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摘要:通过中试装置核心反应器床层温度分布梯度、床层压降以及流化操作气速分析后认为ꎬ流态化过程当中造成颗粒

团絮的原因主要是床层形态ꎻ可从工艺控制方面通过调整循环流化床循环倍率、操作气速ꎬ可有效控制颗粒团絮的尺寸、数
量以及速率ꎮ
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　 　 循环流化床是一种以煤炭的高温流化、气化和

热解半焦末的二次循环气化为特点的煤炭分质分级

利用技术ꎮ 循环流化床采用干法进料排灰ꎬ工艺高

效无污染ꎬ无黑水产生ꎬ备受企业的青睐ꎮ 流态化按

相接触可分为“散式流态化”和“聚式流态化”ꎮ 前

者适用于颗粒在流体中分散均匀的流态化体系ꎻ后
者适用于普遍存在大量气泡的鼓泡流化床中ꎮ 快速

流态化解决了鼓泡流态化中的气泡集聚的问题ꎬ但
同时固体颗粒容易形成絮团[１]ꎮ

颗粒团絮作为快速流态化的重要特征ꎬ对床内

气－固两相接触效率、气固流动规律以及动量、热
量、质量传递和化学反应过程有着显著影响ꎮ 因此ꎬ
了解颗粒团絮现象的成因ꎬ通过调节固体颗粒流道、
变更气体分布方式、调节工艺参数等手段可有效控

制颗粒团絮的数量、尺寸和速率ꎬ从而实现循环流化

床物料的平稳快速流化、循环ꎬ为流化床反应器的产

业化设计、运行和优化奠定基础[２]ꎮ

１　 颗粒团絮

１􀆰 １　 流化床颗粒团絮

循环流化床快速流态化过程中ꎬ固体颗粒随气

体流动ꎬ在此过程中ꎬ由于受到多个因素扰动ꎬ固体

颗粒会发生团絮的特征ꎬ呈现各式各样的发展趋

势ꎬ影响到流化床提升段颗粒浓度轴径向分布、概
率密度分布及气固接触效率ꎬ从不同程度上破坏

稳定流态化[３] ꎮ 稳定流态化的破坏将造成循环流

化床流化及循环恶化ꎬ比如提升段气体物料反窜

进入伴床ꎬ轻者将引起工艺波动ꎬ严重时可导致反

应器提升段密相区局部过氧超温结疤ꎬ直接造成

设备损坏ꎮ
１􀆰 ２　 流化床颗粒团絮的识别与表征

循环流化床的特征是快速流态化ꎬ气－固两相

高效接触ꎬ即流化过程中气相均匀地包裹着固体颗

粒ꎬ提供固体颗粒悬浮的动力ꎬ此过程使得化学反应

过程中的传质、传热效率增强ꎬ过程无气泡凝聚ꎬ超
越鼓泡床的临界ꎮ 但要想从鼓泡流态化到达快速流

态化ꎬ还须经历一个过渡段ꎬ即湍动流态化ꎬ此过程

处于相转移的状态ꎬ即鼓泡流态化中的气泡即将消

失ꎬ固相的颗粒团絮即将形成[４]ꎮ
颗粒团絮的表征指标为尺寸、数量和速率ꎬ综合

分析这 ３ 个指标ꎬ可以判断循环流化床的流化形态ꎬ
探索出影响颗粒团絮的主要因素有固体颗粒质量循
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环流率、提升段高度以及流化操作气速ꎮ

２　 中试试验

中试试验中ꎬ原料煤粒径 ５０~６００ μｍꎬ启炉石英

砂粒径 ５０~３００ μｍ(颗粒密度 ２ ４８５~２ ６４５ ｋｇ / ｍ３ꎬ堆
积密度 １ ６００ ｋｇ / ｍ３)ꎬ反应操作温度 ９５０~９８２℃ꎬ流
化气速 ３~６ ｍ / ｓꎬ立管压降 ８０ ~ １２０ ｋＰａꎬ立管料位

为 １０~１５ ｍ(砂子居多)ꎬ固体颗粒质量循环流率

Ｇｓ ＝ ２５~１５０ ｋｇ / (ｍ２􀅰ｓ)ꎬ提升段内部直径 Ｄｉ(Ｒｉｓｅｒ) ＝
３７８ ｍｍꎬ提升段高度 Ｈ(Ｒｉｓｅｒ)＝ ５９􀆰 ６７４ ｍꎮ

根据中试装置核心反应器结构以及试验过程中

的实际运行参数ꎬ掌握循环流化床的基本运行状态ꎬ
通过前 ４ 次的试验对比发现ꎬ影响循环流化床流态

化的直接因素主要为流化操作气速、固体颗粒质量

循环流率、原料粉煤粒径分布、气化剂浓度分布[５]、
固有旋风分离器效率以及立管料位等ꎮ

图 １ 为现有中试装置核心反应器提升段部分示

意图ꎮ 图 １ 中加煤口正对的提升段近壁面处正常温

度应为 ９５０~１ ０００℃ꎬ但在装置试验运行过程中ꎬ此
处的热电偶温度显示发生不正常变化趋势ꎬ最高温

度高于提升段平均温度 ５０℃ꎬ最低温度达 ２００℃ꎬ为
了验证造成此现象的原因ꎬ试验人员对此热电偶进

行了拆检ꎬ发现此处固体物料挂壁现象严重ꎬ且热电

偶的套管测温端已被磨蚀ꎮ 因此判断在装置试验过

程中ꎬ此处汇聚了大量的固体颗粒ꎬ发生颗粒团絮

现象ꎬ对热电偶进行了冲刷、磨蚀ꎮ 加煤口输送煤

粉气体的射流作用加剧了这一效果ꎬ使得颗粒团

絮的尺寸变小ꎬ颗粒团絮的数量变多ꎬ颗粒团絮速

率大大降低ꎮ

图 １　 提升段流态颗粒团絮

提升段内ꎬ入炉煤粉在底部气化剂的带动下越

过鼓泡流态化和湍动流态化阶段ꎬ呈现快速流态化

的特征ꎬ同时伴随着固体颗粒出现不同形状的絮状

物ꎬ所形成絮状物内的固体浓度与该位置处的局部

固体浓度具有强烈相关性[６]ꎮ 尤其在加煤口位置

表现突出ꎬ此处集聚了大量的固体颗粒ꎬ使得固体颗

粒间的碰撞与摩擦不断加大ꎬ固体颗粒团絮的尺寸

变小ꎮ 由于此处固体颗粒团絮的数量增多ꎬ导致加

煤口正对面的测温热电偶套管浸蚀严重ꎬ热电偶测

温出现异常ꎮ
图 ２ 为新增加煤 Ｂ 系列后提升段颗粒团絮缓

解示意图ꎮ 新增加煤 Ｂ 系列在一定程度能够消除

或者减缓此处热电偶的磨蚀现象ꎬ由于煤量不变ꎬ煤
粉在提升段部位更加均匀地分布ꎬ使得煤粉相对更

加分散ꎬ一定程度上消除了颗粒之间的强烈碰撞ꎬ减
小颗粒团絮的尺寸ꎬ减缓颗粒团絮的时间ꎬ床层流化

更加趋于稳定ꎮ

图 ２　 提升段颗粒团絮缓解

图 ３ 为装置核心反应器提升段内颗粒团絮(挂
壁)程度ꎬ根据通道内流体流速梯度分布规律ꎬ中间

流速最高ꎬ近壁面流速最低ꎬ随着提升段高度不断提

升ꎬ气体夹带固体的量不断减少ꎬ固体颗粒团絮的尺

　 　 　 　 　 　 　

(ａ) (ｂ)

(ｃ)

图 ３　 提升段内部及热电偶套管检查
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寸增大ꎬ固体颗粒团絮的数量减少[７]ꎮ

３　 工艺控制

３􀆰 １　 温度、压降、气速

循环流化床运行的关键指标主要有床层的温度

分布、床层压降以及流化气速ꎬ通过中试装置前 ４ 次

投料试验数据对比可以发现ꎬ循环流化床颗粒团絮

能直接造成床层温度、压降发生明显变化ꎮ 气速也

是影响颗粒团絮程度的关键因素ꎬ气速越高颗粒团

絮越明显ꎬ气速越低则发生鼓泡流化ꎬ因此气速应当

控制在快速稳定流化状态的范围内ꎮ
图 ４、图 ５ 所示ꎬ提升段混合区的温度随着床层

整体压降的降低而降低ꎬ图 ４ 中ꎬ提升段中部Ⅲ的温

度在 １０ 月 ２０ 日 １１:２０ 时出现低点 ８９９℃ꎬ此时同一

水平面其他热电偶测得温度为 ９８２℃ꎬ二者相差

８３℃ꎮ 但此温度在 ２０ ｍｉｎ 后恢复正常ꎬ停车拆检热

电偶并无异常ꎬ初步判断此处发生颗粒团絮ꎬ固体颗

粒瞬间富集在加煤口附近热电偶表面ꎬ随后团絮被

破坏ꎬ温度恢复正常ꎮ

１—提升管中部Ⅰꎻ２—提升管中部Ⅱꎻ３—提升管中部Ⅲꎻ

４—提升管中部Ⅳꎻ５—提升管中部Ⅴꎻ６—提升管中部Ⅵ

图 ４　 第一次试验提升段混合区温度变化趋势

１—提升管ꎻ２—立管

图 ５　 第一次试验提升段、立管总压降变化趋势

图 ６~图 ８ 所示ꎬ装置核心反应器总体运行平

稳ꎬ提升段混合区温度呈现良好的正相关性ꎬ床层压

降波动较小ꎬ流化气速基本维持在 ５􀆰 ０ ~ ５􀆰 ３ ｍ / ｓ 范

围内ꎬ此气速下ꎬ床层更趋近于快速稳定流化ꎮ

１—提升管中部Ⅰꎻ２—提升管中部Ⅱꎻ３—提升管中部Ⅲꎻ

４—提升管中部Ⅳꎻ５—提升管中部Ⅴꎻ６—提升管中部Ⅵ

图 ６　 第二次试验提升段混合区温度变化趋势

１—提升管ꎻ２—立管

图 ７　 第二次试验提升段、立管总压降变化趋势

图 ８　 第二次试验气速变化趋势

图 ９~图 １１ 所示ꎬ装置第三次投料试验过程中ꎬ
　 　 　 　 　 　 　

１—提升管中部Ⅰꎻ２—提升管中部Ⅱꎻ３—提升管中部Ⅲꎻ

４—提升管中部Ⅳꎻ５—提升管中部Ⅴꎻ６—提升管中部Ⅵ

图 ９　 第三次试验提升段混合区温度变化趋势
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１—提升管ꎻ２—立管

图 １０　 第三次试验提升段、立管总压降变化趋势

图 １１　 第三次试验气速变化趋势

提升段中部Ⅱ的温度于 ２０１７ 年 １２ 月 ８ 日晚 ２２:００
开始由 ８８４℃下降至最低点 ３５４℃ꎬ又缓慢上升ꎬ一
直在低于正常温度 ２００ ~ ３００℃范围内波动ꎬ此时床

层整体压降较为平稳ꎬ但气速由之前的 ５􀆰 １３ ｍ / ｓ 上

升至 ６􀆰 ２０ ｍ / ｓꎬ过快的气速增长导致提升段颗粒团

絮加剧ꎬ引起炉温异常变化ꎮ
图 １２ ~ 图 １４ 所示ꎬ装置第四次投料试验过程

中ꎬ提升段中部Ⅳ的温度于 ２０１８ 年 ３ 月 ３１ 日 ２０:００
由 ８７１℃开始下降至低点 ６９８℃ꎬ此后一段时间内一

直在较低温度下波动ꎬ最低达 ２５３℃ꎮ 提升段中部

Ⅴ的温度波动较为剧烈ꎬ停车后拆检发现ꎬ热电偶套

　 　 　 　 　 　 　

１—提升管中部Ⅰꎻ２—提升管中部Ⅱꎻ３—提升管中部Ⅲꎻ

４—提升管中部Ⅳꎻ５—提升管中部Ⅴꎻ６—提升管中部Ⅵ

图 １２　 第四次试验提升段混合区温度变化趋势

１—提升管ꎻ２—立管

图 １３　 第四次试验提升段、立管总压降变化趋势

图 １４　 第四次试验气速变化趋势

管测温端被磨蚀ꎬ在此时间段内ꎬ流化气速控制在

５􀆰 ８~６􀆰 ５ ｍ / ｓ 范围内ꎬ气速整体偏高ꎬ颗粒团絮现象

明显加剧ꎮ
３􀆰 ２　 循环倍率

循环流化床循环倍率是指颗粒质量循环流率与

入炉粉煤进料质量流量的比值ꎬ即:
循环倍率 ＝

Ｇｓ(颗粒质量循环流率) / Ｑｍ(粉煤进料质量流量)

　 　 循环流化床颗粒质量循环流率(Ｇｓ)不是孤立

的一个反映流化床反应程度的关键指标ꎬ它与气速、
床存料固体物料特性等密切相关ꎬ并随装置结构而

异ꎮ 因此实际装置运行的颗粒质量循环流率应通过

床层压降、流化气速、松动风量等进行推断ꎬ形成经

验公式ꎬ指导试验操作ꎮ
颗粒团絮的尺寸随固体循环倍率的增大而减

小ꎻ颗粒团絮的数量随固体循环倍率的增大而增大ꎮ
３􀆰 ３　 粉煤粒径

表 １、表 ２ 所示ꎬ对比第三次和第四次试验原料

粉煤粒径分布ꎬ可以得出ꎬ在设计粒径范围 ３００ ~
５００ ｍｍ 内ꎬ粉煤粒径越粗ꎬ越容易发生颗粒团絮ꎬ由
于气流的射流作用ꎬ固体颗粒在上升的过程中逐渐

向近壁面靠拢ꎬ颗粒之间的碰撞加剧ꎬ而较细的固体

颗粒容易被高气流带出设备ꎬ粒径小于 ３０ μｍ 的超
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细颗粒ꎬ由于粒径很小ꎬ颗粒间的作用力相对较大ꎬ
极易导致颗粒的团絮ꎬ颗粒间相互黏着常会造成沟

流ꎬ极难流化ꎮ
表 １　 第三次试验入炉粉煤粒径分布

粉煤粒径 / ｍｍ 比重 / ％ 粉煤粒径 / ｍｍ 比重 / ％

<０􀆰 ０５ ２０􀆰 ２１ ０􀆰 ３~０􀆰 ４ １􀆰 ８６

０􀆰 ０５~０􀆰 １０５ ２９􀆰 ８６ ０􀆰 ４~０􀆰 ５ ５􀆰 ８８

０􀆰 １０５~０􀆰 ２ １２􀆰 １２ ０􀆰 ５~０􀆰 ６ ７􀆰 １４

０􀆰 ２~０􀆰 ３ ８􀆰 １４ >０􀆰 ６ １４􀆰 ９８

表 ２　 第四次试验入炉粉煤粒径分布

粉煤粒径 / ｍｍ 比重 / ％ 粉煤粒径 / ｍｍ 比重 / ％

<０􀆰 ０５ ２４􀆰 ３３ ０􀆰 ３~０􀆰 ４ ２１􀆰 ３６

０􀆰 ０５~０􀆰 １０５ １８􀆰 ６６ ０􀆰 ４~０􀆰 ５ ４􀆰 ５２

０􀆰 １０５~０􀆰 ２ １５􀆰 ２１ ０􀆰 ５~０􀆰 ６ ３􀆰 ９７

０􀆰 ２~０􀆰 ３ ９􀆰 ８６ >０􀆰 ６ ２􀆰 ０９

４　 结语

(１)通过中试循环流化床气化装置的前 ４ 次投

料试验ꎬ总结出 ３~６ ｍ / ｓ 的流化气速有助于核心反

应器稳定流化ꎬ很大程度降低了颗粒团絮ꎮ

(２)循环倍率表征循环流化床流化状态以及反

映传质传热效率ꎮ 在中试装置中固体循环质量流率

(Ｇｓ)受到流化气速、床层存料量等因素共同影响ꎮ
(３)中试装置新增进煤 Ｂ 系列ꎬ改善提升段中

部固体颗粒团絮程度ꎬ保护测温热电偶ꎬ有助于实现

核心反应器流化长周期稳定运行ꎮ
(４)中试装置核心反应器要求入炉煤粉粒径分

布在设计值内ꎬ避免颗粒团絮ꎮ
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　 　 (上接第 １８２ 页)
由于甲基丙烯酸甲酯为有机强溶剂ꎬ一般有机

膜没有办法处理ꎬ膜在液体中会很快被腐蚀ꎬ新型材

质有机膜可以考虑陶瓷膜净化提纯ꎬ该膜材质为陶

瓷材质ꎬ可以耐有机溶剂ꎬ但截留杂质由于物料体

系特别性ꎬ该陶瓷膜设备密封件材料需要订做特

别防腐ꎮ 膜分离技术应用可极大简化原料精制过

程、精制步骤、装置操作空间ꎬ是一种绿色环保操

作方式ꎮ

３　 结论

ＰＭＭＡ 聚合物原料主要为 ＭＭＡ 和 ＭＡ 等有机

物ꎬ具有一定化学腐蚀性ꎬ鉴于此ꎬＭＭＡ、ＭＡ 原料分

离提纯可以兼具考虑精馏塔精馏、分子筛匹配ꎬ同时

适当运用膜分离技术进一步分离提纯ꎬ起到对原料

分离纯化作用ꎮ
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