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小型生物质循环流化床气化炉内流动整体三维模拟
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　　【摘要】　采用整体三维数值模拟的方法，在计算中考虑各部件间的相互影响，应用欧拉双流体 ｇｒａｎｕｌａｒ模型

和颗粒脉动理论，采用 Ｇｉｄａｓｐｏｗ相间动量交换模型，对小型生物质循环流化床气化炉实验装置进行了研究。模拟

了炉内气固两相的三维流动和分布情况在不同炉内含料量下的变化规律，在返料口高度以上形成了封闭的压力环

路，提升管内呈现大尺度的轴向内循环，返料管口以上管段无法形成清晰的环核结构，模拟结果与实验数据吻合较

好。
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　　引言

循环流化床气化炉是较先进的生物质气化设

备，具有高加热速率、高反应速度和高气体热值的特

点，适于气化发电、气化液化等过程。而且由于设备

气化强度大，炉内没有运动部件，有利于气化设备

的大型化及工业化
［１］
。生物质气化炉内的流动情

况影响提升管内含料量、颗粒停留时间、床内返混及

内循环等一系列影响气化效果的因素，因此对气化

炉内流动情况的研究十分重要。而通过热态实验装

置无法研究炉内流动情况；冷态实验虽然可观察炉

内循环流动的情况，但一般条件下，一些涉及到流动



和物料分布情况的数据很难测量，同时也无法获得

流动细节。而数值模拟方法作为装置实验的有效补

充，可获得炉内流动详细情况。

随着计算流体力学的发展，数值模拟方法越来

越多地被应用于循环流化床的研究，但其中大部分

是针对提升管的二维数值模拟
［２～４］

，这些二维模拟

很难反映炉内气固两相在提升管横截面上的非均匀

分布情况，国内外一些学者也对提升管进行了三维

数值模拟
［５～７］

，这些模拟虽然可以得到流化床内的

三维流动特性，但是返料器内的气固流动情况对提

升管内颗粒分布的影响在数值模拟中被忽略，使得

这些单一提升管数值模拟的准确性受到影响，因此

需要对流化床整体循环装置进行三维数值模拟，使

得提升管、旋风分离器、下降管和返料器各部件间的

相互影响得到充分考虑，从而令模拟结果更为可信。

流化床的三维整体数值模拟计算量大，计算时

间长，较难达到稳定，国内外少有文献报道。本文以

实验工况作为输入，对颗粒相做拟流体处理，采用

Ｇｉｄａｓｐｏｗ相间动量交换系数对小型生物质气化冷态
实验装置进行整体数值模拟。

１　实验装置

图 １　生物质循环流化

床气化炉结构简图

Ｆｉｇ．１　Ｓｃｈｅｍａｔｉｃｄｉａｇｒａｍ

ｏｆｂｉｏｍａｓｓｃｉｒｃｕｌａｔｉｎｇ

ｆｌｕｉｄｉｚｅｄｂｅｄｓｇａｓｉｆｉｅｒ
１．鼓风机　２．空气压缩机　

３．提升管　４．旋风分离器　

５．下降立管　６．Ｕ型阀返料器

循环流化床生物质气

化装置系统简图如图 １所
示，包括物料循环系统、

引／送风系统，以及压力、
流量测量系统。物料循环

系统包括提升管（高 ５ｍ，
内径 １００ｍｍ）、旋风分离
器、下降立管和 Ｕ型阀返
料器，鼓风机作为提升管

的一次风风源，空气压缩

机作为返料风风源，在提

升管不同高度分别设有压

差传感器。流化介质为空

气，实验物料采用河砂，其

真实密度为 ２５００ｋｇ／ｍ３，
堆积密度为 １４５６ｋｇ／ｍ３，
平均粒径为 ０２８ｍｍ，临
界流化速度为 ０１７ｍ／ｓ。
颗粒在提升管内发生流

化，部分颗粒由提升管上部被风带出，经过旋风分离

器分离后通过下降立管在返料阀下降立管内堆积，

并经返料阀输送返回提升管内，从而实现物料的循

环。

２　数值模拟

２１　气固两相流数学模型

２１１　控制方程

连续方程
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２１２　封闭方程
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固体压力
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径向分布函数
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能量耗散率
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Ｇｉｄａｓｐｏｗ相间动量交换模型

β＝

３
４
（１－αｇ）αｇρｇ｜ｖｇ－ｖｓ｜
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－２７
ｇ （αｇ≥０８）

１５０
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２
ｓ
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





 ）

（１７）
式中　φ———内摩擦角，（°）

τ———应力应变张量，Ｐａ
ρ———密度，ｋｇ／ｍ３　　
α———体积分数
μ———剪切粘度，ｋｇ／（ｍ·ｓ）
λ———体积粘度，ｋｇ／（ｍ·ｓ）
Θｓ———颗粒温度，ｍ

２／ｓ２

γΘｓ———能量碰撞耗散率，ｋｇ／（ｍ·ｓ
３
）

ｖ———速度，ｍ／ｓ　　
ｐ———压力，Ｐａ
β———相间动量交换系数，ｋｇ／（ｍ３·ｓ）
Ｉ———炉内物料量，ｋｇ
Ｉ２Ｄ———偏应力张量第二不变量
ｇ０，ｓｓ———径向分布函数

ｇ———重力加速度，ｍ／ｓ２

ｅｓｓ———颗粒碰撞恢复系数
ｄｓ———颗粒直径，ｍ

下标 ｇ、ｓ表示气相和固相。
２２　模型选择

在一次风量为 ９０ｍ３／ｈ、返料风量 ２５ｍ３／ｈ的
条件下，分别模拟床内含料量为 ７２、７８、８２、８９、
１０２ｋｇ下的流动情况。选择 Ｅｕｌｅｒ／Ｅｕｌｅｒ双流体多
相粒子模型，标准 ｋ ε湍流模型，对于气体，壁面设
置为无滑移模型；对于颗粒，根据 Ｊ Ｊ颗粒滑移模
型

［８］
，设置滑移系数为０５３。其他模拟参数设置见

表１。

表 １　模拟参数设置

Ｔａｂ．１　Ｓｉｍｕｌａｔｅｐａｒａｍｅｔｅｒｓｓｅｔｔｉｎｇ

参数 设置

提升管高度／ｍ ５

提升管内径／ｍ ０１

气体密度／ｋｇ·ｍ－３ １２２５

气体粘度／Ｐａ·ｓ １７８９４×１０－５

固体密度／ｋｇ·ｍ－３ ２５００

颗粒平均直径／ｍｍ ０２８

颗粒粘度（计算模型） Ｇｉｄａｓｐｏｗ

颗粒体积粘度（计算模型） Ｌｕｎｅｔｌａ

颗粒摩擦粘度（计算模型） Ｓｃｈａｅｆｆｅｒ

图 ２　循环流化床

气化炉网格简图

Ｆｉｇ．２　Ｓｃｈｅｍａｔｉｃｍｅｓｈ

ｄｉａｇｒａｍｏｆＣＦＢＧ

２３　结构及网格
文中所模拟的气化

炉，除返料器布风装置为

方便计算而进行了等效简

化外，所有尺寸结构与实

验 装 置 完 全 一 致，共

１２０８４２个网格。为了更
好的观察提升管的轴向和

径向颗粒分布，提升管划

分网格时延外壁做边界网

格，如图２所示。

３　结果与讨论

３１　气化炉内颗粒体积分数分布
图３直观地表现了炉内含料量为 ７２ｋｇ时，稳

定循环状态下炉内颗粒体积分数的分布情况。模拟

结果显示，提升管底部为密相区，床层颗粒体积分数

随高度增加而降低，下降立管内呈现出明显的分界

面，返料器内颗粒体积分数接近堆积密度，较好的阻

止了提升管内的气体返窜。由速度矢量图看出，提

升管内颗粒存在轴向的内部循环。

图４显示了模拟计算中循环流化床气化炉下部
物料随时间的体积分数分布变化情况。返料立管内

初始堆积高度按试验值输入，在 ｔ＝１５ｓ左右，由于
提升管内压差过大，且尚未达到循环状态，出现了返

料器无法密封，气体泄露的现象；在 ｔ＝４５ｓ左右，循
环系统达到稳定循环状态。可见，系统能够自动调

节使炉内各部分的压力达到平衡，从而实现稳定的

物料循环。

３２　物料循环率
根据图５所示，在相同气量下，固体循环率随炉

内含料量增大而增大；数值模拟得到的固体循环率

略大于该工况下的实验测量值，其主要是由于模拟
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图 ３　气化炉内颗粒体积分数分布

Ｆｉｇ．３　ＰｌｏｔｓｏｆｓｏｌｉｄｖｏｌｕｍｅｆｒａｃｔｉｏｎｉｎＣＦＢＧ
　

图 ４　气化炉下部颗粒体积分数分布随时间的变化

Ｆｉｇ．４　Ｖａｒｉａｔｉｏｎｏｆｓｏｌｉｄｖｏｌｕｍｅｆｒａｃｔｉｏｎｉｎｂｏｔｔｏｍ

ａｒｅａｏｆＣＦＢＧｏｖｅｒｔｉｍｅ（ｓｏｌｉｄｉｎｖｅｎｔｏｒｙｉｓ７２ｋｇ）
　

图 ５　不同炉内含料量时固体循环率

Ｆｉｇ．５　Ｓｏｌｉｄｆｌｕｘｏｆｄｉｆｆｅｒｅｎｔｓｏｌｉｄｉｎｖｅｎｔｏｒｉｅｓ
　

计算得到的平均曳力大于实际情况所致。

３３　气化炉内的压力分布
如图 ６所示，模拟结果能够较好地显示整个气

化炉循环系统的压力情况，在返料 入 口 高 度

（４００ｍｍ）以上，形成了封闭的压力环路，Ｕ型阀与
提升管的压差为正值，形成了物料循环的动力。在

提升管底部（０～５５０ｍｍ），实验所得压差大于模拟
计算值，在过渡段和稀相区，实验所得压差小于计算

值，对于整个提升管来说，实验所测压差（２６０６Ｐａ）
大于计算值（２０４２Ｐａ）。造成计算和实验结果出现
差异的原因主要有：①数值模拟所采用的相间动量
交换系数 Ｇｉｄａｓｐｏｗ模型是基于平均化方法得到的，

通过该模型计算出的曳力系数可能会大于实际值，

因而造成床层体积分数变小，且整个床层内空隙率

分布更为均匀。②实验中使用的河砂粒径分布于
０～０６ｍｍ间，粒径差异对床层体积分数分布会产
生一定影响，而模拟计算中仅采用平均粒径作为输

入值，因此在底部密相区，其床层体积分数模拟值要

小于实验值。

图 ６　气化炉内压力分布

Ｆｉｇ．６　ＰｒｅｓｓｕｒｅｐｒｏｆｉｌｅｏｆｂｉｏｍａｓｓＣＦＢＧ
　
３４　颗粒体积分数分布
３４１　颗粒轴向体积分数分布

图７为炉内含料量分别为 ７２、８２和 １０２ｋｇ
时提升管横截面上平均固体体积分数的轴向分布

图，由图可知，在返料管口高度（３５０ｍｍ）以上，提升
管横截面平均固体体积分数随床高的增加而减小，

约２５００ｍｍ处以上的管段的横截面平均固体体积
分数很小且随高度变化缓慢。气化炉顶部由于存在

强约束条件，使得体积分数略有增大。随着床内含

料量增加，２５００ｍｍ以下管段横截面平均固体体积
分数增加明显，２５００ｍｍ以上管段横截面上平均固
体体积分数增加并不明显。在返料管口高度以下横截

面平均固体体积分数随高度增加略有增大。

图 ７　不同炉内物料量时提升管内平均颗粒

体积分数的轴向分布

Ｆｉｇ．７　Ａｘｉａｌｐｒｏｆｉｌｅｏｆｃｒｏｓｓｓｅｃｔｉｏｎａｌｌｙａｖｅｒａｇｅｄｓｏｌｉｄ

ｖｏｌｕｍｅｆｒａｃｔｉｏｎｕｎｄｅｒｄｉｆｆｅｒｅｎｔｓｏｌｉｄｉｎｖｅｎｔｏｒｉｅｓ
　
３４２　颗粒径向体积分数分布

图８为含料量８２ｋｇ时气化炉内不同高度的固
体体积分数径向分布的模拟结果，在 １５０ｍｍ时，截
面上颗粒体积分数分布为明显的边壁浓、中心稀的
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环核结构，但在返料入口高度（４００ｍｍ）以上的各截
面处，环核结构逐渐模糊，核心区出现摆动。通过实

验观察，确实存在这种现象，但是程度要小于模拟结

果。其原因可能是由于气化炉为了在低气量下获得

较大表观气速，而采取较小的气化炉内径，实验模型

中返料斜管与气化炉内径比为 ０７，这使得返料口
对炉内分布情况的影响增大，使得核心速度区发生

偏移。

图 ８　提升管内不同高度截面上的颗粒体积分数

Ｆｉｇ．８　Ｒａｄｉａｌｐｒｏｆｉｌｅｓｓｏｌｉｄｖｏｌｕｍｅｆｒａｃｔｉｏｎａｔｄｉｆｆｅｒｅｎｔ

ｒｉｓｅｒｈｅｉｇｈｔｓ
　

３５　炉内颗粒运动情况
由图 ３中颗粒速度矢量可以看出，气化炉内存

在着明显的颗粒轴向内循环，这使得生物质原料在

床内的停留时间增加。图９显示了一个随机的示踪
粒子在循环系统中的运动轨迹。由运动轨迹可以推

测，返料器返回的颗粒在底部燃烧区停留时间较长，

而在热解区和还原区停留时间较短，这将有助于焦

　　

炭在底部的充分反应。

４　结论

图 ９　随机示踪颗粒

的运动轨迹

Ｆｉｇ．９　Ｍｏｔｉｏｎｔｒａｉｌｏｆａ

ｒａｎｄｏｍｔｒａｃｋｉｎｇｐａｒｔｉｃｌｅ

（１）气化炉各装置间
自动调节并达到平衡后，

返料入口高度以上形成了

封闭的压力环路，使得物

料稳定循环。

（２）颗粒体积分数随
床高 的 上 升 而 减 小，在

３３００ｍｍ以上管段，颗粒
体积分数的降低变得较为

平缓。在 ４００ｍｍ以上管
段，无法形成明显的中心

稀边壁浓的环核结构，其

原因主要是提升管较小的

管径和返料口对管内颗粒

分布的影响。

（３）提升管内总压差的计算值小于实验值，而
循环量的计算值略大于实验值。这是由于相间动量

交换模型平均化方法造成失真，使得气体对颗粒的

平均曳力大于实际值。

（４）通过计算推测，如果能够更好的修正相间
动量交换系数，将会使模拟结果与实验数据更为接

近。尽管如此，由于本工况下气化炉内体积分数及

循环倍率较低，使得这种失真对计算结果的影响被

控制在较小的范围内，数值模拟与实验结果吻合度

较好。
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