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旋流导叶式生物质热解反应器内气固两相涡旋流动特性
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摘要：针对生物质现有热解反应器存在的传热效果差、产物与催化剂不能及时分离导致产率降低等问题，采用计算

流体力学方法与脉冲示踪实验测量法对旋流导叶式反应器内的固相体积分数梯度分布、停留时间分布等进行了研

究。结果表明气固两相在新型反应器不同区域不同强度涡旋流场内哥氏力、离心力的作用下达到了较好的混合接

触和分离效果，为实现反应器内的反应分离一体化过程提供了前提。研究发现，当催化剂粒径为 １０μｍ、剂气比为

１０５时，反应器达到最佳混合与分离效果。催化剂颗粒停留时间分布曲线呈平滑的单峰分布，拖尾较小，平均停留

时间为 １０５５～１２３５ｓ，催化剂颗粒流动接近平推流。
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０　引言

生物质催化热解是改善生物油品质、高效利用

生物质资源的有效方法之一，生物质催化热解技术

操作简便，只需在常压条件下即可实现，具有广阔的

发展前景
［１－３］

。目前研究者普遍认为催化热解过程

可以分成两步：一是生物质原材料在高温下生成热

解气，二是在催化剂作用下热解气（主要是有机蒸

气）进一步裂解成较小的分子，即发生催化裂解
［４］
。

基于上述两步法发展了生物质原位催化热解和非原



位催化热解两种技术，非原位催化热解与原位催化

热解相比，由于可以根据两步反应特点有针对性地

设计不同的反应器类型，且对于工艺条件改进和结

构优化的研究可以根据不同反应特性分别开展，使

其更具针对性、更加具体有效，因此非原位催化热解

成为目前具有潜力和研究价值的新技术
［５－６］

。

目前文献报道的生物质催化裂解的常用反应器

类型主要包括固定床反应器和流化床反应器
［７－９］

。

在热解蒸气催化过程中，固定床反应器因结构简单、

运行费用低，且对催化剂的强度要求不高，应用较

多。但其暴露的缺点也越来越受到国内外研究学者

的重视，包括反应器内部温度分布不均匀，传热差以

及原料处理能力弱和催化剂无法更换等问题
［１０］
，因

此目前常用流化床反应器代替固定床反应器。与固

定床反应器相比，流化床反应器易实现连续操作，且

生产能力强，便于放大，但因存在环 核非均匀流动、

流化介质与催化剂的分离以及逆重力场输送运行成

本较高等问题
［１１－１２］

，在生物质催化热解中尚未广泛

应用和推广。

文献［１３－１４］提出将涡旋流动场内反应分离
一体化技术应用于生物质非原位催化热解工艺，其

原理是：在涡旋流动场内生物质热解蒸气可通过旋

转获得持续、稳定和可控制的离心力场，其巨大的剪

切力和快速更新的相界面强化了热解蒸气这一气相

与催化剂固相之间的相对速度和相互接触，从而实

现高效的传质传热过程和化学反应过程，能够有效

提高催化反应转化率，且离心力场被用于相间分离

也是常用技术
［１５－１６］

。

基于上述指导思想，本文在顺流式旋风分离器

的基础上设计一种新型旋流导叶式下行床反应

器
［１７］
，以提高催化裂解反应效率，并采用实验研究

与数值模拟
［１８－２０］

相结合的方法，对旋流导叶式下行

床反应器内气固两相涡旋流场进行分析，研究不同

催化剂粒径、剂气比对反应器内气固梯度分布特性、

分离特性以及催化剂停留时间分布的影响规律。

１　实验装置

该反应器结构如图 １所示，入口到导向叶片上
端为接触主反应区，在两个气相切向入口的引流作

用下，该反应区形成弱旋流场，剪切力和快速更新的

相界面强化了热解气与催化剂之间的相互接触，能

够有效提高催化裂解转化率；导向叶片下部到排气

管上端为反应分离耦合区，此时因存在大量气相热

解产物，受到导向叶片的导流造旋作用，在强旋流场

内主要进行的是各产物和催化剂因密度不同的分离

过程，以及少量的催化反应和过裂解等副反应。

图 １　旋流导叶式下行床反应器结构示意图

Ｆｉｇ．１　Ｓｔｒｕｃｔｕｒｅｄｉａｇｒａｍｏｆｖｏｒｔｅｘｄｏｗｎｅｒｒｅａｃｔｏｒ

ｗｉｔｈｇｕｉｄｅｖａｎｅｓ
１．接触主反应区　２．导向叶片　３．导流锥　４．反应分离耦合区

５．排气口　６．排剂口　７．生物质热解蒸气进口　８．催化剂入口
　

实验装置主要由喂料系统、催化剂循环装置、反

应器本体及测量系统 ４部分组成，如图 ２所示。实
验装置采用有机玻璃材质进行冷态实验，可以对反

应器内三维速度场及浓度分布进行测量，测量系统

利用粒子图像测速法（Ｐａｒｔｉｃｌｅｉｍａｇｅｖｅｌｏｃｉｍｅｔｒｙ，
ＰＩＶ）技术［２１－２２］

并配置七孔球探针测速系统和 ＰＶ
６Ａ型颗粒浓度测量仪［２３］

。

图 ２　实验装置示意图

Ｆｉｇ．２　Ｅｘｐｅｒｉｍｅｎｔａｌｓｅｔｕｐ
１．风机　２．流量计　３．催化剂循环装置　４．催化剂箱　５．催化

剂流量调节阀　６．反应器　７．高速摄像机　８．计算机　９．ＰＶ

６Ａ型颗粒浓度测量仪
　

生物质催化裂解这种非均相反应体系中，两相

接触效果越好，反应进行得越完全，但是时间过长，

副 反 应 则 增 多。而 催 化 剂 的 停 留 时 间 分 布

（Ｒｅｓｉｄｅｎｃｅｔｉｍｅｄｉｓｔｒｉｂｕｔｉｏｎ，ＲＴＤ）是评价反应器内
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气固相间接触时间的重要参考依据，对于正确把握

物料在反应器内的混合情况和反应时间、增加产物

收率、提高反应选择性、反应器过程强化与放大具有

重要意义
［２４－２６］

。本文采用高速摄影、脉冲示踪法结

合图像灰度化处理技术对停留时间进行实验测

量
［２７］
。停留时间的具体测量方法为：使用染色剂将

部分催化剂进行染色作为示踪剂，在装置运行平稳

后由入口处一次性注入少量示踪剂，同时在反应器

出口利用高速摄像机获取图像监测示踪剂浓度，然

后将其随时间变化处理为每隔００２５ｓ的逐帧图像，
因采用黑色染色剂，故可采用 Ｍａｔｌａｂ将其处理为灰
度图像，从而得到各图像的像素特征值，即对应于出

口处各时间点的示踪剂浓度变化情况，进而最终得

到 ＲＴＤ曲线。
停留时间分布函数指的是在某一停留时间下出

口处示踪剂含量占示踪剂总量的比值，定义为

Ｅ（ｔ）＝ Ｃ（ｔ）

∫
∞

０
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×１００％ （１）

式中　Ｃ（ｔ）———出口示踪剂含量
ｔ———时间

示踪剂的平均停留时间 ｔｍ定义为

ｔｍ＝∫
∞

０
ｔＥ（ｔ）ｄｔ （２）

方差计算公式为

σ２ｔ＝∫
∞

０
（ｔ－ｔｍ）

２Ｅ（ｔ）ｄｔ （３）

２　几何与数学模型

２１　几何模型与网格划分
模拟采用的下行床反应器的几何结构如图１所

示，计算坐标系采用直角坐标系，坐标原点设在接触

主反应区顶端中心，Ｚ轴沿轴向向下。根据结构化
网格优于非结构化网格的原则，除入口和导流锥附

近区域结构复杂采用四面体网格外，反应器其余区

域均采用六面体网格，在验证了网格无关性基础上，

最终确定网格节点数为 ３３万，图３是反应器网格示
意图。

２２　湍流模型

采用 ＲＮＧｋ ε［２８］湍流模型，ＲＮＧｋ ε模型与
标准 ｋ ε模型相比，修正了湍动黏度，考虑了平均
流动中的旋转及旋转流动情况，故 ＲＮＧｋ ε模型
可以更好地处理高应变率及流线弯曲程度较大的流

动。

该模型中 ｋ和 ε的输运方程分别为

ρｋ
ｔ
＋
（ρＵｊｋ）
ｘｊ

＝
ｘ(
ｊ

μｅｆｆ
σｋ
ｋ
ｘ)
ｊ
＋Ｇｋ－ρε （４）

图 ３　反应器网格结构示意图

Ｆｉｇ．３　Ｍｅｓｈｄｉａｇｒａｍｓｏｆｒｅａｃｔｏｒ
　

ρε
ｔ
＋
（ρＵｊε）
ｘｊ

＝
ｘ(
ｊ

μｅｆｆ
σε
ε
ｘ)
ｊ
＋

ε
ｋ
（Ｃε１Ｇｋ－Ｃε２ρε） （５）

其中 μｅｆｆ＝μ＋μｔ　μｔ＝ρＣμ
ｋ２

ε

Ｃε１＝１４２－
(η １－ηη )

０

１＋βη３
　η＝Ｓｋ

ε

Ｓ＝ ２ＳｉｊＳ槡 ｉｊ

式中　ρ———流体密度
Ｕｊ———流体速度　　ｋ———湍动能
ｘｊ———ｘ在 ｊ方向分量
ε———湍流耗散率
μｅｆｆ———有效粘度
σｋ———与湍动能相关的普朗特数，取０７１７９
Ｇｋ———湍动能的产生项
σε———与湍流耗散率相关的普朗特数，取

０７１７９
μ———流体动力粘度
μｔ———流体湍动粘度
η———应变率
β———热膨胀系数
Ｓｉｊ———用户定义源项
Ｃε１、Ｃε２———关于湍流耗散率的常系数
Ｃμ———关于流体粘度的常系数，取００８５
η０———应变率标准值，取４２８

２３　数值求解和边界条件

以计算流体力学软件 Ｆｌｕｅｎｔ为平台，使用有限
体积法建立离散方程，除压力梯度项的离散采用

ＰＲＥＳＴＯ［２９］格式外，控制方程其他各项的离散均采
用 ＱＵＩＣＫ差分格式，并采用 ＳＩＭＰＬＥ［３０］算法进行数
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值求解。在下行床反应器内气体与催化剂形成气固

两相流，并将催化剂视为拟流体，两相模型选择混合

模型，反应器入口设为均匀速度入口，出口为充分发

展的管流条件，气固无滑移边界条件
［３１］
，其他参数

设置如表１所示，其中入口速度和体积分数由实验
测得的物料质量流量换算得到。

表 １　参数设置

Ｔａｂ．１　Ｐａｒａｍｅｔｅｒｓｏｆｎｕｍｅｒｉｃａｌｓｉｍｕｌａｔｉｏｎ

　　　　参数 数值

空气密度 ρａｉｒ／（ｋｇ·ｍ
－３） １２９

生物质热解蒸气密度 ρｂｉｏ／（ｋｇ·ｍ
－３） ２１１

颗粒密度 ρｃａｔ／（ｋｇ·ｍ
－３） １５００

颗粒粒径 ｄｐ／ｍｍ ００１

轴向入口气相速度 ｖｇ，ａ／（ｍ·ｓ
－１） ２

切向入口气相速度 ｖｇ，ｔ／（ｍ·ｓ
－１） ４

轴向入口固相速度 ｖｓ，ａ／（ｍ·ｓ
－１） ２

入口固相体积分数 ｅ／％ ２０

３　计算结果及分析

３１　模拟结果准确性验证
将空气与催化剂两相冷态流场模拟中的固相体

积分数计算结果与利用 ＰＶ ６Ａ型颗粒浓度测量仪
测量结果进行对比。如图 ４所示，图中 ｒ为同一截
面以中心位置为圆心的径向距离，Ｒ为半径，ｒ／Ｒ表
示径向不同位置。由图可见，在 ｚ＝３００ｍｍ和 ｚ＝
８００ｍｍ截面，实验值与模拟值基本重合，吻合较好。
总体来看，模拟结果与实验结果有较好的一致性，证

明采用该数值模拟方法对旋流导叶式生物质热解反

应器内流场有良好的预测精度。因此在以下的数值

模拟中仅将气相物质改为生物质热解蒸气，气相入

口温度为５００℃，其他边界条件等设置均不改变。

图 ４　实验与数值模拟固相体积分数对比

Ｆｉｇ．４　Ｃｏｍｐａｒｉｓｏｎｏｆｎｕｍｅｒｉｃａｌａｎｄｅｘｐｅｒｉｍｅｎｔａｌ

ｄａｔａｏｆｓｏｌｉｄｃｏｎｃｅｎｔｒａｔｉｏｎ
　
３２　涡旋流动场特性

图５分别是反应器接触主反应区和反应分离耦
合区横截面的速度矢量分布图。相同点是速度方向

均为顺时针，表明反应器内呈现涡旋流动形态，不同

点是 ｚ＝３００ｍｍ截面的速度明显小于 ｚ＝８００ｍｍ截
面，这与设计时的初衷也是相符的，接触主反应区的

弱旋流场能够增强两相接触效果，而反应分离耦合

区的强旋流场则是为了提高分离效率。

图 ５　不同横截面速度矢量图

Ｆｉｇ．５　Ｖｅｌｏｃｉｔｙｖｅｃｔｏｒｏｆｄｉｆｆｅｒｅｎｔｃｒｏｓｓｓｅｃｔｉｏｎｓ
　
图６是不同位置截面的催化剂固相体积分数分

布云图。从图上可以看出，ｚ＝３００ｍｍ截面各部位
的固相体积分数梯度较小，说明催化剂从入口进入

反应器后在气相湍动以及固相颗粒之间的碰撞接触

作用下迅速扩散到各处，对气相起到较好的催化作

用。到达 ｚ＝８００ｍｍ截面时，强旋产生的离心力使
各组分因密度不同而逐渐分离，图上可见催化剂的

固相体积分数梯度显著增大，中心大部分区域基本

为零，具体数值将在下文中详细论述。

如图 ７所示，气相由切向入口进入反应器后形
成一定的螺旋下行流，经过导向叶片后旋流强度增

大且最终由排气口离开反应器，也有少量由排剂口

流出。固相催化剂颗粒由轴向入口竖直向下进入后

在气流作用下扩散并下移，经过导向叶片后在较强

离心力场作用下沿边壁螺旋下行，最终由排剂口离

开反应器，实现了催化剂与气体产物的分离。

３３　颗粒粒径对固相体积分数分布的影响

催化剂颗粒粒径对于其能否有效扩散到反应器

内各处以及反应后的分离效果影响非常大。因此将

颗粒粒径为５、１０、２０μｍ的算例分别定义为情况 １、
情况２、情况３，考察颗粒粒径对固相体积分数分布
的影响规律。
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图 ６　不同横截面固相体积分数分布云图

Ｆｉｇ．６　Ｓｏｌｉｄｈｏｌｄｕｐｄｉｓｔｒｉｂｕｔｉｏｎｓａｔｄｉｆｆｅｒｅｎｔｃｒｏｓｓｓｅｃｔｉｏｎｓ
　

图 ７　气固相运行轨迹示意图

Ｆｉｇ．７　Ｓｃｈｅｍａｔｉｃｏｆｇａｓａｎｄｓｏｌｉｄｐｈａｓｅｔｒａｊｅｃｔｏｒｉｅｓ
　

图 ８　不同粒径下各截面固相体积分数分布曲线

Ｆｉｇ．８　Ｓｏｌｉｄｈｏｌｄｕｐｄｉｓｔｒｉｂｕｔｉｏｎｃｕｒｖｅｓｏｆｅａｃｈｓｅｃｔｉｏｎｕｎｄｅｒｄｉｆｆｅｒｅｎｔｐａｒｔｉｃｌｅｓｉｚｅｓ

　　图８ａ是５μｍ粒径颗粒在反应器内不同轴向位

置截面的固相体积分数分布曲线。由图可见，催化

剂由轴向入口进入反应器后 ｚ＝５０ｍｍ截面梯度较
大，ｒ／Ｒ＝０４位置处出现高峰，ｒ／Ｒ＝－０５位置处
出现区域小高峰，这是由于该处位于竖直催化剂入

口正下方，催化剂聚集程度大，而后跟随气流在下移

过程中逐渐扩散，梯度有所减小，在弱旋流作用下两

侧边壁附近浓度高于中间区域。到达 ｚ＝５００ｍｍ截
面，即接触主反应区末端时浓度分布明显改善，说明

颗粒达到了有效扩散效果。

当颗粒粒径为１０μｍ时，由图８ｂ可见沿轴向梯
度固相体积分数逐渐减小，在 ｚ＝１００ｍｍ截面已有
明显改善，到达 ｚ＝５００ｍｍ截面时催化剂体积分数
集中分布在 ４％ ～８％之间，梯度明显减小，达到了
较好的均匀扩散效果。

２０μｍ颗粒因粒径较大，受到的曳力作用也较
大，因此从图 ８ｃ可见在 ｚ＝５０ｍｍ截面催化剂明显
集中在轴向竖直入口正下方以及边壁附近，与中间

部位浓度差别较大，而后催化剂颗粒的分布情况基

本相同，都是边壁附近颗粒集中，中间部位基本为

零，这是因为颗粒粒径最大，所受离心力也最大，即

使在弱旋流动下也已呈现出较好的分离效果，且由

于颗粒粒径较大、聚集程度较高，颗粒间的相互碰撞

和磨损也最为剧烈。这种现象对于提高反应器的整

体催化热解效率是不利的。

选取各轴向截面催化剂体积分数曲线上具有代

表性的１０个不同位置点计算其不均匀度 Ｍｅｓ，公式
为

Ｍｅｓ [＝ １
１０∑

１０

ｉ＝
(

１

ｅｓｉ－ｅｓ
ｅ )
ｓ

]
２ ０５

（６）

其中 ｅｓ＝
１
１０∑

１０

ｉ＝１
ｅｓｉ （７）

式中　ｅｓｉ———同一高度曲线上第 ｉ点的固相体积分
数

ｅｓ———同一高度径向平均固相体积分数
如图９所示，整体来看，３种催化剂粒径条件下

催化剂的分布都是沿轴向下移不均匀度逐渐减小，
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但是，从数值上来看，情况２在各截面的不均匀度分
布都低于情况１和情况３，优势明显。

图 ９　不同粒径下各截面不均匀度分布

Ｆｉｇ．９　Ｈｉｓｔｏｇｒａｍｏｆｈｅｔｅｒｏｇｅｎｅｉｔｙｄｉｓｔｒｉｂｕｔｉｏｎｏｆ

ｅａｃｈｓｅｃｔｉｏｎｕｎｄｅｒｄｉｆｆｅｒｅｎｔｐａｒｔｉｃｌｅｓｉｚｅｓ
　
图１０是 ３种粒径催化剂 ｚ＝８００ｍｍ截面的固

相体积分数分布对比曲线。情况１中催化剂分离效
果最差，中间大部分区域的固相体积分数在 ２％ ～
４％之间，明显高于其他两种粒径。情况 ２中在 ｚ＝
８００ｍｍ截面中心大部分区域固相体积分数小于
２％，仅在 ｒ／Ｒ＞０８区域数值明显增大。情况 ３与
情况２的不同之处在于其中心大部分区域的固相体
积分数在０～４％之间。综合图 ８、９的分析结果，当
颗粒粒径 ｄｐ＝１０μｍ时催化剂在接触主反应区达到
了较好的均匀扩散效果，保证了与生物质热解蒸气

的充分接触，最终达到增强催化作用效果的目的，不

均匀度在３种粒径条件下最低；在反应分离耦合区
强旋造成的离心力作用下颗粒显示出较好的分离效

果，保证了催化剂与反应后的产物快速分离，减少了

二次反应的发生，从而能有效提高反应转化率。因

此 ｄｐ＝１０μｍ为最优催化剂粒径。

图 １０　ｚ＝８００ｍｍ截面不同粒径下固相体积分数

对比曲线

Ｆｉｇ．１０　Ｓｏｌｉｄｈｏｌｄｕｐｃｏｍｐａｒｉｓｏｎｃｕｒｖｅｓｏｆｃａｔａｌｙｓｔｓｗｉｔｈ

ｄｉｆｆｅｒｅｎｔｐａｒｔｉｃｌｅｓｉｚｅｓｏｎｓｅｃｔｉｏｎｏｆｚ＝８００ｍｍ
　３４　剂气比对固相体积分数分布的影响
通过改变入口气固相速度的方式来实现剂气比

（催化剂循环量与进料质量之比，Ｃａｔａｌｙｓｔｔｏｇａｓ
ｒａｔｉｏ，ＣＴＧ）的变化，在情况 ２的基础上增加情况 ４
和情况５，剂气比以及入口气固相速度如表２所示。

如图１１ａ所示，由于剂气比最大，在 ｚ＝５０ｍｍ
截面可见催化剂明显集中在轴向竖直入口正下方，

在 ｚ＝１００ｍｍ和 ｚ＝３００ｍｍ截面可见反应器内由上
到下各截面颗粒体积分数梯度不断减小，在接触主

表 ２　气固相入口速度对比

Ｔａｂ．２　Ｃｏｍｐａｒｉｓｏｎｏｆｇａｓａｎｄｓｏｌｉｄｐｈａｓｅｉｎｌｅｔｖｅｌｏｃｉｔｙ

ＣＴＧ ｖｇ，ｔ／（ｍ·ｓ
－１） ｖｇ，ａ／（ｍ·ｓ

－１） ｖｓ，ａ／（ｍ·ｓ
－１）

情况２ １０５ ４ ２ ２

情况４ １４０ ４ ２ ３

情况５ ８２ ４ ４ ２

图 １１　不同剂气比下各截面固相体积分数分布曲线

Ｆｉｇ．１１　Ｓｏｌｉｄｈｏｌｄｕｐｄｉｓｔｒｉｂｕｔｉｏｎｃｕｒｖｅｓｏｆｅａｃｈｓｅｃｔｉｏｎ

ｕｎｄｅｒｄｉｆｆｅｒｅｎｔＣＴＧ
　
反应区的弱旋流作用下，分布曲线基本为“Ｕ”形。
到 ｚ＝５００ｍｍ截面时，中心部位的固相体积分数均
大于２％，边壁处约为９５％。

减小剂气比时，催化剂受到的曳力作用较小，从

图１１ｂ也明显可见 ｚ＝５０ｍｍ截面的固相“双峰”分
布，而后在切向与轴向气流的湍流扰动作用下，催化

剂迅速扩散到各处，浓度梯度减小，到 ｚ＝１００ｍｍ截
面仅在 ｒ／Ｒ＝－０４位置处和边壁处浓度稍高外，其
余部位已基本达到均匀分布，在 ｚ＝３００ｍｍ截面继
续得到改善，由于剂气比小，气流旋流强度大，在

ｚ＝５００ｍｍ截面催化剂颗粒已基本完成分离，中心
大部分区域体积分数低于 ２％，如前所述，这种情况
对催化反应不利。

从图１２可见，情况４在各截面不均匀度都明显
高于其他两种情况，而情况 ５虽然在 ｚ＝５０ｍｍ和
ｚ＝１００ｍｍ截面跟其他两种情况相比有较大优势，
但在 ｚ＝３００ｍｍ和 ｚ＝５００ｍｍ截面不均匀度基本没
有变化，导致最终不均匀度数值明显高于情况２。

如图１３所示，不同剂气比条件下的分离效果都
较好，｜ｒ／Ｒ｜＜０８范围内不大于２％，催化剂颗粒集
中在０８＜ｒ／Ｒ＜１范围内，且随剂气比的增大浓度
随之增大。
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图 １２　不同剂气比下各截面不均匀度分布
Ｆｉｇ．１２　Ｈｉｓｔｏｇｒａｍｏｆｈｅｔｅｒｏｇｅｎｅｉｔｙｄｉｓｔｒｉｂｕｔｉｏｎｏｆ

ｅａｃｈｓｅｃｔｉｏｎｕｎｄｅｒｄｉｆｆｅｒｅｎｔＣＴＧ
　

图 １３　ｚ＝８００ｍｍ截面不同剂气比下固相体积

分数对比曲线

Ｆｉｇ．１３　Ｓｏｌｉｄｈｏｌｄｕｐｃｏｍｐａｒｉｓｏｎｃｕｒｖｅｓｏｆｃａｔａｌｙｓｔｓｗｉｔｈ

ｄｉｆｆｅｒｅｎｔＣＴＧｏｎｓｅｃｔｉｏｎｏｆｚ＝８００ｍｍ
　

综合上述分析结果，本文中剂气比最大（ＣＴＧ
为１４０）时催化剂在接触主反应区的体积分数梯度
较大，不均匀度较高，而剂气比变小即催化剂活性中

心减少，在发生裂解反应时气体体积仍持续增加，催

化剂的失活程度会变高，单位催化剂上的积炭增多，

因此会降低催化剂的催化作用强度，影响理想产物

产率，综合考虑催化剂在热裂解反应中的活性中心

数量和其与生物质热解蒸气的充分接触效果两方面

因素，本文的最佳剂气比为１０５。

３５　停留时间分布特性
实验测得不同粒径催化剂 ＲＴＤ曲线如图 １４所

示。可以看出，催化剂颗粒 ＲＴＤ曲线呈现平滑的单
峰分布，拖尾较小，三者的 ＲＴＤ曲线整体差异小。
５μｍ粒径颗粒由于粒径最小，受到气相曳力作用也
最小，因此易被卷入气流的涡旋运动中，产生颗粒的

返混现象，从图上也可见其停留时间相比另外两种

颗粒最长，但增加的比例很小，并没有对长周期平稳

流动造成不良后果。而２０μｍ粒径颗粒与１０μｍ粒
径颗粒的停留时间分布曲线差别非常小，２０μｍ粒
径催化剂由于在三者中粒径最大，因此出现被气流

携带进入次级流动的可能性也最小，故在图上可见

其停留时间相对最小。

如图１５所示，剂气比为 １４０（情况 ４）时，催化
剂停留时间最长，这是因为剂气比最大，即催化剂所

占比例在三者中最大，因此催化剂颗粒的轨迹分布

形态也最丰富，结合前述结果可知该工况下在接触

图 １４　不同粒径下 ＲＴＤ曲线

Ｆｉｇ．１４　ＲＴＤｃｕｒｖｅｓｕｎｄｅｒｄｉｆｆｅｒｅｎｔｐａｒｔｉｃｌｅｓｉｚｅｓ
　

图 １５　不同剂气比下 ＲＴＤ曲线

Ｆｉｇ．１５　ＲＴＤｃｕｒｖｅｓｕｎｄｅｒｄｉｆｆｅｒｅｎｔＣＴＧ
　
主反应区已近乎形成催化剂靠近边壁移动的运移形

态，因此催化剂的流程最长，停留时间也最长；剂气

比最小（情况５）时，由于固相体积分数最小，此时气
相运动占主导地位，气流对于颗粒的作用效果最强

烈，催化剂在气流的冲击携带作用下迅速离开反应

器，因此其停留时间最短。

　　对 ＲＴＤ曲线进行分析，获得了不同工况下催化
剂颗粒的平均停留时间，并根据公式计算得到无因

次方差，如表 ３所示。由表 ３可知，平均停留时间
为 １０５５～１２３５ｓ。对于生物质快速催化热解工
艺，催化剂会随着反应的进行而表面积碳导致活性

降低，催化剂停留时间较短，有利于补给的新鲜催化

剂与生物质热解气继续反应。另外，无因次方差对

于催化剂颗粒的返混程度能够进行有效的判断。从

表中可以看出，催化剂颗粒的无因次方差较小，接近

于零，说明其流动接近平推流，进一步说明在新型旋

流导叶式生物质催化热解反应器内，催化剂的输运、

移出以及补给状态良好，能够满足生物质催化热解

工艺的有序长周期平稳运行。

表 ３　停留时间分布特征参数

Ｔａｂ．３　Ｃｈａｒａｃｔｅｒｉｓｔｉｃｐａｒａｍｅｔｅｒｓｏｆｒｅｓｉｄｅｎｃｅｔｉｍｅ

ｄｉｓｔｒｉｂｕｔｉｏｎ

情况１ 情况２ 情况３ 情况４ 情况５

ｔｍ／ｓ １２３５ １０８５ １０７５ １２１５ １０５５

σ２ｔ ００７１ ００５７ ００４６ ００５１ ００４３

４　结论

（１）旋流导叶式下行床反应器的接触主反应区
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和反应分离耦合区均是涡旋流动场，但旋流强度有

所不同，接触主反应区的弱旋流强化了相与相之间

的相对速度和相互接触，能够提高催化反应转化率；

催化剂在反应分离耦合区强旋流场的离心力作用下

实现了较好的分离效果，能够减少过裂解等副反应。

（２）考察了催化剂粒径和剂气比对反应器内催
化剂体积分数梯度分布的影响，研究发现当催化剂

粒径１０μｍ、剂气比 １０５时，反应器达到最佳混合

与分离效果，研究结果能够为工艺参数设计提供重

要理论参考依据。

（３）基于脉冲示踪法对催化剂停留时间分布进
行测量的实验结果表明，催化剂颗粒 ＲＴＤ曲线呈现
平滑的单峰分布，拖尾较小，平均停留时间为１０５５～
１２３５ｓ，满足快速催化热解时间要求。催化剂颗粒
的无因次方差较小，说明其流动接近平推流，运行过

程内催化剂的输运、移出以及补给状态良好。
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ＺＨＵＬｉｙｕｎ，ＺＨＡＮＧＭｉｎｇｙａｎｇ，ＷＡＮＧＬｅｉ，ｅｔａｌ．Ｓｉｍｕｌａｔｉｏｎｏｎｒｅｓｉｄｅｎｃｅｔｉｍｅｄｉｓｔｒｉｂｕｔｉｏｎｏｆｌｉｇｈｔｐｈａｓｅｌｉｑｕｉｄｓｉｎａｎｉｏｎｉｃ
ｌｉｑｕｉｄｃａｔａｌｙｚｅｄｉｓｏｂｕｔａｎｅａｌｋｙｌａｔｉｏｎｃｙｃｌｏｎｅｒｅａｃｔｏｒ［Ｊ］．ＪｏｕｒｎａｌｏｆＣｈｅｍｉｃａｌＥｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇｏｆＣｈｉｎｅｓｅＵｎｉｖｅｒｓｉｔｉｅｓ，２０１７，
１（３１）：６７－７３．（ｉｎＣｈｉｎｅｓｅ）

［２６］　李贤斌，姚宗路，赵立欣，等．生物质炭化生成焦油催化裂解的研究进展［Ｊ］．现代化工，２０１７，３７（２）：４６－５０．
ＬＩＸｉａｎｂｉｎ，ＹＡＯＺｏｎｇｌｕ，ＺＨＡＯＬｉｘｉｎ，ｅｔａｌ．Ｒｅｓｅａｒｃｈｐｒｏｇｒｅｓｓｏｆｃａｔａｌｙｔｉｃｐｙｒｏｌｙｓｉｓｏｆｂｉｏｍａｓｓｔａｒ［Ｊ］．ＭｏｄｅｒｎＣｈｅｍｉｃａｌ
Ｉｎｄｕｓｔｒｙ，２０１７，３７（２）：４６－５０．（ｉｎＣｈｉｎｅｓｅ）

［２７］　马艺．超短接触旋流反应器流动特征及反应行为研究［Ｄ］．东营：中国石油大学（华东），２０１２：２－６０．
［２８］　张玉春，王振波，金有海，等．超短接触旋流反应器混合腔内气固混合特性的数值模拟［Ｊ］．化工学报，２０１２，６３（２）：４２４－４３２．

ＺＨＡＮＧＹｕｃｈｕｎ，ＷＡＮＧＺｈｅｎｂｏ，ＪＩＮＹｏｕｈａｉ，ｅｔａｌ．Ｎｕｍｅｒｉｃａｌｓｉｍｕｌａｔｉｏｎｏｎｇａｓｓｏｌｉｄｍｉｘｉｎｇｃｈａｒａｃｔｅｒｉｓｔｉｃｓｉｎｍｉｘｉｎｇｃａｖｉｔｙ
ｏｆｑｕｉｃｋｃｏｎｔａｃｔｃｙｃｌｏｎｅｒｅａｃｔｏｒ［Ｊ］．ＣＩＥＳＣＪｏｕｒｎａｌ，２０１２，６３（２）：４２４－４３２．（ｉｎＣｈｉｎｅｓｅ）

［２９］　ＷＡＮＧＺｉｌｏｎｇ，ＺＨＡＮＧＨｕａ，ＤＯＵＢｉｎｌｉｎ，ｅｔａｌ．Ｅｘｐｅｒｉｍｅｎｔａｌａｎｄｎｕｍｅｒｉｃａｌｒｅｓｅａｒｃｈｏｆｔｈｅｒｍａｌｓｔｒａｔｉｆｉｃａｔｉｏｎｗｉｔｈａｎｏｖｅｌ
ｉｎｌｅｔｉｎａｄｙｎａｍｉｃｈｏｔｗａｔｅｒｓｔｏｒａｇｅｔａｎｋ［Ｊ］．ＲｅｎｅｗａｂｌｅＥｎｅｒｇｙ，２０１７，１１１：３５３－３７１．

［３０］　王乐，樊敏，詹翔宇，等．气体搅拌下厌氧消化反应器 ＣＦＤ数值模拟及模型研究［Ｊ／ＯＬ］．农业机械学报，２０１８，４９（２）：
３０５－３１２．
ＷＡＮＧＬｅ，ＦＡＮＭｉｎ，ＺＨＡＮＸｉａｎｇｙｕ，ｅｔａｌ．ＮｕｍｅｒｉｃａｌｓｉｍｕｌａｔｉｏｎａｎｄｍｏｄｅｌｓｏｆｇａｓｓｔｉｒｒｅｄａｎａｅｒｏｂｉｃｄｉｇｅｓｔｅｒｂｙＣＦＤ［Ｊ／
ＯＬ］．ＴｒａｎｓａｃｔｉｏｎｓｏｆｔｈｅＣｈｉｎｅｓｅＳｏｃｉｅｔｙｆｏｒＡｇｒｉｃｕｌｔｕｒａｌＭａｃｈｉｎｅｒｙ，２０１８，４９（２）：３０５－３１２．ｈｔｔｐ：∥ｗｗｗ．ｊｃｓａｍ．ｏｒｇ／
ｊｃｓａｍ／ｃｈ／ｒｅａｄｅｒ／ｖｉｅｗ＿ａｂｓｔｒａｃｔ．ａｓｐｘ？ｆｌａｇ＝１＆ｆｉｌｅ＿ｎｏ＝２０１８０２３９＆ｊｏｕｒｎａｌ＿ｉｄ＝ｊｃｓａｍ．ＤＯＩ：１０．６０４１／ｊ．ｉｓｓｎ．１０００１２９８．
２０１８．０２．０３９．（ｉｎＣｈｉｎｅｓｅ）

［３１］　黄峰，孙治谦，王振波，等．旋流反应器内颗粒停留时间分布的 ＣＦＤ模拟［Ｊ］．石油化工设备，２０１４，４３（１）：９－１３．
ＨＵＡＮＧＦｅｎｇ，ＳＵＮＺｈｉｑｉａｎ，ＷＡＮＧＺｈｅｎｂｏ，ｅｔａｌ．ＣＦＤｓｉｍｕｌａｔｉｏｎｏｆｐａｒｔｉｃｌｅｒｅｓｉｄｅｎｃｅｔｉｍｅｄｉｓｔｒｉｂｕｔｉｏｎｉｎｃｙｃｌｏｎｅｒｅａｃｔｏｒ
［Ｊ］．ＰｅｔｒｏＣｈｅｍｉｃａｌＥｑｕｉｐｍｅｎｔ，２０１４，４３（１）：９－１３．（ｉｎＣｈｉｎｅｓｅ）

９８２第 ２期　　　　　　　　　　张玉春 等：旋流导叶式生物质热解反应器内气固两相涡旋流动特性


