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引　言

煤炭直接液化技术是缓解我国石油资源紧缺、

保障能源安全的重要技术之一。液化过程可以简述

为：首先将煤磨成粉末状，再和自身产生的液化重

油 （循环溶剂）配成煤浆，在高温 （４４５～４６５℃）、

高压 （２０～３０ＭＰａ）氢气气氛下进行加氢，生成

液体产品［１］。其中，液化反应器是该技术的核心

设备。

目前，煤炭直接液化反应器主要有两种形式：

鼓泡床反应器［２］和强制循环悬浮床反应器［３］。鼓泡

床反应器结构简单、返混程度小、单程转化率较

高，但浆体搅动不足，不利于热质传递且容易产生

　　犚犲犮犲犻狏犲犱犱犪狋犲：２００９－１１－２４．
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颗粒沉积。强制循环悬浮床反应器能有效抑制颗粒

沉积、传质与传热效率高，但须配备高温高压循环

泵且结构较为复杂［４］，影响长期稳定运行。



本文考虑用内置中心导流筒的气升式环流反应

器来代替现有的强制循环悬浮床以改善装置的操作

稳定性。环流反应器在生物化工、石油化工、环境

保护的很多领域都有广泛的应用，由于内置了导流

筒使得反应器内气体分布不均，产生了内部流体循

环，强化了颗粒物悬浮以及物料与器壁间的传热。

气含率以及浆相循环速度是描述反应器操作工况的

重要参数。从已有的文献［５８］来看，关于两相或三

相在间歇、连续进出料的情况下气升式环流反应器

的流动性能均有过报道，但大都只是针对实验室小

型装置，且缺乏较高压力条件下的实验。本文针对

煤炭直接液化的运行工况，采用气液模拟氢气拟

均相 （煤浆＋微米级煤粉、催化剂）体系，考察了

不同体系压力 （文中压力值均为表压）情况下，操

作条件对反应器内局部气含率以及循环液速的影

响，为环流反应器应用于煤炭直接液化过程提供

依据。

图１　连续中心气升式环流反应器实验流程
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１　实验装置及条件

１１　实验装置

实验流程如图１所示，采用的环流反应器为不

锈钢材质，尺寸为６００ｍｍ×６０００ｍｍ，上下均采

用半球形球罩密封，中心导流筒采用上下焊接的方

式同心固定在反应器内部，尺寸见表１。导流筒与

反应器截面积之比为０．４４，导流筒底部距离分布

板１５０ｍｍ。分布板采用螺丝紧固的方式固定在反

应器下部半球封盖上，其结构尺寸见表２，气体喷

嘴呈正六边形分布在导流筒下方的中心区域。实验

采用的液相为水、正丁醇水、Ｓｐａｎ２０水。浆相

的物性参数见表３。

表１　中心导流筒尺寸

犜犪犫犾犲１　犇犻犿犲狀狊犻狅狀狊狅犳犱狉犪狌犵犺狋狋狌犫犲

犇ｉ／ｍｍ 犇ｏ／ｍｍ 犔／ｍｍ 狀

２００ ２０１ ５７５０ ３６

表２　底部分布板尺寸

犜犪犫犾犲２　犇犻犿犲狀狊犻狅狀狅犳狊犻犲狏犲狆犾犪狋犲

犇′ｏ／ｍｍ Ｔｈｉｃｋｎｅｓｓ／ｍｍ 犔０／ｍｍ 犇／ｍｍ

８ ５０ ７６ ３

表３　浆相物理性质

犜犪犫犾犲３　犘犺狔狊犻犮犪犾狆狉狅狆犲狉狋犻犲狊狅犳犾犻狇狌犻犱狊

Ｌｉｑｕｉｄ
ρ×１０

－３

／ｋｇ·ｍ－３
μ×１０

３

／Ｐａ·ｓ

σ×１０３

／Ｎ·ｍ－１
犕

ｗａｔｅｒ １．０ １．０ ７２ ２．６３×１０－１１

狀ｂｕｔｙｌａｌｃｏｈｏｌ ０．９７６ ５．４ ４７．２ ７．９２×１０－８

Ｓｐａｎ２０ １．０３８ ７．８ ５９ １．７６×１０－７

１２　实验方法

如图１所示，从空气压缩机输送出来的气体与

从离心泵输送出的液体在环流反应器底部混合，通

过分布板上的喷嘴射入反应器内形成内部循环。从

反应器顶部出料口流出的尾气进入气液分离器内，

分离后分别通过空气压缩机和离心泵再循环返回环

流反应器内。当需要升高体系压力时，通过缓冲罐

出口处的气体管线往体系内充入高压氮气进行

加压。

反应器局部气含率采用差压变送器测量，仪器

为天津延辉仪表通讯有限公司生产的最高耐压５

ＭＰａ的差压变送器，安装在距分布板０．９～２．９ｍ、

２．９～４．９ｍ的导流筒内外，分别测量４个床层段

的气含率。差压传感器的电流信号通过 Ａ／Ｄ采集

卡转变为数字信号，进行读取和存储。

液相循环速度采用电解质示踪的方式测量，使

用两个相同的电导探针插入反应器环隙内，垂直安

装距离为Δ犔。采用饱和硝酸钾溶液作为示踪剂，

脉冲注入，数据采集系统把电极响应时间输入计算

机，通过犝＝Δ犔／Δ狋计算出循环液速，其中Δ狋为

示踪剂经过相距Δ犔的两探针时间差值。
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２　实验结果与讨论

２１　气含率

２．１．１　中心导流筒气含率　环流反应器是在鼓泡

床基础上发展而来，但由于二者内部结构不同，气

含率以及浆相流动都存在较大区别。不同空塔气速

环流反应器中心导流筒气含率与鼓泡床气含率如图

２所示 （图例见表４）。由图可以看出，与鼓泡床相

比，环流反应器中心导流筒内气含率更低，体系压

力以及液相物理性质的变化对于气含率的影响也

更小。

图２　中心导流筒气含率

Ｆｉｇ．２　Ｇａｓｈｏｌｐｕｐｉｎｄｒａｕｇｈｔｔｕｂｅ

（ｌｅｇｅｎｄｓａｒｅｓｈｏｗｎｉｎＴａｂｌｅ４）

　

表４　实验操作条件

犜犪犫犾犲４　犈狓狆犲狉犻犿犲狀狋犪犾犮狅狀犱犻狋犻狅狀狊

Ｌｉｑｕｉｄ
Ｓｙｓｔｅｍ

ｐｒｅｓｓｕｒｅ／ＭＰａ

Ｏｐｅｒａｔｉｏｎ

ｍｏｄｅ

Ｌｅｇｅｎｄ

（Ｆｉｇ．２）

ｗａｔｅｒ ０．１ ｂｕｂｂｌｅｃｏｌｕｍｎ ●

ｗａｔｅｒ ０．１ ｌｏｏｐｒｅａｃｔｏｒ ○

ｗａｔｅｒ ０．５ ｂｕｂｂｌｅｃｏｌｕｍｎ ■

ｗａｔｅｒ ０．５ ｌｏｏｐｒｅａｃｔｏｒ □

ｗａｔｅｒ １．０ ｂｕｂｂｌｅｃｏｌｕｍｎ ◆

ｗａｔｅｒ １．０ ｌｏｏｐｒｅａｃｔｏｒ ◇

狀ｂｕｔｙｌａｌｃｏｈｏｌｗａｔｅｒ ０．１ ｂｕｂｂｌｅｃｏｌｕｍｎ !

狀ｂｕｔｙｌａｌｃｏｈｏｌｗａｔｅｒ ０．１ ｌｏｏｐｒｅａｃｔｏｒ "

狀ｂｕｔｙｌａｌｃｏｈｏｌｗａｔｅｒ ０．５ ｂｕｂｂｌｅｃｏｌｕｍｎ ▲

狀ｂｕｔｙｌａｌｃｏｈｏｌｗａｔｅｒ ０．５ ｌｏｏｐｒｅａｃｔｏｒ △

对于反应器内气含率的模型研究，比较具有代

表性的是基于ｄｒｉｆｔｆｌｕｘ模型推导出的气含率计算

模型［９］。根据对反应器中心导流筒内流体力学的分

析，气液两相间的作用力由相间摩擦力、表观质量

力和Ｂａｓｓｅｔ力组成，其中Ｂａｓｓｅｔ力很小，可以忽

略不计。在反应器达到操作稳定状态时，气泡所受

的相间摩擦力及表观质量力相等

π
６
犱
３
ｍａｘ犵（ρ犾－ρｇ）＝

１

８
π犆Ｄ犞

２

ｇｒρ犾犱
２
ｍａｘ

（１）

在湍流破碎控制的两相流中，根据分散相被连

续相湍流破碎的机理，分散相最大气泡直径与连续

相表面张力以及单位质量能量耗散相关，即

犱ｍａｘ ＝犽 ρ
犾

σ（ ）
犾

－０．６

α
－０．４ （２）

Ｓｅｖｉｋ等
［１０］结合大量的实验数据并从理论上推

导得出，犽的取值为０．７２５。

单位质量能量耗散可以采用式 （３）计算

α＝ 犳ｗ
２ρ犾狌

２
犾（ ）犇

狌犾

ρ犾
（３）

结合式 （１）～式 （３）可以发现，中心导流筒

气含率εｇ与空塔气速呈线性关系，即

εｇ ＝０．２５５
犆Ｄ
犽
ρ犾／ρｗ
σ犾／σ（ ）

ｗ

０．３
犳ｗ（狌犾／犝ｓ）

２

犇ｉ／犔［ ］
ｓ

０．２犝ｇｒ
犝ｓ

（４）

图３为不同操作工况下中心导流筒气含率的预

测值和实验值的对比。

图３　中心导流筒气含率实验值与模型值的对比

Ｆｉｇ．３　Ｃｏｍｐａｒｉｓｏｎｏｆｅｘｐｅｒｉｍｅｎｔａｌｄａｔａｗｉｔｈ

ｐｒｅｄｉｃｔｅｄｄａｔａｆｏｒｇａｓｈｏｌｄｕｐｉｎｄｒａｕｇｈｔｔｕｂｅ
　

２．１．２　环隙气含率　刘梦溪等
［１１］在有机玻璃制成

的环流反应器内进行实验，采用目测的方式对反应

器内的液相流动情况进行观察，发现当空塔气速比

较小的时候，在外环可以观察到一个很不稳定的气

泡液体界面，在界面的上下两侧分别是含气泡液体

与无气泡液体。在本文的研究过程中也发现，只有

在空塔气速较大的情况下，气泡在液体的曳带下才

能运动至环隙底部，完成完整的气泡循环。

从已有文献［１２］来看，下降区环隙气含率与中

心导流筒气含率基本为一次函数关系。在本文的研

究中也发现了这个规律 （图４）。下降区环隙的气

含率随着中心导流筒气含率的增加而增加，并且反
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应器结构、体系压力、液相物性也会对其产生影

响。根据实验数据通过经验回归得到了如下关联式

εｇｄ＝ （０．５８－０．０１４犕）ｌｎ
犘
犘（ ）
０

１．１５

εｇｒ＋０．０１ （５）

图５为不同操作工况下环隙气含率预测值和实

验值的对比。

图４　下降环隙气含率

Ｆｉｇ．４　Ｇａｓｈｏｌｄｕｐｉｎａｎｎｕｌｕｓ
　

图５　下降环隙气含率实验值与模型值的对比

Ｆｉｇ．５　Ｃｏｍｐａｒｉｓｏｎｏｆｅｘｐｅｒｉｍｅｎｔａｌｄａｔａ

ｗｉｔｈｐｒｅｄｉｃｔｅｄｄａｔａｆｏｒｇａｓｈｏｌｄｕｐｉｎａｎｎｕｌｕｓ
　

２２　液相循环速度

当气体通过分布板喷嘴进入环流反应器中心导

流筒之后，由于升流区和降流区中气体含量不同，

使两区中混合液的密度存在差异，由密度差所导致

的压差使得混合液在升流区和降流区之间形成循环

流动［１３］。

图６为下降环隙中液相循环速度随空塔气速及

体系压力的变化，可以看出，随着体系压力以及空

塔气速的增大，液相循环速度也相应增加。

对于连续操作的环流反应器，以反应器内的

气、液相为研究对象，忽略液相与器壁摩擦所造成

图６　液相循环速度随空塔气速的变化

Ｆｉｇ．６　Ｅｆｆｅｃｔｏｆｓｕｐｅｒｆｉｃｉａｌｇａｓｖｅｌｏｃｉｔｙｏｎ

ｌｉｑｕｉｄｃｉｒｃｕｌａｔｉｏｎｖｅｌｏｃｉｔｙ
　

的能量损失，其能量平衡可以表示为［１３１４］

犈ｅ－犈ｏ＝犈ｒ＋犈ｄ＋犈Ｔ＋犈Ｂ－犈Ｉ （６）

对中心导流筒顶部和底部的流体进行能量衡算

犿犾犵狕犾＋
犿犾犝

２
犾

２
＋犘犾犞犾＋犈Ｉ＋犈ｅ＝

犿２犵狕２＋
犿２犝

２
２

２
＋犘２犞２＋犈ｒ （７）

推算可得

犈ｒ＝犈Ｉ＋犈ｅ＋犝犾犃ｒρ犵犺（１－εｒ）－

犪犝ｅ犃ｒ犘２－ρ犵犺犝犾犃ｒ－犪犝ｅ犃ｒρ犵狕２－

犃ｒρ
２
（３犪犝

２
犾犝ｅ＋３犪犝犾犝

２
ｅ＋犪

３犝
３
ｅ
） （８）

犪＝
３６犃ｅ
犃ｒ

（９）

对于下降环隙顶部和底部的流体进行能量衡算

犿３犵狕３＋
犿３犝

２
３

２
＋犘３犞３ ＝犿４犵狕４＋

犿４犝
２
４

２
＋犘４犞４＋犈ｄ

（１０）

可以得出下降环隙气液两相摩擦所造成的能量损

失为

犈ｄ＝ρ犵犺犝４犃ｄεｄ （１１）

犈Ｂ 为流体在环流反应器底部改变流动方向所

造成的能量损耗，根据文献［１３１５］可知，对于气

升式环流反应器底部流动方向改变的能量损失，可

采用管道流动计算

犈Ｂ ＝
１

２ρ
犓Ｂ犃ｄ

犝
３
２

（１－εｒ）
２

（１２）

对于内循环环流反应器而言，底部的流体流动

阻力系数与反应器中心导流筒距反应器底部的净空

区域面积有关，如图７阴影面积所示，犓Ｂ 可以采

用式 （１３）求解
［１３］

犓Ｂ ＝１１．４０
犃ｄ
犃（ ）
ｂ

０．７９

（１３）
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图７　反应器底部净空区域

Ｆｉｇ．７　Ｆｒｅｅａｒｅａｉｎｂｏｔｔｏｍｏｆａｉｒｌｏｏｐｒｅａｃｔｏｒ
　

　　本实验中的内环流反应器顶部为与反应器底部

相同的半球密封结构，计算其流动方向改变的能量

损失时所采用的阻力系数公式为

犓Ｔ ＝１１．４０
犃ｒ
犃（ ）
ｆ

０．７９

（１４）

将以上各式代入反应器能量总平衡等式可以得到

１

２ρ
犃ｒ

犓Ｔ
（１－εｒ）

２＋
犃ｒ
犃（ ）
ｄ

２ 犓Ｂ
（１－εｄ）［ ］２ －

３

２
犪犃ｒρ犝ｅ犝

２
２＋［ρ犵犺犃ｒ（εｄ－εｒ）＋

３

２
犪２犃ｒ犝

２
ｅ
］犝２＋

犪犃ｒ犝ｅρ犵犺（犺εｒ－犺εｄ＋狉εｒ）＋
犃ｒ
犃（ ）
０

２

－［ ］１犪３犝３ｅ犃ｒ２｛ ｝ρ ＝０

（１５）

对于某个确定的操作工况，通过式 （４）、式

（５）可分别得到中心导流筒与环隙区的气含率，代

入式 （１５）可求出下降区环隙中液相的循环速度，

计算值与实验值的比较如图８所示。

图８　液相循环速度模型值与实验值的对比

Ｆｉｇ．８　Ｃｏｍｐａｒｉｓｏｎｏｆｅｘｐｅｒｉｍｅｎｔａｌｄａｔａｗｉｔｈ

ｐｒｅｄｉｃｔｅｄｄａｔａｆｏｒｌｉｑｕｉｄｃｉｒｃｕｌａｔｉｏｎｖｅｌｏｃｉｔｙｉｎａｎｎｕｌｕｓ

３　结　论

本文在６００ｍｍ×６０００ｍｍ的耐压不锈钢环

流反应器内，研究了不同压力和不同体系条件下气

含率及循环液速的变化规律，得到了如下结论。

（１）无论是在常压还是加压条件下，对于内环

流反应器，由于存在大尺度的液相循环流动，其中

心导流筒的气含率要低于鼓泡床的平均气含率。

（２）环流反应器内环隙区平均气含率随空塔气

速的增加而增大，且与体系压力及液相物性有关，

其值与中心导流筒平均气含率呈线性关系。

（３）环流反应器内液相循环速度可以采用机械

能守恒模型导出，模型的计算值与实验值吻合

较好。

符　号　说　明

犃ｂ———反应器底部净空区域面积，ｍ
２

犃ｄ———下降环隙截面积，ｍ
２

犃ｅ———喷嘴截面积，ｍ
２

犃ｆ———反应器顶部净空区域面积，ｍ
２

犃ｒ———中心导流筒截面积，ｍ
２

犆Ｄ———曳力系数

犇———喷嘴口径，ｍｍ

犇ｉ，犇ｏ———分别为中心导流筒内径、外径，ｍｍ

犇′ｏ———分布板孔径，ｍｍ

犈Ｂ，犈Ｔ———分别为流体在反应器底部、顶部改变方向消耗

的能量，Ｊ·ｓ－１

犈ｄ———下降环隙中两相作用造成的能量耗散，Ｊ·ｓ
－１

犈ｅ———输出反应器的能量，Ｊ·ｓ
－１

犈Ｉ———气泡等温膨胀所做的功，Ｊ·ｓ
－１

犈ｏ———输入反应器的能量，Ｊ·ｓ
－１

犈ｒ———流体在中心导流筒所耗散的能量，Ｊ·ｓ
－１

犳ｗ———壁面摩擦力，Ｎ·ｍ
－３

犵———重力加速度，ｍ·ｓ
－２

犺———高度，ｍ

犓Ｔ，犓Ｂ———分别为反应器顶部、底部阻力系数

犔———中心导流筒长度，ｍｍ

犔ｓ———单位长度

犔０———喷嘴长度，ｍｍ

犕———Ｍｏｒｔｏｎ数

狀———喷嘴数目

犘———体系压力，Ｐａ

犘０———标准大气压，Ｐａ

狉———反应器内径，ｍｍ

犝ｇ，犝犾———分别为空塔气速、液速，ｍ·ｓ
－１

犝ｓ———速度常量 （犝ｓ＝１ｍ·ｓ
－１）

狌———速度，ｍ·ｓ－１

犞ｇｒ———气体绝对速度，ｍ·ｓ
－１

ε———相含率
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μ———黏度系数，Ｐａ·ｓ

ρｗ———水的密度，ｋｇ·ｍ
－３

σ———表面张力，Ｎ·ｍ－１

σｗ———２９３Ｋ时水的表面张力，Ｎ·ｍ
－１

下角标

ｄ———下降环隙

ｅ———分布板喷嘴

ｇ———气相

犾———液相

ｒ———中心导流筒

１，２———分别为中心导流筒底部和顶部

３，４———分别为下降环隙顶部和底部
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