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狭长开孔格栅内构件流化床内两相流动-传质特性

南睿，郑紫雨，吕文浩，李乐妍，范怡平，卢春喜

（中国石油大学（北京）重质油全国重点实验室，北京 102249）

摘要： 通过大型冷模实验，考察了不同表观气速、不同细粉比例条件下，一种狭长开孔格栅内构件汽提器内两

相流动特性与传质性能。结果表明：随细粉比例增加，床内两相流场发展演化进程显著加快；高细粉比例颗粒

体系历经“近自由床区-格栅强化区-近自由床区”的完整演化过程，低细粉颗粒体系则历经部分过程，“格栅强

化区”并未消失。汽提器最佳操作气速区间为 0.127~0.212m/s；高细粉比例颗粒体系甚至在表观气速 ug=0.127m/s
的低气速工况下，即可达到97.0%的汽提效率。采用局部流动参数气泡频率和气泡时间占比与汽提效率关联；并

提出了新参数“气固匹配特征指数”，该参数能够较为准确地反映汽提效率随气速的变化。结合局部流动参数的

分布特点，提出了汽提内构件的改进方案。
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Two-phase flow and mass transfer characteristics of fluidized bed with narrow-
slit opening grid internals

NAN Rui, ZHENG Ziyu, LV Wenhao, LI Leyan, FAN Yiping, LU Chunxi
(State Key Laboratory of Heavy Oil Processing, China University of Petroleum, Beijing 102249, China)

Abstract: Fluidized beds with internals are widely used in the catalyst stripping process of high-temperature short-
contact time processes such as fluid catalytic cracking(FCC) and methanol to olefins(MTO). The stripping efficiency 
of the stripper directly influence the product yield and distribution. A large-scale cold-model experiment was 
conducted to investigate the two-phase flow characteristics and the mass transfer performance of a stripper 
equipped with narrow-slit opening grid internals under varying superficial gas velocities and fine particle fractions. 
The results show that the evolution process of the two-phase flow field in the bed accelerates significantly with an 
increasing in fine particle fraction. The particle system with a high fine fraction undergoes the full evolution process 
of the pseudo free bubbling bed regime – the grid-influenced regime – the pseudo free bubbling bed regime, 
while the low fine fraction system only experiences parts of evolution process, and the "the grid influenced regime" 
does not disappear. The optimal superficial gas velocity is determined to be 0.127~0.212 m/s; and the high fine 
fraction system can achieve a stripping efficiency of 97% even under a low superficial gas velocity of ug =0.127 m/s. 
Correlation analysis was performed between those local flow parameters (bubble frequency and bubble time fraction) 
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and the stripping efficiency. A new parameter named by the gas-solid matching characteristic index, was proposed, 
which can accurately reflect the variation of stripping efficiency with gas velocity. Combined with the distribution 
characteristics of local flow parameters, an optimization scheme for the stripping internals was put forward.
Keywords: fluidized bed; fine particle fractions; internals; stripper; two-phase flow characteristics; stripping 
efficiency

引 言

气固流化床广泛应用于石油加工、能源、化工

合成、生物工程等诸多工业过程中，然而在低气速

条件下——尤其是在鼓泡床操作域，大量气泡的生

长、聚并不可避免地影响两相接触。为了破碎气

泡、强化气固接触，研究人员开发了一系列内构件

流化床。催化裂化（FCC）、甲醇制烯烃（MTO）和丙

烷脱氢（PDH）的催化剂汽提器即为内构件流化床的

典型应用。以 FCC 为例，在反应器出口，催化剂颗

粒的微孔内以及颗粒之间仍夹带了 2%~4%的气相

目标烃类产品（汽油、柴油、液化气等）[1-4]。在汽提

器内，待生催化剂以密相流形式下行，汽提蒸汽则

向上运动，蒸汽表观气速 0.1~0.3m/s（通常呈鼓泡

流）[5]；上行蒸汽与下行催化剂逆流接触，将夹带的

烃类产品汽提-置换出来。

常见的流化床内构件分为“挡板”和“挡板填

料”两类[6-7]。仍以 FCC 汽提器为例，早期采用各层

挡板开孔率均布的设置（如美国UOP公司的裙式挡

板[8]），但由于边界层的存在，均布开孔不可能实现

蒸汽与催化剂之间的均匀接触。而多孔盘环型挡

板（如 UOP 的 AF 型挡板和 Mobil 的旋流叶片式挡

板[9-10]）改变了各层挡板的开孔率，使催化剂与蒸汽

错流接触。但开孔通道与自由通道之间显著的流

动阻力差异，仍无法避免蒸汽分布不均和短路流的

缺陷。

与挡板相比，尽管挡板填料容易堵塞，但其将

床层分割为多个倾斜的小流通孔道，能够高效剪

切-破碎气泡、抑制其聚并，实现蒸汽与催化剂的再

分布。Koch-Glitsch开发了一种由多组交错条形挡

板构成的结构化填料[11]，但拆装维护难度极大。

UOP 公司报道了一种径向挡板填料[12]，可尚未见工

业应用报道。法国 Total 公司提出了交叉波纹板挡

板填料[13]，由于未设置开孔，易产生与早期人字形挡

板类似的流动死区。中国石油大学（北京）提出了

一种由多层交叉挡板组成的 Crosser 格栅填料[14-15]，

基于气泡特性、固含率分布分析[16]，证实该内构件具

有良好的气泡破碎功能；但其复杂的结构导致制造

成本较高。事实上，无论何种形式的挡板填料，气

固两相在其内通道中曲折运动，必然伴随流动阻力

的增加。因此，挡板通道的尺度与构型至关重要：

通道面积过小会增加流动阻力，甚至导致堵塞流通

孔道，而面积过大则会抑制填料对气泡的剪切破碎

效果。本研究针对传统格栅内构件[17,18]结构复杂、易

于堵塞的问题提出了一种构型更简单的内构件，尝

试采用与以往格栅完全不同的开孔形式，在保证开

孔率满足要求的前提下[19]，抑制可能出现的焦块堵

塞，从而增加装置的操作弹性。

另外，在工业装置运行过程中，部分催化剂颗

粒不可避免地因磨损而破碎[20]，导致细粉含量（xug)
在装置中增加[21,22]，对气固接触效果产生影响。Yu
等[23]通过 CFD-DEM 模拟发现低流化气速（ug =38~
72mm/s）下在 B类颗粒中添加 A 类颗粒可以有效提

高流化床中的传热性能。Zhu等[24]通过二维流化床

研究了颗粒粒径分布对气泡分布和气泡尺寸的影

响，发现 A/B 类颗粒流化床中气泡尺寸相较于 B 类

颗粒更小且分散更均匀。Issangya等[25,26]提出增大气

速（ug）强化流场湍动程度以改善气固接触；但工艺

和能耗的要求往往限制了气速范围。

本文提出了一种狭长开孔形式的格栅内构件，

可望在实现低阻顺畅流动、抑制堵塞的同时，强化

气固两相接触。并通过大型冷模实验，考察了该内

构件流化床的两相接触效果（汽提效率）与局部流

体力学特性（固含率、气泡尺寸、气泡频率），以期为

工业设计和操作提供参考。

1 实验装置与测量方法

1.1 实验装置

实验装置如图 1 所示。汽提器、沉降器筒节外

径 0.6m，高 6.8m，提升管外径 0.108m，高 14m，提升

管出口处设置PV型旋风分离器用于气固分离。

流化风由罗茨鼓风机 1提供，经稳压罐 2、分配

器 3 分为三路，第一路作为提升风进入预提升段 5
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和提升管 6中；第二路进入汽提器 9作为汽提气；第

三路进入伴床 13 作为流化风。催化剂颗粒由伴床

13经斜管进入提升管 6后，在气相的携带下经提升

管 6进入出口快速分离器 12，绝大部分催化剂颗粒

被分离后进入沉降段 10和汽提器 9中，小部分未被

捕集的颗粒则进入旋风分离器 11中，经由料腿返回

汽提器 9，再通过斜管回到伴床 13，完成整个循环过

程。不过，为了考察在不同操作条件下内构件汽提

效率的“上限”，实验中必须保持汽提器中的颗粒藏

量不变进行操作；因此暂未开启颗粒循环[27]。即本

文实验中的汽提器是在颗粒循环流率为零的条件

下操作，属于深层鼓泡-湍动流化床。

需要说明的是，由于本文实验时采用空气作为

汽 提 介 质 ，为 严 谨 起 见 ，下 文 将“ 汽 提 ”写 作

“气提”。

1.2 狭长开孔格栅内构件

上文所述的狭长开孔格栅内构件和安装方式

如图 2所示。格栅内构件由一系列等宽度、平行设

置的导流挡板组成，格栅开孔面积比（φp）46%。本

文实验中，将对向放置的两层格栅内构件安装在图

1所示的气提器部分。

1.3 实验介质

实验中流化风（气提气）由罗茨鼓风机提供；在

气提器中的表观气速范围 0.046~0.229m·s−1。固体

颗粒则有两种，一种是 FCC 平衡剂（即“常规颗

粒”）。另一种则是“细粉物料”。两种颗粒的主要

物性如表 1所示。通过向FCC平衡剂中掺混不同比

例的细粉物料的方法调整 FCC 平衡剂中的细粉含

量，混合颗粒的粒径分布如图3所示。

1.4 测量方法

1.4.1 局部固含率和气泡尺寸/频率的测量  气提

器内气泡尺寸/频率以及颗粒浓度（局部固含率）的

分布直接反映了气固两相的局部接触状况，本文采

用中国科学院过程工程研究所的 PV-6M 反射型颗

粒密度/速度两用测量仪[28]考察上述参数。

在气固密相流场中，光纤探头（OFP）采集到的

典型电压信号如图 4 所示。当气泡流经探头末端

时，由于气相对光的反射较弱，电压下降；待气泡离

开后，探头末端重新浸入颗粒浓集的乳化相，电压

随即恢复至较高水平。本文采用 Yao 等[29,30]提出的

图1 实验装置示意图

Fig.1 Schematic diagram of experimental setup
注:1-罗茨鼓风机;2-稳压罐;3-气体分配器;4-转子流量计;5-预提升

段;6-提升管;7-气体分布板;8-新型格栅内构件;9-气提器;10-沉降

段;11-旋风分离器;12-出口快分; 13-伴床

1—air compressor; 2—surge tank; 3—air manifold; 4—rotameter; 5—
pre-lifter; 6-riser; 7—gas distributor; 8—composite internals; 9—

stripper; 10—disengager; 11—cyclone; 12—vortex quick-seperation; 13
—fluidized bed

图2　狭长开孔格栅内构件和安装方式简图

Fig.2　Schematic diagram of internal components and 
installation method of narrow-slit opening grid internals

表 1　实验颗粒的主要物性参数

Table 1　Main Physical Property Parameters of 
Experimental Particles

颗粒

细粉物料

常规颗粒

中位粒径/
(μm)
17
69

堆积密度

/(kg/m3)
738
950

ρp/(kg/m3)
1170
1840

堆积固含率

0.63
0.52
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临界电压阈值 Uc =3.6V（对应空隙率 0.31）作为气泡

相与乳化相的区分标准。基于该设定阈值，可获得

单个气泡穿过两束光纤的时间间隔（以单个气泡通

过探针时固含率最低值（电压值）对应的时间为基

准，记为 τd,i）及通过单束光纤的时间（以单个气泡通

过探针时电压值与阈值的交点对应的时间为基准，

记为 τb,i）。进而通过统计采样时长(ts)内的气泡数量

(nb)，即可根据式（1）计算出局部气泡频率 fb。

fb = nb
ts

（1）
根据单个气泡穿过两束光纤的时间 τd,i以及两

束光纤间距L，可计算气泡速度ui，如式（2）所示。

ui = L
τd, i

（2）
再基于气泡完全穿过单个光纤的时间 τb,i以及

气泡速度ui计算得到气泡尺寸Db,i，如式（3）。
Db,i = ui ⋅ τb,i （3）

1.4.2 气泡参数及固含率测点布置  为研究内构

件流化床（气提器）的气固两相流化特性，在气提段

内构件上、下方的多个截面布置测点。以内构件安

装的下截面位置为基准（记为 H0）。光纤测点共布

置在 6 个截面（如图 5 所示），其位置分别为 H-H0 =
410、300、-120、-330、-420、-510mm。在每个截面

上，沿径向方向均匀布置 6个测点，从中心到边壁无

量纲径向位置依次为 r/R=0.31、0.45、0.59、0.72、
0.86、1.0。
1.4.3 气提效率测量方法  本文采用ATD600-SH-
B-He 型氩气分析仪测量气提器的气提效率[31]。该

仪器主要由热导检测器和气体采样泵组成。在图 5
中的进气口处连续注入示踪氩气，进而在出气口处

采集示踪气体。测量此二位置的氩气浓度，则可得

到气提效率，如式（4）所示。

η = (1 - φout
φ in

) × 100% （4）
式中，φout为测点采集的氩气体积浓度，%；φin为

进气口处截面氩气体积浓度，%。

2 实验结果与讨论

2.1 固含率、气泡尺寸、气泡频率的分布

为了方便对比气泡频率、气泡尺寸和固含率在

任一截面上沿径向的相对变化关系，本文将这三个

参数进行了归一化处理，以反映在同一截面上，各

个参数相对变化以及相互影响的程度。即将在某
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图3 混合颗粒的粒径分布

Fig.3 Particle size distribution of mixed particles
注:(a)xug =10%(b)xug =15%(c)xug =25%

图4 密相床中典型PV6M光纤信号

Fig.4 Typical PV6M optical fiber signal in dense phase bed
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一点处实测得到的某参数值与该点所在截面该参

数的最大值作比得到。例如，在轴向高度H=j截面、

径向位置 i处，某参数 x的归一化值如式（5）所示。

Nh ( xi )H = j
= xiMax( xi )H = j

（5）
其中：Max(xi)H=j表示在高度 H=j 截面、所有径向

位置中该参数 x的实测最大值。

图 6为气提器内催化剂细粉比例为 25% 时，不

同气速、不同高度处归一化气泡频率、气泡尺寸及

固含率的径向分布。根据三个参数的分布特点，本

文将图 6分为三个部分（I、Ⅱ、Ⅲ），区域/操作域 I（绿

色区域）为低气速区，Ⅱ（紫色区域）为较高气速、低

位置区，区域Ⅲ（橙色区域）则为较高气速的高位

置区。

（1）固含率的径向分布

区域/操作域 I内，在较低截面（H≤-120mm）处，

固含率沿径向呈现先减后增的变化趋势，最低值主

要集中在 r/R=0.59~0.72 区域。而在格栅以上截面

（H≥ 300mm），固含率沿径向的变化趋势转变为沿径

向递增。这是由于气相受到格栅挡板的导向作用，

向床层中心聚集，将固相“挤”向边壁[16]。

区域/操作域 Ⅱ 涵盖了气速范围 ug =0.085~
0.229m/s、轴向高度 H=-520~-120mm 的区域/操作

域。在此区域/操作域内，固含率沿径向也呈先减后

增的趋势，局部最低值出现在环形区域的中间（r/R=
0.59~0.86），而内、外两侧近边壁处固含率较高。

事实上，这种固含率沿径向先减后增、局部最

低值出现在环形区域中间的特点是由该区域的气

速分布决定的。在环形管内，若对于单相流体来

说，局部最高值应出现在 r/R=0.6附近（基于外环直

径 580、内环直径 108计算得到）。在本文所考察的

两相体系中，局部最高值位置虽与单相流体存在差

异，但气速高/低的区域颗粒浓度低/高，却是气固两

相体系的原生特点（近自由床状态）。因此，固含率

在环形空间内沿径向呈现先减后增的形态可以作

为判断内构件的影响尚未产生（内构件上游）或已

经结束（内构件下游）的依据。

区域/操作域Ⅲ内固含率的分布较为复杂，一种

是在高气速 ug =0.169~0.229m/s，H=300~410mm的区

域/操作域内，固含率分布再次呈现先减后增、局部

最低值位置出现在 r/R=0.59~0.86 之间的特点。根

据上文分析，可以判断在这些区域/操作域内，上游

内构件的影响已经消失。另一种则是在中等气速 ug
=0.085~0.127m/s、H=300~410mm 以 及 中 、高 气 速

（ug =0.085~0.229m/s）的 H=-120mm 位置，固含率则

呈现“沿径向略增”或“介于沿径向递增和先减后增

的中间状态”（例如 ug =0.085m/s、H=300mm）。结合

前文分析可知，这是格栅挡板导向作用依然存在的

体现。

这也说明，在高气速条件下（ug =0.169~0.229m/
s），固含率沿径向的变化历经“先减后增-递增-先
减后增”的过程，对应了“近自由床区-格栅强化区-
近自由床区”的完整演化过程，此时两相作用较强。

而中等气速条件下的两相流场发展相对较慢，即使

在H=410mm位置，格栅的强化作用仍未完全消失。

（2）气泡频率的径向分布

和固含率分布趋势相反，气泡频率在床层中沿

径向的分布形态也可分为两种：沿径向先增后减和

沿径向递减。两个特点值得注意，一是外壁区域气

泡频率较低，说明边壁效应抑制了高频气泡的产

生。二是在紧邻格栅内构件的上下两个截面，气泡

频率分布的径向梯度很小，内构件的分布作用较为

明显。

在区域/操作域 I和Ⅱ内，气泡频率沿径向的分

布和固含率呈现相反的趋势。例如 ug =0.042m/s，H=
-330mm 区域，气泡频率在此处沿径向方向先增后

减而固含率的变化则是先减后增，曲线拐点位置也

基本相同。气泡频率和固含率这种近似“同步反

向”的变化说明，在该区域/操作域内，气泡频率对两

相流场的形态影响很大，应是一个主导因素。在区

图5 测点布置图

Fig.5 Layout of measuring sections
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域/操作域Ⅲ中，同一气速条件下，沿轴向方向，气泡

频率沿径向的分布由先增后减-但整体较均匀，局

部最大值和局部最小值最多相差 48%，进而转变为

由内向外递减——此时内外边壁之间的差值较大，

最大为 93%。在高气速 ug =0.169~0.229m/s，H=300~
410mm的区域/操作域内，除了靠近内侧壁面的区域

（r/R=0.31），气泡频率的变化趋势与固含率也是“同

步反向”变化；即在大部分区域内，气泡频率仍是流

场形态的一个主控因素。不过，在中等气速 ug =
0.085~0.127m/s、H=300~410mm以及中、高气速（ug =
0.085~0.229m/s）的 H=-120mm 区域，气泡频率与固

含率变化趋势的相关性并不明显。

（3）气泡尺寸的径向分布

气泡尺寸沿径向的分布也分为两种：沿径向先

增后减和由内向外递增。

区域/操作域 I内，除了紧邻格栅的下游截面H=
300mm外，气泡尺寸沿径向的分布形态与气泡频率

相近，但是局部最高值的位置并不相同，即二者沿

径向的变化存在“相位差”。

在区域/操作域Ⅱ内，气泡尺寸沿径向的分布均

呈现先增后减的趋势，在内、外两个壁面处数值较

低；且与气泡频率/固含率的变化近似相同/相反。

这说明，与气泡频率相同，气泡尺寸是该区域/操作

域两相流场形态的另一个主控因素，但考虑到局部

极值点位置的对应情况，该区域内气泡频率的影响

相对更大。

在区域/操作域Ⅲ中，气泡尺寸的径向梯度变化

由较低区域的先增后减转变为较高位置的由内向

外递增的形态。在紧邻格栅内构件的上游截面 H=
-120mm，气泡尺寸沿径向的差异最小。可见内构

件对上游的影响主要体现在其明显改变了气泡频

率和尺寸沿截面分布的均匀程度；但其对紧邻格栅

的下游H=300mm处气泡尺寸的径向梯度影响不大。

在高气速 ug =0.169~0.229m/s，H=300~410mm 的区

域/操作域内，气泡频率、气泡尺寸以及固含率沿径

向变化特点的相关性并不明显。而在中等气速 ug =
0.085~0.127m/s 的 H=300~410mm 以及中、高气速

（ug =0.085~0.229m/s）的H=-120mm区域，除了内、外

边壁附近，气泡尺寸与固含率沿径向的分布呈反向

变化。这说明在该区域/操作域，气泡尺寸对两相流

场形态的贡献更大。

由前文分析可得，在典型汽提操作气速条件[32]

下（ug =0.169~0.229m/s），固含率的变化历经“近自由

床区-格栅强化区-近自由床区”的演化过程，同时

对应了“气泡频率控制（气泡尺寸控制作用相对较

弱）-气泡尺寸控制-气泡尺寸和气泡频率共同控制

（气泡频率为主）”的完整过程，该条件下两相作用

较强。当气速低于典型汽提操作气速条件时（ug =
0.042~0.127m/s），两相流场发展较慢，即使在本实验

中内构件下游最远处的H=410mm位置，格栅带来的

影响仍然未消失，这种现象和下文中低细粉比例

（xug =15%、10%）流化床中出现的现象类似。表明添

加格栅内构件对低气速和低细粉比例的床层强化

作用更为显著。

图 7是细粉比例在 15% 时，在不同截面处上述

三个归一化参数的径向分布。

（1）固含率的径向分布

区域/操作域 I 中，在 H=-520~-330mm 处，固含

率沿径向呈先减后增的趋势，最低值出现在 r/R=
0.72 附近。而在 H=-120~410mm 处，固含率则是沿

径向递增。

区域/操作域Ⅱ中，在所有气速范围内（0.085~
0.229m/s），轴向高度 H=-520~-330mm 处的固含率

沿径向先减后增，且内边壁处（r/R=0.31）的固含率

数值始终低于外边壁（r/R=1）处，而最低值出现在无

量纲径向位置 0.45~0.72附近。如上文所述，此时床

层内两相尚未受到下游格栅的影响，呈现出环形截

面自由床的原生特点。

区域/操作域Ⅲ则包括中、高气速（ug =0.085~
0.229m/s）条件下、H=-120mm 以上各截面，该区域/
操作域内固含率沿径向的变化表现为由床层中心

向近外壁递增。如前文分析，此区域内格栅的影响

始终存在。

与 25% 细粉比例的高气速工况（ug =0.169~
0.229m/s）历经“近自由床区-格栅强化区-近自由床

区”的完整演化过程不同，当细粉比例为 15%时，两

相流场发展较慢。固含率径向分布仅由“先减后

增”转化为“沿径向递增”，这意味着两相流场发展

尚未再次进入“近自由床区”的阶段。不过可以预

计的是，在 H=410mm 下游截面，固含率应再次出现

“先减后增”的形态。换句话说，低细粉比例条件

下，两相作用相对较弱，实现“近自由床区-格栅强

化区-近自由床区”完整的演化过程需要更长的

距离。

（2）气泡频率的径向分布

在紧邻格栅内构件的下游H=300mm处，气泡频

··6
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率径向梯度是各截面中最小的，内构件的分布作用

较为明显。不过，与细粉比例 25% 的工况相比，上

游 H=-120mm 处气泡频率径向分布的均匀程度却

未见改善，说明细粉含量的降低，内构件对整个流

场的影响程度减小。

在区域/操作域 I 中，除了 H=300mm 截面，气泡

频率与固含率沿径向的变化也是“同步反向”。即

从下到上，气泡频率沿径向由先增后减逐渐变化为

沿径向递减。而在区域/操作域Ⅱ中，气泡频率较高

（低）处固含率较低（高）。气泡频率最高值与固含

率的最低值出现的位置基本相同（仅在个别位置并

非严格一致，如 ug =0.169m/s，H=-520mm），呈现沿径

向先增后减的形态。而在区域/操作域Ⅲ内，除了紧

邻格栅的下游截面H=300mm处，气泡频率与固含率

的变化也呈现近似“同步反向”的特点。这说明，在

I、Ⅱ两个区域/操作域以及Ⅲ区域/操作域的绝大部

分空间内，气泡频率是影响两相流场形态的一个关

键因素。

（3）气泡尺寸的径向分布

在区域/操作域 I 中，除了最低的 H=-520mm 截

面和紧邻格栅的下游H=300mm截面，气泡尺寸和气

泡频率的变化几乎“同步”，这说明，在这些区域，气

泡尺寸和气泡频率均对流场的形态具有重要影响。

不过，在H=300mm截面，除了靠近内侧边壁处，固含

率分布与气泡尺寸的分布几乎呈“反向同步”变化，

这说明此处气泡尺寸对两相流场的形态具有重要

影响，同时也体现了上游格栅对气泡破碎、剪切作

用的影响尚未消除。

在区域/操作域Ⅱ中，除了最低的H=-520mm截

面，气泡尺寸沿径向的变化与其频率分布形态基本

相同，而与固含率的变化近似相反。这说明气泡尺

寸也是该区域/操作域两相流场形态的主控因素，不

过，气泡尺寸分布曲线的极值点与固含率并不完全

相同，即该区域/操作域内气泡频率的影响相对

更大。

在整个区域/操作域Ⅲ中（包括 H=300mm 截

面），除了个别工况的近内壁处（如 ug =0.169m/s的H
=410mm），气泡尺寸沿径向的变化与固含率反向变

化，且“同步”程度比气泡频率更明显。结合上文分

析可知，此处气泡频率和气泡尺寸共同决定了流场

特点，但气泡尺寸的作用更为明显。

从上文分析也可以发现，当细粉比例由 25%降

低至 15% 后，流场发展演化的“速度”有所降低，在

本研究测量高度范围内，其演化过程由“近自由床

区-格栅强化区-近自由床区”转变为“近自由床区-
格栅强化区”，后者这种演化过程对应了“气泡频率

控制（气泡尺寸控制作用相对较弱）-气泡尺寸控

制-气泡尺寸和气泡频率共同控制（气泡尺寸仍占

主导）”的部分过程。上述的这种转变说明相较于

25% 细粉比例条件下的气提器，15% 细粉比例条件

下的流化床两相作用较弱。
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图6 不同气速与轴向高度下归一化气泡频率、气泡尺寸及固含率的径向分布（xug =25%）

Fig.6 Radial distributions of three normalized parameters(bubble frequency,bubble size and solid holdup)under different gas 
velocities and axial heights(xug =25%)
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图 8是细粉比例在 10%时，固含率、气泡频率和

气泡尺寸三个归一化参数沿轴向/径向的分布。

（1）固含率的径向分布

在低气速（0.042m/s）的区域/操作域 I 中，格栅

以上截面和以下截面固含率的分布形态差别很大。

在格栅以下（H=-520~-120mm），固含率的分布几乎

没有径向梯度；甚至没有出现上文所述的环形空间

内因气速分布不均而形成的局部低颗粒浓度区域。

通常，细粉在低速床中能够起到一定程度的“润滑”

作用[33,34]，此时细粉含量和表观气速均较低，床层密

度高，各处气相流动阻力均较大，因此固含率的径

向分布较均匀[32]。而在格栅以上截面，则出现了上

述其他细粉含量工况中固含率沿径向递增的现象；

这也应是格栅叶片向内导向作用的结果。

区域/操作域Ⅱ中，除了少数几个操作条件/位
置外（如 ug =0.212m/s 的 H=330mm 截面），固含率沿

径向均先减后增，最低值在无量纲径向位置 0.45~
0.72附近；也体现了环形截面自由床的原生特点。

区域/操作域Ⅲ内固含率沿径向的变化表现为

由床层中心向近外壁递增。如前文分析，此区域/操
作域格栅的影响始终存在。

与 15%细粉比例工况类似，当细粉比例为 10%
时，两相作用较弱，流场发展-演化也较慢。仅仅完

成了“近自由床区-格栅强化区”两个演化过程。

（2）气泡频率的径向分布

与 15%和 25%细粉比例工况不同的是，在各个

操作条件下，紧邻格栅内构件的上、下游截面处（H=
-120mm和H=300mm），气泡频率径向梯度并未呈现

较为均匀的分布；即内构件的作用不如较高细粉比

例时明显。

在区域/操作域 I中，从下到上，气泡频率沿径向

由先增后减逐渐变化为沿径向递减。且仅在格栅

下游体现出与固含率“同步反向”变化的特点。换

句话说，气泡频率对两相流场形态的影响需要在格

栅的“辅助作用”下才能体现。

区域/操作域Ⅱ中，与固含率分布类似，除了少

数几个操作条件/位置外（如 ug =0.212m/s 的 H=
330mm截面），气泡频率均沿径向先减后增，最高值

在无量纲径向位置 0.42~0.72附近；且与固含率分布

曲线呈“同步反向”变化，即气泡频率对两相流场的

形态起到了重要作用。

而在区域/操作域Ⅲ内，几乎所有工况、所有轴

向位置气泡频率与固含率的径向分布均呈“同步反

向”变化。这说明此区域/操作域内气泡频率是影响

两相流场形态的一个关键因素。

（3）气泡尺寸的径向分布

在区域/操作域 I中，气泡尺寸和气泡频率沿径

向的分布几乎“同步”。结合上文分析可知，气泡尺

寸对流场形态的影响仅在格栅下游才有所体现。

而在格栅上游，应是在气泡尺寸、气泡频率、颗粒相

以及低气速条件的共同作用下形成了较为均匀的

颗粒浓度场。
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图7 不同气速与轴向高度下归一化气泡频率、气泡尺寸及固含率的径向分布（xug =15%）

Fig.7 Radial distributions of three normalized parameters(bubble frequency,bubble size and solid holdup)under different gas 
velocities and axial heights(xug =15%)
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在区域/操作域Ⅱ中，气泡尺寸的径向分布呈现

出与高细粉含量工况完全不同的趋势。表现为从

内侧边壁径向基本不变（或略有上升）、进而在外侧

边壁附近降低的特点；且与气泡频率和固含率的径

向分布形态并未表现出明显的关联。结合上文频

率分析可知，在该区域/操作域，应是气泡频率主导

两相流场的分布。

在整个区域/操作域Ⅲ中，气泡尺寸沿径向的变

化与其频率较为近似。即其与固含率也是反向变

化，但“同步”程度不如气泡频率更明显。结合上文

分析可知，此处气泡频率和气泡尺寸共同决定了流

场特点，但气泡频率起到了主要作用。

由上文可知，并非所有操作条件下两相床层形

态的发展演化都历经“近自由床区-格栅强化区-近
自由床区”的完整过程。与此相对应，也并非所有

气固之间相互作用都历经了“气泡频率控制（气泡

尺寸控制作用相对较弱）-气泡尺寸控制-气泡尺寸

和气泡频率共同控制（气泡频率为主）”的完整过

程，即流场发展的“相位”不同。细粉比例和气速越

高，流场发展演化的“速度”越快，但这也造成了采

用固定截面测量的方法（欧拉法）无法捕集到两相

流场的全部演化过程。对于发展速度较快的工况，

应在格栅上下游更接近格栅的位置分析其流场参

数。而对于发展速度较慢的工况，则应该扩展测量

范围，在更高的截面位置分析其两相流场形态和两

相相互作用特点。

基于上述图 6~8，以历经完整流场形态演化过

程的 25%细粉含量的流化床为例，可以得到气提器

内的流场示意图，如图 9所示。在近自由床区中，颗

粒相受到边壁效应的影响聚集在气提器的内外边

壁，气泡无法在边壁位置聚集，气泡主要从径向位

置 r/R=0.45~0.72区间内通过。在格栅影响区内，从

三个参数径向分布的角度来看，格栅上下呈现出相

似的分布特征，但两者呈现类似分布特征的原因却

不同。对于格栅下方以及格栅所在区域，从格栅上

方穿过格栅至下方的颗粒相受到格栅挡板的导向

作用，如图 9所示，颗粒向流化床的图中右侧移动，

而气泡相则受到颗粒相压迫反而偏向流化床左侧；

二者的“交叉”运动实现了气固之间的高效传质；而

对于格栅上方，反而是气泡相受到格栅挡板的导向

作用，将颗粒相推向右侧——与下方相反，则三个

参数径向分布形态与下方类似，如图 9中格栅影响

区所示。

2.2 气泡尺寸在格栅前后的变化

上文图 6~8 给出的是归一化固含率、气泡频率

和气泡尺寸沿径向的分布；但归一化参数反映的是

相对变化量，并不能验证格栅对气泡的破碎效果。

图 10给出了在某典型操作气速（0.169m/s）条件下，

变化细粉比例（xug），经过格栅前后（H=-330mm和 H
=300mm）气泡尺寸的变化。

由图可见，经过格栅前后，气泡尺寸在绝大多

数区域都明显降低。但在细粉比例 10%和 25%时，
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图8 不同气速与轴向高度下归一化气泡频率、气泡尺寸及固含率的径向分布（xug =10%）

Fig.8 Radial distributions of three normalized parameters(bubble frequency,bubble size and solid holdup)under different gas 
velocities and axial heights(xug =10%)
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在外侧边壁（r/R=1）附近气泡尺寸却比上游更大。

结合前文图 6 和图 8 可知，外侧边壁附近固含率较

高、气泡频率也较低；而该区域处于“气泡频率控制

域”，低频气泡与浓集颗粒相互作用的结果是，气相

只能以低频大尺寸气泡的形式通过。而在细粉比

例 15% 的条件下，则是除了内侧边壁以外，整个床

层截面的气泡尺寸在经过格栅之后都明显降低。

结合前文图 7分析，在该工况下，格栅上游流场形态

为气泡频率控制，而格栅下游H=300mm处则是气泡

尺寸控制，流场形态控制因素的改变使得在该区域

内能明显观察到气泡破碎的效果。

需要再次指出的是，由上文图 6~8的分析可知，

在不同气速、不同细粉含量的条件下，气提器内两

相流场的发展演化并不同步。在本文实验范围内，

仅有部分工况（高气速、高细粉含量的条件下）的流

场历经了完整演化过程。因此，图 9中分析格栅上、

下游近似对称“一对”截面处气泡尺寸的变化并不

一定与实际的气提效果相符。

2.3 气提效率与局部流场参数

上文分析了气提器内两相流场参数（固含率、

气泡频率、气泡尺寸）的局部分布特性。事实上，局

部流场参数的分布状况应与最终的气提效率密切

相关。考虑到在上文分析中，气提器内大多数区域/
操作域的两相流场形态都是由气泡频率控制，因此

本文尝试将与气泡频率相关的参数和气提效率进

行关联[16,35,36]；即比较气提效率和某个与气泡频率相

关的参数 x在整个床层内的体积平均值。

参数 x 在整个床层内的体积平均值通过式（6）

计算。
-x = ( ∭

V
xdv ) /v （6）

此处 v 是床层体积。该参数并非定值，而是随

操作条件（气速、细粉比例）变化。

图 11（a）是在不同气速、两种细粉比例（xug=
15%、25%）工况下，床层体积平均气泡频率与气提

效率的关系。由图可见，气提效率先随着气速递

增，但增至某一临界气速（25% 细粉比例下的

0.127m/s 和 15% 细粉比例下的 0.212m/s）后增幅并

不明显。另外，25%细粉比例条件下的气提效率明

显高于 15% 时的效率，二者的最高效率分别为

97.0% 和 89.8%。这也验证了上文所说的由于流场

发展演化的速度不同，用相同位置的气泡尺寸变化

无法完全验证气提效果的论述。

图9 气提器流场示意图

Fig.9 Schematic diagram of flow field for stripper
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图10 格栅上下游典型截面三种细粉比例下气泡尺寸对比

Fig.10 Comparison of bubble sizes at typical upstream and 
downstream sections of the grid under three fine particle 

fractions
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随着气速的增加，床层平均气泡频率也是先随

气速递增，达到某一气速后增幅不大，但其变化并

不与效率变化完全同步（25%细粉比例对应的气速

临界点是 0.169m/s）。另外，鉴于上文中大多数区

域/操作域两相流场由气泡频率控制，气速增加意味

着单位时间内产生的气泡数量增加，也增大了气固

接触的几率和面积。但在高气速条件下（气速已超

过湍动点），床层密度下降，颗粒之间的空隙增大，

甚至可能超过一些小尺度气泡的直径，此时继续增

加气速，尽管气泡频率也随之增大，但其对气提效

率的贡献有限。

效率随气速的变化存在一个“由递增到基本不

变”的临界点意味着该拐点气速即为此细粉比例条

件下的最佳操作气速。超过该临界气速，则效率的

提升幅度有限，继续增加气速只会增加能耗。此临

界气速随细粉比例递减则说明，细粉的引入对床层

内的颗粒体系起到“润滑”的作用[33,34]，有助于改善床

内颗粒的流化质量，强化两相接触。由图可知，

0.127~0.212m/s 是该格栅气提器的最佳操作气速。

如果目标是达到 90%以上的气提效率：若细粉比例

为 25%，气速达到 0.127m/s 即可。若细粉比例为

15%，则需要更高的气速，其值约为0.212m/s。
图 11（b）为不同表观气速、不同细粉比例条件

下，“床层体积平均气泡时间占比”与气提效率的关

系。此处“气泡时间占比”指的是用光纤测量气泡

特性时，气泡通过光纤探头所占的时间与总测量时

间的比值。可见在两种细粉比例下，随着气速的增

加，床层体积平均气泡时间占比和气提效率整体上

都呈现先增加进而基本保持不变的趋势。

床层体积平均气泡时间占比与气提效率曲线

的“同步”变化说明，在床层中，气泡所占比例的增

加可以促进两相传质，提高气提效率。

另外，用气泡频率和气泡时间占比这两个流动

参数与气提器的效率相关联并不完全合理。由图

11（a）可知，当细粉比例分别为 25%和 15%时，气速

分别超过 0.212m/s 和 0.169m/s 后，截面平均气泡频

率随气速递减，但效率曲线却没有出现相同的趋

势。而对于气泡时间占比，该参数其实也间接反映

了测量过程中气泡通过光纤探头的时间和“固相时

间”的比值（这里“固相时间”的数值是总测量时间-
气泡通过光纤探头所占时间）。“固相时间”应包括

乳化相和离散颗粒（当气速较高时）通过光纤探头

所用的时间；但是用光纤测量时很难量化这两个时

间。尤其是对于床层中的一些离散颗粒，量化其时

间占比难度更大。

考虑到在气提过程中，影响气提效率最关键的

因素应是床层中两相接触、混合的总体效果。因

此，本文提出了“气固匹配特征指数”Cgs来关联局部

流动参数和气提效率。

该参数的构建过程如下。

（1）对于气泡相，引入“无量纲气泡特征体积流

量”Qb，其定义为：

Qb = Kfb ⋅ Db 3 /Qg （7）
式中，fb和Db分别是在某一操作气量Qg下，床层

中某一位置实测得到的气泡频率和气泡尺寸。K为

修正系数，为方便处理，此处取值为 1。fb∙Db
3反映了

该处气泡体积流量的大小。则“无量纲气泡特征体

积流量”的物理意义是：在床层中某一点处，单位流

量气提气在单位时间内所能提供的无量纲气泡总

体积。

如果将该“无量纲气泡特征体积流量”直接与

在床层中各点实测得到的局部固含率作比值，虽然

可以反映通过床层各点气泡和颗粒的局部体积的
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（a） 床层平均气泡频率和气提效率对比
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（b） 床层平均气泡时间占比和气提效率对比

图11　两种参数和气提效率对比

Fig.11　Comparison of Two Parameters and Air Stripping 
Efficiency
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匹配程度，但是考虑到在本文中该“无量纲气泡特

征体积流量”的实际数值范围是 10~100000，而局部

固含率的数值通常不超过 0.5，则该比值的数值在全

部区域/操作域内相差太大，因此还需要做进一步

处理。

（2）对于颗粒相，采用式（8）的方式进行归一

化，即：

Nh (εs i )H = j
= εs iMax(εs  i )H = j

（8）
（3）将“无量纲气泡特征体积流量”取对数，并

按照式（5）进行归一化处理；再将得到的归一化参

数与式（8）得到的归一化固含率作比值，并将该比

值再次取对数，可得到“气固匹配特征指数”Cgs，如

式（9）所示。这样就可以在数值上把床内任一点处

气泡与颗粒的浓度匹配关系控制在一个合理的数

值范围内。

Cgs = ln Nh [ ( ln Qb i )H = j
]

Nh [ (εs i )H = j
] （9）

显然，“气固匹配特征指数”Cgs反映了在床内各

点处气泡和颗粒在数值上的匹配程度。如果实现

气泡和颗粒“完全均匀接触”——即在各点处“无量

纲气泡特征体积流量”和固含率沿径向的梯度均为

0，则各点处的“气固匹配特征指数”的数值也均为

0。且如果该“气固匹配特征指数”大于 0，则说明此

处气泡“过剩”；如果“气固匹配特征指数”小于 0，则
此处颗粒“过剩”。

之后再将该“气固匹配特征指数” 按照式（6）沿

整个床层求体积平均，则得到“床层平均气固匹配

特征指数”。

图 12 给出了由上述计算过程得到的床层平均

气固匹配特征指数 C̄gs和气提效率随气速的变化，可

见 C̄gs与气提效率之间具有较好的对应变化关系，与

气泡频率相比，该参数可以作为局部流场参数和气

提效率之间的“纽带”。通过分析床层平均气固匹

配特征指数 C̄gs，可以看到以下几个关键信息。

对于气提器/汽提器来说，高效率操作区间的床

层平均气固匹配特征值均大于 0，这意味着实现气

泡和颗粒的均匀接触并非提高气/汽提效率的最为

关键的因素，而是需要实现“气泡过剩”才能够获得

较高的气/汽提效率，这主要是由于两相流动参数的

径向分布梯度较大且无法消除。不过需要说明的

是，在工业汽提器的操作气速范围内，也不可能彻

底消除气泡形成散式流化操作，而气泡尺寸过大又

显然不利于汽提的效果。因此，此处“气泡过剩”和

上文中的“气泡比例”应指的是尺度较小的气泡。

换句话说，既然气泡不可消除，就应该充分利用气

泡；在床层内“制造”大量小气泡并且抑制其聚并，

应能够在一定程度上提高汽提效率。

另外，由图 12 可知，15% 细粉比例条件下的床

层平均气固匹配特征指数明显低于 25% 细粉比例

的工况，且其气提效率也较低，正说明低气提效率

是由于低细粉比例条件下“气泡不足”造成的。因

此，工业汽提器的优化，应着眼于进一步提高单位

流量汽提气所能提供的气泡数量——尤其是小尺

度气泡的数量。另外，结合图 6~8可知，无论操作参

数如何变化，气提器外侧边壁处的固含率始终较

高，而气泡尺寸和气泡频率的数值则较低，这也意

味着该区域“气泡相对不足”。考虑到在外侧边壁

区域，单位直径所占的环形面积显著大于靠近内侧

的区域。如果大量颗粒浓集在此区域且同时小尺

度气泡量不足的话，汽提效果必然受到不利影响。

因此，在进一步优化格栅构件时，应考虑将更多的

汽提气导引至外侧边壁区域。即在低气速操作域

无法彻底消除气泡、形成散式流化的情况下，应充

分利用小气泡；在本文狭长开孔格栅的基础上，在

边壁区域设置方向向外的规则导向格栅，将大量小

气泡引导至边壁附近，如图 13所示；可望取得更好

的汽提效果。

毫无疑问，操作工况、流场形态（固含率和气相

分布）等诸多因素共同影响气提效率，而如上文分

析，细粉含量也是影响气提器效率的关键因素，本

文在 Gao 等[37]等建立的汽提效率模型的基础上，加

入了细粉含量 xug这一关键因素。

被气提介质（油气）经过气提之后的浓度变化

如式（10）所示。
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图12 床层平均气固匹配特征指数和气提效率对比

Fig.12 Comparison of average gas-solid matching 
characteristic index and stripping efficiency
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dφout
dt = -Keffaeff (φout - φ in ) （10）

其中，Keff为有效气固传质系数；aeff为有效气固

接触面积；τs为颗粒有效停留时间（由于本研究使用

的气提器为零循环量的流化床，故该值为常量）。

式（10）计算积分后得到：

η = 1 - φout
φ in

= 1 - exp (-Keffaeffτs ) （11）
传质项Keffaeff可表达为以下形式：

Keffaeff = k-fb
a-db

b-εs
c( ug

umf ) d

xug e （12）
再将该传质项代入式（11），即得到描述气提效

率与流动参数之间关系的经验模型，如式（13）
所示。

η = 1 - exp (-0.601*-fb
0.012-db

-0.013-εs
0.015( ug

umf ) 0.796
xug 1.017 )（13）

图 14 为该模型计算结果与实验结果的比较。

可以看出，各实验条件下实验值与模型预测值的吻

合程度较为理想，绝对偏差均小于 8%，其精度满足

工程设计要求，可为工程应用提供参考。

3 结论

本文通过大型冷模实验，研究了狭长开孔格栅

内构件流化床在不同细粉含量与表观气速下的气

固两相流动及传质特性，得到如下结论。

（1）催化剂细粉比例显著影响床内流动状态。

随着细粉含量的增加，床层内两相流场演化发展的

“速度”加快，细粉比例较高时流化床内两相流态历

经“近自由床区-格栅强化区-近自由床区”的完整

演化过程，气固之间相互作用则历经“气泡频率控

制（气泡尺寸控制作用相对较弱）域-气泡尺寸控制

域-气泡尺寸和气泡频率共同控制（气泡频率为主）

域”；而低细粉比例下，床层内的流态仅历经部分发

展演化过程。

（2）汽提效率先随表观气速增加，达到某一临

界气速后变化不大，该临界气速即为最佳操作气

速，其值约为 0.127~0.212m/s，高细粉颗粒体系甚至

可在较低气速（ug =0.127m/s）下达到 97.0% 汽提

效率。

（3）采用局部流动参数：气泡频率、气泡时间占

比与汽提效率关联，相较于气泡频率，气泡时间占

比更能反映两相传质的效果。提出了新参数“气固

匹配特征指数”，能够较好地反映汽提效率随操作

气速的变化。较佳传质效果出现在“小气泡过剩”

的状态下。气速增加使汽提器进入“小气泡过剩”

操作 (C̄gs>0)，汽提效率分别在细粉含量为 15% 和

25% 时提升 11.1% 和 15.1%，且对应的气速范围都

是该细粉含量下汽提效率提升最大的区间。在工

业汽提器的低操作气速条件下，气泡不可彻底消

除。结合流动参数的分布特点，提出了进一步优化

汽提器内构件的方案。

符号说明

aeff ——有效气固接触面积，m2/m3

Cgs ——气固匹配特征指数

Db,i, Db ——气泡尺寸，mm
fb ——气泡频率，Hz

H0 ——基准面高度，mm
H ——截面高度，mm

Keff ——有效气固传质系数，m/s
L ——两束光纤间距，mm

Max(xi)H ——j——在高度 H= j截面、所有径向位置中该

图13 添加导向挡板后的格栅结构示意图

Fig.13 Schematic diagram of grille with guide baffles added
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图14 汽提效率的实验值与预测值的相对误差

Fig.14 The relative error between experimental and predicted 
values of stripping efficiency
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参数 x的实测最大值

nb ——气泡数量，个

Qb ——无量纲气泡特征体积流量

ts ——气泡特性采样时长，s
ui ——气泡速度，mm/s
ug ——气提线速，m/s

umf ——最小流化气速，m/s，本实验中所用颗粒最

小流化气速为0.045m/s
v ——床层体积，m3

xug ——细粉比例，%
εs ——固含率

τb,i ——单个气泡通过单束光纤的时间，s
τd,i ——单个气泡穿过两束光纤的时间间隔，s
φout ——测点采集的氩气体积浓度，%
φin ——进气口处截面氩气体积浓度，%
ղ——气提效率，%
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