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循环流化床下料立管内气固两相流动状态与压力脉动的关系 
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摘  要：在 15 m高的大型气固循环流化床上对内径 90和 42 mm的下料立管内气固两相流的动态压力进行了测量. 实
验结果表明，负压差下料立管内的气固两相流动存在着低频压力脉动，压力脉动的强度可以用动态压力的标准方差

(Standard deviation, Sd)来表征，且与立管下料的流动状态密切相关. 立管下料的流动状态依据颗粒质量流量通量的大

小有浓相输送状态和稀密两相共存两种状态. 浓相输送状态的压力脉动强度较大，是下行颗粒压缩其夹带气体引起气

固两相强烈相互作用导致的；稀密两相共存状态的压力脉动强度较小，是密相段排料的不稳定性和稀相段较弱的气固

相互作用共同引起的. 立管下料的压力脉动强度随颗粒质量流量通量的增加而增大，对于浓相输送状态，在实验操作

范围内[Gs'=550∼850 kg/(m2⋅s)]，压力脉动的强度与立管下料质量流量通量近似成 Sd=0.00875Gs'−4.77 的线性关系.  
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1  前 言 

循环流化床内的固体颗粒是沿着一个回路循环流

动的，既有颗粒的上行部分也有颗粒的下行部分，通常

上行部分是提升管，下行部分是连接两器的返料立管和

旋风分离器料腿(也称为立管). 立管内气固两相流的主

要特点是颗粒从高处的低压力端流向低处的高压力端，

是一种负压差流动，同时颗粒下行速度大于气体速度[1,2]. 
颗粒的这种顺重力逆压力梯度下行运动导致了流动的

不稳定性，主要表现为立管下料的低频压力脉动[3]；而

气体则因颗粒质量流率的不同，或上行或下行[4]. 立管

内的流动状态随颗粒质量流量通量的不同有两种形式，

即稀密两相共存状态和浓相输送状态[5,6]，以平衡立管的

负压差，达到锁气排料的目的. 立管下料流动状态的不

同导致压力的脉动强度不同，压力脉动是表征流化状态

的可测特征参量[7,8]. 认识立管内流动状态与压力脉动

的关系就可对立管内颗粒的流动和排料进行诊断和调

节. 虽然已有研究立管的文献[9−13]，但还缺乏对循环流

化床整体系统运行时立管压力脉动特性的实验和分析.  
本工作在 15 m 高的大型循环流化床装置上，对循

环回路中具有代表性的3根下料立管的压力脉动进行了

测量，主要分析立管内颗粒流动状态特性与压力脉动的

关系和压力脉动产生的机理.  

2  实 验 

2.1 实验装置 

实验装置如图 1 所示. 颗粒从预提升器 5 进入提升

管 6，经过提升管 6 和快速分离器 7 进入流化床 11，再

通过立管 12 进入预提升器 5，完成一次循环. 立管 12
内径 90 mm，长 4770 mm，其中上斜管段长 670 mm，

直管段长 2250 mm，下斜管段长 1850 mm. 立管 12 入

口在流化床 11 的密相床层内，出口在预提升器 5 的密

相床层内. 旋风分离器 8 料腿内径 42 mm，长 4800 mm，

料腿出口在流化床 11 的密相床层. 旋风分离器 10 料腿

内径 42 mm，长 3700 mm，料腿出口在流化床 11 的稀

相床层. 提升管内径 186 mm，高约 11 m. 颗粒循环流量

用测量床 9 测量，用控制阀 13 调节.  

7

10

8
9

6
11

12

4

5

13 12

P

3

15 16 1714

19
5029

30

M-point 2
M-point 3

M-point 1

A
D

 
图 1 实验装置 
Fig.1 Experimental set-up 

1. Gas compressor  2. Tank 
3. Rotameter   4. Tube 
5. Pre-lifter   6. Riser 
7. Quick separator  8,10. Cyclone 
9. Measuring bed  11. Fluidized bed 
12. Standpipe   13. Valve 
14. Pressure transducer 15. Amplifier 
16. A/D converter  17. Computer 
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实验物料是 10%的 FCC 平衡催化剂(颗粒密度约

1500 kg/m3)与 90%的石英砂(颗粒密度约 2462 kg/m3)的
混合物，平均粒径 78 µm，平均密度 2365.8 kg/m3.  

测压点 1 位于立管 12 直管段的中间部位，测压点

2, 3 分别设置在旋风分离器 8, 10 的料腿上，如图 1 所示.  
2.2 测量方法 

压力脉动用自行开发的动态压力测量仪测量，见图

1. 动态压力传感器由英国 Gems Sensors Ltd 制造，压力

量程 0∼80 kPa，灵敏度 20 Pa/mV，测得的压力由压力

变送器转换为 1∼5 V 的标准电压信号，用多功能数据采

集板采样，通过计算机输出. 采样频率为 1∼500 Hz，采

样时间根据需要调整.  

3  结果与讨论 

3.1 实验现象描述  

实验操作条件见表 1，提升管表观气速为 6.31 m/s.  

表 1 操作条件 

Table 1  Operation conditions 

Parameter 
Solid flow rate, Gs 

(kg/s) 
Solid flux, Gs' 

[kg/(m2⋅s)] 
Riser 5.35 197.1 
Standpipe 12 5.34 839.8 
Dipleg of cyclone 8 5.34×10−3 3.856 
Dipleg of cyclone 10 − − 

实验过程中内径 90 mm 的立管 12 内的颗粒质量流

量通量较大，流动状态是浓相输送状态，如图 2 所示. 此
时透过有机玻璃立管可观察到颗粒下行的速度不稳定，

时而减速时而加速，表现为周期性的变化. 下行的颗粒

受阻时速度下降形成高浓度区，流过此区域后颗粒加

速，形成低浓度区，结果导致下行的颗粒浓度沿立管轴

向分布不均匀，呈疏密间隔变化[图 2(a)]. 立管内的颗粒

以这种速度和浓度周期性变化的流动状态波浪式下行.  
旋风分离器 8 接快速分离器 7，是组成提升管顶部

气固分离系统的主要部分，料腿直径 42 mm，颗粒质量

流量通量较小. 旋风分离器 8 料腿出口淹没在流化床 11
的密相床层内，料腿内下料的流动状态呈现出稀密两相

共存状态，存在着明显的稀相和密相的分界面，见图2(b). 
料腿上部是稀相段，空隙率大，下落的颗粒受旋风分离

器内旋流的影响，短暂旋转后呈雨滴状连续下落；下部

是密相段，存在上升的气泡，呈鼓泡床状态，床层维持

一定的密相料位高度以平衡料腿的负压差，满足锁气排

料的要求. 下料过程不稳定，密相料面上下起伏波动，

具有间歇性.  
旋风分离器 10 主要分离流化床 11 的流化风夹带的

颗粒，气固混合物入口浓度很低，因而料腿的颗粒质量

流量通量很小. 料腿内的流动状态也是稀密两相共存状

态，与旋风分离器 8 的料腿相比，旋风分离器 10 料腿

颗粒质量流量通量更小，上部稀相段颗粒呈稀疏状下

落，见图 2(c)；下部密相段由于料腿出口在流化床 11
的稀相床层，因而料腿的密相料位较低，料位有小幅波

动，近似呈移动床状态下行，下料相对平稳.  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

(a)                (b)                (c) 

图 2 立管内气固两相流的流动状态 
Fig.2 Flow patterns in the 3 standpipes 

3.2 压力脉动与流动状态的关系 

图 3 是测压点 1, 2 和 3 的动态压力随时间的变化曲 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

图 3 动态压力测量曲线 
Fig.3 Pressure fluctuations in the 3 standpipes 
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线. 图中的曲线进行了滤波平滑处理，以减小噪声对压

力脉动统计分析的影响，保留原始压力脉动曲线的特征. 
图3表明，下料立管内的压力具有明显的脉动特性，但3
个测量点的压力脉动的幅值和频率不同. 

为描述压力脉动的强度，对图3的实验数据进行平

均压力和标准方差处理. pi为动态压力，则平均压力 

1
i

1

−= ∑
n

p n p  (n=1, 2, 3,…).  

在稳定操作条件下， p 为定值，可以用标准方差值Sd
表征压力脉动的强度： 

( )2
i

1

1Sd= .−∑
n

p p
n

 

图 3 各点的压力脉动实验数据统计分析结果见表 2. 
由表可知，立管 12 的平均压力和压力脉动的标准方差

值显著大于旋风分离器 8 和 10 料腿的平均压力和标准

方差值，但各测量点压力脉动的周期都在 4 s 以上，属

于低频压力脉动.  

表 2 动态压力实验数据分析 

Table 2  Analysis of the experiment data of dynamic pressure 
Measuring 

point 
Mean  

pressure (kPa) 
Fluctuation 

amplitude (Pa) 
Fluctuation 

cycle (s) 
Sd (kPa)

1 34.6 <5×103 4∼7 2.72 
2 9.29 <90 7∼10 4×10−2 
3 7.96 <20 ≈8 4×10−3 

下料立管的负压差和颗粒质量流量通量 Gs'的变化

决定了立管内下料的流动状态[1,5]，如图 4 所示，存在一

个临界颗粒质量流量通量 Gsc'，当立管下料的 Gs'>Gsc'
时，立管下料是浓相输送状态；当 Gs'<Gsc'时，立管下

料是稀密两相输送状态. 已有研究 [1,5]表明，Gsc'≈200 

kg/(m2⋅s). 在实验中返料立管 12 的 Gs'>200 kg/(m2⋅s)，
流动状态是浓相输送状态，压力脉动较大；而旋风分离

器料腿 8 和 10 的 Gs'<200 kg/(m2⋅s)，流动状态是稀密两

相共存的输送状态，压力脉动较小. 

Dense 
transport

Dense
phase

Dilute
flow

Dilute
flow

Dense 
transport

Fludized bed 
Gs' 

Solids flux Gs' increasing  
图 4 立管的流态[1] 
Fig.4 Flow patterns in the standpipes[1] 

3.3 压力脉动与颗粒质量流量通量的关系 

颗粒质量流量通量的大小直接影响立管下料的压

力脉动强度. 针对返料立管 12 的浓相输送状态，在一定

的提升管表观气速条件下，改变颗粒质量流量通量，下

料立管测量点1的压力脉动与颗粒质量流量通量的关系

如图 5 所示. 结果表明，立管颗粒质量流量通量越大，

压力脉动越剧烈. 依据图 5 的测量结果得出压力脉动的

标准方差值与颗粒质量流量通量的关系，见图 6. 颗粒

质量流量通量越大，压力脉动的标准方差值越大，在实

验操作范围[Gs'=550∼850 kg/(m2⋅s)]内，立管压力脉动强

度对应的标准方差值 Sd 与颗粒质量流量通量近似呈

Sd=0.00875Gs'−4.77 的线性关系.  
 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 
图 5 不同条件下立管 12 的压力脉动 

Fig.5 Pressure fluctuations in standpipe 12 under different operation conditions 
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图 6 压力脉动标准方差与颗粒质量流量通量的关系 
Fig.6 Relationships between Sd and Gs' in standpipe 12 

3.4 综合分析 

立管内气固两相流动的主要特点是存在着负压差

和颗粒顺重力下行的速度大于气体速度. 立管下料的流

动状态为浓相输送状态时，负压差主要依靠颗粒的静压

能和动能平衡；流动状态为稀密两相共存状态时，负压

差主要依靠密相料位的静压能平衡.  
颗粒质量流量通量较大时，立管下料呈浓相输送状

态，颗粒进入立管后快速下落，颗粒速度大于气体速度，

导致颗粒群夹带气体在重力的作用下由低压端向高压

端迅速下行，使夹带的气体受到压缩，压力升高. 气体

受压达到一定程度会产生向上的膨胀，阻碍颗粒下行，

迫使部分颗粒减速. 当气体膨胀到一定程度后，气体空

穴内部的压力下降，随着颗粒不断涌入立管，受阻减速

的颗粒得到补充，在重力的作用下克服阻力又开始加速

下行，对气体进行新一轮的压缩. 这种气固两相相互作

用的结果导致颗粒速度发生周期性的变化. 依据颗粒相

的连续性方程 Gs'=ρp(1−ε)us，颗粒质量流量通量一定时，

颗粒速度 us 的变化会使颗粒相浓度ρp(1−ε)发生相应的

变化，使颗粒浓度沿立管轴向不均匀分布，表观上形成

如图 2(a)所示的密度疏密间隔变化. 因此，立管内下料

流动状态的不稳定性必然导致颗粒表观密度和速度的

变化，从而表现为立管下料的低频压力脉动. 颗粒质量

流量通量越大，这种气固两相相互作用越剧烈，导致立

管下料压力脉动的强度越大.  
当颗粒质量流量通量较低时，立管内流动状态是稀

密两相共存状态. 对于立管下部的密相部分，空隙率小，

固体颗粒是连续相，流动处于移动床或鼓泡床状态，主

要为密相部分以静压能克服立管出口背压的约束而排

料. 由于颗粒质量流量通量较小，立管蓄压较为缓慢，

排料过程不稳定，表现为立管密相料面的上下起伏，从

而导致压力的周期性脉动；上部的稀相部分空隙率大，

固体是分散相，气体是连续相，颗粒下落质量少速度慢，

夹带气体的能力较弱，因而立管上部稀相段有较长的脱

气段. 由于下落的颗粒量很少，气固两相之间的相互作

用很弱，主要表现为上部稀相部分段下落颗粒的团聚和

分散，以及来自下部密相段上升气泡在床面破碎扰动的

影响，这些因素产生的压力脉动强度很小.  

4  结 论  

(1) 在 15 m 高的大型气固循环流化床上对内径 90 
mm的返料立管和内径42 mm的旋风分离器料腿内气固

两相流的动态压力测量结果表明，立管下料过程存在低

频的压力脉动，且与立管下料的流动状态密切相关. 内
径 90 mm 返料立管内 Gs'>Gsc'，流动是浓相输送状态，

压力脉动强度大，这是固体颗粒压缩所夹带的气体产生

强烈的气固相互作用导致的；内径 42 mm 旋风分离器

料腿内 Gs'<Gsc'，流动是稀密两相共存输送状态，下部

密相段压力脉动主要是排料的不稳定性产生的，上部稀

相段压力脉动主要是较弱的气固相互作用产生的.  
(2) 立管的压力脉动强度可以用动态压力的标准方

差值 Sd 来表征. 分析结果表明，立管下料的压力脉动

强度随立管颗粒质量流量通量的增加而增大，且稀密两

相共存状态时立管下料的压力脉动强度显著小于浓相

输送状态时立管下料的压力脉动强度.  
(3) 立管下料呈浓相输送状态时，在实验操作范围

内[Gs'=550∼850 kg/(m2⋅s)]，立管压力脉动的强度与颗粒

质量流量通量近似呈 Sd=0.00875Gs'−4.77 的线性关系.  
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Relationships between Pressure Fluctuation and Flow Patterns in  
Standpipes of Circulating Fluidized Bed 

ZHANG Yi,  PENG Yuan-yuan,  WEI Yao-dong,  SHI Ming-xian  

(Dept. Chem. Eng., China University of Petroleum, Beijing 102249, China) 

Abstract: Pressure fluctuation in the φ90 mm and φ42 mm standpipes in a 15 m circulating fluidized bed was measured. The gas−solid 
two-phase flows under negative pressure gradient in the standpipes have low frequency pressure fluctuation, which can be described by 
standard deviation (Sd). Flow patterns in standpipes are classified as two types according to solids flux, dense conveying pattern and 
dilute−dense coexisting flow pattern. The pressure fluctuation intensity is great under the dense conveying pattern, which is mainly 
caused by intensive mutual action between solid and the gas entrained down. The pressure fluctuation intensity is relative weak under the 
dilute−dense coexisting flow pattern, which is caused by instabilities of solid discharge at the bottom dense part and weak gas−solid 
mutual action in the upper dilute part. With the solid flux increasing in the standpipes, pressure fluctuation is more intensive. For the 
dense conveying pattern, there exists nearly linear relationship between solid flux and pressure fluctuation intensity as 
Sd=0.00875Gs'−4.77 under the experimental condition of Gs'=550∼850 kg/(m2⋅s). 
Key words: standpipe; negative pressure gradient; flow pattern; pressure fluctuation 


