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隔板式内循环流化床颗粒循环速率实验与模型 

江国栋，魏利平，吴长松，彭浏畅，何楠，陈志文 
（西北大学化工学院，陕北能源先进化工利用技术教育部工程研究中心，陕西 西安 710069） 

摘要：在不同操作参数及结构参数下对隔板式内循环流化床的颗粒内循环速率进行了实验研究，研究了高速区和

低速区的流化速度、静床层高度、隔板间隙等参数对颗粒内循环流动的影响。结果表明这 4 个参数对颗粒内循环

速率都有显著的影响，当其他 3 个参数确定时，随着其中一个参数的增加，颗粒内循环速率均呈现先增加后减小

的趋势，这一结果表明，颗粒内循环过程是多种操作和结构参数的非线性复杂系统。为预测颗粒内循环速率，修

正了 La Nauze 模型，该模型无须提供压降参数即可计算颗粒内循环速率，对于多种颗粒，其计算结果和实验相

差在 23%之内。 
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Experimental and model studies on particle circulation rate in internal 

circulating clapboard-type fluidized bed 
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(Chemical Engineering Research Center of the Ministry of Education for Advanced Use Technology of Shanbei Energy, College of 

Chemical Engineering, Xibei University, Xi’an 710069, Shaanxi, China) 

 
Abstract: The influence of fluidization velocity in high and low velocity regions, height of static bed, and 
clapboard gap on internal flow of particles in internal circulating clapboard-type fluidized bed were 
experimentally studied by changing operating conditions and structural parameters. The results showed that the 
particle circulation rate was significantly affected by these four parameters. The particle circulation rate first 
increased and then decreased with the increase of one parameter while the other three parameters were kept 
unchanged. Hence, particle circulation is a nonlinear complex system of multiple operational and structural 
parameters. The La Nazue model was modified to predict the particle circulation rate without providing pressure 
drop between clapboard gap. The error between the calculated and experimental results for various particles was 
within 23%. 
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引  言 

内循环流化床作为一种气固接触时间长，反应

效率高的反应器被相继应用于石油、化工、冶金、

环保等工业领域[1-3]。它具有颗粒在反应器中停留时

间长、结构紧凑、造价低廉等优点[4-5]。近年来，各
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种内循环流化床反应器被相继开发出来[6-7]。颗粒循

环速率是内循环流化床设计运行的重要参数之一，

对内循环流化床反应器内的流动及传递过程具有重

要影响。方梦祥等[8]研究了一种并列双流化床结构

煤气化炉的颗粒循环规律，提出了合理结构尺寸及

操作工况。Jin 等[9]研究了内循环流化床中气体旁通

及其对颗粒内循环速率的影响。Cheng 等[10]在中心

提升管内循环流化床中，获得了利用压差预测颗粒

循环速率的关联式。不同的床体结构和操作条件对

颗粒内循环速率具有较大影响[11-12]，因此研究确定

内循环流化床的颗粒循环特性对获得最佳的设计运

行参数具有重要意义[13-14]。 
本文研究了隔板式内循环流化床固体颗粒内

循环流动特性，通过追踪着色颗粒运动轨迹的方法

获得了固体颗粒循环速率，研究了高气速和低气速

区的表观流化速度、隔板间隙高度和初始床层高度

对颗粒循环速率的影响规律。 

1  实验及测量方法 

1.1  实验装置 
隔板式内循环流化床实验装置如图 1 所示，主

要由流化床主体、布风系统和数据采集系统组成。

空气由罗茨风机输出，经由浮子流量计和涡街流量

计分别进入高低气速分布器，经气体分布器进入内

循环流化床，使颗粒流化并循环流动。 

 

图 1  隔板式内循环流化床冷态实验装置及结构参数 
Fig. 1  Schematic diagram and structural parameters of 

cold-type experimental apparatus for internally circulating 
fluidized bed(unit: cm) 

1—fan；2—valve；3—flowmeter；4—slow zone windy room；5—fast zone 

windy room；6—clap-board clearance；7—tracer entrance；8—clap-board；

9—pressure orifice；10—pressure sensor；11—data acquisition card； 

12—computer；13—camera 

床体用厚 8 mm 的有机玻璃板制成，总高 71 
cm、内径 10 cm，内部设有高为 14.5 cm 的隔板，

它将流化床分成左右两部分，隔板与布风板的间隙

高 h，使流化床底部连通，通过改变隔板位置调节

隔板间隙高度。工作时，通过高低两个布风室鼓风，

在高速布风区形成鼓泡床，低速布风处形成移动床。

隔板上方,物料由高速区回流至低速区；下方，物料

经由隔板底部间隙从低速区流向高速区，从而形成

物料在床内的内循环流动。在低速床间隙处与距间

隙竖直距离 7 cm 处分别设置测压孔口。实验采用玻

璃微珠（2600 kg·m−3，0.1～0.2 mm，umf=0.02 m·s−1，

εmf=0.48）、石英砂（2650 kg·m−3，0.2～0.4 mm，

umf=0.078 m·s−1， εmf=0.51）以及盐颗粒（ 2165 
kg·m−3，0.2～0.4 mm，umf=0.064 m·s−1，εmf=0.5）
作为实验材料。 

1.2  测量方法 
利用压差法测量低速床平均固含率，具体方法

是用压力传感器测量两轴向位置间的低速床层压

差，利用压差与低速床两测点间气固混合情况之间

的关系，可求得不同工况下低速区的平均固含率[15]，

如式（1）所示 
Δp=[ρsεs+ρf(1−εs)]gh′            (1) 

式中，Δp 为低速区两测点间平均压差，ρs 为颗

粒密度，ρf 为空气密度，此处忽略不计，h′为低速

区两测点间的距离，εs 为低速床平均固含率。该方

法忽略了壁面摩擦力对压降的影响，使得到的εs 低

于实际值。 
实验中采用染色颗粒示踪方法来测量颗粒在

循环段中的平均运动速度。使用红色玻璃微珠颗粒

作为示踪颗粒，待颗粒开始稳定循环后通过导管加

入定量示踪颗粒，同时用摄像机记录颗粒运动情况。

在移动床体一定距离 Ls间计时，通过人工慢放录像

读取示踪颗粒通过该段所用时间 t，故颗粒在移动

床中下降平均速率 vs可由式（2）求得 
s

s
Lv
t

=                     (2) 

使用染色颗粒示踪法测量颗粒速度比较直观，但当

移动床内鼓泡时，内部颗粒与壁面处颗粒运动情况

不同，可能会造成一定误差。颗粒循环速率可由式

（3）进行计算  
Gse=ρsεsvs                  (3) 

2  实验结果与讨论 

流化床结构参数、操作气速以及物性参数对颗
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粒循环速率有直接影响[16]。本文考虑了操作气速、

静床层高度以及间隙高度对玻璃微珠颗粒循环速率

的影响，并在合适的床体结构下比较不同物料的循

环特性。 
2.1  气速对颗粒循环速率的影响 

在隔板内循环流化床中，当高速区与低速区气

速不同时，会导致两区域的固含率不同，同时在间

隙两侧相同高度处会形成一定的压力差，在此压差

的推动下固体颗粒会由低速区向高速区流动，形成

床体内的颗粒内循环流动[17-18]。 
图 2 为移动床气速 um 不变时，高速床气速 uf

变化对颗粒循环速率和低速区平均固含率的影

响。可以看出，随着高速区气速的增加，低速区

平均固含率和颗粒循环速率先增加，当增加到某

一数值后又减小。低速区平均固含率主要由颗粒

在间隙处的阻力、低速区鼓泡频率以及隔板上方

进入低速区的颗粒量决定。当高速区气速增加时，

颗粒经由上方隔板落入低速区的量增多，所以εs

增加；当高速区气速 uf/umf>11 时，间隙两侧压差

大，颗粒运动推动力增加，低速区颗粒通过间隙

处流向高速区的量比高速区经由隔板顶部流向低

速区的量多，使εs 减小。 

 

图 2  高速床气速对颗粒循环速率和平均固含率的影响 

Fig.2  Effect of velocity of high-speed bed on particle 
circulation rate and εs 

颗粒循环速率主要取决于孔口两侧的压差和

间隙处颗粒流动的阻力[19]。当 uf较小时，间隙两侧

压差较小，此时低速区气体大部分沿床体向上运行，

使低速区产生少量鼓泡，阻碍低速区颗粒下行，颗

粒循环速率较小。随着 uf的增加，高速区颗粒落入

低速区量增加，使低速区平均固含率增加，此时低

速区气体由于向上运行阻力增加而使通过间隙窜流

到高速区的量增大，从而使低速区鼓泡减少，颗粒

向下流动的阻力减少，故颗粒循环速率 Gs 增加。当

uf/umf>13 时，高速区鼓泡剧烈，气泡的存在使高速

区床层阻力降低，大部分高速区气体短路通过床层，

此时由高速区向低速区的气体串通率趋于稳定[6]。

而高速区鼓泡频率的增加会使间隙处颗粒流动阻力

增大，从而颗粒循环率有所降低。由图中可以看出

当 uf/umf=11～13.2 时，颗粒循环速率较大。 

当高速床气速 uf 不变时，低速床气速 um 变化

对内循环流化床内颗粒循环速率和低速床平均固

含率εs 也会产生影响，如图 3 所示。由图 3 可知，

随着低速床气速的增加，εs 先增加后减小。低速

区气速的增加使间隙两侧压差减小，颗粒循环推

动力减小，εs 增加；当 um/umf=5 时εs 达到最大值，

随后 um 的增大使低速区鼓泡频率有所增加，则εs

减小。 

 

图 3  低速床气速对颗粒循环速率和平均固含率的影响 

Fig.3  Effect of velocity of low - speed bed on particle 
circulation rate and εs 

由图 3 可以看出，随着低速床气速的增加，颗

粒循环速率 Gs 先增加后减小。低速床气速较小时，

低速床颗粒流动性差，而高速区床层密度较低，间

隙处阻力较小，一部分低速区气体通过间隙窜流至

高速区；随着 um增加，低速床颗粒流动性增加，有

助于提高床体内的颗粒循环速率；但随着 um 的增

加，低速区鼓泡频率也会增加，气体短路通过床层，

使床间气体旁路减少，此时颗粒流动性虽好，但两

床间隙处压差有所降低，推动力减小，故颗粒循环

速率减小。由图中可以看出 um/umf=4.5～6.2 时，颗

粒循环速率较大。 
2.2  静床高度对颗粒循环率的影响 

图 4 为静床层高度对颗粒循环率和低速区平均

固含率εs 的影响。可以看到随着初始床层高度的增

加，εs 先减小后增加，而颗粒循环率先增加而后逐

渐降低，且在隔板高度附近出现最大值，黄立成

等[20]的实验中也得到类似的结论。当静床高度较小
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时，床层表面离隔板的距离较远，而在相同气速下

颗粒膨胀有限，高速区颗粒不易越过隔板进入低速

区，使间隙处推动力较小，所以εs 较大，颗粒循环

率较低；当静床层高度进一步增大时，低速区平均

固含率增加，此时低速区床层表面高于隔板的部分

流化容易逆向流入高速区，使高速区流入低速区的

颗粒减小，从而降低了间隙两侧的压差，使颗粒循

环速率减小。可见要得到最佳的颗粒循环率，隔板

高度要求在初始床料高度附近，即 H/L=1～1.12 时

颗粒循环效果最好。 

 

图 4  静床层高度对颗粒循环率和平均固含率的影响 

Fig.4  Effect of static bed height on particle circulation  
rate and εs 

2.3  间隙高度对颗粒循环率的影响 
图 5 为随间隙高度变化的颗粒循环速率和低

速区平均固含率εs 的变化曲线。由图 5 可知，εs

随间隙高度 h 的增加先减小后增大。随着间隙高

度增加，颗粒流通截面增加，且此时隔板上方由

高速区流入低速区的颗粒量基本不变，导致εs 减

小。当 h/L>0.22 时，由于高速区气体旁路对内循

环的影响较大，使颗粒通过间隙处的阻力增加，

进而使εs 增加。 
由图 5 可知，随着间隙高度的增加颗粒循环率

先逐渐增加后减小。颗粒通过孔口的流动截面高度

和间隙高度是不同的，间隙高度较小时，颗粒可供

流动的截面积较小，并在间隙处会出现颗粒聚集现

象，这样会阻碍颗粒从低速区向高速区的流动；间

隙较高时，颗粒流动高度仅占间隙高度一部分，而

且此时高速区气体向低速区窜流的可能性增加反而

增加了颗粒流动的阻力，使颗粒循环速率减小。方

梦祥等[8]通过对一种并列双流化床的实验研究，发

现当间隙高度较小时，对于整个间隙高度都有颗粒

流动，而间隙较大时，颗粒通过间隙高度的瞬时速

度分布呈现出抛物线形，且由于气体旁路的影响，

颗粒流通截面仅占间隙高度的一部分，因此对于隔

板式流化床也存最优的间隙高度使颗粒循环率保持

较高水平。对于玻璃微珠，间隙高度控制在 h/L= 
0.2～0.35 之间颗粒循环速率较大。 

 
图 5  间隙高度对颗粒循环速率和平均固含率的影响 

Fig.5  Effect of gap height on particle circulation rate and εs 

2.4  颗粒特性对颗粒循环率的影响 
床料的密度、颗粒直径、流化特性等也会对颗

粒在床内的循环率产生影响[21-22]。图 6 为相同的间

隙高度和静床高度下玻璃微珠、石英砂以及盐的颗

粒循环速率随高气速的变化曲线。可以看出对于粒

径相同的石英砂与盐，密度较大的颗粒循环率较大。

这是由于较高密度会增加相同床高下的压力差，故

颗粒循环率增大。而玻璃微珠由于其粒径较小，在

低速区产生的鼓泡较多，阻碍了颗粒下降，故颗粒

循环率较低。 

 

图 6  床料特性对颗粒循环速率的影响 

Fig.6  Effect of bed material on particle circulation rate 

3  颗粒循环率的计算 

内循环流化床颗粒循环率模型目前主要针对

颗粒在提升管或下降管流动的研究，对颗粒通过

水平孔口的研究较少[23-24]。目前文献中主要的预测

模型主要分为 3 类：① 压降测量为基础的预测模
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型[8,11,25]；② 以表观气速比及物性特性为变量的经

验关联式[26]；③ 以系统建模为基础的理论预测[27-28]。

在内循环流化床的设计过程中，通过压降计算内循

环率的方法并不方便，而压降往往难以估计。模型

②根据给定气速及床层参数计算内循环率，具有明

显的快速计算优势，然而由于实验范围有限，经验

关联式的适用性受到了限制。模型③针对整个系

统进行建模，通过建立物料守恒方程和受力平衡

方程实现颗粒循环率的预测，这种模型具有较强

的通用性。La Nazue [18]针对颗粒流建立势能与动能

守恒方程 
mf s s mf

mf b f mf
mf mf2 1 1

v v SgH f u u
A

ρ ερ ξ
ε ε

⎛ ⎞= − +⎜ ⎟− −⎝ ⎠
′      (4) 

式中，S 为颗粒流经的壁面面积，A 为流动截

面积，针对本文床体结构，在高速区和低速区的流

动壁和截面积相等，鼓泡区气泡体积分数 fb为 
f mf s mf mf

b
f mf s b

( ) (1 )
( )

u u vf
u u v u

ε ε− − −=
− + +

         (5) 

本文采用 Davies 等[29]的模型计算气泡上升速

度 ub=0.71(dbg)0.5，采用 Horio 等[30]的模型计算气泡

尺寸 db。由式（4）计算得到间隙处颗粒流动速率

vs，进而根据 Gsc=ρsvs(1−εmf)获得颗粒循环率。 
式（4）中ξ为颗粒流动过程的能量损失系数。

La Nazue在提升管内循环流化床中通过实验测得了

颗粒与壁面摩擦力的大小，以此来表征动能损失，

并将它与 mf s

mf2 1
vρξ
ε−

关联拟合得到
1
2

ξ = 。其中

mf s

mf2 1
vρξ
ε−

为单位时间单位面积内与壁面碰撞的

颗粒质量，而ξ的大小表征了对于不同的床体，在

不同操作条件下，颗粒运动过程能量损失大小。本 

 

图 7  颗粒循环速率计算值与实验值的比较 
Fig.6  Comparison of calculation results and experimental data 

of particle circulation rate 

文中使用的隔板式内循环流化床在高速区颗粒数量

较提升管内循环流化床多，在此使用不同的系数ξ
修正。 

图 7 比较了修正的 La Nazue 模型预测的玻璃

微珠结果和实验测量值，可见系数ξ的取值对预测结

果影响较大。对于玻璃微珠当
7
4

ξ = 时误差小于

15%，而石英砂和盐，在ξ=1 时误差分别小于 8%和

23%，预测结果较好。玻璃微珠粒径较石英砂与盐

小，单位时间落在单位壁面上的颗粒量较多，故ξ
较大。可见根据实验测量结果修正ξ，可获得较好的

预测结果预测。 

La Nauze 模型通过系统建模避免了文献中常

用到的根据压降计算循环率的问题，但是 La Nauze 
模型中没有考虑间隙高度大小所造成的间隙处动能

损失，以及移动床气速和气体旁通等参数对颗粒循

环流动过程中动能影响，故该模型适用于低速床流

动性较好、静床高度在隔板附近的情况。该模型有

待进行进一步研究完善，以预测复杂的颗粒循环流

动过程。 

4  结  论 

（1）玻璃微珠在隔板式内循环流化床内的冷

态实验研究表明：高速区和低速区的流化速度、

静床层高度、隔板间隙等参数对颗粒内循环流动

有较大影响，当其他 3 个参数确定时，随着其中

一个参数的增加，颗粒内循环率均呈现先增加后

减小的趋势。当操作气速 uf/umf=11～ 13.2，
um/umf=4.5～6.2，间隙高度与隔板高度之比为

h/L=0.2～0.35，静床高度在隔板附近时，会取得

较高的颗粒循环速率。 
（2）采用修正的 La Nauze 模型，由实验操作

参数及物性参数，计算得到的玻璃微珠、石英砂以

及盐颗粒循环速率与实验值误差分别小于 15%、

8.5%和 23%，能较好地预测颗粒在流化床反应器内

的循环流动情况。 

符  号  说  明 

A ——颗粒流动截面积，m2 

db ——气泡尺寸 
fb ——气泡体积分数 

Gsc ——计算颗粒循环率，kg·m−2·s−1 
Gse ——实验颗粒循环率，kg·m−2·s−1 

H ——静床层高度，cm 
H′ ——临界流化速度下，间隙中部距离床层表面高
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度，cm 
h ——间隙高度，cm 
h′ ——低速床两测压孔口间距离，cm 
L ——隔板高度（不包括间隙高度），cm 

Ls ——示踪剂运动距离，m 
S ——壁面面积，m2 

t ——示踪剂运动时间，s 
u ——操作气速，m·s−1 

ub ——气泡上升速度，m·s−1 
vs ——间隙中颗粒流动速度，m·s−1 

εmf ——临界流化空隙率 
εs ——低速区平均固含率 
ξ ——能量损失系数 

ρf ——空气密度，kg·m−3 
ρmf ——临界流化速度下床层密度，kg·m−3 
ρs ——颗粒密度，kg·m−3 

下角标  
f ——鼓泡床 

m ——移动床 
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