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在具有锥形料腿的循环流化床中流化 CaCO3超细颗粒 

童 华,  李洪钟  

(中国科学院过程工程研究所多相反应开放实验室, 北京 100080) 

摘  要：根据粘附性颗粒在流化过程中形成的聚团具有较宽粒径分布并因此导致大聚团在流化床
中沉积和死床的问题，提出了循环流化床的锥形回料系统设计. 该回料系统包括两部分：锥形料
腿和带辅助进气的 V 型阀. 实验证明，锥形料腿通过提供变化的表观流化气速，克服了流化聚团
沉积死床等现象；而 V型阀的辅助进气，对于保证 V型阀顺利输送粘附性颗粒具有关键性作用. 借
助这种回料系统，实现了高粘附性超细 CaCO3颗粒在循环流化床的稳定快速流化. 从提升管内部
拍摄的照片显示，尽管提升管采用较高的流化气体速度，但超细 CaCO3颗粒仍然是以聚团的形式

被流化. 对在提升管不同高度采集的聚团分析表明，处于快速流化状态的 CaCO3聚团的直径远小

于传统流化床中聚团的直径，并且在提升管高度方向聚团直径没有较大的变化. 同时实验还显示，
提升管轴向空隙率呈 S型分布，而径向则体现环–核结构，具有典型的快速床特征.  
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1  前 言 
超细 CaCO3是具有代表性的高粘附性颗粒. 在普通流化床中，高粘附性颗粒常出现节涌、沟

流和聚团等非正常流化现象[1]. 王兆霖[2]发现，在处于较高的流化气体速度时，粘附性颗粒的流化

状态普遍有所改善，因此他提出，高速流态化可能是改善高粘附性颗粒流化质量的途径. 因此采
用循环流化床(Circulating fluidized bed, 简称CFB)流化粘附性颗粒的概念被提出. 但很快人们就发
现，循环流化床的高气速提升管虽然可以改善粘附性颗粒的流化质量，但是其料腿却难以正常地

将粘附性颗粒回送到提升管. 因此有人认为，采用循环流化床流化粘附性颗粒实际是将粘附性颗
粒流化的困难从提升管“转移”到料腿. LI等[3]的研究发现，粒径小于 20 µm的纯硅气凝胶颗粒因
为形成大的聚团，使其在 CFB/L型阀系统中流化困难，而改用具有流态化返回料腿的 CFB/V型阀
体系，则可以使流化过程变得平稳. LI 的实验明确表明，CFB 系统的物料返回系统是影响粘附性
颗粒CFB流化运行的关键因素. 洪若瑜[4]进一步研究了CFB/蝶阀和CFB/V型阀两种体系中粘附性
颗粒流化过程，结果表明 CFB/蝶阀体系难以正常流化, 易形成大聚团的粘附性颗粒；而带有辅助
进气的 CFB/V型阀则可以正常流化较多的粘附性颗粒，但是对于高粘附性颗粒，如 CaCO3等，还

是不能实现稳定循环流化. 因此，实现 CaCO3等高粘附性颗粒稳定的循环流态化，是拓展粘附性

颗粒 CFB流化过程应用的重要课题. 

2  实 验 

实验装置如图 1(a)所示，CFB 装置由四部分构成：提升管、颗粒捕集系统、循环率控制器和
锥形料腿. 提升管直径 0.075 m，高 3.25 m. 沿提升管从分布板上 0.2 m处开始，每隔 0.2 m设置 1
个采样口，共计 15个采用口. 提升管内装有细铜丝，并良好接地，以排除流化床运行过程中产生
的静电. 颗粒捕集系统采用两级旋风分离装置. 经一级和二级旋风分离器捕集的物料被送入脉冲
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循环率控制器，流化气体则经布袋器过滤后排空. CFB运行的颗粒循环率由脉冲循环率控制器控制
设定. 该装置设计的体积较大，同时还起到料仓的作用. 从循环率控制器排出的物料进入锥形流态
化料腿，经 V 型气动输料阀，返回提升管底部，完成物料的循环操作. 流化气体采用干燥的室温
空气，气体流量由转子流量计控制.  
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图 1 循环流化床(a)和锥形料腿(b) 
Fig.1 The circulating fluidized bed (a) and the conical dipleg (b) 

θ 

实验采用的物料为原生 CaCO3颗粒，直径 0.080 µm(TEM)，自然聚团直径 20~30 µm，比表面
积 120 m3/g，骨架密度 2539 kg/m3，松堆密度 370 kg/m3. 内摩擦角 34.8o，粘附力 6.500×105 N/m2. 未
改性的 CaCO3具有非常强的粘附性，流动性也非常差.  

锥形料腿如图 1(b)所示，包括两部分：锥体和与锥体相连的 V型阀. 锥体顶角θ为 5o，底部气

体分布板直径 0.03 m，上部与循环率控制器相接. V型阀类似于 LI等[3]所采用的 V型阀，只是在
V型阀的下部增加了辅助气体进口和气体分布板.  

为了更有效地控制 CFB 的循环率，装置中采用了脉冲循送料器. 物料在脉冲气体的作用下被
送入料腿. 影响脉冲送料器送料量的因素包括物料性质(如物料的流动性、松堆密度等)、脉冲频率
和脉冲气量. 目前该送料器可以有效地稳定控制循环率，稳定工况下的循环率通过直接测量单位
时间内从稳定运行的 CFB的一级旋风分离器料腿流出的物料量来确定.  

实验中的压力信号通过由压力传感器、A/D板和PC组成的系统进行采集. 采样频率 50~400 Hz
之间. 提升管内的平均空隙率采用公式ε  =1–∆PL/(ρsgL)通过单位长度 L上的压降∆PL进行计算，

相应的平均颗粒浓度Cs=1–ε.  
提升管内局部颗粒浓度采用光纤信号法进行测量，使用中国科学院过程研究所研制的 PC4a

型颗粒浓度光纤仪，光纤探头直径 3 mm. 光纤信号与空隙率的对应关系用两点法确定，即设定流
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化床中静止堆积物料内的空隙率为ε 0，空物料时的空隙率为 1. 此方法虽然不能代表床层内的实际
绝对空隙率值，但还是能够体现空隙率的相对变化情况.  

流化床内部聚团观察采用中国科学院过程工程研究所研制的微视拍摄装置. 该装置的探头在
气体的保护下进入提升管内部进行高速拍摄，可以有效得到聚团的影像，以观察提升管内聚团的

形态和大小.  
由于微视拍摄的视野范围较小，循环流化床中聚团尺寸的测量还另外采用了取样分析的方法. 

因为流化聚团具有一定的结构强度，从循环流化床中取出来之后，并不会立即分解[4]，这是流化

聚团(agglomerate)与聚团/颗粒的团聚体(cluster)的区别，因而取出的聚团可以代表流化床内部的聚
团状况.  

3 结果与讨论 

3.1 锥形料腿 

循环流化床的料腿不仅要将物料平稳地送回到提升管，还要阻止提升管中的气体进入料腿，

起到隔离的作用.  
3.1.1 锥形料腿流化粘附性颗粒 

在流化过程中，高粘附性颗粒被流化的单

元通常不是超细颗粒，而是超细颗粒的聚团. 在
传统圆柱形流化床中，这些聚团具有很宽的粒

径分布[1]. 图 2显示的是在传统圆柱形流化床中
粘附性颗粒经过流化之后形成聚团的情况. 大
聚团分布在底部，在其上面是中等尺寸的聚团，

顶部是细小的聚团. 多数情况下，CaCO3最终形

成的聚团直径分布在 0.2~5.0 mm之间.  
面对如此宽范围的聚团直径分布，在传统

圆柱形流化床中，很难实现物料的完全稳定流

化. 当流化气体速度低时，大聚团处于失流状
态；而升高流化气体速度使大聚团处于流化状

态时，小聚团则被气流带出，造成流化床中物

料的严重损失及流化状态的不稳定.  
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图 2 聚团粒径分布 
Fig.2 Agglomerate size distribution 
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为防止大聚团沉积和保持小聚团不被带出，可采用具有锥形结构的流化床. 不同于传统形式
的流化床，锥形床可以提供沿床高变化的表观气体速度 Ug： 
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其中 Vg是进气量，r0是锥形床底部半径，θ是锥形床顶角，h是沿床轴向高度. 由上式可以看出，
沿床高表观流化气体速度将会有很大的变化. 这样在床底部形成的高速气流区可以防止大聚团的
沉积，同时上部的低速气流区也可以保证细颗粒不被大量带出. 这样，整个流化床的流化状态得
到维持.  

典型的粘附性颗粒锥形床流化过程床层压降–时间曲线如图 3(a)所示. 在流化气体流率较低
时，流化床床层压降逐渐下降，并在如图中水平箭头所示的转折点之后恒定在某一个值. 压降曲
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线的这种变化过程指示着床层由流化状态到失流状态的转变过程. 转折点所对应的时间即流化床
能够保持流化状态的时间. 图中显示，随着气体流率的增加，流化持续时间也相应地延长. 最后当
气体流率增加到某个临界值之后，转折点不再出现，压降曲线的波动频率和波动幅度也显著增加，

流化床能够始终保持流化状态，失流现象不再出现. 
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图 3 不同流化气体速度时锥形床压降变化过程(a)和锥形料腿压降波动曲线(b) 
Fig.3 Pressure drop variation of conical bed at different fluidizing gas flow rates (a) 
and conical dipleg pressure fluctuation (b) 

.2 带辅助进气的 V型阀 
CFB中应用的气动型阀门包括 L型阀、V型阀和 U型阀等. 对于 CFB/L型阀等体系，料腿通

要求工作在移动床状态，而粘附性颗粒，特别是高粘附性的颗粒，其流动性是非常差的，几乎

可能工作在移动床状态，因此通常也不在粘附性颗粒流化过程中采用. 对于 CFB/V 型阀体系，
腿则要求工作在初始流化状态. 为了保证物料能够在料腿内稳定流动和顺利地通过 V 型阀被回
到提升管，同时还必须使 V 型阀内的物料处于流化状态. 但如前所述，粘附性颗粒在流化过程
形成粒径不等的聚团，其中大聚团非常容易沉积于床底部形成死床，造成料腿和 V型阀内物料
塞. 粘附性越高，堵塞现象越严重.  
为了保证 V 型阀能够顺利输送粘附性物料，实验中采用了在 V 型阀中加入辅助气体(V-valve 

ation gas)的方法. 结果显示，借助于辅助气的推动力，V 型阀可以有效地克服粘附性颗粒在 V
阀中的失流现象，从而平稳地将物料输送到提升管.  
实验结果还显示，料腿向提升管中输送物料的能力虽然受到料腿–提升管之间压力平衡的影

，但是更直接受到 V 型阀辅助气体的影响. 特别是在本装置中，循环物料多数储存在循环率控
器的上部，料腿中的物料并不是很多，所形成的料腿压力并不能构成推动物料由料腿进入提升

的主要因素. 而此时 V型阀辅助气成为推动 V型阀送料和平稳运行的关键因素.  
图 3(b)中的曲线 A是锥形料腿 V型阀进口和出口间的压降曲线，曲线 B是锥形料腿内床层的

降曲线. 图中显示，锥形料腿床层保持了稳定流化状态，压降曲线在脉冲加料器的脉冲点产生
大的压降脉冲变化. V型阀两端维持了较高的压差，并且压降波动不明显，即使在脉冲作用时，
差也只是小范围波动. 这显示 V型阀能够平稳地将物料送回到提升管.  
2 提升管中 CaCO3的形态 

提升管内拍摄的照片如图 4所示，CaCO3超细颗粒是以聚团形式被流化. 图 5是由提升管下部
出的聚团的照片，聚团直径在 0.2~1.0 mm之间，远小于在传统圆柱形流化床中所形成的聚团的
径(0.2~5.0 mm). 提升管上部取出的物料中，大直径聚团所占比率略小于下部，但整体差别不大. 
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1mm

 

图 4 提升管中的流化聚团                           图 5 提升管流化聚团 
Fig.4 Agglomerates taken inside the riser                 Fig.5 Agglomerates from the riser 

 

从旋风分离器下方采集的聚团分析显示，由旋风分离器回送进入料腿的聚团直径在 0.2~0.5 mm之
间，小于提升管中的聚团. 处于流化状态的聚团在提升管中形成团聚体(Clusters)，象棉絮一样漂浮
在提升管内部，时聚时散.  
3.3 提升管流化特性 

3.3.1 提升管轴向平均颗粒浓度分布 
图 6(a)表示在提升管表观气体速度固定为 Ug=1.89 m/s条件下，改变颗粒循环率的情况. 从图

中可以看出，提升管内颗粒浓度空隙率呈典型的 S 型分布；当颗粒循环率下降，提升管中的颗粒
浓度迅速下降；当颗粒循环率提高后，稀相段浓度增加；但是在循环率改变后，稀相–浓相转折点
的高度无明显变化；在提升管的上部出现出口效应，即提升管顶部的颗粒浓度较中间部位略有增

加. 图 6(b)是在颗粒循环率 Gs=3.1508 kg/(m2.s)的条件下，不同提升管气体速度对颗粒浓度分布的
影响. 从图中可以看出，随着表观气体速度的增加，提升管的总体物料持有量下降；在表观气体
速度低时(1.57, 1.89 m/s)，提升管下部的浓相段颗粒浓度较大，但浓相段高度低；表观气速提高，
提升管内的浓相段高度上升，但颗粒浓度下降；同样，由于有出口效应，提升管顶部颗粒浓度有

所增加，并且出口效应随表观气体速度的增加而有所加强. 
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图 6 提升管内轴向空隙率分布 

Fig.6 Axial voidage distribution in the riser 

3.3.2 提升管径向流型结构 
对信号进行概率密度估计(Probability density estimate)，可以了解信号中高值和低值出现的概

率. 对于光纤信号，高值对应于颗粒，低值对应于空隙. 因此，如果信号中高值出现的概率大，则
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图 7 径向空隙率分布 
Fig.7 Lateral voidage distribution in the riser 

说明颗粒浓度高；若低值出现的概率高，相应的空

隙率就高. 在提升管高 0.8 m，r/R=0.1, 0.5, 1.0处
分别采集光纤信号，并对其用核心平滑方法(Kernel 
smoothing method)进行概率密度估计，结果如图 7
所示. 在提升管边壁(r/R=1.0)处，高密度所对应的
颗粒浓度较高；提升管中心(r/R=0.1)密度峰值所对
应的浓度较低；在 r/R=0.5处，密度峰值所对应的
颗粒浓度介于边壁和中心之间. 分析结果显示，提
升管内呈现中间颗粒浓度较小、边壁处颗粒浓度较

高的“环–核”结构.  

4  结 论 
(1) 具有锥形流态化料腿的 CFB 可以正常流化高粘附性的超细碳酸钙颗粒. 锥形料腿可以使

粘附性颗粒形成的大小不同的聚团均处于流化状态，从而避免形成死床，使物料得以稳定输送. 带
有辅助进气的 V型阀可以平稳地将物料从料腿回送到提升管.  

(2) 即使在提升管内气体速度很高的条件下，超细碳酸钙仍然以聚团形式被流化. 但快速床中
的聚团远小于传统流化床中的聚团. 在 CFB提升管中，下部的浓相区内的聚团比上部的聚团略大，
但差别并不是很明显.  

(3) 提升管内轴向空隙率为典型的 S型分布，径向为环–核结构，呈现典型的快速床特征. 
符号表: 

Cs 平均颗粒浓度 (1–ε) h 沿锥形床轴向高度 (m) r0 锥形料腿底部半径 (m) ε 平均空隙率 
Gs 固体颗粒循环率 [g/(m2.s)] L 提升管长度 (m) Ug 表观气体速度 (m/s) θ 锥形顶角 (o) 
g 重力加速度 (m/s2) ∆PL 长度 L上的压降 (Pa) Vg 进气量 (m/s) ρs 颗粒密度 (kg/m3) 
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Fluidization of Ultrafine CaCO3 Powder in a CFB with Conical Dipleg 
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Abstract: Based on the fluidizing characteristics of cohesive powders, such as the formation of agglomerates with 
wide size distribution during fluidization, and partial defluidization due to disposition of large agglomerates, a novel 
design of CFB dipleg, the conical dipleg, was put forward for fluidizing ultrafine and cohesive powders. The conical 
dipleg consists of a conical dipleg and a V-valve with aeration of gas. Experiments on the conical dipleg showed that 
it can prevent the fluidized dipleg from disposition and defluidization of large agglomerates at the bottom of the bed 
and elutriation of smaller agglomerates at the top of the bed by providing variational superficial fluidizing gas 
velocity. The experiments also showed that the aeration gas is essential for V-valve to feed highly cohesive powders 
into riser smoothly. With the aid of the conical dipleg, stable circulation of highly cohesive ultrafine CaCO3 powder 
was achieved. Pictures taken from the inside of riser show that the ultrafine CaCO3 powders in the fluidized riser are 
in agglomerate form in spite of the high fluidizing gas velocity. The size of agglomerates is much smaller than that in 
conventional fluidized beds, and it has no significant variation along the riser height. Experiments also showed that 
the axial solids concentration in the riser is of S-shape distribution; and the lateral solids concentration displays a 
core-annulus structure. These phenomena are typical features of fast fluidization. 
Key words: conical dipleg; ultrafine and cohesive powder; circulating fluidized bed(CFB); fluidization 


