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研究论文 串行流化床内气固流动控制

吴家桦，沈来宏，肖　军，卢海勇

（东南大学洁净煤发电及燃烧技术教育部重点实验室，江苏 南京２１００９６）

摘要：针对化学链燃烧分离ＣＯ２ 技术特点，在一串行流化床 （循环床＋喷动床）冷态实验装置上，以ＣａＳＯ４ 载

氧体为实验原料 （犱ｐ＝０．６ｍｍ），研究串行流化床气固流动特性。基于床内压力分布特征，提出将循环床 （空

气反应器）沿床高方向划分为鼓泡段和快速流化段２个流型区域，将喷动床 （燃料反应器）沿床高方向划分为

喷动段、鼓泡段和悬浮段３个流型区域，得出串行流化床内气固流动控制机理。研究并考察了循环床流化风速

度、喷动床喷动风速度对串行流化床内反应器间 （空气反应器和燃料反应器）气体串混、颗粒循环速率以及床

层压降的影响。研究结果表明，流化风是床内颗粒循环的驱动力，流化风速度应控制在３．７７～４．０５ｍ·ｓ－１；喷

动风速度对床内颗粒循环以及系统稳定运行起着关键作用，建议将喷动风速度控制在０．４２～０．５６ｍ·ｓ－１。
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引　言

化学链燃烧 （ｃｈｅｍｉｃａｌｌｏｏｐｉｎｇｃｏｍｂｕｓｔｉｏｎ，

ＣＬＣ）作为一种崭新的燃烧理念
［１３］，其原理是以

载氧体在两个反应器 （空气反应器和燃料反应器）

　　犚犲犮犲犻狏犲犱犱犪狋犲：２００７－０１－２４．

犆狅狉狉犲狊狆狅狀犱犻狀犵犪狌狋犺狅狉：Ｄｒ．ＳＨＥＮＬａｉｈｏｎｇ．犈－犿犪犻犾：Ｌｈｓｈｅｎ

＠ｓｅｕ．ｅｄｕ．ｃｎ

犉狅狌狀犱犪狋犻狅狀犻狋犲犿：ｓｕｐｐｏｒｔｅｄ ｂｙｔｈｅ Ｎａｔｉｏｎａｌ ＮａｔｕｒａｌＳｃｉｅｎｃｅ

ＦｏｕｎｄａｔｉｏｎｏｆＣｈｉｎａ（２０５９０３６７，９０６１００１６，５０３７６０１０），ｔｈｅＮａｔｉｏｎａｌ

ＢａｓｉｃＲｅｓｅａｒｃｈＰｒｏｇｒａｍｏｆＣｈｉｎａ（２００６ＣＢ２００３０２０１），ａｎｄｔｈｅＨｉｇｈｔｅｃｈ

ＲｅｓｅａｒｃｈａｎｄＤｅｖｅｌｏｐｍｅｎｔＰｒｏｇｒａｍｏｆＣｈｉｎａ（２００６ＡＡ０５Ｚ３１８）．

　

之间的循环交替反应来实现燃料的燃烧过程；在一



定的温度下，载氧体在空气中进行氧化反应，将空

气中的氧置换出来，然后与燃料进行还原反应，气

相反应产物只有ＣＯ２ 和Ｈ２Ｏ （汽），凝结出水，得

到高纯ＣＯ２。另外，由于燃料不直接与空气接触，

没有ＮＯ狓 产生，且整个过程释放的总热量与燃料

和氧气直接燃烧的放热量相同。因此，化学链燃烧

可在没有额外能耗的前提下，将ＣＯ２ 从燃烧产物

中分离出来，同时消除其他污染物的生成排放 （如

ＮＯ狓、ＳＯ狓等），是一种绿色燃烧方式。

根据化学链燃烧原理，本文提出一种基于

ＣａＳＯ４ 载氧体的煤化学链燃烧分离 ＣＯ２ 方法
［４］，

其原理如图１所示。将煤和水蒸气送入高温燃料反

应器 （ｆｕｅｌｒｅａｃｔｏｒ）内，进行还原态下水煤气反

应，同时水煤气产物 （Ｈ２、ＣＯ）与ＣａＳＯ４ 进行还

原反应，气相反应产物只有ＣＯ２ 和Ｈ２Ｏ （汽），凝

结后得到纯净的 ＣＯ２；ＣａＳＯ４ 被还原成 ＣａＳ后，

进入空气反应器 （ａｉｒｒｅａｃｔｏｒ），与空气接触进行氧

化反应，完成硫酸钙的再生过程，即载氧过程。

图１　基于ＣａＳＯ４ 煤化学链燃烧原理图

Ｆｉｇ．１　Ｃｈｅｍｉｃａｌｌｏｏｐｉｎｇｃｏｍｂｕｓｔｉｏｎｏｆ

ｃｏａｌｗｉｔｈＣａＳＯ４ｏｘｙｇｅｎｃａｒｒｉｅｒ

　

如何实施化学链燃烧，是实现ＣＯ２ 从燃烧产

物中分离的关键，其技术有着更为广泛的社会效益

和工业应用前景。串行流化床是在循环流化床技

术［５７］基础上发展起来的一种新型气固反应装置，

是目前世界上公认的、实施化学链燃烧的最佳反应

器［８］。本文提出的串行流化床由循环床 （空气反应

器）、旋风分离器以及喷动床 （燃料反应器）串联

组成 （见图２），与瑞典Ｃｈａｌｍｅｒｓ大学现有串行流

化床［９］相比，结构更为简单，燃料反应器由鼓泡流

化床向喷动床的转变使得反应器内固体颗粒混合更

加迅速，返料装置的简化降低了颗粒循环阻力，使

得固体颗粒可以像流体一样在两个反应器之间循环

流动，易于化学链燃烧过程的组织和控制。

目前，国外对串行流化床的研究多集中在床内

反应器间气体串混以及颗粒循环速率等方面［１０１４］；

图２　串行流化床示意图
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５—ｏｒｉｆｉｃｅ；６—ｆｌｕｉｄｉｚｉｎｇｇａｓ；

７—ｓｐｏｕｔｉｎｇｇａｓ；８—ｏｘｙｇｅｎｃａｒｒｉｅｒｓ

　

国内对该技术的研究尚未开展。本文建立了串行流

化床冷态实验研究装置、多路差压信号采集以及数

据处理系统，以ＣａＳＯ４ 载氧体为实验原料 （犱ｐ＝

０．６ｍｍ），对串行流化床的宏观流体动力学规律进

行了研究，探讨了多种操作参数对串行流化床气固

流动特性的影响，研究成果为下一步热态实验研究

提供了理论依据和参考数据，对串行流化床的认识

与发展具有重要的意义。

１　实验系统

实验装置如图３所示，整个装置由串行流化床

本体、测试系统和除尘装置组成。为便于观察床内

的流动特性，串行流化床由厚度１０ｍｍ的有机玻

璃制成，循环床内径８１ｍｍ、高１６００ｍｍ，底部

布风板上安装有１８个防漏风帽，沿风帽四周开有

４个３ｍｍ小孔，开孔率１．０％；喷动床内径１６０

ｍｍ、高１３２５ｍｍ，喷嘴内径３２ｍｍ、夹角６０°。

实验过程以空气为流化介质。在循环床中心轴

线上距布风板７２、３２０、１２００、１３５０ｍｍ位置处的

壁面分别开有４个测压孔，分别对应床层压力测点

Ｐ１～Ｐ４；在喷动床中心轴线上距喷口８０、２８０、

４５０、６３０、８７５、１１６９ｍｍ位置处的壁面分别开有

６个测压孔，分别对应床层压力测点Ｐ１０～Ｐ５。压

力信号引入量程为－１０～１０ｋＰａ的１０通道差压变

送器，经Ａ／Ｄ转换后由计算机采集。实验工况参

数见表１，其中最大喷动床高犎ｍ 按经验公式
［１５］计

算，流化风速度犝ｆ、喷动风速度犝ｓ均是按床层截

面计算。
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表１　实验工况参数
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图３　串行流化床实验装置示意图
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本文采用压力信号与快速摄像图像分析相结合的方

法，系统地考察了循环床流化风速度、喷动床喷动

风速度对串行流化床内反应器间气体串混、颗粒循

环速率以及床层压降的影响。

２　结果与讨论

２１　串行流化床内压力分布特征与流型划分

压力沿床高分布是反映床内气固流动特性的主

要参数之一，其特征是建立串行流化床气固流动模

型的依据。图４ （ａ）和图４ （ｂ）分别为本文各种

典型工况条件下循环床和喷动床内压力均值沿床高

分布曲线，图５ （ａ）和图５ （ｂ）分别为循环床和

喷动床流型示意图。基于床内压力分布特征和图像

分析，本文将循环床沿床高方向划分为鼓泡段和快

速流化段２个特征区域，将喷动床沿床高方向划分

为喷动段、鼓泡段和悬浮段３个特征区域。

在循环床内，密相区大致位于测点Ｐ１、Ｐ２ 之

间，其气固流动状态具有鼓泡流态化或湍动流化态

的特征；密相区上面为稀相区，在此区域内颗粒呈

中心向上和边壁向下的环核流动，表现出明显的快

速流化态特征。

在喷动床内，喷动段位于底部倒锥形区域，包

括由中心喷嘴出口至射流顶端这一区间，根据喷动

　

图４　循环床和喷动床内压力沿床高分布

Ｆｉｇ．４　Ｖｅｒｔｉｃａｌｐｒｅｓｓｕｒｅｇｒａｄｉｅｎｔｉｎｒｉｓｅｒａｎｄｓｐｏｕｔｅｄｂｅｄ
　

床理论，又可将其分为中心射流区和周边环隙区，

环隙区不存在气泡，颗粒平稳向下运动，由中心射

流区渗入的气体向上流动，表现出移动床的特征。

当喷动风以一定速度通过中心喷嘴进入床层形成射

流，射流气体的初始速度较高，它将卷吸周边颗粒

向上运动，颗粒与射流气体进行动量交换，使得射

流气体速度逐渐降低，射流逐渐膨胀；当射流发展

到一定高度时，射流发生收缩，在末端蜕变成气泡

并与主流分离，形成的气泡向上穿过密相床层 （即

鼓泡段），进入自由空域 （即悬浮段）。产生这一现

象的原因是：小颗粒喷动床在静止床高犎ｓｏ高于最

大喷动床高犎ｍ 时，会由于喷射区顶部产生气泡而
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图５　循环床和喷动床流型示意图

Ｆｉｇ．５　Ｆｌｕｉｄｉｚａｔｉｏｎｒｅｇｉｍｅｓｏｆｒｉｓｅｒａｎｄｓｐｏｕｔｅｄｂｅｄ
　

中止喷动，显性喷泉也随之消失，此时，无论如何

调节喷动风气速都无法形成典型的喷动床流型［１５］。

另外，喷动床鼓泡段的存在使得中心射流不能穿透

床层，气体在床内的停留时间延长，有利于气固反

应的进行。

２２　流化速度对串行流化床反应器间气体串混的

影响

　　在燃煤串行流化床化学链燃烧分离ＣＯ２ 过程

中，若气体由喷动床 （燃料反应器）经返料管混入

循环床 （空气反应器），混入循环床的燃料气体

（如水煤气产物 Ｈ２、ＣＯ等）会与空气进行氧化反

应，生成ＣＯ２ 和Ｈ２Ｏ （汽），本文将其定义为气体

正向串混；若气体以相反方向由循环床经返料管混

入喷动床，混入的 Ｎ２ 使得喷动床内ＣＯ２ 浓度下

降，本文将其定义为气体逆向串混。过高的气体串

混量使得ＣＯ２ 分离效率降低、收集成本提高，尤

其在发生气体逆向串混时，返料管内部流场被破

坏，喷动床内颗粒无法正常返回循环床，从而影响

床内颗粒循环以及整个系统稳定运行。因此，必须

对反应器间的气体串混量进行严格控制，并有效阻

止气体逆向串混发生。本文以床内Ｐ７、Ｐ２ 两点之

间的压差Δ狆７２来表征气体串混量的大小，并以压

差Δ狆７２的正、负来分别表示气体正向串混与气体

逆向串混。

图６为在喷动风速度犝ｓ固定的条件下，流化

风速度犝ｆ与压差Δ狆７２关系曲线。当犝ｓ＝０．３５ｍ·

ｓ－１时，加入流化风后，压差Δ狆７２急剧减小，而且

很快转变为负值，即在该工况条件下，反应器间极

易发生气体逆向串混；此时，若继续增加流化风速

图６　流化速度对串行流化床反应器间气体串混的影响

Ｆｉｇ．６　Ｅｆｆｅｃｔｏｆｇａｓｖｅｌｏｃｉｔｉｅｓｏｎｇａｓｌｅａｋａｇｅ
　

犝ｆ，气体逆向串混量还会进一步加大。当犝ｓ＝

０．４２ｍ·ｓ－１时，随着流化风速度犝ｆ的增加，反应

器间气体逐渐由正向串混向逆向串混转变 （Δ狆７２＝

０时，犝ｆ＝３．７７ｍ·ｓ
－１）。当犝ｓ＞０．４２ｍ·ｓ

－１时，

压差Δ狆７２随着流化风速度犝ｆ的增加而逐渐减小，

气体正向串混量也逐渐降低，此时，反应器间不易

发生气体逆向串混。因此，为防止气体逆向串混发

生，喷动风速度犝ｓ 必须大于０．４２ｍ·ｓ
－１，在此

基础上，适当地增加流化风速度有利于气体正向串

混量的控制。

２３　流化速度对串行流化床反应器间颗粒循环速

率的影响

　　有效控制与调节颗粒循环速率是实现串行流化

床稳定操作的关键。在化学链燃烧过程中，颗粒循

环速率是由燃料反应器所需氧量和热量来决定的；

在串行流化床中，颗粒循环速率与气体速度、物料

特性以及循环床的几何结构等因素相关。本文通过

改变流化风与喷动风速度来实现对颗粒循环速率的

调节，颗粒循环速率的大小可用Ｊｏｈａｎｓｓｏｎ等
［１１］

给出的经验公式计算

犌ｓ＝ρｅｘｉｔ（狌－狌ｔ）＝－
１

犵

ｄ狆
ｄ（ ）犺 ｅｘｉｔ

（狌－０．２５） （１）

式中　犌ｓ为颗粒循环速率，ｋｇ·ｍ
－２·ｓ－１；ρｅｘｉｔ为

循环床出口处颗粒浓度，ｋｇ·ｍ
－３；狌为气体表观

速度，ｍ·ｓ－１；狌ｔ 为颗粒的终端速度，ｍ·ｓ
－１；

（ｄ狆／ｄ犺）ｅｘｉｔ为循环床出口处压力梯度，ｋＰａ·ｍ
－１。

在喷动风速度犝ｓ固定的条件下，颗粒循环速

率犌ｓ 随流化风速度犝ｆ 的变化关系如图７所示。

犝ｓ＜０．５６ｍ·ｓ
－１时，颗粒循环速率随着流化风速

度犝ｆ的增加而逐渐加大，这是循环流化床的经典

·６５７２· 化　　　工　　　学　　　报　 　第５８卷　



现象［１５］，表明流化风是床内颗粒循环的驱动力；

但值得注意的是：当犝ｓ≤０．４２ｍ·ｓ
－１时，颗粒循

环速率随着流化风速度犝ｆ的增长量相当低，增长

速度也相当慢；当犝ｓ＝０．４９ｍ·ｓ
－１时，一旦流化

风速度犝ｆ超过４．０５ｍ·ｓ
－１，颗粒循环速率急剧

降低。犝ｓ≥０．５６ｍ·ｓ
－１时，颗粒循环速率随流化

风速度犝ｆ缓慢增加，但与犝ｓ＝０．４９ｍ·ｓ
－１所对

应的颗粒循环速率相比明显偏低。

图７　流化速度对串行流化床反应器

间颗粒循环速率的影响

Ｆｉｇ．７　Ｅｆｆｅｃｔｏｆｇａｓｖｅｌｏｃｉｔｉｅｓｏｎｓｏｌｉｄｃｉｒｃｕｌａｔｉｎｇｒａｔｅ
　

分析其原因：当犝ｓ＝０．３５ｍ·ｓ
－１时，喷动床

尚处于固定床阶段，床层处于静止流化状态，此时

的喷动床无法将床料送回循环床；当犝ｓ＝０．４２

ｍ·ｓ－１时，一旦流化风速度犝ｆ超过３．７７ｍ·ｓ
－１，

反应器间发生气体逆向串混 （图６），返料管内部

流场被破坏，喷动床内颗粒无法正常返回循环床，

导致循环床内床料量急剧减少 ［图８ （ａ）］，颗粒

循环速率急剧降低；当犝ｓ＝０．４９ｍ·ｓ
－１时，一旦

流化风速度犝ｆ超过４．０５ｍ·ｓ
－１，循环床内会有

大量的颗粒被流化风带出，经旋风分离器分离后进

入喷动床，而此时由喷动床返回的物料不足以平衡

循环床床料的消耗，结果使得循环床内床料量急剧

减少 ［图８ （ａ）］，颗粒循环速率急剧降低；当

犝ｓ≥０．５６ｍ·ｓ
－１时，过高的喷动风速度使得喷动

床内颗粒与气流进入料腿而破坏旋风分离器内部流

场，导致旋风分离器分离效率降低，少量的床料颗

粒被气流直接带出床体；另外，根据本文实验观察

和图像分析，此时在喷动床侧返料管附近 （即鼓泡

段），不断有大气泡产生，这也阻碍了喷动床内颗

粒返回循环床。

可见，喷动风速度对串行流化床内颗粒循环起着

非常关键的作用。为获得足够的颗粒循环量以及防止

气体逆向串混发生，喷动风速度犝ｓ应控制在０．４２～

０．５６ｍ·ｓ－１，流化风速度犝ｆ应小于４．０５ｍ·ｓ
－１。

２４　流化速度对串行流化床床层压降的影响

床层压降是流态化床型设计与操作的重要参

数，通过测量循环床与喷动床的床层压降可以分析

串行流化床内物料运动情况。

　

图８　流化速度对循环床和喷动床床层压降的影响

Ｆｉｇ．８　Ｅｆｆｅｃｔｏｆｇａｓｖｅｌｏｃｉｔｉｅｓｏｎｐｒｅｓｓｕｒｅｄｒｏｐ
　

图８ （ａ）与图８ （ｂ）分别为在喷动风速度犝ｓ

固定的条件下，流化风速度犝ｆ与循环床和喷动床

床层压降关系曲线。随着流化风速度犝ｆ 的增加，

循环床床层压降逐渐降低，喷动床床层压降逐渐升

高；在相同流化风速度犝ｆ的条件下，增加喷动风

速度犝ｓ，循环床床层压降会升高，喷动床床层压

降会降低，这些现象都是由串行流化床内物料运动

所引起的 （图２）。当犝ｓ＝０．４９ｍ·ｓ
－１，犝ｆ＝

３．７７～４．０５ｍ·ｓ
－１时，流化风与喷动风速度达到

了良好的匹配关系，串行流化床内形成了足够的颗
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粒循环量，循环床与喷动床床层压降 （即床层料

量）均达到稳定平衡值；当犝ｓ＝０．５６ｍ·ｓ
－１时，

喷动床床层变得极不稳定，床内不断有大气泡产

生，气体在床内停留时间变短，不利于气固反应的

进行。因此，为保持系统稳定运行，喷动风速度必

须小于０．５６ｍ·ｓ－１。

３　结　论

（１）本文采用床内压力信号，研究串行流化床

气固流动特性。基于床内压力分布特征，提出将循

环床 （空气反应器）沿床高方向划分为鼓泡段和快

速流化段２个流型区域，将喷动床 （燃料反应器）

沿床高方向划分为喷动段、鼓泡段和悬浮段３个流

型区域。

（２）考察了循环床流化风、喷动床喷动风速度

对串行流化床内反应器之间气体串混、颗粒循环速

率以及床层压降的影响，研究结果表明，流化风是

床内颗粒循环的驱动力，应将流化风速度控制在

３．７７～４．０５ｍ·ｓ
－１；喷动风速度对床层稳定运行

以及床内颗粒循环起着非常关键的作用，建议喷动

风速度控制在０．４２～０．５６ｍ·ｓ
－１。

符　号　说　明

　犱ｐ———颗粒粒径，ｍｍ

犎ｃｏ，犎ｓｏ———分别为循环床、喷动床的静止床高，ｍｍ

犎ｍ———最大喷动床高，ｍｍ

Δ狆７２———床内测点Ｐ７ 与Ｐ２ 之间的压差，ｋＰａ

犙———床料量，ｋｇ

犜———环境温度，℃

犝ｆ，犝ｓ———分别为循环床流化风、喷动床喷动风速度，

ｍ·ｓ－１

ρｐ———床料密度，ｋｇ·ｍ
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