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ABSTRACT: With the equipments in Baima 300 MW 
circulating fluidized bed (CFB) boiler Demonstration Power 
Station, a cold CFB test rig with a riser of 240 mm in inside 
diameter and 38 m and 54 m respectively in height was built to 
investigate the influence of operating conditions, such as riser 
height and solids inventory, on the axial voidage profile along 
the riser. The results showed that when the gas velocity 
exceeded the transport velocity, the voidage of top-dilute 
section reached saturation carrying capacity and the solids 
circulation rate and solids concentration of top-dilute section 
did not change with the height of the riser nor the solids 
inventory, but the critical solids inventory for saturation 
carrying capacity increased with the height. For the 600 MW 
supercritical CFB boiler in development with 54m furnace in 
height, a modest accretion in bed inventory could maintain the 
solid circulation rate high enough, and meet the heating 
surfaces located in the top furnace and in the circulation loop. 

KEY WORDS: circulating fluidized bed; ultra-high riser; 
voidage profile; fast fluidization; inventory 

摘要：利用白马电厂300 MW循环流化床(circulating fluidized 
bed，CFB)锅炉现有的结构和设备，搭建提升管内径 240 mm，

高度分别为 38 和 54 m的循环流化床冷态实验台，研究提升

管高度、系统物料量及流化风速对物料浓度分布的影响。实

验结果表明，当风速大于临界风速时，上部气固流动达到饱

和携带状态，炉膛高度及床料量不会改变上部气固浓度和循

环流率的大小。但高度增加后达到饱和空隙率 
的临界床料量增加。对于正在研发中的炉膛高度为 54 m的 
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600 MW超临界循环流化床锅炉，该结果表明只需要适当增

加系统床料量，就可以得到足够高的循环流率，满足炉膛上

部和循环回路中受热面布置得要求。 

关键词：循环流化床；超高炉膛；浓度分布；快速床；床料量 

0  引言 

循环流化床(CFB)燃煤技术具有煤种适应性强、

污染物控制成本低等特点。因此，在国家大力支持

下，循环流化床燃煤技术在我国得到了快速的发

展，目前我国循环流化床锅炉装机数量近 3 000 台，

正朝着大容量，高参数的方向发展。提高蒸汽参数

必然导致炉膛几何尺寸的增加，正在研发中的

600 MW超临界CFB锅炉炉膛高度达 54 m，大大超

过白马电厂 300 MW亚临界CFB锅炉炉膛 38 m的高

度[1-4]。 
循环流化床锅炉系统受热面面积及布置方案

受炉膛内气固浓度及外循环流率的影响，同时浓度

分布对二次风穿透和扩散、以及颗粒在炉膛内的停

留时间也同样产生很大影响，进而影响锅炉的燃烧

效率。因此，炉膛内固体颗粒浓度分布及外循环流

率Gs对于循环流化床锅炉的设计和运行有着至关

重要的意义[5-6]。对于正在设计中的 600 MW超临界

循环流化床锅炉，其炉膛高度将超过目前世界上所

有CFB锅炉的实践范围，为此锅炉设计者希望了解

在如此高的炉膛中上部浓度及循环流率是否还能

达到亚临界等级锅炉内相应水平；为达到此水平床

压降需要增加的数值；是否导致一二次风机压头和

功率的大幅度增加。 
循环流化床锅炉物料具有较宽粒度分布，炉膛
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内气固流动由下部大颗粒构成的鼓泡流态化和上

部细颗粒形成的快速流态化叠加而成，属于复合流

化态[7]。已有研究表明，对于可以参与外循环的细

颗粒，其在炉膛内的流化状态受到多种因素的影

响，除了颗粒自身性质(密度ρ z、粒度dp等)外，还

包括提升管几何结构和运行条件(流化风速Ug和循

环流率Gs)的影响[8-12]。关于床料量和床高对于提升

管内气固浓度分布的影响，还存在一些分歧[13-18]。

鉴于大部分研究大都是在提升管高度不超过 20 m
的实验台上进行的，且炉膛高度对炉内气固流态特

性的影响还不确定，有必要进一步通过实验对此问

题进行深入分析。因此，利用白马电厂 300 MW CFB
锅炉现有的结构和设备，搭建提升管内径 240 mm，

高度分别为 38 和 54 m的循环流化床冷态实验台，

研究提升管高度Hr及系统物料量Iv对物料浓度分布

的影响。 

1  实验设备和方法 

实验台设在四川白马电厂，利用现有 300 MW 
CFB锅炉钢架和平台扶梯搭建。如图 1，实验系统

包括提升管、分离器、下降管、回料阀、给风系统、

测量系统等。提升管内径 240 mm，高度分别为 38
和 54 m。实验所用的流化风由电厂高压流化风机引 
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1—风室；2—布风板；3—压力测点；4—提升管；5—54 m处分离器； 

6—38 m处分离器；7—回料腿；8—在线称重系统；9—蝶阀； 
10—气控回料阀；11—反料风入口。 

图 1  实验系统简图 
Fig. 1  Schematic diagram of experimental apparatus 

出，通过阀门控制流化风速。气体通过布风板进入

提升管，布风板由孔板加筛网构成。气体在提升管

内将床料流化，并裹挟固体颗粒进入分离器内实现

气固分离，循环固体通过回料腿和回料阀返回提升

管，形成循环。回料腿内径 75 mm，回料阀采用U
型气控阀。 

所有的实验在常温条件下进行，流化气体为空

气。采用石英砂为床料，粒度分布如图 2，颗粒平

均粒径为 210 μm，与循环流化床锅炉循环灰粒度一

致。其真实密度为ρ z = 2 650 kg/m3，堆积密度为ρ d = 

1 550 kg/m3。 
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图 2  固体颗粒粒度分布 

Fig. 2  Particle size distribution 

本文中采用压差法测量提升管轴向浓度分布。

沿提升管高度每隔 2 m布置一个压力测点，测点探

头固定在壁面上，插入深度为零，以避免对局部流

场的干扰。风室压力测点p0位于布风板下，p1点位

于布风板上 5 cm，p2测点位于p1测点上 2 m，依此

类推，见图 1。通过压差传感器测量相邻测点间的

床层压降，根据 
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s
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g h

ε
ρ

Δ
= − =

Δ
 (1) 

可以得到 2 点间的平均物料浓度fs和空隙率ε。 
循环流率的测量采用 2 种方法。 
积料法：在系统稳定运行过程中，关闭蝶阀，

通过测量蝶阀上部物料堆积速率计算系统的循环

流率。 
在线称重法：如图 3 所示，当系统处于稳定运

行时，通过阀门控制，使回料腿中流动的固体全部

进入称重桶，通过重量增长速率来求出某一瞬时的

循环流率。在瞬态测量过程中，随着系统床料量减

少，各测点压力的变化可以反映提升管内空隙率轴

向分布变化规律。 
为了确保提升管内的气固流动属于快速流态

化，选择的流化风速应该大于快速流态化起始点气

速utr
[19]。本文通过吹空法测量utr

[20]。实验分别在 
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1—回料腿；2—料封；3—三通阀；4—称重传感器；5—称重桶。 

图 3  在线称重系统简图 
Fig. 3  Schematic diagram of online weighing system 

38 m高和 54 m高的提升管内进行，系统存料量均为

30 kg。随风速增加，颗粒携带率增加很快，当不存

在物料循环时，床料很快被吹空。此时，utr可以通

过低速和高速条件下流化风速ug和吹空时间tb曲线

的交点得到，如图 4。可以看出，随床高的增加，

相同风速下的吹空时间都相应增加，但对输送风速

utr的影响不大，utr的值在 3.3~3.6 m/s，因此为了在

提升管内形成快速流态化状态，实验时流化风速的

选择须大于 3.6 m/s。 
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图 4  操作气速与吹空时间的关系 

Fig. 4  Time required for all solids inventory to leave the 
riser at different fluidizing gas velocity 

2  实验结果与讨论 

2.1  床料量和床高对轴向空隙率分布的影响 
图 5(a)、(b)分别为 38 和 54 m床高，固定流化

风速的条件下，空隙率ε 沿提升管高度z随床料量Iv

的变化。可以看出在 38 m提升管内(图 5(a))，上部

稀相区的空隙率ε 在Iv从 5 kg增加到 40 kg的过程中

明显降低；当床料量大于 40 kg时，空隙率的变化

非常微弱，这与图 6(b)通过光导纤维在 27 m处测得

的颗粒浓度的变化趋势一致。床高 54 m的情况(图
5(b))与 38 m相似，在上部稀相区，床料量从 40 kg
增加到 50 kg的过程中，空隙率明显降低；当床料

量大于 50 kg时，空隙率几乎不变。同时可以看出，

在 2 种高度的提升管中，当高度大于 25 m时，颗粒

浓度沿床高度基本不变。 
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图 5  不同床高下床料量对空隙率的影响 
Fig. 5  Variations of axial voidage profile with 

solids inventory 
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图 6  系统床料量对相关参数的影响 

Fig. 6  Variations of related hydrodynamic parameters 
with solids inventory 
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对于提升管底部，密相区和过渡区的空隙率大

小随Iv的提高明显减小。但是，由于返混剧烈，压

力波动较大，对测量造成一定困难，因此得到的有

效数据较少，同时由于底部颗粒加速度较大，对结

果造成一定的系统误差，因此难以得到底部密相区

的真实空隙率轴向分布。 
2.2  床料量和提升管高度对循环流率的影响 

本实验的循环流率分布在 2.6~11.4 kg/(m2⋅s)
间。从图 6(c)可以看出，在给定的流化风速下，循

环流率先随Iv增加而增加，Iv超过某一临界值后，循

环流率维持不变。而Iv高于此临界值，上部颗粒浓

度同样不再减少(图 6(b))；床料量Iv的增加只是导致

提升管压降升高(图 6(a))，说明底部密相区的物料

量增加，同时也说明此时提升管上部稀相区已达到

该风速下的饱和携带状态。 
同时，从图 6(b)可知提升管高度变化并不改变饱

和空隙率的大小，饱和携带率维持在 9~10 kg/(m2⋅s)。
目前已有文献给出了饱和携带率的计算模型和关

联式[21-22]，由于不同作者采用的设备，床料及饱和

携带率测量方式的不同，计算值差别很大，其中

Xu[22]在总结已有文献实验数据得到关联式考虑了

不同床高，不同床料的影响，因此适用性较强，计

算值和本实验结果较接近。同时，高度升高后使系

统达到饱和空隙率的临界床料量增加。在提升管高

度分别为 38 和 54 m时，Iv的临界值分别为 40 和

50 kg，此时对应的提升管压降pr(风室压力减去提升

管顶部压力)，分别为 7 500 和 9 000 Pa。 
对于在建的 600 MW超临界CFB锅炉机组，选

取投运的 300 MW CFB锅炉机组床压降(10 kPa左
右)，一二次风机压头和功率只需适度增加，就可以

得到相同的物料浓度和循环流率。 
2.3  在线称重结果 

如 2.1 节中所述，对于底部密相区，颗粒返混

剧烈，压力波动较大，同时固体颗粒存在加速度，

因此由压差传感器测得的空隙率轴向分布误差较

大。为此，本文还通过在线称重实验来测量提升管

内轴向空隙率的分布(图 3)。图 7(a)为提升管高

54 m，流化风速 3.9 m/s，床料量 90 kg时在线称重

过程中各测点压力或压差和称重质量随时间的变

化规律，其中Wt为称重桶内物料质量。图中按时间

段分为以下 4 个区域： 
I 区为稳定运行区。在这一时间段阀门挡板在

图 3 中 b 处，系统稳定运行，压力不变。 
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图 7  在线称重过程中提升管不同高度压力和压差变化 
Fig. 7  Variations of pressures or pressure drops at 

different parts during on-line weighing 

II 区为过渡区。将阀门挡板突然关向 a 处，此

时由于阀门处的压力突然变为大气压，系统原有的

压力平衡发生变化，并迅速达到新的压力平衡。 
III区为称重区。在该时间段内，称重桶内固体

颗粒重量在相当长的一段时间内随时间线性增长，

求导可以得到循环流率的变化。在这段时间内整个

循环系统的循环流率没有发生变化，即该段时间内

上部稀相区一直处于饱和携带状态。50~52 m高的

压差p50-52维持在 200 Pa左右，证明在床料量减少的

过程中，该段高度平均空隙率维持不变。同时，44 m
压力p44和 54 m的压力p54均没有发生变化，压差维

持在 1 000 Pa左右，由压差可计算出该区域平均空

隙率维持不变。该区间内分离器阻力pcyc基本维持

不变，当风量一定时，分离器阻力不变表明颗粒循

环流率是不变的[23]。对于提升管高 4 与 8 m处的压

差p4-8，其值远大于 50~52 m的压差，说明在床料量

为 90 kg时，该高度处于密相区内。p4-8在III区前 20 s
时间维持不变，说明在床料量减少、密相区高度下

降过程中，密相区空隙率维持不变。而p4-8在III区后

30 s时间逐渐减小，说明当密相区高度下降到 8 m以

下时，p4-8开始减小。通过上面的分析可知，空隙率
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沿提升管轴向分布为上部稀相区空隙率及下部密

相区空隙率分别为恒定值，中间存在一个拐点，拐

点高度随着床料量的减小而降低。即空隙率沿提升

管轴向分布为S形分布。 
IV 为吹空区。随着床料量减少，循环流率低

于流化风的饱和携带能力，进入气力输送状态，

随床层压降迅速降低，循环流率迅速减少，直至

吹空。 
在相同高提升管和相同流化风条件下，ug = 

3.9 m/s的稳定运行条件下(图 7(b))，当Iv为 30 kg时，

在线称重测量过程中，没有发现循环流率不变的阶

段。同时，沿提升管不同高度的测点压力均随床料

量减少而降低，上部孔隙率随之不断增加，因此可

以推断在此条件下，提升管内气固流动没有达到饱

和携带状态。 

3  结论 

对于提升管高度分别为 38 和 54 m的循环流化

床，当风速大于快速流态化起始点风速utr时，且系

统床料量高于临界值时，可以在提升管内形成轴向

快速流态化S型分布，上部气固流动达到饱和携带

状态，炉膛高度及床料量不会改变上部气固浓度和

循环流率的大小。但高度增加后达到饱和携带的临

界床料量增加，在提升管高度分别为 38 和 54 m时，

Iv的临界值分别为 40 和 50 kg，此时对应的提升管

压降分别为 7 500 和 9 000 Pa。 
热态条件下气体黏度和密度变化会导致颗粒

终端速度和utr发生变化，因而本实验结果还无法直

接应用到实际CFB锅炉中去，但是炉膛高度和床料

量的影响规律是不变的。因此，对于正在研发中的

炉膛高度为 54 m的 600 MW超临界循环流化床锅

炉，该结果表明只需要适当增加系统存量，一二次

风机压头和功率只需适度增加，就可以得到与

300 MW 亚临界CFB锅炉相同的循环流率，从而满

足炉膛上部和循环回路中受热面布置得要求。 
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