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基于动力学模型的双循环流化床颗粒循环流率
实验研究与预测

杨 新，陈鸿伟，许文良，刘啸东，赵争辉
（华北电力大学能源动力与机械工程学院，保定 071003）

摘 要：基于不同快速床压降的计算方法建立动力学模型实现对颗粒循环流率的预测计算，并进行冷态系统的实

验验证。研究发现：颗粒循环流率随鼓泡床流化床风速的增大无明显变化；随快速床风速（二次风风速）的增大，出

现增大趋势，但增长速率逐渐放缓；颗粒循环流率随经床层高度的增加而增大，随平均粒径的减小而增大，且平均

粒径的影响程度较大。在实验各工况下模型计算值与实验值误差的最大误差为 18.59%，在工业允许范围内验证该

动力学模型的准确性。
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0 引 言

我国生物质能源储存量丰富、分布范围广，生

成产物热值为 12~20 MJ/m3、利用率高，这些优点使

得气化技术在能源应用中所占比例越来越大［1］。为

进一步提高生物质气化效率和产物质量，国内外学

者们提出了耦合不同形式流化床的方法，并进行了

相关实验研究［2~7］，发现双循环流化床因强化生物质

气化反应分区，可有效提高最终产物的生成效率和

质量。

双循环流化床装置包括鼓泡流化床（主要用于

生物质气化反应）和快速流化床（用于生物质气化

后半焦燃烧）。在鼓泡床（气化室）中，生物质与水

蒸气等气化剂进行反应，生成 CH4、CO、H2等气化产

物经分离、净化装置后进行储存使用，而生物质未

完全气化的半焦等与惰性热载体（提供气化反应所

需热量）一并进入快速流化床（燃烧室），在该区与

空气混合燃烧，释放的热量被热载体吸收。燃烧形

成的飞灰经分离装置后与烟气进入后续处理装置，

由分离装置分离下来的热载体再次进入鼓泡床，为

气化反应提供热量，持续进行两床间的循环。

双循环流化床内循环物料流率影响气化、燃

烧、换热以及物料稳定流动状态，是双循环流化床

设计、运行的重要参数。本文为研究主要控制参数

对颗粒循环流率的影响，搭建双循环流化床冷态装

置进行实验研究。为实现双循环流化床系统运行

过程中对颗粒循环流率参数的实时监测，了解床内

的物料流动状态，迅速高效地对工况进行调整，本

文基于两相流原理，建立两床间的动力学模型，实

现对颗粒循环流率进行预测，以期为双循环流化床

系统的设计、运行提供参考。

1 实验系统简介

本文自行设计搭建的双循环流化床冷态实验

系统示意图见图 1。为便于观察实验过程中物料的

流化现象，实验系统选用 6 mm 厚的有机玻璃，主要

构件包括快速床、旋风分离器、立管、鼓泡床、下部

返料管以及其他辅助装置。
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1. 送风机 2. 蝶阀 3. 转子流量计 4. 快速床风室 5. 鼓泡床风室

6. 快速床布风板 7. 鼓泡床布风板 8. 快速床反应区

9. 1#旋风分离器 10. 立管 11. 物料收集装置 12. 鼓泡床反应区

13. 2#旋风分离器 14. 下部返料管 15. 二次风入口

图1 双循环流化床冷态实验系统

Fig. 1 Cold state test apparatus of double circulating
fluidized bed

实验系统中鼓泡床为圆柱形，内径为 200 mm，

高度为 2 m；快速床内径为 75 mm，高度为 6 m；立管

内径为 50 mm，下端距离鼓泡床布风板 10 cm，运行

过程中保证立管下端出口位于物料中；下部返料管

内径为 30 mm，布置角度为 55°，上端入口距离鼓泡

床布风板距离为 8 cm；布风装置采用密孔板式，开

孔率为 25%，开孔直径为 6 mm，为防止物料进入风

室，在密封孔板上铺设一层 200 目的筛网。实验系

统中不同分区的送风由两台风机分别提供，风机型

号为 9-26No5.6，送风管道上设有转子流量计和蝶

阀分别测量和控制空气流量，调整不同分区的流化

风速。实验中循环物料选用石英砂，其特性参数见

表 1。
表1 实验参数汇总

Table 1 Summary of experimental parameters
参数

快速床内径×高度/mm
鼓泡床内径×高/mm
返料管内径×高度/mm
返料管与水平方向夹角/（°）
分离器入口截面/mm
立管内径/mm
返料口距气化室布风板高度/mm
真实密度/kg·m-3

数值

75×6000
200×6000

30×300
52

100×50
50
70

2480

参数

鼓泡床风速Ub/m∙s-1

快速床总风速Ufb/m∙s-1

快速床一次风速Ufb，f/m∙s-1

快速床二次风速Ufb，s/m∙s-1

鼓泡床静床层高度Hb，int/mm
物料粒径dp/mm
颗粒种类

球形度Ф

数值

0.75/0.84/0.94/1.03/1.13/1.22
4.09/4.40/4.72/5.04/5.36/5.68/ 6.00

0.32/0.63/0.94/1.26/1.57
4.09/4.40/4.72/5.04/5.36/5.68

200/240/280
0.21/0.33/0.49

石英砂

0.58

2 实验方法

实验时，在鼓泡床中加入一定高度的循环物

料，开启风机，调整风量稳定后，启动快速床侧风

机，依次开启二次风控制蝶阀和流化风控制蝶阀，

待工况稳定后，快速旋转关闭立管处的收集装置，

该装置上开有 200 目小孔，在顺利通过空气的同时

对循环物料进行有效收集。测量一定时间 Δt 内，收

集装置内物料所能达到高度 Hc ，根据物料堆积密度

和各装置的尺寸，最终由式（1）计算快速床区域的

物料循环流率 Gs 。

Gs = ρbHcSsp
S fbΔt （1）

式中，Gs ——颗粒循环流率，kg/（m2·s）；ρb ——石

英砂堆积密度，kg/m3；Hc ——收集装置中的堆积高

度，m；Ssp ——立管横截面积，m2；S fb ——快速床横

截面积，m2；Δt——物料达到一定高度所需时间，s。
3 动力学模型建立

动力学模型的建立思路以快速床作为主要研

究对象，建立快速床直接压降计算模型和间接压降

计算模型，分别进行迭代计算，比较 2 种计算方法

时压降快速床压降大小，当两者关系满足要求时，

所对应的颗粒循环流率为模型计算所得流率。

3.1 直接计算方法

根据之前的研究，结合本实验中快速床结构特

征和操作条件，将整个快速床沿轴向分为密相区、

飞溅区和稀相区，分别计算各区的压降分布和物料

质量后累加即可得快速床中的总体压降和质量：
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Δp fb = Δpdz + Δpsz + Δp tz （2）
m fb =mdz +msz +m tz （3）

式中，Δp fb ——快速床压降，Pa；Δpdz ——密相区压

降，Pa；Δpsz ——飞溅区压降，Pa；Δp tz ——稀相区压

降，Pa；mfb——快速床物料质量，kg；mdz ——密相区

物 料 质 量 ，kg；msz —— 飞 溅 区 物 料 质 量 ，kg；
m tz ——稀相区物料质量，kg。
3.1.1 密相区压降

快速床底部密相区由于流化风速较低，以鼓泡

流化床的形式存在，故将本区域分为乳化相和气泡

相 2 部分。本区压降主要为颗粒重位压降，其计算

方法见式（4），密相区物料质量计算见式（5）。

Δpdz =(1 - εdz)ρphdzg （4）
mdz = πD2

fb4 (1 - εdz)ρphdz （5）
式中，εdz ——相区空隙率；ρp ——颗粒真实密度，

kg/m3；hdz ——密相区高度，m；g ——重力加速度，

9.8 m/s2；D fb ——快速床内径，m。

式（4）、式（5）中快速床层密相区空隙率 εdz 为

未知量，对其进行计算时需同时考虑乳化相和气泡

相的影响。由于乳化相在流化风速大于Umf 时仍处

于初始流化状态，对应的空隙率为初始流化状态对

应的 εmf ，计算方法见式（6）。

εdz = δb +(1 - δb)εmf （6）
式中，δb ——密相区气泡相体积分数；εmf ——临界

流化空隙率。

εmf 可联立初始流化状态下床层压降的不同计

算方法（Ergun 公式等）得式（7）~式（9）：

1.75
ε3

mfΦP
Re2

mf + 150(1 - εmf)
ε3

mfΦ
2
p

Remf = Ar （7）

Ar = d3
p ρg(ρp - ρg)g

η2 （8）
Remf = 27.22 + 0.0408Ar - 27.2 （9）

式中，ΦP ——颗粒球形度；Remf ——临界流化速度

下的雷诺数；Ar ——阿基米德数；dp ——颗粒平均

粒径，m；ρg ——气相密度，kg/m3。

气泡相由上升气泡组成根据 Darton 提出的

式（10）计算［8］。

δb = 1
1 + 1.3(0.15 +U fb,f -Umf)0.33

0.26 + 0.7e-3.3dp
(U fb,f -Umf)-0.8

（10）

式中，U fb,f ——快速床一次风，m/s；Umf ——某粒径

尺寸下颗粒临界流化速度，m/s。
3.1.2 飞溅区

快速床飞溅区主要发生以下过程：快速床密相

区产生的气泡在密相区床层表面爆破，将所夹带的

颗粒抛溅，部分颗粒到达二次风口区域，进入稀相

区，参与物料的循环，但其余颗粒由于携带气速低

于颗粒终端速度，未能进入到稀相区，重新落回密

相区。本区域压降模型主要考虑重位压降模型和

颗粒加速模型，鉴于颗粒加速过程的复杂性，本文

不再将颗粒加速过程分区计算，而是直接将快速床

内的颗粒加速过程看作一个整体进行计算，其计算

过程见下节。重位压降与物料量的计算见式（11）、

式（12）：

Δpsz = ∫hdz

hsz(1 - εsz,hi)ρpgdh （11）
msz = ΔpszπD2

fb4g （12）
式中，hdz ——密相区高度，m；hsz ——飞溅区出口

处高度，m。

εsz,hi 可用式（13）计算［8］：

εsz,hi - ε∞
εdz - ε∞

= exp[-k(hi - hdz)] （13）
式中，ε∞ ——输送高度以上区域空隙率，本文取

0.995［9］；k ——飞溅区的物料浓度衰减因子；

hi ——快速床上某处高度，m。

衰减因子 k 采用 Johnsson 等［10］提出的关联式

进行计算：

k = CU t
U fb,f

（14）
式中，C——衰减系数，取 10 m-1；U t ——某平均粒径

下颗粒终端速度，m/s；U fb,f ——快速床流化风速，m/s。
3.1.3 稀相区

由于稀相区空隙率较大，颗粒间的碰撞产生压

降可忽略，因此稀相区模型压降的主要因素包括颗

粒重位压降、颗粒与管壁间摩擦压降和加速压降

（包括部分飞溅区颗粒摩擦压降）。稀相区重位压

降与物料量的计算见式（15）和式（16）：

Δp tz,g = ∫hsz

Hfb ρp( )1 - ε tz,hi gdh （15）
m tz = Δp tz,gπD2

fb
4g （16）

式中，ε tz,hi ——稀相区 hi 高度上的空隙率；H fb ——
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快速床出口高度，m。

稀相区空隙率 ε tz,hi 的计算见式（17）：

ε tz,hi - ε∞
εsz - ε∞

= exp[-a(hi - hsz)] （17）
a(U f b -U t)2D0.6

fb = 0.88 - 420dp （18）
式中，εsz ——快速床飞溅区出口处的空隙率；a——

稀相区物料浓度衰减因子；U f b ——快速床总风速，

m/s；U t ——某粒径区间颗粒的终端速度，m/s；
D fb ——快速床内径，m。

颗粒与管壁间的摩擦压降［12］计算见式（19）：

Δp tz,fr = ∫hsz

Hfb2fsUs,hi
ρp( )1 - ε tz,hi

D fb
dh （19）

Us,hi = Gs
ρp(1 - ε tz,hi) （20）

fs = 0.048U -1.22
s,hi （21）

式中，Δp tz,fr ——稀相区固 -壁摩擦产生压降，Pa；
Us,hi —— 快 速 床 hi 高 度 处 的 颗 粒 速 度 ，m/s；
ε tz,hi ——快速床稀相区 hi 高度处的空隙率；D fb ——

快速床内径，m；fs ——稀相区固 -壁摩擦系数；

Gs ——物料颗粒质量循环流率，kg/（m2·s）。

颗粒加速产生压降（包括部分密相区加速压

降）见式（22）：

Δpacc = ρp( )1 - εHfb U
2
s,Hfb

2 （22）
式中，Δpacc ——物料加速产生的压降，Pa；εHfb ——

快速床出口空隙率；Us,Hfb ——快速床出口处的颗粒

速度，m/s。
3.2 快速床压降的间接计算

有学者研究发现，双床之间存在压力平衡，具

体可表示为式（23），因此可首先计算鼓泡床压降

Δpb，返料管压降 Δpcon，分离器 1、2 的压降 Δpcyc1、

Δpcyc2 后，根据式（23）求得快速床压降 Δp fb 。

pcyc1,out + Δpcyc1 + Δp fb = pcyc2,out + Δpcyc2 + Δpb + Δpcon

（23）
式中，Δpcyc1 ——分离器 1 压降，Pa；pcyc1,out ——分离

器 1 出口压力，Pa；Δpcyc2 ——分离器 2 压降，Pa；
pcyc2,out ——分离器 2 出口压力，Pa；Δpb ——鼓泡床

压降，Pa；Δpcon ——返料管压降，Pa。
假设整个系统无物料损失时，物料质量守恒。

mb +m fb +mcon +msp =msys （24）
式中，mb ——鼓泡床物料质量，kg；m fb ——快速床

物料质量，kg；mcon ——返料管物料质量，kg；
msp ——立管物料质量，kg；msys ——系统全部物料

质量，kg。
3.2.1 分离器压降模型

本实验系统分别在快速床出口加装一级旋风分

离器，在鼓泡床出口加装一级旋风分离器，旋转分离

器结构和运行特性会引起进口摩擦损失、分离器内气

壁摩擦损失、气体旋转造成的能量耗散，共同构成压

降损失，该项损失通常使用式（25）计算［13］：

Δpcyc = ζcyc
ρgU

2
cyc

2 （25）
式中，Δpcyc ——分离器压降，Pa；ζcyc ——该旋风分

离器阻力系数，旋风分离器阻力系数 ζcyc 与分离器

的结构尺寸和运行过程中的气固比有关，本实验由

各实验数据对阻力系数进行回归，分别得出快速床

一级分离器和鼓泡床一级分离器的阻力系数为

ζcyc,1 = 42.50，ζcyc,2 = 4.27；ρg ——空气密度，kg/m3；

Ucyc ——该分离器入口气流速度，m/s。
3.2.2 立管压降模型

运行状态下，由于立管压力低于气化室中压

力，因此立管中需有一定量的物料以保证物料可进

入气化室中。假设立管中物料处于堆积状态，以移

动床的形式运动，则该物料质量由式（26）和式（27）
计算得到：

msp = hsp ρp(1 - εmf)πd
2
sp

4 （26）
hsp = Δpsp

ρpg(1 - εmf) （27）
式中，hsp ——立管内物料高度，m；dsp ——立管内

径，m；Δpsp ——立管内物料压降；εmf ——某粒径尺

寸颗粒对应的临界流化空隙率。

Δpsp 的求解可根据立管进口与气化室（鼓泡床）

的压力平衡进行计算，立管入口压力近似等于一级

旋风分离器出口压力，气化室内压力等于其对应的

分离器入口处的压力，因此得式（28）：

pcyc1,out + Δpcyc1 + Δpsp = pcyc2,out + Δpcyc2 （28）
式中，Δpsp ——立管压降，Pa。



3.2.3 返料管压降模型

返料管用于将鼓泡床内的颗粒送入快速床中，

实现颗粒在两床间的循环，是保持稳定循环流率的

关键。运行过程中，返料装置为防止两床间的窜气

应充满物料，因此本部分采用近似流体的方法进行

压降计算，见式（29）。

Δpcon = Δpcon,g - Δpcon,fr - Δpcon,loc （29）
式中，Δpcon ——返料管中压差，Pa；Δpcon,g ——返料

管中物料重力产生压差，Pa；Δpcon,fr ——返料管中因

摩擦产生压降，Pa；Δpcon,loc ——返料管中因局部阻

力产生压降，Pa。
使用式（30）计算重位压降 Δpcon,g 时，空隙率 εcon

选用临界流化空隙率 εmf 。

Δpcon,g = ρpg(1 - εmf)Lcon sinα （30）
式中，Lcon ——返料管长度，m；α ——返料管与水

平方向夹角，（ °）。

摩擦阻力压降 Δpcon,fr 计算见式（31）：

Δpcon,fr = 2λconLconU
2
con ρp(1 - εmf)
dcon

（31）
λcon = 0.4/Ucon （32）

式中，λcon ——返料管沿程阻力损失［14］；Lcon ——返

料管长度，m；Ucon ——返料管中的颗粒流速，据颗

粒循环流量计算求得；dcon ——返料管内径，m。

返料管中颗粒在进入快速床时，因快速床内的

物料上升存在一定阻碍，假设该阻碍作用以返料管

局部阻力的形式计算，则：

Δpcon,loc = ζconU
2
con ρp(1 - εmf)

2 （33）
式中，ζcon ——返料管局部阻力系数。

采用刘焕志［15］提出的关联式（34）进行计算：

ζcon = 102.4e10966.577dph-2.683
b,int U

-3.058
fb,f U -3.704

fb,s + 95.65 （34）
式 中 ，hb,int —— 鼓 泡 床 初 始 静 床 层 高 度 ，m；

U fb,s ——快速床中二次风风速，m/s。
3.2.4 气化室（鼓泡床）压降模型

本实验系统中气化室（鼓泡床）内有效的压降

为气化室内返料口以上的颗粒所产生的重位压降，

其计算方法参见式（35）：

Δpb = ρ pg(1 - εb)(hb - hb,con) （35）
式中，εb ——鼓泡床空隙率；hb ——鼓泡床床层高

度，m；hb,con ——鼓泡床返料管处高度，m。

鼓泡床空隙率 εb 计算与快速床密相区空隙率

的计算方法类似求得；鼓泡床物料高度 hb 的计算方

法见式（36）：

hb = mb(1 - εb)ρpAb
（36）

式中，Ab ——鼓泡床截面面积，m2；mb ——可根据

系统的物料质量守恒计算得到。

3.3 模型计算步骤及相关参数设定

本模型使用 Matlab 编程实现，模型计算步骤

如图 2 所示。首先输入实验系统的几何尺寸、物

料特性以及各控制参数（见表 1），然后假设 Gs 初

始值，分别直接进行快速床压降的直接计算和通

过计算分离器、立管、返料阀、气化室压降的间接

计算，比较 2 种方法所得结果的差值，如两者差值

满足设定条件（本实验选取误差 ε = 10 Pa）则计算

结束，输出颗粒循环流率 Gs ，否则返回重新假设

Gs ，重复迭代计算，直到满足设定条件要求或达到

设定次数。
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���

��Gs
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�
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���	�Δpcon
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���
	

���Δpfb, j

���
��

Gs      
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��Δ<ε      

图2 颗粒循环流率模型计算流程

Fig. 2 Calculation process of particle circulation
flow rate model
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4 模拟结果与分析

4.1 气化室风速影响

由图 3 可看出 3 种工况下动力学模型计算值

与实验所得的颗粒循环流率 Gs 的变换趋势基本相

同，随着鼓泡床风速Ub 的增大，Gs 稍微增长，基本

无变化。实验过程中当 dp = 0.21 mm 时，鼓泡床风

速Ub 从 0.75 m/s 增大到 1.22 m/s 时，循环流率 Gs 从

26.70 kg/（m2 · s）增大到 27.99 kg/（m2 · s），涨幅为

4.83%，而相同情况下动力学模型计算结果为从

29.97 kg/（m2 · s）变化到 30.33 kg/（m2 · s），涨幅为

1.20%。造成该现象的原因是：两者实验工况下整

个鼓泡床完全处于流化状态，尽管Ub 增大，但床层

压降基本不再变化，提供颗粒在两床间循环的动力

为常量，因此 Gs 基本保持不变。比较模型计算与实

验结果发现，两者之间存在一定误差，当平均粒径

较小时，模型计算值 Gs 大于实验结果值，而当平均

粒径较大时，模型计算值 Gs 小于实验结果值，但最

大误差绝对值为 18.59%。造成该误差的原因可能

是实验过程中物料粒径为宽筛分物料，在运行过程

中具有不同的流动特性。当 dp = 0.21 mm 时，小粒

径区间的物料所占比例多，利于参与物料循环，当

dp =0.49 mm 时，大粒径区间物料所占比例大，参与

物料循环的部分相对减少，而模型计算时，将物料

等同为均一粒径进行计算，忽略不同粒径物料颗粒

的流化特性区别，因此存在误差。由图 3 可看出实

验中的误差变化规律。
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图3 气化室风速对颗粒循环流率影响

Fig. 3 Effect of Ub on Gs

4.2 快速床风速影响

图 4 为随着快速床风速变化对颗粒循环流率

计算值与实验值的影响。由图 4 可看出，两者变化

趋势基本一致，随风速的增大呈增长趋势，但增长

速率逐渐减小。产生该现象原因是二次风风速的

增大会在一定程度上使快速床稀相区物料浓度降

低，快速床压降减小，与鼓泡床间的压差增大，促使

更多物料参与两床间的循环。但在风速较小时，循

环流率增加速率大于风速较大时流率的变化范围，

该现象在 Gs 为计算值时更加显著。分析原因可能

是模型计算时，由于对气固两相流动尤其是快速床

中的运动极其复杂，只能对其进行一定假设，可能

使得快速床稀相区颗粒浓度分布（重点）与实际试

验条件下的稀相区颗粒物料浓度分布存在区别，最

终造成两床间的压降和颗粒循环流率计算值与实

验值间存在一定误差，最大误差为 14.17%，在允许

范围内。
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图4 快速床风速对颗粒循环流率的影响

Fig. 4 Effect of Ufb on Gs

4.3 静床层高度影响

图 5 为不同物料高度时各工况下颗粒循环流

率的实验值与计算值的比较。由图 4 可看出，随着

静床层高度的增加，物料循环流率出现一定程度增

大，以模型计算，dp=0.21 mm 颗粒为例，当 Hb，int=
200、240、280 时，颗粒循环流率为 17.43、20.41、
21.45 kg/（m2·s）。出现该现象的原因是：颗粒 Hb，int

增加会造成气化室物料量的增加，其他控制参数相

同时，床层越高，推动物料循环动力越大，物料流率

越大，但比较还发现 3 种实验下循环流率的增加速

率存在一定差异，推测其与颗粒特性有关。另外，



比较实验值与计算值发现，循环流率计算值基本呈

线性增大趋势，与实验值最大误差为 16.06%，推断

其原因是在模型中气化室内床层物料质量的计算

时其参数影响较小，使得气化室压降基本与初始静

床层高度成线性关系，且计算时平均粒径计算时与

实际情况存在区别，这都会与实际情况存在一定误

差，因此需在下一步工作中寻找更加精确的模型。
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图5 鼓泡床静床层高度对循环流率的影响

Fig. 5 Effect of Hb，int on Gs

4.4 颗粒粒径影响

由图 6 可看出在 3 种不同床层高度下，随着平

均粒径的增大，颗粒循环流率下降。如实验工况

下 Hb，int=280 mm 时，循环流率从 26.21 kg/（m2·s）减

小为 12.83 kg/（m2·s），减小趋势明显，且由图 6 可发

现随着床层高度的减小，平均粒径对颗粒循环流率

的影响减小。分析原因：随着平均粒径的增大，颗

粒终端速度增大，且流动阻力增加，颗粒不易流化，

因此快速床内物料能达到出口参与整个物料循环

的量相对减小，最终造成循环物料流率的下降，此

外返料管对大颗粒物料的阻碍作用明显强于小粒

径区间颗粒流动，这在一定程度上加剧了循环流率

的减小趋势。由图 6 还可看出，不同粒径下颗粒循

环流率的计算值与实验值存在一定差距，最大误差

为 18.26%。分析原因：模型计算时，对颗粒粒径选

用平均粒径作为同一粒径，而在实际运行中物料为

宽筛分物料，其范围内各粒径区间的物料相互之间

的作用与同一粒径区间物料间的相互作用存在不

同，因此两者之间存在差距。下一步需研究如何提

高物料粒径预测的精确性，以便于更加精确地对颗

粒循环流率进行动力学模型预测。
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5 结 论

在搭建的双循环流化床冷态实验系统上进行

控制参数对颗粒循环流率的实验研究，并基于不同

快速床压降计算方法，建立动力学模型对颗粒循环

流率进行计算，得到以下主要结论：

1）在实验和动力学模型计算情况下，循环流率

随各控制参数变化趋势基本一致，验证了动力学模

型的初步正确性。

2）颗粒循环流率随鼓泡床流化床风速的增大

无明显变化；随快速床风速的增大，出现增大趋势，

但增大速率逐渐放缓。

3）颗粒循环流率随经床层高度的增加而增大，

随平均粒径的减小而增大，且平均粒径的影响程度

较大。

4）比较模型计算值与实验值误差发现，在上述

各工况下两者的最大误差为 18.59%，在工业允许范

围内，验证该动力学模型的准确性。
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EXPERIMENT RESEARCH AND PREDICTION OF COLD EFFECTS OF
PARTICLES CIRCULATION FLOW RATE IN DOUBLE CIRCULATING

FLUIDIZED BED BASED ON DYNAMIC MODELS

Yang Xin，Chen Hongwei，Xu Wenliang，Liu Xiaodong，Zhao Zhenghui
（School of Energy Power and Mechanical Engineering，North China Electric Power University，Baoding 071003，China）

Abstract：Based on the calculation method of different fast bed press drop，the dynamic models were established to
predict the particle circulating flow rate，and the results were verified experimentally in cold state. As the results，the
variation of particle circulating flow rate is not obvious with the increase of wind speed in the bubbling bed. The particle
circulating flow rate increased with the increasing of the total fluidizing wind speed in the fast bed，with the growth trend
gradually gentle. The particle circulating flow rate increases with the increasing of the height of the bed layer，with the
decrease of average particle size，and the influence degree of the average particle size was larger. The maximum deviation
of the model-calculated value and the experimental value of was 18.59% which is in the industrial allowable range.

Keywords： flow rate of particles；double circulating fluidized bed；control parameters；dynamic models；predictive
calculation
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