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六回路环形炉膛循环流化床试验研究
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摘　 要:针对大型循环流化床锅炉存在的二次风穿透不佳、受热面布置困难等问题,提出了适用于

600 MW 等级及以上超(超)临界循环流化床锅炉的炉型———六回路环形炉膛循环流化床,并进行冷

态试验研究,考查环形炉膛内气固流动特性和六回路间循环流率分布特性。 结果表明:颗粒浓度沿环

形炉膛高度的分布与矩形单炉膛相似,呈下浓上稀的指数型分布;随着流化速度的增大,炉膛下部密

相区颗粒浓度减小,炉膛中上部和出口区域的颗粒浓度增大,各回路的循环流率均明显增大;随着静

止料层高度的增大,整个炉膛高度的颗粒浓度都增大且高度越高处增幅越小;流化速度较低时循环流

率不因静止料层高度的增大而变化,流化速度较高时循环流率随静止料层高度增大而稍有增大;六回

路间循环流率的分布较均匀,设计工况下循环流率的相对偏差为 4． 5% ;环形炉膛内环长边壁面悬吊

屏对循环流率的大小和分布影响较小。
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Experimental study on circulating fluidized bed with annular
furnace and six cyclones
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Abstract:In order to improve secondary air penetration and optimize heating surface disposition,a circulating fluidized bed (CFB) with
annular furnace and six cyclones was proposed which was suitable for 600 MW or larger supercritical CFB boilers. The cold experiments
were conducted to investigate gas-solid flow in the annular furnace and distribution of circulating rate among six cyclones. The results
showed that the distribution of particles in annular furnace was similar to that in single loop CFB with conventional furnace. The concentra-
tion of particle decreased along with the increase of furnace height and the distribution presented exponential type. The concentration of
particle in the bottom of furnace decreased with the increase of superficial gas velocity,while the concentration of particle in the middle and
top as well as outlet changed in the opposite trend. The circulating rate of each cyclone increased obviously. With the increase of static ma-
terial layer height,the concentration of particles in the whole furnace rose,while the increase rate of concentration reduced in a higher
height. When the superficial gas velocity was lower,the circulating rate didn’t vary with the increase of static material layer height. When
the superficial gas velocity was higher,the circulating rate presented a slight increase with the rise of static material layer height. The distri-
bution of circulating rates among six cyclones was almost uniform. The deviation of six circulating rates was 4. 5% under design condition.
The inserted heat exchanger panels had little influence on the distribution of circulating rate.
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0　 引　 　 言

超临界循环流化床锅炉技术结合了循环流化床

锅炉燃料适应性广、污染物控制成本低和超临界蒸

汽循环高发电效率等方面的优势,是洁净煤技术发

展的重要方向。 但随着锅炉容量和尺寸的增大,二
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次风穿透不佳、受热面布置困难等问题随之出现。
为此,中国科学院工程热物理研究所[1] 和东方电气

集团东方锅炉股份有限公司[2] 提出了适用于

600 MW 等级以上超(超)临界循环流化床锅炉的炉

型———六回路环形炉膛循环流化床。 环形炉膛周界

由内环和外环膜式水冷壁围合而成。 炉膛内外环之

间距离大幅度减小,可以解决二次风的穿透问题;环
形炉膛下部区域整体联通,能避免不同床内的压力

波动引起的翻床现象;内环大量增加了蒸发受热面

积,可将环形炉膛高度控制在合理范围内;同时内环

附近适合大量布置屏式受热面,从而可以取消外置

式换热器,减少锅炉的厂用电和运行维修费用,提高

电厂的经济性。 对于六回路环形炉膛循环流化床,
一方面,其炉膛结构区别于已有的矩形单炉膛和

“裤衩腿”炉膛,炉膛内的气固流动是否合理是该炉

型能否用于循环流化床锅炉的关键。 另一方面,并
行多分离器间存在气固流动不均匀问题[3-4],威胁

着锅炉的安全运行。 针对这一问题,Yue 等[5] 对三

分离器 M 型布置的循环流化床进行试验研究,发现

三分离器的压降和循环流率分布不均;Yang 等[6] 研

究表明,三回路循环流化床循环流率分布不均但炉

膛内各回路的压力分布基本相同。 刘志成等[7] 对

六分离器 H 型布置结构进行了数值模拟,结果表明

分离器入口布置方案会影响分离器入口颗粒浓度的

分布;廖磊等[8] 针对六分离器 H 型布置结构,进行

了冷态试验研究与数值模拟,结果表明,6 个旋风分

离器之间存在着循环流率分布不均现象,且表现出

中间低两边高的分布规律。 Zhou 等[9]对六回路“裤
衩腿”炉膛循环流化床系统进行了测量,结果表明

气固流动不均匀主要发生在同侧 3 个分离器之间,
且中间位置分离器入口的颗粒速度较大而颗粒浓

度、颗粒质量流率和循环流率较小。 但是以上的研

究都是针对传统单炉膛或“裤衩腿”炉膛,环形炉膛

结构由于炉膛内环的存在,可能会影响物料在 6 个

回路之间的分布,因此六回路环形炉膛循环流化床

其气固流动不均匀程度是否在可接受的范围内尚待

研究。 笔者通过六回路环形炉膛循环流化床的冷态

试验,研究环形炉膛内的气固流动和六回路间的气

固流动不均匀特性,表明该炉型能满足超临界循环

流化床锅炉对气固流动的要求。

1　 试验装置及方法

六回路环形炉膛循环流化床冷态试验台如图 1

所示。 循环流化床本体由环形炉膛、6 个高效旋风

分离器(依次编号为 A、B、C、G、H、I)、6 根返料立

管、6 个“一进二出”型返料器等部件组成。 环形炉

膛由外环壁面和内环壁面相套构成,中间环形区域

为气固流通区域。 旋风分离器入口通道的外侧壁与

环形炉膛外环壁面夹角为 102°。 流化风分 2 路从

炉膛短边方向等量地通入风室,布风板采用风帽布

风,设计阻力为 3 kPa。

图 1　 环形炉膛循环流化床冷态试验台结构示意

试验台的主要结构尺寸如下:
炉膛流通截面积 / m2 1． 18
炉膛总高度 / mm 8000
旋风分离器筒体直径 / mm 465

试验所用物料为石英砂,流化介质为空气。 石

英砂的堆积密度 1270 kg / m3,真实密度 2650 kg / m3,
中位粒径 d0． 5 为 453 μm。 图 2 所示为 Master-
size2000 型激光粒度分析仪测得的试验物料的粒径

分布。 试验工况采用表观气速 ug 4 ~ 5． 5 m / s、静止

料层高度 Z 300 ~ 500 mm。

图 2　 试验物料粒径分布

试验中主要测量的参数是环形炉膛内沿炉膛高
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度的压差分布和各回路的循环流率。 沿炉膛不同高

度(见表 1),共布置 9 层压力测点。 每层沿炉膛截

面不同位置布置 9 个压力测点,依次标记为 a、b、c、
d、e、f、g、h、i,如图 1b 所示。 采用压差法计算获得炉

膛内颗粒浓度。 忽略颗粒的加速度项及摩擦项,只
考虑颗粒重力项对压差的作用[10]。

- ΔP / ΔZ = [ρsεs + ρg(1 - εs)]g (1)
式中:ΔP 为沿炉膛高度方向压差,Pa;ΔZ 为沿炉膛

高度方向高度差,m;ρs、ρg 分别为颗粒真实密度和

空气密度,kg / m3;εs 为颗粒浓度;g 为重力加速度,
9． 8 m / s2。

表 1　 压差测点高度位置

测点 P1 P2 P3 P4 P5 P6 P7 P8 P9

H / m 0． 1 0． 4 0． 9 1． 3 2． 3 3． 3 4． 3 5． 85 7． 65

　 　 循环流率采用积料法测量。 在系统稳定运行时

瞬间关闭一个返料器的返料风,通过测量短时间 Δt
内返料立管中料位的增加高度 Δh,来计算该回路的

循环流率 Gs

Gs = ρb
πd2

4
Δh
Δt

(2)

式中,ρb 为颗粒堆积密度,kg / m3;d 为返料立管直

径,m;Δh 为颗粒在返料立管中的堆积高度,m;Δt
为颗粒在返料立管中的堆积时间,s。

2　 试验结果分析

2． 1　 沿环形炉膛高度的颗粒浓度分布

图 3 为静止料层高度 Z 为 400 mm、流化风速 ug

为 5 m / s 时,长边中心 b、切角中心 d 和短边中心 e
这 3 个特征位置的颗粒浓度沿环形炉膛高度的分布

情况。

图 3　 颗粒浓度沿炉膛高度方向的分布

从图 3 可以看出,在炉膛底部区域,颗粒浓度约

为 0． 15,为密相区;随着高度的增加,颗粒浓度逐渐

减小。 颗粒浓度沿炉膛高度基本呈下浓上稀的指数

型分布,与矩形单炉膛的分布趋势[11] 一致,初步表

明环形炉膛的整体气固流动状态与传统单炉膛没有

本质区别。
从图 3 还可看出,在炉膛底部,切角中心 d 处的

颗粒浓度大于长边中心 b 和短边中心 e 的颗粒浓

度。 原因是切角处为壁面效应叠加区,气体流速较

小,而炉膛底部颗粒浓度较高,导致颗粒在切角处发

生一定程度的聚集。 矩形炉膛循环流化床中也存在

角落处颗粒聚集的现象[12-13]。 随着炉膛高度的增

加,b、d 和 e 三处颗粒浓度逐渐趋于一致,在切角 d
处没有明显的聚集,原因是炉膛中上部的颗粒浓度

显著减小。 到接近炉膛出口的高度,切角中心 d 处

的颗粒浓度又大于短边中心 e 的颗粒浓度,这是由

于这个高度受炉膛出口效应的影响,颗粒向出口处

偏转,炉膛短边的颗粒会向出口处运动,导致处于这

一运动路径中间的切角颗粒浓度大于短边中心的颗

粒浓度。
2． 2　 操作条件对颗粒浓度轴向分布的影响

操作条件主要包括流化速度 ug 和静止料层高

度 Z。 图 4 为静止料层高度为 400 mm 时,不同流化

速度下颗粒浓度的轴向分布。

图 4　 流化速度对颗粒浓度轴向分布的影响

由图 4 可知,随着流化速度的增大,炉膛底部密

相区颗粒浓度减小,炉膛中上部和出口区域的颗粒

浓度增大。 这表明流化速度越大,气体的携带能力

越强,越多的颗粒被携带到炉膛上部。 这与周星龙

等[14]在六回路“裤衩腿”炉膛循环流化床得到的结

论相同。 图 5 为流化速度为 5 m / s 时,不同静止料

层高度下颗粒浓度的轴向分布。 从图中可以看出随

着静止料层高度的增大,整个炉膛高度颗粒浓度均

有所增大,但不同高度的增幅不同,高度越高增幅越

小,到出口区域,颗粒浓度受静止料层高度的变化影

响较小。
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图 5　 静止床高对颗粒浓度轴向分布的影响

2． 3　 六回路间循环流率的分布

图 6 为不同流化速度和不同静止料层高度下,6
个循环回路的循环流率分布情况。 从图 6 可以看

出,随着流化速度的增大,各回路的循环流率均明显

增大,这与炉膛出口区域颗粒浓度随流化速度增大

而增大一致。 低流化速度(4 m / s)下,各回路的循

环流率不因静止料层高度的增大而变化,说明低流

化速度下,达到了饱和携带状态[15];流化速度较高

(5 m / s)时,随静止料层高度的增大,各回路的循环

流率有所增大,但增幅较小。 循环流率受静止料层

高度影响较小与静止料层的增大对出口区域颗粒浓

度影响较小一致。

图 6　 六回路间循环流率分布

六回路间循环流率的分布较均匀,没有呈现明

显的“中间低、两边高” [8-9] 或“中间高、两边低” [16]

的分布规律。 定义 6 个回路的循环流率的相对偏差

DEVGs
来定量表征气固流动不均匀程度。

DEVGs
= 6[max(Gs( i)) - min(Gs( i))] /∑

i
Gs( i)

(3)
式中:Gs( i)为回路 i(A、B、C、G、H、I)的循环流率。
所有工况下,六回路间循环流率的相对偏差为

2． 5% ~4． 4% ,设计工况下(静止料层高度 500 mm、
流化风速 5 m / s)为 4． 5% 。

虽然研究显示流动的不均匀性主要体现在同一

侧的 3 个分离器之间[9],但从图 6 可以看出,炉膛两

侧对称回路(A 和 I,B 和 H,C 和 G)的循环流率并

不完全相同,这说明作为一个完整的循环流化床系

统,各循环回路均相互关联。
2． 4　 悬吊屏对循环流率分布的影响

布置在环形炉膛内环上部的悬吊屏可以有效增

大炉膛内的传热面积,与此同时,悬吊屏也会影响炉

膛内气固两相流动。 表 2 为静止料层高度 500 mm、
流化风速 5 m / s 下无悬吊屏和内环悬吊屏时,六回

路间循环流率分布情况。 由表 2 可知,环形炉膛内

环长边壁面悬吊屏对六回路间循环流率的大小和分

布影响较小。 这是由于炉膛出口位于外环壁面,受
出口效应的影响,颗粒在向上运动的过程中,有向外

环壁面出口集中的趋势,而悬吊屏布置在内环上部,
对颗粒进入炉膛出口的干扰较小,因此对循环流率

的分布没有明显的影响。

表 2　 悬吊屏对各回路循环流率的影响

项目
循环流率 / (kg·s-1)

A B C G H I

有屏 1． 93 2． 04 1． 95 1． 99 2． 05 2． 06
无屏 2． 17 2． 05 2． 05 2． 24 2． 11 2． 02

3　 结　 　 论

1)颗粒浓度沿环形炉膛高度的分布与矩形单

炉膛相似,呈下浓上稀的指数型分布。
2)随着流化速度的增大,炉膛下部密相区颗粒

浓度减小,炉膛中上部和出口区域的颗粒浓度增大,
各回路的循环流率均明显增大。

3)随着静止料层高度的增大,整个炉膛高度的

颗粒浓度都增大且高度越高处增幅越小;流化速度

较低时循环流率不因静止料层高度的增大而变化,
流化速度较高时循环流率随静止料层高度增大而稍

有增大。
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4)六回路间循环流率的分布较均匀,设计工况

下循环流率的相对偏差为 4． 5% 。
5)环形炉膛内环长边壁面悬吊屏对循环流率

的大小和分布影响较小。
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