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高密度循环流化床研究现状及展望 
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摘  要: 对高密度循环流化床的研究现状进行了综述，并与低密度循环流化床进行了比较，分析
了研究高密度循环流化床，特别是高密度下行床的重要意义，提出了开展高密度循环流化床研究

所面临的一些重要问题. 
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1  前 言 

循环流化床(circulating fluidized bed，CFB)通过近几十年来的深入研究，正逐渐被广泛地运用
到化工、能源、材料等领域[1,2]. 高密度循环流化床(high-density circulating fluidized bed，HDCFB)，
由于其较高的颗粒含量，容易达到很高的反应效率，同时由于其具有的高气固通量、颗粒的循环

操作方式和优良的传热性能，使得这一类反应器特别适宜于以中间产物为目的产品、要求高转化

率和高选择性的强放热氧化和还原反应过程[3]. 

2  高密度循环流化床的定义 

有关高密度循环流化床(HDCFB)的概念，最先由 BI 等[4]在 1993 年提出，以前的研究没有明
确此概念. BI 等发现大多数学者在研究循环流化床时，都是在较低的颗粒循环速率[小于 200 
kg/(m2.s)]下进行的，而在工业上被大规模应用的提升管反应器，其固体颗粒循环速率在 400~900 
kg/(m2.s)，因而有必要提高固体颗粒循环速率以适应工业操作的需要. 虽然 BI 等提出了 HDCFB
的概念，但没有一个高密度循环流化床与低密度流化床(LDCFB)的界限，再加上密相流(dense phase 
flow)与 HDCFB之间的关系，因而有关 HDCFB的概念比较混乱. Grace等[5]在 1999年提出了用流
化床单位截面固体流率及床内颗粒体积分率来定义高密度流化床(HDCFB)，即： 

(1) 单位床层截面的固体颗粒流率 Gs大于 200 kg/(m2.s)； 
(2) 固体颗粒浓度(1–ε)，即固体颗粒在床内的体积分率大于 0.1. 

3  HDCFB与 LDCFB的比较 

对 CFB的研究最初基本上都是集中在 LDCFB上，ZHU等[6]认为是由于 CFB最先用于一些气
固反应如煤的燃烧、铁矿石的还原等，在这些领域对颗粒浓度要求不高，如 CFB锅炉，其固体流
率在 10~100 kg/(m2.s)，颗粒浓度小于 1%；随着 CFB被用于气固催化反应，如催化裂化、丁烷直
接氧化制顺酐，它们要求有较高的颗粒浓度，固体流率在 400~1000 kg/(m2.s)，颗粒浓度在 10%左
右，这就需要高密度循环流化床才能满足需要. 表 1 总结了一些文献报道的高密度操作(主要按
Grace的定义). 
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表 1有关高密度循环流化床的文献报道 

Table 1  Papers about high-density circulating fluidized beds 

Author 
Riser size (dia.×height) 

(mm×m) 
Particles 

Ug,max 

(m/s) 
Gs,max 

[kg/(m2.s)] 
Riser or downer Ref. 

Arena (1988) 41×6.4 Fine sand 7 600 Riser [7] 
Dry (1989) 90×7.2 Catalyst 5 220 Riser [8] 
Galtier (1989) 310×17 FCC 20 400 Riser [9] 
Ambler (1990) 50×3 Sand 7.1 305 Riser [10] 
Patience (1991) 82.8×5 Sand 8 240 Riser [11] 
Arena (1991) 400×10.5 Fine sand 6 260 Riser [12] 
Martin (1992) 190×11.7 FCC 6 250 Riser [13] 
Wei (1994) 186×9 FCC 8 180 Riser [14] 
Lu (1994) 186×8 FCC 10.1 230 Riser [15] 
Wei (1995) 186×8 FCC 8.5 450 Riser [16] 
Issangya (1996) 76.2×6.1 FCC 8 323 Riser [17] 
Wei (1996) 186×8 FCC 8.9 185 Riser [18] 
Bai (1997) 76×6.1 FCC 8 420 Riser [19] 
Issangya (1998) 76×6.1 FCC 7 325 Riser [20] 
Wei  (1998) 186×8 FCC 6.2 200 Riser [21] 
Issangya (1999) 76.2×6.1 FCC 8 350 Riser [22] 
Liu (1999) 76×5.6 FCC 7 480 Riser [23] 
Grassler (1999) 190×15 Glass beads 8 600 Riser [24] 
Reddy Karri (1999) 300×13 FCC 18.3 586 Riser [25] 
Malcus (2000) 140×7 FCC 4.7 302 Riser [26] 
Issangya (2000) 76×6 FCC 8 425 Riser [27] 
Parssinen (2001) 76×10 FCC 8 550 Riser [28] 
Liu (2001) 25×5 FCC, Glass beads 7.8 1500  Downer [29] 

 
HDCFB与 LDCFB在反应器的结构、进料装置、床内气固流动规律等方面都有很大的差别，

Grace等[5]进行了比较研究，得出以下结论： 

(1) 在 HDCFB中，靠近管壁附近没有下落的颗粒，而在稀相的快速流化床这一现象非常明显.  
(2) 虽然在近壁处没有下落的颗粒，但径向颗粒浓度梯度仍然存在，近壁处较中心部分高；浓

相也没有出现聚团.  
(3) 由(1)得知，颗粒的分级减少，气体和固体都更接近平推流. 
(4) 在 HDCFB中轴向固体浓度更趋于平缓，固体的体积分率

大约在 0.1~0.25之间.  
(5) 高密度流化床与低密度流化床在统计学、压力的混沌性质

以及局部空隙率都有比较大的差异.  

4  高密度循环流化床设备 

BI 等[4]认为在设备方面有 3 个重要的因素影响高密度操作，
即：立管结构、固体颗粒的排料及控制装置、整个系统的固体颗

粒容量. 他们设计了一套高密度提升管循环流化床，如图 1所示，
该装置有两个提升管，为了保证第一提升管有足够的颗粒循环量，

第二提升管(φ102 mm)比第一提升管直径(φ76 mm)大一些. 同时为
了有足够的静压头，回料用的直管比第一提升管高许多. Issangya
等利用上述装置，对高密度提升管进行了详细的实验研究[17,20,22]. 
对于高密度的下行装置，LIU等[29]设计了如图 2所示的实验装置，

图 1高密度提升管循环流化床[4] 
Fig.1 Schematic diagram of high- 
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该套装置虽然能达到高的固体颗粒循环量，最大达1500 kg/(m2.s)，
床内截面固体颗粒分率能达 0.15，但是，该装置所用的下行床直
径太小，为 25 mm，壁面对气固流动影响较大，难以展开深入的
研究. 因而，怎样在较大直径的下行床中达到高的固体颗粒通量
以及保持床内较高的颗粒含量，这一问题尚未得到解决. 
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魏飞等[3]进行了高密度上行床内构件的研究. 他们采用的是
钝体式构件，底部为抛物线型，上段为圆柱型. 钝体的加入改善
了径向颗粒浓度和速度的不均匀分布，加强了边壁区和中心区颗

粒的相互作用. 但加入钝体后，床内压降增大，提升管底部颗粒
浓度降低. 研究既能均布颗粒又对床内气固流动影响小的内构
件，是值得关注的问题.  
总之，有关高密度循环流化床设备方面的问题很多，研究这

方面的问题也是很有意义的.   

图 2 高密度下行床循环流化床[29] 
Fig.2 Schematic diagram of high-

density downer 

5 气固并流上行的高密度循环流化床 
5.1 颗粒局部质量流率及浓度分布的研究 

陆坊斌[15]，Issangya[20]，Reddy[25]都对高密度循环流化床局部颗粒质量流率进行了研究. 他们
认为颗粒质量流率在径向存在一个较大的梯度. Issangya[20]的研究表明，在较高的颗粒质量流率下，

在颗粒 边壁没有下落的颗粒，因而认为环–核模型 于 HDCFB不太适用，如图 3所示.  
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图 3 局部质量流率沿径向的分布[20]        
   Fig.3 Distribution of local solids flux         

angya[17], WEI等[21], Grassler等[24]研究了高浓

升管内径向浓度的分布仍呈环–核结构，虽然
，如图 4所示. 
密度循环流化床的模型预测 

关循环流化床的模型很多，Kuipers[30]进行了

床的一些实验数据，获得了经验关联式.  
atsen[32]研究了 12个上行床的高质量流率运行
305 kg/(m2.s). 在上述范围内建立了预测流化
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    图 4 颗粒浓度沿径向的分布[24]   
    Fig.4 Distribution of solids holdup  

度循环流化床内颗粒浓度的分布. Grassler等[24]

在壁面附近浓度有所下降，但仍比中心区域的

总结，Matsen[32]和 Gupta等[31]总结了有关高密

状况，最大气体速度达 15 m/s，最大的颗粒流
床内颗粒密度ρ的关联式： 
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Gupta等[31]收集了一些高密度操作的实验数据，从流区中不同操作区域的情况进行分析比较，

关联了各流区转变速度，从浓相输送(dense phase conveying，DPC)到快速流化床(fast fluidization，
FF)的临界转变速度为 
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从快速床(FF)到充气输送(pneumatic transport，PTR)的临界转变速度为 
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其中 DPC 的区域为：Gs>100 kg/(m2.s), εp>0.15，颗粒在整个床层截面向上运动；FF 的区域为：
0.02<εp<0.15，颗粒在中心区向上、环隙区向下运动；PTR的区域为：εp<0.02，颗粒在整个床层截
面向上运动. 由于上述关联式都是经验式，在实验范围内预测效果比较好，目前还未见有关高密
度循环流化床理论模型的研究报道.  

6  气固并流向下的高密度循环流化床 

下行床由于气固停留时间短、气固径向分布均匀、返混小等优点，而被誉为可取代提升管及

管式裂解炉的 21世纪换代新技术[33]，因而引起人们极大的关注. 清华大学流态化小组[34–37]、加拿

大 Western Ontario 大学[38–41]以及德国的 Erlangen-Nuremberg 大学[42–44]都对下行床内气固流动规

律、分布板的影响、气固混合行为以及对下行床的模拟等进行了大量的研究工作. 令人遗憾的是
上述工作都是在低密度下进行的，忽略了高密度下行床的研究. 目前，仅有 LIU等[29] 研究了高浓
度的下行床，在较小的下行管(直径为 25 mm，长为 5 m)中通过提高进料量达到下行床内高密度操
作，其在充分发展区颗粒含率与固体加料速率及表观气体速度之间的关系如图 5 和 6 所示. 关于
高密度下行床的气固流动结构、空隙率沿轴向及径向的分布、下行气体的流动规律等都还未研究. 

图 5颗粒流率对颗粒含率的影响[29] 
Fig.5 Solids holdup as a function of solids flux 

  

 

图 6表观气速对颗粒含率的影响[29] 
Fig.6 Solids holdup as a function of superficial gas velocity 
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7  高密度流化床研究的重要意义 

相对于 LDCFB的研究，HDCFB的研究远不够充分，但是，开展对 HDCFB的研究，不论在
理论上还是实际应用上都具有十分重要的意义.  

(1) 高密度循环流化床及低密度循环流化床都属循环流化床的范畴，它们既相互关联又各具特
点，只有既掌握了高密度又掌握了低密度循环流化床内气固流动规律，才能更全面更深刻地理解

循环流化床.  
(2) 研究 HDCFB有助于设计和操作循环床反应器，提高反应器的能力，扩展循环流化床的应

用范围，得到更多所需的产品.  
(3) 对于那些需要高的固/气比的催化反应，高的固体流率以及床内较高的颗粒浓度是必需的. 

例如渣油的催化裂化就要求有较高的剂/油比，乙烯氧化制环氧乙烷固/气比为 31，顺酐的生产颗
粒浓度远比催化裂化的要高[4].  

(4) 开展高密度气固并流下行床的研究，能推动下行床的应用. 下行床被誉为可取代提升管及
管式裂解炉的 21世纪换代新技术. 然而祁春明等[36]的研究表明，提升管在恒速段颗粒浓度是下行

管的 2.5~4 倍，而下行床内气体停留时间更短，因此要想开发下行床作为催化裂化反应器，如果
使用与提升管相似的催化剂，那么下行床内的颗粒浓度应比提升管高，而目前对下行床的研究都

集中在低密度的情况，在充分发展区，床层颗粒浓度在 1%左右，因此研究高密度的下行床气固流
动规律可以加速下行床在工业上的应用.  

8  高密度循环流化床研究的展望 
(1) 高浓度下行床增浓理论和技术的研究. 由于下行床上浓下稀，单靠提高固体颗粒截面流率

很可能使床层出现噎塞状态. 目前有关下行床增浓的理论及成功的实践还未见报道，这直接导致
了高密度下行床的研究无法继续展开，因此这是首先需要解决的关键问题.  

(2) 气体脉动的深入研究. 在 HDCFB中，颗粒对气体的作用增强，固体颗粒流率对气体脉动
的影响与 LDCFB有很大的差别，特别是对于气固并流向下逆压力梯度流动. 下行的固体颗粒对气
体产生压缩效应将引发脉动现象，有关这方面的研究目前还是一片空白，而对这一现象的深入研

究对于掌握 HDCFB内气固流动规律是十分关键的.  
(3) 气固两相流动模型. 目前有关 CFB 的流动模型大多针对低浓度循环流化床或者仅在较低

的浓度下验证模型，而 HDCFB 中固体颗粒之间的相互作用以及固体颗粒与壁面的作用都与
LDCFB大不相同.  

(4) 循环流化床进出口结构的研究. 流化床的进出口结构对于床内气固流动结构有较大的影
响；而对于 HDCFB，进出口结构影响更大，甚至成为能否达到高浓度操作的决定性因素，但在这
方面的研究报道很少.  

(5) 高密度循环流化床传热及传质的研究. 传热的研究对于反应器的设计具有重要意义，研究
传热面附近气固流动是很必要的. Grassler等[24]的研究认为，在 HDCFB中，如果仅用环–核模型来
研究传热，可能会出问题.  

(6) 高密度循环流化床在石化工业中具有广泛前景. 如在炼油工业中的 FCC 工艺，由于原料
油日趋重质化，催化剂上积炭增加，再生段燃烧时放热量增大，要求作为热介质的催化剂循环量

大，才能保持整个系统的热平衡要
 

[45].  
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符号表： 
Ar Archimedes准数 [Ar=ρg(ρp–ρg)gdp

3/µg
2] Umf 最小流化速度 (m/s) 

Frt Froude准数 [Frt=Vt/(g.D)0.5] Us 气栓相对于悬浮相速度 (m/s) 
Gs 固体颗粒质量流率 [kg/(m2.s)] Vp 颗粒速度 (m/s) 
NGst 终端质量准数 [NGst=Gs/(Vtρp)] Vt 颗粒的终端速度 (m/s) 
Rep 颗粒 Reynolds准数 (Rep=ρgU0dp/µg) ε 空隙率 
ReUff 转变为快速床时的 Reynolds准数 (ReUff=ρgUffdp/µg) εp 颗粒的体积分率 
ReUtr 转变充气输送床时的 Reynolds准数 (ReUtr=ρgUtrdp/µg) ρ 流化床内颗粒密度 (kg/m3)  
U 气体速度 (m/s) ρp 颗粒密度 (kg/m3) 
U0 表观气体速度 (m/s) ρmf 最小流化状态下颗粒密度 (kg/m3)  
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Research Review and Prospects of High-density Circulating Fluidized Beds 
CHEN Heng-zhi,   LI Hong-zhong 

( Multiphase Reaction Laboratory, Inst. Proc. Eng., Chinese Academy of Sciences, Beijing 100080, China) 
Abstract: This paper reviews investigations on the high-density circulating fluidized beds, which are compared to 
those on the low-density circulating fluidized beds. The authors believe that the study on hydrodynamics and other 
fundamentals of high-density circulating fluidized beds, especially in high-density downer, has a great future. Some 
key topics about HDCFB which deserve urgent, intensive attention are suggested. 
Key words: high-density circulating fluidized bed; hydrodynamics; review; prospects 
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