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摘　要: 实验研究了内旋流流化床内水平埋管的对流换热系数, 其特性与通常的流化床换热有很大差别。由于流动

区较高速度的气流对于换热区的影响, 在低于最佳流化速度的区间内, 换热系数随流动区流化速度的上升而增加,

曲线斜率下降, 可以通过控制换热区的流化倍率来控制换热, 对于维持适当的床温非常有利。在试验基础上, 得出

了内旋流化床埋管的换热系数关联式。
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Abstract: H eat transfer coefficien ts of a ho rizon tally imm ersed tube have been studied in an in ternally circu lat ing

flu idized bed ( ICFB ). T he heat transfer characterist ics w ere found to be sign ifican tly differen t from that in a

bubb ling bed. D ue to the effect of the flow zone w ith a h igh velocity on the heat exchange zone, the heat transfer

coefficien ts increase w ith the increase of the flu idized velocity in the flow ing zone and the slope of cu rve declines

under the condit ion of the flu idized velocity below the op tim um values in the heat2exchange zone. T he heat

exchange p rocess can be con tro lled by the con tro l of the flu idized rat io in the heat exchange zone. T h is help s to

m ain tain a su itab le bed temperatu re. A new heat transfer fo rm u lat ion has been p ropo sed fo r the imm ersed tube in

ICFB.
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　　内旋流流化床[ 1, 2 ] ( in terna l circu la t ing flu id ized

bed) 采用非均匀布风, 形成由移动区和流动区组成的

复合床结构, 可以较好地适应劣质燃料燃烧的特点。为

了燃烧和利用热能, ICFB 还可以增加换热区, 通过换

热埋管根据燃烧状况从流化床中取出一定的热量, 以

适应燃料质量和数量随时间的波动。

　　鼓泡床埋管传热特性的研究结果相当丰富, 但除

日本荏原公司[ 2 ]外尚未见对内旋流流化床埋管传热特

性的研究报道。荏原的装置在流动区与换热区之间装

有挡板 (如图 1 所示) , 这样流动区对换热区影响较小,

换热区的特性和鼓泡床类似; 本文的 ICFB 试验装置

不设置挡板 (如图 2 所示) , 流动区流动状况直接影响

换热区的传热。通过高温埋管、低温流化床的反向传热

模式, 初步研究了无档板内旋流流化床埋管的对流传

热特性, 得出了埋管与流化床间的对流传热规律。

1　试验装置及试验条件

　　由于内旋流流化床结构和性质的对称性, 因此采

用单边流化床 (只有一个换热区和流动区)作为研究对
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象, 试验装置如图 3 所示: 布风板有效面积为 130 mm

×370 mm , 开孔率为 6% , 移动区、流动区、换热区面

积比为 1∶2∶1, 装置高为 500 mm ; 三个风室独立供

风, 移动区流化倍率为 1. 5, 流动区流化倍率为 3～ 6,

换热区流化倍率为 0～ 4; 采用砂子作为床料, 其球化

的平均粒径为 0. 40 mm , 砂床厚度为 130 mm ; 热埋管

为U 型管, 有效换热管长 180 mm , 内径 16. 8 mm , 外

径 21. 4 mm , 管内通入高温锭子油实现较高壁温, 流

图 1　有挡板内旋流流化床结构示意图

图 2　无挡板内旋流流化床结构示意图

图 3　埋管传热特性试验装置示意图

量为 0. 3 L ös, 油温为 140 ℃和 160 ℃两种工况。锭子

油加热由电控的加热器完成; 采用常温流化床, 高温换

热管的反向传热模式。

　　热流体快速流过换热管, 保证流体的进出口温差

在 1 ℃以内, 同时管外两相流横掠换热管, 沿轴向换热

系数变化不大, 近似等壁温的边界条件。在管壁的上部

和侧部各安装一铂热电阻, 用来测外壁温度, 测温元件

一个布置在来流后缘, 另一个在侧面, 沿轴向两测点的

距离为 15 mm。在床层的换热区, 相距 100 mm 设置两

个温度测点, 当床温变化小于每小时 1 ℃, 即稳定的传

热状态时, 才开始进行实验的测量工作。

　　单位管长的管内流体与管壁的传热量为

　　　　q in= h inΠd in (T w - T f ) (1)

　　单位管长的管壁与砂床的换热量为

　　　　qout= houtΠd out (T w - T b) (2)

　　忽略沿换热管轴向导出的热量, 则管内流体传向

管壁的热量 q in等于管壁传向砂床的热量 qout, 在管内

流体与埋管的换热系数 h in已知的前提下, 可得到埋管

与砂床间的对流换热系数 hout。

2　换热系数的试验结果

　　图 4 给出了鼓泡床埋管的典型换热曲线[ 3 ] , 当未

达到初始流化速度时, 砂床处于静止状态, 换热系数很

低且增长缓慢, 超过临界流化速度后, 换热系数迅速增

大, 到达最佳流化速度时, 换热系数达到最大值, 超过

最佳流化速度后, 换热系数逐渐减小。

　　图 5～ 图 7 给出无挡板内旋流床的换热系数曲

线, 其流动区流化倍率分别为 3. 20um f、4. 30um f 和 5.

30um f。流动区的存在, 加剧了换热区的气体颗粒运动,

使得换热区流化速度在未达到临界流化速度前, 换热

系数已有较大的提高, 同时随着换热区流化倍率的提

高, 换热系数的变化比鼓泡床平缓, 使得通过改变换热

区流化速度来控制埋管换热量成为可能, 这是无挡板

内旋流流化床的特点。在相同的流动区流化倍率下, 埋

管中的流体温度以及浓相床区的温度对于换热系数的

数值有一定影响, 试验结果需要得到高温流化床的验

证。

　　图 8 显示了不同流动区流化倍率对换热特性的影

响。流动区流化倍率G
’
f 越大, 曲线斜率越小, 即换热区

最小流化速度 um f , h与最佳流化速度 u op t, h (流化速度达

到 uop t, h时, 换热系数值达到最大) 之间的曲线越平坦。

利用这段换热曲线的特性可以调节埋管换热量, 达到

控制床温和调节换热的目的。
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图 4　鼓泡床换热系数与流速的关系

图 5　G’
f = 3. 20 时换热系数与流速的关系

图 6　G’
f = 4. 30 时换热系数与流速的关系

图 7　G’
f = 5. 30 时换热系数与流速的关系

图 8　流动床区流化倍率对换热系数的影响

　　埋管内流体温度不同, 换热系数有一定的差异, 体

现了流化床和埋管内流体温度对换热系数的影响。

3　换热系数公式的拟合

　　在流化床稠密两相流的换热模型中, 一般可以采

用颗粒团模。

　　Saxena 在总结前人结果的基础上, 得出当床温小

于 900 K 时, 辐射可以忽略不计。在常压系统中, 颗粒

直径小于 1 mm 时气体对流换热也可忽略。因此, 换热

系数拟合只考虑颗粒项的对流换热。

　　小颗粒鼓泡床埋管传热拟合公式为[ 4 ]

　　N u t= 47 (1- Ε) [ (
Gd outΘs

Θg Λg
) (

Λ2
g

d 3
p Θ2

s g
) ]0. 325·

(
Θscp sd

3ö2
out g

1ö2

k g
) 0. 23

P r
0. 3 (3)

　　内旋流流化床流动区的高风量对于换热区中埋管

的换热系数有明显影响, 用流动区的流化倍率G
’
f 加以

修正, 内旋流化床埋管换热公式的拟合形式为

　　　　N u= f (G f ,N u t) + f (G f ) (4)

经整理得到

　　　　N u= (- 0. 787G f + 6. 24)
N u t

47
+

3. 42G f - 21. 25 (5)

即

　N u= - (- 0. 787G f + 6. 24)× (1- Ε)×

[ (
G hd outΘs

Θg Λg
)× (

Λ2
b

d 3
p Θ2

s g
) ]0. 325×

(
Θscp sd

3ö2
out g

1ö2

k g
) 0. 23×

P r
0. 3+ 3. 42G f - 21. 25 (6)

　　式 (6) 的适用范围为: G
’
m f , h ≤G

’
h ≤G

’
op t, h , d p < 1

mm。

　　图 9 给出了试验值和式 (6)计算值的对比, 两者相
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图 9　换热系数试验值与预测值的比较

关性很好, 误差在 20% 以内。

4　最大换热系数的计算式

　　小颗粒鼓泡床埋管换热系数的最大值可以采用拟

合式[ 5 ]

　　　　hm ax= 35. 7k
0. 6
g Θ0. 2

s d
- 0. 36
p (7)

　　对于内旋流床, 上式的计算结果与试验结果有较

大偏差, 通过引入修正因子, 得到计算非均匀布风时的

最大换热系数拟合公式

　　　　hm ax= ϑ×35. 7k
0. 6
g Θ0. 2

s d
- 0. 36
p 　ϑ= 1. 3 (8)

　　非均匀布风时, 在本文的试验范围内, 换热区的最

大换热系数比式 (7)计算的值要大, 这是由于内旋流床

的颗粒内循环或流动区影响换热区造成的。

　　当鼓泡床埋管的换热系数达到最大值后, 随流化

速度的增加而略有降低, 而采用非均匀布风的内旋流

床当达到最大值时, 换热系数基本保持不变。这是由于

鼓泡床中, 气泡及沟流使换热表面被一些气体包围, 使

换热系数降低, 而内旋流床的换热区是基本稳定的颗

粒下降流, 气泡量较少, 换热系数比较稳定。

5　结　论

　　内旋流床的流动区流化速度变化对邻近区域的传

热特性有显著影响, 在低于最佳流化速度的区间内, 换

热系数随流动区流化速度的上升而增大, 曲线斜率低

于鼓泡床。因此可以通过调节换热区流速对埋管传热

量进行控制, 并通过拟合得到了内旋流床换热系数的

计算关联式, 该式定量考虑了流动区流化速度对换热

系数的影响。本文虽得到了内旋流流化床埋管换热以

及流动区对换热区影响的一些规律, 但需要扩大试验

规模, 进行热态试验, 从而减小壁面效应, 提高床温以

及温差, 考虑辐射效应, 进行正向传热和反向传热的对

比, 得到更丰富的数据, 并在此基础上归纳内旋流流化

床换热埋管较全面的换热规律。

符号表:

变量: ϑ——修正因子;

q——热量; cp ——比热。

u——速度; 下标:

Ε——空隙率; in——管内参数;

Λ——动力粘性系数; s——固体材料参数;

h——对流换热系数; g——流体参数;

l——长度; mf ——初始流化参数;

G——质量流速; ou t——管外参数;

g——重力加速度; b——床参数;

d——直径; p ——颗粒参数;

N u——N u 数; op t——最佳流化参数;

G’——流化倍率; w ——壁面参数;

k——导热系数; t——鼓泡床参数;

T ——温度; h——换热区参数;

P r——P r 数; m ax——最大的系数;

Θ——密度; f ——流体或流动区参数。
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