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摘　 要:为更好地指导工业生产ꎬ了解不同粒径颗粒在气固流化床中的状态以及流化床中颗粒分布情

况ꎬ针对气固流化床中窄筛分颗粒流态化特性进行数值模拟研究ꎮ 通过流场模拟软件分析在相同流

化床中不同粒径段的颗粒(４６~ ８０、１０６ ~ １１３、１８５ ~ ２２１ μｍ)和不同流化床进气速度条件下所能达到

的体积分数和流化床层高度以及达到这一指标所需时间ꎬ并采用欧拉－欧拉模型和 ＳＩＭＰＬＥ 算法计算

不同气速条件下的颗粒体积分数、速度分布ꎮ 结果表明ꎬ在相同气速条件下ꎬ颗粒粒径增大ꎬ导致流化

床内颗粒体积分数最高点与最低点的差距变大ꎬ颗粒分布不均匀性增加ꎬ同时床层整体高度下降ꎬ床
层内颗粒密度上升ꎬ颗粒体积分数下降ꎬ流化效果降低ꎻ相同颗粒粒径情况下ꎬ增加气速可降低流化床

内部颗粒的体积分数ꎬ增加气体与固体颗粒的接触面积ꎬ增强流化效果ꎬ但减少了流化床内部颗粒速

度矢量分布达到均匀的时间ꎬ颗粒分布不均匀性更加明显ꎮ
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０　 引　 　 言

流态化技术由于具有可连续化生产、传热传质

速率高、可降低或消除内扩散阻力等优点而被广泛

应用于化工生产中[１]ꎮ 不同流化体系颗粒粒径不

同ꎬ如流化床法制备多晶硅过程中[２－３]ꎬ初始加入的

晶种颗粒粒径很小ꎬ随着反应进行ꎬ颗粒逐渐长大直

至被取出ꎻ而在生物质热裂解流化床中ꎬ加入流化床

的生物质颗粒较大ꎬ随着裂解反应进行颗粒不断

收缩[４]ꎮ
早期的流态化理论以研究散式流态化为主ꎬ继

Ｋｗａｕｋ 等首次提出“散式”和“聚式”２ 种不同类型

的流态化现象后ꎬＲｉｃｈａｒｄｓｏｎ 等提出了散式流态化

床层膨胀公式ꎬ之后 Ｋｗａｕｋ 以气固相对滑移速度取

代公式中的气速ꎬ使其适用于颗粒有进有出的散式

流态化系统ꎬ从而形成“广义流态化理论” [２－４]ꎮ
散式流态化指颗粒在流体中分散均匀的流态化

体系ꎬ多为液－固体系ꎮ 气－固流化床(鼓泡流化床)
普遍存在气泡ꎬ属于聚式流态化ꎮ 在气－固流化体

系中ꎬ在实际气速大于最小流化速度时ꎬ气体将不再

均匀分布在颗粒的间隙中ꎬ而是在床层底部形成气

泡并不断向上穿过颗粒床层ꎬ气泡在上升过程中发

生聚并、破裂[５]ꎮ 气泡的产生及演化行为对气－固
两相 的 流 化 特 性、 传 递 过 程 和 化 学 反 应 影 响

显著[６－９]ꎮ
计算流体力学(ＣＦＤ)模型提供了强大的多相流

体计算方法ꎬ在气固两相流态化研究领域应用广

泛[１０－１１]ꎮ 欧拉－欧拉模型(又称双流体模型)是将

颗粒作为拟流体ꎬ认为固相和流体相是共同存在且

相互渗透的连续介质ꎬ目前大多数研究者仍以 Ａｎ￣
ｄｅｒｓｏｎ 或 Ｉｓｈｉｉ 提出的控制方程为蓝本ꎮ Ａｎｄｅｒｓｏｎ
采用局部平均方法ꎬ将描述流体相的 Ｎａｖｉｅｒ－Ｓｔｏｋｅｓ
方程和单颗粒的牛顿第二定律推广到颗粒流体两相

流的动量平衡方程中ꎬ同时引入流体相与固相间曳

力项ꎬ建立描述流化床内两相流动的模型方程[１０]ꎮ
该方法要求微元体体积远大于颗粒的特征尺度ꎬ同
时要远小于设备的特征尺度ꎮ 由于 Ｎａｖｉｅｒ －Ｓｔｏｋｅｓ
方程无法很好地解决对流项离散及压力与速度的隐

式耦合关系ꎬ导致 Ｎａｖｉｅｒ－Ｓｔｏｋｅｓ 方程数值求解难度

大ꎮ 压力修正算法源于 １９７２ 年由 Ｐａｔａｎｋａｒ 与

Ａｐａｌｄｉｎｇ 提出的 ＳＩＭＰＬＥ 算法ꎬＳＩＭＰＬＥ 算法利用质

量守恒方程使假定的压力场通过不断迭代而得到改

进[１１]ꎮ 高阶的对流项离散格式和压力修正算法的

广泛应用使流体力学问题的大范围计算成为可能ꎮ
本文针对气固流化床中窄筛分颗粒流态化特性

建立欧拉 － 欧拉模型ꎬ同时在数值计算方面采

用 ＳＩＭＰＬＥ 算法ꎬ针对气固流化床中窄筛分颗粒流

态化特性开展数值模拟ꎬ探究不同气速下的气泡行

为、颗粒体积分数、速度分布等ꎬ分析气速及颗粒粒

径对流态化效果的影响ꎬ得出气固流化床中颗粒粒

径和流化床气速对流态化效果的影响规律ꎬ以期指

导工业应用ꎮ

１　 数学模型及参数设定

１ １　 数学模型

本文基于欧拉－欧拉模型建立窄筛分流化床中

气固流体数学模型ꎬ该模型假设气固两相均为连续

介质且可互相穿透ꎬ运动行为由各自的控制方程计

算ꎬ两相间存在动量、能量及质量的相互作用[１２－１５]ꎮ
ｉ 相连续性方程和动量方程为

Əρ
Əｔ

＋
Ə(ρｕｉ)
Əｘｉ

＝ ０ꎬ (１)

Ə(ρｕｉ)
Əｔ

＋
Ə(ρｕｉｕ ｊ)

Əｘ ｊ

＝ － Əｐ
Əｘｉ

＋
Əτｉｊ

Əｘ ｊ

＋ ρｇｉ ＋ Ｆ ｉꎬ

(２)
式中ꎬ ρ 为流体密度ꎻ ｕ 为相对应的流体速度ꎻ ｐ 为

静压ꎻ τｉｊ 为应力张力ꎻＦ 为相对应的力ꎮ
１ ２　 几何模型及网格划分

本文建立的流化床二维模型如图 １( ａ)所示ꎮ
流化床直径为 ０.２１５ ｍꎬ床高 １.５ ｍꎮ 基于建立的几

何模型ꎬ利用 Ｇａｍｂｉｔ 软件进行网格划分ꎬ如图 １(ｂ)
所示ꎮ

图 １　 流化床几何结构及网格划分

Ｆｉｇ.１　 Ｇｅｏｍｅｔｒｉｃ ｓｔｒｕｃｔｕｒｅ ａｎｄ ｍｅｓｈ ｄｉｖｉｓｉｏｎ ｏｆ ｆｌｕｉｄｉｚｅｄ ｂｅｄ

１ ３　 参数设置

流化床模型入口设置为速度入口ꎬ气体速度变
化范围为 ０.１~０.３ ｍ / ｓꎬ出口为压力出口ꎬ壁面设定

为无滑移边界ꎮ 本文选择 ３ 个粒径段的颗粒作为研
５８
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究对象ꎬ并分别记为组 １、组 ２、组 ３ꎬ其相关物性参

数见表 １ꎮ
表 １　 颗粒物性参数

Ｔａｂｌｅ １　 Ｐｒｏｐｅｒｔｉｅｓ ｏｆ ｐａｒｔｉｃｌｅｓ

颗粒组别 颗粒粒径 / μｍ
床层初始高

度 / ｍ

颗粒真实密

度 / (ｋｇｍ－３)

组 １ ４６~８０ ０.５ ２ ６００

组 ２ １０６~１１３ ０.５ ２ ６００

组 ３ １８５~２２１ ０.５ ２ ６００

２　 试验结果与讨论

２ １　 不同气速下的气泡行为

图 ２ 为组 １ 在气速 ０.１ ｍ / ｓ 条件下的颗粒体积

分数云图ꎮ 可知ꎬ０.５ ｓ 时ꎬ床层底部出现细碎小气

泡ꎬ０.８ ｓ 时ꎬ气泡沿床底锥形壁面上升ꎬ１.０ ｓ 后继续

上升并逐渐增大ꎬ气泡在上升过程中出现细微曲折ꎬ
１.５ ｓ 时气泡运动方向弯折ꎬ出现聚并趋势ꎬ床层高

度较开始时略增ꎬ２.０~２.５ ｓ 时ꎬ床层高度持续升高ꎬ
３.０ ｓ 时ꎬ首个气泡破裂ꎬ之后床内湍动逐渐加强ꎬ３.５
ｓ 后虽湍动显著但床高增加不明显ꎬ４.５ ｓ 后ꎬ流化床

上半段颗粒湍动较均匀ꎮ

图 ２　 气速 ０.１ ｍ / ｓ 时组 １ 颗粒的体积分数

Ｆｉｇ.２　 Ｖｏｌｕｍｅ ｆｒａｃｔｉｏｎ ｏｆ ｓｅｔ １ ｐａｒｔｉｃｌｅｓ ａｔ ｔｈｅ ｇａｓ ｖｅｌｏｃｉｔｙ ｏｆ ０.１ ｍ / ｓ

　 　 由图 ２ 可以看出ꎬ在 ０.１ ｍ / ｓ 气速条件下ꎬ进入

床层的气泡在 ３.０ ｓ 后开始破裂ꎬ４.５ ｓ 后床层高度

达到稳定ꎬ为流化床高度的 １ / ２ 左右ꎮ ６ ｓ 后流化床

内部有持续气泡产生ꎬ同时内部固体颗粒基本达到

均匀分布ꎮ
图 ３ 为组 １ 在 ０.２ ｍ / ｓ 气速条件下的颗粒体积

分数云图ꎬ与 ０.１ ｍ / ｓ 气速相比ꎬ０.５ ｓ 时的气泡较

大ꎬ之后气泡并非线状ꎬ而是以近似圆形的轨道逐渐

上升ꎬ１.５ ｓ 时气泡开始合并ꎬ２.０ ｓ 时床内气泡聚并

为一个大气泡ꎬ同时床面略有上升ꎬ床层顶部略有变

形ꎬ２.５ ｓ 时第 １ 个气泡破裂ꎬ床内湍动明显ꎬ３.５ ｓ 后
可看到床内剧烈湍动ꎬ且床层更高ꎮ

图 ３　 气速 ０.２ ｍ / ｓ 时组 １ 颗粒的体积分数

Ｆｉｇ.３　 Ｖｏｌｕｍｅ ｆｒａｃｔｉｏｎ ｏｆ ｓｅｔ １ ｐａｒｔｉｃｌｅｓ ａｔ ｔｈｅ ｇａｓ ｖｅｌｏｃｉｔｙ ｏｆ ０.２ ｍ / ｓ

　 　 由图 ３ 可以看出ꎬ０.２ ｍ / ｓ 气速条件下ꎬ进入床

层的气泡在 ２.５ ｓ 后开始破裂ꎬ６.０ ｓ 后床层高度达

到稳定ꎬ在流化床高度的 ３ / ４ 左右ꎮ 与图 ２ 相比ꎬ在
更高的气速下流化床内部颗粒分布不均匀现象加

剧ꎬ流化床中心颗粒密度相对较低ꎬ该现象在气体进

气口更加明显ꎬ但流化床内部颗粒的体积分数下降ꎮ
图 ４ 为气速为 ０.３ ｍ / ｓ 时组 １ 颗粒体积分数随

时间的变化ꎮ 可以看出ꎬ初始流化时ꎬ生成的气泡相

比气速 ０.１、０.２ ｍ / ｓ 时的尺寸更大ꎬ随着气泡逐渐上

升ꎬ床层高度增大ꎮ 同时ꎬ床层界面崩塌的速度较

快ꎬ产生的第 １ 个气泡在 ２.０ ｓ 时已接近床面ꎬ２.５ ｓ
时气泡破裂ꎬ床面波动ꎬ此后床底生成的气泡尺寸均

较小ꎬ３.０ ｓ 后ꎬ床层高度进一步增加ꎬ床内颗粒分布

也更加均匀ꎬ５.８ ｓ 时床层膨胀至流化床高度ꎮ
６８
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图 ４　 气速 ０.３ ｍ / ｓ 时组 １ 颗粒的体积分数

Ｆｉｇ.４　 Ｖｏｌｕｍｅ ｆｒａｃｔｉｏｎ ｏｆ ｓｅｔ １ ｐａｒｔｉｃｌｅｓ ａｔ ｔｈｅ ｇａｓ ｖｅｌｏｃｉｔｙ ｏｆ ０.３ ｍ / ｓ

　 　 由图 ４ 可以看出ꎬ在 ０.３ ｍ / ｓ 气速条件下ꎬ进入

床层的气泡在 ２.５ｓ 开始破裂ꎬ且床面出现波动及变

形现象ꎬ说明气泡在接近床面时破裂ꎻ５.８ ｓ 后床层

高度稳定ꎬ并达到流化床高度ꎮ 相比于图 ２、３ꎬ流化

床内部颗粒分布不均匀现象更加明显ꎬ流化床中心

颗粒密度相对较低ꎬ这是由于气速提高ꎬ气泡在流化

床内部破裂时距离床层面更近ꎬ气泡内部颗粒密度

较低导致的ꎮ 同时由于气速增加导致流化床内颗粒

密度下降ꎬ这是由于提高气速导致流化床整体高度

上升ꎬ增加的高度由气体补充ꎬ造成流化床内部颗粒

密度下降ꎮ
由图 ２ ~ ４ 可以看出ꎬ相同颗粒粒径情况下ꎬ增

加气速可降低流化床内部颗粒的体积分数ꎬ增加气

体与固体颗粒的接触面积ꎬ增强流化效果ꎮ
２ ２　 不同粒径体系中的气泡行为

图 ５ 为气速 ０.１ ｍ / ｓ 条件下组 ２ 颗粒不同时刻

的体积分数云图ꎮ
由图 ５ 可知ꎬ０.５ ｓ 时床层底部有气泡生成ꎬ０.８

ｓ 时床底气泡分裂成 ２ 个气泡ꎬ１.０ ｓ 时气泡开始上

升ꎬ２.０ ｓ 时出现合并趋势ꎬ２.５ ｓ 时气泡破裂、床顶塌

落ꎮ 此后床底不断产生气泡ꎬ床内湍动愈加明显ꎬ且
床层高度不再变化ꎮ 床层中气泡经过的区域ꎬ颗粒

浓度较低ꎬ在边壁区域ꎬ颗粒浓度较高ꎬ床内不断进

行颗粒的循环运动ꎮ

图 ５　 气速 ０.１ ｍ / ｓ 时组 ２ 颗粒的体积分数

Ｆｉｇ.５　 Ｖｏｌｕｍｅ ｆｒａｃｔｉｏｎ ｏｆ ｓｅｔ ２ ｐａｒｔｉｃｌｅｓ ａｔ ｔｈｅ ｇａｓ ｖｅｌｏｃｉｔｙ ｏｆ ０.１ ｍ / ｓ

　 　 由图 ５ 可以看出ꎬ颗粒粒径变大导致气泡变小ꎬ
同时气泡对流化床床面的冲击效果下降ꎬ具体表现

为流化床稳定后床层上升高度相比于小粒径有明显

下降ꎮ
对比图 ５、２ 可以看出ꎬ在相同气速条件下ꎬ颗粒

粒径增大ꎬ流化床内颗粒密度分布不均匀现象更加

明显ꎬ同时床层整体高度下降ꎬ床层内颗粒密度上

升ꎬ颗粒体积分数下降ꎬ流化效果降低ꎮ
２ ３　 颗粒体积分数变化

图 ６ 为不同气速下ꎬ组 １、组 ２ 颗粒在 ０.３ ｍ 高

度水平方向的颗粒体积分数变化曲线ꎮ 可知ꎬ同一

粒径颗粒ꎬ随流速的逐渐增大ꎬ床层内部颗粒体积分

数减小ꎬ这主要是由于在一定范围内ꎬ流速越大ꎬ床
内生成的气泡尺寸越大ꎬ颗粒体积分数越小ꎻ床层中

间位置的颗粒体积分数较低ꎬ近壁面处较高ꎬ是因为

气泡初始时在床层中间位置生成ꎬ当气泡上升至床

面时ꎬ气泡破裂将带起的颗粒抛向四周ꎮ
由图 ６ 可以看出ꎬ气速为 ０.１ ｍ / ｓ 时ꎬ流化床颗

粒的体积分数最高ꎬ气速逐渐增加ꎬ流化床内颗粒的

体积分数整体呈下降趋势ꎮ 对比图 ２、３ 可以看出ꎬ
颗粒粒径不变且气速增加时ꎬ流化床床层高度逐渐

升高ꎬ从而导致流化床内部体积增加ꎮ 由于颗粒体

积未增大ꎬ因此流化床床层升高的体积为气体体积ꎬ
气速越大ꎬ床层升高越明显ꎬ即气体体积分数越高ꎬ
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图 ６　 不同气速下组 １ 和组 ２ 颗粒的体积分数

Ｆｉｇ.６　 Ｖｏｌｕｍｅ ｆｒａｃｔｉｏｎ ｏｆ ｓｅｔ １ ａｎｄ ｓｅｔ ２
ｐａｒｔｉｃｌｅｓ ａｔ ｄｉｆｆｅｒｅｎｔ ｇａｓ ｖｅｌｏｃｉｔｉｅｓ

颗粒体积分数越低ꎮ 同时ꎬ随着气速增大ꎬ流化床内

部颗粒体积分数分布的不均匀性增加ꎬ具体表现在

颗粒体积分数线最高点与最低点的差距变大ꎬ这是

由于气速增大使产生的气泡体积增大ꎬ在气泡破裂

前ꎬ气泡内部与气泡外部的颗粒体积分数差异较大ꎬ
气泡越大ꎬ该差异越明显ꎬ从而导致颗粒体积分数的

最高点与最低点差距变大ꎮ
由图 ６(ｂ)可以看出ꎬ颗粒体积分数的变化趋势

与图 ５ 相同ꎮ 颗粒尺寸变大时ꎬ相同气速下流化床

内颗粒的体积分数增加ꎮ 流速为 ０.４ ｍ / ｓ 时ꎬ组 １
颗粒体积分数的最低点为 ０.０２ꎬ最高点为 ０.３４ꎬ差距

为 ０.３２ꎻ组 ２ 颗粒体积分数的最低点为 ０.１６ꎬ最高点

为 ０.５７ꎬ差距为 ０.４１ꎻ颗粒粒径增大ꎬ会导致颗粒体

积分数最高点与最低点的差距变大ꎬ说明流化床内

颗粒分布的不均匀性增加ꎬ即颗粒粒径增加不利于

流态化ꎮ
２ ４　 颗粒速度矢量分布

图 ７ 为 ０.１、０.２ ｍ/ ｓ 气速下ꎬ组 ２ 颗粒在不同时刻

(２、３、４、５、６ ｓ)的速度矢量分布ꎮ 可知ꎬ由于气泡的上

升运动ꎬ产生许多大小各异的漩涡ꎮ 气泡在运动过程

中会携带部分颗粒向上运动ꎬ此时ꎬ气泡原位置变为真

空区域ꎬ产生的压力差使床内其他位置的颗粒向该位

置移动ꎬ原气泡所占的空间被充填ꎮ 气泡的这种运动

使颗粒向上运动ꎬ运动至床层顶部后沿边壁落下ꎮ

图 ７　 组 ２ 颗粒在 ０.１、０.２ ｍ / ｓ 时的速度矢量分布

Ｆｉｇ.７　 Ｖｅｌｏｃｉｔｙ ｖｅｃｔｏｒ ｏｆ ｓｅｔ ２ ｐａｒｔｉｃｌｅｓ ａｔ ０.１ꎬ０.２ ｍ / ｓ

　 　 由图 ７ 可以看出ꎬ在 ０.１ ｍ / ｓ 气速下ꎬ２ ｓ 时ꎬ流
化床内产生的第 １ 个气泡上升至床层表面并发生破

裂ꎬ此时颗粒的运动方向主要集中在向上ꎬ以及占据

气泡上升后留下的空间方向ꎻ３ ｓ 时ꎬ后续气体逐渐

进入流化床ꎬ并在流化床中间部位形成气泡ꎬ此时颗

粒的运动方向主要为流化床中心颗粒随气泡向上运

动、流化床边沿部分颗粒向下运动ꎬ同时颗粒持续占

据气泡上升后留下的空间ꎻ４ ｓ 时ꎬ随着后续气泡的

持续进入ꎬ流化床内颗粒的运行方向逐渐集中ꎬ形成

了较明显的路径ꎻ５ ｓ 时ꎬ流化床内颗粒的运行方向

逐渐变得均匀ꎬ在流化床中间部位的颗粒速度矢量

出现网格状分布ꎬ但在气体入口处颗粒的矢量分布

仍不均匀ꎻ６ ｓ 时ꎬ流化床内颗粒的运行方向更加均

匀ꎬ整体上流化床内部颗粒的速度矢量分布主要集

中在流化床中间颗粒随气泡向上运动、气泡破裂后

颗粒沿流化床外围向下运动、颗粒占据气泡上升后

的空间ꎮ
由图 ７ 可以看出ꎬ颗粒在 ０.１、０.２ ｍ / ｓ 气速下的

速度矢量分布基本相同ꎮ 不同点在于气速为

０.２ ｍ / ｓ时ꎬ５ ｓ 时流化床内部颗粒的速度矢量分布

达到均匀ꎬ即气速增加减少了流化床内部颗粒速

度矢量分布达到均匀的时间ꎬ同时在 ２、３ ｓ 时颗粒

速度矢量方向更加一致ꎬ说明此时颗粒分布不均

匀性更加明显ꎮ
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３　 结　 　 论

１)相同颗粒粒径情况下ꎬ增加气速可降低流化

床内部颗粒的体积分数ꎬ增加气体与固体颗粒的接

触面积ꎬ气速增加减少了流化床内部颗粒速度矢量

分布达到均匀的时间ꎬ流化效果增强ꎮ
２)相同气速条件下ꎬ颗粒粒径增大ꎬ导致颗粒

体积分数最高点与最低点的差距变大ꎬ流化床内颗

粒密度分布不均匀现象更加明显ꎬ同时床层整体高

度下降ꎬ床层内颗粒密度上升ꎬ颗粒体积分数下降ꎬ
流化效果降低ꎮ
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