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EMMS 曳力模型及其颗粒团模型的构建和检验 
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摘要：准确描述颗粒团聚特性是发展完善基于多尺度最小能量原理（EMMS）的曳力模型的重要方向之一。提出

描述颗粒团聚特性的数学模型，不仅符合物理判断，而且与实验结果吻合。采用颗粒团模型，改进 EMMS 曳力模

型，与实验及直接数值模拟结果吻合较好。改进的曳力模型与欧拉-欧拉双流体方法耦合，实现了不同工况下 A、B

类颗粒流化床流动特性的数值模拟。成功预测了颗粒非均匀分布特性、局部滑移速度、局部非均匀度以及噎塞状态。 
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Development and validation of cluster and EMMS drag model 

CHEN Cheng, QI Haiying 
（Key Laboratory for Thermal Science & Power Engineering of Ministry of Education, Tsinghua University, Beijing 100084, China） 

Abstract: Reasonable description of cluster parameters is significant for the development of drag model for 
heterogeneous gas-solids flows. This study proposed the cluster model for solids concentration in clusters and the 
cluster size based on theoretical analysis. The profile of cluster parameters with solids concentration had a peak 
locating between local solids concentration of 0.1 and 0.15, indicating largest heterogeneity there. The cluster 
model was validated directly by experimental data. Energy minimum multiscale method (EMMS) was improved 
by introducing the cluster model. The improved drag model agreed well with the experiment-based empirical 
model. Drag correction factors of both models first decreased and then increased with increasing solids 
concentration, and tended to unity at extremely small solids concentration close to zero and solids concentration at 
minimum fluidization. The improved drag model was coupled with the two-fluid model for simulations of 
gas-solids flows in CFB risers containing Geldart A and B particles. Heterogeneous solids distributions, local slip 
velocity, local heterogeneity and choking state were predicted and agreed well with experimental results, 
indicating the reasonability of the cluster and drag models. 
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引  言 

欧拉双流体方法在大型流态化系统的数值模

拟方面发挥着重要作用，但模拟准确性主要取决于

曳力模型[1-3]。曳力描述了气固相间相互作用和流体 
夹带离散颗粒运动的能力。对于非均匀稠密气固两

相流动过程，无法直接测量曳力，理论研究结合实

验和数值验证成为解决曳力问题的主要方法[4]。 
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多尺度最小能量理论（energy minimization 
multiscale method, EMMS）是建立非均匀曳力模型

的有效方法[5]。EMMS 理论以颗粒团聚物为核心，

将非均匀流态化系统分解为颗粒密相（颗粒团）、颗

粒稀相以及相互作用相 3 个均匀子系统，通过能量

分析，建立流动稳定性条件——悬浮输送能最小，

揭示产生非均匀结构的主要机理。基于 EMMS 理

论，业已发展出若干曳力模型，定性描述了非均匀

流动引起的曳力下降特征[6-8]。与欧拉双流体方法耦

合，计算流化床上升管内气固流动，部分模拟结果

与实验吻合。但是，曳力模型本身仍与实验存在较

大差异，导致其不能普遍适用于多种工况条件[9]。

已有研究指出颗粒团的重要性，并指出 EMMS 模型

中颗粒团尺寸公式存在缺陷[10]。这是因为颗粒聚集

成团是导致流动非均匀性的本质原因，准确描述颗

粒团特性对非均匀曳力至关重要。现有研究集中在

改进颗粒团尺寸公式，提出隐式求解颗粒团尺寸的

方法[11]，或者将现有的颗粒团尺寸经验公式引入

EMMS 模型，但始终未能显著提高计算准确性[12]。 
事实上，EMMS 模型还包含另一个重要的颗粒

团特性——颗粒团密度或内部固含率 εsc，却始终缺

乏一个准确的计算公式。最初的 EMMS 模型属于由

8 个变量、7 个基本方程和 1 个最小能量稳定条件的

非线性规划问题，数值求解计算量大，人们提出了

等价稳定条件，令颗粒团内部固含率恒等于临界流

态化浓度 εsmf，从而便于解析求解[5]。后续发展的

EMMS 模型进一步考虑了颗粒加速度的作用，以便

与双流体方法耦合，实现气固流动过程的瞬态模  
拟[7,13-14]。文献[13]分别引入稀、密相内部颗粒加速

度（af和 ac），发展出 EMMS/matrix 曳力模型，包含

10 个变量、7 个基本方程和 1 个最小能量极值条件。

EMMS/matrix 模型基于能量分析，在当地颗粒浓度

和临界流态化浓度范围内，遍历求解满足最小悬浮

输送能约束的 εsc，但结果与实验测量结果不符，且

存在不符合物理判断的突然转折[15]。已有研究通过

敏感性分析，指出颗粒团内部固含率对曳力具有重

要影响，但始终未能给出合理的颗粒团内部固含率

描述[16]。分析其原因是由于基本方程数少于变量

数，求极值的可行域范围宽，不利于定解求出真值。 
本文基于理论分析，提出了描述颗粒团内部固

含率的数学模型，并将其作为补充方程，改进

EMMS/matrix 模型，发展更准确可靠的 EMMS 曳

力模型。与此同时，修正了原有的颗粒团尺寸公式，

使其更符合物理判断。模型检验从 3 个层面展开：

一是颗粒团层面，与颗粒团实验数据对比；二是曳

力层面，与基于实验的半经验曳力模型对比；三是

流化床层面，将改进的曳力模型与欧拉双流体方法

耦合，计算流化床上升管内气固流动过程，并与实

验结果对比验证。 

1  颗粒团模型 

稠密气固两相流动过程的典型特征是局部颗

粒聚团。由于气流总是选择阻力小的路径流动，因

而自然选择绕流颗粒团，而不是穿行颗粒团。这就

导致颗粒团在下降过程中的气固滑移速度大大提

高，高于单颗粒终端沉降速度，即颗粒团整体上受

到的气流曳力远比单颗粒者小得多，就是所谓的曳

力下降。因此，颗粒团、局部滑移速度以及曳力下

降三者密切相关。 
图 1 展示了实验测量的局部滑移速度随局部颗

粒浓度的变化曲线[4]。不同工况下的曲线均呈单峰

分布，且峰值位于局部颗粒浓度 εs（0.1，0.15）区间。

从峰值向左右两边，vslip逐渐减小。这表明，在（0.1，
0.15）范围内的某个局部颗粒浓度，颗粒团聚最剧

烈，流动非均匀性最强。而在 εs较小的稀相端和 εs

较大的浓相端，颗粒团逐渐消失，流动趋于均匀。 

 
图 1  实验测量的局部滑移浓度 

Fig. 1  Measured local gas-solid slip velocity 

图 2 中的曳力系数曲线也符合上述分析。在

εs→0 的稀相端和 εs>0.4 的浓相端，基于实验的半经

验模型结果曲线 O-S[1]以及直接数值模拟结果曲线

DNS[17]趋于均匀流曳力系数，表明颗粒团消失，流

动趋于均匀。而当 εs 位于 0.1～0.15 之间，曳力下

降最多，颗粒团聚最剧烈。分析其原因，对于局部

颗粒浓度很小的稀疏流动，以气体控制为主，大部

分颗粒以单颗粒或较小的丝束形絮状物运动，颗粒

聚集程度较弱，因而 vslip 较小，曳力下降也较小。
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随着局部颗粒浓度增大，气体颗粒相互协调作用，

颗粒团聚程度增强，vslip 随之增大，曳力下降幅度

也增大。但对于局部颗粒浓度较高的稠密流动，以

颗粒控制为主，大量密集堆积的颗粒很难被气流携

带运动，vslip 又变得很小，曳力下降也逐渐消失。

因此，在局部颗粒浓度（0.1，0.15）范围，流动非

均匀性强，颗粒团聚剧烈，颗粒团参数较大；而在

稀、浓两端，颗粒团逐渐消失，颗粒团参数趋于单

颗粒参数。 
1.1  颗粒团内部固含率 

对于均匀流态化系统，局部不存在颗粒团，因

而所谓颗粒团内部固含率 εsc等于当地颗粒浓度 εs。

对于非均匀流态化，局部颗粒聚集，颗粒团内部固

含率大于当地颗粒浓度，但最大值不可能超出临界

流态化浓度 εsmf。 
因此，本文定义了非均匀指数 Φ 

 
sc s

smf s

ε εΦ
ε ε

−
=

−                  
(1) 

Φ表征了颗粒聚集程度，即颗粒团内部固含率

偏离当地颗粒浓度的幅度，在（0，1）之间变化。

Φ越大，颗粒聚集程度越高；Φ越小，颗粒聚集程

度越弱，越趋于均匀流动。 
根据上述分析，Φ应呈单峰分布，且峰值位于

局部颗粒浓度 εs（0.1, 0.15）范围，在 εs 极小或极大

的稀、浓两端，Φ 均趋于最小值 0。由此可以判断

出 Φ(εs)的函数形式。假设峰值位于 εs = 0.15，Φ达

到最大值 1 ，且在 εs = 1 − εmax = 0.0003 和

εs = εsmf = 0.6，Φ趋于最小值 0，由此确定 Φ(εs)表达

式中的各项系数 
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结合式(1)，可以得到描述颗粒团内部固含率的

数学模型 
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颗粒团内部固含率随局部颗粒浓度的变化关

系如图 3 所示。对于均匀流动系统，不存在颗粒团，

所谓的颗粒团内部固含率即当地颗粒浓度，因此斜

率为 1 的虚线代表均匀状态。由式(3)得到的曲线表

明，在局部颗粒浓度较小或较大的稀、浓两端，流

动趋于均匀，颗粒团内部固含率趋于均匀直线；而

在局部颗粒浓度 0.15 附近，颗粒团聚最剧烈，颗粒

团内部固含率达到最大。这不仅符合物理判断，而

且与实验数据 [18] 吻合较好。图 3 还展示了

EMMS/matrix 模型[13]给出的颗粒团内部固含率曲

线，先单调增大后突然转折趋于定值，不符合实验

数据和理论分析。此外，由于实验条件的差异，图

3 中实验数据存在明显分散，表明颗粒团内部固含

率还受工况条件的影响，这有待进一步的研究。 

 
图 3  颗粒团内部固含率随局部颗粒浓度的变化 

Fig. 3  Solid concentration in clusters vs εs 

1.2  颗粒团尺寸 
对于均匀流动系统，不存在颗粒团，所谓颗粒

团尺寸就是单颗粒尺寸，dcl = dp。当颗粒聚集成团，

dcl大于 dp。 
本文采用非均匀指数 Φ 修正原 EMMS 模型中

的颗粒团尺寸公式 

c c ,EMMS pl ld d dΦ= +             (4) 

文献[5-9]列出了原 EMMS 模型的基本方程，包

括颗粒团尺寸公式，这里不再重复。 
人们基于实验数据，拟合得到一些描述颗粒团

尺寸的经验关联式[18-20]。结果均表明颗粒团尺寸随

局部颗粒浓度单调增大，甚至趋于无穷大。这不符

 
图 2  曳力系数 

Fig. 2  Drag coefficient 
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合物理实际，因为颗粒团尺寸不可能超出流化床尺

寸。此外，实验测量的是颗粒团的轴向长度，不同

于 EMMS 模型中所指的当量直径。因此，现有的颗

粒团尺寸实验结果不适用于对比检验。 
图 4 对比了修正前后的量纲 1 颗粒团尺寸与局

部颗粒浓度的关系。两者均呈单峰分布，但修正后

的颗粒团尺寸减小，且峰值向左侧小颗粒浓度方向

移动。这是因为式(4)中的修正系数Φ< 1 且峰值位

于较小的颗粒浓度 0.15。在局部颗粒浓度较小稀相

端，修正前后的颗粒团尺寸均趋于单颗粒尺寸，表

明几乎为均匀流动，不存在颗粒团。对于局部颗粒

浓度较大的浓相端，由上文分析可知，大量密集堆

积的颗粒很难被气流携带运动，不存在所谓的颗粒

团，颗粒团尺寸即为单颗粒直径。图 4 中修正前的

颗粒团尺寸却仍然为几十倍的单颗粒尺寸，而修正

后的结果则自动趋于单颗粒尺寸，符合物理判断。 

 
图 4  颗粒团尺寸与局部颗粒浓度的关系 

Fig. 4  Cluster size vs εs 

2  EMMS 曳力模型 

对给定的气固流动系统，已知气体颗粒物性和

操作条件，现有的 EMMS/matrix 模型是一个由 10
个变量，7 个基本方程，1 个极值条件组成的非线性

优化问题，详见文献[13-14]。遍历其中 3 个变量，

求解基本方程得到其余 7 个变量，即一个解域，然

后由极值条件约束得到唯一组解。 
本文将上述颗粒团模型引入 EMMS/matrix 曳

力模型，描述颗粒团内部固含率的式(3)作为补充方

程，并采用式(4)修正原颗粒团尺寸公式。改进后的

曳力模型中仍为非线性优化问题，因此仍采用

EMMS/matrix模型的两步法求解方法计算非均匀曳

力系数 β。 
定义曳力修正因子 Hd 

d uniform/H β β=                   
(5) 

Hd 为非均匀曳力系数与均匀曳力系数之比，表征了

曳力下降幅度。对于均匀曳力模型，Hd = 1。由于

非均匀结构导致曳力下降，对于非均匀曳力模型，

Hd 介于 0～1。 
图5对比了EMMS模型改进前后的曳力修正因

子，并以基于实验的半经验模型结果 O-S 曲线作为

检验基准。原 EMMS/matrix 模型的 Hd< 1，表明能

捕捉到非均匀结构导致的曳力下降，但曳力下降规

律不符合 O-S 曲线。当 εs< 0.3，曳力下降幅度偏小，

而当 εs > 0.3，曳力下降幅度略大，且在 εs = 0.33 处

存在不合理的突然转折。图 5 中红色曲线是本文采

用颗粒团模型改进后的曳力模型结果，与 O-S 曲线

定性、定量吻合较好。两者均先减小后增大，呈连

续光滑的凹状分布。两者的最小值均位于 εs 约为 0.1
附近，表明此时非均匀性最强；而在 εs→0 和 εs>0.4
的稀、浓两端，均趋于 1，表明此时流动趋于均匀。

因此，改进后的 EMMS 曳力模型不仅符合物理判

断，而且得到了实验检验。这也间接验证了颗粒团

模型的准确性。 

 
图 5  对比模型改进前后的结果 

Fig. 5  Drag correction factor of different drag models 
(ρs = 1714 kg·m−3, dp = 76 μm, ρg = 1.205 kg·m−3, 

μg = 1.815×10−5 Pa·s, Ug = 3.7 m·s−1, 
Gs = 98 kg·m−2·s−1, εsmf = 0.6) 

为了进一步检验改进后的曳力模型在流化床

模拟中的适用性，下面将其与欧拉双流体方法耦合，

计算流化床上升管内的气固流动过程。 

3  曳力模型的应用与检验 

3.1  与双流体方法耦合 
欧拉双流体方法的动量守恒方程 

( ) ( )
( )

g g g g g g g g g

g g d uniform g s

p
t

H

ε ρ ε ρ ε τ

ε ρ β

∂
+ ∇ ⋅ = − ∇ +∇ ⋅ +

∂
− −

u u u

g u u      (6) 
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式中等号右侧最后一项是气固相间动量交换

项，改进后的 EMMS 模型决定曳力修正系数 Hd，

用于修正均匀曳力系数 βuniform。 
对于每个局部计算网格而言，只要 CFD 计算给

出相应的平均流动参数气流速度 vg，颗粒速度 vs 和

颗粒浓度 εs（即 EMMS 模型的边界条件），即可以

由 EMMS 模型求得该网格内的曳力值。已有文献进

一步研究表明[9,13,21]，曳力的大小与 vg 和 vs 的绝对

值无关，而仅决定于滑移速度（vslip = vg − vs）和 εs。

因此，本文首先划定网格参数（vslip, εs）的范围，

由 EMMS 曳力模型预先计算出相应的 Hd，并做成

表格。计算过程中，只要欧拉双流体方法给出每个

网格内的流动参数，即可查表得到对应的 Hd。将其

代入动量方程，进行下一步迭代计算，从而实现了

曳力模型与双流体方法的耦合计算。 
3.2  计算条件 

本文分别计算了 A、B 类颗粒流化床，以检验

曳力模型对不同种类颗粒的适用性。A 类颗粒流化

床又包括两个不同的表观气速，以检验曳力模型的

工况自适应性。 
流化床上升管的二维简化几何装置如图 6 所

示。给定操作气速和初始颗粒堆积，颗粒在气流的

携带下向上流动，从顶部两侧压力出口流出，流出

颗粒全部从底部返回，以保证床内颗粒存料量不变。

返料颗粒设为速度入口，实际速度等于出口颗粒流

量除以入口面积、颗粒密度和入口颗粒浓度。边壁

处气体、颗粒均为无滑移边界，与文献[9]相同。几

何尺寸、气体颗粒物性等主要计算条件列于表 1。 
3.3  计算结果及分析 
3.3.1  A 类颗粒流化床 

（1）颗粒质量流率  给定操作气速和床存量，

计算出颗粒质量流率 Gs，对比实验测量数据，可以

判断数值模拟的准确性。此外，为了与文献计算结

表 1  计算条件 
Table 1  Simulation conditions 

Value 
Parameter Case A Case B 

solid density, ρs/kg·m−3 930 2500 

solid diameter, dp/μm 54 300 

riser height, H/mm 10500 8500 

riser diameter, Driser/mm 90 411 

height, L1/mm 350 342 

side-inlet width, L2/mm 140 411 

superficial gas velocity, Ug/m·s−1 1.52; 2.1 7.76 

initial packing height, h0/m 3.09; 2.04, 2.87, 3.23 2.16 

initial packing concentration 0.3 

solids external circulating mass flux, Gs /kg·m−2·s−1 computed 

pressure at outlet/Pa 1.013×105 

gas density, ρg /kg·m−3 1.225 

gas viscosity, μg /Pa·s 1.789×10−5 

solid concentration at minimum fluidization, εsmf 0.6 

 
图 6  流化床上升管几何模型 

Fig. 6  Geometric model of CFB riser 
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果对比，气速和床料量与文献[9]保持一致。操作气

速 Ug = 1.52 m·s−1。床料量由初始堆积浓度（εs0）

和初始堆积高度（h0）共同决定。文献[9]中 εs0 = 0.5，
h0 = 1.855 m；本文为了节省初始计算时间，减小了

初始堆积浓度，εs0 = 0.3，相应的初始堆积高度提高

h0 = 3.09 m，以保证总的床料量与文献[9]一致。 
表 2 定量对比了不同网格数量、不同曳力模型

计算得到的颗粒质量流率。Gidaspow 均匀曳力模型

高估曳力，计算结果远远大于实验值。EMMS/matrix
模型相比均匀曳力模型更加准确，但即使网格数目

增加到 80×600，仍存在 33.15%误差。在相同网格

数量下，本文改进后的 EMMS 曳力模型的计算精度

始终高于 EMMS/matrix 模型。如同样采用粗网格

20×150 ， EMMS/matrix 计算出的 Gs 为 73.77 
kg·m−2·s−1，误差为 415.87%；而本文的计算出的

Gs为 22.5 kg·m−2·s−1，更接近实验测量结果。此

外，本文的计算结果受网格数量的影响更小。因此，

本文采用颗粒团模型改进后的 EMMS 模型不仅  
比传统的均匀曳力模型更加合理，而且相比

EMMS/matrix 模型，计算精度提高，网格无关性   
增强。 

表 2  颗粒循环质量流率 
Table 2  Solids external circulating mass flux 

(Ug = 1.52 m·s−1) 

Calculated results/kg·m−2·s−1 Mesh 
number Gidaspow[9] EMMS/matrix[9] Improved EMMS 

Measured 
result 

/kg·m−2·s−1

20×150 161.31 73.77 22.5 14.3 

40×300 167.16 28.04 18.6  

60×450 169.00 19.73 17.7  

80×600 173.33 19.04 17.1  

（2）颗粒体积浓度  图 7 给出了不同时刻床

内颗粒体积浓度的分布云图。床内颗粒非均匀分布，

大量颗粒聚集在床层底部，存在局部颗粒浓度较高

的颗粒团。随着时间推移，局部颗粒浓度变化剧烈，

颗粒团不断形成和破碎。由于颗粒与壁面相互作用，

在壁面附近形成颗粒密集的簇状物和较大的片状

物，而片状物尖端分离下来的颗粒则形成床层中心

区的带状物。 
将流动稳定后，15～30 s 内的瞬态流场数据进

行时间平均，得到时均颗粒浓度分布如图 8 所示。

与瞬态结果（图 7）类似，沿轴向呈现出上稀-下浓

的非均匀分布，但由于上部颗粒浓度相对较小、色

标范围较宽（0～0.4），导致上部颗粒浓度分布情况

并不清楚。进一步将上部色标范围缩小（0.015～
0.01），可以看出床层上部与下部类似，沿径向均呈

现出中心稀-边壁浓的非均匀分布。 
图 9 为横截面平均颗粒浓度的轴向分布。当网

格数达到 40×300 以上，轴向分布曲线几乎不随网

格数量变化。因此，后续计算分析均基于该网格进

行。此外，图 9 还展示了实验测量结果以及在

40×300 的网格数量下 EMMS/matrix 模型的计算结

果[9]。本文的计算结果再现了实验数据的 S 形分布

特征。在底部密相区（h = 0～3 m），颗粒密集堆积，

浓度较高；向上进入中间过渡区（h = 3～6 m），颗

粒浓度逐渐减小；顶部稀相区（h > 6 m）的颗粒浓

度较小且几乎不随高度变化。而 EMMS/matrix 模型

虽然给出了底部颗粒堆积，但未能呈现 S 形分布。

在高度小于 4 m 时，颗粒浓度几乎不变，而在 4 m
以上，颗粒浓度线性减小，这与实验结果不符。因此，

 
图 7  不同时刻的颗粒浓度 

Fig. 7  Transient solid concentration 

 
图 8  时均颗粒浓度 

Fig. 8  Time-averaged solid concentration 
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本文采用颗粒团模型改进后的曳力模型更加准确可

靠，能够预测真实的颗粒浓度分布特征。 
（3）局部非均匀度  局部计算网格内的颗粒

浓度随时间不断变化，颗粒浓度波动的标准偏差σs

描述了局部颗粒浓度随时间波动的程度。σs 不仅可

以定义流域转变[22-23]，描述拟颗粒温度[24]，而且还

能用于描述局部非均匀度[25]。 

 ( )2

s s, s,ave
1

1
1

N

i
iN

σ ε ε
=

= −
− ∑             (8) 

s,ave s,
1

1 N

i
iN

ε ε
=

= ∑
                 

(9) 

式中  εs,i 为瞬态颗粒浓度，εs,ave为时均颗粒 浓度。 
当颗粒浓度在最大值临界流态化浓度εsmf 和最

小值 0 之间波动时，σs达到最大 

s,max s,ave smf s,ave( )σ ε ε ε= −
           

(10) 

因此，可以定义局部非均匀度[23] 
s s

s,max s,ave smf s,ave( )
σ σγ

σ ε ε ε
= =

−
         (11) 

监测流化床内不同轴径向位置处的瞬态颗粒

浓度波动，求出局部时均颗粒浓度和非均匀度，并

以时均浓度为横坐标、非均匀度为纵坐标作图，   
如图 10 所示。图 10 表明，局部非均匀度呈单峰分

布，峰值位于局部颗粒浓度 0.1～0.15 之间。从峰值

向左侧两侧，非均匀度逐渐减小。在局部颗粒浓度

很小或者很大的稀、浓两端，局部非均匀度均趋于

0，即趋于均匀流动。这与上文的物理判断完全一致，

也再次检验了本文提出的颗粒团模型和曳力模型的

合理性。 
（4）预测噎塞  准确预测循环流化床中的流

型转换被认为是检验曳力模型准确性的标准之一。

为了检验新模型是否具有预测噎塞（choking）状态

的能力，本文基于表观气速 2.1 m·s−1，模拟了 3
种不同床存量条件下的气固流动过程。表 3 列出了

在 3 种床存量条件下求出的颗粒质量流率。在相同

的表观气速下，Gs 不随床存量改变，而且计算结果

与实验结果的误差始终小于 10%。这表明新曳力模

型能够成功预测噎塞状态。 

表 3  颗粒循环质量流率 
Table 3  Solids external circulating mass flux 

(Ug = 2.1 m·s−1) 

Initial packing 
height/m 

Calculated result 
/kg·m−2·s−1 

Measured result[26]

/kg·m−2·s−1 Error/% 

3.23 22.7 24.1 −5.8 

2.87 22.2 24.1 −7.8 

2.04 22.6 24.1 −6.2 

图 11 为相同表观气速、不同床存量下的轴向颗

粒浓度分布，计算结果与实验数据[26]吻合较好。在

噎塞状态下，随着床存量增大，床层底部颗粒堆积

越来越多，轴向颗粒浓度曲线从指数型逐渐转为 S
形，但从床内流出的颗粒质量流率基本不变。初始堆

积高度为 2.04 m 时，呈指数型分布；初始堆积高度

为 2.87 m 时，开始呈现出 S 形分布；当初始堆积高

度提高到 3.23 m，形成底部密相区和上部稀相区共

存的 S 形分布。上述结果表明，本文的曳力模型能够

准确预测流域转变，而且具有较好的工况自适应性。 

 
图 9  轴向颗粒浓度分布 

Fig. 9  Axial profile of cross-sectional mean solid 
concentration 

 
图 10  局部非均匀度 

Fig. 10  Local heterogeneity 
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3.3.2  B 类颗粒流化床  给定操作气速和床存量

（表 1），监测不同时刻的颗粒质量流率，如图 12
所示。颗粒质量流率随时间波动，且在 5 s 后趋于

稳定。采用网格数目 40×200，流动稳定后的时间

平均值为 165.9 kg·m−2·s−1，仅仅超出实验[27]测量

结果 9.4%。相同条件下，EMMS/matrix 模型的计算

颗粒质量流率为 136.23 kg·m−2·s−1，误差为

−10.14%[27]，略大于本文计算结果。 

 
图 12  颗粒质量流率 

Fig. 12  Transient solids mass flux 

图 13 为截面平均颗粒浓度沿轴向高度的分布。

在床层底部，本文计算结果与实验数据吻合，颗粒

浓度达到 0.25，而 EMMS/matrix 模型计算结果[27]

偏小。随着高度增加，颗粒浓度逐渐减小，

EMMS/matrix模型和本文计算结果均与实验数据接

近，前者略大，后者略小。在 3.8 m 和 7.1 m 高度，

本文计算结果与实验数据完全吻合。因此，本文改

进后的曳力模型适用于模拟 B 类颗粒流化床。

EMMS/matrix模型模拟B类颗粒流化床结果也相对 

 
图 13  轴向时均颗粒浓度分布 

Fig. 13  Axial profiles of cross-sectional mean solid 
concentration 

准确，这是因为 B 类颗粒尺寸相对较大，不易聚团，

流动非均匀度较小。 
图 14(a)、(b)分别为两个轴向高度处颗粒轴向

速度的径向分布。计算结果（实线）与实验测量数

据（散点）吻合较好。在床层中心，颗粒以较高的

速度向上运动；而在边壁附近，颗粒轴向速度小于

零，表明颗粒沿着壁面向下运动，存在返混和内循

环。这表明，曳力模型能够成功捕捉颗粒径向非均

匀分布特性。 
相同轴径向位置上的气体、颗粒轴向速度相

 
图 11  轴向颗粒浓度分布 

Fig. 11  Axial profiles of cross-sectional mean solid concentration with different initial packing height 
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减，得到局部滑移速度 vslip。图 15 以局部时均颗粒

浓度为横坐标，相同位置处的滑移速度为纵坐标。

局部滑移速度曲线呈单峰分布，且峰值位于颗粒浓

度 0.15 附近。从峰值向左右两边，滑移速度均逐渐

减小。这与图 1 所示的滑移速度实验结果完全吻合。

此外，图 15 中同一颗粒浓度处的滑移速度存在明显

分散，这是因为滑移速度还受到其他因素的影响，

包括床层高度和径向位置。 

 
图 15  局部滑移速度 

Fig. 15  Calculated local gas-solid slip velocity 

上述结果证明了改进后的曳力模型的准确性，

不仅能准确预测颗粒质量流率，而且能准确预测流

化床内整体和局部流动非均匀结构。 

4  结  论 

本文基于理论分析，提出了描述颗粒团内部固

含率和颗粒团尺寸的数学模型，并将其引入 EMMS
理论，发展完善了非均匀曳力模型。从 3 个层次检

验了颗粒团模型以及曳力模型的准确性，一是在颗

粒团层次，直接对比颗粒团参数的实验数据；二是

在曳力层次，以基于实验的半经验曳力模型为检验

基准；三是在流化床层次，模拟不同工况下的 A、

B 类颗粒流化床，并与实验结果进行对比验证。 
颗粒团数学模型不仅符合物理判断，而且实验

数据吻合。改进后的 EMMS 曳力模型给出的曳力修

正系数，成功再现了半经验模型结果的本质特征。

曳力模型与欧拉双流体方法耦合，能够准确模拟不

同工况下、不同种类颗粒流化床内的流动过程。准

确预测了颗粒循环流率、轴径向非均匀分布以及噎

塞状态；局部非均匀度随颗粒浓度的分布情况与理

论分析一致；计算的局部滑移速度也与实验结果吻

合。在局部颗粒浓度 0.1～0.15 之间，流动非均匀性

最强，颗粒聚集程度最高，滑移速度最大，曳力下

降最多。在局部颗粒浓度很小或大的稀、浓两端，

流动趋于均匀，颗粒团逐渐消失，滑移速度较小，

曳力也趋于均匀曳力值。 

符  号  说  明 

dcl ——颗粒团尺寸，m 
dp ——单颗粒尺寸，m 
Gs ——颗粒质量流率，kg·m−2·s−1 
Hd ——非均匀曳力修正因子 
Ug ——表观气体速度，m·s−1 
vp ——轴向真实颗粒滑移速度，m·s−1 

vslip ——轴向真实气固滑移速度，m·s−1 
β ——曳力系数，Ns·m−4 
γ ——局部非均匀度 

εg, εs ——分别为气体、颗粒体积浓度 

 
图 14  不同径向位置上的颗粒轴向速度 

Fig. 14 Radial distribution of time-mean solid axial velocity 
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εs,ave ——时均颗粒浓度 
εsc ——颗粒团内部固含率 
εs,i ——瞬态颗粒浓度 
εsmf ——临界流态化浓度 
μg ——气体黏度，Pa·s 

ρg, ρp ——分别为气体、颗粒密度，kg·m−3 
σs ——颗粒浓度波动标准偏差 
Φ ——非均匀指数 
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