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气固两相流穿越液池过程颗粒运动及分布特性 
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摘要：为了揭示气固两相流穿越液池过程中的气液固三相流动特性，建立了气液固三相实验平台和基于

Euler-Lagrange 框架下的数值模拟平台，对该过程中的气液固三相流动过程及颗粒运动分布规律进行研究。获得了

5～15 μm、80～110 μm 和 380～530 μm 3 种典型粒径颗粒在三相体系中的微观运动过程及其分布规律。实验与数

值模拟结果均能反映出一致的客观规律。研究发现，颗粒浓度沿液池高度方向和径向均呈现多峰分布特征；5～15 

μm 粒径颗粒更易跟随气体一起穿越液池，其在液池内的浓度分布较为均匀；380～530 μm 粒径颗粒与气体的跟随

性较差，其浓度峰值主要集中在液池底部。随着下降管出口静态浸没深度的增加，液池内颗粒浓度分布趋于平缓。 
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Distribution properties and movement of particles in gas-solids flow passing 
through liquid bath 

WU Xuan1,2, LIANG Panlong2, WANG Lifang2, LI Haiguang1, WU Wenfei1 
(1Inner Mongolia Key Laboratory of Integrated Exploitation of Bayan Obo Multi-Metallic Resources, Inner Mongolia University of 

Science and Technology, Baotou 014010, Inner Mongolia, China; 2School of Energy and Environment, Inner Mongolia University of 

Science and Technology, Baotou 014010, Inner Mongolia, China) 

Abstract: In order to study the flow characteristic of gas-liquid-solids three-phase in the process of gas-solids 
two-phase flow passing through the liquid bath, an experimental platform and a numerical simulation platform 
based on the Euler-Lagrange method were established respectively to conduct the studies on three-phase flow and 
particles movement. The distribution characteristics and the movement of three typical particle sizes were obtained, 
such as 5—15 μm, 80—110 μm and 380—530 μm. The results of experiment were consistent with the results of 
numerical simulation. A multi-peak distribution of particle concentration existed in the liquid bath along the axial 
and radial directions. The particles of 5—15 μm in diameter were more easy to follow gas, and their distribution 
was more uniform. The particles of 380—530 μm in diameter were more difficult to follow gas, and their 
distribution was mainly concentrated at the bottom of the liquid bath. The increase of static submerged depth of 
downcomer outlet made the concentration distribution of particles more smoothly in the liquid bath. 
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引  言 

在激冷式水煤浆气化炉洗涤冷却室内，存在携

带固态灰渣的合成气穿越液池以完成洗涤的工艺过

程[1]。不仅如此，在浸没燃烧装置中[2-3]，在冲击水

浴除尘器[4]中都广泛存在气固两相流穿越液池过

程。与其他干法或湿法洗涤方式不同，该过程涉及

复杂的气液固三相复杂湍流流动。同时，冲击式洗

涤过程、泡沫式洗涤过程和淋浴式洗涤过程 3 种洗

涤过程[5]贯穿其中，共同构成了气固两相流穿越液

池的复杂气固分离过程。气固分离过程与颗粒的运

动行为密切相关，而颗粒的分布特性又是表征颗粒

运动行为的方式之一。为此，了解颗粒运动及其分

布特性对提高气体的洗涤除渣效果以及完善设备结

构都具有重要的指导意义。在实验方面，付碧华等[6]

对激冷式水煤浆气化炉洗涤冷却室内的气液两相流

动特性进行了研究，但其忽略了固体颗粒的存在。

为此，贺必云[7]搭建了三相流动冷态实验平台，实

现了洗涤冷却室内固相颗粒流动的实验和数值模拟

研究并获得了颗粒的浓度分布特性，但其没有对不

同粒径颗粒的运动进行对比，而且其在数值模拟方

面还无法实现对颗粒微观运动过程的直观描述。在

气液固三相数值模拟算法方面， Xu 等 [8]建立了

CFD- VOF-DPM 三相流动模型，在不同操作条件、

液体性质和管口形状等因素下仅对单一气泡在液固

混合液中形成、上升的运动过程进行了模拟，但该

模型忽略了多气泡间相互聚并、破碎等作用的影响，

从而与实际情况存在较大差距。Baltussen 等[9]则采

用直接模拟的方法，对气液固三相浆态反应器中的

气液固三相流动进行数值模拟，但其模型将气泡和

颗粒均视为离散相，并逐一跟踪，因此该算法计算

量较大，只能针对小尺度物理模型进行计算。目前

对气固两相流穿越液池过程中的三相流动数值模拟

还少有相关文献可以借鉴。 
为此，鉴于前人研究中存在的不足和现状，本

文将采用实验和数值模拟的方法，分别对气固两相

流在穿越液池过程中的不同粒径固体颗粒运动过程

及其分布规律进行研究。以期加深对该洗涤净化工

艺及其中气液固三相流动分布特征的认识。 

1  实验平台的建立 

1.1  实验装置 
实验系统如图 1 所示。液池内径 480 mm、高

1700 mm，下降管内径 80 mm、外径为 92 mm，下 

 
图 1  实验系统 

Fig.1  Schematic diagram of experiment 

降管长度为 1200 mm。为便于摄像，实验台主体采

用钢化玻璃制作。实验台其他部分采用有机玻璃制

作。在液池壁面上布置多个取样孔进行取样分析。

实验中的气液固三相系统采用空气-纯净水-实心玻

璃微珠三相系统。 
实验系统主体主要由下降管和液池组成，液池

内装有液态纯净水，下降管出口顶部浸没在水中。

气体由空气压缩机送入储气罐，经稳压后通过流量

计调节流量，随后经三通分流阀分成主、副两个通

道。主通道为主气体通道，气体通过主通道进入气

固混合室。同时，副通道中的气体进入颗粒发生器，

颗粒发生器所产生的气固两相流进入混合室与来自

主通道的气体混合。混合后的气固两相流进入下降

管，经下降管出口进入液池，从而在气固两相流穿

越液池的过程中，实现气固分离。 
1.2  实验数据处理方法 

实验主要是获得液池内的液体中所含固体颗

粒的局部平均质量浓度。当整个三相流动过程处于

准平衡状态时，利用针筒式取样管，通过取样孔抽

取液池中的液固混合溶液。选取不同长度的取样针

管，以确保获得不同径向位置处的液固混合溶液样

品。取样针管外径非常小，其对液池内三相流动的

影响可以忽略。采用精度为百万分之一的分析天平

获得空管取样管的质量（mtube）及取样后取样管和

样品悬浮液的总质量 mtotal。读取取样管刻度获取悬

浮液体积信息，该悬浮液体积由水的体积和悬浮液

中的颗粒体积共同组成。得出与该悬浮液相同体积

的水的质量（ml），再根据水与颗粒的密度由式(1)
计算得出所取悬浮液样品中颗粒的质量（mp）。依

据式(2)由悬浮液样品中颗粒的质量（mp）除以悬浮

液体积（V）即可获得单位容积液池液体中所含颗

粒质量浓度（C）。 
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式中，ρp 为颗粒密度，ρl 为液体密度。依据式

(1)、式(2)，通过统计每次进入液池的颗粒总质量，

获得输入单位质量颗粒总量下的液池液体中所含局

部平均颗粒浓度。为保证测量精度，在同一高度取

样时，沿液池径向选取多个取样点取样并求算术平

均，从而获得液池内该高度处的局部平均颗粒浓度。 

2  数值模拟平台建立 

在准确判断颗粒在气体和液体中受力及颗粒

间相互碰撞时，需要界定气液界面。同时 Lagrange
框架下的确定性颗粒轨道模型能形象、直观地描述

出不同粒径离散颗粒在液池中沉降、悬浮和穿越等

一系列的细微运动过程。为此，在本文数值模拟平

台的建立上，采用 Euler 框架下的气液两相流模型

对气液流动进行模拟，并引入气液界面跟踪模型实

现对气液界面的清晰界定；采用 Lagrange 框架下的

确定性颗粒轨道模型对离散颗粒相的受力和运动进

行跟踪计算。 
模型简化和假设如下：视气体中的固体颗粒为

球形颗粒；在气固两相流穿越液池过程中，各相间

已达到热质平衡，无传热传质现象；忽略离散颗粒

相对气液连续相的影响[10-11]。 
2.1  气液连续相数学模型 

气液两相连续方程为 
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u
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式中，ui为 i 方向上的速度；p 为压力；μ为黏

度； i ju uρ ′ ′− 为 Reynolds 应力项；Fv为体积力源项。 

湍流模型采用 RNG -k ε 湍流方程。湍动能 k
方程为 
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式中，Gk 为湍动能产生项； 1 1.42C ε = ，
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SKa
ε

= ， 0a =  4.38， β = 0.012。 

引入 VOF 气液界面追踪模型来描述气液两相

间的运动界面，其流体体积函数方程为 

0q q
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             (7) 

式中， qα 为网格中第 q 相体积分数，
1

1
n

q
q
α

=

=∑ ，

n 表示有 n 相流体，在本文中 n = 2。 
采用连续表面张力模型[12]模拟相界面上的表

面张力并以体积力的形式加入动量方程的源项中。 
s qσκ α= ∇F                    (8) 

式中，σ 为表面张力系数，κ 为曲率。 
2.2  离散相数学模型 

离散相颗粒运动的计算采用确定性颗粒轨道

模型。每个颗粒的运动过程可分解为在流体作用下

运动的悬浮过程及在其他颗粒对其作用下运动的碰

撞过程[13]。 
单个颗粒在流体作用下的运动通过牛顿第二

定律来控制，其运动方程如下 
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式中，up 为颗粒的线速度，m·s−1；mp 为颗粒

质量，kg；F 为颗粒受到的合力，N；ωp 为颗粒的

角速度，rad·s−1；Mp为颗粒所受的合力矩，N·m；

Ip为颗粒的转动惯量，kg·m−2。 
在经过一个时间步长 Δt 后的颗粒速度、角速度

及位移可分别表示为 
0
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式中，上角标 0 表示上一个时间步长；Sp 为颗

粒的位移，m。 
由于液池内水的黏性不大，故忽略 Basset 力对

颗粒的影响。因此在本文中主要考虑颗粒受到的力

有重力 FG、曳力 FD、Margnus 力 FM、浮力 FB及

附加质量力 FA。 
重力 FG为 
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式中，dp 为颗粒粒径，m；ρp 为颗粒密度，

kg·m−3。 
单颗粒在流场中所受曳力 FD由式(12)计算[14-15] 

( )
2

p
D D c c p c p2

r
C ρ

π
= − −F u u u u

       

(12) 

式中，rp 为颗粒半径，m；ρc为气相或液相的密

度，kg·m−3
，计算时是选取气相还是液相的属性，

则根据颗粒所处相来决定；uc 为气液相的速度，

m·s−1；up为颗粒线速度，m·s−1；CD为流体曳力

系数，其是颗粒 Reynolds 数 Rep 的函数，可由式(13)
计算得到[16] 
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其中 

p p c p /Re d v= −u u  

在液固悬浮液中，颗粒所受到的曳力与颗粒所

处位置的液体容积份额有关，故在计算液体中颗粒

所受曳力时，其曳力系数 DC′ 可修正为[17] 
4.7

D D lC C α −′ =               (14) 

式中， lα 为液体容积份额。 

Margnus 力 FM表达式为 

( )3
M p c p c pr ρ= π −F u uω           (15) 

颗粒所受的附加质量力 FA可表示为 

( ) ( )3 3
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1 4 d 2 d
2 3 d 3 dl lr r

t t
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式中，ρl 为液体密度，kg·m−3
。 

颗粒在液体中将受到液体对它的浮力 FB作用 

( ) ( )3
B p p p p6l lV g d gρ ρ ρ ρπ
= − = −F      (17) 

式中， Vp为颗粒体积，m3。 
在液体中，颗粒碰撞前由于液膜的存在，颗粒

的碰撞速度会有较大的衰减。因此颗粒在液体中应

考虑液体剪切力对颗粒的作用[18]。这里采用近距离

相互作用模型（close distance interaction model，
CDIM）来考察液体剪切力对颗粒在液体中相互碰

撞的影响。该模型认为由于颗粒间液膜的存在对颗

粒的碰撞接触有十分重要的阻尼作用。为此需要确

定颗粒碰撞前的垂直接触速度。其可描述为[17] 
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式中，h 为两颗粒之间距离的中点到颗粒中心

的距离；rp为颗粒半径；f、φ为修正系数，其计算

如下 
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应用 Runge-Kutta 法对式(18)进行计算可求得碰撞

前的颗粒接触速度。 
颗粒间的相互碰撞作用采用的是直接模拟

Monte Carlo（DSMC）方法。在某一颗粒计算网格

内，取样颗粒 i 和取样颗粒 j 所代表的真实颗粒发

生碰撞的概率 Pij 与颗粒 i 以相对速度 Gij 在 Δt 时间

内运动所掠过的体积和该体积内颗粒 j 的数浓度有

关，可表达为[19] 
2

p, p,

2
j i j

ij ij
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V
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= π Δ⎜ ⎟
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式中，wj 为取样颗粒 j 的数目权重；Vi 为取样

颗粒 i 所在网格的体积，m3；dp,i 为颗粒 i 的直径，

m；dp,j为颗粒 j 的直径，m；Gij 为颗粒 i 和 j 的相对

速度，m·s−1。 
取样颗粒 i 和同一网格内其他所有颗粒的碰撞

概率 Pi 为
[19] 

p, p,
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式中，N 为取样颗粒 i 所在网格的取样颗粒总

数。 
根据式 (20)，可运用修正的 Nanbu 方法 [20]

（modified Nanbu method）确定与颗粒 i 发生碰撞

的颗粒。即在产生[0,1]之间的均匀随机数 R 后，用

式(21)选择与颗粒 i 可能发生碰撞的备选颗粒 j 
int[ ] 1 ( )j R N j i= × + ≠         (21) 

随后，利用随机数 R(0＜R＜1)来判断颗粒 i 是否与

颗粒 j 发生碰撞，如 

ij
jR P

N
−＞               (22) 

满足，则颗粒 i 和颗粒 j 在该时间段内将发生碰撞。

颗粒 i 和颗粒 j 的线速度和角速度采用硬球模型计
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算得到，即 

如
0

0
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2 1
7 (1 )f e

⋅
+

＜
n G
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成立，那么 

0 0

0 0

0 0

0 0
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i i j
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d m m

me
d m m
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⎪
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⎪
⎪
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ω ω
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如
0

0
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⋅
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成立，那么 
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ct

0 0 0
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⎧ ⎡ ⎤= − + ⋅ +⎪ ⎢ ⎥ +⎣ ⎦⎪
⎪ ⎡ ⎤⎪ = + + ⋅ +⎢ ⎥ +⎣ ⎦⎪⎪
⎨
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⎪
⎪

= − ×⎪ +⎪⎩

u u n G n G

u u n G n G

G n t

G n t

ω ω

ω ω

   (24) 

式中，f 为摩擦系数；e 为回复系数；ω为颗粒

角速度。碰撞前的相对速度 0 0 0
i j= −G u u ；切向方向

上单位矢量 0 0
ct ct/[ ]=t G G ；相对速度切向分量

0 0 0 0 0
ct ( ) 0.5 0.5i i j jd d= − ⋅ + × × + × ×G C G n n n nω ω 。 

在数学模型的计算上，利用 FLUENT 软件为平

台，在 Euler 框架下对气液连续相进行模拟并逐一

存储各时间段的气液连续相流场数据及网格数据。

在 Lagrange 框架下运用 VC++语言自编离散相颗粒

运动程序，完成颗粒计算网格的划分、气液连续相

数据的提取和离散相颗粒的受力及跟踪计算，从而

获得每个颗粒的运动轨迹。在颗粒的受力计算上，

依据所划分的颗粒计算网格中气相或液相所占容积

份额的比重，来判定颗粒是处于气相中还是液相中，

从而相应算出颗粒所受到的作用力。 

3  实验与数值模拟结果及分析 

3.1  气固两相流穿越液池的三相流动过程 
本文选取 5～15 μm、80～110 μm 和 380～530 

μm 3 种粒径范围的颗粒进行实验以观察不同粒径

颗粒在随气体穿越液池过程中的运动规律。利用高

清摄像机拍下固体颗粒随气体穿越液池的三相流动

过程。并对 3 种情况下的颗粒运动过程进行对比，

如图 2～图 4 所示。图 2 为直径 5～15 μm 粒径颗粒 

 
图 2  5～15 μm 粒径颗粒的运动过程 

Fig.2  Movement of particles of 5—15 μm in diameter 

 
图 3  80～110 μm 粒径颗粒运动过程 

Fig.3  Movement of particles of 80—110 μm in diameter 

 
图 4  380～530 μm 粒径颗粒运动过程 

Fig.4  Movement of particles of 380—530 μm in diameter 
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的运动变化过程。从图中所示颗粒运动过程可以看

出，颗粒随气体沿下降管进入液池后，一部分颗粒

依靠惯性向下冲击进入液体并逐渐沉降到液池底

部。此外，由于细小颗粒随气体运动的跟随性较好，

大部分更为细小的颗粒被气泡所挟裹，反折向上运

动。在向上穿越液池的过程中，部分颗粒被液体捕

获，并在液面以下区域悬浮，从而该区域呈现较高

浓度的颗粒分布。随后，由于液体的回流作用，在

液面悬浮的颗粒逐渐向液池下部区域扩散，并最终

充满整个液池空间。从图 2 中还可以看到，有一部

分颗粒随气体穿越了液池，进入液池上部空间，因

此在液池自由液面以上空间，可以看到明显的颗粒

分布。 
图3 和图4分别为80～110 μm和380～530 μm

粒径颗粒随气体进入液池的运动变化过程。将图

2～图 4 进行对比可以看出，随着颗粒粒径的增大，

颗粒随气体的跟随性降低，而颗粒的惯性作用却增

强，这使得颗粒更容易沉降到液池底部，从而较大

粒径颗粒会在液池底部形成较高的浓度分布。此外，

从图 4 所示的 380～530 μm 粒径颗粒运动过程可以

看出，由于其粒径较大，惯性较强，在随气体一同

冲击进入液池后，就直接进入液体中，并快速沉降

到液池底部。同时从图 4 还可以看到，该粒径的颗

粒几乎已不能随气体一起穿越液池并进入液面以上

空间，这也说明该粒径颗粒基本都被液体所捕获。 
3.2  液池内颗粒浓度分布的实验测量 

图 5 给出了气体流量为 10 m3·h−1下，不同粒

径颗粒沿液池高度方向上的浓度分布。本文以液池

底部为零点，图中 0.6 m 处即为液池静态液面高度，

0.36 m 处即为下降管出口所处高度。从图中所示曲 

 
图 5  不同粒径颗粒沿液池高度方向浓度分布 

Fig.5  Concentration distribution of different size particles 
along height direction of liquid path 

线分布可以看出，在液池内，颗粒浓度分布呈现多

峰的分布特征。随着颗粒粒径的增大，颗粒的沉降

作用增强，液池底部的颗粒浓度增大。其中，粒径

为 5～15 μm 颗粒与气体的跟随性较好，因此在沿

液池高度方向上，该粒径颗粒呈现相对较为平缓的

分布趋势，只有在靠近下降管出口以下区域（即 0.28 
m 高度），其浓度出现最大峰值。相比之下，80～110 
μm 粒径颗粒与气体的跟随性较差，因此其浓度在

液面以下区域（即 0.52 m 高度）出现较高峰值。对

于 380～530 μm 粒径范围的颗粒，由于其粒径较大，

惯性作用更强，沉降效果更好，因此其最大浓度峰

值出现在液池底部。除此之外，由于液池内液体向

上浮力及逆压力梯度[21-22]的作用下，该粒径颗粒在

下降管出口处出现聚集并形成一个浓度峰值。从图

中还可以看到，粒径较小颗粒在液池内部的浓度相

对较高。而粒径较大的颗粒，因其沉降性较好，受

气体和液体的影响较弱，故其浓度相对较低，整体

波动相对较剧烈。 
图 6 为气体流量对粒径为 80～110 μm 颗粒在

液池高度方向上分布的影响。从图中所示曲线可以

发现，一方面，随着气体流量的增加，使得该粒径

颗粒更容易被气体所挟裹到液面附近悬浮；另一方

面，气体流量的提高，使得颗粒冲击动量增加，惯

性力增强，从而导致液池底部的颗粒浓度提高。因

此，在气体流量为 18 m3·h−1时，液池内沿高度方

向上呈现在液池底部和液面附近颗粒浓度较高，而

液池中间部位颗粒浓度较低，即两头高，中间低的

分布趋势。 
图 7 给出了气体流量为 15 m3·h−1条件下，下 

 
图 6  不同气体流量下颗粒沿液池高度方向浓度分布 

Fig.6  Concentration distribution of particles along height 
direction of liquid path with different flow rate of gas 

(particle size: 80—110 μm) 
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图 7  不同下降管出口静态浸没深度下颗粒沿液池 

高度方向浓度分布 
Fig.7  Concentration distribution of particles along height 

direction of liquid path with different static submerged depth of 
downcomer outlet (particle size: 5—15 μm) 

降管出口静态浸没深度（即液体处于静止状态时，

下降管出口到自由液面的垂直距离）对 5～15 μm
粒径颗粒在液池高度方向上分布的影响。当下降管

出口静态浸没深度为 24 cm 时，液池中的颗粒分布

总体上较为平缓，只是在液面处（即高度 h = 0.6 m）

的颗粒浓度出现最高峰值。随后由于液体回流作用，

在位于液位和下降管出口之间（即高度 h = 0.44 m）

再次出现峰值。在下降管出口下方（即高度 h = 0.28 
m），由于颗粒的惯性作用，在此出现聚集，从而再

次出现峰值。相比之下，当下降管出口静态浸没深度

为 2 cm 时，液池内颗粒浓度分布波动较大。结合作

者前期对该过程气液两相流动特性的研究[5]可知，

当下降管出口静态浸没深度变小时，气体穿越液池

所经历的行程缩短，气体对液池内液体的扰动会相

应减弱，这使得液体内的颗粒浓度分布波动较大。而

浸没深度的增加提高了液体的扰动程度，促进了颗

粒运动，从而使得液池内的颗粒浓度分布相对平缓。 
图 8 给出了 80～110 μm 粒径颗粒在液池不同

高度上的径向分布。图中由于 h = 0.44 m 高度以上

正好有下降管，故其以上高度的径向测点是从 0.04 
m 处开始，即下降管外壁面处。从图中所示曲线可

以看出，由于 h = 0.44 m 高度以上正好位于下降管

出口以上区域。在该区域，径向颗粒浓度在靠近下

降管外壁面区域出现峰值，并且在液面高度处（即

h = 0.6 m）呈现最大值。这是由于气体在穿越液池

时，气泡主要在下降管外壁面附近聚集并向上流动，

为此颗粒在气体的带动下在此区域出现较高浓度分

布。h = 0.36 m 高度正好位于下降管出口下部区域， 

 
图 8  液池径向颗粒浓度分布 

Fig.8  Radial distribution of particles concentration in liquid 
bath (particle size: 80—110 μm) 

颗粒随气体从下降管出口处冲击进入液池。由于颗

粒的惯性作用，在下降管出口下部区域出现较大的

颗粒浓度值。此外，由于液体回流作用，随着液池

高度的降低，径向颗粒浓度逐渐上升并且其波动幅

度相对减弱。 
3.3  气固两相流穿越液池运动过程的数值模拟 

参考上述实验所选用的气液固三相系统以及

所采用的颗粒粒径范围，表 1 给出了数值模拟所用

到的主要计算参数和计算条件。数值模拟所选用的

颗粒粒径及其加入级配如表 2 所示。 

表 1  计算参数 
Table 1  Calculation parameters 

Parameter Value 

gas density/kg·m−3 1.29 

gas viscosity/m2·s−1 2.38×10−5 

gas velocity/m·s−1 1 

particle friction coefficient 0.3 

particle reversion coefficient 0.8 

liquid density/kg·m−3 1.00×103 

liquid viscosity/m2·s−1 1.00×10−6 

particle density/kg·m−3 2.5×103 

time step/s 1.00×10−4 

particle diameter/mm 0.01，0.09，0.3，1，10 

表 2  入口颗粒级配 
Table 2  Particles size grading 

Particle size/mm Grading/% 

0.01 30 

0.09 30 

0.3 20 

1 10 

10 10 
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图 9 显示了数值模拟得到的多种粒径颗粒共存

时的气固两相流在穿越液池过程中不同粒径颗粒的

运动过程及其轨迹。比较前面实验获得的不同粒径

运动图像可知，数值模拟得到的不同粒径颗粒运动

轨迹与实验结果较为接近，这说明数值模拟能够清

晰地预测出气固两相流在穿越液池的过程中固体颗

粒的运动演变过程。而所采用的确定性颗粒轨道模

型，可以更加直观地观测到不同粒径颗粒细微的运

动过程。 

 
图 9  液池内颗粒运动过程的数值模拟 

Fig.9  Numerical simulation results of movement of 
particles in liquid bath 

图 10 给出了数值模拟计算得到的某一时刻气

固两相流穿越液池的气液固三相流动过程。由图可

以清晰直观地看到不同粒径颗粒的运动过程。气固

两相流在穿越液池的过程中，气体进入液池，在液

池内形成大量气泡，而细小粒径颗粒被气泡所挟裹，

并随气体一同钻出液面。同时，液面处气泡破碎所

激发的液滴又将一部分已钻出液面的细小颗粒捕

获，并在重力作用下一同回落至液池。此外，较大

粒径的颗粒则在惯性作用下直接沉降到液池底部。

还有一部分小粒径颗粒则在液池中悬浮并随着液体

的回流而流动。可见，不同粒径颗粒在随气体穿越

液池过程中分别经历了颗粒被气泡挟裹、颗粒在液

体中悬浮和沉降、颗粒被液滴捕获和颗粒完成穿越

液池等多个运动分离过程。最后只有少数细小粒径

颗粒能随气体一同穿越液池并被气体携带进入液面

以上空间而排出。 
3.4  液池内颗粒浓度分布的数值模拟 

图 11 给出了数值模拟得到的不同粒径颗粒在 

 
图 10  气固两相流穿越液池气液固三相流动 

Fig.10  Gas-liquid-solid three-phase flow in process of 
gas-solid flow passing through liquid bath 

 
图 11  不同粒径颗粒沿液池高度方向上的浓度分布的 

数值模拟结果 
Fig.11  Numerical simulation results of distribution of 

different size particles along height direction of liquid path 

沿液池高度方向上的浓度分布。从图中可以看出，

颗粒在液池内同样呈现多峰的波动分布规律。其中，

10 μm 粒径颗粒总体分布较为平缓。300 μm 和 90 
μm 粒径颗粒浓度在液池中的波动较大。由于大粒

径颗粒的沉降性较好，故其浓度的最大峰值出现在

液池底部。而在液面以上的空间（即 0.6 m 高度以

上），主要是 10 μm 颗粒占主，这说明该粒径颗粒

存在随气体一道穿越液池的逃逸现象。 
此外，对比数值模拟与实验结果，两者还存在

一定的差异。分析其原因，在于不论是所加入的颗

粒总量上，还是入口颗粒粒径分布上，由于计算时

间限制，数值模拟还无法与实验实现精确一致。但

是从数值模拟结果可以看出，所得到的颗粒运动分

离过程以及颗粒浓度分布均能够反映出与实验一致

的一般规律，即颗粒分布的波动性，其浓度峰值出

现的位置也基本一致。这在一定程度上证明了本文
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所建立数学模型进行数值预测的合理性。 

4  结  论 

（1）基于 Enler-Lagrange 框架下的气液固三相

数值模拟结果与实验结果均能反映出一致的气液固

三相流动过程和固体颗粒的运动及其分布特征。 
（2）数值模拟结果表明，颗粒在随气体一同

穿越液池的过程中，不同粒径颗粒分别经历了被气

泡挟裹、在液体中悬浮、在液体中沉降、被液滴捕

获和穿越液池等多个运动分离过程。 
（3）液池内不同粒径颗粒浓度沿液池高度方

向和径向均呈现多峰的波动分布特征。 
（4）5～15 μm 粒径细小颗粒在整个液池内的

浓度分布较为均匀。而 380～530 μm 粒径颗粒主要

集中分布在液池底部。 
（5）随着下降管出口静态浸没深度的增加，

液池内颗粒浓度分布趋于平缓。 
（6）随着气体流量的增大，液池内颗粒浓度

呈现液池底部和液面处增高，而液池中部减低的分

布态势。 

符  号  说  明 

d ——颗粒直径，m 

Gij ——颗粒 i 和 j 的相对速度，m·s−1 

Ip ——颗粒的转动惯量，kg·m−2 

Mp ——颗粒所受的合力矩，N·m  

m ——质量，kg 

mtube ——取样管空管质量，kg 

u ——速度，m·s−1 

α ——气相或液相含率 

ρ ——密度，kg·m−3 

ωp ——颗粒的角速度，rad·s−1 

下角标  

g ——气相 

l ——液相 

p ——颗粒相 
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