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基于EMMS介尺度模型的双分散鼓泡流化床的模拟
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摘要： 双分散气固鼓泡流化床中颗粒通常具有不同粒径或密度，导致产生颗粒偏析等现象，影响传递和反应行

为。颗粒分离和混合与气泡运动密不可分，其中相间曳力起关键作用。最近Ahmad等提出了一种基于气泡结构

的双分散介尺度曳力模型，能成功预测双分散鼓泡流化床的床层膨胀系数。本研究耦合该曳力模型与连续介质

方法，模拟了两种不同的双分散鼓泡流化床，通过分析不同流化状态下的气泡运动、颗粒浓度比的轴向分布等

参数，进一步检验模型的适用性。研究表明，当双分散颗粒处于完全流化状态时，耦合双分散介尺度曳力模型

可合理预测不同颗粒的分离现象；而其处于过渡流化状态时，新曳力模型和传统模型均无法获得合理结果，此

时调节固固曳力可改进模拟结果。
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Abstract: Gas-solid bubbling fluidized beds have various industrial applications. The particles involved in
practical applications usually display polydisperse characteristics (having different diameter or densities), resulting
in segregation phenomena and consequently influencing flow hydrodynamics and reaction performance. Particle
separation and mixing are inseparable from bubble motion, where interphase drag plays a key role. Recently,
Ahmad et al. proposed a bubble-based mesoscale drag considering the effect of bidisperse features which is able to
predict the bed expansion of binary bubbling fluidized beds. In this study, in order to investigate the applicability of
the new drag model, two bubbling fluidized beds with different binary particle mixtures are simulated using the
combination of the new drag model and the continuum model. Then, the bubble motion and axial profiles of jetsam
volume ratio under two different fluidization states are mainly analyzed. It is found that the new drag model can
predict well the particle segregation and mixing behaviors when the binary particles are fluidized completely.
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However, when the binary particles are fluidized at the transition state, the new drag model shows poor predictions,
and the solid-solid drag plays a notable role in improving the prediction.
Key words: binary particle mixture; fluidized bed; mesocale; drag; CFD; EMMS

引 言

气固鼓泡流化床在化工、能源等领域具有广泛

应用，如烯烃聚合、煤/生物质燃烧、化学链燃烧、矿

石焙烧等。实际应用中的颗粒通常具有多分散性

（涉及不同颗粒尺寸或密度），导致床内出现颗粒分

离现象[1-6]，影响了相间动量传递和反应行为。

在鼓泡流化床中，颗粒的分离和混合与气泡运

动密切相关。颗粒在气泡的带动下围绕其周围运

动，随后进入尾涡发生混合。随着气泡上升，部分

颗粒从尾涡脱落进入乳化相，其余颗粒继续跟随直

到气泡在床层表面破碎被抛入自由区，颗粒分离随

之发生[7]。在这个过程中，沉降颗粒称为“沉料”

（jetsam），而上浮颗粒称为“浮料”（flotsam）[6]。一般

来说，大而重的颗粒倾向于聚集在床层底部，而小

而轻的颗粒易浮于床层上部。这种由颗粒物性差

异引起的分离现象更多地发生在低速流化床（如鼓

泡床），而在高速流化床中颗粒混合相对较好[8]。深

入理解多分散流态化中的颗粒分离和混合行为对

于反应器的优化设计至关重要。

近年来，随着多相流理论和计算流体力学

（CFD）技术的迅速发展，特别是介尺度理论的兴起，

使得 CFD成为研究多相复杂流动的强大工具。在

各种模拟方法中，连续介质模型（又称多流体模型）

鉴于其较少的计算量被广泛用于工程计算。而在

模拟气固流动时，曳力对于准确捕捉气泡等介尺度

结构起到关键作用。van Wachem等[7]指出，对于双

分散体系，在气速较低时气固曳力对颗粒分离起主

导作用。在过去的十几年中，基于能量最小多尺度

模型（EMMS）的介尺度曳力模型已被成功用于快速

床反应器的模拟[9-11]。随后 Shi等[12-13]采用气泡取代

模型中的颗粒团聚物，发展了适合低速流化床的

EMMS-bubbling模型。上述介尺度曳力模型都基于

均一颗粒的流态化系统，由于单分散和多分散颗粒

的流态化特征具有显著区别[14]，因而有必要在模型

中考虑颗粒的多分散性。最近，Ahmad等 [15-16]在

EMMS-bubbling模型的基础上开发了一种基于双分

散颗粒鼓泡流化床的EMMS曳力模型。在稳态条件

下，计算发现[15]该模型可准确预测单分散和双分散

鼓泡流化床的床层气含率等宏观物理量，而它能否

预测双分散流态化过程中的颗粒分散和混合行为

还需结合CFD进行广泛验证。

本文尝试耦合该曳力模型与连续介质方法，模

拟两种不同的双分散鼓泡流化床。通过分析不同

流化阶段时的气泡运动、颗粒浓度比的轴向分布等

参数，探讨双分散EMMS曳力模型的适用性。

1 数学模型

1.1 控制方程

本模拟采用连续介质模型描述各相运动。连

续介质方法假设控制体微元内的流体和颗粒是连

续且相互间可完全渗透的，建立每一相的瞬时、局

部的守恒方程和相界面的间断关系，然后采用某种

平均方法得到两相流守恒方程和相间作用的表达

式。不同推导过程的差异主要体现在平均的方式、

各种表面作用和相间作用上[17]。下面是最常用的连

续介质多流体模型的控制方程。

连续性方程
∂
∂t (εg ρg ) + ∇∙(εg ρgug ) = 0 (1)
∂
∂t (εsq ρsq ) + ∇∙(εsq ρsqusq ) = 0 (2)

εg +∑εsq = 1 (3)
动量守恒方程
∂
∂t (εg ρgug ) + ∇∙(εg ρgugug ) = -εg∇p + ∇∙τg +

εg ρgg -∑βq (ug - usq )
(4)

∂
∂t (εsq ρsqusq ) + ∇∙(εsq ρsqusqusq ) = -εsq∇p - ∇psq +

∇∙τsq + εsq ρsqg + βq (ug - usq ) + ζpq (usp - usq )
(5)

其中，ττ是应力张量，通常采用牛顿应力形式

τg = εg μg éëê∇ug + (∇ug )
Tù
û
ú - 23 μg (∇∙ug ) I (6)

τsq = εsq μsq éëê∇usq + (∇usq )
Tù
û
ú + εsq (λsq - 23 μsq )∇∙usq I (7)

式中，下角标 g表示气相；s表示固相；q=1，2；
p=2，1。

由于连续介质模型将颗粒相处理为连续相，因

此引入了颗粒压力的概念，需要额外建模。从气体

分子动理论发展而来的颗粒动理论（KTGF）由于其
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可调参数相对较少，被认为是封闭快速颗粒流固相

压力的一种较为可靠的方法[18]。严格来说，当涉及

多种颗粒时，颗粒动理论模型需考虑多种颗粒存在

的影响。目前，对于双分散颗粒的模拟，文献报道

的相关方法主要有三类：①将不同颗粒处理为不同

的相，每一颗粒相各自采用基于均一颗粒的动理论

进行描述，鉴于其收敛性好、计算便利，是目前采用

较多的一种形式[19-20]，也是本模拟采用的方式；②与

第一种方法类似，仍将双分散颗粒处理为两种颗粒

相，颗粒动理论的推导考虑了不同颗粒间的相互作

用，如 Chao等[21]、Lu等[22]发展了针对双分散颗粒的

动理论模型；③将不同颗粒处理为一个混合相，即

采用双流体模型描述两相运动，但颗粒动理论模型

考虑了多分散性带来的影响，如 van Wachem等[7]的

工作。

1.2 气固曳力模型

在气固流态化中，气固相间曳力的数量级远大

于其他气固相间作用力（如 Basset力、虚拟质量力

等，在气固流态化模拟中往往被忽略），且在多数情

况下对模拟结果起到关键作用。相比固相压力，更

多研究聚焦在气固曳力的构建上。最近，Ahmad
等[15-16]针对双分散颗粒流化系统提出了一种考虑介

尺度结构的气固曳力模型，称为双分散 EMMS-
bubbling模型，其曳力系数的计算公式如下

β Eq = ε2g
U slip,q

é
ë (1 - f ) εsfq ( ρsq - ρg ) (asfq + g) +

fεscq ( ρsq - ρg ) (ascq + g)ùû
(8)

式中，Uslip,q是气相和颗粒相 q的表观滑移速度，f
表示密相体积分数，εsf和 εsc分别表示稀相和密相内

的颗粒体积分数，asf和 asc分别是稀相和密相动量方

程中的惯性项。引入Hd表示介尺度结构对曳力系

数的影响，定义为

H dq = β Eq
βwyq

(9)
其中，βwyq为Wen和Yu公式[23]

βwyq = 34 Cd0q
εgεsq ρg || ug - usq

dsq
ε-2.65g (10)

模型的具体公式、相关算法和更具体的介绍可

参考Ahmad等[15-16]的工作。在计算时，双分散流态

化系统的物性和操作参数作为已知条件，通过优化

算法得到不同颗粒的Hd与空隙率的关系式。本研

究采用的Hd关联式列于附录（表A1和表A2）。

本 研 究 还 采 用 Gidaspow 模 型[24] 作 为 对 比 。

Gidaspow模型结合了适用于均匀分布的 Ergun方
程[25]（εg ≤ 0.8）与从散式流化床压降数据关联得到的

Wen和Yu公式[23]（εg > 0.8）。若将该模型推广至双

分散颗粒系统，相当于每一颗粒相均认为是均匀流

化的，不考虑两种颗粒相的相互影响，其表达式

如下[26]

β Gq =
ì

í

î

ï
ï
ïï

ï
ï
ïï

150εsq ( 1 - εg ) μg
εgd2sq

+ 1.75εsq || ug - usq ρg
dsq

εg ≤ 0.8

3
4 Cd0q

εgεsq ρg || ug - usq
dsq

ε-2.65g εg > 0.8
(11)

其中，Cd0q的表达式为

ì

í

î

ïï

ïï

Cd0q = 24 ( )1 + 0.15Re0.687sq
Resq

Resq < 1000
Cd0q = 0.44 Resq ≥ 1000

(12)

其中

Resq = εg ρg || ug - usq dsq
μg

1.3 固固相间作用

由于多流体模型将不同颗粒相分别处理为流

体相，因此与气固相间作用类似，不同固相间也存

在 相 互 作 用 ，其 中 相 互 作 用 系 数 用 ζ 表 示 。

Arastoopour等 [27]认为，固固相间作用对颗粒分离也

起到重要作用。他们基于实验数据关联得到一个

适合稀相输送的固固相间系数表达式。随后，

Syamlal[28]、Gidaspow等[29]相继开展了固固相间作用

力的研究，Chao[30]在 Syamlal模型的基础上考虑长程

颗粒间摩擦作用提出了一个半经验的固固曳力表

达式。到目前为止，固固曳力的研究仍停留在半经

验半理论的水平，缺乏严密的理论推导。本文采用

文献报道中常用的 Syamlal-O’Brien symmetric模
型[31]，其表达式如下

ζpq =
3 ( )1 + epq ( )π

2 + C fr
π2
8 εspεsq ρsp ρsq ( )dsp + dsq 2

g0,pq

2π( ρspd3sp + ρsqd3sq ) ×

|| usp - usq (13)
式中，g0表示径向分布函数，epq表示恢复系数。

Cfr表示不同颗粒间的摩擦系数，取决于颗粒材料、

表面光滑程度和形状。它在Ansys®Fluent的多相

流求解器中的默认值为 0，因为传统的颗粒动理论

假设颗粒是非塑性的光滑球体（无摩擦）。实际上，

摩擦在颗粒长期接触时往往不可忽略。
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2 模拟设置

本模拟采用两种不同的双分散流态化系统进

行模型验证：①系统 1的实验数据来自Marzocchella
等[32]的实验，采用石英砂和玻璃珠颗粒，两者粒径不

同（分别为 125、500 μm），密度相近，其中玻璃珠颗

粒倾向于聚集在下层，称为沉料，石英砂颗粒倾向

于悬浮在上层，称为浮料，两者的颗粒直径比

d2 /d1 = 4（下角标 1、2分别表示浮料和沉料）；②系

统 2的实验数据来自Olivieri等[33]的实验，采用石英

砂颗粒和硅胶，两者粒径分别为 125、375 μm，密度

分别为 2600、600 kg·m-3，两种颗粒的粒径比和密度

比分别为 d2 /d1 ≈ 0.33和 ρ2 /ρ1 ≈ 4.3，更详细的物性

列于表1。

图 1描绘了两个系统采用的流化床几何构体

和尺寸。Joseph等 [8]和Marzocchella等 [32]指出，不同

于单分散颗粒的流化过程，双分散颗粒的流化依

次经历固定床、过渡流化状态和完全流化状态。

为验证双分散 EMMS-bubbling模型在不同流化阶

段的适用性，本模拟分别选取了处于过渡流化和

完全流化状态时的操作条件进行模型验证。对于

系统 1，选取了表观气速为 0.07 m·s-1和 0.09 m·s-1
的两个操作点（0.07 m · s-1 处于过渡流化区域，

0.09 m·s-1处于完全流化区域），初始堆料高度为

0.135 m，沉料的体积比 X20=0.5（X2=沉料颗粒体积/
沉料和浮料的体积分数之和，下角标 0表示初始

状态，下角标 2表示沉料）；对于系统 2，选取了表

观气速为 0.032 m·s-1和 0.152 m·s-1的两个操作点

（0.032 m·s-1处于过渡流化区域，0.152 m·s-1处于

完全流化区域），初始堆料高度为 0.4 m，沉料的体

积比 X20=0.2。表 2列出了本模拟所采用的操作

条件。

采用 Gambit®2.4对上述两个流化床进行了

几何构体和均匀网格划分。由于二维模拟可得到

与三维模拟接近的流动结果 [34]，为节省计算量，本

研究均采用二维模拟。流化床底部设为均匀进

气，顶部设为压力出口，壁面条件设为无滑移。初

始时，两种颗粒均匀混合，模拟时间步长为 0.0001
s。 详 细 的 模 拟 设 置 列 于 表 3，相 关 公 式 见 文

献[18]。
3 结果讨论

3.1 网格无关性测试

选取系统 1进行了网格无关性测试。选取的三

组网格尺寸分别为 5 mm ×5 mm、3 mm ×3 mm和 2
mm ×2 mm，对应网格数分别为 2400、6680和 15000

表1 两个双分散流态化系统的物性参数

Table 1 Material properties used in two systems of binary
particle mixtures

参数

系统1
系统2
Sauter平均粒径/μm
球形度

密度/(kg·m-3)
Geldart分类

终端速度/(m·s-1)
最小流态化速度/(m·s-1)

石英砂

（silica sand）
√ (浮料)
√ (沉料)
125
≈1
2600
B
0.80
0.022

玻璃珠

（glass bead）
√ (沉料)

500
1
2540
B
4.10
0.23

硅胶

（silica gel）

√ (浮料)
375
≈1
600
A-B
1.25
0.032

图1 模拟采用的气固流化床几何构体（单位：m）
Fig.1 Schematic diagram of simulated gas-solid fluidized beds

(unit: m)
表2 两个双分散流态化系统的操作条件

Table 2 Operating conditions for two systems of binary
particle mixtures

操作参数

颗粒堆料量/kg
沉料的初始体积比X20

初始堆料高度/m
表观气速/(m·s-1)

系统1
2.8
0.5
0.135
0.07,0.09

系统2
2.85
0.2
0.4

0.032,0.152
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个。表观气速为 0.09 m·s-1，气固曳力采用Gidaspow
模 型 ，固 固 相 间 作 用 力 采 用 Syamlal - O’Brien

symmetric模型。初始时，两种颗粒在床内均匀分

布。随着计算推进，床层逐渐膨胀，两种颗粒开始

分离，跟踪床内某个高度（这里选为无量纲高度H=
0.8）的X2，待其达到稳定后，再继续计算 10 s进行时

均数据统计。表 4列出了时均全床平均气含率以及

H=0.8时对应的X2。可看到，随着网格的减小，全床

平均气含率和 X2均发生变化，但变化幅度趋于减

小。在以下模拟中，选择的网格尺寸为 3 mm ×3
mm。

3.2 床层膨胀过程

图 2比较了采用两种不同曳力模型时系统 1在
表观气速 0.09 m·s-1时的床层膨胀过程。可看到，气

泡先在入口附近处生成，相对较小。随着时间的推

进，气泡逐渐上升，同时体积不断增大，床层高度也

随之上升。气泡在到达床层表面时发生破裂，床层

表3 模拟的具体设置

Table 3 Simulation settings
Parameter

transient formulation
pressure-velocity coupling
gradient discretization
momentum discretization
volume fraction discretization
granular temperature
granular viscosity
granular bulk viscosity
frictional viscosity
angle of internal friction
frictional pressure
frictional modulus
friction packing limit
solid pressure
radial distribution
elasticity modulus
gas-solid drag

solid-solid interaction
packing limit
restitution coefficient
physical time step

Specification
second-order implicit
phase coupled SIMPLE
green-Gauss cell based
second-order upwind
quick
algebraic
Syamlal-O’Brien
Lun-et-al
Schaeffer
30
based-ktgf
derived
0.5
Lun-et-al
Ma-Ahmadi
derived
binary EMMS-bubbling or Gidaspow
model

Syamlal-O’Brien symmetric model
0.62
0.9
0.0001 s

图2 系统1的气含率分布的演化(Ug=0.09 m·s-1)
Fig.2 Evolution of distribution of gas holdup for system 1 (Ug=0.09 m·s-1)

表4 不同网格下的全床平均气含率和某截面高度的X2

Table 4 Average gas volume fraction and X2 at height of
0.8 under three grid resolutions

网格尺寸

5 mm ×5 mm
3 mm ×3 mm
2 mm ×2 mm

全床平均气含率

0.8063
0.8077
0.8081

H=0.8对应的X2
0.4460
0.4572
0.4610
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高度随后下降，逐渐趋于稳定。相比采用Gidaspow
模型预测的膨胀过程，采用双分散 EMMS-bubbling
模型的算例更早地捕捉到气泡的生成和上升，在

0.7 s时大气泡在床层表面发生了破碎，而采用

Gidaspow模型的算例在 0.8 s时才捕捉到气泡破碎

现象。

图 3展示了系统达到稳定时的气含率分布情

况。由图 3看到，采用Gidaspow模型预测得到的床

层膨胀高度均高于采用双分散 EMMS-bubbling模
型预测的高度，这是因为Gidaspow模型忽略了介尺

度结构的影响，过高预测了气固相间作用力，从而

导致床层膨胀高度预测偏高。

3.3 完全流化状态下的颗粒分离

气泡运动造成不同颗粒的分离，图 4展示了Ug=
0.09 m·s-1时系统 1内两种颗粒空间分布的演化过

程。由实验获知，系统 1在Ug=0.09 m·s-1时处于完

全流化状态。从图 4看到，当气体通入后，小颗粒率

先离开床层底部，在气泡的携带下逐渐在床层上部

聚集。而大颗粒在 0.7 s时仍有少量堆积在床层底

部壁面附近处于未流化状态，直到 1 s时才完全流

化。由上可知，在表观气速 0.09 m·s-1的条件下，尽

管两种颗粒最后都达到完全流化状态，但小颗粒的

流化先于大颗粒。

随后统计了在完全流化状态下两个双分散系

统的X2的轴向分布。如图 5所示，其中横向坐标X2
表示沉降颗粒与全部颗粒的体积比（图中竖直虚线

为 X2的初值，可表示均匀混合状态）。从图中可看

到，在双分散系统处于完全流化状态时，采用双分

散 EMMS-bubbling模型得到的 X2轴向分布与实验

吻合很好，而采用Gidaspow模型预测得到的X2轴向

分布曲线更接近于初始分布曲线，与实验值有明显

偏差。

3.4 过渡流化状态下的颗粒分离

当上述两个系统的操作气速分别降至 0.07、
0.032 m·s-1时，由实验可知它们都处于过渡流化状

态。图 6展示了过渡流化状态下两个系统的沉降颗

粒体积比 X2 的轴向分布，可看到，采用双分散

EMMS-bubbling模型和 Gidaspow模型得到的 X2轴
向分布曲线都与实验值偏差较大。相比较于实验

值，模拟值与均匀混合线更为接近，尤其对于

系统1。

图3 系统稳定后采用不同曳力模型得到的

气含率分布

Fig.3 Distribution of gas holdup for systems 1 and 2 when
reaching quasi-steady state using both gas-solid drag models

图4 系统1的固相体积分数的演化过程（Ug=0.09 m·s-1）
Fig.4 Evolution of distribution of solid volume fraction for system 1 (Ug=0.09 m·s-1)
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已有研究表明[7-8]，除气固曳力外，固固相互作

用力对颗粒分离也起着重要作用。上述模拟中采

用是 Syamlal-O’Brien symmetric 固固作用力模型。

在该模型前乘以校正系数 K，通过调节 K值改变固

固作用力，考察其对颗粒分离行为预测的影响。

首先考察了系统 1（Ug=0.07 m·s-1），气固曳力模

型采用双分散EMMS-bubbling模型，而固固相互作

用系数的校正值 K分别设为 0、0.001、0.005、1和 4，
得到的X2轴向分布如图 7所示。从图中可看到，随

着K值的不断增大，X2轴向分布曲线逐渐趋于完全

混合线，即固固间作用力增强，不同颗粒容易混合；

随着K值的不断减小，颗粒分离明显，当K=0时，意

味着两种颗粒间无相互作用力，此时在流化床上部

全部是上浮颗粒（X2=0），流化床的底部全部是沉降

颗粒（X2=1）。上述结果表明，在过渡流化区，固固相

互作用力对不同颗粒的分离和混合行为的预测起

到重要作用。

此外，可以发现，当 K=0.005时，模拟结果与实

图5 完全流化状态下沉降颗粒体积比的轴向分布

Fig.5 Axial profiles of volume ratio of jetsam fluidized completely

图6 过渡流化状态下沉降颗粒体积比的轴向分布

Fig.6 Axial profiles of volume ratio of jetsam fluidized at transition state
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验数据最接近。此时，改变气固曳力（将双分散

EMMS-bubbling模型改为Gidaspow模型），比较两者

结果（图 8），发现采用双分散 EMMS-bubbling气固

曳力模型得到的X2曲线与实验值更接近。

同理，对系统 2也进行了类似考察（Ug=0.032 m·
s-1），气固曳力仍采用双分散 EMMS-bubbling模型，

改变K值调节固固相互作用力。如图 9所示，当K=
0.1时，X2的轴向分布预测值与实验数据吻合很好。

该K值与系统 1（K=0.005）有所差异，这是因为固固

相互作用系数依赖于颗粒物性以及颗粒组分比值。

从上述结果可知，当系统处于过渡流化状态时，校

正系数 K值设成小于 1时的预测值与实验相符，这

是因为此时部分颗粒处于未流化状态，部分沉降颗

粒未与上浮颗粒进行有效接触，而固固相互作用力

的推导基于完全流化的假设，此时适当减小固固作

用力有利于改进模拟结果。

4 结 论

本文耦合多流体模型和最新发展的双分散

EMMS-bubbling曳力模型，模拟了两个双分散颗粒

鼓泡流化床，检验了新曳力模型在不同双分散体系

以及不同流化状态下的适用性，结论如下。

(1)当双分散颗粒处于完全流化状态时，采用双

分散 EMMS-bubbling曳力模型可合理预测两个不

同双分散系统的床层膨胀过程和颗粒分离现象。

而采用传统的不考虑介尺度结构影响和双分散特

征的曳力模型（如Gidaspow模型）预测得到的颗粒

分离行为与实验偏差大。

(2)当双分散颗粒处于过渡流化状态时，采用双

分散 EMMS-bubbling曳力模型和 Gidaspow模型预

测得到的颗粒分离行为均与实验值偏差较大。此

时，调节固固相互作用系数可改变颗粒分离曲线，

当其校正值小于1时，与实验值较为接近。

(3)当模拟双分散/多分散流态化系统时，需首先

图7 不同K值下的沉降颗粒体积比X2的轴向分布

（系统1：Ug=0.07 m·s-1）
Fig.7 Axial profiles of volume ratio of jetsam

(system 1: Ug=0.07 m·s-1)

图8 采用不同气固曳力模型的X2轴向分布

（系统1：Ug=0.07 m·s-1，K=0.005）
Fig.8 Comparison of axial profiles of volume ratio of jetsam

using different gas-solid drag models
(system 1: Ug=0.07 m·s-1, K=0.005)

图9 不同K值下的沉降颗粒体积比X2的轴向分布

（系统2：Ug=0.032 m·s-1）
Fig.9 Axial profiles of volume ratio of jetsam

(system 2: Ug=0.032 m·s-1)
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判断其所处的流化状态，然后再选择相应的物理模

型。本研究模拟了两个双分散颗粒流化系统（涉及

A类颗粒和B类颗粒），模型是否适用于更多的颗粒

组合有待进一步检验。

(4)目前的气固曳力模型基于颗粒完全流化假

设，未来还需考虑更多因素拓展其适用性。

符 号 说 明

Cd0——单颗粒曳力系数

Cfr——摩擦系数

d——直径，m
e——恢复系数

f——密相体积分数

g0——径向分布函数

Hd——非均匀结构因子

p——压力，Pa
Re——Reynolds数
t——时间，s

Uslip,q——气相和颗粒相 q的表观滑移速度，m·s-1
u——真实速度，m·s-1
X2——沉降颗粒体积占沉料和浮料颗粒总体积的

比例

β——曳力系数，kg·(m3·s)-1
ε——体积分数

ζ——固固曳力系数

μ——动力黏度系数，Pa·s
ρ——密度，kg·m-3

tt——应力张量，Pa
下角标

c——密相

f——稀相

g——气相

q,p——第 q、p种组分

s——固相
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附 录
表A1 系统1的非均匀结构因子Hd

Table A1 Heterogeneity indexes for system 1

公式

Ug=0.07 m·s-1

Hd1 =

ì

í

î

ï

ï

ï

ï

ï

ï

ï

ï
ïïï
ï

ï

ï

ï

ï

ï

ï

ï

ï

ï

ï
ïïï
ï

ï

ï

1
0.1416 + 1.0033

1 + ( )εg
0.4378

24.9252

-0.0655 + 0.2620
1 + ( )εg

0.6719
7.5982

9.3577 - 9.3565
1 + ( )εg

2.2117
4.7642

1

Hd2 =

ì

í

î

ï

ï

ï

ï

ï

ï
ïï
ï
ï

ï

ï

ï

ï

ï

ï
ïï
ï
ï

1
-0.4785 + 5.9240

1 + ( )εg
0.3393

12.2579

196.3327 - 196.3325
1 + ( )εg

3.0182
4.6635

1

Ug=0.09 m·s-1

Hd1 =
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1
0.1416 + 1.0033

1 + ( )εg
0.4378

24.9252

-0.0655 + 0.2620
1 + ( )εg

0.6719
7.5982

9.3577 - 9.3565
1 + ( )εg
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Hd2 =
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1
-0.4785 + 5.9240

1 + ( )εg
0.3393

12.2579

82.1341 - 82.1335
1 + ( )εg

2.6842
4.6842

1

范围

0.4 ≤ εg < 0.4098
0.4098 ≤ εg < 0.5

0.5 ≤ εg < 0.69

0.69 ≤ εg < 0.9997

0.9997 ≤ εg ≤ 1

0.4 ≤ εg < 0.4017
0.4017 ≤ εg < 0.4401

0.4401 ≤ εg < 0.9997
0.9997 ≤ εg ≤ 1

0.4 ≤ εg < 0.4098
0.4098 ≤ εg < 0.5

0.5 ≤ εg < 0.69

0.69 ≤ εg < 0.9997

0.9997 ≤ εg ≤ 1

0.4 ≤ εg < 0.4017
0.4017 ≤ εg < 0.4401

0.4401 ≤ εg < 0.9997

0.9997 ≤ εg ≤ 1

表A2 系统2的非均匀结构因子Hd

Table A2 Heterogeneity indexes for system 2

公式

Ug=0.032 m·s-1

Hd1 =
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2.5967
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Ug=0.152 m·s-1

Hd1 =
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1

范围

0.4 ≤ εg < 0.4017

0.4017 ≤ εg < 0.4401

0.4401 ≤ εg < 0.9997

0.9997 ≤ εg ≤ 1

0.4 ≤ εg < 0.41

0.41 ≤ εg < 0.5

0.5 ≤ εg < 0.72

0.72 ≤ εg < 0.9997

0.9997 ≤ εg ≤ 1

0.4 ≤ εg < 0.4017
0.4017 ≤ εg < 0.4401

0.4401 ≤ εg < 0.9997

0.9997 ≤ εg ≤ 1

0.4 ≤ εg < 0.4098
0.4098 ≤ εg < 0.5

0.5 ≤ εg < 0.69

0.69 ≤ εg < 0.9997
0.9997 ≤ εg ≤ 1
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