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基于 ＣＦＤ 对小管径粒径比填料床填料
结构的优化

梁　 爽ꎬ许松林∗

(天津大学化工学院ꎬ天津 ３００３５０)

摘要:为探究填料方式即内部结构不同对内部压降影响并得到最优填料结构ꎬ利用 ＣＦＤ Ｆｌｕｅｎｔ １６􀆰 ２ 对管径粒径比 Ｄ / ｄ ＝
２􀆰 １５ 下不同内部结构的细长填料床进行数值模拟ꎬ３ 种模型局部径向空隙率分布均与实验结果吻合良好ꎮ 模拟结果表明ꎬ细长

填料床内局部压力与速度分布存在不均性ꎻ单一 Ｄ / ｄ 下ꎬ大空隙率的内部结构或中空通道的存在均可有效降低压降ꎬ且进口速

度越大对压降影响越大ꎻ经综合分析ꎬ该 Ｄ / ｄ 下存在中空通道的结构性能最佳ꎮ 根据模拟结果得到低 Ｄ / ｄ 下压降计算公式ꎬ与
实验值进行比较ꎬ平均误差约为 １１􀆰 ２％ꎮ
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　 　 小直径比(１<Ｄ / ｄ<３ꎬＤ 为管道直径ꎬｄ 为填料

颗粒直径)细长填料床可显著降低压降、保证温度

均匀性、加强径向传热[１]ꎬ可用于催化反应器、高热

负荷填料床、核反应堆冷却器、色谱柱或作为组合填

料床的单元ꎬ如在细长色谱填料床内ꎬ压力的降低可

有效改善色谱柱的选择性、组分保留时间等ꎮ Ｃａｌｉｓ
等[２]和 Ｒｏｍｋｅｓ 等[３]分别采用 ＣＦＤ 模拟和实验的方

法对低 Ｄ / ｄ 复合结构填料床进行了流动和传热特

性的探究ꎬ结果表明ꎬ细长填料床可明显降低压降ꎬ
改善流体流动和传热特性ꎮ

填料床直径比、颗粒粒径、颗粒粗糙度、内部床

层结构等因素均会对其特性产生影响ꎮ 细长填料床

因管壁效应的放大及主导作用ꎬ内部床层结构将变

得极为重要ꎬ其变化将直接影响填料床性能ꎮ 目前

文献大多对不同 Ｄ / ｄ 下填料床进行探究ꎬ对内部床

层结构的研究较少ꎮ 实验法探究内部结构ꎬ无法

观察内部颗粒排布ꎬ了解内部流动特性ꎻ采用模拟

方法进行前期探究是理想的ꎬ得到某一 Ｄ / ｄ 下最

适颗粒排布结构不仅可以为实验提供准确的模型

与数据ꎬ也可以为低 Ｄ / ｄ 固定床的设计提供精确

的信息ꎮ
选取代表性直径比 Ｄ / ｄ ＝ ２􀆰 １５ꎬ利用 ＣＦＤ 法进
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行数值模拟ꎮ 该比值下ꎬ粒子在同一平面内恰好呈

正三角形稳定排布ꎮ 建立不同粒子排布模型ꎬ探究

同一 Ｄ / ｄ 下内部结构对流体流动及压降的影响ꎬ得
到最适填料结构ꎬ在考虑内部结构的前提下ꎬ得到适

用于细长填料床的压降计算方程ꎬ并用已有实验数

据进行验证ꎮ

１　 物理模型建立

１􀆰 １　 模型建立

以单一粒径 ｄ ＝ １０ ｍｍ 球形颗粒作为填料粒

子ꎬ建立在 Ｄ / ｄ＝ ２􀆰 １５ 下不同粒子排布方式物理模

型ꎬ考虑计算时间及计算机负荷ꎬ仅对填料床的一段

进行模拟ꎬ见图 １ꎮ 模型 Ａ 排布最结构化ꎬ每一层均

为呈正三角形排布的 ３ 个粒子且层层相同ꎬ中心存

在中空通道且三角形与管壁之间形成宽阔旁路ꎻ模
型 Ｂ 与随机填料基本相同ꎬ排列最紧凑ꎬ每层粒子

呈正三角形排布ꎬ上层粒子为下层旋转 １８０°所得ꎻ
模型 Ｃ 颗粒最少排布最松散ꎬ第一层 ３ 个颗粒正三

角形排布ꎬ邻层仅 １ 个粒子且在第一层三角形中心

处ꎬ之后依此类推ꎬ无中心通路但存在单颗粒子层ꎮ
为减小进出口处影响ꎬ在进口、出口处分别设置长度

为 ３ｄ 和 ５ｄ 的空白段ꎮ

图 １　 ３ 种模型内部结构的俯视图及三维示意图

１􀆰 ２　 网格划分

网格划分是决定后续计算成功与否以及数据好

坏的重要一步ꎬ经过网格独立性分析并综合考虑计

算时间与计算机负荷ꎬ采用的计算域网格划分相关

参数列于表 １ 中ꎬ体网格划分采用多面体网格ꎮ
表 １　 计算域网格划分相关参数

　 　 　 　 项目 参数

最大网格边缘大小 ０􀆰 ００１ ｍ

最小网格边缘大小 ０􀆰 ０００２ ｍ

狭缝处网格数量 ４

表面增长率 １􀆰 １

边界层层数 ２

边界层厚度 最小网格边缘大小的 １０％

修正接触点处的最小距离 最大网格边缘大小的 １２％

１􀆰 ３　 接触点处处理

颗粒间以及颗粒与管壁间接触点处网格的处理

是一关键点ꎬ该处网格高度扭曲、质量差会导致后续

计算收敛性出现问题ꎮ 很多学者[４－６] 对此进行研

究ꎬ现选取 Ｅｐｐｉｎｇｅｒ[６]方法ꎬ将接触点处圆弧面进行

“磨平”处理ꎬ使接触点处呈现一个小的间隙ꎬ有效

提高接触点处网格质量且不需要后续参数修正ꎬ见
图 ２ꎮ

图 ２　 接触点处处理结果示意图

２　 计算条件

本实验是以水(密度 ρ ＝ ９９８􀆰 ２ ｋｇ / ｍ３ꎬ黏度 μ ＝
０􀆰 ００１ ００３ Ｐａ􀅰ｓ)为流体的单相流动ꎬ假设其等温不

可压缩ꎮ 操作压力为一个大气压ꎬ管壁和颗粒表面

设置为“无滑移”壁面(“ｎｏ－ｓｌｉｐ”ｗａｌｌ)ꎻ入口边界条

件为速度入口( ｖｅｌｏｃｉｔｙ － ｉｎｌｅｔ)ꎻ出口边界条件为压

力出口(ｐｒｅｓｓｕｒｅ－ｏｕｔｌｅｔ)ꎬ出口压力 ０􀆰 １ ＭＰａꎮ 湍流

模型为 ｓｔａｎｄａｒｄ ｋ－ｅｐｓｉｌｏｎ 模型ꎬ压力速度耦合采用

ＳＩＭＰＬＥ 算法ꎬ求解过程均采用二阶迎风格式离散

法(ｓｅｃｏｎｄ ｏｒｄｅｒ ｕｐｗｉｎｄ)ꎬ全部控制方程的残差小于

１０－６时认为其收敛ꎮ 每一种模型均以 ６ 个不同的进

口速度进行模拟ꎮ

３　 结果与讨论

３􀆰 １　 全局空隙率和局部径向空隙率

局部空隙率 ε( ｒ)可由式(１)计算:
ε( ｒ) ＝ Ａｆｌｕｉｄ( ｒ) / Ａｃｙｌ( ｒ) ＝ Ａｆｌｕｉｄ( ｒ) / ２πｒＬ (１)

式中ꎬＡｆｌｕｉｄ为流体圆柱壳面积ꎻｒ 为圆柱体半径ꎻｈ 为

填料床高度ꎮ
全局空隙率 ε 是反映填料床内部结构重要参

数ꎬ可通过对径向空隙率 ε( ｒ)积分得到ꎬ也可由式

􀅰６１２􀅰
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(２)计算:
ε ＝ Ｖｆｌｕｉｄ / πｒ２Ｌ (２)

式中ꎬＶｆｌｕｉｄ为流体体积ꎮ
Ｄｉｘｏｎ[７]在修正全局空隙率 ε 计算公式时发现ꎬ

Ｄ / ｄ 减小ꎬ管壁效应影响增加ꎬ全局空隙率 ε 将会增

大ꎮ ３ 种排布方式下的全局空隙率 ε 见表 ２ꎮ
表 ２　 ３ 种模型的全局空隙率 ε

模型 Ａ Ｂ Ｃ

总空隙率 ε ０􀆰 ５６９２ ０􀆰 ４９９１ ０􀆰 ６３２７

由图 ３ 可知ꎬ３ 个模型局部空隙率变化整体趋

势一致ꎬε( ｒ)随着与管壁距离增大而呈现先减小后

增大的趋势ꎮ 在标准壁面距离 ｚ ＝ ０ 时ꎬε( ｒ) ＝ １ꎻｚ
增大ꎬε( ｒ)减小ꎬ在与壁面距离约为颗粒半径处得

到 ε( ｒ)最小值ꎬ后越接近管中心ꎬε( ｒ)越大ꎮ 标准

壁面距离 ｚ 可由式(３)计算:
ｚ ＝ (Ｒ － ｒ′) / ｄ (３)

式中ꎬＲ 为管道半径ꎻｒ′为径向坐标ꎮ

１—模型 Ａꎻ２—模型 Ｂꎻ３—模型 Ｃꎻ４—ｄｅ Ｋｌｅｒｋꎻ５—Ｍｕｅｌｌｅｒ

图 ３　 ３ 种模型局部空隙率分布与实验、经验

公式计算结果对比图

Ａ 因中心通道的存在ꎬ中心处 ε( ｒ)几乎为 １ꎻＢ
在约为颗粒半径处取得了 ３ 种排布中 ε( ｒ)最小值ꎻ
Ｃ 无中空通道ꎬ中心处 ε( ｒ)较低且因中心颗粒的出

现而导致 ε( ｒ)急剧减小出现转折点ꎮ 将 ３ 种模型

曲线与 Ｍｕｅｌｌｅｒ[８]实验结果和 ｄｅ Ｋｌｅｒｋ[９]经验方程比

较ꎬ整体趋势吻合良好ꎬ证明本实验模型的合理性及

可行性ꎮ
３􀆰 ２　 压力及速度分析

由图 ４ 可知ꎬ３ 种模型轴向上压力呈递减趋势ꎬ
宽阔旁路及中间通道是流体流动的主要区域ꎬ局部

压力分布不均ꎬ颗粒间隙及管壁与颗粒间隙处流动

弱ꎬ颗粒尾部因回流与滞流有负压出现ꎮ 以上下两

层为一个单元对 ３ 种填料床压力分布进行分析ꎬＡ
[图 ４(ａ)]流动路径简单阻力小ꎬ压力损失少且整

体分布较均匀ꎬ颗粒前端与流体碰撞处存在压力激

增点ꎮ Ｂ[图 ４(ｂ)]流体在颗粒缝隙中进行绕流ꎬ压
力损失大且分布高度不均ꎬ每层三角形中心处流体

分布较多ꎬ可观察到压力上升ꎮ Ｃ[图 ４(ｃ)]因存在

单颗粒层ꎬ有效减小填料床内阻力ꎬ流体多从此处流

过ꎬ压力损失小ꎬ粒子前端存在压力激增点ꎮ 由分析

知ꎬＢ 内路径曲折不存在宽阔通路ꎬ阻力最大即压降

最大ꎬ达其他 ２ 种模型的 ３ 倍ꎮ Ａ 与 Ｃ 局部压力分

布不均情况较为改善ꎬ压降相差约为 １００ Ｐａꎬ但二者

压降低的原因不同:Ａ 中间通路有效分担压降且颗

粒数没有减少ꎻＣ 空隙率最大ꎬ单颗粒层的存在使流

体流动空间最多ꎬ３ 种模型内压降 Ｂ>Ａ>Ｃꎮ

(ａ)模型 Ａ (ｂ)模型 Ｂ (ｃ)模型 Ｃ

图 ４　 ３ 种模型在 ｕ＝ ０􀆰 ３ ｍ / ｓ 的表观进口速度下ꎬ
ｙ＝ ０ 截面上的压力分布

以不同进口速度为例ꎬ将 ３ 种填料结构下局部

速度大小进行对比ꎬ见图 ５ꎮ 填料床内速度分布不

对称且速度越大越明显ꎬ证明其内部速度分布的高

　 　 　 　 　 　 　

(ａ)表观进口速度 ｕ＝ ０􀆰 ３ ｍ / ｓ

(ｂ)表观进口速度 ｕ＝ ０􀆰 ６ ｍ / ｓ

１—模型 Ａꎻ２—模型 Ｂꎻ３—模型 Ｃ

图 ５　 ３ 种模型在不同的表观进口速度下ꎬ
局部速度分布对比图
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现代化工 第 ３９ 卷第 ５ 期

度不均性ꎮ Ｂ 因内部阻力大ꎬ局部流体速度取得三

者最大值ꎬ壁面附近速度可达 １􀆰 ４０ ｍ / ｓ 和 ２􀆰 ６１ ｍ / ｓꎻ
Ａ、Ｃ 速度变化幅度较小且 Ａ 内部速度分布情况明

显优于 Ｃꎬ流体流动稳定平缓ꎬ３ 种模型局部速度大

小为 Ｂ>Ａ>Ｃꎬ与压力分布相符ꎮ
３􀆰 ３　 ３ 种模型分析对比及优化

如图 ６ꎬ随进口表观速度增长ꎬ填料床内压降呈

指数型上升ꎬ进口速度越大ꎬ３ 种模型压降差异越

大ꎮ 综合分析可知:Ｂ 压降变化梯度最大ꎬ相同进口

速度下ꎬ流体流动阻力、压降最大ꎻＡ 存在明显中空

通路ꎬ粒子数量与 Ｂ 相同ꎬ但压降仅为 Ｂ 的 １ / ３ꎬ中
空通道有效降低了填料床内阻力ꎬ该结论与 Ｇｕｏ
等[１０]的实验吻合ꎮ Ｃ 空隙率最大即流体流动空间

最大ꎬ压降最小ꎬ说明空隙率是影响填料床内部压降

的因素ꎮ

１—模型 Ａꎻ２—模型 Ｂꎻ３—模型 Ｃ

图 ６　 ３ 组模型速度－压降对比图

值得注意的是ꎬ若仅考虑空隙率大小对内部压

降的影响ꎬＡ 内压降应明显高于 Ｃꎬ模拟结果并非如

此ꎬ推断细长填料床内中空通道存在与否与空隙率

大小 ２ 个因素共同决定填料床内压降大小ꎮ 本实验

中ꎬＡ 压降大小略高于 Ｃꎬ证明 Ｄ / ｄ ＝ ２􀆰 １５ 时ꎬ中空

通道虽可减小阻力ꎬ但空隙率仍是影响压降大小的

主要因素ꎮ 推断当 Ｄ / ｄ ＝ ２􀆰 １５ 增大至某一临界值ꎬ
使 Ａ 内中空通路变宽ꎬ内部压降极有可能低于同等

条件下 Ｃ 内的压降ꎮ
针对 Ｄ / ｄ＝ ２􀆰 １５ 下 ３ 种内部结构的细长填料

床ꎬ拟选择结构型填充 Ａ 模型为最优填料结构ꎮ 其

以不减少催化粒子为前提ꎬ因存在中空通道这一特

殊结构而有效地降低了压降ꎮ 对于高热负荷反应

器ꎬ中空通路内流体可带走多余热量ꎬ保证温度的均

匀性ꎮ 在应用中ꎬ细长填料床内引入该结构将大大

优化其性能ꎮ
３􀆰 ４　 摩擦因子对比及公式拟合

大量学者提出公式来预测填料床内压降ꎮ 标志

性且运用最广泛的压降计算公式是适用于较大 Ｄ /

ｄ、低雷诺数的 Ｅｒｇｕｎ[１１] 方程ꎬ其可由无量纲的摩擦

因子 ｆｖ 表示为式(４):
－ (ΔＰ / Ｌ) ＝ ｆｖμ[(１ － ε) ２ / ε３] (ｕ / ｄ２) (４)
ｆｖ ＝ ａ ＋ ｂＲｅｍ 　 ａ ＝ １５０ꎬｂ ＝ １􀆰 ７５ (５)

Ｒｅｍ ＝ ρｄｕ / [μ(１ － ε)] (６)

式中ꎬΔＰ 为压降ꎻＬ 为床层高度ꎻａ 为黏性阻力系

数ꎻｂ 为惯性阻力系数ꎻＲｅｍ 为修正雷诺数ꎮ
由图 ７ 可知ꎬＥｒｇｕｎ 方程预测值过高ꎬＣａｒｍａｎ[１２]

及 Ｔａｌｌｍａｄｇｅ[１３]方程均忽略内部结构变化对压降影

响而无法进行准确预测ꎮ 在细长填料床、高雷诺数

的条件下ꎬＥｒｇｕｎ 方程已完全不适用ꎬ其第二项即惯

性项造成计算出的摩擦因子过高ꎮ

１—模型 Ａꎻ２—模型 Ｂꎻ３—模型 Ｃꎻ４—Ｅｒｇｕｎꎻ

５—Ｃａｒｍａｎꎻ６—Ｔａｌｌｍａｄｇｅ

图 ７　 ３ 种模型与现有公式的 Ｒｅｍ－ｆｖ 对比图

本实验在高雷诺数下进行模拟ꎬ考虑内部结构

将空隙率引入参数 ｂꎬ对惯性阻力系数 ｂ 进行修正ꎮ
假设:

ｂ ＝ ａε２ ＋ ｂε ＋ ｃ (７)

　 　 经多元回归分析ꎬ得到压降计算方程(８):
ｆｖ ＝ １５０ ＋ (６１２􀆰 ６５ε２ － ７０１􀆰 ７２ε ＋ ２０４􀆰 ５２)Ｒｅ０􀆰 ８ｍ (８)

　 　 将式(８)计算结果与 Ｇｕｏ 等[１４] 实验值进行对

比ꎬ整体吻合良好ꎬ平均误差在 １１􀆰 ２％左右ꎬ见图 ８ꎮ

图 ８　 实验结果与公式计算结果对比图

４　 结论

基于细长填料床(１<Ｄ / ｄ<３)的应用前景ꎬ采用

ＣＦＤ 方法研究细长填料床内部结构的变化对压降

产生的影响ꎬ探究可以有效减小内部压降的最适填

􀅰８１２􀅰
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料结构ꎬ得到的结论如下ꎮ
(１)细长填料床内部结构的变化会对管内压降

造成明显影响ꎬ单一 Ｄ / ｄ 下ꎬ大空隙率内部结构或

中空通道的存在均可有效降低压降ꎬ且进口速度越

大对压降影响越大ꎮ 本文中拟选择模型 Ａ 为最适

合的填料结构ꎮ
(２)本实验模型 Ａ、Ｂ 均存在中空通路ꎬ减小压

降的能力与其宽度有关ꎮ 结果表明ꎬ在实验 Ｄ / ｄ
下ꎬ空隙率对压降的影响作用大于中空通路ꎬ推断在

细长填料床中存在 Ｄ / ｄ 的临界值ꎬ超过这一数值中

空通路结构将起主要作用ꎬ在今后的工作中将针对

该问题进行进一步探究ꎮ
(３)现有公式不能用来预测细长填料床内压降

大小ꎬ在考虑内部结构的前提下ꎬ拟合得到压降计算

公式ꎬ并用实验值进行验证ꎬ平均误差约为 １１􀆰 ２％ꎮ
(４)最优结构下的细长填料床可显著降低压

降ꎬ可将其用于微型填料反应器、色谱柱、高热负荷

填料床、复合结构填料床单元等ꎬ解决局部温度高、
压降大、对流传热效率低等问题ꎮ
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诺力昂庆祝其表面活性剂生产基地在华投产 ２５ 周年

　 　 ２０１９ 年 ３ 月 １４ 日ꎬ诺力昂(前阿克苏诺贝尔专用化学
品)庆祝其首批在华化学品生产基地之一博兴基地投产 ２５
周年ꎮ 该基地经过多年投资和发展ꎬ特别是在 ２０１７ 年底完
成 ４８０ 万欧元扩建项目后ꎬ现已成为诺力昂表面活性剂生
产网络中的重要一环ꎮ

诺力昂博兴基地现有员工 ２３０ 余人ꎬ为个人护理、沥
青、建筑和清洁等行业的客户提供高质量的产品和服务ꎮ

诺力昂表面化学品业务董事总经理 ＡＢ Ｇｈｏｓｈ 表示:
“博兴基地在使公司保持市场领先地位方面发挥着重要作用ꎮ
我要感谢我们的员工、客户和合作伙伴ꎬ以及山东省相关部门、
滨州市和博兴县政府一直以来对我们的信任和支持ꎮ”

诺力昂表面化学亚太区总经理裘璐薇在博兴基地 ２５
周年庆典暨客户答谢会上提到:“我们在中国取得的成功很

大程度上源于对更加可持续的表面活性剂的大力引进和推
广ꎮ 我们认为ꎬ中国市场仍具有巨大的发展前景ꎬ我们将继
续为在华运营提供必要的资源支持ꎬ以满足客户需求ꎬ并与
他们共同成长ꎮ”

诺力昂首席执行官 Ｃｈａｒｌｉｅ Ｓｈａｖｅｒ 对此补充道:“我们对
中国生产基地进行了大量投资ꎬ且今后在华投资仍将继续ꎮ
我们希望通过产能的提升实现我们全球增长的宏伟目标ꎮ”

诺力昂自 ２０ 世纪 ９０ 年代初起在中国投资生产ꎬ目前已
在中国 ９ 个城市设有生产基地、研发及办公室ꎬ拥有近 １ ４００
名员工ꎮ 除扩建表面活性剂生产外ꎬ公司还投资提升了聚
合物产品的产能ꎬ其中包括近期在天津投资 ９ ０００ 万欧元建
设的有机过氧化物生产基地ꎬ以及大幅提升宁波过氧化二
异丙苯工厂产能ꎮ (陈晓丹)
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