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摘要:基于粒子图像测速技术(ＰＩＶ)及计算流体动力学软件(ＣＦＤ－ＤＥＭ)模拟方法对气固流化床中气泡演化特性及流场结

构进行了研究ꎮ 结果表明ꎬ初始颗粒在流化床内部的堆积ꎬ会对气体分布、气泡的生成及演化产生影响ꎻ进气时的气泡顶部存在

一个区域ꎬ在其上方的颗粒被吹起ꎬ而其下方的颗粒会影响气泡底部颗粒的运动ꎻ气泡生成过程中ꎬ径向气体的运动基本呈中心

对称ꎬ只有当气泡将要破碎时才会出现气体流向的偏移ꎻ当气泡面积变小到 ４９２ ｍｍ２ 后ꎬ又会生长到与初始气泡类似的大小ꎬ
两者的面积差异只有 １􀆰 ７％ꎮ

关键词:气固流化床ꎻ颗粒ꎻＣＦＤ－ＤＥＭꎻＰＩＶꎻ气泡

中图分类号:ＴＱ０２１.１　 文献标志码:Ａ　 文章编号:０２５３－４３２０(２０２３)Ｓ２－０１７７－０５
ＤＯＩ:１０.１６６０６ / ｊ.ｃｎｋｉ.ｉｓｓｎ０２５３－４３２０.２０２３.Ｓ２.０３５　

Ｒｅｓｅａｒｃｈ ｏｎ ｂｕｂｂｌｅ ｂｅｈａｖｉｏｒ ａｎｄ ｆｌｏｗ ｆｉｅｌｄ ｓｔｒｕｃｔｕｒｅ ｉｎ ｇａｓ￣ｓｏｌｉｄ ｆｌｕｉｄｉｚｅｄ ｂｅｄ
ＱＵ Ｊｉａ￣ｎｉｎｇ１ꎬ ＬＩＵ Ｆｅｉ２ꎬ ＷＡＮＧ Ｗｅｉ￣ｗｅｎ１∗

(１.Ｃｏｌｌｅｇｅ ｏｆ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇꎬ Ｑｉｎｇｄａｏ Ｕｎｉｖｅｒｓｉｔｙ ｏｆ Ｓｃｉｅｎｃｅ ａｎｄ Ｔｅｃｈｎｏｌｏｇｙꎬ Ｑｉｎｇｄａｏ ２６６０４２ꎬ Ｃｈｉｎａꎻ
２.Ｌｉａｏｃｈｅｎｇ Ｌｕｘｉ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇ Ｄｅｓｉｇｎ Ｃｏｍｐａｎｙ Ｌｉｍｉｔｅｄꎬ Ｌｉａｏｃｈｅｎｇ ２５２０００ꎬ Ｃｈｉｎａ)

Ａｂｓｔｒａｃｔ:Ｔｈｅ ｂｕｂｂｌｅ ｅｖｏｌｕｔｉｏｎ ｃｈａｒａｃｔｅｒｉｓｔｉｃｓ ａｎｄ ｆｌｏｗ ｆｉｅｌｄ ｓｔｒｕｃｔｕｒｅ ｉｎ ｇａｓ￣ｓｏｌｉｄ ｆｌｕｉｄｉｚｅｄ ｂｅｄ ａｒｅ ｓｔｕｄｉｅｄ ｂｙ
ｍｅａｎｓ ｏｆ ｔｈｅ ｐａｒｔｉｃｌｅ ｉｍａｇｅ ｖｅｌｏｃｉｍｅｔｒｙ ｔｅｃｈｎｉｑｕｅ ( ＰＩＶ) ａｎｄ ｃｏｍｐｕｔａｔｉｏｎａｌ ｆｌｕｉｄ ｄｙｎａｍｉｃｓ ｓｏｆｔｗａｒｅ ( ＣＦＤ￣ＤＥＭ)
ｓｉｍｕｌａｔｉｏｎ ｍｅｔｈｏｄ.Ｔｈｅ ｒｅｓｕｌｔｓ ｓｈｏｗ ｔｈａｔ ｔｈｅ ａｃｃｕｍｕｌａｔｉｏｎ ｏｆ ｉｎｉｔｉａｌ ｐａｒｔｉｃｌｅｓ ｉｎｓｉｄｅ ｔｈｅ ｆｌｕｉｄｉｚｅｄ ｂｅｄ ａｆｆｅｃｔｓ ｔｈｅ ｇａｓ
ｄｉｓｔｒｉｂｕｔｉｏｎꎬｂｕｂｂｌｅ ｇｅｎｅｒａｔｉｏｎ ａｎｄ ｅｖｏｌｕｔｉｏｎ. Ｉｎ ａｄｄｉｔｉｏｎꎬａ ｚｏｎｅ ａｐｐｅａｒｓ ａｔ ｔｈｅ ｔｏｐ ｏｆ ｔｈｅ ｂｕｂｂｌｅ ｗｈｅｎ ｔｈｅ ｇａｓ ｆｅｅｄｓꎬ
ａｂｏｖｅ ｗｈｉｃｈ ｔｈｅ ｐａｒｔｉｃｌｅｓ ａｒｅ ｂｌｏｗｎ ｕｐꎬａｎｄ ｂｅｌｏｗ ｗｈｉｃｈ ｔｈｅ ｐａｒｔｉｃｌｅｓ ｆａｌｌ ｄｕｅ ｔｏ ｔｈｅ ｖｏｒｔｅｘ ｃｒｅａｔｅｄ ｂｙ ｔｈｅ ｂｕｂｂｌｅ ａｎｄ ｔｈｅ
ｓｈｏｗｅｒｉｎｇ ｄｏｗｎ ｉｎｓｉｄｅ ｔｈｅ ｂｕｂｂｌｅꎬａｎｄ ｃｏｌｌｉｄｅ ｗｉｔｈ ｔｈｅ ｐａｒｔｉｃｌｅｓ ａｔ ｔｈｅ ｂｏｔｔｏｍ ｏｆ ｔｈｅ ｂｕｂｂｌｅ.Ｄｕｒｉｎｇ ｂｕｂｂｌｅ ｇｅｎｅｒａｔｉｏｎꎬｔｈｅ
ｍｏｔｉｏｎ ｏｆ ｔｈｅ ｒａｄｉａｌ ｇａｓ ｉｓ ｂａｓｉｃａｌｌｙ ｃｅｎｔｒｏｓｙｍｍｅｔｒｉｃꎬａｎｄ ｏｎｌｙ ｗｈｅｎ ｔｈｅ ｂｕｂｂｌｅ ｉｓ ａｂｏｕｔ ｔｏ ｂｒｅａｋ ｗｉｌｌ ｔｈｅｒｅ ｂｅ ａ ｓｈｉｆｔ ｉｎ
ｇａｓ ｆｌｏｗ ｄｉｒｅｃｔｉｏｎ.Ａｆｔｅｒ ｔｈｅ ｂｕｂｂｌｅ ａｒｅａ ｂｅｃｏｍｅｓ ｓｍａｌｌｅｒ ｔｏ ４９２ ｍｍ２ꎬｉｔ ｗｉｌｌ ｇｒｏｗ ｂａｃｋ ｔｏ ａ ｓｉｍｉｌａｒ ｓｉｚｅ ａｓ ｔｈｅ ｉｎｉｔｉａｌ
ｂｕｂｂｌｅꎬａｎｄ ｔｈｅ ａｒｅａ ｄｉｆｆｅｒｅｎｃｅ ｂｅｔｗｅｅｎ ｔｈｅ ｔｗｏ ｉｓ ｏｎｌｙ １􀆰 ７％.

Ｋｅｙ ｗｏｒｄｓ:ｇａｓ￣ｓｏｌｉｄ ｆｌｕｉｄｉｚｅｄ ｂｅｄꎻ ｐａｒｔｉｃｌｅｓꎻ ＣＦＤ￣ＤＥＭꎻ ＰＩＶꎻ ａｉｒ ｂｕｂｂｌｅｓ

　 收稿日期:２０２３－０３－１３ꎻ修回日期:２０２３－０６－２８
　 基金项目:山东省自然科学基金面上项目(ＺＲ２０２０ＭＢ１４３)
　 作者简介:曲家宁(１９９７－)ꎬ女ꎬ硕士生ꎬ研究方向为多相流体流动与分离ꎬｑｕｊｉａｎｉｎｇ１９９７＠ １６３.ｃｏｍꎻ王伟文(１９６８－)ꎬ女ꎬ博士ꎬ教授ꎬ研究方向为

多相流体流动与分离ꎬ通讯联系人ꎬｗｗｗａｎｇ＠ ｑｕｓｔ.ｅｄｕ.ｃｎꎮ

　 　 在实际工业中ꎬ由于颗粒在气固流化过程中的

剧烈循环与搅动ꎬ使得气相或固相的停留时间分布

难以控制ꎬ导致产物分布不均ꎬ降低流化产品的收

率ꎮ 当反应物以气泡的形式通过床层时ꎬ使气固相

之间的接触频率变小ꎬ降低了反应转化率ꎬ所以气泡

对工业产品产率的影响非常大ꎬ流化床中存在着复

杂的流体动力学机理ꎬ床中的运动为瞬态ꎬ难以总结

其中气泡与颗粒的运动规律ꎮ
Ｎｉｍｖａｒｉ[１]和 Ｖｉｓｈｗａｎａｔｈ[２]发现气泡在上升过程

中会 导 致 流 化 床 内 床 层 的 压 力 发 生 波 动ꎬ 而

Ｍｏｓｔａｆａｅｉ 等[３]发现在这个过程中流化床内部的空

隙率和压力会发生巨大的变化ꎮ 在气泡上升过程

中ꎬ气泡的大小可以通过改变颗粒的大小来控

制[４]ꎬ并且气泡所产生的尾涡在流化过程中有着至
关重要的作用[５]ꎬ虽然学者们对气泡所产生的影响

论述较为清晰ꎬ然而由于实验的局限性ꎬ对其中颗粒

运动的研究难免存在一些不足ꎮ 计算流体动力学软

件(ＣＦＤ－ＤＥＭ)作为一种新的捕获颗粒运动的模拟

方法ꎬ研究学者已成功证明它具有良好的颗粒捕获

效果[６－８]ꎮ 激光粒子测速法(ＰＩＶ)是利用光的折射
性原理ꎬ对颗粒捕获的效果较好ꎬＭｅｄｒａｎｏ 等[９] 成功

捕获了流化床中的气泡运动ꎬ并且结合气泡的上升

破碎做了一定的研究ꎬ也有学者在实验中成功的证

明了 ＰＩＶ 在气固流化床中使用的可行性[１０]ꎬＰＩＶ 实

验能够对颗粒的位移、流化床内气泡的演化进行捕

获ꎬ但是一些不可视的数据是难以研究的ꎮ Ｌｉｕ
等[１１]使用 ＣＦＤ－ＤＥＭ 结合 ＰＩＶ 研究了不同粒径对

流化床流动特性的影响ꎬ成功对不同粒径颗粒的流

化行为进行分析ꎬ从而为气固流化床的研究方法提

供了重要的参考ꎮ
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基于上述可知ꎬ目前对气泡的研究大部分是基

于宏观层面的ꎬ通过分析压力等数据的变化来分析

气泡的行为ꎬ但对微观颗粒的研究还有所欠缺ꎮ 笔

者利用数值模拟与实验相结合的方式对气固流化床

中微观层面的气泡行为进行了研究ꎮ

１　 实验

目前ꎬ拟二维的几何设计被广泛应用于流化床

流体力学特性的实验和模拟研究中ꎬ且拟二维的结

构能够满足 ＰＩＶ 的拍摄条件ꎮ 设计了一个高

５００ ｍｍ、宽 １００ ｍｍ、厚 １３ ｍｍ 的拟二维流化床ꎬ并
在流化床的底部设置了气体分布板ꎮ 其中ꎬ分布板

筛孔的孔径为 ０􀆰 ５ ｍｍꎬ孔间距为 ２ ｍｍꎬ中心进气口

的孔径为 ７ ｍｍꎮ 采用中心进气的方式来产生气泡ꎬ
其气速为 ２􀆰 ５ Ｕｍｆꎬ气体分布板的气速为 ０􀆰 ２５ Ｕｍｆꎮ

实验中玻璃微珠的粒径分布如图 １ 所示ꎮ 借助

ＰＩＶ 对颗粒的速度与流动进行捕获ꎬ并通过高速

ＣＣＤ 相机获取了颗粒的运动行为ꎬ整个实验过程是

在暗室条件下进行拍摄的ꎮ 其具体的操作过程如

下:通过风机制造气体ꎬ利用总阀门对气体速度进行

控制ꎬ分别设置了 ２ 个转子流量计来对气体分路的

气体速度进行调节ꎬ结合 ２ 个管路来分别控制中央

进气口和背景进气的风速ꎮ 通过 ＰＩＶ 实验系统对

颗粒的运动进行分析计算ꎬ并使用激光发生器来产

生激光ꎬ照射到流化床的切面上ꎬ使得激光能够照射

到颗粒上ꎬ再通过 ＣＣＤ 相机来对颗粒的运动进行捕

捉ꎬ最后通过 ＰＣ 电脑端对捕获的颗粒信息进行

处理ꎮ

图 １　 颗粒的粒径分布

２　 数值模拟

２􀆰 １　 数值模型

数值模拟方法采用 ＣＦＤ－ＤＥＭ 方法ꎬ动力学方

程通过动量、能量和质量守恒三大定律来描述ꎬ当颗

粒相能够影响流体相的时候ꎬ要考虑空隙率的影响ꎬ
其方程如下:

(∂ / ∂ｔ)(ερｇ) ＋ ｄｉｖ(ερｇｕϕ) ＝ ｄｉｖ(ερｇｕϕ) ＋ Ｓ (１)

　 　 从左到右依次表达为瞬态项、对流项、扩散项和

源项ꎮ
[∂(ερｇϕ)] / ∂ｔ ＋ [∂(ερｇϕ)] / ∂ｘ ＋

{[∂(ρｇϕ)] / ∂ｙ}∗{[∂(ρｇϕ)] / ∂ｚ} ＝
(∂ / ∂ｘ)[Гε(∂ϕ / ∂ｘ)] ＋ (∂ / ∂ｙ)[Гε(∂ϕ / ∂ｙ)ＡＡ] ＋

(∂ / ∂ｚ)[Гε(∂ϕ / ∂ｚ)] ＋ Ｓ (２)

式中:ε 为空隙率ꎬ％ꎻϕ 为通用变量ꎬ可代表 ｕ、ｖ、ｗ、
Ｔ 等变量ꎻГ 为广义扩散系数ꎬｍ２ / ｓꎻＳ 为广义源项ꎮ

颗粒相的运动遵循牛顿第二定律ꎬ其方程如下:
ｍ(ｄｖ / ｄｔ) ＝ ∑Ｆｃ ＋ Ｆｄ ＋ Ｆｂ ＋ ｍｇ (３)

ｄ( ｉω) / ｄｔ ＝ ∑Ｔｃ (４)

式中:ｍ 为颗粒的质量ꎬｇꎻｉ 为颗粒的惯性力ꎬＮꎻｖ 为

颗粒的线速度ꎬｍ / ｓꎻω 为颗粒的角速度ꎬｒａｄ / ｓꎻＦｃ 为

法向和切向接触力的矢量和ꎻＦｄ 为曳力ꎬＮꎻＦｂ 为浮

力ꎬＮꎻｇ 为重力加速度ꎬｍ / ｓ２ꎻＴｃ 为切向接触力引起

的接触力矩ꎬＮ􀅰ｓꎮ
在 ＣＦＤ－ＤＥＭ 耦合模拟中ꎬ当颗粒密度远大于

气体密度时ꎬ计算时只需要考虑气体作用在颗粒上

的曳力[１２－１３]ꎬ气体的作用力方程如下:
ＦｉＤ
→ ＝ [(πＤｐｉ２) / ８]Ｃｄρｇ ｜ ｕｇ

→ － ｕｐ
→ ｜ (ｕｇ

→ － ｕｐ
→)ε２ε－４􀆰 ７ (５)

式中:Ｆ ｉＤ
→

为时间步长内单颗粒 ｉ 所受气体作用力ꎬ
ＮꎻＤｐｉ２为颗粒 ｉ 的等效直径ꎬｍｍꎻρｇ 为气体密度ꎬ

ｋｇ / ｍ３ꎻｕｇ
→

为 ｉ 颗粒所在离散单元网格内所对应的气

体速度ꎬｍ / ｓꎻｕｐ
→

为 ｉ 颗粒在时间步长内的运动速度ꎬ
ｍ / ｓꎻε 为空隙率是指气体在单元网格内所占体积

比ꎬ％ꎻＣｄ 为颗粒曳力系数ꎮ
２􀆰 ２　 模拟的相关设置

通过 ＥＤＥＭ 软件对颗粒进行计算ꎬ考虑到湍流

的各向异性ꎬ在 ＣＦＤ 中采用雷诺应力模型(ＲＳＭ)对
湍流进行计算ꎬ压力与速度的耦合采用 ＳＩＭＰＬＥＣ 算

法ꎬ曳力模型采用 Ｅｒｇｕｎ－Ｗｅｎ＆Ｙｕ 曳力模型ꎬＥＤＥＭ
采用 Ｈｅｒｔｚ—Ｍｉｎｄｌｉｎ 接触模型ꎮ

３　 结果与分析

３􀆰 １　 流化床内流化行为的变化

利用 ＰＩＶ 技术和 ＣＣＤ 相机对进入流化床后每

隔 ０􀆰 １５ ｓ 的气体流动行为进行研究ꎮ 结果发现产

生的气泡在上升过程中ꎬ其附近的气体流动是不均

匀的ꎬ气泡排出的顶部颗粒也是不均匀的ꎮ ０􀆰 ４５ ｓ
时ꎬ流化过程中床层右侧较大的颗粒体积分数减小ꎬ
使右侧床层对气体的阻力下降ꎬ导致接下来的气泡

向流化床右侧移动ꎻ０􀆰 ６０ ｓ 时ꎬ气泡在床层顶部发生
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破裂之后ꎬ颗粒在流化床右侧堆积ꎬ使床层右侧明显

高于左侧ꎬ导致右侧床层对气体的阻力上升ꎬ相比于

０􀆰 ４５ ｓ 时因床层右侧颗粒的体积分数较低导致阻力

下降ꎬ床层高度对气体造成的阻力影响更大ꎬ所以接

下来的气泡无法向床层右侧移动ꎬ因此在 ０􀆰 ７５ ｓ
时ꎬ气泡几乎沿着流化床轴向垂直上升ꎬ说明床层左

侧较多颗粒所产生的阻力和床层右侧颗粒堆积而产

生的阻力相对平衡ꎮ
为了研究气泡最初向右移动的原因ꎬ在中心进

气口通入大量的气体来吹动颗粒ꎬ对 ０􀆰 ０８ ｓ 时颗粒

体积分数和颗粒运动情况进行了分析发现ꎬ由于颗

粒的运动是混乱无序的ꎬ颗粒之间因发生了桥接作

用导致空隙率分布不均匀ꎬ从而使气体无法在床层

中均匀分散ꎮ
综上可知ꎬ在流化过程中ꎬ颗粒的堆积影响着气

体的运动ꎬ进而气体反作用于颗粒ꎬ这个过程对气泡

的生成及演化至关重要ꎮ
３􀆰 ２　 气泡面积的变化

为了研究以 ２􀆰 ５ Ｕｍｆ的气体速度进行颗粒流化

时气泡大小的变化ꎬ获取了流化床正向 ０􀆰 ００６ ５ ｍ
厚度处切面的气泡面积大小ꎬ按气泡生成先后顺序ꎬ
５ 个气泡面积随时间的变化曲线如图 ２ 所示ꎮ 无论

初始气泡面积如何ꎬ同一时间观察先后生成的气泡

的面积是逐渐减小的ꎬ这一规律被第 ４ 个和第 ５ 个

气泡行为打破ꎬ当第 １ 个气泡将要破碎时ꎬ其面积为

１ ０６１ ｍｍ２ꎬ而第 ４ 个气泡的面积显著增加ꎬ达到

１ ０４２ ｍｍ２ꎬ只有 １􀆰 ７％的差异ꎬ说明这 ２ 个气泡大小

是类似的ꎬ同时ꎬ第 ５ 个气泡面积为 ８８３ ｍｍ２ꎬ小于

第 ４ 个气泡面积ꎬ但与第 ２ 个气泡的最终面积

８８５ ｍｍ２ 十分接近ꎬ而最小的第 ３ 个气泡的最终面

积为 ４９２ ｍｍ２ꎬ约为最大气泡面积的 ４７％ꎮ 综上可

知ꎬ在以 ２􀆰 ５ Ｕｍｆ气体速度进行颗粒流化时ꎬ进气口

依次产生的气泡面积会随着时间先变小ꎬ在气泡面

积减小到约最大气泡的 ４７％时ꎬ又会重新变大ꎮ

１—第 １ 个气泡ꎻ２—第 ２ 个气泡ꎻ３—第 ３ 个气泡ꎻ
４—第 ４ 个气泡ꎻ５—第 ５ 个气泡

图 ２　 气泡的面积随时间的变化

３􀆰 ３　 颗粒流场的变化

捕获的第 １ 个气泡的颗粒矢量图如图 ３ 所示ꎮ
在开始进气之后ꎬ由于底部颗粒的气体阻力极大ꎬ所
以底部进气口处的颗粒向四周扩散ꎬ见图 ３(ｂ)ꎻ随
着气泡的上升ꎬ由颗粒运动产生的两个漩涡分别在

气泡的左右两侧ꎬ使气泡顶部的一部分颗粒又重新

回到气泡的底部ꎬ另一部分颗粒随着气体的流动向

四周分散ꎬ在气泡顶部出现了一个特殊的区域ꎬ在这

个区域上方的颗粒随着气体向上运动ꎬ气泡内上方

颗粒由于气泡所产生的漩涡及颗粒淋落机制向气泡

底部运动ꎬ部分颗粒在气泡底部发生碰撞ꎬ阻碍了气

体的流入ꎬ见图 ３(ｃ)ꎮ

(ａ)０􀆰 ０ ｓ

(ｂ)０􀆰 １５ ｓ

(ｃ)０􀆰 ３０ ｓ

图 ３　 第 １ 个气泡生成时颗粒的矢量图

捕获的第 ４ 个气泡的颗粒矢量图如图 ４ 所示ꎮ
在 １􀆰 ２０ ｓ 时[图 ４(ａ)]ꎬ出现了类似于图 ３(ａ)中 ０ ｓ
时的颗粒流化行为ꎬ但是不断地进气使气体通道的

范围变大ꎬ颗粒的扩散区域发生了上升ꎻ在 １􀆰 ３５ ｓ
时[图 ４( ｂ)]ꎬ颗粒的流动行为基本与图 ３( ｂ)中

０􀆰 １５ ｓ 时一致ꎬ但气泡面积更小ꎻ到达 １􀆰 ５０ ｓ 时[图
４(ｃ)]ꎬ颗粒的运动基本和图 ３(ｃ)中 ０􀆰 ３０ ｓ 时颗粒

的运动一致ꎬ通过分析颗粒的运动ꎬ进一步证明了第

１ 个气泡和第 ４ 个气泡的流动行为相似性ꎮ

􀅰９７１􀅰
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(ａ)１􀆰 ２０ ｓ

(ｂ)１􀆰 ３５ ｓ

(ｃ)１􀆰 ５０ ｓ

图 ４　 第 ４ 个气泡生成时颗粒的矢量图

气固流化床中气泡周围存在两个特殊的区域ꎮ
第 １ 个区域是在气泡的顶部ꎬ在这个区域的上方颗

粒受气泡顶部气体的影响而向上移动ꎬ在这个区域

的下部ꎬ由于气泡侧面漩涡和颗粒淋落机制的存在

导致颗粒向着床层下部移动ꎮ 第 ２ 个区域是在气泡

的底部ꎬ受大量颗粒下降的影响ꎬ颗粒在气泡的底部

发生碰撞ꎬ进而影响了底部颗粒的运动ꎮ 在生成 ３
组气泡后ꎬ气泡又恢复到类似于第 １ 个气泡刚生成

时的状态ꎮ
３􀆰 ４　 流化时气体速度的变化

根据气体的轴向速度变化ꎬ发现随着床层高度

的上升ꎬ气体对床层影响会变得越来越小ꎬ所以对颗

粒的影响也会越来越小ꎮ 不同时间轴向气体速度的

变化如图 ５ 所示ꎮ 从图 ５ 可以看出ꎬ在 １０ ｍｍ 的高

　 　 　 　 　 　 　

１—０􀆰 １５ ｓꎻ２—０􀆰 ３０ ｓꎻ３—０􀆰 ４５ ｓꎻ４—０􀆰 ６０ ｓꎻ５—１􀆰 ５ ｓ

图 ５　 不同时间轴向气体速度的变化

度处ꎬ气体的速度非常稳定ꎬ气速在中心处峰值基本

保持在 ４ ｍ / ｓ 左右ꎬ并且其他高度也都呈现出一个

较对称的流动结构ꎮ
为了研究气体速度下降的整体趋势ꎬ计算图 ５

中气体速度的平均值ꎬ并进行线性拟合ꎬ结果如图 ６
所示ꎮ 由图 ６ 可以发现ꎬ大约每上升 ０􀆰 ０１ ｍꎬ气体

速度约下降 ０􀆰 ４４８ ｍ / ｓꎮ

１—平均气体速度ꎻ２—线性拟合曲线

图 ６　 轴向气体速度的下降趋势图

不同时间径向气体速度的变化如图 ７( ａ) ~ ７
(ｆ)所示ꎬ对比 ２ 个气泡生成时的径向气体速度变

　 　 　 　 　 　 　

１—１０ ｍｍꎻ２—３０ ｍｍꎻ３—５０ ｍｍꎻ４—７０ ｍｍ
(ａ)０􀆰 １５ ｓ

１—１０ ｍｍꎻ２—３０ ｍｍꎻ３—５０ ｍｍꎻ４—７０ ｍｍ
(ｂ)０􀆰 ３ ｓ

１—１０ ｍｍꎻ２—３０ ｍｍꎻ３—５０ ｍｍꎻ４—７０ ｍｍ
(ｃ)０􀆰 ４５ ｓ
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１—１０ ｍｍꎻ２—３０ ｍｍꎻ３—５０ ｍｍꎻ４—７０ ｍｍ
(ｄ)１􀆰 ３５ ｓ

１—１０ ｍｍꎻ２—３０ ｍｍꎻ３—５０ ｍｍꎻ４—７０ ｍｍ
(ｅ)１􀆰 ５０ ｓ

１—１０ ｍｍꎻ２—３０ ｍｍꎻ３—５０ ｍｍꎻ４—７０ ｍｍ
(ｆ)１􀆰 ６５ ｓ

图 ７　 不同时间径向气体速度的变化

化ꎬ可以发现第 １ 个气泡产生时除了存在流化床启

动效应以外ꎬ气泡在生成以及上升的过程中的气体

速度是非常稳定的ꎮ 这说明颗粒的运动是有序的ꎬ
只有当气泡上升到床层表面ꎬ接近破碎时气体才会

发生偏移ꎬ从而导致颗粒发生偏移ꎮ

４　 结论

(１)初始颗粒的堆积会影响流化床内气体的分

布ꎬ并且颗粒堆积和气体分布会相互作用ꎬ最终影响

到气泡的生成ꎮ
(２)在以 ２􀆰 ５ Ｕｍｆ进气时ꎬ气泡顶部存在一个区

域ꎬ在这个区域的上方颗粒被吹起向上运动ꎬ而在这

个区域的下方ꎬ由于气泡内部的淋落现象以及颗粒

的漩涡从而使颗粒呈现出一个向下运动的趋势ꎬ这
些下降的颗粒与气泡底部的颗粒发生碰撞ꎬ进而影

响到气泡底部颗粒的运动ꎮ
(３)气泡生成过程中ꎬ径向的气体速度较为稳

定ꎬ只有在流化床刚开始流化以及气泡接近床层表

面时气体的运动才会出现偏移ꎬ这会影响接下来气

泡的生成ꎮ 轴向气体速度是不断衰减的ꎬ在本研究

中ꎬ床层每上升 ０􀆰 ０１ ｍꎬ气体速度约下降 ０􀆰 ４４８ ｍ / ｓꎮ
(４)当以 ２􀆰 ５ Ｕｍｆ的速度流化颗粒时ꎬ进气口产

生的气泡的最终面积会随着时间变小ꎬ当气泡的面

积小到 ４９２ ｍｍ２ 时ꎬ气泡的面积又会变大ꎬ这与第 １
个气泡的最终面积差异只有 １􀆰 ７％ꎮ
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