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研究论文 　　流化床密相区颗粒扩散系数的犆犉犇数值预测

刘道银，陈晓平，陆利烨，赵长遂

（东南大学能源与环境学院，江苏 南京２１００９６）

摘要：应用离散颗粒模型直观获得颗粒运动情况，并从单个颗粒和气泡作用的角度分析颗粒运动和混合，证实

气泡在床层中上升、在床层表面爆破以及气泡上升引起的乳化相下沉运动对颗粒混合起关键作用。应用基于颗

粒动理学的双流体模型系统地对床宽分别为０．２、０．４、０．８ｍ的二维流化床在鼓泡区和湍动区的气固两相流动

行为进行数值模拟。受离散颗粒模型启发，在双流体模型计算结果基础上，引入理想示踪粒子技术计算床内平

均颗粒扩散系数。计算结果表明，颗粒横向扩散系数 （犇狓）总体上随流化风速增大而增大，但受床体尺寸影响

较大；颗粒轴向扩散系数随流化风速增大而增大，受床体尺寸影响较弱。文献报道的密相区颗粒横向扩散系数

分布在１０－４～１０
－１ｍ２·ｓ－１数量级。本文提出的计算方法在数量级上与文献实验结果吻合，表明在大尺寸流化

床且高流化风速下，颗粒横向扩散系数远大于小尺寸鼓泡流化床，为不同研究者实验结果的分歧提供了理论依

据，也为预测大型流化床内颗粒扩散速率提供了放大策略。
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引　言

流化床内传热传质、化学反应过程与颗粒混合

行为密切相关［１２］。反应物料一般在密相区注入床

内，物料在密相区的扩散尤其水平方向的扩散速率

影响床内热量分布的均匀性。随着循环流化床锅炉

大型化进程的加快，炉膛截面不断增加，认识颗粒

混合机理和预测颗粒扩散速率对设计流化床锅炉加

料点的位置和间距尤为重要［３］。

文献中已有大量有关流化床内颗粒横向扩散系

数 （犇狓）的实验研究报道
［３１５］，所报道的犇狓分布

在１０－４～１０
－１ｍ２·ｓ－１之间。大部分工作的研究对

象是鼓泡流化床，所测得的犇狓集中在１０
－４
～１０

－３

ｍ２·ｓ－１范围，有些研究者还建立了犇狓和各操作参

数的关联式。近年来，有些研究获得的犇狓值比较

大［３５，１４１５］，如Ｓｃｈｌｉｃｈｔｈａｅｒｌｅ等
［４］使用干冰作示踪

颗粒，在一循环流化床中试装置上测得密相区犇狓

为０．１２ｍ２·ｓ－１，远大于通常在鼓泡床中或在循

环床提升段中测得的犇狓值。实验测量流化床颗粒

混合特性需要同时解决示踪颗粒注入、检测、分离

等问题，操作繁琐，导致实验数据少且重复性不理

想［１］，难以系统地考察犇狓的规律。而且目前只能

在尺寸较小的流化床上测量颗粒扩散系数，如何利

用这些数据预测炉膛截面积为几十甚至几百平方米

的流化床锅炉内的颗粒扩散速率，还须深入研究颗

粒混合机理及其放大规律。

数值模拟可以突破实验条件的限制，获取流化

床内局部流动和颗粒运动等详细信息，而且经过验

证的模型可以进行大量的计算和系统的考察，节省

人力和时间。Ｒｈｏｄｅｓ等
［１６］、Ｔｉａｎ等

［１７］分别根据

离散颗粒模型的数值模拟结果，采用混合指数描述

流化床颗粒混合特性。但根据数值模拟的结果计算

颗粒扩散系数的报道较少。仅Ｊｉｒａｄｉｌｏｋ等
［１８］根据

双流体模型计算结果，借鉴湍流的处理方法计算循

环流化床提升段的颗粒扩散系数。

本文分别应用离散颗粒模型和双流体模型进行

研究，并根据颗粒轨迹计算床内平均颗粒扩散系

数。首先，应用离散颗粒模型对２个不同风速的工

况进行数值模拟，获得流动形态，从单个颗粒和气

泡作用的角度分析颗粒运动和混合机理。然后，应

用基于颗粒动理学的双流体模型对床宽分别为

０．２、０．４、０．８ｍ的流化床在鼓泡区和湍动区进行

模拟，并在双流体模拟结果基础上，引入理想示踪

粒子技术计算颗粒扩散系数，系统地考察床宽和流

化风速对颗粒扩散系数的影响。最后，将计算得到

的颗粒横向扩散系数与文献实验测量值作比较，为

不同研究者实验结果的分歧提供理论依据。

１　模　型

目前对流化床内稠密气固两相流动的模拟主要

有两类方法：一类是欧拉欧拉框架下的双流体模

型；一类是欧拉拉格朗日框架下的离散颗粒模型。

双流体模型 （ＴＦＭ）将颗粒相处理为类似流

体的连续相。传统的ＴＦＭ 中，颗粒相黏度假设为

零或采用经验式计算颗粒相黏度，而２０世纪８０年

代开始建立的颗粒动理学理论借鉴稠密气体的分子

运动论，将颗粒运动类比于气体分子的热运动，颗

粒的随机运动动能被定义为 “颗粒拟温度”，其正

比于颗粒速度脉动的均方。Ｄｉｎｇ等
［１９］采用基于颗

粒动理学的ＴＦＭ模型进行了鼓泡流化床内颗粒流

动的数值模拟计算，得到了二维床内的气泡流型。

在该模型中，颗粒相除了具有质量和动量守恒关系

外，又引入 “颗粒拟温度”守恒方程。详细的基于

颗粒动理学的ＴＦＭ数学模型见文献 ［１９］。

离散颗粒模型也称作 ＣＦＤＤＥＭ 模型，采用

ＮａｖｉｅｒＳｔｏｋｅｓ方程描述气相场，颗粒相则用离散

单元法 （ＤＥＭ）模拟，直接跟踪每一个颗粒，对于

每一个颗粒，考虑周围颗粒对其的接触力、气体对

颗粒的作用力和颗粒自身重力。气固两相间的耦合

采用双向耦合，相间作用力满足牛顿第三定律。

Ｔｓｕｊｉ等
［２０］将ＤＥＭ和ＣＦＤ耦合，成功地应用于模

拟鼓泡流化床的流动行为。该模型在近二十多年也

得到迅速发展。详细的ＣＦＤＤＥＭ 数学模型见文

献 ［２０２１］。
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２　平均颗粒扩散系数

ＣＦＤＤＥＭ 模拟直接给出每个颗粒的运动轨

迹。根据单个颗粒运动的轨迹信息：时间位置坐

标，可以计算单个颗粒扩散系数［１１，１３］

犇狀 ＝
Δ狉（ ）狀

２

２Δ狋
（１）

式中　Δ狉狀为颗粒在Δ狋时间内的位移量。

平均颗粒扩散系数为床内所有颗粒扩散系数的

平均值

犇＝
１

犖∑
犖

狀＝１

犇狀 ＝

１

犖∑
犖

狀＝１

Δ狉（ ）狀
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２Δ狋
　（狀＝１，…，犖） （２）

ＣＦＤＤＥＭ模型直接跟踪每个颗粒的运动，能

够进行非常细致的研究，但其计算量与颗粒个数直

接相关，因而模拟流化床的尺寸受到限制。相比而

言，ＴＦＭ 模型将颗粒相处理为类似流体的连续

相，其计算量相对较小，计算耗时少。受离散颗粒

模型启发，本文在ＴＦＭ模型中引入理想示踪粒子

技术，即一群质量为零的示踪粒子以零滑移速度的

方式跟随颗粒相运动，从而得到示踪粒子的轨迹，

再根据示踪粒子轨迹统计颗粒扩散系数。这种结合

ＴＦＭ模型计算颗粒扩散系数的方法在计算大尺寸

流化床内颗粒扩散系数时有明显优势。

具体地，流化进入稳定状态以后，选择某个时

刻为基准时刻，如图１ （ａ）所示，在密相区的每

个计算网格内布置１个示踪粒子；随后以示踪粒子

所在网格的颗粒相速度值赋予示踪粒子速度，根据

示踪粒子速度和时间步长计算位移，更新其位置，

如图１ （ｂ）所示；当示踪粒子运动到一个新的位

置，再以示踪粒子所在网格的颗粒相速度值赋予其

新的速度，根据其速度和时间步长更新位置，如此

反复，可得到示踪粒子的运动轨迹，如图１所示。

示踪粒子轨迹已知后，可根据轨迹计算颗粒扩

散系数，但是ＴＦＭ模拟中，由于每个计算网格内

颗粒浓度不等，所以每个示踪粒子代表的实际颗粒

量不同。为此，对式 （２）采用加权策略。考虑到

流化床内颗粒扩散系数是各向异性的，分别计算颗

粒横向和轴向扩散系数

犇狓 ＝
１

ε０

１

犖∑
犖

狀＝１

ε狀
Δ狓（ ）狀

２

２Δ狋
　（狀＝１，…，犖） （３）

犇狔 ＝
１

ε０

１

犖∑
犖

狀＝１

ε狀
Δ狔（ ）狀

２

２Δ狋
　（狀＝１，…，犖） （４）

图１　双流体模拟中引入的理想示踪粒子

Ｆｉｇ．１　Ｉｄｅａｌｔｒａｃｉｎｇｐａｒｔｉｃｌｅｓｉｎｔｒｏｄｕｃｅｄｉｎ

ｓｉｍｕｌａｔｉｏｎｏｆＴＦＭｍｏｄｅｌ
　

式中　ε狀为示踪粒子所在网格的颗粒相体积份额；

ε０为ε狀（狀＝１，…，犖）的平均值；Δ狓狀和Δ狔狀分别为

示踪粒子在Δ狋时间内沿狓方向和狔方向的位移量。

采用式 （３）、式 （４）计算颗粒扩散系数时，

需慎重选择Δ狋的值。以狓方向为例，将式 （３）改

写如下

犇狓 ＝
１

２Δ狋

１

ε０

１

犖∑
犖

狀＝１

ε狀 Δ狓（ ）狀［ ］２ ＝ １

２Δ狋
Δ（ ）狓 ２ （５）

式中　 （Δ狓）
２定义为所有示踪粒子在Δ狋时间段内

沿狓方向位移平方和的加权均值。图２为某工况下

（Δ狓）
２随时间的变化。Δ狋很小时 （Δ狓）

２很小，不

足以反映颗粒轨迹；随Δ狋增大， （Δ狓）
２迅速增大

然后在一定范围内波动，因为颗粒在有限空间内运

动碰到边界便返回，所以Δ狋过大时 （Δ狓）
２也不能

真实 反 映 颗 粒 轨 迹。Ｐａｌｌａｒｅｓ 等
［１３］采 用 设 定

（Δ狓）
２反求Δ狋的方法，本文采用的方法与 Ｍｏｓｔ

ｏｕｆｉ等
［１１］采用的方法类似，颗粒沿狓方向平均扩

散系数犇狓由 （Δ狓）
２Δ狋曲线起始段斜率的１／２表

示，如图２的局部放大图所示。考虑到流态化的波

动性，本文针对同一工况选取多个不同时刻，分别

计算扩散系数，最后取平均值。

３　结果与讨论

３１　离散颗粒模型计算结果及分析

３．１．１　计算条件　使用Ｃ语言编写三维ＤＥＭ 程

序，并通过用户自定义接口，将其编译进Ｆｌｕｅｎｔ

软件，形成ＣＦＤＤＥＭ数值模拟平台。对为４０ｃｍ

（宽）×１００ｃｍ （高）的流化床，分别在流化风速

（犝）为１．８２ｍ·ｓ－１和３．０ｍ·ｓ－１条件下进行模

拟。模拟采用准三维模型，即床体深度为１倍颗粒

粒径。颗粒粒径为１．５ｍｍ，密度为２６００ｋｇ·ｍ
－３，
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图２　示踪颗粒平均位移量随时间的变化

Ｆｉｇ．２　Ａｖｅｒａｇｅｄｄｉｓｐｌａｃｅｍｅｎｔｏｆｔｒａｃｅｒｓｗｉｔｈｔｉｍｅ
　

颗粒个数为８００００，初始状态由重力作用下颗粒

自由堆积得到，堆积空隙率为０．４２，床料初始

堆积高度约为４０ｃｍ。颗粒碰撞弹性系数、摩擦

因数 和 恢复系数分别取１２００Ｎ·ｍ－１、０．１和

０．８５。气固两相的曳力计算方法与文献 ［２０］相

同，空隙率小于０．８时采用Ｅｒｇｕｎ曳力公式，空

隙率大于０．８时采用 Ｗｅｎ＆ Ｙｕ曳力公式。流场

的计算网格为１ｃｍ×２ｃｍ，入口采用均匀布风，

出口为充分发展。模拟时间为１０ｓ，时间步长为

５×１０－５ｓ，每隔１０－２ｓ保存１次计算结果。

３．１．２　颗粒混合发展过程　当犝 为１．８２、３．０

ｍ·ｓ－１时，颗粒混合随时间的发展过程如图３所

示。从图３各个时刻的流动结构图可见，床层由气

泡相和乳化相组成，乳化相的颗粒体积份额比较

高，气泡相只含少量颗粒或几乎不含颗粒。单个气

泡呈扭曲的球形，或形象地称为 “ｃａｐ”型，以较

快的速度通过床层，促成颗粒激烈运动和混合。上

述计算所得流动形态和实验观察到的现象非常

吻合［１３］。

为便于观察颗粒混合，在８．００ｓ时刻用蓝色

（深色）和绿色 （浅色）区分左右区域的颗粒。跟

踪第１００００号颗粒，用红色标记并放大３倍显示。

以犝＝３．０ｍ·ｓ－１工况为例，如图３ （ｂ）所示，

被标记颗粒沿左边壁面随乳化相向下运动 （８．００、

８．１２、８．２４、８．３６ｓ），随后又在气泡的作用下上

升 （８．４８、８．６４、８．８０、８．９６ｓ），在８．９６ｓ时刻，

颗粒下方的气泡爆破，抛洒颗粒 （９．１２ｓ），随后

　

图３　颗粒混合发展过程

Ｆｉｇ．３　Ｓｎａｐｓｈｏｔｓｏｆｓｏｌｉｄｍｉｘｉｎｇｗｉｔｈｔｉｍｅ
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颗粒由于重力作用又下落 （９．２８ｓ）。这一系列的

运动表明，气泡在床层中上升、在床层表面爆破以

及气泡上升引起的乳化相下沉运动对颗粒混合起关

键作用，与文献 ［５，７］结论一致。

对比图３ （ａ）、（ｂ），犝＝１．８２ｍ·ｓ－１工况时，

颗粒混合速率低于犝＝３．０ｍ·ｓ－１工况，被标记颗

粒的运动范围也明显变小。对比两个工况的流动形

态，犝＝３．０ｍ·ｓ－１时，气泡尺度较大，床层膨胀

较大，气泡在床层表面爆破时抛射颗粒能力强。因

此，提高流化风速可有效促进颗粒混合。

３２　双流体模型计算结果及分析

３．２．１　计算条件　采用基于颗粒动理学的双流体

模型，对不同床体宽度 （犠）和流化风速 （犝）组

合的工况进行模拟，其中 犠 分别为０．２、０．４、

０．８ｍ，犝 分别为１．２、１．８２、２．５、３．０、３．６４、

４．５ｍ·ｓ－１。各工况床料均为粒径 （犱ｐ）１．５ｍｍ

的石英砂。根据Ｂｉ等
［２２］的流态化相图，其临界流

化速度犝ｍｆ为０．９１ｍ·ｓ
－１，起始湍动流态化转变

速度犝ｃ为３．７９ｍ·ｓ
－１，从而犝 的选择覆盖了典

型的鼓泡流化区和湍动流化区，所模拟的工况对应

于流化床锅炉密相区。各工况床料初始堆积高度

（犎０）均为４０ｃｍ，堆积空隙率为０．４２。计算区域

为二维流化床，入口采用均匀布风，出口为充分发

展，壁面为无滑移条件。气固两相的曳力采用

Ｇｉｄａｓｐｏｗ曳力模型
［１９］，颗粒弹性恢 复 系 数 取

０．８５。计算网格均为１ｃｍ×２ｃｍ，模拟时间为２０

ｓ，时间步长为１０－４ｓ。

３．２．２　流动形态　图４表示床宽为０．２ｍ和０．４

ｍ时不同流化风速条件下，流化进入稳定状态以

后，各工况的瞬时颗粒浓度。由图可见，布风板上

方有小气泡形成；沿床层向上，气泡尺寸变大；在

床层表面，气泡爆破。气泡趋于在床中间上升，相

应地，乳化相趋于边壁区。提高流化风速，促进气

泡尺寸增加。床宽为０．２ｍ时，随流化风速从１．２

ｍ提高至２．５ｍ，床层膨胀比和气泡尺寸逐渐变

大，再进一步提高流化风速时，床层膨胀比变化不

明显，因为此时气泡尺寸受到壁面的限制。

３．２．３　颗粒扩散系数　在双流体模拟结果基础上，

引入理想示踪粒子技术，并利用式 （３）和式 （４）

分别计算颗粒横向和轴向扩散系数。

图５表示不同床宽条件下流化风速对颗粒横向

扩散系数的影响。如图所示，对于给定床宽，随流

化风速提高，颗粒横向扩散系数 （犇狓）总体呈上

　

图４　瞬时颗粒浓度

Ｆｉｇ．４　Ｉｎｓｔａｎｔａｎｅｏｕｓｓｎａｐｓｈｏｔｓｏｆｓｏｌｉｄｖｏｌｕｍｅｆｒａｃｔｉｏｎ
　

升趋势，但上升梯度不同，床宽为０．８ｍ时犇狓上

升梯度最大，床宽为０．４ｍ时次之，床宽为０．２ｍ

时最小。床宽为０．２ｍ 时，流化风速达到２．５

ｍ·ｓ－１后，再进一步提高风速，犇狓出现了减小的

趋势。床宽为０．４ｍ 时，流化风速达到３．０ｍ·

ｓ－１后，再进一步提高风速，犇狓几乎不再增大。床

宽为０．８ｍ时，流化风速达到３．０ｍ·ｓ－１后，再

进一步提高风速，犇狓上升梯度明显减小。原因分

析如下：随流化风速提高，气泡直径不断增大，其

上升过程排开颗粒的能力和在床层表面爆破时抛射

颗粒的能力增大，从而使颗粒横向扩散能力增大，

但受到床体尺寸的影响，气泡直径不能随流化风速

增大而一直增大。结合图４所示的流动结构，当气

泡直径与床体尺寸相当时，会发生节涌现象，导致

颗粒横向扩散能力恶化。

图６表示不同床宽条件下流化风速对颗粒轴向

扩散系数的影响。对于给定床宽，颗粒轴向扩散系

数 （犇狔）随流化风速增加而增加。与犇狓相比，床

宽对犇狔的影响较弱，床宽为０．２ｍ和０．４ｍ时，

犇狔上升梯度几乎一致，床宽为０．８ｍ时，犇狔上升

梯度比前两者稍大。这是由于：颗粒轴向扩散能力

主要受气泡上升速度和颗粒内循环的影响；随流化
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图５　不同床宽条件下流化风速对颗粒横向扩散系数的影响

Ｆｉｇ．５　Ｅｆｆｅｃｔｏｆｇａｓｖｅｌｏｃｉｔｙｏｎｌａｔｅｒａｌｄｉｓｐｅｒｓｉｏｎ

ｃｏｅｆｆｉｃｉｅｎｔｕｎｄｅｒｄｉｆｆｅｒｅｎｔｂｅｄｗｉｄｔｈ
　

图６　不同床宽条件下流化风速对颗粒轴向扩散系数的影响

Ｆｉｇ．６　Ｅｆｆｅｃｔｏｆｇａｓｖｅｌｏｃｉｔｙｏｎａｘｉａｌｄｉｓｐｅｒｓｉｏｎ

ｃｏｅｆｆｉｃｉｅｎｔｕｎｄｅｒｄｉｆｆｅｒｅｎｔｂｅｄｗｉｄｔｈ
　

风速提高，气泡直径和上升速度增大，其携带尾涡

颗粒上升的能力增大，从而颗粒轴向扩散能力

增大。

３３　关于颗粒横向扩散系数的讨论

流化床颗粒横向混合速率比轴向慢这一特点已

被人们充分认识，本文的计算也证实了这一点。对

比图５和图６，以流化风速为２．５ｍ·ｓ－１为例，床

宽为０．２ｍ时，犇狔比犇狓约大１个数量级；床宽增

大到０．８ｍ时，犇狔约是犇狓的４倍。因此，横向扩

散是颗粒混合速率的控制因素。很多研究者在流化

床实验装置上测得了颗粒横向扩散系数。图７对比

了不同研究者的测量值，本文各工况的计算值也列

在其中。

由图７可见，已报道的犇狓值存在３个数量级

以上的差别。犇狓处于０．００１ｍ
２·ｓ－１数量级的研究

报道有文献［７９，１１１２］，及本文针对０．２ｍ床宽

时流化风速为１．２ｍ·ｓ－１的模拟结果。其共同点

是流化风速较低，或者床体尺寸较小。

图７　颗粒横向扩散系数和流化风速度的关系

Ｆｉｇ．７　Ｒｅｌａｔｉｏｎｏｆｓｏｌｉｄｌａｔｅｒａｌｄｉｓｐｅｒｓｉｏｎ

ｃｏｅｆｆｉｃｉｅｎｔａｎｄｇａｓｖｅｌｏｃｉｔｙ

★ ＴＦＭ，０．２ｍ （ｔｈｉｓｗｏｒｋ）；◇ ＴＦＭ，０．４ｍ （ｔｈｉｓｗｏｒｋ）；

 ＴＦＭ，０．８ｍ （ｔｈｉｓｗｏｒｋ）；◆ ＤＥＭ，０．４ｍ （ｔｈｉｓｗｏｒｋ）；

□ Ｒｅｆ． ［１３］； Ｒｅｆ． ［４］； Ｒｅｆ． ［５］； Ｒｅｆ． ［１４］；

Ｒｅｆ． ［３］；＋ Ｒｅｆ． ［１５］；△ Ｒｅｆ． ［７］； Ｒｅｆ． ［８］；

× Ｒｅｆ． ［９］； Ｒｅｆ． ［１１］；● Ｒｅｆ． ［１２］

　

犇狓处于０．０１ｍ
２·ｓ－１数量级的研究报道有文

献［１３］，他们采用的二维流化床床宽为０．４ｍ。本

文在０．４ｍ床宽时计算所得犇狓在０．０１ｍ
２·ｓ－１附

近，这与文献 ［１３］实验所得的犇狓比较吻合。

犇狓处于０．１ｍ
２·ｓ－１数量级的研究报道有文献

［３５，１４１５］，远大于早期在鼓泡床上测得的颗粒

扩散系数。这些研究均是在大尺寸流化床且高流化

风速下进行的，在此条件下，气泡运动可以得到充

分发展，从而显著地促进颗粒运动和混合。本文针

对０．８ｍ床宽且风速大于２．５ｍ·ｓ－１的条件计算

所得犇狓的值在０．０６～０．０８ｍ
２·ｓ－１附近，与上述

实验测量值相当，但远大于床宽为０．２ｍ时犇狓的

计算值。进一步放大流化床的尺寸进行模拟和统计

犇狓的值，仍具有重要意义，这将是后续工作的

重点。

综合上述对比，在双流体模型中引入理想示踪

粒子技术计算颗粒扩散系数的方法能够在数量级上

预测颗粒扩散系数。此外，系统地计算不同床宽和

风速条件下颗粒扩散系数，将不同研究者的实验结

果联系到一起，表明在大尺寸流化床且高流化风

速下，颗粒横向扩散系数远大于小尺寸鼓泡流

化床，这为不同研究者实验结果的分歧提供了

理论依据。

此外，图７对比了本文两个模型的计算结果。

针对床宽０．４ｍ时流化风速分别为１．８２ｍ·ｓ－１和
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３．０ｍ·ｓ－１的两个工况，两种模型计算的颗粒横向

扩散系数存在差别，但在数量级上吻合。这进一步

说明本文在双流体模型中引入理想示踪粒子技术计

算颗粒扩散系数是成功的。这种方法在计算大尺寸

流化床内颗粒扩散系数时有明显优势，从而为预测

大型流化床内颗粒扩散速率奠定了基础。

４　结　论

分别应用离散颗粒模型和双流体模型进行研

究，并根据颗粒轨迹计算床内平均颗粒扩散系数。

主要结论如下。

（１）采用离散颗粒模型直观获得颗粒运动情

况，并从单个颗粒和气泡作用的角度分析颗粒运动

和混合机理，证实气泡在床层中上升、在床层表面

爆破以及气泡上升引起的乳化相下沉运动对颗粒混

合起关键作用。

（２）应用基于颗粒动理学的双流体模型对床宽

分别为０．２、０．４、０．８ｍ的流化床在鼓泡和湍动

区进行数值模拟，在模拟结果基础上，引入理想示

踪粒子技术计算床内平均颗粒扩散系数。这种方法

在计算大尺寸流化床内颗粒扩散系数时有明显优

势，为预测大型流化床内颗粒扩散速率奠定了

基础。

（３）颗粒扩散系数计算结果表明，横向扩散是

颗粒混合速率的控制因素。颗粒横向扩散系数总体

上随流化风速增大而增大，但受床体尺寸影响较

大。颗粒轴向扩散系数随流化风速增大而增大，受

床体尺寸影响较弱。

（４）文献报道的密相区颗粒横向扩散系数分布

在１０－４～１０
－１ｍ２·ｓ－１数量级。本文提出的计算方

法在数量级上与文献实验结果吻合，表明在大尺寸

流化床且高流化风速下，颗粒横向扩散系数远大于

小尺寸鼓泡流化床，为不同研究者实验结果的分歧

提供了理论依据。
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