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摘  要：采用欧拉−欧拉双流体模型，在 CFX4.4 软件上增加用户自定义子程序模拟了高 2.0 m、宽 0.3 m 的二维射流

床内空气和玻璃珠体系的流体动力学特性. 考察了网格尺度、最大颗粒堆积率和时间步长对射流的形成及发展过程、

射流穿透深度及射流频率的影响，并与实验数据进行了对比. 结果表明，对于本研究的气固体系，当床层下部纵向网

格数为 100、时间步长 0.0005 s 时，不仅可以满足网格尺度和时间步长的无关性要求，而且模拟的射流穿透深度和射

流频率与实验测量值的误差分别为 5.7%和 3.8%. 最大颗粒堆积率在本研究范围对模拟结果的影响可以忽略.  
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1  前 言 

随着计算机技术的发展和计算方法的完善，采用先

进的多相流计算流体动力学 (Computational Fluid 
Dynamics, CFD)方法剖析流化床内复杂两相体系的非

线性流体动力学特征已引起普遍关注[1−3]. 欧拉−拉格朗

日模型和欧拉−欧拉模型是目前模拟流化床常用的两种

方法，前者将流体作为连续相，颗粒视为离散体系；后

者将颗粒作为拟流体，认为气相和固相是共同存在、相

互渗透的连续介质，因此也称为双流体模型[1].  
早期的数值模拟主要考察流化床内固体颗粒运动

方式、气泡形成及其演变过程等气固两相的时空特性[4]. 
随着认识的不断深入，近年来研究者们开始探索数值计

算方法对模拟结果的影响，如 Guenther 等[5]比较了二维

气固流化床内网格尺度对模拟结果的影响；Hulme 等[6]

在对鼓泡流化床的模拟过程中，考察了时间步长和差分

格式等对气泡直径的影响；Du 等[7,8]分析了曳力系数、

摩擦应力和颗粒弹性恢复系数等对喷动床内 CFD 模拟

的影响；Cornelissena 等[9]在液固体系中采用实验和数值

模拟相比较的方法，研究了网格尺度、时间步长及收敛

判据对模拟结果的影响. 尽管改变数值参数有助于提高

模拟精度，但由于流化床内气固体系的结构不均匀性和

流域多态性[10]，相应条件下的实验验证仍是非常重要的

一个环节[11,12].  
本工作拟采用 Brandani 等[13,14]从双流体理论出发

考虑拟平衡状态下颗粒与流体相互作用的数学模型，探

索网格尺度、时间步长和最大颗粒堆积率 3 个模拟参数

对气固流化床内射流形成及发展过程、射流穿透深度及

射流频率的影响，同时与实验测量结果进行了对比，旨

在为进一步模拟结构复杂的大型反应器提供基础数据.  

2  实 验 

为了验证数值参数对 CFD 模拟结果的影响及

Brandani 等[13,14]模型对气固流化床内流动特性的预报能

力，本工作首先对气固流化床内射流的形成及发展过

程、射流穿透深度和射流频率进行实验研究. 主要设备

为有机玻璃制成的矩形流化床，其横截面积为 0.300 
m×0.025 m，高 2.00 m，气体分布器由 50 µm 不锈钢烧

结板制成，其中心开有 0.010 m×0.025 m 的射流孔. 为
使气量分布均匀，在气体分布器下方填满平均粒径约为

6 mm 的大颗粒. 实验所用的固体物料为 Geldart B 类物

料(玻璃珠)，流化介质为空气.  
图 1 给出了实验装置及测试系统示意图，实验条件

及物料基本物性如表 1 所示. 实验过程中采用了中国大

恒(集团)有限公司生产的 DH-HV3102 型数字摄像头对

流化床内的射流穿透深度及射流频率进行图像采集，采

样频率为 40 帧/s，利用图像处理软件对拍摄的图像进行

处理，从而得到该实验条件下的射流穿透深度和射流频

率.  

表 1 实验条件及物性参数 

Table 1  Physical properties and experimental conditions 
Parameter Value 

Average particle diameter, dp (µm) 275 (250∼300) 
Solid density, ρp (kg/m3) 2 550 
Minimum fluidization velocity, umf (m/s) 0.07 
Minimum voidage, εmf 0.437 
Gas density, ρg (kg/m3) 1.21 
Gas viscosity, µ (Pa⋅s) 1.8×10−5 
Initial bed height, h0 (m) 0.5 
Freeboard pressure, p0 (Pa) 101 325 
Jet gas velocity, ujet (m/s) 7.07 
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图 1 实验装置流程示意图 
Fig.1 Schematic diagram of experimental apparatus 

3  数值模拟 

3.1 数学模型 

Brandani等[13,14]在Gidaspow无粘性模型A[4]中的动

量方程内引入了拟平衡状态下颗粒与流体之间新的相

互作用力项，提出了一个基于双流体理论的数学模型，

在冷态二维情况下该模型的连续性方程和动量方程如

下： 
(1) 连续性方程(i=g, p) 
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式中，ε表示体积分数(εg+εp=1)，ρ表示密度，下标 i 为
气相(g)或颗粒相(p). 方程(2)等号右边分别是相间曳力、

压力梯度、重力和附加力. 根据控制方程的封闭原理，

相间曳力系数β、附加力 ad, p
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根据经典的 Dallavalle 关联式，颗粒曳力系数 
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详细的理论分析见文献[13].  
3.2 模拟条件 

在 CFX 4.4 软件平台上通过增加用户自定义子程

序，采用 Brandani 等[13−16]以双流体理论为基础的模型对

上述实验内容进行了数值模拟研究. 考察了表 2 中网格

尺度(Nz)、最大颗粒堆积率(αmax)和时间步长(∆t) 3 个模

拟参数对射流穿透深度或射流频率的影响.  

表 2 数值模拟条件 

Table 2  Numerical conditions for simulation 
Parameter Value 

Nz 50, 100, 120, 150,180, 200, 230 
αmax 0.60, 0.625, 0.65 
∆t (s) 5.0×10−3, 2.0×10−3, 1.0×10−3, 5.0×10−4, 2.0×10−4, 1.0×10−4 

选择最小流化状态为初始条件，初始床高为 h0. 稀
相区εp=0，为了数值计算的稳定性，在实际模拟过程中

用 10−10代替 0；p=p0(大气压)，浓相区εp,mf=1−εmf，压力

的计算方法为 p=p0+[εmfρg+(1−εmf)ρp](h0−z)g.  
在模拟过程中选择入口处为速度边界条件，气体的

环隙气速为最小流化气速，孔口气速为 ujet，气体横向

速度及固体颗粒速度矢量均为 0；出口处为压力边界条

件，其值为大气压；对于二维模拟，气、固相在左右壁

面均按无滑移边界处理，而前后壁面为对称面边界.  

4  结果与讨论 

4.1 实验结果 

本实验用高速摄像机采集了 3 组图像，每组采集

10 s，采集频率 40 帧/s. 通过计算机图像处理系统对实

验获得的 1200 张图像进行逐帧分析后，典型的射流形

成、发展及崩塌过程如图 2 所示. 当时间为 0.025 s 时射

流已经形成并开始逐渐长大，到 0.150 s 时，该射流在

分布器上方脱落形成气泡，并有新的射流产生.  
图 3和 4分别给出了对图像统计分析后射流穿透深

度及射流频率的分布情况. 由图 3 可看出，统计分析获

得的射流穿透深度为(0.138±0.010) m，尽管测量值存在

一定的波动，但平均值与测量值的最大相对误差在 15%
以内；图 4 则显示射流频率的统计值为(9.45±1.36) Hz. 
因此，本工作用(0.138±0.010) m 和(9.45±1.36) Hz 分别

作为该实验条件下的射流穿透深度和射流频率.  
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图 2 射流的形成及发展过程(时间间隔 25 ms) 

Fig.2 Snapshots of jet formation and development (time interval at 25 ms) 
 

 

 

 

 

 

 

 

 
 
 

图 3 射流穿透深度的分布        图 4 射流频率的分布 
Fig.3 Histogram of jet penetration depth      Fig.4 Histogram of jet frequency 
 

4.2 网格尺度的影响 

在模拟过程中，射流边界的确定是获得射流穿透深

度的前提. 前人在确定射流边界时存在不同的观点，

Kuipers 等[17]认为将空隙率为 0.85 时的等高线作为轮廓

线比较合适；而 Gisdaspow 等[18]、洪若瑜等[19]和 Zhang
等[20]则取 0.80. 洪若瑜等[19]和Zhang等[20]的模拟结果表

明，在空隙率为 0.80 时气固相速度均发生显著的变化. 
为此本研究采用空隙率 0.80 作为射流边界，从而确定模

拟过程中的射流穿透深度.  
网格尺度对模拟结果的精度和运行时间有影响[6,9]，

通常认为其尺度既远大于颗粒的特征尺度，也远小于设

备的特征尺度[21]. 本研究采用非均匀网格体系，其中横

向 52 个，包括中心射流处 2 个和其余部分均分的 50 个；

在纵向，为了节约计算机资源，在床层上部稀相区的

1.00 m 范围内取均匀网格数为 20，而床层下部的 1.00 m
范围内网格数则分别为 50, 100, 120, 150, 180, 200 和

230. 图 5 给出了纵向网格数 50, 100 和 200 条件下，射

流形成和发展过程中气相体积分数的分布情况. 从图可

以看出，图 5(a)中的初始射流呈细长形，射流崩塌形成

气泡的上升速度较快，与图 5(b)和 5(c)及图 2 中射流的

情况差别较大；而图 5(b)和 5(c)中的射流形状及发展过

程较一致，与图 2 比较可以发现，当 t=0.025 s 时射流开

始形成、t=0.150 s 后射流达到最大穿透深度并开始脱离

及 0.20 s 后形成气泡的情况都较一致. 图 6 给出了不同

网格数下模拟和实验射流穿透深度的对比结果，给出模

拟值的上下偏差是考虑到双流体理论采用局部平均的

处理方法. 模拟结果表明，当网格数 Nz≥100 时，尽管

在一定范围内射流穿透深度随网格尺度减小呈现轻微

的波动，但在误差范围内已满足网格无关性的要求. 引
起这一波动的原因可能是当模拟结果输出时间确定后

射流崩塌可能出现在 2 个间隔时间之间. 
结合图 5 和 6 可以发现，当网格数 Nz≥100 时，对

射流形成、发展和射流崩塌后形成气泡的形状及其上升

速度的影响可以忽略，而且射流穿透深度的模拟值和实

验值的相对误差约为 5%，在满足网格无关性的前提下，

与实验测量值也比较接近. 
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(a) Nz=50 

 

 

 

 

 

(b) Nz=100 

 

 

 

 

 
(c) Nz=200 

图 5 不同网格数下气固流化床内气相体积分数的分布 
Fig.5 Snapshots of gas volume fraction distributions in the gas−solid fluidized bed at various grid numbers, Nz 

 

  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
图 6 网格数与射流穿透深度的关系 
Fig.6 Jet penetration depths at various grid numbers 

4.3 最大颗粒堆积率的影响 

为了阻止固体颗粒浓度超越其物理极限，许多研究

者模拟气固流化床时在固相动量方程中增加了固体压

力项[17−20,22]. Gidaspow[22]认为固体压力项在空隙率小于

最小流化空隙率时具有极其重要的意义. 它可以将虚数

特征值转化为实数，有助于解的稳定性. 在一些计算中，

需调整固体压力项内颗粒碰撞模量和压缩空隙率以防

止空隙率小于其最小值. 在绝大多数模拟过程中，特别

是采用文献实验数据时，很难得到所模拟颗粒的实际堆

积率，导致研究者们不得不假设最大颗粒堆积率，如洪

若瑜等[23−25]采用 0.55，Chen 等[26]取 0.60，Lettieri 等[27]

选 0.62. 本研究采用基于两相动量方程校正的质量转移

法[13−16]探索了最大颗粒堆积率对模拟结果的影响. 图 7
给出了适宜网格(Nz=100)时最大颗粒堆积率为 0.60, 
0.625和 0.65三种情况下的气相体积分数的瞬态变化图.  

结合图 7 和表 3 可以发现，上述颗粒堆积率对射流

的形成及发展过程、射流崩塌后形成的气泡形状和大小

及气泡的上升速度等影响很小，且射流穿透深度均为

(0.130±0.005) m. 由此可见，在本研究范围内，最大颗

粒堆积率对模拟结果的影响可以忽略.  

表 3 不同最大颗粒堆积率下射流穿透深度 

模拟值与实验值的对比 

Table 3  Comparison of simulated and experimental jet  
penetration depths, Lj, for different maximum 
solid volume fractions, αmax 

Lj (m) 
αmax Simulated Experimental 
0.600 0.130±0.005 
0.625 0.130±0.005 
0.650 0.130±0.005 

0.138±0.010 
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(a) αmax=0.60 

 

 

 

 

 

(b) αmax=0.625 

 

 

 

 
 
 

(c) αmax=0.65 

图 7 气固流化床内气相体积分数的分布 
Fig.7 Snapshots of gas volume fraction distributions in the gas−solid fluidized bed at various αmax 

 

 

 

 

 

(a) ∆t=5.0×10−3 s 

 

 

 

 

 

(b) ∆t=5.0×10−4 s 

 

 

 

 
 

(b) ∆t=1.0×10−4 s 

图 8 气固流化床内气相体积分数的分布 
Fig.8 Snapshots of gas volume fraction distributions in the gas−solid fluidized bed at various ∆t 
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4.4 时间步长的影响 

时间步长影响模拟的收敛性及 CPU 计算时间. 根
据 Courant−Friedrichs−Lewy(CFL)稳定性判据要求，

CFL(c∆t/∆x)数太大(或时间步长太大)会导致时间精度

降低，相反差分格式会吸收过多无关信息而导致误差增

大. Hulme 等[6]指出低 CFL 数可以减少振动、降低数值

扩散和提高精度，一般取 CFL<1 且在 1 附近，这样在

兼顾计算速度和收敛性的同时也可以保证数值解的精

度. 从表 4 的结果可以看出，当∆t≤1.0×10−3 s 时，时间

步长对射流穿透深度没有影响；当∆t≤5.0×10−4 s 时，时

间步长对射流穿透深度和射流频率值均没有影响，表明

∆t≤5.0×10−4 s 满足时间步长无关性的要求.  
图 8 给出了时间步长为 5.0×10−3, 5.0×10−4 和

1.0×10−4 s 时流化床内气相体积分数的分布，与图 2 对

比可知，当∆t≤5.0×10−4 s 时射流的形成及发展过程、射

流崩塌成气泡的大小及上升速度与实验测量数据较一

致；而当∆t=5.0×10−3 s 时，模拟得到的射流形状及气泡

的上升速度与实验测量值有较大的差异. 故在本研究条

件下，当时间步长选择 5.0×10−4 s 时既可以满足稳定性

和模拟精度的要求，同时也能有效地节省计算资源.  

表 4 不同时间步长下的模拟射流穿透深度 

和频率与实验测量值的对比 

Table 4  Comparison of simulated and experimental jet  
penetration depths and frequencies for 
different time steps 

Jet penetration depth, Lj (m) Jet frequency, fj (Hz) 
∆t (s) 

Simulated Experimental Simulated Experimental
5.0×10−3 0.100±0.005 7.15 
2.0×10−3 0.120±0.005 7.05 
1.0×10−3 0.130±0.005 7.00 
5.0×10−4 0.130±0.005 9.09 
2.0×10−4 0.130±0.005 9.09 
1.0×10−4 0.130±0.005 

0.138±0.010 

9.09 

9.45±1.36 

5  结 论 

采用数值模拟和实验测量相结合的方法考察了气

固二维射流床内的流动特性. 通过探索不同模拟参数对

射流形成及发展过程、射流穿透深度和射流频率的影

响，获得了采用 Brandani 等基于双流体理论的数学模型

对气固射流床进行模拟时网格尺度、最大颗粒堆积率和

时间步长的选取方案. 当上述参数满足无关性及模拟精

度要求时，选取床层下部纵向网格数为 100、最大颗粒

堆积率0.60和时间步长0.0005 s所得的模拟射流穿透深

度与实验平均值的误差为 5.7%，且模拟射流频率与实

验值的误差仅为 3.8%.  

符号表： 
CD 颗粒曳力系数 dp 颗粒直径 (m) 

fj 射流频率 (Hz) ad

r
F  附加力 (N/m3) 

g 重力加速度 (m/s2) h0 静床高度 (m) 
Lj 射流穿透深度 (m) Nz 床层下部纵向网格数 
p 压力 (N/m2) p0 大气压 (N/m2) 
Re 雷诺数 t 时间 (s) 
∆t 时间步长 (s) ru  速度矢量 (m/s) 
umf 最小流化速度 (m/s) ujet

 射流入口速度标量 (m/s) 

x 横向坐标 (m) ∆x 空间步长 (m) 
z 纵向坐标 (m) αmax 最大颗粒堆积率 
β 相间曳力系数 [kg/(m3⋅s)] ε 体积分数 
εmf 最小流化空隙率 µ 粘度 (Pa⋅s) 
ρ 密度 (kg/m3) 
下标 
g  气相 p  颗粒相 
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Effects of Grid Scale, Time Step and Maximum Solid Volume Fraction on  
CFD Simulation in a Jetting Fluidized Bed 

PEI Pei1,  WANG Qi-cheng1,  ZHANG Kai1,  WEN Dong-sheng2 

(1. State Key Laboratory of Heavy Oil Processing, China University of Petroleum, Beijing 102249, China; 

2. Department of Engineering, Queen Mary University of London, Mile End, London E1 4NS, UK) 

Abstract: Based on the Eulerian−Eulerian two-fluid model, the hydrodynamics was simulated in a two-dimensional jetting fluidized bed 
with 2.0 m height and 0.3 m width. Air and glass bead were chosen as gas and solid phases, respectively. The effects of grid scale, time 
step and maximum solid volume fraction on jetting parameters, such as jet revolution, jet penetration depth and jet frequency, were 
investigated numerically with CFX4.4 by adding User-defined Fortran subroutines. The computational results are independent of mesh 
size and time step for the gas−solid system used, when vertical grid number is 100 in the lower part of the bed and time increment 0.0005 
s. The relative errors of simulated jet penetration depth and jet frequency with their corresponding experimental measurements are 5.7% 
and 3.8%, respectively. The influence of the maximum solid volume fraction on numerical data can be ignored in the range of this study. 
Key words: jetting fluidized bed; experimental measurement; CFD simulation; grid scale; time step; maximum solid volume fraction 


