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Abstract: In this work, the hydrodynamic characteristics 

in slugging fluidized beds were simulated by using 

computational fluid dynamics (CFD) code. Considering 

the existence of cohesive inter-particle forces which 

could result in larger effective particle sizes and hence 

reduced fluidparticle drag forces in Geldart A particles, 

based on the theory of gas-cluster model and the 

experimental data, an effective mean particle cluster 

diameter was used to modify the Gidaspow drag force 

model. Based on the EulerianEulerian two-fluid model 

which was integrated with the kinetic theory for solid 

particle, the numerical simulation of the gassolid 

fluidized bed after modifying the drag model showed 

that the modified drag model can accurately and reasonably simulate the slugging characteristics of fluidized bed 

through the comparison of experimental results and empirical formulas. In the range of superficial gas velocity 

Ug=0.09~0.39 m/s, the standard deviation of the differential pressure fluctuation inside the bed increased with the 

increase of Ug, which corresponded to the change of flow pattern from bubbling to slugging until to the maximum stage 

of slugging. The gassolid flow in the bed was mainly affected by the motion characteristics of the axial slug. The 

pressure drop, the expansion ratio of the bed, the average rising speed of the slug, and the maximum length of axial 

slug increased with the increase of Ug, and the position of the maximum axial slug decreased as Ug increased. When 

Ug exceeded 0.39 m/s, the standard deviation of the differential pressure fluctuation inside the bed decreased with the 

increase of Ug, which corresponded to the change of flow pattern from the weakening of slugging until to the turbulent. 

The gassolid flow in the bed was mainly affected by the motion characteristics of the wall slug. The pressure drop, 

the expansion ratio of the bed, the average rising speed of the slug, and the maximum length of axial slug decreased 

with the increase of Ug, and the position of the maximum axial slug increased slightly as the Ug increased. 

Key words: gassolid two-phase flow; slugging fluidized bed; Geldart A particles; numerical simulation; slug 
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Geldart A 类颗粒节涌床气固流动特性的实验及模拟 
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摘  要：针对气固节涌床，在实验基础上，基于欧拉欧拉双流体模型结合颗粒动力学理论，考虑 Geldart A 类颗粒聚团对气固

间曳力的影响，采用修正后的 Gidaspow 曳力模型对气固节涌床进行数值模拟。结果表明，通过与实验结果及经验公式进行对

比，修正的模型可准确合理地模拟流化床内节涌特性。表观气速 0.09 m/s≤Ug≤0.39 m/s 时，床层内部压力脉动标准偏差随表观

气速增加而增加，流型由鼓泡转变为节涌直至节涌程度最大，床内气固流动主要受轴对称栓运动特性影响，床内压降、床层膨

胀比、气栓平均上升速度、最大轴对称栓长度随表观气速增加而增加，最大轴对称栓产生位置随表观气速增加而降低；Ug>0.39 

m/s 后，床内压力脉动标准偏差随表观气速增加而降低，节涌程度降低至向湍动流态化流型转变，床内气固流动主要受壁面栓运

动特性影响，增加表观气速，节涌床内压降变化幅度较小，气栓平均上升速度增加幅度加大，床层膨胀比及最大轴对称栓长度

降低，最大轴对称栓产生的位置略有升高。 

关键词：气固两相流；节涌床；Geldart A 类颗粒；数值模拟；气栓 

中图分类号：TQ051.13      文献标识码：A      文章编号：1009606X(2019)05096708 

1  前 言 

气固密相流化床中鼓泡与湍动流态化流型已有大

量的研究及应用，而节涌是气固密相流态化中一个与床

层直径密切相关的特殊流型，较容易发生在小直径、高

床层的流化床中，若表观气速达到起始节涌速度，则鼓

泡床内会发生节涌现象，随表观气速进一步提高，气栓

破裂频率加剧，流型逐渐由节涌状态过渡到湍动流态化

状态[13]。与鼓泡床和湍动床相比，节涌床的相关研究相

对较少，实验研究主要集中在节涌发生的临界转变气速

及最小节涌床高、气栓形式及平均上升速度、床层膨胀

规律、床内压力脉动特性等方面[46]，为气固流化床的操

作及设计提供了重要参考依据。伴随计算流体力学的兴

起与计算机性能的提升，有关节涌床特性的数值模拟受

到了研究者关注，杨富军等[7]应用双流体模型对 Geldart 

D 类颗粒进行了数值模拟，与实验结果对比表明模拟准

确预测了 D 类颗粒的节涌流态化特性；Hosseini 等[8]应

用双流体模型对Geldart B和D类颗粒进行了数值模拟，

探究了不同曳力模型对模拟结果的影响；Ramirez 等[9]

应用双流体模型对 Geldart B 类颗粒进行了模拟，研究

了气固密相流动从鼓泡流型到节涌流型转变过程的流

场变化特性。上述数值模拟结果在进一步加深了对节涌

床流动规律认识的同时，也验证了双流体模型在节涌床

模拟方面的优势及适用性。综合已有实验及数值模拟研

究结果可见，对于不同颗粒体系，较粗重的 Geldart B 类

或 D 类颗粒较 A 类颗粒更易发生节涌现象，且流场中 

 

节涌现象更直观，因此围绕节涌床特性的相关研究多集

中在 B 类和 D 类颗粒。对于含较小粒径的 Geldart A 类

颗粒的节涌床，模拟过程中有效曳力模型的选择和构建

仍然是一个难点[10,11]，因此围绕 A 类颗粒节涌床的研究

相对较少，相关特性还需进行大量而深入的研究。 

本研究针对 Geldart A 类颗粒节涌床，采用实验与

数值模拟相结合的方法，考察了节涌床压力脉动标准偏

差、床层压降、床层膨胀比、气栓运动速度及尺寸等参

数随表观气速的变化，分析了节涌由发生至程度达到最

大的参数变化特性，以期为加深对 A 类颗粒节涌床的认

识及后续相关研究提供借鉴和参考。 

2  研究方法 

2.1 实验  

实验装置及流程图如图 1 所示，气固节涌流动主要

发生在装置主体 3.35 m 以下的等径部分，上部扩径空

间主要用于颗粒沉降及气固分离，装置其它参数及操作

流程、压力信号测量及数据分析方法、床层膨胀高度观

测等详见文献[12]，不同之处在于本工作床层内未安装旋

流筛板内构件。实验中气体介质为常温空气，固体介质

选取 CRP-1 催化裂解催化剂颗粒(Geldart A 类颗粒)，表

1 给出了装置主体结构参数及实验介质的物性参数。基

于床体节涌段截面积的表观气速 Ug=0.04~0.87 m/s，床

层装料高度为 0.8 m(装料静床高度/床径的比值为 8.89)，

与 Baeyens 和 Geldart 关联式(Hmsl=1.34D0.175，D为床体

直径)[4]计算的最小节涌床高(Hmsl=0.88 m)接近。 
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1. Fan  2. Buffer tank  3. Rotameter  4. Bed section  5. Settlement section 

6. Bag filter      7. Cyclone separator         8. Cyclone dipleg 

图 1  实验装置及流程示意图 
Fig.1  Schematic diagram of experiment system and process 

表 1  装置主体结构及实验介质物性参数 
Table 1  Parameters of device structure and 

experimental medium 
Parameter Value 

The height of bed/m 3.35 
The inner diameter of bed/m 0.09 
The density of gas/(kg/m3) 1.225 
The density of particle/(kg/m3) 1455 
The bulk density of particle/(kg/m3) 875 
The average diameter of particle/μm 75 

2.2 数值模拟 

2.2.1 连续性方程 

采用双流体模型描述气固两相流动，连续性方程为 

    0i i i i ivt
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 



           (1) 

其中，下标 i 代表气相(g)和固相(s)，为体积分数，且

g+s=1，为各相密度，为各相速度，t为时间。 

2.2.2 动量守恒方程 
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式中 g 和 s 分别为气、固相的应力张量，为气固相间

的曳力系数，p为各相共有压力，g为重力加速度。 

2.2.3 颗粒动力学理论 

固相压力 ps为 

  2
s s s s s s 0 s2 1p e g               (4) 

颗粒体积粘度为 

  s
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4
1
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颗粒径向分布系数为 
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固相粘度系数为 
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式中，s 为颗粒温度，e为碰撞恢复系数。ds 为颗粒

粒径，为内摩擦的角度，I2D为偏应力张量的第二不

变式。 

2.2.4 曳力模型的修正 

对于 Geldart A 类颗粒节涌床，颗粒直径较小，颗

粒间的粘附及团聚会显著影响气体曳力对颗粒间相互

作用的影响，选择适用和可靠的曳力模型是应用双流体

模型进行模拟的关键之一。Mckeen 等[13]采用按比例减

小气固间曳力系数的方法减弱气固间曳力过高对模拟

结果准确性的影响，模拟结果与实验结果吻合较好，但

不同工况下曳力系数的比例因子不完全相同[13,14]，寻求

各工况下适宜的比例因子给流化床模拟带来巨大的计

算工作量。Lettieri 等[15]认为 FCC 颗粒在较低的气速下

会发生团聚，Gao 等[16]将颗粒尺寸等效为团聚物尺寸，

对 Gidaspow 曳力模型进行修正，模拟结果证实了该方

法的准确性及可行性。本研究基于该修正后的曳力模型

[式(8)和(9)]，并借鉴 Geldart[17]在估算 A 类颗粒流化床

中最大气泡尺寸时等效颗粒直径 d*
s 的选取方法，取

d*
s=2.7ds，应用双流体模型结合颗粒动力学理论对节涌

床进行模拟。 
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其中，CD 为颗粒-气体间曳力系数，Res 为颗粒雷诺数，
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ug, us分别为气相、固相速度，g为气体粘度。 

2.2.5 计算条件及网格划分 

计算中气体与颗粒物性、床层装料高度、床体内径

的设置与实验相同，表观气速 Ug=0.04~0.52 m/s。装置

底部为均匀进气，设置为速度入口，出口设置为压力出

口，其值为大气压；气相采用无滑移条件，固相采用部

分滑移条件，颗粒碰撞恢复系数设为 0.9；在保证精度

的同时为节省计算时长，颗粒温度方程选用代数形式求

解[8]，时间步长取 0.0001 s，计算的物理时长为 25 s，计

算结果取 5~25 s 的平均值。结合操作条件及实验现象，

为节省计算资源，模拟中选取实验装置床层主体高度

H=3.35 m 以下的等径段部分为计算域，并将其简化为

二维模型，如图 2 所示。 

 

图 2  节涌床模拟计算域的示意图 
Fig.2  Schematic diagram of the simulation of the slugging 

fluidized bed 

10000 20000 30000 40000 50000
6.50

6.55

6.60

6.65

6.70

6.75

6.80

Pr
es

su
re

 d
ro

p,
 
p/

kP
a

Grid number  
图 3  网格无关性验证 

Fig.3  Grid independence verification 

计算域内采用均匀四边形网格进行离散。为保证计

算结果不受网格数影响，对网格数进行了独立性检验。

图 3 给出了入口气速 Ug=0.44 m/s、床层初始装料高度

为 0.8 m 的操作条件下，床层压降随网格数的变化。由

图可看出，当网格数达到或超过 24030 时，计算结果不

再随网格数增加而变化，综合考虑计算资源及实际计算

时间，取网格数为 24030。 

3  结果与讨论 

3.1 节涌床内压力脉动标准偏差随表观气速的变化 

节涌床内气固流动总体特征表现为气泡(或气栓)的

上升及浓相料栓的频繁上升和下落，上部床面呈现大幅

度波动。图 4 为节涌床轴向不同高度区域气固流动现象

的照片，圈出的位置为气栓对应区域。气泡首先在床层

下部汇集形成类似柱状的气栓，气栓上升速度较快，与

D 类颗粒常出现的平头栓不同，实验中观察到的并不是

完全的空腔，在边壁处可明显观察到气栓内含有大量呈

雨状下落的颗粒；气栓上部料栓相对较松动，且伴随气

栓长大不断被抬升；随着下部气栓内气体不断渗透入上

部料层，在上部料层内会再次形成柱状气栓，气栓在上

升过程中不断长大，在接近床面处破裂，并使部分颗粒

弹向上部稀相空间。气栓破裂有两种情形，一种是随着

上部料层颗粒呈雨状下落而逐渐变薄，气体冲破整个料

层而使气栓破裂；另一种是上部料层仍较厚，而气体沿

着边壁以壁面栓的形式通过料层，导致料层塌落而使气

栓破裂。表观气速较高时，床内气体和颗粒湍动更剧烈，

床内会出现较多长条形的大气泡及与其尺寸相当的被

气泡分割开的密相物料交互扰动，气栓与料栓出现的频

率比低气速时明显降低，只偶尔可见相对较松动的浓相

料栓被瞬间抬升和下沉，呈现出节涌与湍动交织的状

态。 

图 5 为实验测得的节涌床内压力脉动标准偏差(Sd)

随表观气速的变化。由图可看出，除靠近床层底部受分

布器射流影响的区域(H=0.28 m)外，压力脉动标准偏差

沿轴向向上逐渐降低；床内各区域压力脉动标准偏差随

表观气速增加均先增加再降低，最大值对应的表观气速

约为 Ug=0.39 m/s。节涌是在特定系统中发生的一种由鼓

泡流态化向湍动流态化转变的中间过渡状态，结合实验

观察到的床内气固流动现象判断，压力脉动标准偏差曲

线在 Ug≤0.39 m/s 时反映的应为床层节涌程度逐渐增加

的过程，而 Ug>0.39 m/s 后反映的是节涌程度逐渐降低

并向湍动流态化状态转变的过程。Ug=0.09~0.39 m/s 时

压力脉动标准偏差随表观气速增加而增加，根据 Stewart

等 [5] 提出的起始节涌速度经验关联式 [Umsl=Umf+ 

0.07(gD)1/2，Umf 为最小流化速度，D为床体直径]计算，

本实验条件下的最小节涌速度 Umsl=0.068 m/s，0.09 m/s

Inlet

Outlet

D=0.09 m

H
=

3.
35

 m
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≤Ug≤0.39 m/s 为节涌发生至节涌程度最大的气速范围。

由于气栓生长及破裂引起的床内物料上升、下落非常频

繁且剧烈，故 Geldart A 类颗粒在实验中很难全面捕捉

床内气栓等运动参数的准确信息，需通过数值模拟进一

步研究。 

                            
(a) Bottom of the bed                  (b) Middle of the bed                   (c) Top of the bed 

图 4  节涌床内轴向不同高度区域气固流动照片 
Fig.4  Gassolid flow picture in different height along axial directions in the slugging fluidized bed 
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图 5  节涌床内压力脉动标准偏差随表观气速的变化 

Fig.5  Variation of the standard deviation of the differential 
pressure fluctuation in slugging fluidized bed 

with superficial gas velocity  

3.2 节涌床内气固流动的模拟及与实验结果的对比 

3.2.1 节涌床内颗粒体积分数分布 

图6为模拟的不同气速下节涌床内颗粒体积分数分

布云图。由图可见，Ug=0.04 m/s 时[图 6(a)]，气相主要

以小尺寸气泡形式存在，未见明显气栓，表明气固处于

鼓泡流态化状态。图 6(b)~6(f)中，床内均出现了明显气

栓，表明床层已进入节涌流动状态。从节涌状态的模拟

云图可看出，在床层不同轴向区域可能存在多个气栓，

上部气栓长度通常大于下部气栓，气栓内存在沿边壁下

落的颗粒，气栓在床面破裂后可见弹起或回落的颗粒，

与实验的现象一致，初步验证了所建模型的可行性。 

3.2.2 节涌床内压降及床层膨胀比随表观气速的变化 

图7为节涌床内不同轴向位置至床层出口间压降随

表观气速变化的实验及模拟结果。由图可看出，节涌床

内压降沿轴向向上逐渐降低，随表观气速增加而增加，

但在由鼓泡流态化向节涌流态化初始转变的气速区域

增加幅度相对较大，而在节涌程度继续增加阶段压降增

加幅度不大。床层处于节涌状态时显著的颗粒壁面效

应会导致床层压降随气速升高而不断增加[3]，但采用 A

类颗粒时，由于装料高度与最小节涌床高较接近，虽然

发生了节涌，但气栓上部的料栓相对比较松动，因而未

产生较大的颗粒壁面摩擦压降，致使压降随气速增加

未出现大幅度增加。 

图 8 为节涌床内床层膨胀比( max mf/H H ， maxH 为

床层最大膨胀高度的平均值，Hmf 为最小流化速度下的

床层高度)随表观气速变化的实验及模拟结果。由图可

看出，受床内产生气栓的影响，节涌床的床层膨胀比通

常较大。0.09 m/s≤Ug≤0.39 m/s 时床层膨胀比随表观气

速增加而增加，Ug>0.39 m/s 后(如 Ug=0.44 m/s)床层膨胀

比反而降低。这主要是由于气栓穿透上部料层破裂的方

式发生变化，从节涌发生至达到最大程度的阶段(0.09 

m/s≤Ug≤0.39 m/s)，气栓主要以冲破整个料层的形式破

裂，此时气栓上部料层提升较高直至较薄，床层膨胀比

较高；由节涌状态向湍动流态化过渡阶段(Ug>0.39 m/s)，

气体主要以贴近壁面的壁面栓形式通过，在上部料层仍

较厚的情况下料栓发生塌落，造成床层膨胀比反而降

低。 

对于节涌床床层膨胀比，Baker 等[18]结合实验数据

提出如下关联式。 
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max g mf

mf slug

1+
U UH

H U


             (10) 

其中，Umf 为最小流化速度，Uslug 为气栓上升速度。采

用 Kehoe 等[19]提出的关联式计算 Uslug。 

                 
(a) Ug=0.04 m/s                      (b) Ug=0.09 m/s                     (c) Ug=0.18 m/s 

                

(d) Ug=0.26 m/s                     (e) Ug=0.35 m/s                      (f) Ug=0.44 m/s 

图 6  节涌床内颗粒的体积分数分布云图 
Fig.6  Nephogram of solid volume fraction distribution in the slugging fluidized bed 
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图 7  节涌床内床层压降随表观气速的变化 

Fig.7  Variation of pressure drop in slugging fluidized bed 
with superficial gas velocity 

对于壁面栓， 

slug g mf 0.35 2U U U gD             (11) 

对于轴对称栓， 

slug g mf 0.35U U U gD             (12) 
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图 8  节涌床内床层膨胀比随表观气速的变化 

Fig.8  Variation of expansion ratio of slugging fluidized bed 
with superficial gas velocity 

Solid volume fraction 
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图 8 给出了式(10)~(12)计算的床层膨胀比，与实验

结果对比可知，0.09 m/s≤Ug≤0.39 m/s 时实验结果与式

(12)的计算结果较接近，Ug>0.39 m/s 后实验结果与式(11)

的计算结果较接近，对应的气栓形式与实验中观察到的

形式较接近。 

由图 7 和 8 可知，模拟结果与实验结果吻合较好，

最大相对误差均在 17%以内，平均相对误差小于 8%，

图 8 中模拟结果与文献[18]结果较接近，表明所建模型适

用且可靠。 

3.3 节涌床内气栓运动特性的数值模拟 

3.3.1 气栓的平均上升速度  

图9为节涌床内气栓平均上升速度随表观气速变化

的模拟结果及采用文献[19]公式计算的结果。由图可看

出，节涌床内气栓平均上升速度随表观气速增加而增

加，Ug>0.39 m/s 后(如 Ug=0.44 m/s)气栓上升速度增加幅

度更明显，与式(11)的计算结果较接近。0.09 m/s≤Ug≤

0.39 m/s 时气栓上升速度与式(12)的计算结果较接近。

由此可见，由节涌发生直至节涌程度达到最大的过程中

(0.09 m/s≤Ug≤0.39 m/s)，节涌床内气栓运动速度主要

受轴对称栓运动影响，节涌程度降低并向湍动流态化状

态过渡的过程中(Ug>0.39 m/s)，节涌床内气栓运动速度

主要受壁面栓运动影响。 
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图 9  节涌床内气栓平均上升速度随表观气速的变化 

Fig.9  Variation of the average velocity of slug in slugging 
fluidized bed with superficial gas velocity 

3.3.2 最大轴对称栓长度及其初始产生位置 

节涌由发生至达到最大程度的阶段主要由轴对称

栓影响，图 10 为节涌床内最大轴对称栓长度及其初始

产生位置随表观气速的变化。由图可看出，0.09 m/s≤Ug

≤0.39 m/s 时，最大轴对称栓长度随表观气速增加而增

加，初始产生位置随表观气速增加而降低。Ug>0.39 m/s

后(如 Ug=0.44 m/s)，床内湍动程度更剧烈，床内底部区

域首先进入湍动流态化，中上部仍处于节涌流态化，受

此影响，最大轴对称栓长度转而降低，对应的初始产生

位置略有升高。 
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图 10  节涌床内最大轴对称栓长度及其产生位置 
随表观气速的变化 

Fig.10  Variation of the max length of axis-symmetric 
 slug and the location of axis-symmetric slug in slugging 

fluidized bed with superficial gas velocity 

4  结 论 

采用实验与数值模拟方法对 Geldart A 类颗粒节涌

床进行了研究，得到如下结论： 

(1) 当表观气速 0.09 m/s≤Ug≤0.39 m/s 时，床层内

部压力脉动标准偏差随表观气速增加而增加，流型由鼓

泡转变为节涌直至节涌程度增加到最大；Ug>0.39 m/s

后，压力脉动标准偏差随表观气速增加而降低，节涌程

度降低直至向湍动流态化流型转变。 

(2) 基于双流体模型结合颗粒动力学理论，采用颗

粒聚团等效原理对 Gidaspow 曳力系数进行修正的方法

能实现有效模拟 Geldart A 类颗粒节涌床特性。 

(3) 表观气速 0.09 m/s≤Ug≤0.39 m/s 即节涌发生直

至程度最大的阶段，床内气固流动主要受轴对称栓运动

特性影响；Ug>0.39 m/s 即节涌程度降低阶段，床内气固

流动主要受壁面栓运动特性影响。 

(4) 在节涌发生直至程度最大阶段，节涌床内压降、

床层膨胀比、气栓平均上升速度、最大轴对称栓长度随

表观气速增加而增加，最大轴对称栓产生位置均随表观

气速增加而降低；节涌程度达到最大后向湍动流态化过

渡的阶段，继续增加表观气速，节涌床内压降变化幅度

较小，气栓平均上升速度增加幅度加大，床层膨胀比及

最大轴对称栓长度转而降低，最大轴对称栓产生的位置

略有升高。 
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