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颗粒群研究：多相流多尺度数值模拟的基础 

毛在砂 

(中国科学院过程工程研究所绿色过程与工程重点实验室，北京 100190) 

摘  要：用两流体模型及颗粒轨道模型数值模拟过程工程设备中的多相流，都需要表达浓度较高的分散相和连续相间

的作用力的本构方程. 本工作综述了多相流中颗粒受力研究的现状和尚待解决的问题. 对单个颗粒(包括流体颗粒)在
静止和运动流体中的受力情况的研究结果比较丰富，但对颗粒群的研究则很不充分. 对颗粒受的曳力研究较多，但还

缺乏可信的计算升力、非稳态力等的公式. 因此颗粒群的研究成为多相流准确多尺度数值模拟的关键. 开发能处理整

体和局部均存在非均匀性的多相流的高效算法也是有待克服的困难.  
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1  前 言 

在化工、石油化工、冶金、能源化工、生物化工、

环境工程和食品工程等领域中，经常涉及多相体系的输

送、分离和反应等过程. 除了对多相体系进行系统、深

入的实验研究和理论分析以外，越来越多的研究人员也

开展了基于数学模型的数值模拟. 一方面，数值模拟可

以部分地替代实验，降低实验研究的成本，同时也能得

到许多实验不能测定的详尽信息. 另一方面，非线性的

多相流动体系和流动、传递、反应过程耦合的复杂体系

的理论分析往往十分困难，而性能日益优异的计算机和

数值计算却能有效地求解涉及的偏微分方程模型，以认

识多相体系的化学工程性质.  
从 1957 年化学反应工程学诞生起，数学模型就成

为研究单相和多相化学反应器的重要工具，并且在化学

工程整个学科内逐渐得到普及. 化学工程数学模型工作

的发展从简化、经验的数学模型向复杂和充分反映过程

机理的方向稳步前进. 当然机理性(也称为白箱)模型是

比较理想的，因为能用数学公式反映化工体系内的过程

机理，因而具有预测性，外推使用的风险较小. 处理大

型化工设备时，一般不能将体系内部的状态视为均匀，

所以不宜使用集中参数模型，需要将温度、浓度、流速、

相含率等状态变量当作是空间坐标的函数. 这样数学模

型成为分布参数模型，通常由一组偏微分方程构成. 而
且，多相体系中一般除了有一个连续相以外，其他物相

通常以分散相的方式存在，分散为颗粒(或液滴、气泡，

以下通称为颗粒)，以增大相界面积，促进相间传递过

程的速率和多相化学反应的速率.  

这样，在一个多相化学反应器中，不同物相中的反

应物通过相间传递而进行化学反应，因此反应器的总体

行为与固体或流体颗粒的行为密切相关. 一方面颗粒是

在反应器内的宏观多相流动形成的局部环境中运动、传

递和反应的，反过来，颗粒的介观尺度上的性能在全反

应器的积分则是反应器的总体操作特性. 因此，化学反

应器等过程设备的数学模型应该在设备尺度和颗粒尺

度上耦合进行. 这中间涉及一系列化学工程学科普遍关

心的前沿课题：(1) 化学反应器中的多相流动的数值模

拟，这将为分散相颗粒在反应器中的行为提供局部的环

境；(2) 在此环境中，一个颗粒在与周围临近的其他颗

粒相互作用中的运动、传递、混合行为，即颗粒在颗粒

群中的行为；(3) 认识颗粒群行为的基础是单颗粒行为

的研究；(4) 准确总结介观尺度上颗粒行为的规律，将

其正确地应用于宏观尺度的多相流动、传递和化学反应

的数值模拟. 从目前化学工程研究的现状来看，这些课

题还没有很好地解决.  
本工作综述了单颗粒(包括液滴和气泡)和颗粒群的

研究现状、存在的问题，以及单颗粒和颗粒群研究对多

相流和化工过程设备数值模拟的重要性，同时也提出了

颗粒行为研究和多相流数值模拟必须深入研究的一些

学科前沿问题.  

2  多相流的数值模拟 

通常数值模拟研究多相流的方法主要有欧拉−拉格

朗日(Euler−Lagrange)方法[1−3]和欧拉−欧拉方法[4−7]. 欧
拉−拉格朗日方法把液体作为连续相，用连续相速度时

均值的 Navier−Stokes 方程求解；同时追踪每一个颗粒
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的运动轨迹，将颗粒视为无体积的质点，总计连续相流

体作用在质点上的相间作用力，按牛顿定律描述颗粒的

运动. 而欧拉−欧拉方法(也叫两流体模型)把两相分别

当作连续介质，两相在同一空间点上共存，各自遵从自

身的动量、质量和能量传递方程，两相间通过相间作用

力和共用的压力场互相耦合. 更准确的数值模拟也考虑

颗粒相对连续相的反作用力，称为双向耦合模型. 不论

用什么样的多相流模拟方法，在数学模型中正确地表达

相间作用力是模拟成功的关键.  
欧拉−欧拉两流体模型通常采用雷诺时均方法处理

瞬时运动方程组(更严密的理论可参考文献[8,9])，然后

封闭因湍流波动而产生的二阶和高阶关联项，最终得到

的通用模型方程仍由连续性方程和动量守衡方程构成： 
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其中，Fk为相间作用力，g 为重力加速度，Sk为将方程

写为通用形式而产生的源项，下标 k=c, d，分别表示连

续相和分散相. 两相的相含率(体积分数)应满足归一化

条件Σαk=1. 两流体模型应用于气液两相流动时，多数

研究常常忽略气泡的合并与破碎，其原因之一是，在气

液反应器中以 2∼8 mm 大小的气泡最常见，而此范围内

的气泡的终端(滑移)速度几乎是不变的(0.25 m/s)，因此

即使考虑了气泡大小的变化，对数值模拟结果的影响并

不大[10]. 若在两流体模型中增加粒数平衡模型，以便同

时模拟气泡群中气泡大小分布的发展与变化，能得到与

实际结果更一致的模拟结果，但其代价是更复杂的计算

程序和更多的计算时间[11].  
在欧拉−拉格朗日方法中，连续相仍遵从上述两个

方程，但分散相的每一个颗粒均视为无体积的质点，在

颗粒自身的重力、浮力、其他体积力(例如电磁场产生

的力)和相间作用力的合力 Fi 的驱动下，按牛顿第二定

律确定此颗粒的速度矢量 ui和位置矢量 xi： 

( )d d d d .= , =i i i i im t tu F x u             (3) 

当分散相的浓度较低、且连续相流动的推动力主要不是

相间作用力时，才可以近似地忽略分散相对连续相的作

用力，只考虑连续相对分散相颗粒的作用力(单向耦合). 
当颗粒的浓度较高时，分散相对连续相的总作用力增

大，逐渐变得不能忽略，必须在连续相动量方程的 Fc

中包括颗粒对连续相流体的作用力(双向耦合)，是概念

上更为合理的模型.  

相间作用力在欧拉−拉格朗日模型中比在欧拉−欧

拉模型中容易处理，例如对单个固体颗粒，两两颗粒间

的弹性碰撞、材料的塑性对碰撞能量的吸收、颗粒间的

接触摩擦力等，都能较准确地用公式表达出来. 欧拉−

拉格朗日方法的主要缺点是，由于需要对每个颗粒进行

追踪，而实际的化工体系中颗粒总数大到 1010以上，颗

粒运动的速度也不小，需要采用很小的时间步长来积分

式(3)，因此计算量很大，对计算机硬件和软件的要求都

很高. 近年来的气固两相流化床的数值模拟中，含有超

过 2000 个颗粒的体系还难以数值模拟. Ouyang 等[12]用

欧拉−拉格朗日法数值模拟了高 1 m、宽 0.15 m、含

15000 个直径 0.2 mm、弹性恢复系数为 0.9 的固体颗粒

的二维流化床，得到了比较合乎实际的典型的流化床环

核结构，但床层固相体积分数仅为 0.24%. Chu 等[13]将

离散颗粒法(Discrete Element Method, DEM)程序与 CFD
软件 Fluent 结合起来，模拟了含 20000 个直径分别为

0.5, 0.375 和 0.25 mm 球形颗粒的 3D 循环流化床(直径

15 mm，高 50 mm，体积分数 11.5%). 相比之下，当分

散相相含率较高时，欧拉−欧拉方法所需的计算机时和

容量较小，比较适合尺度较大的化工设备的数值模拟.  
当反应器中的稳态流动状态是我们关心的对象时，

可用两种不同的算法得到数值模拟结果. 其一是按式(1)
和(2)进行非稳态的模拟，从实际的或假想的初始状态出

发，随着时间的推进，流动状态逐渐收敛到稳定不变的

状态，优点是采用较小的时间步长，每步的求解过程容

易收敛，可以得到真实的发展过程，但得到稳态解需要

的计算时间很长；其二是将方程组中的时间导数项去

掉，即直接求解稳态的两流体模型： 

∇⋅(ρkαkuk)=0,                 (4) 

u⋅∇(ρkαkukuk)=−αk∇p+ρkαkg+∇[µeff∇uk]+Fk+Sk.    (5) 

为了克服微分方程模型的非线性，需要在数值求解过程

中采用适当的松弛因子，使实际上用拟线性化方法得到

的离散方程系数比较准确，求解过程不至于发散. 这种

算法得到解的计算时间较短，其收敛过程可以理解为在

“变换”的时间坐标轴上，多相流动向稳态过渡的发展

过程. 如果所模拟的体系实际上真的是稳定的，那一般

来说稳态算法是可以得到收敛解的；但我们处理的对象

是湍流下的多相流动，其实质是不稳定、动态的，那么

也可能用稳态算法不能得到满足收敛判据的稳态解，流

场计算的残差会在一个较低的水平上波动，既不收敛，

也不发散. 在 Rushton 搅拌桨搅拌的气液体系的数值模

拟中，曾在通气量在“气泛”点附近情况下的模拟中发

现过难以得到收敛的流场，这可能就是真正的非稳态流
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动在“扭曲”的时间域上的反映[14].  
模拟多相流的方法还有 Lattice−Boltzmann 法

(LBM)，此方法以微观粒子动力学为基础，统计粒子在

规则网格上按一定规则游动的平均值，来模拟宏观流体

力学和动力学现象，模拟对象已由简单的单相流动向有

自由界面的多相流动和化学反应流方向发展[15]. 拟颗

粒模型是一种与 LBM 类似的数值模拟方法[16]，它将连

续性的流体模型化为假想的固体颗粒，在气固两相流数

值模拟中的应用正在发展. 这两种方法描述相间作用力

的概念和方法与经典的方法明显不同，在此不深入讨论.  

3  分散相和连续相间的相互作用力 

常见的相间作用力有曳力、升力、虚拟质量力、

Basset 力等，它们的机理各不相同，其物理意义得到普

遍承认，在欧拉−欧拉方法的数值计算中一般以体积力

的形式出现在动量平衡方程中.  
3.1 曳力 

颗粒受到的曳力(通常是指颗粒稳态运动时的数值)
的算式为 

( ) ( )2
d d c p p c p c

1 π 4 ,
2

=- - -ρF u u u uC d         (6) 

这也是曳力系数的定义. 其中 Cd为曳力系数，dp为颗粒

的当量直径. 单个固体和流体颗粒的曳力系数的实验数

据总结成的经验关联式很多，由于需要的实验材料、体

系种类和纯净程度、实验方法和参数范围不同，关联式

的形式也差别很大，甚至数值也有明显不同. 不同流动

状况下的曳力系数差异较大，因此需要认真核对关联式

的适用范围，谨慎选用.  
3.1.1 爬流的曳力系数 

对于爬流中的流体颗粒[17]，即当颗粒雷诺数远小于

1 时，球形颗粒内(颗粒相，下标 p)外(连续相，下标 c)
的流体运动的惯性可以忽略，稳态流动的控制方程简化

为欧拉方程： 

∇pk=µ∇2uk (k=p, c),                (7) 

其中，压力已经包含了重力的作用在内. 颗粒作直线、

轴对称运动的内外流场有所谓的 Hadamard−Rybczynski
解析解，由此得到的颗粒曳力系数值为 

Cd=(8/Rep)[(2+3κ)/(1+κ)] (κ=µp/µc),          (8) 

其中，κ 为粘度比. 相应的终端速度为 

U=[gdp∆ρ/(18µc)][(2+3κ)/(1+κ)],           (9) 

对于固体颗粒κ→∞, Cd=24/Rep；而气泡κ=0, Cd=16/Rep；

液滴的曳力系数在固体颗粒和气泡之间，随着液滴的粘

度逐渐增高，液滴内部环流和表面对流速度减小，液滴

的曳力系数增大，逐渐逼近固体颗粒的数值.  
另外，液液体系中常有微量的表面活性剂杂质，因

此液滴表面的对流受阻，行为更接近固体颗粒，因而实

验测定的 Cd 值往往在式(8)和固体颗粒(Cd=24/Rep)之间. 
气泡的运动也受表面活性剂的影响，Cd 也往往高于

16/Rep.  
当颗粒的雷诺数增大到 0.1 以上、不再满足爬流假

设时，流体流动没有解析解，只能通过实验测定得到曳

力系数的数值，并将其总结为有一定精度的经验关联式.  
3.1.2 固体颗粒 

固体颗粒的曳力系数是研究最充分的. 比较简单、

常用的关联式[18]是 

( )

( )

0.687
p

24 1 0.15 1000
.

0.44 1000

p

pd

p
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=

⎧
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        (10) 

Clift 等[17]总结、分析了在不同雷诺数区间的理论研

究和实验数据，推荐了适用于雷诺数直到 106的分段表

达的曳力系数经验关联式： 

( ) ( ) ( )
( ) ( )
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 (11) 

其中，lgw=lgRep.  
Morsi 等[19]也提出了一个形如 Cd=A+B/Rep+C/Rep

2

的分段表达的颗粒曳力系数关联式，适用直到 Re> 
50000 的牛顿区.  

图 1比较了这 3个关联式，对于工程两相流的计算，

它们在雷诺数 1∼1000 的范围内几乎是相同的. 3 条曲线

在 0.01<Re<1000 区间的相对误差仅为 1.2%.  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

图 1 单个固体球形颗粒 3 个曳力系数关联式的比较 
Fig.1 Comparison of frequently used correlations of 

drag for single spherical solid particles 
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3.1.3 气泡 
气泡的曳力系数与气泡形状有关. 对于球形气泡，

较早的关联式比较简单，如 Haas 等[20]提出 

Cd=14.9Rep
−0.78 (Rep>2),              (12) 

Peebles 等[21]提出 

Cd=18.7Rep
−0.68 (2<Rep<4.02Mo−0.214).        (13) 

Hamielec 等[22]用 Galerkin 法数值求解球形流体颗

粒的运动，计算其曳力，总结出如下关联式： 

Cd={3.05(783κ2+2142κ+1080)/[(60+29κ)(4+3κ)]}Rep
−0.74 

(2<Rep<100),                 (14) 

适用于 Re=4∼100，其最大误差是 20%(固体，Re=10).  
不少气泡流的数值模拟研究中采用固体颗粒的曳

力系数(如文献[1])，因为多数的实际气液体系中(自来水

等)都受微量表面活性剂的污染，因而小气泡的运动与

固体颗粒相近.  
同样可以按气泡雷诺数的大小将气泡的运动分为

几个不同的流动区域：低速区、粘性区、变形区和球帽

气泡区，分别关联曳力系数[23].  
Tomiyama[24]提出了适用于所有流动区域的统一关

联式，对轻微污染体系： 

( )0.687
p

p p

24 72 8max min 1 0.15 , ,
3 4d

= + ,
+

⎧ ⎫⎡ ⎤⎪ ⎪
⎢ ⎥⎨ ⎬
⎢ ⎥⎪ ⎪⎣ ⎦⎩ ⎭

EoC Re
Re Re Eo

  (15) 

对污染体系： 

( ) ( ) ( ) ( ){ }0.687
d p pmax 24/ 1 0.15 8/3 / 4 ,= + , +⎡ ⎤⎣ ⎦C Re Re Eo Eo  (16) 

适用范围是 10−2<Eo<103, 10−3<Rep<106, 10−14<Mo<107.  
3.1.4 液滴 

和气泡一样，液滴变形也是影响液滴曳力系数的重

要因素. 当界面张力较大时，液滴在 Re<600 时基本保

持球形或椭球形. 但液滴的曳力系数也与液滴的粘度或

粘度比κ=µp/µc 有很大关系，因此总结经验关联式的难

度更大，报道也少. Clift 等[17]汇集了κ=0.3 和 55 的液滴

曳力系数的一些数据，并同κ=0(气泡)及κ→∞(固体颗粒)
的曳力系数进行了比较.  

单个液滴在另一不互溶的静止液相中的稳态运动

的曳力系数趋势如图 2 所示[25]，随 Re 增大，变形逐渐

明显，尾部出现尾涡，液滴由直线运动过渡到之字形或

螺旋形上升. 在液滴雷诺数大致为 600∼900 时，液滴终

端速度达到极大值. 之后液滴变形很大，液滴形状发生

振荡，尾涡不对称地脱落，致使 Cd 急剧增大. 当 Re> 

1000∼3000，液滴由于流体力学不稳定性而解体，不能

稳定存在.  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

图 2 单液滴曳力系数与液滴雷诺数的关系[25] 

Fig.2 Drag coefficient of single liquid drops vs. Re[25] 

图 2 中的曳力系数曲线最低点与图 3中液滴终端速

度最大值对应. 可按液滴雷诺数来分段关联.  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
图 3 单液滴终端速度与液滴直径的关系[25] 
Fig.3 Terminal velocity of single drops versus drop diameter[25] 

比较简单的曳力系数公式为 

Cd=10Rep
−0.5.                 (17) 

Rivikind 等[26]总结数值模拟结果和文献实验数据建议，

得到 

Cd=[(Cd,b+κCd,s)/(1+κ)],              (18) 

Rep在 0.5∼200 范围内的误差不超过 5%∼7%. 带入适当

的 Cd,b和固体颗粒的 Cd,s关联式，所得的公式也有足够

的准确度： 

Cd=(1+κ)−1[κ(24/Rep+4/Rep
1/3)+14.9/Rep

0.78].       (19) 

Hu 等[25]在大量实验数据基础上归纳出的关联式为 
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其中，物性参数 P=ρc
2σ3/µc

4g∆ρ ，液滴 Weber 数

We=u2dpρc/σ. Y=CdWeP0.15=70 和 X=Rep/P0.15=21.5 是上述

关联曲线上转折点的坐标，对应于液滴的最大速度点，

用此坐标预测的液滴最大终端速度的误差小于 10%.  
总的说来，在静止流体中的曳力系数已经比较清

楚，但其他的情况(剪切流、湍流、2 个分散相共存等)
还缺乏研究.  
3.1.5 湍流的影响 

单颗粒在静止流体中的受力情况是研究得相对比

较清楚的，而其他情况下的研究则不够充分. 近年来的

研究注意到湍流对颗粒受力的影响. 颗粒实际上是在振

荡的涡团中运动的，涡团运动改变了颗粒的尾流，湍流

还使颗粒不断加速和减速，改变了边界层的状态，所以

湍流的特性(包括强度、尺度和频率)对颗粒的曳力系数

有明显的影响. Brucato 等[27]提出了用湍流耗散涡团的

Kolmogorov 尺度λ和层流状态的 Cd0来关联固体颗粒沉

降的曳力系数 Cd： 

(Cd−Cd0)/Cd0=8.76×10−6(dp/λ)3,           (21) 

λ=(νc
3/εc)0.2.                  (22) 

由于缺少湍流对气泡曳力系数影响的研究，Lane
等[28]改进了其中的经验系数，将其用于搅拌槽中气液两

相流动的模拟： 

(Cd−Cd0)/Cd0=6.5×10−6(dp/λ)3,           (23) 

Khopkar 等[29]则直接将式(13)应用于气液搅拌槽的模拟.  
湍流对液滴的运动和曳力系数的影响尚未见报道.  

3.1.6 异形颗粒 
纤维状固体颗粒的阻力系数也是一些工程应用需

要的数据，但目前的研究还不够充分. Blumberg 等[30]根

据理论和实验研究圆柱状颗粒的沉降，发现圆柱轴线垂

直于沉降方向时的终端速度最小. Fan 等[31]在纤维状颗

粒的沉降实验中，从颗粒沉降的推动力中扣除了虚拟质

量力(取 Cv=0.5)，也包括了非匀速沉降阶段的实验数据，

得到了相当于稳态沉降的曳力系数： 

Cdcosφ=(24/Rep)(0.006983+0.6224Rep
−1.046) 

(ρp/ρc)−1.537(Ar∗)0.8524,              (24) 

平均相对误差为 9.4%. 其中 Ar*为修正的 Archimedes
数，Ar∗=d3(ρp−ρl)2g/µ2，取向角φ 是颗粒轴线与水平方

向的夹角. 上式适用的范围是，颗粒长径比 4∼50，颗粒

密度 1125∼8000 kg/m3，Rep<40. 由于颗粒的球形度很

低，因此 Cd不能简单地关联为单一 Rep的函数，需要用

更多的无因次数来构成关联式，但仍不违反 Buckingham 
π定理.  

3.2 虚拟质量力 

虚拟质量力(Virtual mass force)，或称附加质量力

(Added mass force)的出现是因为一个颗粒在流场中加

速运动，它同时必须使周围的流体也加速或减速运动，

这就需要额外的力，好像是颗粒的质量增大了. 出于此

物理意义，普遍接受用下面的公式来计算虚拟质量力： 

Fv=−CvVpρL(Duslip/Dt),             (25) 

其中，uslip是颗粒对连续相的滑移速度，Vp为颗粒体积，

Cv 为虚拟质量力系数，对理想(无粘)流体中的颗粒，

Cv=0.5，一般的近似处理多数取此数值.  
显然，气泡加速运动时虚拟质量力远大于气泡本身

的重力，一般不能简单地忽略. 但虚拟质量力的计算还

存在几个没有解决的问题.  
一是相对加速度给出不同的表达式，如 Anderson

等[32]给出下列两种表达式，认为第二种更合理一些： 

D(up−uc)/Dt=(∂ud/∂t+up⋅∇up)−(∂uc/∂t+uc⋅∇uc),     (26) 

D(up−uc)/Dt=∂(up−uc)/∂t+up⋅∇(up−uc).        (27) 

Homsy 等[33]采用了如下的表达式： 

D(up−uc)/Dt=[∂up/∂t+(up−uc)⋅∇up]−[∂uc/∂t+(uc−up)⋅∇uc],  (28) 

Jakobsen 等[34]使用以下方程： 

D(up−uc)/Dt=Dup/Dt−Duc/Dt,           (29) 

以上公式在 uc=0 时都没有疑义地蜕化为同一形式.  
Sokolichin 等[10]建议采用略加简化的方程： 

D(up−uc)/Dt=dup/dt−Duc/Dt,           (30) 

其中左端第一项是分散相颗粒沿着其运动轨迹的加速

度. 到底采用哪一种展开形式才是真正合理的，至今尚

未见充分和公认的论证.  
第二，虚拟质量力系数如何取值也是一个久悬不决

的问题. 对有势流(理想流动)中球形颗粒的理论值是

Cv=0.5. 对真实的粘性流体，此系数取决于颗粒的实际

形状. 对于椭圆形固体颗粒，有 Cv取 1.12 的报道. Kuo
等 [35] 对 气 泡 的 实 验 结 果 与 Cv=2 或 3 相 符 . 
Sankaranarayanan 等[36]用 LBM 数值模拟了单个气泡的

Cv，其数值在 0.5∼2.8 之间. Kendoush 等[37]最近实验测

定了小球的加速运动，按 Odar[38]建议的 Basset 力系数

[第 5 节式(67)]将 Basset 力扣除，得到了虚拟质量力系

数的关联式： 

( )
( )
( )
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p p
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发现 Cv在 0.55∼0.5 之间，随瞬时雷诺数增大而下降. 这
与固定 Cv=0.5 而从实验数据取关联 Basset 力系数的方

法思路相似. 若能得到有效的关联式，应用时会更方便.  
第三，实际的多相流场比多数文献报道的静止或上

游流速均匀的流场复杂得多，其中经常出现局部的剪切

流动，或是湍流中尺度、频率不同的涡团产生的近周期

性的振荡流动，它们对虚拟质量力的影响化学工程和多

相流动学科尚未给出可用的答案.  
第四，除了在爬流(Re<<1)的情况下，流体的运动是

非线性的，曳力和虚拟质量力，以及后面还要谈到的升

力、Basset 力等，是否能从颗粒所受合力中线性地分解

出来，然后在应用时又线性地叠加起来？理论上这是不

可能实现的，但在实际工程应用中是否能近似地成立？

许多工程技术人员怀有这样的期望，希望早些看到有说

服力的答案.  
Sokolichin 等[10]认为在气液鼓泡塔的数值模拟中可

以忽略虚拟质量力的影响，在气液搅拌槽中的搅拌使多

相流动有较高频率的假湍流波动，但在数值模拟中仍然

可以忽略. Khopkar 等[29]指出，虚拟质量力在气体分布

器附近区域十分重要，而在主体流动区域则远小于曳力. 
Ranade 等[39]认为搅拌槽的流动主要受桨的泵送能力控

制，可以近似地忽略虚拟质量力和升力. Gosman 等[40]

认为液固搅拌槽的模拟中可以不计虚拟质量力.  
在搅拌槽的模拟中考虑虚拟质量力会增加模拟的

难度. 但在搅拌槽的桨区和排出流区，加速度值较大，

桨区是流体获得动能的来源区域. 因此，气液搅拌槽的

模拟应该重视虚拟质量力的作用.  
3.3 Basset 力 

Basset 力又称为历史力(History force)，也是在颗粒

加速(或减速)运动时额外需要的推动力. Basset 在 1988
年研究简谐振荡的均匀爬流中固体颗粒的运动时发现

颗粒也受到一个涉及颗粒过去加速度历史的用积分表

示的非稳态力： 

0

2
p c p

B

3 d /dπ d .
2
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-

µ τ
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ν τ∫
t

t

d

t

u
F           (32) 

它的产生是因为颗粒表面产生的涡度向周围流体扩散

的滞后[41]，但颗粒加速度数值大时，它与稳态曳力相比

就不可忽略了. 式中的 up也可以推广到用 uslip，以体现

连续相流体流动的影响.  
当颗粒有初速度时，它也对颗粒后来的运动有影

响，因此，得下式[42] 
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关于 Basset 力的研究也很多，其中一个比较实际的

问题是，Basset 的推导是在爬流情况下得到的，是否适

用于有限大小的雷诺数的情况？是否适用于工程中的

湍流流动？其中值得一提的工作是，Mei 等[43]的理论分

析表明，加速度历史的影响在短时间区间的衰减正比于

t−1/2，而长时间域中的衰减则正比于 t−2，据此提出了一

个形式较复杂的核(Kernel)函数 k(ξ)来计算 Basset 力： 

( ) slip
B c p 0

d
3π d ,

d
=- -µ τ τ

τ∫
t

d k t
u

F           (34) 

能较满意地模拟雷诺数到100的单颗粒的直线非稳态运

动. Mei 等[44]用有限差分法模拟了有限雷诺数条件下流

体有小幅度脉动时的球形颗粒受力，发现颗粒受力与脉

动频率呈线性关系，而不是像经典的 Basset 力表达式表

示的与脉动频率的平方根有线性关系. 因此，式(32)在
实际工程情况下的应用是不准确的.  

由长福等 [45]分析了何时应该和何时可不用考虑

Basset 力的问题. 一般说来，气泡在液体中的非稳态运

动，当运动的脉动频率很大或很小时，可以不计 Basset
力；固体和液体颗粒在气体中运动可以忽略 Basset 力；

而其他类型的颗粒运动问题需要根据具体情况(如颗粒

大小、两相密度差、加速度的大小等)才能确定 Basset
力是否必须考虑.  

Basset 力的存在得到了公认，但对它的认识还很不

够. Basset 力的计算公式比较复杂，不便于实际应用，

因此探索简化的 Basset 力计算方法也很有意义. 一个值

得思考的疑问是，虚拟质量力和 Basset 力都是沿颗粒运

动方向的非稳态力，这二者是一个力，还是两个力？它

们是按照什么原则来拆分的？这在理论上尚未明确地

回答. 从工程应用的角度看，迫切需要确定的是：在什

么情况下 Basset 力是可以忽略不计的？在不可忽略的

情况下，应该用什么公式来计算？可惜的是，这些问题

还没有明确的答案.  

3.4 升力 

升力(Lift force)这个名词是从空气动力学的研究中

产生的，是指飞机机翼在向前运动时，由于空气绕机翼

的环流，产生了垂直于前进方向的横向升力. 同样如果

连续相流场在颗粒运动方向的左右不对称，也会在颗粒

表面出现环流而产生升力. 文献中根据升力产生的机理

将其分为两种：由于流场的剪切而产生的称为 Saffman
力，由于颗粒自身的旋转而产生的升力称为 Magnus 力. 
但这样的分类只有理论上的意义，因为颗粒在不均匀的

流场中会旋转，两种升力同时存在，实验上无法区分.  
在垂直管中上升的多相流中，Cl>0，升力指向管壁，
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分散相会形成有壁面峰的相含率分布，而 Cl<0 时升力

指向管中心轴线，相含率的峰值在轴线上. 许多实验证

实了颗粒在不均匀流场中有垂直于主体运动方向的横

向运动，支持升力的存在 . 但也有人不以为然，如

Sokolichin 等[10]认为升力没有坚实的实验基础，而目前

升力也主要是起到对气相的横向分布模拟结果作经验

性的调整、以使其与实验测定符合的作用.  
横向升力有许多不同的表达式. 在一些简单的情

况下可以对升力进行理论计算. 如刚性球体颗粒，在低

雷诺数的情况可以计算 Saffman 升力，在理想流体中可

以计算 Magnus 升力. 然而，实际多相流的流场结构十

分复杂，存在颗粒尾流不对称、气泡变形、液滴内部的

环流等，这些因素还没有在目前提出的升力系数的关联

式中准确地表达.  
Drew 等[46]给出了理想流动中 Saffman 升力的一般

表达式： 

Fl=−ClVpρc(up−uc)(∇×uc),              (35) 

还给出了圆柱坐标系中升力的 3 个分量的表达式，其中

的径向分量是 
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而垂直圆柱管中的轴对称流动中则简化为 

Fl,r=−ClVpρc(up,z−uc,z)(∂uc,z/∂r).             (37) 

实验研究发现，影响升力系数的因素较多，现阶段

还没有一个适用范围较广的数学表达式. Auton[47]给出

了理想流体剪切流中球形颗粒升力系数 Cl=0.5. 许多文

献报道了升力系数与流场剪切雷诺数 Rev、颗粒滑移雷

诺数 Rep、颗粒直径及局部湍动强度的关系.  
Moraga 等[48]分析了固体粒子在剪切流动中的 LDA

数据，提出了与流场剪切速率和颗粒滑移速度有关的关

联式： 

Cl={0.12−0.2exp[−RepRev/(3.6×105)]}exp[−RepRev/(3×107)], (38) 

适用于 6000<RepRev<5×108的情况，当雷诺数大到一定

程度时，升力系数会改变符号 . 其中的雷诺数 Rep= 
ρc|up−uc|dp/µc, Rev=ρc|∇×uc|dp

2/µc.  
借助单气泡在简单剪切流场中的实验测定和数值

模拟，Tomiyama 等[49]提出了与气泡直径有关的关联式： 

Cl=−0.04Eo+0.48,               (39) 

在甘油溶液的层流剪切流中，Tomiyama 等[50]得到 

( ) ( ) ( )
( ) ( )

( )

p d d

l d d

d

min 0.288tanh 0.121 ,  4

,  4 10.7 ,

0.29,  10.7

=

-

⎧ ⎡ ⎤ <⎣ ⎦⎪
⎪ ≤ ≤⎨
⎪

>⎪⎩

Re f Eo Eo

C f Eo Eo

Eo

(40) 

其中， 

f(Eod)=0.00105Eod
3−0.0159Eod

2−0.0204Eod+0.474,    (41) 

Eod 是按气泡的横向最大尺寸定义的，适用范围为

1.39<Eod<5.74, −5.5<lgMo<−2.8, 0<|∇×uc|<8.3 s−1.  
值得注意的是不同表达式计算得到的升力系数差

别较大. 同样是气泡在水中的升力系数，若用式(39)，
则气泡直径大于 9 mm 时升力系数为负值，但 Tomiyama
等[50]所得的升力系数如图 4 所示，气泡大于 5.8 mm 时

升力系数就成了负值. Sokolichin 等[10]把升力列为对模

拟计算有关系、但其计算方法尚未充分验证的相间作用

力. Ranade 等[39]和 Gosman 等[40]也认为在搅拌槽的模拟

中可以近似地忽略虚拟质量力和升力. 因此，在数值模

拟多相流动时，是否包含升力，以及选用升力系数的数

值，需要审慎地考虑. 在气泡流的数值模拟中，升力系

数有时被作为调节气含率分布的可调参数，Cl的取值也

有更低的 0.01 甚至−0.5∼−3.0 之间的负值.  

 
图 4 Tomiyama 等[50]提出的升力系数关联式与气泡直径关系 
Fig.4 Relationship of lift coefficient with bubble diameter 

proposed by Tomiyama et al.[50] 

还有一些力的物理存在尚未得到一致公认，有时它

们就是数值模拟中的一种权宜之计，用来作为可调因

数，使模拟结果能接近实验数据. 气液两相流动模拟中

的湍流分散力、壁面润滑力、压力梯度力等就属于这一

类. 需要对颗粒群的运动进行科学设计的精密实验和透

彻的理论、数值模拟研究，才能回答这些力是否存在、

什么情况下存在、什么情况下应该考虑的问题. 

4  颗粒群的相间作用力 

4.1 颗粒群的研究方法 

实际上，为了提高过程工业设备的利用效率，多相

体系中分散相颗粒的粒数密度都比较高，因此颗粒的运



652                                           过 程 工 程 学 报                                        第 8 卷 

 

动和传递过程都伴随着颗粒间的相互影响. 颗粒有时互

相接触、碰撞，但即使互不接触，临近的颗粒也会改变

连续相流体在颗粒周围流动的方式，也间接地影响了颗

粒的操作性质. 
因此，在多相流的数值模拟中，直接需要的本构方

程是针对颗粒群的，而不是在静止或剪切流动中单颗粒

的各种相间作用力的理论或经验关联式. 一方面可直接

针对颗粒群进行实验，得到数据和关联式；另一方面也

可以进行理论或数值模拟的研究，得到颗粒群性质与单

颗粒特性之间的关系，通过对单颗粒特性进行校正的方

法，得到颗粒群相间作用力的表达和计算公式.  
从理论或用数值方法来研究颗粒间的相互影响大

致有两种方式：一是研究两个、多个或成百上千个颗粒

的运动；第二种是将稠密的颗粒群看作完全相同的平均

单元(cell)的集合，每个单元包含一个中心颗粒，外面包

围着每个颗粒平均分配到的连续相流体层，只需研究这

样的 1 个典型单元[51]，称为单元胞模型(Cell model，图

5).  

 
图 5 球形和圆柱形的单元胞 
Fig.5 Spherical and cylindrical cell models 

用数值方法研究多颗粒体系，早期的研究对象比较

简单，如沿 1 条直线运动的几个颗粒，或并排运动的 2
个颗粒等. 随着近年来计算机技术和数值计算方法的长

足进步，已经能用数值方法模拟上千个固体颗粒[12,52]、

125 个液滴(边界元法[53])和占体积分数 6%的 91 个气泡

(直接数值模拟法[54])的运动，但与实际工程应用的要求

仍差得太远.  
因为单元胞模型只需处理 1 个典型的颗粒，因此目

前的计算技术和计算软硬件的能力可以满足数值计算

的要求. LeClair 等[55]用单元胞模型研究了 Re<1000、气

含率在 0.4∼1 之间的球形气泡群，但仅在低雷诺数的情

况 下 数 值 模 拟 结 果 与 实 验 结 果 比 较 符 合 . 
Sankaranarayanan 等[56]用 Lattice−Boltzmann 方法离散和

VOF 方法追踪界面，数值模拟了水中低气含率条件下单

个气泡在三维周期域中的运动(相当于长方体单元胞)，
考察了气含率对升力的影响.  

在单元胞模型中，颗粒间的相互影响用模型的外边

界条件来表达，因此合理地选择和改进数学模型的外边

界条件是得到合理、可靠的计算结果的关键. 毛在砂[57,58]

尝试提出了一些改进意见，但有很多问题还有待探讨. 
单元胞模型已被用于研究固体颗粒的运动[57]和传质[59]、

液滴群的传质 [60,61]( 图 6) 以及气泡群的运动 [62]. 
Chhabra[63]也在用单元胞模型研究非牛顿流体中的颗粒

群方面作了很多工作.  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

图 6 用 Happel 边界条件的单元胞模型模拟的液滴群 
曳力系数(点)与关联式(曲线)的比较[60] 

Fig.6 Drag coefficient of drops predicted by the cell model with  
the Happel boundary condition versus the correlation[60] 

单元胞模型计算层流状态下的颗粒群有较好的准

确性，但多数过程工程设备是在湍流的情况下操作，将

此模型推广到湍流环境中去是应当首先解决的一个问

题. 至于为什么多数研究都采用球形单元胞，其形状的

对称性最好、简单等优点还不足以充分支持这个选择. 
在某些情况下，椭球形可能是更好的选择. 颗粒位于单

元胞正中心的选择也需要仔细论证[58]. 单元胞模型发

展为实用的工具还要经过艰巨的努力.  
4.2 固体颗粒群 

气固两相流的研究，包括对流化床、快速流化床、

循环流化床的研究，多年来经久不衰. 用欧拉−拉格朗日

方法和欧拉−欧拉方法的数值模拟研究都很多.  
目前多数气固流态化数值模拟的文献所用的曳力

系数考虑了空隙率的影响. 一般表示为单颗粒的曳力系

数 Cd0乘以某个颗粒体积分数的函数： 

Cd=Cd0f(αp),                   (42) 

但关于函数 f(αp)的形式现在还没有统一的认识，用得较

多的是 Wen 等[64]的形式： 

f(αp)=(1−αp)−4.7,                 (43) 

因此，固体颗粒的曳力系数随相含率的变化可用下式表

示： 
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Koch 等[65]用 Lattice−Boltzmann 方法模拟导出了一

个形式较为复杂的公式： 

f(αp)=f0(αp)+f1(αp)Rep
2 (Rep<20), 

f(αp)=f0(αp)+f3(αp)Rep
2 (Rep>20),          (45) 

其中的函数为 
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f (46) 

f1(αp)=0.110+5.10×10−4exp(11.6αp), 

f3(αp)=0.0673+0.212αp+0.0232/(1−αp)5. 

Li 等[52]通过细致的数值模拟比较，认为 Wen 等[64]和

Koch 等[65]的公式用于气固两相流的模拟结果比较合

理，推荐今后用 Koch 等的公式代替 Wen 等的公式.  
Homsy 等[33]讨论了流化床颗粒群的虚拟质量力系

数，认为按有势流理论和单元胞模型，则 Lamb[66]早已

经推导出： 

Cv=(1+2αp)/[2(1−αp)].                (47) 

与此相反，也有 Mokeyev[67]的实验数据表明分散相相含

率αp增大时 Cv会从 0.5 下降.  
4.3 气泡群 

在多气泡体系中，由于气泡之间存在相互作用，曳

力系数很复杂，目前尚无完善的理论. 至今气泡群的集

体行为及对单个气泡阻力的影响还不清楚[10]，所以也有

一些数值模拟研究直接使用单气泡的曳力表达式.  
一般来说，气泡之间的相互作用(小气泡之间的碰

撞使之凝并成大气泡，大气泡在湍动的情况下破碎成小

气泡，最后达到破碎与凝并的平衡)使气泡群受到的作

用力与单个气泡不同，应当进行适当校正. 多数文献报

道将气泡群的曳力系数Cd与单气泡曳力系数Cd0用一个

气含率的函数 f(αg)联系起来：  

Cd=Cd0f(αg).                   (48) 

王铁峰[68]提出了如下的关联式： 

Cd=Cd0(ub0/ub)2(1−αg),               (49) 

与 Kendoush 等[69]提出的关联式： 

Cd=Cd0(ub0/ub)2[1−ρgαg/(ρLαL)],           (50) 

相似. 其中 ub, ub0, αg分别表示多气泡上升速度、单气泡

上升速度和气含率. 由于 ub的数值也与气含率有关，将

ub包含在计算式中应用不太方便.  
关于气含率的影响和函数的形式，文献报道中多有

不一致的地方.  
较 多 的 文 献 认 为 气 含 率 增 大 使 曳 力 增 大 . 

Sokolichin 等[10]也认为这个趋势与物理的直觉一致. 毛
在砂[62]用单元胞模型对气泡群的数值模拟也支持这一

观点，但单元胞预测的 Cd/Cd0 值远大于 Marrucci[70]和

Kendoush[71]给出的结果. Marrucci[70]用单元胞模型和粘

性能量耗散分析得到了气泡群的曳力和上升速度，其升

速与单个气泡升速的关系为 

ub/ub0=(1−α)2/(1−α5/3),             (51) 

经数学演算即为 Manjunath 等[72]表示的 

Cd=48(1−αg
5/3)/[Rep(1−αg)2].           (52) 

但 Kendoush[71]认为 Marrucci[70]的推导有误，他基于单

元胞模型的概念重新推导出的近似解析表达式为 

Cd=48/[Rep(1−αg)2], ub/ub0=(1−αg)3,           (53) 

这些结果在αg<0.1, Rep<100 范围内与经典的结果一致.  
Azbel[73]指出，曳力增加的程度与气含率有关，修

正因子可表示为 

f(αg)=(1−αg
5/3)/(1−αg)2.             (54) 

Rampure 等 [74]在模拟鼓泡塔内的气液两相流时采用

Cd=Cd0/(1−αg)p，认为指数 p 与表观气速密切相关，低气

速(如表观气速小于 0.2 m/s)时 p=2，高气速(>0.4 m/s)时
p=4.  

Wen 等[64]提出的固体颗粒群的曳力系数随相含率

变化的关联式被许多研究者应用于气液两相流中，如文

献[75,76]等.  
较少的研究认为气泡间的相互影响使气泡群的曳

力系数减小. Harper[77]从理论上解释了成串气泡的上升

速度比单气泡的上升速度快的现象，相当于曳力系数下

降. Hills 等[78]研究了单个帽状气泡的上升速度，发现它

在小气泡形成的气泡群中升速明显提高.  
Pan 等[79]重新定义气泡的雷诺数 Reα，考虑了气含

率对曳力系数的影响，将 Tomiyama[24]提出的含有杂质

的气泡曳力系数修正为 

( )0.687
d

24 8max 1 0.15 , ,
3 4

= +
+α

α

⎡ ⎤
⎢ ⎥
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EoC Re f
Re Eo

      (55) 

Reα=ρc|up−uc|dp(1−αg)/µc,              (56) 
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g g1 17.67(1 ) 18.67(1 ) .= + - -α α⎡ ⎤ ⎡ ⎤⎣ ⎦ ⎣ ⎦f      (57) 

Ishii 等[80,81]研究了鼓泡流中的气泡上升速度，按流

型提出了从 Stokes 流区、牛顿区、变形气泡区直至腾涌

流区的曳力系数关联式，很有实用价值.  
关于气泡群的虚拟质量力，Mudde 等[76]用两流体模

型对气泡羽流进行三维模拟，认为在模型中包括虚拟质

量力是必要的，但简单地采用了 Cv=0.5. Sokolichin 等[82]

在气含率较小的环流反应器和鼓泡床反应器的数值模

拟计算中，取 Cv=0.5. Van Winjgaarden[83]从理论上分析

了理想流体中气泡群的加速运动，得到的虚拟质量力系

数应修正为 

Cv=0.5(1+2.78αg),              (58) 

但此理论结果未得到实验验证. Zuber[84]也认为针对固

体颗粒给出的虚拟质量力系数用于气泡群，提示气泡群

的虚拟质量力系数比单气泡的大. 由于在搅拌槽中气含

率较低，多数计算中取 Cv=0.5.  
气泡群所受升力的研究相对较少. 但单个气泡的

升力系数必须经过气含率的修正才能用于计算气泡群

的升力. 如 Behzadi 等[85]提出的升力公式： 

Cl=0.000651αg
−1.2,              (59) 

是对 Beyerlein 等[86]用垂直管上升气液两相流动中平均

气含率表示的升力公式 

0.78
l g0.001651 ,= α −C              (60) 

修正后的结果. 以上两式中，在αg 很小时，则 Cl 取值

0.25. Kulkarni 等[87]报道了 

Cl=−0.121β3+0.121β2−4.646β+4.058, 

β=kαg/ug
2.                 (61) 

4.4 液滴群 

在液液溶剂萃取体系、液液反应器中，液滴的运动

对设备操作性能的影响也是非常重要的. 在 20世纪 50∼ 
70 年代就液滴运动和相间传质进行了大量的研究，但与

固体颗粒和气泡的研究相比，所得的成果仍显逊色.  
Kumar 等[88]汇集了 29 个体系的 998 个数据(Re= 

0.16∼3169, αd=0.01∼0.76)，得到的关联式为 

Cd=(0.53+24/Re)[(1+4.56αd
0.73)/(1−αd)],       (62) 

其预测的液滴终端速度平均误差为 8.8%.  

5  颗粒运动的数学模型和模拟 

用数学模型研究单颗粒的运动可以确认我们是否

充分地认识了运动颗粒受力的规律，因此受到化学工程

和多相流体力学学科的重视. 对于在流体中的单个质

点，其运动方程按牛顿第二定律、以拉格朗日坐标系中

的速度矢量[34]写为 

d(mpup)/dt=Fd+Fp+Fv+Fg+FB+Fl+FE,        (63) 

方程右端分别是曳力、压力梯度力、虚拟质量力、重力、

Basset 力、升力和其他外场力.  
Odar 等[89]研究了本来静止的粘性流体作用在沿直

线任意方式运动的加速球形固体颗粒上，除了重力和浮

力之外，颗粒所受的相间作用力为 

p slip3 2 2 3
p p d p c slip v p c

slip2
B p c c 0
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6 d 12 6 d
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2 d
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t t
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C d
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(64)

 

右端的项依次代表曳力、虚拟质量力和 Basset 力，并且

后两项的系数与颗粒瞬时的无因次加速度 A∗=u2
slip/ 

[dp(duslip/dt)]有关[38]： 

Cv=1.05−0.066/(A∗2+0.12), CB=0.48+0.52/(A∗+1)3.   (65) 

Odar[38]将式(65)与牛顿第二定律结合积分得到颗粒速度

与颗粒沉降时间的关系，与实验测定符合，说明式(65)
不仅能用于颗粒沿直线简谐振动，也能用于颗粒的重力

沉降过程.  
Zuber[84]也就球形颗粒在层流状态下的运动推导了

下列的运动方程： 

0

p slip3 3 3
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t z t
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(66)

 

右端各项分别为 Stokes 曳力、压力梯度力(实际上即浮

力)、虚拟质量力和 Basset 力. 显然虚拟质量力项中考虑

了颗粒相体积分数的影响. 实际的问题仍然是，式(63)
中的各种力在不同场合下的具体表达式是什么、是否准

确.  
一种模拟单颗粒运动的方法是将颗粒所受的所有

作用力，包括稳态运动的阻力、升力、以及非稳态运动

有关的虚拟质量力、Basset 力等，分别从颗粒所受合力

中剥离出来，以实验数据形成分别的关联式，然后应用

于式(65)得到颗粒轨迹. 由于流体运动的非线性，这样

的剥离往往很难，甚至是不可能的. 因此，另一种方法

是，实验测定颗粒非稳态运动的合力，将其总结为合力

的经验关联式. 由于在不同运动状态下颗粒受力的机理



第 4 期                         毛在砂：颗粒群研究：多相流多尺度数值模拟的基础                               655 

 

和大小千差万别，这种方法也不易实行，但有可能使单

颗粒的运动求解大为简化. 如 Zhang 等[90]研究了气泡在

高粘度液体中的非稳态上浮，其中曳力、虚拟质量力和

Basset 力均存在，将非稳态的总曳力系数 CT关联为 

CT=2.275(1+0.222Ac0.246)Rep
−1.79Ar0.801,        (67) 

适用于液体粘度 11.4∼775 mPa⋅s，Archimedes 数(Ar= 
de

3ρc
2g/µc

2) 0.06∼8349，Reynolds 数[Re=deuslip(ρc−ρp)/µc] 
0.013∼100，加速度数 Ac=dea/u2

slip=0∼50 的情况，平均相

对误差为 6.8%.  

6  颗粒聚团和分布的不均匀性 

到目前为止，大多数关于颗粒群的研究实际上是关

于均匀分布的颗粒群的研究. 然而，在许多实际场合，

颗粒群是不均匀的[图 7(a)]. 如果取 1 个典型的颗粒聚

团[图 7(b)]，设想从固定在聚团重心上的坐标系来观察，

则聚团内的空隙率更低，对连续相流体流动的阻力更

大，因此，缝隙速度较低. 但颗粒聚团作为一个整体，

其当量直径较大，因此其周围的流体速度较大，即表观

曳力系数较小. 故颗粒聚团不能用均匀颗粒群的曳力系

数，更不能用单个颗粒的曳力系数. 按表观曳力系数的

排序为均匀颗粒群>单个颗粒>颗粒聚团.  
在气固流化床的研究中，早就注意到了流化状态不

均匀性的两种存在方式：“气泡”和颗粒聚团. “气泡”

是流化床中固体颗粒浓度远低于平均浓度的区域，它在

床中的上升速度远快于流化气相的表观气速. 在快速流

态化和循环流化床中，宏观的不均匀现象有下部的密相

区域和上部的稀相区域的区分，还有径向分布的“环/
核”结构. 但在更小的尺度上，可观察到固体浓度的随

机性波动，即形成动态的不断生成又随时解体的颗粒聚

团[91]. 

    
(a)                           (b) 

图 7 不均匀颗粒群示意图 
Fig.7 Sketch of heterogeneous distribution of particles 

Li 等[92]注意到，在表观气速、空隙率等宏观参数

相同的流化状态下、结构分布不同的微元内，由其平均

曳力系数 Cd 反映的动量传递速率也有很大差别，其中

整体和局部均存在非均匀结构的情况[图 8(c)] Cd=2.85，
比均匀结构[图 8(a)]和局部非均匀结构[图 8(b)]的都小. 
这种影响应该在多相流的数学模型中得到表述 . 用
EMMS 方法可以估计出不同气含率情况下的曳力系数，

然后用于两流体模型气固两相流的数值模拟，得到与实

验更符合的流化状态模拟结果[93,94].  

 
图 8 平均曳力系数对分布的依赖性[92] 
Fig.8 Dependence of average drag coefficient on uniformity 

of particle distribution[92] 

白丁荣等[95]分析了快速流态化的实验数据，发现在

此条件下颗粒容易形成动态的聚团，以减少气固两相间

的相互作用力，从而使 Cd/Cd0<1，并提出了关联式： 

( ) ( ) ( )0.253 0.1051.213

d d0 p T p1.68 1 ,
-

= -αC C Re Re d D     (68) 

Re 和 ReT 分别为用颗粒实际速度和终端速度定义的雷

诺数，D 为流化床直径. 因此，准确地模拟多相体系的

流动/传递/反应过程，必须对体系内部颗粒分布的均匀

状态，或者说时空多尺度结构有所了解. 目前，对聚团

大小的测量和尺度估计已有许多报道. 但气泡和液滴群

密度分布的不均匀性则鲜有报道. Lu 等[3]把固体颗粒聚

团当作与离散颗粒平行的一种物相，用三流体模型来模

拟 CFB 中的气固流态化状态. 2 个颗粒相各有自己的颗

粒“温度”，3 个“相”间的两两相互作用都体现在模型

中，而认为聚团在流场是均匀分布的. 图 8 和式(56)给
出的都是全床曳力系数的平均值.  

考虑流体颗粒聚团非均匀分布和动态性的多相流

的数值模拟工作几乎没有报道. 颗粒聚团是形状和空隙

率都不甚确定的一种结构，类似于孔隙内有明显对流或

渗流的多孔颗粒，其曳力系数一定与内部渗流量的大小

有关，尚难给出定量的计算式. 迫切需要加强非均匀分

布的颗粒聚团的研究工作，为多尺度模拟提供真实情况

下的相间相互作用力的计算依据.  
在准确的两相流数值模拟中最终需要处理这样的

问题：处于一个离散的网格中的分散相属于哪种状态？
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单个颗粒、均匀颗粒群，还是颗粒团？图 7 中 3 个大小

不同的 A, B, C 网格中，颗粒所处的表观状态似乎也与

网格大小有关. 这个状态显然应该在比网格更大的尺度

上才能判断清楚，这也是一个涉及宏观和介观尺度间耦

合的问题. 目前的多相流数值模拟研究中尚未报道这方

面的考虑.  
在多相流计算中需要确定流场中一点的颗粒浓度

是增加还是降低，变动是来自宏观的对流还是因为颗粒

聚团形成的自发性. 也就是说，在两相流数学模型中，

应该包含颗粒团自身发展的规律⎯颗粒聚团形成和消

散的机理. 一般说来，气固体系中颗粒团自发形成和流

场随机性造成的破坏处于动态平衡. 可以类比的是，在

滴流床中液流强度的径向分布的探索中，也曾用熵增率

推动的自发性不均匀分布和填料堆积及流体流动的随

机性间的动态平衡来解释小尺度径向分布不均匀性的

形成[96,97].  

7  结 论 

不管是用哪一种算法来数值模拟含颗粒相的多相

流，分散相和连续相间的相互作用力都必须在模型方程

中准确地体现. 因此对单颗粒(包括气泡和液滴)、颗粒

群、甚至颗粒聚团在连续相流体中受力的实验、数据经

验关联式和理论及数值模拟研究都是必不可少的.  
颗粒在流体中运动受力包括曳力、虚拟质量力、

Basset 历史力、Saffman 升力和 Magnus 升力，这些力的

物理存在得到公认，但其数值大小及数据关联式却并不

能完全满足宏观多相流动数值模拟的需要. 曳力系数的

研究相对比较透彻，虚拟质量力和 Basset 历史力的系数

值和计算公式还有待完善，而升力的研究则相对滞后于

数值模拟的需要. 固体颗粒的研究比较充分，而液滴的

研究最为欠缺.  
分散相浓度宏观尺度上的不均匀性在两相流的数

学模型和数值模拟中得到了较好的体现，在数值模拟上

也取得了较好的成绩. 化工过程设备中介观尺度上的不

均匀性，或者颗粒团的存在和特性，对于准确模拟两相

流的作用不容小视，然而却未在两相流的实验和数值模

拟研究中得到足够的重视.  
加强对颗粒群运动(以及传质和传热)规律的研究，

才能建立颗粒运动和设备尺度上宏观多相流动之间的

桥梁，以较小的代价实现过程工业设备的多尺度数值模

拟，实现长期以来化学工程师向往的用数学模型实现过

程设备的设计、放大、操作诊断和优化的目标.  

符号表： 
a 加速度 (m/s2) Cd 阻力系数 

dp 颗粒的体积等价半径 (m) D 设备直径 (m) 
Eö Eötvös 数 (Eo=gdp

2∆ρ/σ) F 力 (N/m3) 
g 重力加速度 (g=9.81 m/s2) m 颗粒质量 (kg) 
Mo Morton 数 (Mo=gµ4/ρσ3) p 压力 (Pa) 
r 径向坐标 (m) Re Reynolds 数 (Re=dpUpρc/µc)
S 源项 u 速度 
U 终端速度 (m/s) V 颗粒体积 (m3) 
We Weber 数 (We=u2dpρc/σ) x, y 物理平面坐标 
α 相含率 ε 湍流能量耗散 (m2/s3) 
κ 粘度比 (κ =µp/µc) λ Kolmogorov 湍流尺度 (m) 
µ 粘度 (Pa⋅s) ν 运动学粘度 (m2⋅s) 
ρ 密度 (kg/m3) σ 表面张力 (N/m) 
τ 应力张量   
下标   
b 气泡 B Basset 力 
c 连续相 d 曳力，液滴 
g 气相 k 物相 
L 液相 l 升力 
p 颗粒，分散相 slip 滑移 
v 虚拟质量力 0 单颗粒，初始值 
r 径向   
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Knowledge on Particle Swarm: The Important Basis for Multi-scale  
Numerical Simulation of Multiphase Flows 

MAO Zai-sha 

(Key Lab. Green Process & Eng., Institute of Process Engineering, Chinese Academy of Sciences, Beijing 100190, China) 

Abstract: Numerical simulation of multiphase flows in processing equipment in process industry with two-fluid model and 
Eulerian−Lagrangian approach requires the constitutive equations describing the interactions between the dispersed phase of high 
concentration and the continuous phase. The status of research on the forces on solid and fluid particles and the topics remaining to be 
tackled are reviewed. As compared with the knowledge on drag of single solid particles, study on particle swarms and on other forces is 
not sufficient to meet the needs of numerical simulation of multiphase flows. Thus, thorough study on the particle swarms and clusters 
becomes the key to accurate multi-scale simulation of multiphase flows. Besides, the development of efficient algorithm dealing with the 
simultaneous non-uniformity on equipment and mesoscopic scales is recognized as an important issue to be resolved. 
Key words: particle; drop; bubble; particle swarm; interphase force; multiphase flow; numerical simulation; cluster 


