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摘 要:利用 ＲNG k－ε湍流模型、VOF( Volume of Faction) 多相流模型模拟了液固分选流化床( LS-
FBS) 内外气液两相流场。待气液两相流场稳定后，耦合离散相模型( DPM) 模拟了粗煤泥颗粒在
LSFBS内部的分选过程。模拟结果能很好地吻合实验结果，其中与试验结果相比所有密度级在重
产物中分配率的均方根误差为 2. 47，预测精煤产率相对误差为 2. 38%。在此基础上，分析了 LSF-
BS速度场的分布特点;研究了上升水流速度和不同脉动周期、脉动波形的上升水流对分选效果的
影响;得到了分选密度和可能偏差与上升水流速度间的函数关系;发现脉动水流分选精度低于均匀

上升水流，对于脉动上升水流，最佳脉动周期为 1. 25 s，最佳波形为矩形。
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Numerical studies of liquid-solid fluidized bed separator using CFD

WEI Lu-Bin1，SUN Ming-Yang1，MENG Li-Cheng1，2，ZHU Xue-Shuai1，LI Da-Hu1

( 1． School of Ｒesource and Safety Engineering，China University of Mining and Technology ( Beijing) ，Beijing 100083，China; 2． Marketing Management
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Abstract: The gas-liquid flow fields of Liquid Solid Fluidized Bed Separator ( LSFBS ) were simulated using VOF
( Volume of Faction) multiphase model with the ＲNG k－ε Model as a turbulence closure model． After the relatively
stable two-phase flow fields were reached，the separation processes in the LSFBS of multi-solid particles with different
sizes and densities were simulated using the Lagrangian Discrete Phase Model ( DPM) ． The simulation results match
well with the experimental results． The root-mean-square error ( ＲMSE) between the predicted separation results and
the experimental values is 2． 47 while the relative error of predicted clean coal yield is 2． 38% ． The distribution of LS-
FBS’s velocity fields was discussed． The impacts on the separation performance of the upward currents’flow rate as
well as the pulsating upward currents’cycles and waveforms were explored． The mathematical relationships between
separation density and upward current rate，Ep value and upward current rate were set up． According to the simulation
results，the separation performances of steady upward currents are better than those of pulsating upward currents． For
pulsating upward currents，the optimal cycle is 1． 25 s while the best waveform is rectangular．
Key words: liquid-solid fluidized bed separator; CFD; multiphase flow; flow field; pulsating upward currents

液固分选流化床( Liquid solid fluidized bed sepa-
rator，LSFBS) 根据颗粒在液固流化床层中干扰沉降
运动差异实现粒群按密度或粒度分离，主要应用在细

粒煤的分选以及金属矿的粗选、分级、脱泥和尾矿回
收等作业［1－4］。由于 LSFBS 各操作因素间具有较强
的交互作用，实际应用中要达到理想的分选状态，各
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操作参数往往要经过多次调整，因此利用数学方法来

预测不同操作条件和入料性质下的分选结果引起了

越来越多的学者关注。这些预测方法主要包括干扰
沉降速度法［5－6］、LSFBS 数学模型法［7－9］和基于 CFD
的数值模拟法［10］。国内外学者利用计算流体力
学( CFD) 方法对其内部流场以及不同密度、粒度颗粒
在其内部的分选过程进行了大量研究［10－17］。这些研
究中，层流( Laminar) 模型、Spalart－Allmaras 模型、标
准( Std) k－ε 模型，以及代数应力模型等都曾被选
作 LSFBS流场的黏性流动模型。虽然 LSFBS 内部表
观上升水流流速一般小于 0. 1 m /s，但 LSFBS 内部的
流动为工程上典型的湍流流动，湍流模型的选择对于

获得符合实际的计算流场至关重要。笔者研究了各
黏性流动模型用于 LSFBS 流场模拟的准确度和适应
性，发现 ＲSM( 雷诺应力模型) 对 LSFBS 内多相流流
场的预测准确度较高，其次为 ＲNG k－ε 模型［18］。虽
然 ＲNG k－ε模型预测结果的准确度略低于 ＲSM，但
该模型的计算量比前者大大降低，因此本文选用

ＲNG k－ε模型作为湍流流动的数学模型。
采用拟流体模型来模拟不同粒度、密度颗粒

在 LSFBS内部的分选过程时，要设置较多的流体相，
因此需要计算机具备较高的计算能力和运行内存，且

拟流体模型不能再现单颗粒在流场内的迁移过程。
本文采用拉格朗日－欧拉法模拟离散相颗粒在 LSFBS
内的分选过程，并按照文献［15］中操作参数设定入
料中固体浓度为 514. 4 g /L。此外，目前关于 LSFBS
流场模拟的文献多就模拟结果进行流场分析;而有关

颗粒相的模拟研究往往就不同密度颗粒在 LSFBS 内
的分布情况进行讨论。对于不同操作条件下，LSFBS
分选结果的模拟研究很少，仅有 Xia Y. K. 等［10］进行
过相关工作。本文对上升水流流速以及不同周期和
波形的脉动上升水流对粗煤泥颗粒分选效果的影响

进行数值研究。

1 LSFBS几何模型及其操作参数

本文的 LSFBS模型包括 2 个，其中 Case 1 的 LS-
FBS尺寸和操作条件借鉴文献［15］进行设定，以便
与其试验结果进行对比。液固分选流化床横截面一
般为圆形或矩形，其流场关于中心轴线具有很好的对

称性，为降低计算量，取液固分选流化床纵剖面为计

算域［16，19－20］。布水管( 流体分布器) 上升水流出口简
化为图 1 所示的 1 /4 圆周。几何坐标原点为锥体与
柱体连接线的中点。其几何模型如图 1 所示，模型尺
寸及操作参数见表 1。

图 1 LSFBS几何模型
Fig. 1 Geometry model of LSFBS

表 1 LSFBS几何模型尺寸及操作参数
Table 1 Geometry models’Dimensions and

operating parameters

名称 符号
尺寸 /mm

Case 1 Case 2

柱体直径 DS 60 450

柱体长度 LS 1 700 1 000

底流口直径 DOut 25 100

锥体长度 LC 10. 5 500

入料管直径 DIn 6. 7 50

入料管插入深度 LIn 500 350

空气相高度 LG 100 100

布水管直径 Ｒ 2. 4 16

上升水流速度 / ( m·s－1 ) 0. 035 —

给料流速度 / ( m·s－1 ) 0. 04 0. 1

入料固体浓度 / ( g·L－1 ) 514. 4 —

2 数学方法

2. 1 湍流模型
瞬时 Navier－Stokes 公式中各物理量为平均值与

脉动值之和，用雷诺时均法得到时均化的动量方程中

含有雷诺应力项，导致控制方程组不封闭而无法求

解。可根据 Boussinesq假设［19］来建立各 Ｒeynolds 应
力与时均速度梯度的关系。利用该假设实现控制方
程组封闭的湍流模型称为涡黏模型，不同涡黏模型中

湍流黏度使用不同物理量的组合表示，其中 k－ε 模
型的湍流黏度可表示为

μt = ρCμ
k2

ε
( 1)

其中，k为湍动能; ε为湍动能耗散率，ε=2ν S'ij·S'ij，S'

ij为瞬时应变速率的脉动组分，ν 为流体的运动黏度; ρ
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为流体密度; Cμ 为常数，Cμ =0. 084 5。由于对求得的
湍流黏度进行了旋度修正［20］，ＲNG k－ε 模型对旋度
较大的流场区域具有较高的预测准确性。
湍动能和湍动能耗散率在流场中的传递满足对

流－扩散输运方程。由于所模拟的为不可压缩流动
且忽略热量传递，因此本研究中 ＲNG k－ε 模型中 k
和 ε输运方程具有以下形式:

( ρk)
t

+
( ρkui )
xi

= 
xj

αkμeff
k
x( )

j
+ Gk － ρε ( 2)

( ρε)
t

+
( ρεui )
xi

= 
xj

αεμeff
ε
x( )

j
+
C1εε
k Gk －

C2ε
ρε2

k － Ｒε ( 3)

其中，xi，xj为坐标参数; ui为流体 i方向分速度; t为流
动时间; C1ε =1. 44，C2ε =1. 92 为常数; μeff = μt +μ，μ 为
流体动力学黏度; Gk为由平均速度梯度引起的湍动

能 k的产生项，Gk = 2μtSij Sij，Sij为瞬时应变速率的时

间平均组分( 与应变速率的脉动组分 S'ij对应) ; αk和

αε分别为湍动能 k 和湍动能耗散率 ε 的有效湍流普
朗特数的倒数，高雷诺数下 αk = αε≈1. 393。ＲNG k－
ε模型与标准 k－ε 模型间的主要区别在于前者耗散
率输运方程中增加了一个与应变速率相关的函数

Ｒε
［20］，其作用是当平均应变速率较大时，使求得的湍

动能耗散率也相应增大，而湍动能耗散率的增大抵消

了部分湍动能过大导致的误差。
2. 2 气液两相模拟
液固分选流化床内外气液两相流场的模拟选用

Volume of Fluid( VOF) 多相流模型，该模型特点以及
对液固分选流化床内外气液流场的适应性已由文献

［18］给出，在此不再赘述。
2. 3 离散相模拟
文献［18］给出了离散相颗粒的动力学方程和运

动方程，通过积分动力学方程和运动方程可分别得到

颗粒不同时刻的速度和位置信息。
颗粒动力学方程中的流体阻力系数 CD 为颗粒

雷诺数( Ｒep ) 的函数，本文对其重新定义: 当 Ｒep≤1
时，采用 Ossen 阻力系数; 当 1 ＜ Ｒep≤ 800 时，采
用 Schiller－Naumann［21］阻力系数，并对其表达式进行
修正;当 Ｒep ＞800 时，阻力系数取 0. 44。因此，本文
阻力系数 CD 具体形式为

CD =

24
Ｒep

1 + 3( )16
，Ｒep ≤ 1

24
Ｒep
( 0. 64 + 0. 10Ｒe0. 687p ) ，1 ＜ Ｒep ≤ 800

0. 44，Ｒep ＞













800

( 4)

离散相运动直接受连续相流场压强和速度分布

的影响，而离散相的加入也将引起连续相流场的扰

动。本文的连续相与离散相动量方程采用双向耦合
的方式进行求解，其中离散相对连续相流体微元的反

作用以源项的形式加入到连续相的动量方程中。
2. 4 计算域和控制方程的离散
本文中 Case 1 和 Case 2 的计算域网格如图 2 所

示，分别包括 14 352 和 16 424 个网格单元。由于
Case 2 径向尺寸较大，为保证边界层网格密度符合计
算精度要求，对其进料管管壁和分选机壁面处网格进

行加密处理;为得到准确的上升水流出口射流流场，

对布水管处的网格亦进行加密处理。本文相关输运
方程中对流项的插值格式、求解速度场和压力场的算
法、气液两相界面计算方法以及其他模拟参数的确定
与文献［18］相同。

图 2 将计算域划分的结构网格
Fig. 2 Generated Structure meshes for two cases

3 结果与讨论

3. 1 模拟结果验证
利用 ＲNG k－ε 湍流模型和 VOF 多相流模型得

到了稳定的 LSFBS 内外气液两相流场后，加入颗粒
相，利用离散相模型，按照文献［15］中的操作和入料
条件，模拟了不同密度、不同粒度颗粒在 LSFBS 中的
分选过程。统计数值模拟入料 ( 溢流和底流按产率
加权平均) 的密度组成，并与试验中入料的密度组成

情况对比( 图 3) ，可以看出模拟入料与试验中粗煤泥
的密度组成吻合，保证了数值模拟结果具有较高的可

信度。数值模拟得到各密度级粗煤泥颗粒在底流中
的分配情况如图 4 所示，可以看出，模拟结果能较好
的吻合试验结果，其中模拟所得精煤产率与试验值间

的相对偏差为 2. 38%，所有密度级的均方根误差为
2. 47，表明用 ＲNG k－ε模型模拟连续相湍流流动，同
时用 DPM模拟颗粒运动可以得到准确度较高的模拟
结果。本文将利用该方法来模拟不同操作条件下颗
粒运动规律和分选结果。
3. 2 LSFBS速度场的分布
选取与 X 轴平行，且轴向位置分别为 Y = 50，

100，200，…，1 000，1 015 和 1 050 mm共 13 条直线。
每条直线设置 40 个取样点，得到轴向和径向速度在
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图 3 入料密度组成对比
Fig. 3 Comparison of feed between simulation and experiment

图 4 模拟分配结果与试验结果对比
Fig. 4 Comparison of partition number between simulation

and experiment

各直线上的分布情况如图 5 所示。射流边界层内，流
层间的剪切力较大，易于形成湍流漩涡。在漩涡形成
初期( 距 X轴较近的位置上) ，漩涡尺度较小，从主流
中吸收的能量也较少，流层间的动量交换不明显，此

时由图 5 可以看出( 轴向 50 mm 位置上) ，轴向和径
向速度沿径向呈明显起伏分布，且最大轴向速度位于

布水管出口正对位置，最小轴向位置位于布水管出口

间隙对应处。随着漩涡的发展，流层间累积的动量交
换逐渐增加，轴向和径向速度沿径向分布越来越均

匀，并最终在大约轴向 400 mm 位置处，形成均匀稳
定的上升水流。此时，除近壁面区域，各处轴向速度
基本为设定值 0. 04 m /s; 径向速度很小，当不存在颗
粒扰动时，可以忽略。
进料流在 700 mm处进入分选机，由于与上升水

流之间存在较大的轴向速度差，流层间存在强烈的剪

切作用，漩涡再次生成，湍流强度也随之增大。从图
5( a) 可以看出，在 LSFBS 轴向 500 ～ 700 mm 范围的
中心区域，进料流向下的轴向速度以及上升水流向上

的轴向速度都迅速减小，说明该区域轴向速度梯度较

大。根据二维不可压缩流体运动的连续性方程:
u
x

+ v
y

= 0 ( 5)

式中，u为流体 x方向速度; v为 y方向速度。
轴向速度梯度的增大必然导致径向速度梯度的

图 5 轴向和径向速度分布
Fig. 5 Distribution of axial velocity and radial velocity

增大( 两者大小相等，符号相反) ，因此在 Y = 500 ～
700 mm 的中心区域，径向速度开始迅速增大 ( 图
5( b) ) 。矿粒由进料口进入轴向 500 ～ 700 mm 范围
内后，由于径向速度增大，大部分的低密度颗粒及高

密度细颗粒能沿径向较快扩散。但由于该区域上升
水流速度小于平均上升水流速度，颗粒在径向扩散的

同时，粗而轻的颗粒将会下沉。随着矿粒向下运动，
上升水流速度逐渐回升，同时悬浮液中颗粒平均密度

逐渐增大，大部分轻颗粒又随上升水流向上运动，并

由轴向速度较大的径向位置( 由图 5( a) 看出，在进料
口下部区域，周边区域的轴向速度高于平均轴向速

度) 越过进料口下部区域而进入到溢流。在进料流
流入分选机到其因与上升水流作用转而向上运动的

过程中，进料流中大部分固体颗粒( 包括部分的极细

粒) 与进料流流层间将产生一定速度的滑移，发生固

体颗粒由进料流流层向上升水流流层的转移。
3. 3 不同上升水流分选效果的模拟
模拟入料细分为 11 个密度级，各密度级产率见

表 2。
3. 3. 1 上升水流速度变化对分选效果的影响
保持入料特性和其它操作参数不变，分别模拟上

升水流为 20，25，30，35，40，45，50，55 和 60 mm /s时，
粗煤泥颗粒在 LSFBS 内的分选过程，得到不同密度
级在重产物中的分配率如图 6 所示( 由左至右，各分
配曲线对应的上升水流速率逐渐增大) 。由图 6 可
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以看出，分配曲线随上升水流速度的增大向右平移，

同时逐渐变得平缓，表明随上升水流速度的增大，分

选密度增大，同时 Ep值也增大。

表 2 模拟入料密度组成
Table 2 Distribution of density fractions of the coarse

coal slime in simulation

密度 / ( g·cm－3 ) 平均密度 / ( g·cm－3 ) 产率 /%

＜1. 3 1. 25 46. 25

1. 3 ～ 1. 4 1. 35 15. 19

1. 4 ～ 1. 5 1. 45 9. 01

1. 5 ～ 1. 6 1. 55 3. 69

1. 6 ～ 1. 7 1. 65 2. 15

1. 7 ～ 1. 8 1. 75 2. 24

1. 8 ～ 1. 9 1. 85 3. 08

1. 9 ～ 2. 0 1. 95 3. 88

2. 0 ～ 2. 1 2. 05 4. 51

2. 1 ～ 2. 2 2. 15 4. 48

＞2. 2 2. 25 5. 62

图 6 分配曲线随上升水流流速变化
Fig. 6 Partition curves at different upward current rate

对于粒径介于 0. 05 ～ 5. 00 mm 范围的细粒矿
物，分选过程中其颗粒雷诺数主要位于阿连区［22］，由

此得到密度不同的两等沉颗粒的等沉比为

e0－S =
dP1

dP2
= ρP2 － ρF

ρP1 － ρ( )
F

2 /3

( 6)

式中，dP1，dP2分别为颗粒 1 和颗粒 2 直径; ρP1，ρP2分
别为颗粒 1 和颗粒 2 密度; ρF为床层有效密度。
保持入料速率和入料浓度以及底流排放速率不

变，LSFBS内液固流化床层空隙率随上升水流速度的
增大而增大，导致床层压力下降，床层有效密度 ρF下
降。令 f( x) = ［( ρP2 －x) / ( ρP1 －x) ］

2 /3，式中 x 表示分
选介质密度。容易看出，函数 f( x) 在 x＞0 区间内为
增函数，所以随着床层有效密度的下降，颗粒的等沉

比降低，即意味着允许的最大与最小颗粒粒径之比减

小，入选颗粒按密度分选过程中，粒度效应导致不同

密度颗粒间的错配率增大，进而导致 Ep增大。
由图 6 得到分选密度和 Ep值与表观上升水流速

度的关系如图 7 所示。对图 7 中数据进行拟合，得到
分选密度( δ50 ) 和 Ep值与表观上升水流速度 u'的函
数关系分别为

δ50 = 1. 015e12. 61u' ( 7)

Ep = 0. 281exp － u' － 0. 101( )0. 066[ ]2 ( 8)

图 7 δ50和 Ep值随上升水流变化趋势

Fig. 7 Ｒelationship of δ50 －u and Ep －u

其调整的拟合优度 ( Adj －Ｒ2 ) 分别为 0. 999 和
0. 998。
在其他操作因素和入料特性不变前提下，根据入

料的可选性曲线确定了理论分选密度后，可根据分选

密度与上升水流间的函数关系，来确定上升水流流

速，进而根据上升水流流速与 Ep值间的函数关系来

预测该分选密度下 LSFBS 的实际分选精度。如此，
为确定合适的分选密度和表观上升水流速度提供参

考。
3. 3. 2 脉动水流的加入对分选结果的影响
数值模拟中脉动上升水流周期分别为 0. 25，

0. 75，1. 25 和 1. 75 s，其峰值和谷值分别都为 35 和
25 mm /s，4 种脉动周期的平均上升水流速度都为
30 mm /s，如图 8 所示。4 种脉动周期下，粗煤泥分选
结果如图 9 所示，为便于比较脉动上升水流与均匀上
升水流分选效果，将均匀上升水流速度为 25，30 以及
35 mm /s下的分选结果也列于图 9 中。由图 9 可以
看出，4 种周期的脉动水流分配曲线基本位于 25 和
35 mm /s均匀上升水流分配曲线之间;随着脉动周期
的增大，分配曲线在低密度端 ( ＜1. 4 g /cm3 ) 逐渐下

降，当周期达到 1. 25 s 后，低密度端与均匀上升水
流( 30 mm /s) 的分配曲线重合; 高密度端 ( ＞1. 9 g /
cm3 ) 在此过程中基本不变; 中间密度颗粒随脉动周

期的增大，在重产物中的分配率基本呈现逐渐减小的

趋势，即使在脉动周期达到 1. 25 s 以后，中间密度颗
粒的分配率也有略微减小。进一步分析可知，脉动水
流下低密度颗粒在重产物中的错配率不会低于均匀

上升水流下的错配率; 当脉动周期减小时，低密度和

中间密度颗粒在底流的分配率将增大，且增大幅度随
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密度的减小也呈现增大趋势，分配曲线随脉动周期的

这种变化趋势将导致精煤产率下降的同时，灰分却可

能升高。

图 8 4 种脉动周期的脉动上升水流
Fig. 8 Four pulsating currents of different cycles

图 9 不同脉动形式的分选结果
Fig. 9 Separation results of the four pulsating currents

通过以上分析发现，脉动周期为 1. 25 s 时，精煤
颗粒在底流中损失最小，因此保持脉动周期为 1. 25 s
不变，对脉动波形分别为矩形、锯齿形、正弦形和抛物
线形的脉动水流分选效果实行进一步数值研究，各脉

动波形如图10所示。4种脉动水流的平均流速和最小
流速分别都为 30 和 25 mm/s，其中锯齿形、抛物线形
和正弦形的脉动水流流速随时间的函数关系分别为

u' =
0. 035 － 0. 02 t

C( )－ I ( 0 ≤ t
C － I ＜ 0. 5)

0. 015 + 0. 02 t
C( )－ I ( 0. 5 ≤ t

C － I ＜ 1{ )

( 9)

u' =

0. 025 + 0. 038 4 0. 625
0. 5

t
C( )[ ]－ I

2

( 0 ≤ t
C － I ＜ 0. 5)

0. 025 + 0. 038 4 0. 625
0. 5

t
C － I －( )[ ]1

2

( 0. 5 ≤ t
C － I ＜ 1















 )

( 10)
u' = 0. 03 + 0. 005sin( 2π /1. 25t) ( 11)

式中，t为流动时间; C为脉动周期，C = 1. 25 s; I 为流
动时间与周期的商，向下取整，I= int( t /C) 。

图 10 脉动水流的 4 种波形
Fig. 10 Wave shapes of the four upward currents

4 种脉动水流下，各密度级粗煤泥颗粒在底流中
的分配情况如图 11 所示。可以看出，除抛物线形脉
动水流，其余 3 种波形脉动水流的分选结果相差不
大; 4 种波形中矩形脉动水流底流产物中低密度颗
粒( ＜1. 4 g /cm3 ) 的错配率最小，而抛物线形脉动水

流底流产物中低密度颗粒的错配率最大;从 4 种脉动
水流和均匀上升水流分配曲线形状可以看出，在脉动

周期为 1. 25 s时，矩形、锯齿形和正弦形脉动水流所
得精煤产率较均匀上升水流略有增加，但由于增加的

这部分产率主要来自于 1. 5 ～ 1. 8 g /cm3密度级，所以

精煤灰分也将相应提高;进一步分析 4 种波形脉动水
流的分配曲线形状，发现 Ep值较均匀上升水流的偏

大，说明脉动水流下分选精度存在一定程度的下降。
本文得到的脉动水流对分选效果影响的结论与

Galvin K. P. 等［23］试验研究中的结论总体一致。

图 11 4 种波形脉动水流分选结果
Fig. 11 Partition curves of the four upward currents

4 结 论

( 1) 用 ＲNG k－ε湍流模型和 VOF多相流模型模
拟了 LSFBS 内外气液两相湍流流场，并耦合 DPM 模
拟了粗煤泥颗粒在 LSFBS 内的分选过程，得到的模
拟结果能较好的吻合试验结果，其中预测精煤产率与

试验值间的相对偏差为 2. 38%，所有密度级分配率
的均方根误差为 2. 47。
( 2) LSFBS 主要靠流体分布器射流边界层内湍

流漩涡来实现上升水流沿径向的均匀分布;由于进料

流和上升水流相互作用，在进料口下方的中心区域，
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上升水流流速低于平均上升水流流速，同时该区域

内，径向速度变化迅速。
( 3) 随着表观上升水流速度的增大，分选密度和

可能偏差呈增大趋势;通过回归分析得到了分选密度

和可能偏差与上升水流间的函数关系。由产品要求
和入料浮沉资料确定出理论分选密度后，可根据分选

密度与上升水速间函数关系来确定表观上升水流速

度，进而可根据上升水速与可能偏差间函数关系来预

测 LSFBS分选精度。
( 4) 对于脉动上升水流，最佳脉动周期为1. 25 s，

最佳脉动波形为矩形，但无论改变脉动水流周期，还

是脉动波形，都不能使其分选精度优于相应均匀上升

水流的分选结果。
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