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摘　 要 　 采用计算流体力学-离散单元法 ( computation fluid dynamics-discrete element
method,CFD-DEM)耦合剪切冲击损能量模型(shear impact energy model,SIEM)对印染污

泥-煤粉颗粒混合气固两相流所致流化床埋管冲蚀磨损开展了数值模拟研究。 分析了气

速、初始颗粒分布对流化床内圆管和方管冲蚀磨损特性影响。 结果表明,圆管和方管冲蚀

磨损率均随气速增大而增大,尤其是埋管底部。 原因主要是颗粒动能随气速增大而增大,
且埋管底部密度较大的煤粉颗粒比例同样随气速增大而增大。 采用了上污泥下煤粉、二
者混合以及上煤粉下污泥 3 种初始分布来研究复杂流化过程中颗粒分布对埋管冲蚀磨损

作用。 实验结果表明,由于显著的分离作用,上煤粉下污泥初始分布时冲击埋管的主要是

密度较小的污泥颗粒进而导致埋管磨损率较小。 同样地,不论圆管还是方管,均存在上煤

粉下污泥初始分布时磨损率更小的现象。
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　 　 在“双碳”战略稳步实施的大背景下,废弃物的

资源化与无害化处理成为了广泛关注的热点。 作为

绍兴地区的经济支柱之一,印染产业在蓬勃发展的

同时,也面临着污水处理衍生的大量污泥问题。 这

些污泥富含有机质、水及高浓度的氮、磷等成分,且
一般含有硝基和氨基化合物以及诸如铜、铬、锌、砷
等潜在危害较大的重金属元素,具有较大生物毒性。
据统计,2023 年绍兴地区亟待妥善处理的印染污泥

总量已超过 90 万吨,且呈现每年 10% 以上的增长

趋势。 传统的填埋处理方式,不仅加剧了环境压力,
更对耕地红线和粮食安全构成了威胁。

将印染污泥与煤粉混合燃烧作为一种处置手

段,已被证实能够取得良好的经济效益与环境效应

平衡。 此方法不仅减缓了环境负担,还实现了资源

的有效循环利用,是推动印染行业绿色转型、响应国

家可持续发展目标的积极探索。 印染污泥含有大量

有机物和重金属,与煤粉混烧有助于实现污泥的资

源化处理。 印染污泥煤粉混烧过程中,高速颗粒会

对流化床锅炉内构件造成冲蚀磨损[1],严重影响流

化床锅炉的性能和寿命,制约其长期稳定运行。 由

于高昂的初期投资和技术运行维护成本,企业对混

烧锅炉运行稳定性和寿命提出了较为严苛的要求。
因此,有必要对混烧锅炉内冲蚀磨损特性开展研究。

实际上,流化床锅炉内冲蚀磨损问题广泛存在。
当前,已有不少学者通过实验[2 - 3] 研究流化床内气

固两相流对炉内构件的冲蚀磨损问题。 与此同时,
数值模拟方法也已成为研究流化床内气固两相流动

力学过程的重要手段[4 - 5]。 其中,计算流体力学-离
散单元法 ( computation fluid dynamics-discrete ele-
ment method,CFD-DEM) [6] 可以追踪每个颗粒的运
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动,便于分析气固两相流小尺度动力学特性与冲蚀

磨损的关联。 比如,Yang 等人[7]通过 Finnie 冲蚀磨

损模型[8]探索了流化床中埋管的冲蚀磨损,结果表

明埋管的冲蚀磨损与时均固体通量有关。 Xu 等

人[9]通过 Oka 冲蚀磨损模型[10 - 12] 研究埋管的冲蚀

磨损规律,提出了一种能够表征埋管磨损的无量纲

参数,同时发现椭圆埋管的冲蚀磨损率低于圆形埋

管。 Xu 等人[13]通过数值模拟研究了不同脉动进气

波形、脉动频率和幅值对流化床稳定性和埋管冲蚀

磨损的影响。 与矩形和三角形进气流相比,正弦波

气流引起的埋管侵蚀率和流化床的压力降波动最

低。 他们提出了一个无量纲参数,该参数反映了颗

粒流动特性、颗粒流化程度和脉动频率对埋管冲蚀

磨损的影响。 He 等人[5] 利用了体适应拟合坐标预

测了鼓泡流化床中埋管冲蚀磨损速率,发现气泡尾

流特性对磨损速率有显著影响。 Li 等人[14] 研究了

气体流速和管道布置对鼓泡流化床中流动模式的影

响,并预测了水平管周围的冲蚀磨损。 Zhao 等人[15]

提出了一种剪切冲击能量模型(shear impact energy
model,SIEM)预测埋管的磨损,通过实验验证了模

型的准确性。 已知流化床锅炉中颗粒的大小、形状、
流化特性等[16 - 19]均会对炉内构件的冲蚀磨损产生

影响。 具体到混烧锅炉,二元颗粒两相流流化特性

对不同形状埋管冲蚀磨损特性作用尚不明确。 目

前,流化床内填充颗粒材料大多为玻璃、 硅砂

等[19 - 21],印染污泥或煤粉流化床锅炉中埋管冲蚀磨

损的相关研究几乎没有。 因此,本文采用 CFD-DEM
方法和 SIEM 磨损模型[15]研究了含有印染污泥和煤

粉的流化床锅炉内埋管的冲蚀磨损特性,旨在揭示

印染污泥-煤粉二元颗粒混合体系对流化床内埋管

冲蚀磨损特性的影响。

1　 数学模型

1. 1　 离散相控制方程

通过牛顿第二定律计算离散相运动,计算方程

如下:

m dv
dt = mg + ΣFc + Fd + Fb (1)

I dωdt = ΣTc (2)

式中:接触力为 Fc,浮力为 Fb,曳力为 Fd,作用力矩

为 Tc,ω 代表颗粒的角速度,g 代表重力,I 代表转

动惯量,m 代表颗粒质量。
采用 Cundall 等人[22] 提出的线弹性-阻尼模型

计算颗粒的接触力 Fc。 其中,下标 n 和 t 分别代表

接触力 Fc 的法向分量和切向分量:
Fc = Fc,n + Fc,t (3)
Fc,n = - knδn - ηnvn (4)
Fc,t = - ktδ t - ηtvt (5)

式中:k 代表弹性系数,δ 代表位移, η 代表阻尼

系数[23]。
法向接触力 Fc,n 和切向接触力 Fc,t 满足公

式(6)时,则接触力 Fc 的切向分量按式(7)求解。
| Fc,t | > fs | Fc,n | (6)

Fc,t = -
fs | Fc,n | δ t

| δ t |
(7)

式中: fs 代表滑动摩擦系数。
对于球形颗粒,力矩 Tc 按式(8)求解。
Tc = rn × Fc,t (8)

式中:r 代表颗粒半径,n 代表法向单位向量。
根据 Di Felice[24] 模型计算颗粒所受曳力 Fd,

其表达式如下:

Fd = 1
2 ρfCD

πd2
p

4 α2
f | u - v | (u - v)α -(1+γ)

f

(9)

γ = 3. 7 - 0. 65exp -
(1. 5 - log10(Rep,α)) 2

2[ ]

(10)

Rep,α =
ρfdpαf | u - v |

μf
(11)

式中:Rep,α代表颗粒雷诺系数, μf 代表流体黏度, ρf

代表流体密度, αf 代表流体的体积分数, dp 代表颗

粒直径,u 代表流体气速,v 代表颗粒速度。
对于球形颗粒,其阻力系数CD

[24]表达式为

CD =

24
Rep,α

Rep,α ≤1

0. 63 + 4. 8
Re0. 5p,α

( )
2

Rep,α > 1

ì

î

í

ï
ï

ï
ï

(12)

浮力 Fb 按式(13)计算。

—835—

高技术通讯　 2026 年 5 月 第 36 卷 第 5 期



Fb = - Vpρfg (13)
式中:Vp 代表单个颗粒的体积。

Fs =
- ∑ n

i = 1
(Fi

d + Fi
b)

Vcell
(14)

式中:Vcell代表单个网格体积。

α0
s,a =

∑Nsub

z = 1
Vsub,z

Vc,a
(15)

式中: α0
s,a 代表初始固相浓度, Vsub,z 代表颗粒 z 部分

体积, Vc,a 代表单元格 a 体积, Nsub 代表搜索区域内

颗粒部分的数量。

α1
s,b =

∑Nc

a = 1
α0

s,aK(S)Vc,a

∑Nc

a = 1
K(S)Vc,a

(16)

式中: α1
s,b 代表单元格 b 内平滑后的固相浓度, Nc

代表搜索区域内网格数量, K(S) 是光滑粒子流体

力学方法中广泛使用的分段三次核函数[25]。

K(S) = 3
2πb3

c
×

2
3 - S2 + 1

2 S3 0 ≤ S < 1

1
6 (2 - S) 3 1 ≤ S < 2

0 S ≥2

ì

î

í

ï
ï
ï

ï
ïï

(17)
式中: bc 代表搜索区域半径的一半。

S =
| xc,a - xc,b |

bc
(18)

式中: xc,b 代表单元格 b 的坐标,xc,a代表单元格 a
的坐标。

Vsf
total = ∑Nc,total

a = 1
α1

s,aVc,a (19)

Vp
total = ∑Np,total

a = 1
Vp,a (20)

式中: Vsf
total 代表由平滑后固相浓度场计算出的总体

积,Nc,total代表计算区域内网格总数, Vp
total 代表由已

知颗粒信息计算出的总体积, Np,total 代表计算区域

内颗粒总数, Vp,a 代表单元格内颗粒的体积。

α∗
s =

Vp
total

Vsf
total

α1
s,b (21)

式中: α∗
s 表示最终固相浓度。

在计算过程中,仅涉及网格的坐标而不涉及其

结构和拓扑关系,因此适用于各种大小的网格。 由

于归一化核函数,无需特殊处理物理边界。 此外,全

场归一化确保了质量守恒,对于模拟计算的稳定性

至关重要[26]。

1. 2　 连续相控制方程

由于流化床内颗粒浓度较大,并且需要考虑颗

粒对气体的作用,所以采用双向耦合 CFD-DEM 方

法,空气作为连续相,其控制方程如下。
连续性方程为式(22)所示。
∂
∂t(αfρf) + ∂

∂x j
(αfρfu j) = 0 (22)

动量守恒方程如式(23)所示。
∂
∂t(αfρfuk) + ∂

∂x j
(αfρfuku j) = - ∂p

∂xk
+

∂
∂x j

αfμeff
∂uk

∂x j
+

∂u j

∂xk
( )[ ] + αfρfg + Fs

(23)
式中:Fs 代表颗粒作用于单个网格流体域内的力,
μeff 代表流体的有效黏度。

αf = 1 -
∑ n

i = 1
Vp,i

Vcell
(24)

式中: Vp,i 代表单个网格内第 i 个颗粒的体积, Vcell

代表单个网格体积。
1. 3　 磨损模型

本文中流化床埋管的磨损情况采用 SIEM 模

型[15]来计算,表达式如下所示。

W =
Eshear

4. 0p (25)

Eshear = - ∫ t1

t0
Fc,t·vtdt Fc,t·vt < 0 ∩ Fc,t·v > 0

(26)

式中: W 代表材料被碰撞后所损失的体积, Eshear 代

表颗粒碰撞壁面后损失的切向动能, t0 代表碰撞开

始时间, t1 代表碰撞结束时间, vt 代表切向速度,p
代表埋管表面塑性流动压力。

2　 数值方法

2. 1　 模型验证

本文采用 CFD-DEM 方法计算颗粒在流化床内

的运动,所选参数都是根据 Goldschmidt 等人[27] 的

实验进行设置,现将模拟结果与实验进行对比,验
证模型的准确性。 流化床的尺寸为长 150 mm、宽
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15 mm、高 700 mm。 模拟参数如表 1 所示。
混合指数计算公式[28]如式(27)所示。
M = (S2

0 - S2) / (S2
0 - S2

R) (27)

式中:M 是 Lacey 指数, S2
0 和 S2

R 分别代表完全未混

合和完全混合的方差。
S2

0 = q(1 - q) (28)

S2
R = q(1 - q) / Nave (29)

式中:q 代表在所有颗粒中一种类型颗粒所占的比

例,Nave代表单元格中颗粒的平均数量。

S2 = 1
N - 1∑

N

i = 1
(qi - q) 2 (30)

式中:N 代表混合域中总颗粒所占的单元格数, qi 代

表一种类型颗粒在单元格中所占的比例。

表 1　 参数设置

参数名称 数值

流体性质 　
材料 空气

密度 / kg·m - 3 1. 27
黏度 / Pa·s 1. 46 × 10 - 5

气速 / m·s - 1 1. 875
气压 / atm 1
颗粒性质 　

密度 / kg·m - 3
2 526

粒径 / mm 2. 5
填充高度 / mm 150
床层数 /层 6
模拟时间 / s 10

从图 1 可以看出,模拟和实验的颗粒混合结果

较为吻合。

图 1　 模拟混合指数与 Goldschmidt 等人[27]结果的演变

2. 2　 网格无关性验证

为了确保数值模拟结果的可靠性和准确性,需
要进行网格无关性验证。 本文采取了确保在加密过

程中保持合理的网格分布,并进一步加密网格,采用

更为精细的网格进行模拟计算。 如图 2 和图 3 所

示,采用不同网格数量时,床内颗粒速度分布曲线基

本一致。 圆管和方管流化床网格数量分别为 3 836
和 3 191 时速度分布基本稳定。 为了保证所需精度

的前提下尽可能减少计算时间,本文使用这 2 套网

格进行计算。

图 2　 圆管流化床网格无关性验证

图 3　 方管流化床网格无关性验证

2. 3　 流化床尺寸及初始分布说明

图 4 为所使用 2 种二维流化床的结构示意图和

网格。 流化床尺寸为 400 mm × 1 800 mm,其内部的

圆管直径为 100 mm,方管尺寸为 100 mm ×100 mm。
空气自下而上吹入,从上部出口流出。 固体颗粒始

终处于计算域中,不随气体流出。 煤粉污泥初始分
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布状态很可能导致不同的流化动态过程,形成不同

的冲蚀磨损特性。 因此,本文对煤粉和污泥的3 种

初始分布状态下冲蚀磨损特性开展了研究,流化床

颗粒初始分布数量示意图如图 5 所示。

图 4　 流化床几何模型和网格

图 5　 流化床颗粒初始分布数量示意图(煤粉和污泥颗粒数量比 1 ∶ 1)

2. 4　 边界条件和求解方法

入口边界条件设置为 velocity-inlet,出口设置为

outflow,采用 QUICK 离散格式和 SIMPLE 方法[13] 求

解气体控制方程。 CFD 时间步长设置为 1 × 10 - 4 s,
DEM 时间步长为 1 × 10 - 5 s,模拟实际物理时间为

20 s。 研究流化床内颗粒在准稳态状态下对埋管的

冲蚀磨损,前 10 s 保证流化状态处于准稳态,从第

10 s 开始采用 SIEM 磨损模型计算埋管的冲蚀磨损。
表 2 列出了模拟中所使用的具体参数和材料属性,
表 3 列出了 5 个计算工况对应参数。

表 2　 模拟使用的参数

参数名称 数值

流体性质 　
材料 空气

密度 / kg·m - 3 1. 185
黏度 / Pa·s 1. 84 × 10 - 5

(续表 2)　 　

气速 / m·s - 1 1;1. 4;1. 8
颗粒性质 　

材料 煤粉、污泥

密度 / kg·m - 3 1 600、980
颗粒形状 球形

粒径 / mm 2
总颗粒数 /个 60 000

数量比 1 ∶ 1
法向弹性系数 / N·m - 1 2 100
切向弹性系数 / N·m - 1 600

恢复系数 0. 9
滑动摩擦系数 0. 3

埋管 　
材料 铝

密度 / kg·m - 3 2 700
圆管直径 / mm 100

方管长 ×宽 / mm 100 × 100
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表 3　 计算工况

　 工况 1 工况 2 工况 3 工况 4 工况 5
气速 / m·s - 1 1. 0 1. 4 1. 8 1. 8 1. 8
初始分布 煤粉在下,污泥在上 煤粉在下,污泥在上 煤粉在下,污泥在上 颗粒混合 煤粉在上,污泥在下

3　 结果分析

3. 1　 两相流的流动行为

流化床中两相流的流动行为对分析埋管的冲蚀

磨损具有重要意义。 图 6 和图 7 显示了圆管和方管

流化床在 18. 5 s 时刻不同工况下空隙率的分布云

图。 不同时刻下气泡行为的主要特性没有显著差

异。 从图中可见,气泡从底部生成并向上升,内部空

气流速高于空隙率较小的区域。 埋管阻碍了气泡的

上升过程,导致其被拉伸。 气泡达到床层顶部后破

裂,随后颗粒下落并撞击埋管上表面。 随着气速增

大,图 6 和图 7(a) ~ (c)显示,气泡数量增多。 当气

速达到 1. 8 m·s - 1时,埋管下方的空隙率较大区域

扩大。 这表明随着气速的增大,带动更多煤粉污泥

向上流动,可能导致埋管下方的磨损也随之增大。
上述现象与 Xu 等人[29] 得到的一元颗粒流结果类

似,未发现显著区别。

图 6　 圆管流化床内空隙率 图 7　 方管流化床内空隙率

3. 2　 圆管和方管的磨损情况

图 8 显示了圆管在不同工况下的磨损率。 从

图 8(a)中可以看出, 随着气速的增大, 圆管底

部(180 °)磨损也随之增大。 造成这种现象的原因

可能是气速增大导致床底颗粒流动加快。 在上升过

程中,高速的颗粒撞击埋管下表面,埋管的磨损也随

之增大。 当气速较小时(1. 0 m·s-1),埋管上方低

速回流区较大,床层顶部气泡破裂而下落的颗粒以

较大的速度撞击埋管上半部分,所以埋管顶部(0 °
或 360 °)的磨损相较于底部(180 °)较大。 埋管尺

寸相比于流化床较小,且位置较低,在这个部分埋管

顶部颗粒流动不充分。 当气速较大时(1. 4 m·s - 1

和 1. 8 m·s - 1),气泡破裂而下落的颗粒会受到上

升气流的影响,导致埋管顶部(0 °或360 °)磨损受气

速影响不明显。 从图 8(b)中可以看出,煤粉在上、
污泥在下的初始分布圆管磨损率相比另外 2 种更

小。 原因可能是煤粉在上、污泥在下的初始分布导

致圆管周边颗粒动能显著小于另 2 种初始分布。

图 9 显示了方管在不同工况下的磨损率。 管周

位置标度经过了标准化处理。 从图 9(a)中可以看

出,方管底部(归一化位置 0. 5)的磨损随气速增大

而增大。 这一结果与圆管是一致的。 不同气速下,

始终是上半部 2 个直角的磨损最大,下半部 2 个直

角次之。 当气速较小时(1. 0 m·s - 1,对应图 9( a)

黑线),埋管底部(归一化位置为 0. 5)的磨损相比于
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顶部(归一化位置为 0 或 1)较小,当气速较大时则

相反。 原因应当是过小的气速使底部附近颗粒动能

较小。 从图 9(b)可以看出,初始分布为煤粉在下、

污泥在上和混合分布的磨损率较大,而煤粉在上、污
泥在下的初始分布条件下磨损率较小。 造成这种现

象的原因应当与图 8(b)一致。

图 8　 圆管的磨损曲线

图 9　 方管的磨损曲线

3. 3　 煤粉和污泥的流动特性

本节统计了圆管和方管流化床内的流动参数,
包括固含率、颗粒平均速度以及平均动能,以便加深

对煤粉污泥混合颗粒流动特性与冲蚀磨损关联性的

理解。 图 10 和图 11 显示了圆管和方管流化床在不

同工况下煤粉污泥颗粒固含率分布。 从图 10 和

图 11(a) ~ (c)可以看出,气速的增大使得埋管周

围煤粉污泥固含率逐渐减小,分布更加均匀(气速

为 1. 8 m·s - 1时,基本为 0. 4 左右)。 对比图 8(a)
和图 9(a)中冲蚀磨损随气速增大而增大的结果,可
推知的确是颗粒速度增大导致的冲蚀磨损增大,而
非固含率增大。 从图 10(c) ~ (e)和图 11(c) ~ (e)
中可以看出上污泥下煤粉初始分布时(图 10(c)和

图 11(c)),密度大的煤粉所受曳力并未比污泥大,

因此多集中在下层,导致总体固含率要大于煤粉在

上污泥在下时(图 10(e)和图 11(e),污泥多集中在

下层,相同曳力下加速度更大)。 初始分布为混合

时(图 10(d)和图 11(d)),煤粉和污泥固含率相较

于分层时更均匀。 原因可能是,初始混合分布时,颗

粒密度分布较为均匀,不易发生分离现象。 上煤粉

下污泥初始分布时(图 10(e)和图 11(e)),总体固

含率小于其他 2 种初始分布条件。 和图 8 ( b)和

图 9(b)不同初始分布冲蚀磨损结果对比,可推知埋

管底部附近较小固含率应该也是造成较小磨损率的

原因之一。
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图 10　 圆管流化床内颗粒固含率分布云图

图 11　 方管流化床内颗粒固含率云图

通过统计分析颗粒的时均速度分布,可进一步

分析颗粒动力学特性对埋管磨损的影响。 图 12 和

图 13 显示了流化床内颗粒平均速度分布。 从

图 12(a) ~ (c)和图 13(a) ~ (c)中可以看出,不管

是圆管还是方管,颗粒平均速度均随气速增大而增

大。 因此,即使固含率随气速增大而减小,埋管底

部磨损速率仍随气速增大而增大 (如图 8 ( a) 和

图 9(a)所示),与上文固含率与埋管冲蚀磨损关系的

结果一致。 从图 12(c) ~ (e)和图 13(c) ~ (e)中可

以看出,不管是圆管还是方管,均是上煤粉下污泥的

初始分布状态下平均速度最为均匀。 这与图 8(b)
和图 9(b)中上煤粉下污泥更小的冲蚀磨损率结果

一致。

图 12　 圆管颗粒时均速度分布

图 13　 方管颗粒时均速度分布

为了进一步研究流动特性对埋管磨损的影响,
本文研究了床内颗粒的平均动能分布,结果如图 14
~图 17 所示。 从图 14(a) ~ (c)、图 15(a) ~ (c)、
图 16(a) ~ (c)、图 17(a) ~ (c)中可以看出,随着气

速的增大,床内煤粉和污泥的平均动能均呈现出增

大的趋势。 从图 14 ( c) ~ ( e)、图 15(c) ~ ( e)、
图 16(c) ~ (e)和图 17(c) ~ (e)可以看出,上煤粉

下污泥的初始分布方式下,不管是煤粉还是污泥的

平均动能均小于混合和上污泥下煤粉工况,且分布

更均匀。 结合图 8 和图 9 可以看出,随着气速的增
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加,埋管周围颗粒动能也随之增大,导致埋管底部磨

损率上升。 结合图 10 和图 11 可以看出,上煤粉下

污泥初始分布方式下,管周煤粉污泥颗粒平均动能

分布更均匀,更小的管周动能导致磨损率更小。

图 14　 圆管煤粉平均动能云图 图 15　 方管煤粉平均动能云图

图 16　 圆管污泥平均动能变化 图 17　 方管污泥平均动能变化

3. 4　 流动特性对埋管磨损的影响

由上述讨论可知,流化床内煤粉污泥的流动特

性对床内埋管的冲蚀磨损有显著影响。 为此,进一

步统计管周煤粉污泥颗粒浓度、平均速度和波动能

量以加深多相流动特性对埋管磨损作用机制的

理解。
波动能量计算公式如下[30]:

E = ∑N

i

1
2 m 1

2 c2i,x + 1
2 c2i, y( ) (31)

ci, j = vi, j - u j (32)
式中:E 为波动能量, vi, j 代表颗粒在 j 方向上的速

度分量, u j 代表颗粒在 j 方向上速度分量的平均值。

图 18 显示了不同气速下,上污泥下煤粉初始分

布圆管周围煤粉污泥固含率、平均速度和波动能

量分布。图中的插图示意了管周位置的标度。 定义

圆管周围 20 mm 范围内为管周,并统计该范围内

颗粒流动参数。从图 18(a) ~ (c)可以看出,当气速

为 1. 4 m·s - 1 时,相较于气速 1. 0 m·s - 1,圆管顶

部(0 °或 360 °)污泥固含率显著降低,而煤粉略有

增加;气速达到 1. 8 m·s - 1时,管顶的 2 种颗粒含量

略有减少。 随着气速的增大,管底(180 °)污泥固含
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率逐渐减少,而煤粉反而逐渐增大。 图 18(d) ~ ( f)
显示,随着气速的增大,管顶 (0 °或 360 °) 和管

底(180 °)煤粉污泥颗粒的平均速度也随之增大,且
分布趋势基本一致,呈现较为明显的双峰特征。
图 18(g) ~ (i)显示,当气速较小时(1. 0 m·s - 1),
煤粉因其密度较大且初始分布处于污泥下方,过小

的气速使床内颗粒流动不充分,导致管周波动能量

较小。 当气速较大时(1. 4 m·s - 1 和1. 8 m·s - 1),
管周波动能量显著大于气速较小(1. 0 m·s - 1)的工

况。 对比图 8(a)可知,管底磨损率逐渐增大的原因

不只有更大的颗粒速度,还有更大比例的煤粉冲

击以及更大的管周波动能量。 图 19 显示了在气速

1. 8 m·s - 1时不同初始分布下圆管周围固含率及平

均速度分布。 由图 19(a) ~ (c)可知,上煤粉下污泥

的初始分布(图 19(c))与其他 2 种初始分布相比,
管周密度较小的污泥固含率显著较大,而煤粉固含

率明显较小。 由图 19(d) ~ (f)可知,不同初始分布

下管周平均速度均呈现出双峰特征。 图 19(g) ~ ( i)
显示,当初始分布为煤粉在上、污泥在下时(图 19(i)),
床内颗粒发生局部分离,总体上管周煤粉颗粒波动

能量显著小于其他 2 种初始分布方式。 对比图 8(b)
结果,图 19 结果同样支持上煤粉下污泥初始分布导

致较小冲蚀磨损的原因主要是管周密度较小的污泥

颗粒比例更大。

图 18　 不同气速下圆管周固含率分布:(a)工况 1;(b)工况 2;(c)工况 3;管周颗粒平均速度分布:

(d)工况 1;(e)工况 2;( f)工况 3;管周波动能量分布:(g)工况 1;(h)工况 2;( i)工况 3
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图 19　 不同初始分布方式下圆管周围固含率分布:(a)工况 3;(b)工况 4;(c)工况 5;管周颗粒平均速度分布:

(d)工况 3;(e)工况 4;( f)工况 5;管周波动能量分布:(g)工况 3;(h)工况 4;( i)工况 5

　 　 图 20 显示了不同气速、上污泥下煤粉初始分布

下,方管周围煤粉污泥固含率、平均速度及波动能量

分布。 管周位置经过归一化处理,如图中插图所示,
定义方管周围 20 mm 范围内为管周,并统计该范围

内颗粒流动参数。 从图 20(a) ~ (c)可以看出,方管

顶部(归一化位置 0 或 1)煤粉固含率随气速增大呈

现先增大后减小的趋势,污泥固含率则逐渐减小。
方管底部(归一化位置 0. 5)煤粉固含率随气速的增

大而增大,污泥固含率则随气速增大而减小。 由

图 20(d) ~ (f)可知,随气速增大,管周颗粒平均速

度随之增大,且煤粉和污泥颗粒平均速度分布较为

一致。 图 20(g) ~ (i)显示,方管管周波动能量的变

化情况与圆管一致。 对比图 9(a)可知,方管底磨损

率逐渐增大的原因同样不只有更大的颗粒速度,还
有更大的波动能量和更大比例的煤粉冲击。 图 21显
示了在气速 1. 8 m·s - 1、不同初始分布下方管周围

固含率、平均速度分布及波动能量。 与其他 2 种分布

方式相比,上煤粉下污泥的初始分布(图 21(c))方管

周围密度较小的污泥固含率大而煤粉固含率小。 对

比图 9(b),图 21 结果同样支持上煤粉下污泥初始

分布导致较小冲蚀磨损的原因主要是方管周密度较

小的污泥颗粒比例更大,与圆管结果一致。

4　 结 论

　 　 本文基于 CFD-DEM 方法耦合 SIEM 磨损模型,
对印染污泥-煤粉流化床内圆形和方形埋管的冲蚀

—745—

郑小腾等:印染污泥-煤粉混烧流化床锅炉内埋管冲蚀磨损数值模拟研究



图 20　 不同气速下方管周围固含率分布:(a)工况 1;(b)工况 2;(c)工况 3;管周颗粒平均速度分布:

(d)工况 1;(e)工况 2;( f)工况 3;管周波动能量分布:(g)工况 1;(h)工况 2;( i)工况 3

磨损特性进行了模拟研究。 从颗粒速度、固含率、平

均动能等方面进行了分析,得出以下结论。

(1)煤粉和污泥初始分层分布时(污泥上层,煤

粉下层),气体流速对流化床内埋管的磨损有显著

影响。 随气速增大,不管是圆管还是方管管底冲蚀

磨损均增大。 埋管顶部冲蚀磨损受气速作用则不显

著,且圆形埋管顶部(0 °或 360 °) 和方形埋管顶

部(归一化位置 0 或 1)的冲蚀磨损受气速作用不

显著。

(2)气速影响埋管冲蚀磨损的原因为:随气速

从 1. 0 m·s - 1增大至 1. 8 m·s - 1,虽然固含率总体

均降低,但床层底部向上流动的颗粒速度均增大,且

埋管底部附近密度更大的煤粉比例随气速增大而增

大,最终导致管底磨损增大。

(3)气速为 1. 8 m·s - 1时,煤粉和污泥初始分

布状态对埋管冲蚀磨损结果具有较大影响。 其中,

初始分布煤粉在上污泥在下时,不管是圆管还是方

管,冲蚀磨损均小于其他 2 种初始分布状态。 污泥

在上煤粉在下时埋管磨损特征与初始混合时接近。

(4)初始分布为上煤粉下污泥时,流化过程中

两者发生显著分离,导致埋管管周以密度较小的污

泥为主。 而不管是圆管还是方管,管周煤粉和污泥

平均速度差异可忽略不计,最终导致上煤粉下污泥

时埋管冲蚀最小。
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图 21　 不同初始分布方式下方管周围固含率分布:(a)工况 3;(b)工况 4;(c)工况 5;管周颗粒平均速度分布:

(d)工况 3;(e)工况 4;( f)工况 5;管周波动能量分布:(g)工况 3;(h)工况 4;( i)工况 5
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Numerical study on the erosion wear of immersed tube in dyeing
sludge-coal powder mixed-fired fluidized bed boiler
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Abstract
A numerical study is conducted using the computation fluid dynamics-discrete element method(CFD-DEM)

method coupled with the shear impact energy model(SIEM) wear model to investigate the erosion wear of immersed
tubes in a fluidized bed due to the mixed gas-solid two-phase flow of printing and dyeing sludge-coal powder parti-
cles. The effects of gas velocity and initial particle distribution on the erosion wear characteristics of circular and
square tubes in the fluidized bed are analyzed. The results show that the erosion wear rate of both circular and
square tubes increase with gas velocity, especially at the bottom of the immersed tube. This is because the kinetic
energy of particles rises with the increase of gas velocity, and the proportion of denser coal powder particles at the
bottom of the immersed tube also increases accordingly. Three initial distributions of sludge-on-top and coal pow-
der-on-bottom, mixed, and coal powder-on-top and sludge-on-bottom are used to investigate the effects of particle
distribution on the erosive wear of the immersed tube during the complex fluidization process. The experimental re-
sults show that, due to the significant separation effect, the initial distribution condition of coal powder on top and
sludge on the bottom causes the impact on the immersed tube to be dominated by less dense sludge particles, which
in turn leads to a smaller wear rate of the immersed tube. Similarly, the phenomenon of a smaller wear rate for the
initial distribution of sludge under the upper coal powder is observed for both circular and square tubes.

Key words: gas-solid flow, computation fluid dynamics-discrete element method, fluidized bed, dyeing
sludge-coal powder, erosion wear
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