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ABSTRACT: High heat transfer rate as one of the important advantages of fluidized bed reactors is 
attributed to hydrodynamic mechanisms. In this research the important hydrodynamic parameters such 
as minimum fluidization velocity, pressure drop, bed height, bubble formation and flow regime were 
investigated experimentally and numerically. The two-fluid model coupled with the kinetic theory of 
granular flow and two different drag models of Gidaspow and Syamlal-O’Brien were applied in the 
present simulation. The results showed that by using the Gidaspow drag model in numerical solution, the 
minimum fluidization velocity with an approximate error of 13.8% and the bed height with an average 
error of 9% are predictable in comparison with the experiments. In order to investigate the effects of 
particles properties on temperature distribution of a bubbling fluidized bed, several solid particles with 
different densities and thermal diffusivities were investigated. Finally, to demonstrate the advantages of 
fluidized beds to receive the required hot air in industrial units, temperature distribution and required 
height of a bubbling fluidized bed reactor were compared with a similar constant surface temperature 
simple channel. The results showed that the outlet air temperature of a bubbling fluidized bed is about 
28 degrees Celsius higher than a similar simple channel. 
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1. Introduction
Fluidized bed reactors are widely used in many chemical 

and power industries, because of the proper mixing of phases, 
high heat transfer rate and uniform temperature distribution 
[1]. High heat transfer rate in fluidized beds is attributed 
to complex hydrodynamic and heat transfer mechanisms. 
Therefore, parameters related to these mechanisms should be 
studied.

Hamzehei and Rahimzadeh [2] studied the particle size 
effect on heat transfer and hydrodynamics of a gas-solid 
bubbling fluidized bed experimentally and computationally. 
Abdelmotalib et al. [3] studied wall-to-bed heat transfer 
and hydrodynamic characteristics of a conical fluidized bed 
reactor by applying two-fluid model and Kinetic Theory of 
Granular Flow (KTGF). Ostermeier et al. [4] studied the heat 
transfer coefficient around the horizontal tubes immersed in a 
bubbling fluidized bed experimentally and numerically.

In this research, minimum fluidization velocity, pressure 
drop, and bed height as three important parameters that 
directly influence the optimal design and performance 
of fluidized beds are investigated experimentally and 
numerically. The two-fluid model and two different drag 
models of Gidaspow [5] and Syamlal and O’Brien [6] are 
applied in the present simulation. Increasing the heat transfer 
rate is one of the challenges facing the industry. Therefore, 
the effect of solid particles properties such as density and 
thermal diffusivity on heat transfer rate is also investigated. 
Subsequently, to evaluate the advantages of fluidized bed 

reactors, temperature distribution and required height of a 
bubbling fluidized bed are compared with a similar constant 
surface temperature simple channel.

2. Experimental Procedure
In this experiment, the air was injected into the bed at a 

volumetric flow rate of 1.2 liters per second. After sufficient 
time for the proper mixing of phases, the pressure drop and 
the bed height after expansion were reported. Afterward, 
the inlet air flow was reduced step-by-step. By drawing the 
pressure drop diagram in terms of the inlet air velocity, it was 
shown that the pressure drop in the bed does not change when 
the weight of the whole particles begins to be thoroughly 
supported by the air. The certain inlet gas velocity which 
the drag and buoyancy forces balance the gravitational force 
is called the minimum fluidization velocity. All steps were 
repeated with the incremental trend for volumetric flow rate. 
In addition, for more accurate investigations, the minimum 
fluidization velocity results were validated by some of the 
existing empirical correlations.

3. Numerical Method
In the two-fluid model, gas and solid phases are described 

as interpenetrating continua. The mass, momentum and energy 
conservation equations are solved for each phase separately 
with interaction terms representing the coupling between the 
phases. By using the KTGF, the solid particles properties are 
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described as a function of the granular temperature [7] .The 
gas and solid phase conservation equations are described as 
following [8,9]:

4. Results and Discussion
4.1 Minimum fluidization velocity and bed height

The minimum fluidization velocity was studied 
numerically and experimentally. Table 1 shows the results of 
Umf for alumina particles.

Since the maximum bed height determines the height of 
the reactor and the need for cyclone separator installation, this 
parameter was also studied experimentally and numerically. 
Table 2 summarizes these results.

4.2 The influence of solid particles properties
In order to investigate the effects of particles properties 

on temperature distribution of a bubbling fluidized bed, first 
solid particles with the same density and different thermal 
diffusivities, and then particles with equal thermal diffusivity 
and different densities were investigated as shown in Fig. 1. 
Based on Fig. 1, Particles with different densities and almost 
identical thermal diffusivity represent the same temperature 
distribution in the bubbling flow regime.

4.3 Comparison of the height and temperature distribution 
of a fluidized bed and a simple channel

To demonstrate the advantages of fluidized beds, the 
temperature distribution in a bubbling fluidized bed was 
compared with a similar simple channel. The results showed 
that the outlet air temperature of a bubbling fluidized bed is 
about 28 degrees Celsius higher than the air temperature in a 
similar simple channel. It also provides higher temperatures 
over a shorter height of the reactor.

5. Conclusions
The minimum fluidization velocity with an approximate 

error of 13.8% and the bed height with an average error of 
9% are predictable in comparison with the experiment. The 
beds with alumina and aluminum alloys particles increase 
the air temperature more than the bed particles with the 
same density and lower thermal diffusivity coefficient. The 
outlet air temperature of a bubbling fluidized bed is about 28 
degrees Celsius higher than the air temperature in a similar 
simple channel.
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Table 2. The bed height investigation

Table 1. Minimum fluidization velocity 

Calculation approach Umf (m/s) 
Experiment 0.058 

Numerical result (Gidaspow [5]) 0.05 
Numerical result (Syamlal and O'Brien [6]) 0.069 

Wen and Yu correlation [10] 0.045 
Davies and Richardson correlation [11] 0.05 

 

Table 2. The bed height investigation 

Velocity 
(m/s) 

Experimental 
bed height (cm) 

Numerical bed 
height (cm) 

0.04 8.4 8.2 
0.052 8.5 8.4 
0.084 8.7 10 
0.139 9.8 11 

 

Fig. 1. Effects of solid particles properties on temperature 
distribution of a bubbling fluidized bed
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ارزیابی عملکرد یک رآکتور بستر سیال با بررسی هیدرودینامیک و خصوصیات گرمایی ذرات جامد 
مختلف

سوده طرفه، رامین کوهی کمالی*

 دانشکده مهندسی مکانیک، دانشگاه گیلان، رشت، ایران.

خلاصه:  نرخ انتقال حرارت بالا به عنوان یکی از مزایای مهم رآکتورهای بستر سیال به فرآیندهای هیدرودینامیکی بستر 
وابسته است. در این تحقیق پارامترهای مهم هیدرودینامیکی از جمله حداقل سرعت شناوری، افت فشار، ارتفاع بستر و 
وضعیت بستر از نظر تشکیل حباب و رژیم جریان به صورت آزمایشگاهی و عددی بررسی گردید. مدل اویلری دو سیالی به 
همراه تئوری انرژی جنبشی جریان دانه‌ای و دو مدل درگ مختلف گیداسپا و سایملال-اوبراین در شبیه‌سازی عددی حاضر 
به کار گرفته شد. نتایج نشان داد که با استفاده از مدل درگ گیداسپا در حل عددی، حداقل سرعت شناوری با خطای تقریبی 
13/8 درصد و ارتفاع بستر با متوسط خطای 9 درصد نسبت به کار آزمایشگاهی قابل پیش‌بینی است. به منظور بررسی تأثیر 
خصوصیات ذرات بر توزیع دمای بستر سیال‌های حبابی، ذرات جامد مختلف با چگالی و ضرایب پخشندگی گرمایی متفاوت 
مورد بررسی قرار گرفتند. در نهایت برای اثبات مزیت استفاده از رآکتورهای بستر سیال برای دریافت هوای گرم مورد نیاز 
در واحدهای صنعتی، توزیع دما و ارتفاع یک رآکتور بستر سیال حبابی و کانال ساده‌ی دما ثابت در شرایط یکسان مقایسه 
گردید. نتایج نشان داد که دمای هوای خروجی از یک رآکتور بستر سیال حبابی تقریباً 28 درجه سلسیوس بیشتر از کانال 

ساده‌ی مشابه است.
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1- مقدمه

سایر  و  حرارتی  مبدل‌های  انواع  رآکتورها،  نظیر  سیستم‌هایی 
سیستم‌های ذخیره‌ی انرژی گرمایی بستر سیالی به دلیل خصوصیاتی 
همچون توزیع دمای یکنواخت، اختلاط مناسب فاز جامد و گازی، نرخ 
انتقال حرارت و جرم بالاتر و سطح انتقال حرارت مورد نیاز کوچک‌تر 
در سال‌های اخیر بسیار مورد توجه قرار گرفته‌اند ]1 و 2[. به همین 
منظور  به  شده،  ذکر  سیالی  بستر  سیستم‌های  دقیق  بررسی  دلیل 
به‌سزایی  اهمیت  از  بهینه  و  مناسب  عملکردی  پارامترهای  انتخاب 
سیال‌ها  بستر  در  حرارت  انتقال  نرخ  که  آنجایی  از  است.  برخوردار 
می‌افتد  اتفاق  بستر  در  که  هیدرودینامیکی  فرآیندهای  به  شدیداً 
وابسته است، آشنایی با رفتار هیدرودینامیکی بستر سیال‌ها به‌منظور 

بررسی مکانیزم انتقال حرارت ضروری است.
پارامترهایی چون شرایط عملکردی، سرعت گاز، کسر حجمی فاز 
جامد، ارتفاع بستر و خصوصیات ذرات جامد بر رفتار هیدرودینامیکی 

تعیین  در  پارامترها  مهمترین  از  یکی  تأثیرگذارند.  سیال‌ها  بستر 
خصوصیات هیدرودینامیکی بستر سیال‌ها، کمترین سرعت مورد نیاز 
تعریف، حداقل سرعت شناوری1 کمترین  است. طبق  برای شناوری 
سرعت ظاهری گاز است که منجر به تعادل نیروی درگ2 با وزن ذرات 
جامد می‌شود. بنابراین این سرعت نقطه انتقال بستر از حالت ثابت به 
حالت سیال‌گونه است ]3[. هنگامی‌که سرعت گاز از حداقل سرعت 
شناوری بیشتر شود، حباب‌های گازی در بستر شکل می‌گیرد که به 
تدریج به سمت بالای جریان پیش می‌روند. به این رژیم جریان که 
به دلیل فعالیت‌های حبابی و اختلاط مناسب فازها از پرکاربردترین 
رژیم‌های جریان گاز-جامد در فرآیندهای صنعتی است، رژیم حبابی 
گویند ]4[. با توجه به اهمیت تعیین حداقل سرعت شناوری به عنوان 
یک پارامتر هیدرودینامیکی مهم، برخی محققان با انجام آزمایش‌های 
شناوری  سرعت  حداقل  محاسبه‌ی  برای  تجربی  روابطی  مختلف 

به‌صورت تابعی از عدد ارشمیدس ارائه دادند ]5 و 6[.
نیازمند  سیالی  بستر  سیستم‌های  درست  طراحی  که  آنجایی  از 

1  Minimum fluidization velocity
2  Drag
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یا  و  خاص  عملکردی  شرایط  هر  با  سازگار  و  دقیق  تجربی  روابط 
آزمایش‌های گران‌قیمت در شرایط واقعی است که در بسیاری موارد 
و  رفتار هیدرودینامیکی  به همین دلیل مدل‌سازی  است،  غیرممکن 
مکانیزم انتقال حرارت در بستر سیال‌های گاز-جامد با انتخاب روش 
اویلری-لاگرانژی  اویلری-اویلری و  میان روش‌های  از  مناسب  عددی 

موجود، در سال‌های اخیر مورد توجه قرار گرفته است ]7 و 8[.
واچم1 و همکاران ]9[ نوسانات فشار و ارتفاع بستر، تغییرات کسر 
حجمی و چگالی طیفی توان2 را در یک بستر سیال کوچک با ذرات 
به صورت  اویلری-لاگرانژی  دیدگاه  با  معادلات  کدنویسی  با  درشت، 
عددی بررسی کردند و نتایج را با آزمایشات انجام شده در یک دستگاه 
تمامی  در  قبولی  قابل  همخوانی  آن‌ها  کردند.  مقایسه  آزمایشگاهی 
موارد به‌جز بررسی پدیده‌ی خوشه‌ای شدن ذرات3، میان نتایج عددی 
و تجربی خود مشاهده کردند. تقی‌پور و همکاران ]10[ هیدرودینامیک 
یک رآکتور بستر سیال را به صورت تجربی و عددی مورد مطالعه قرار 
انرژی  تئوری  به‌کارگیری  با  را  سیالی4  دو  اویلری  مدل  آن‌ها  دادند. 
جنبشی جریان دانه‌ای5 برای مدل‌سازی جریان گاز-جامد به‌کار بردند 
و افت فشار، کسر حجمی فاز جامد و ارتفاع بستر را در سرعت‌های 
نتایج  کردند.  بررسی  مختلف  درگ  مدل‌های  کمک  به  گاز  مختلف 
عددی به‌دست آمده تطابق قابل قبولی با داده‌های تجربی نشان داد. 
پس از آن‌ها، اجای و کارنیک6 ]11[ با دیدگاه اویلری-اویلری و مدل 
دانه‌ای  جریان  جنبشی  انرژی  تئوری  به‌کارگیری  با  و  سیالی7  چند 
در تعیین نیرو‌های ویسکوز، تنش و فشار ذرات، به مطالعه‌ی عددی 
پرداختند.  استوانه‌ای  سیال  بستر  یک  هیدرودینامیکی  خصوصیات 
آن‌ها حداقل سرعت شناوری، افت فشار، ارتفاع و کسر حجمی بستر را 

با شبیه‌سازی عددی دو‌بعدی از بستر مورد بررسی قرار دادند.
یک  هیدرودینامیکی  بررسی  به   ]12[ همکاران  و  مصطفی‌زاده 
و  پرداختند  اویلری-اویلری  دیدگاه  با  سیال  بستر  استوانه‌ای  رایزر8 
کسر  و  جدایش  بر  را  رایزر  شیب  زاویه  و  بازگردانی9  ضریب  اثرات 

1  Wachem
2  Power spectral density
3  Clustering
4  Two-Fluid-Model (TFM)
5  Kinetic Theory of Granular Flow (KTGF)
6  Ajay and Karnik
7  Multi-Fluid-Model (MFM)
8  Riser
9  Restitution coefficient

حجمی ذرات بستر مورد بررسی قرار دادند و نتایج عددی خود را با 
نتایج تجربی موجود مقایسه کردند. بکشی10 و همکاران ]13[ ضمن 
بررسی دو مدل درگ مختلف گیداسپا11 ]14[ و سایملال و اوبراین12 
بخصوص  و  مرزی  شروط  تأثیرات  سیالی،  دو  عددی  مدل  در   ]15[
ضریب انعکاس13 را که انتقال مومنتوم مماسی از ذرات به دیواره را 
نشان می‌دهد، بر هیدرودینامیک یک بستر سیال استوانه‌ای به صورت 
آزمایش‌های  نتایج  با  را  عددی  نتایج  آن‌ها  کردند.  مطالعه  سه‌بعدی 
خود اعتبار‌سنجی کردند. پرماتاساری14 و همکاران ]16[، نخست رفتار 
شناوری جریان گاز-جامد غیر واکنش‌پذیر را در یک محفظه‌ی احتراق 
با روش سرعت‌سنجی تصویر ذره مورد آزمایش  بستر سیالی حبابی 
قرار دادند. پس از آن، نتایج آزمایش‌های خود را با استفاده از مدل 
محاسباتی اویلری-اویلری و تئوری انرژی جنبشی جریان دانه‌ای برای 
آن‌ها  دادند.  قرار  بررسی  مورد  مجدداً  جامد،  ذرات  تنش  محاسبه‌ی 
رابطه‌ی ضریب درگ را با در نظر گرفتن پدیده‌ی خوشه‌ای شدن ذرات 
در مدل محاسباتی خود اصلاح کردند. چن15 و همکاران ]17[ با توجه 
به اهمیت تشکیل و حرکت حباب‌های گاز در طراحی بستر سیال‌های 
حبابی، دینامیک و سایز حباب‌های تشکیل شده در یک بستر سیال 
حبابی را به روش عددی المان گسسته16 و دیدگاه اویلری-لاگرانژی 
بررسی کردند. آن‌ها نشان دادند که حباب‌های کوچک در پایین بستر 
و حباب‌های بزرگ در بالای بستر وجود دارند و سایز حباب‌ها در هر 
ارتفاع تابع عدد رینولدز و نسبت ارتفاع بدون بعد است. اوسترمیر17 و 
همکاران ]18[ در بررسی هیدرودینامیکی یک بستر سیال گاز-جامد 
چگال، سایز و ضریب شکل ذرات جامد، شرط مرزی ضریب انعکاس 
ذرات در دیواره و قطر نازل هوای ورودی را با مدل عددی چند سیالی 
پارامترهای  که  داد  نشان  نتایج  کردند.  بررسی  بعدی  به صورت سه 
فوق خصوصاً در بستر سیال‌های حاوی ذرات غیرکروی و هندسه‌های 
ورودی پیچیده تأثیرگذارند و انتخاب پارامترهای درست حائز اهمیت 

است.
برای  جدید  عددی  مدل  یک   ]19[ کوهی‌کمالی  و  مهدی‌زاد 

10  Bakshi
11  Gidaspow
12  Syamlal and O’Brien
13  Specularity
14  Permatasari
15  Chen
16  Discrete Element Method (DEM)
17  Ostermeier
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ارائه  استوانه‌ای  سیال  بستر  یک  در  شناوری  سرعت  حداقل  بررسی 
دادند. آن‌ها اثرات قطر، چگالی و ضریب شکل ذرات جامد بر حداقل 
سرعت شناوری را به روش آزمایشگاهی و عددی بررسی کردند. در 
برای  اویلری-لاگرانژی  دیدگاه  با  گسسته1  فاز  روش  تحقیق  این 
شبیه‌سازی عددی بستر سیال و تعیین نیروهای درگ به‌کار برده شد.

سیال  بستر  کاربردهای  از  بسیاری  گردید  اشاره  که  همانطور 
مکانیزم  بررسی  و  اندازه‌گیری  بنابراین  است.  حرارت  انتقال  شامل 
انتقال حرارت و توزیع دما در بستر دارای اهمیت است. به این منظور 
برخی از مدل‌های تجربی و شبه‌تجربی مانند مدل فیلم، تئوری بسته 
امولسیون، مدل تک ذره‌ای و مدل جابجایی گاز که عموماً بر مکانیزم 
انتقال  ضریب  تخمین  برای  متمرکزند  جامد  ذرات  و  گاز  جابجایی 
حرارت بین بستر و سطوح پیشنهاد گردید ]4 و 20[. همچنین برخی 
مدل‌های تجربی برای تعیین ضریب انتقال حرارت بین فازی توسط 
برخی محققان از جمله گلپرین و اینستین2 ]21[، کانی و لونسپیل3 
با توجه به محدودیت‌های روش‌های  ارائه گردید.  ]3[ و گان4 ]22[ 
تجربی و آزمایشگاهی فوق، محققان در سال‌های اخیر برای بررسی 
فرآیند انتقال حرارت و توزیع دما در بستر روش‌های دینامیک سیالات 

محاسباتی را در پژوهش‌های خود به‌کار بردند.
گومز5 و همکاران ]23[ با انجام مدل‌سازی دو و سه ‌بعدی از یک 
دانه‌ای  دمای  روش  با  مستطیلی،  مکعب  محفظه‌ی  در  سیال  بستر 
دو سیالی، گرمای انتقال یافته بین دیواره‌ی گرم شده و ذرات جامد 
قرار  را مورد مطالعه  فازی گاز-ذرات  بین  انتقال حرارت  و همچنین 
دادند. آن‌ها نشان دادند که دنباله‌ی حباب‌های ایجاد شده در بستر، 
انتقال  نرخ  نتیجه  در  و  گرمایی  پخش  و  اختلاط  در  به‌سزایی  نقش 
حرارت ایفا می‌کند. حمزه‌ای و رحیم‌زاده ]24[، اثر دما و سرعت هوای 
ورودی و اندازه ذرات را بر افت فشار و کسر حجمی حباب‌های بستر 
به صورت تجربی و عددی با مدل چند سیالی در یک رآکتور بدون 
واکنش مطالعه کردند. نتایج نشان داد که برای ذرات کوچک‌تر ارتفاع 
انتقال حرارت، دمای  افزایش سطح  افزایش می‌یابد و به دلیل  بستر 
تأثیر   ]25[ همکاران  و  چانگ6  می‌یابد.  افزایش  بیشتر  جامد  ذرات 

1  Discrete Phase Method (DPM)
2  Gelperin and Einstein
3  Kunii and Levenspiel
4  Gunn
5  Gomes
6  Chang

اندازه ذرات و سرعت گاز را بر انتقال حرارت بین فازی گاز-ذره و ذره-
ذره با دیدگاه اویلری-اویلری و مدل چند سیالی شبیه‌سازی کردند و 
فاز‌های گاز و جامد ترم غالب  انتقال حرارت بین  نتیجه گرفتند که 
است. عبدالمطلب7 و همکاران ]26[ انتقال حرارت از دیواره به بستر 
و همچنین خصوصیات هیدرودینامیکی را در یک رآکتور بستر سیال 
مخروطی به روش عددی دو سیالی بررسی کردند و نتیجه گرفتند که 
ضریب انتقال حرارت و افت فشار با افزایش سرعت گاز افزایش می‌یابد. 
افت فشار، میزان  از جمله  نتایج عددی بدست آمده  آن‌ها همچنین 
انبساط بستر و ضریب انتقال حرارت را با داده‌های آزمایشگاهی خود 
مقایسه کردند. هو8 و همکاران ]27[ اثرات سایز و خصوصیات ذرات 
جامد و همچنین نحوه‌ی قرارگیری یک دسته لوله در بستر را بر توزیع 
دما، جریان گاز-جامد و مکانیزم انتقال حرارت با روش عددی المان 
گسسته و دیدگاه اویلری-لاگرانژی بررسی کردند. نتایج آن‌ها نشان 
بین  انتقال حرارت هدایت  ریز و چسبنده  بسیار  برای ذرات  داد که 
انتقال حرارت جابجایی مکانیزم  بزرگتر  برای ذرات  لوله‌ها و  بستر و 
غالب است و سرعت گاز و خواص فیزیکی و شیمیایی ذرات در قطر 
و  اوسترمیر  است.  تأثیرگذار  دما  و  ذرات  سرعت  یکنواختی  بر  ثابت 
همکاران ]28[ انتقال حرارت بین یک لوله افقی و بستر حبابی را به 
دو روش عددی و تجربی مورد مطالعه قرار دادند. در این تحقیق اثرات 
متقابل فازها، الگوی جریان پیرامون لوله‌ی غوطه‌ور در بستر و ضریب 
انتقال حرارت بین مواد جامد و سطوح در حل عددی بررسی و با نتایج 

تجربی مقایسه شد.
انتقال  نرخ  و  یکنواخت  دمای  توزیع  گردید،  اشاره  که  همانطور 
سیال شدیداً  بستر  رآکتورهای  اساسی  مزایای  عنوان  به  بالا  حرارت 
وابسته  می‌افتد  اتفاق  بستر  در  که  هیدرودینامیکی  فرآیندهای  به 
است. از این رو، در تحقیق حاضر حداقل سرعت شناوری، افت فشار و 
ارتفاع بستر به عنوان سه پارامتر مهم که مستقیماً در طراحی بهینه‌ی 
بستر سیال‌ها مؤثرند به صورت آزمایشگاهی، تجربی و عددی بررسی 
می‌شود. به این منظور، روش اویلری دو سیالی به همراه تئوری انرژی 
جنبشی جریان دانه‌ای و دو مدل درگ مختلف گیداسپا و سایملال-

اوبراین برای مدل‌سازی رآکتور بستر سیال گاز-جامد استوانه‌ای به‌کار 
گرفته می‌شود. با توجه به کاربرد فراوان بستر سیال‌ها در فرآیندهای 
شامل انتقال حرارت، افزایش نرخ انتقال حرارت در بستر از چالش‌های 

7  Abdelmotalib
8  Hou
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از  پس  تحقیق  این  در  دلیل  همین  به  است.  صنعت  در  رو  پیش 
مدل‌سازی و بررسی هیدرودینامیکی پارامترهای مهم، اثر خصوصیات 
ذرات جامد از جمله چگالی و ضریب پخشندگی گرمایی بر نرخ انتقال 
حرارت جابجایی ذرات و انتقال حرارت هدایت ذره-ذره در یک بستر 
سیال حبابی مورد بررسی قرار می‌گیرد. پس از آن، به منظور بررسی 
مزیت کاربرد رآکتورهای بستر سیال در صنایع، ارتفاع مورد نیاز برای 
رسیدن به دمای مطلوب و توزیع دما در یک رآکتور بستر سیال گاز-

جامد حبابی و یک کانال ساده‌ی دما ثابت در شرایط یکسان و تنها با 
حذف ذرات جامد از محفظه مقایسه می‌گردد.

بررسی  در  آزمایشگاهی  روش  و  تجهیزات   -2
هیدرودینامیکی

2-1- دستگاه آزمایش
شکل 1 دستگاه بستر سیال H692 تولید شرکت هیلتون1 موجود 
این  می‌دهد.  نشان  را  گیلان  دانشگاه  حرارت  انتقال  آزمایشگاه  در 
دستگاه از یک محفظه‌ی استوانه‌ای شفاف از جنس شیشه مستحکم 
بستر  ورودی  در  است.  شده  ساخته  میلی‌متر   105 داخلی  قطر  به 
محفظه‌ی توزیع کننده‌ی هوا به منظور قرارگیری ذرات بستر، بهبود 
کیفیت شناوری، توزیع یکنواخت جریان گاز و کاهش افت فشار در 
صفحه‌ی  یک  توسط  محفظه  انتهایی  بخش  است.  گرفته  قرار  بستر 
پوشانده  ذرات  خروج  از  جلوگیری  برای  فیلتر  عنوان  به  متخلخل 
شده است. محفظه‌ی استوانه‌ای، تنظیم کننده و فیلتر هوای ورودی، 
دبی  کنترل  و  اندازه‌گیری  برای  اوریفیس  و  کنترل  شیر  سنج،  دبی 

1  P.A.HILTON LTD, H692

جریان ورودی، محفظه‌ی توزیع کننده‌ی هوا و مانومتر جهت تعیین 
بررسی  در  نیاز  مورد  تجهیزات  بستر  از  دلخواه  ارتفاع  هر  در  فشار 
هیدرودینامیکی هستند که بر روی یک قاب مستحکم از جنس فولاد 

ضد زنگ مطابق شکل جانمایی شده‌اند.

2-2- مشخصات ذرات بستر
در این آزمایش 1/3 کیلوگرم از ذرات آلومینا با قطر تقریبی 177 
میکرومتر و ارتفاع اولیه 70 میلی‌متر برای بستر ثابت به عنوان ذرات 
بستر در نظر گرفته شده است. از آنجایی‌که اندازه و شکل ذرات نقش 
مهمی در تعیین خصوصیات شناوری ذرات جامد دارند، معمولاً ذرات 
بستر در صنعت بر اساس اندازه و چگالی مطابق گروه‌بندی گلدارت2 
]29[ طبقه‌بندی می‌شوند. بر این اساس پودر آلومینا با چگالی حدود 
3770 کیلوگرم بر مترمکعب و قطر لحاظ شده در گروه B گلدارت 
قرار می‌گیرد. ذرات این گروه به سبب قابلیت شناوری آسان و تشکیل 
سریع حباب‌های گازی از پرکاربردترین پودر‌ها در کاربرد‌های صنعتی 

بستر سیال می‌باشند.

2-3- روش انجام آزمایش
در این آزمایش هوا با دبی حجمی 1/2 لیتر بر ثانیه و دمای20 
درجه سلسیوس به بستر تزریق می‌شود. پس از گذشت زمان کافی 
بین  فشار  )اختلاف  بستر  در  فشار  افت  فاز‌ها  مناسب  اختلاط  برای 
پایین‌ترین و بالاترین نقطه‌ی محفظه( و همچنین ارتفاع بستر پس از 
انبساط یادداشت می‌گردد. سپس جریان هوای ورودی به کمک دبی 
هر  در  و  داده می‌شود  کاهش  مرحله  به  مرحله  کنترل  و شیر  سنج 
با ترسیم  به دقت گزارش می‌شوند.  بررسی  پارامتر‌های مورد  مرحله 
کمک  به  ورودی  هوای  سرعت  حسب  بر   ) p∆ ( فشار  افت  نمودار 
داده‌های آزمایشگاهی مشخص است که از نقطه‌ای به بعد با افزایش 
سرعت گاز افت فشار در بستر تغییر نمی‌یابد و نیروی درگ و نیروهای 
گرانش و شناوری مطابق رابطه )1( به تعادل می‌رسند ]3[. در این 
برای  نیاز  مورد  سرعت  حداقل  بیانگر  گاز  ظاهری  سرعت  وضعیت 

شناوری است.

2  Geldart
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 دانشگاه گیلان در آزمایشگاه H692سیال دستگاه بستر  .1 شکل

Fig. 1. Fluidized bed unit (H692) available in the laboratory of the University of Guilan 
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) mfU جدول 1. برخی روابط موجود برای محاسبه‌ی حداقل سرعت شناوری )
Table 1. Some of the existing correlations to calculate the minimum fluidization velocity (Umf(

 به منظور بررسی صحت نتایج آزمایش، کلیه‌ی مراحل مجدداً با 
در نظر گرفتن روند افزایشی برای جریان حجمی هوا تکرار و نتایج با 
مرحله‌ی قبل مقایسه می‌شود. در نهایت نتایج مورد نظر پس از تکرار 
چند باره‌ی هر آزمایش و در نظر گرفتن مقادیر متوسط به عنوان نتایج 
آزمایش گزارش می‌شوند. علاوه بر این، با مقایسه‌ی نتایج آزمایشگاهی 
مطابق  شناوری  حداقل سرعت  تعیین  برای  موجود  تجربی  روابط  با 
 

pd جدول 1، نتایج به‌دست آمده اعتبارسنجی می‌شود. در این روابط 
Ar عدد ارشمیدس است. نشانگر  قطر ذره و

3- روش عددی اتخاذ شده

برای  اویلری-اویلری  با دیدگاه  در تحقیق حاضر مدل دو سیالی 
شبیه‌سازی عددی بستر سیال با مشخصات ذکر شده در بخش قبل 
به‌کار رفته است. در این روش گاز به عنوان فاز اول و ذرات به عنوان 
فاز دوم به صورت فازهای پیوسته در نظر گرفته می‌شوند و معادلات 
حل  جداگانه  صورت  به  فاز  هر  برای  انرژی  و  مومنتوم  جرم،  بقای 
می‌شود. در این روش از تئوری انرژی جنبشی جریان دانه‌ای برای فاز 
جامد بهره گرفته می‌شود. با استفاده از تئوری انرژی جنبشی جریان 
دانه‌ای، نیرو‌های ویسکوز، تنش و فشار ذرات و فرکانس برخورد بین 

مربع حرکات  میانگین  با  دانه‌ای که  از دمای  تابعی  به صورت  ذرات 
تصادفی ذرات متناسب است؛ محاسبه می‌شوند. در‌واقع در این روش 
نیروی درگ و اصطکاکی و برخورد ذرات به صورت ترم‌های اثر متقابل 

بین فازی به معادلات حاکم کوپل می‌شوند ]2 و 35[.

3-1- معادلات حاکم
معادلات پیوستگی گاز و فاز جامد در این روش به ترتیب مطابق 

رابطه‌های )2( و )3( نوشته می‌شوند..123456

فاز جامد است که در  و  ترتیب کسر حجمی گاز  به   sε و   gε

رابطه‌ )4( صدق می‌کنند ]36[.

1 Wen and Yu
2 Leva
3 Bena
4  Saxena and Vogel
5 Todes
6  Davies and Richardson
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 (mfUشناوری )ی حداقل سرعت برخی روابط موجود برای محاسبه .1جدول 

)mfUSome of the existing correlations to calculate the minimum fluidization velocity (Table 1.  
 ی تجربی رابطه نام محقق 
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 خواص فیزیکی و گرمایی گاز و ذرات جامد  .2جدول  

Table 2. Physical and thermal properties of gas and solid particles 
 چگالی ماده

 (3kg / m ) 
 ظرفیت گرمایی ویژه 

 (J / kg.K ) 
ضریب هدایت گرمایی 

(W / m.K ) 
 ضریب پخشندگی گرمایی

610×  (2m / s) 
 8/20 0257/0 86/1006 225/1 هوا

 24/1 5/3 750 3770 سرامیک  
 2/7 24 890 3770 آلومینا

 3/1 1/3 870 2700 سنگ مرمر 
 5/53 130 900 2700 آلیاژ آلومینیوم

 

 

 

 
1 Wen and Yu 
2 Leva 
3 Bena 
4 Saxena and Vogel 
5 Todes  
6 Davies and Richardson 
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معادلات بقای مومنتوم گاز و فاز جامد مطابق رابطه‌های )5( و )6( 
نوشته می‌شود ]36[.

معادله‌ی  ترم‌های موجود در  از مهم‌ترین  نیروی گرانش و درگ 
مومنتوم است. کاربرد مدل‌های درگ مختلف شدیداً بر میزان انبساط 
بستر و غلظت ذرات در فاز چگال از بستر و در نتیجه بر رفتار جریان 
 β ترم  مومنتوم،  بقای  معادلات  در  می‌باشد.  تأثیر‌گذار  دانه‌ای  فاز 

ضریب تبادل مومنتوم بین فازی است. مدل‌های مختلف ضریب تبادل 
عدد  و   ) DC ( درگ  ضریب  از  تابعی  صورت  به  گاز-جامد  مومنتوم 

رینولدز نسبی توسط محققان مختلف ارائه شده است که هر یک در 
شرایط خاصی نتایج بهتری به‌دست می‌دهند. در این مقاله دو مدل 
و  سایملال  و   )9( تا   )7( رابطه‌های  مطابق   ]14[ گیداسپا  مختلف 
اوبراین ]15[ مطابق رابطه‌های )10( و )11( برای محاسبات مربوط به 
ضریب درگ و تبادل مومنتوم گاز-جامد در بررسی هیدرودینامیکی 
جریان گاز-جامد به‌کار می‌رود. پس از مقایسه‌ی نتایج عددی حداقل 
سرعت شناوری با نتایج تجربی و آزمایشگاهی، مدل درگ با خطای 

کم‌تر در سایر مراحل شبیه‌سازی به‌کار می‌رود.

تنش- تنسور   τ پارامتر  مومنتوم،  بقای  معادلات  در  همچنین 

کرنش است و به‌صورت رابطه‌های )12( و )13( تعریف می‌گردد ]36[.

 sµ و  بالک  ویسکوزیته‌ی   sλ جامد،  فاز  تنش  تنسور  در 

ویسکوزیته‌ی برشی ذرات جامد است که با تبادل مومنتوم ذرات در 
حین برخورد و حرکت انتقالی تولید می‌گردد.
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ویسکوزیته‌ی بالک جامد، مقاومت ذرات دانه‌ای در برابر انبساط 
رابطه‌ی )14( محاسبه می‌شود  و مطابق  لحاظ می‌کند  را  انقباض  و 

.]37[

o, تابع  ssg sse ضریب بازگردانی برخورد ذرات و  در این رابطه 

توزیع شعاعی می‌باشد که گذار از حالت تراکم‌پذیر )حالتی که کسر 
و  می‌باشد  خود  مجاز  ماکزیمم  حالت  از  کمتر  جامد  ذرات  حجمی 

,maxs sε ε< فاصله‌ی بین ذرات جامد می‌تواند کاهش یابد( با شرط 

مطابق  و  نشان می‌دهد  را   ) ,maxs sε ε= ( ناپذیر  تراکم  به شرایط   ،

رابطه‌ )15( محاسبه می‌شود ]37[.

(، شامل سه بخش وابسته به  sµ ویسکوزیته‌ی برشی ذرات جامد )

برخورد، انرژی جنبشی و اصطکاک می‌باشد.

 )19( تا   )17( روابط  مطابق  برشی  ویسکوزیته  مختلف  ترم‌های 
محاسبه می‌شود ]38[. 

درجه   30 مقدار  به   ψ داخلی  اصطکاک  زاویه  تحقیق  این  در 

انحراف‌دهنده  تنش  تنسور  ثابت  دومین   2DI و  است  شده  تنظیم 

است.
با انرژی جنبشی نوسانی ذرات   ) sΘ دمای دانه‌ای ذرات جامد )

متناسب است و معادله‌ی بقای انرژی نوسانی فاز جامد به‌صورت رابطه‌ 
)20( تعریف می‌گردد ]39[.

توسط  انرژی  تولید   ( ) :s s sP I uτ− + ∇


ترم  رابطه  این  در 

 اتلافات 
sΘγ  انتشار انرژی، ترم 

s skΘ Θ∇ تنسور تنش فاز جامد، ترم 

psφ تبادل انرژی با فاز جامد را نشان می‌دهند. برخورد انرژی و ترم 

sP فشار فاز  همچنین در رابطه‌ی بقای مومنتوم و دمای دانه‌ای، 

ذرات  برخورد  به  مربوط  ترم  و  جنبشی  ترم  یک  از  که  است  جامد 
تشکیل شده است و مطابق رابطه‌ )21( نوشته می‌شود ]40[.

معادلات بقای انرژی فاز گاز و فاز جامد به ترتیب مطابق رابطه‌های 
)22( و )23( تعریف می‌شود ]41[.
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i p ,i i
T

H c dT= ∫  آنتالپی گاز و جامد )
sH gH و  در این رابطه به ترتیب 

α ضریب تبادل گرمای بین فازی را نشان می‌دهند. ( و 

α( مطابق رابطه‌  ضریب تبادل گرمای بین فاز گازی و فاز جامد )

)24( تعریف می‌شود ]24 و 26[.

از  استفاده  با  گاز-جامد،  برای جریان  نوسلت  رابطه عدد  این  در 
رابطه‌ی )25( تعریف می‌شود ]42[. 

در این روش ضریب هدایت گرمایی ذرات دانه‌ای با توجه به برخورد 
و نحوه‌ی آرایش آن‌ها در بستر سیال‌ها با خاصیت هدایت گرمایی ماده 
جامد متفاوت است. به همین دلیل ضرایب هدایت گرمایی توده‌ای فاز 
گازی و جامد به صورت تابعی از کسر حجمی و خواص گرمایی گاز و 
ماده جامد مطابق روابط ارائه شده توسط گیداسپا و سایملال ]43[ و 
کویپرز1 و همکاران ]44[ به معادلات حاکم بر مسئله کوپل می‌شوند.

1  Kuipers

 pmk gask ضریب هدایت گرمایی ماده‌ی گازی،  این روابط  در 

cylk ضریب گرمایی مؤثر یک  ضریب هدایت گرمایی ماده‌ی جامد و 

سیلندر که شامل یک ذره و گاز باشد را نشان می‌دهند.

3-2- هندسه‌ی حاکم بر مسئله و شرایط مرزی آن
در این تحقیق یک رآکتور بستر سیال استوانه‌ای با قطر داخلی 
آزمایشگاهی  دستگاه  مطابق  میلی‌متر   220 ارتفاع  و  میلی‌متر   105
شکل 1 شبیه‌سازی شده است. در این رآکتور ذرات بستر در بخش 
پایینی محفظه توسط هوای ورودی شناور می‌شوند. خواص فیزیکی 
هوا و ذرات جامد به‌کار رفته در روند حل عددی، مطابق جدول 2 در 

نظر گرفته شده است.

شرط مرزی ورودی هوا سرعت ثابت در نظر گرفته شده در حالی‌که 
رآکتور  در خروجی  نمی‌گردد.  تزریق  ورودی  از  جامدی  ذره‌ی  هیچ 
شرط مرزی فشار خروجی ثابت اعمال شده است. در بررسی فرآیند 
انتقال حرارت در بستر شرط مرزی دیواره‌ی دما ثابت در 100 درجه‌ی 
سلسیوس لحاظ شده است. برای جریان گاز در تماس با دیواره شرط 
عدم لغزش در نظر گرفته شده است در حالی‌که ذرات جامد می‌توانند 
بازگردانی ذره-دیواره  انعکاس و  بلغزند. ضریب  بر روی سطوح دیوار 
مطابق شرط مرزی پیشنهادی جانسون و جکسون2 ]45[ برای رژیم 
حبابی مورد بررسی در این مقاله به ترتیب 0/4 و 0/97 در نظر گرفته 
شده است. مدل آشفتگی بستر سیال در جریان آشفته با توجه به مدل 
کی-اپسیلون  و 46-47[   27[ مراجع  در  موجود  مقالات  پیشنهادی 
استاندارد3 برگزیده شده است. به منظور مدل‌سازی جریان آشفته در 
کانال ساده، مدل‌های توربولانسی مختلف از جمله مدل کی-اپسیلون 

2  Johnson and Jackson
3  k-ε standard
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و  اسپالارت-آلماراس3  مدل  تحقق‌پذیر2،  استاندارد،  آر-ان-جی1، 
همچنین مدل اغتشاشی کی-امگا انتقال تنش برشی4 ساده و اصلاح 
آنکه عدد رینولدز  به  با توجه  بررسی گردید.  پایین5  شده‌ی رینولدز 
در این مقاله اندکی بالاتر از رینولدز بحرانی است، روش‌های رینولدز 
پایین مانند اسپالارت-آلماراس و کی-امگا انتقال تنش برشی/رینولدز 
)همچون  بالا  رینولدز  روش‌های  به  نسبت  بهتری  جواب‌های  پایین 
کی-اپسیلون استاندارد( در مقایسه با روش تئوری به‌دست می‌دهند. 
از این رو روش کی-امگا انتقال تنش برشی/رینولدز پایین به عنوان 
مدل آشفتگی در کانال ساده برگزیده شد. جدول 3 شروط مرزی و 

اولیه‌ی حاکم بر مسئله را به صورت خلاصه نشان می‌دهد.67

1  ReNormalization Group (RNG)
2  Realizable 
3  Spalart-Allmaras
4  Shear Stress Transport k-ω (SST)
5  k-ω (SST), Low-Reynolds Corrections
6  Turbulent Intensity
7  Length Scale

3-3- روند حل عددی و شبکه‌ی محاسباتی
انسیس  نرم‌افزار  کمک  به  تحقیق  این  در  عددی  شبیه‌سازی 
فلوئنت8 و مدل دوسیالی همراه با تئوری انرژی جنبشی جریان دانه‌ای 
به صورت گذرا و با در نظر گرفتن گام زمانی 0/0002 ثانیه و معیار 
همگرایی 3-10 انجام شده است. در حل عددی از شبکه‌ی محاسباتی 
با تعداد 18000 سلول برای نیمی از محفظه با توجه به تقارن محوری 
استفاده شده است. به منظور اثبات استقلال از شبکه‌ی محاسباتی در 
مشخصات  که  گردید  امتحان  مختلف  شبکه‌ی  چندین  پژوهش  این 
تعدادی از آن‌ها در جدول 4 به اختصار ارائه شده است. برای هر یک 
از این شبکه‌ها، مسئله‌ی مورد نظر با فرض دیواره‌ی عایق، دمای 20 
درجه‌ی سلسیوس برای هوا و ذرات آلومینا با قطر 177 میکرومتر به 
کمک مدل درگ گیداسپا حل شد و نتایج حداقل سرعت شناوری با 
نتایج گزارش شده در جدول 4،  به  با توجه  یکدیگر مقایسه گردید. 
اختلاف مقادیر گزارش شده برای شبکه‌های سوم و چهارم ناچیز است. 
از این رو شبکه‌ی سوم با تعداد 18000 سلول برای کاهش هزینه‌های 

محاسباتی در سایر مراحل مدل‌سازی مورد استفاده قرار گرفت.

4- نتایج و بحث

4-1-بررسی هیدرودینامیک یک رآکتور بستر سیال گاز-
جامد

دمای  توزیع  همچون  مزایایی  دلیل  به  سیال  بستر  رآکتور‌های 
وابسته  که  فازها  مناسب  اختلاط  و  حرارت  انتقال  نرخ  یکنواخت، 
شامل  فرآیند‌های  در  است؛  جریان  پیچیده‌ی  هیدرودینامیک  به 
پارامترهای  مطالعه‌ی  نتیجه،  در  دارند.  کاربرد  بسیار  حرارت  انتقال 

8  ANSYS Fluent 16.0

جدول 2: خواص فیزیکی و گرمایی گاز و ذرات جامد
Table 2. Physical and thermal properties of gas and solid particles
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 خواص فیزیکی و گرمایی گاز و ذرات جامد  .2جدول  

Table 2. Physical and thermal properties of gas and solid particles 
 چگالی ماده

 (3kg / m ) 
 ظرفیت گرمایی ویژه 

 (J / kg.K ) 
ضریب هدایت گرمایی 

(W / m.K ) 
 ضریب پخشندگی گرمایی

610×  (2m / s) 
 8/20 0257/0 86/1006 225/1 هوا

 24/1 5/3 750 3770 سرامیک  
 2/7 24 890 3770 آلومینا

 3/1 1/3 870 2700 سنگ مرمر 
 5/53 130 900 2700 آلیاژ آلومینیوم

 

 

 

 
1 Wen and Yu 
2 Leva 
3 Bena 
4 Saxena and Vogel 
5 Todes  
6 Davies and Richardson 

جدول 3: پارامتر‌های مهم، شروط مرزی و اولیه‌ی مسئله
 Table 3. Important parameters, boundary and initial

conditions
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 ی مسئلههای مهم، شروط مرزی و اولیهپارامتر .3جدول 

Table 3. Important parameters, boundary and initial conditions 

 
 مقدار  پارامتر

   20 °C ( Tی ذرات و هوا ) دمای اولیه
 C100°  (WTدمای دیواره ) 
 9/0 ( sseذره ) -ضریب بازگردانی ذره
 97/0 ( sweدیواره ) -ضریب بازگردانی ذره

 4/0 (ضریب انعکاس ) 
 57/0 (sی فاز جامد ) حجمی اولیهکسر 

 63/0 (maxs,حداکثر کسر حجمی جامد ) 
  70 mm (mfhارتفاع اولیه بستر ثابت ) 

98/5%  6 شدت آشفتگی  
 mm  35/7 7  مقیاس طولی اغتشاش

 
 
 
 
 
 

 بررسی استقلال از شبکه در حل عددی  .4جدول 
Table 4. Grid independence study in numerical simulation 

mحداقل سرعت شناوری ) تعداد صفحات تعداد سلول  / s) 
10000 20250 059/0 
14000 28306 053/0 
18000 36360 05/0 
22000 44455 049/0 

 

   های آزمایشگاهی، عددی و روابط تجربیتخمین حداقل سرعت شناوری به روش .5جدول 

Table 5. Estimation of the minimum fluidization velocity by experimental and numerical methods and 
empirical correlations 

 
 (m/sحداقل سرعت شناوری ) روش 

 058/0 آزمایش 
 05/0 [14]حل عددی مدل درگ گیداسپا 

 069/0 [15] اوبراین -حل عددی مدل درگ سایملال 
 045/0 [30]رابطه ون و یوو  

 042/0 [6]رابطه بنا  
 071/0 [32]رابطه ساکسنا و وگل 

 042/0 [33]و همکاران  تودسرابطه 
 05/0 [34]رابطه دیویس و ریچاردسون 
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بهینه‌ی  عملکرد  و  طراحی  به  دست‌یابی  منظور  به  هیدرودینامیکی 
این رآکتورها ضروری است. از این رو، تعیین حداقل سرعت شناوری 
به منظور تشخیص مرز سیالیت بستر و بررسی سایر رژیم‌های جریان 
گاز-جامد و همچنین تخمین ارتفاع بستر به منظور طراحی درست 
بستر سیال و جلوگیری از متحمل شدن هزینه‌های اضافی وابسته به 
افزایش ارتفاع محفظه‌ی رآکتور و یا نصب جداکننده‌ی سیکلونی در 

انتهای رآکتور ضروری است.

4-1-1-بررسی حداقل سرعت شناوری
پس از انجام آزمایش به روش ذکر شده در بخش3-2، افت فشار 
متناظر با هر سرعت ورودی اندازه‌گیری و یادداشت گردید. علاوه بر 
این، مسئله به صورت عددی و با مدل عددی بحث شده شبیه‌سازی 
گردید. شکل 2 نتایج آزمایش‌های انجام شده، تعادل نیرویی و نتایج 
عددی به دست آمده با دو مدل درگ مختلف گیداسپا و سایملال-

تقریبی  و جرم  با قطر 177 میکرومتر  آلومینا  برای ذرات  را  اوبراین 
1/3 کیلوگرم به صورت نمودار افت فشار بر حسب سرعت گاز ورودی 

نشان می‌دهد.

با توجه به تعریف، حداقل سرعت شناوری در محلی اتفاق می‌افتد 
که رفتار افت فشار در بستر تغییر کرده و تقریباً ثابت می‌شود. در واقع 
از این نقطه به بعد افت فشار همانند فشار استاتیکی مایعات تابعی از 
ارتفاع بستر می‌شود. در سرعت‌های بالاتر از حداقل شناوری با توجه 
ترکیدن  و  بالا  سمت  به  حباب‌ها  حرکت  و  حبابی  رژیم  تشکیل  به 
حباب‌ها در انتهای بستر، ارتفاع بستر دچار نوساناتی شده و در نتیجه 
افت فشار نیز نوساناتی را نشان می‌دهد. مقادیر گزارش شده در این 
محدوده از نمودار، متوسط افت فشار به‌دست آمده در حل عددی و 
روش آزمایشگاهی است. با توجه به رابطه‌ )1( و وزن ذرات بستر، افت 
فشار در شروع شناوری و رژیم حبابی بستر در مقدار تقریبی 1472 
پاسکال معادل 150 میلی‌متر آب ثابت می‌شود که نتایج حل عددی 
نیز با این مقدار مطابقت دارد. تفاوت میان نتایج آزمایش و حل تئوری 
و عددی به دلیل خطاهای وسایل اندازه‌گیری و همچنین چسبیدن 
بخشی از ذرات بستر به دیواره یا محفظه‌ی توزیع کننده است که از 
وزن ذرات بستر می‌کاهد. جدول 5 نتایج حداقل سرعت شناوری به 
دست آمده با آزمایش، حل عددی و همچنین برخی از روابط تجربی 
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 ر افت فشار بر حسب سرعت گاز ورودیتخمین حداقل سرعت شناوری با رسم نمودا .2شکل 
Fig. 2. Estimation of the minimum fluidization velocity by plotting the pressure drop versus inlet gas velocity 

 
 
 
 

 
 حبابی بستر دمای توزیع بر جامد ذرات چگالی و گرمایی پخشندگی ضریب اثر بررسی .3 شکل

Fig. 3. Effects of solid particles thermal diffusivity and density on temperature distribution of a bubbling 
fluidized bed 

Fig. 2. Estimation of the minimum fluidization velocity by plotting the pressure drop versus inlet gas velocity
شکل 2: تخمین حداقل سرعت شناوری با رسم نمودار افت فشار بر حسب سرعت گاز ورودی

جدول 4: بررسی استقلال از شبکه در حل عددی
Table 4. Grid independence study in numerical simula-

tion
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Table 3. Important parameters, boundary and initial conditions 

 
 مقدار  پارامتر

   20 °C ( Tی ذرات و هوا ) دمای اولیه
 C100°  (WTدمای دیواره ) 
 9/0 ( sseذره ) -ضریب بازگردانی ذره
 97/0 ( sweدیواره ) -ضریب بازگردانی ذره

 4/0 (ضریب انعکاس ) 
 57/0 (sی فاز جامد ) حجمی اولیهکسر 

 63/0 (maxs,حداکثر کسر حجمی جامد ) 
  70 mm (mfhارتفاع اولیه بستر ثابت ) 

98/5%  6 شدت آشفتگی  
 mm  35/7 7  مقیاس طولی اغتشاش

 
 
 
 
 
 

 بررسی استقلال از شبکه در حل عددی  .4جدول 
Table 4. Grid independence study in numerical simulation 

mحداقل سرعت شناوری ) تعداد صفحات تعداد سلول  / s) 
10000 20250 059/0 
14000 28306 053/0 
18000 36360 05/0 
22000 44455 049/0 

 

   های آزمایشگاهی، عددی و روابط تجربیتخمین حداقل سرعت شناوری به روش .5جدول 

Table 5. Estimation of the minimum fluidization velocity by experimental and numerical methods and 
empirical correlations 

 
 (m/sحداقل سرعت شناوری ) روش 

 058/0 آزمایش 
 05/0 [14]حل عددی مدل درگ گیداسپا 

 069/0 [15] اوبراین -حل عددی مدل درگ سایملال 
 045/0 [30]رابطه ون و یوو  

 042/0 [6]رابطه بنا  
 071/0 [32]رابطه ساکسنا و وگل 

 042/0 [33]و همکاران  تودسرابطه 
 05/0 [34]رابطه دیویس و ریچاردسون 
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موجود در جدول 1 را نشان می‌دهد. با توجه به نتایج ارائه شده در این 
جدول، حل عددی با مدل درگ گیداسپا ]14[ از دقت مناسب‌تری 

برخوردار است.

4-1-2-بررسی ارتفاع بستر 
برای ذرات گروه B گلدارت، رژیم حبابی بلافاصله بعد از حداقل 
بستر  پایین  از  حباب‌هایی  رژیم  این  شروع  با  می‌دهد.  رخ  شناوری 
تدریج  به  حباب‌ها  این  می‌یابد.  افزایش  بستر  ارتفاع  و  تشکیل شده 
به یکدیگر می‌پیوندند و با شکل‌گیری حباب‌های بزرگ‌تر با رسیدن 
به بخش بالایی بستر متلاشی می‌شوند. تخمین ارتفاع بستر پس از 
اهمیت  دارای  صنعتی  سیال‌های  بستر  در  حبابی  رژیم  شکل‌گیری 
به  مربوط  هزینه‌های  پذیرفتن  با  سیالی  بستر  رآکتورهای  در  است. 
از  یا نصب جداکننده‌ی سیکلونی  ارتفاع محفظه‌ی رآکتور و  افزایش 
رو،  این  از  می‌شود.  جلوگیری  محفظه  بیرون  به  جامد  ذرات  خروج 

تخمین حداکثر ارتفاع بستر به منظور طراحی بهینه‌ی این رآکتورها 
نظر  از  بستر  وضعیت  و  بستر  ارتفاع  نتایج   6 جدول  است.  ضروری 
تشکیل حباب را به کمک حل عددی با مدل درگ گیداسپا ]14[ و 

روش آزمایشگاهی نشان می‌دهد.

4-2-بررسی انتقال حرارت در یک رآکتور بستر سیال 
گاز-جامد 

این  از  استفاده  بستر سیال،  رآکتورهای  از کاربردهای مهم  یکی 
تکنولوژی در فرآیند خشک کردن ذرات جامد است. استفاده از هوای 
گرم خروجی از یک رآکتور بستر سیال به عنوان عامل خشک کردن 
و یا کاربرد مستقیم خشک‌کن‌های بستر سیالی از جمله کارکرد‌های 
دمای  توزیع  به  دست‌یابی  مورد  دو  هر  در  که  است  تکنولوژی  این 
این‌گونه  به‌کارگیری  اهداف  از  بالاتر  حرارت  انتقال  نرخ  و  یکنواخت 
بستر  در خشک‌کن‌های  معمول  طور  به  می‌شود.  محسوب  رآکتورها 
سیال علاوه بر ذرات جامد مرطوب، برای افزایش نرخ انتقال حرارت 
ذرات جامد بی اثری1 همچون ذرات فلزی، شن، شیشه، آلومینا و غیره 
به محفظه‌ی رآکتور افزوده می‌شود که بدون انتقال جرم بر نرخ انتقال 
حرارت و اختلاط فازها می‌افزایند ]48[. به همین دلیل در این تحقیق 
اثرات چگالی و ضریب پخشندگی گرمایی ذرات جامد بر توزیع دما و 
دمای هوای خروجی یک رآکتور بستر سیال حبابی به عنوان مهمترین 
در  می‌گیرند.  قرار  بررسی  مورد  صنعتی  واحدهای  این  خروجی‌های 
برای  سیال  بستر   رآکتورهای  از  استفاده  مزیت  اثبات  برای  نهایت 
دریافت هوای گرم مورد نیاز در سایر فرآیندها و صنایع و همچنین 
تأکید بر توزیع دمای یکنواخت در بستر سیال‌ها، نتایج به‌دست آمده 
با یک کانال ساده‌ی دما ثابت در شرایط یکسان مقایسه می‌شود. نتایج 

1  Inert particles

جدول 5: تخمین حداقل سرعت شناوری به روش‌های آزمایشگاهی، 
عددی و روابط تجربی 

 Table 5. Estimation of the minimum fluidization velocity
 by experimental and numerical methods and empirical

correlations

2 
 

 

 ی مسئلههای مهم، شروط مرزی و اولیهپارامتر .3جدول 

Table 3. Important parameters, boundary and initial conditions 

 
 مقدار  پارامتر

   20 °C ( Tی ذرات و هوا ) دمای اولیه
 C100°  (WTدمای دیواره ) 
 9/0 ( sseذره ) -ضریب بازگردانی ذره
 97/0 ( sweدیواره ) -ضریب بازگردانی ذره

 4/0 (ضریب انعکاس ) 
 57/0 (sی فاز جامد ) حجمی اولیهکسر 

 63/0 (maxs,حداکثر کسر حجمی جامد ) 
  70 mm (mfhارتفاع اولیه بستر ثابت ) 

98/5%  6 شدت آشفتگی  
 mm  35/7 7  مقیاس طولی اغتشاش

 
 
 
 
 
 

 بررسی استقلال از شبکه در حل عددی  .4جدول 
Table 4. Grid independence study in numerical simulation 

mحداقل سرعت شناوری ) تعداد صفحات تعداد سلول  / s) 
10000 20250 059/0 
14000 28306 053/0 
18000 36360 05/0 
22000 44455 049/0 

 

   های آزمایشگاهی، عددی و روابط تجربیتخمین حداقل سرعت شناوری به روش .5جدول 

Table 5. Estimation of the minimum fluidization velocity by experimental and numerical methods and 
empirical correlations 

 
 (m/sحداقل سرعت شناوری ) روش 

 058/0 آزمایش 
 05/0 [14]حل عددی مدل درگ گیداسپا 

 069/0 [15] اوبراین -حل عددی مدل درگ سایملال 
 045/0 [30]رابطه ون و یوو  

 042/0 [6]رابطه بنا  
 071/0 [32]رابطه ساکسنا و وگل 

 042/0 [33]و همکاران  تودسرابطه 
 05/0 [34]رابطه دیویس و ریچاردسون 

جدول 6: بررسی عددی و آزمایشگاهی ارتفاع بستر و وضعیت بستر از نظر تشکیل حباب 
 Table 6. Numerical and experimental investigation of the bed height and bubble formation in the bed
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Table 6. Numerical and experimental investigation of the bed height and bubble formation in the bed  

 سرعت گاز
(m/s ) 

 وضعیت تشکیل حباب (cmماکزیمم ارتفاع بستر )
 سازیمدل آزمایش  سازیمدل آزمایش 

 بدون تشکیل حباب  بدون تشکیل حباب  2/8 4/8 04/0
 حرکات آرام حباب از پایین بستر  بدون تشکیل حباب  4/8 5/8 052/0
 پایین بستر حرکات آرام حباب از  حرکات آرام حباب از پایین بستر  8/9 5/8 069/0
 رژیم حبابی  حرکات آرام حباب از پایین بستر  10 7/8 084/0
 رژیم حبابی  رژیم حبابی  11 8/9 139/0

 
 
 
 

 درجه سلسیوس در خروجی رآکتور  56بررسی ارتفاع مورد نیاز برای رسیدن به دمای  .7جدول 
Table 7. Investigation of the required height to reach to the temperature of 56 °C at the reactor outlet 

 
 ارتفاع مورد نیاز  واحد مورد بررسی 

 m 9/1 تئوری( روش کانال ساده )
 m 1/2 سازی عددی( ساده )مدلکانال 

 m 22/0 سازی عددی( بستر سیال حبابی )مدل
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این بخش می‌تواند در انتخاب نوع ذرات جامد برای طراحی بهینه و 
افزایش کارآیی مبدل‌های حرارتی بستر سیال بسیار مفید واقع گردد.

4-2-1-بررسی اثر خصوصیات ذرات جامد بر توزیع دما 
در یک بستر سیال حبابی

به این منظور چهار نوع ذره‌ی جامد مختلف با مشخصات ذکر شده 
در جدول 2 و قطر 177 میکرومتر به عنوان ذرات بستر در بستر سیال 
بستر  این  شدند.  بررسی  جداگانه  طور  به  شده،  ذکر  ابعاد  با  حبابی 
سیال‌ها با در نظر گرفتن دمای اولیه‌ی 20 درجه‌ی سلسیوس برای 
هوا و هر بسته از ذرات جامد، دمای دیواره 100 درجه‌ی سلسیوس 
و سرعت هوای ورودی 0/37 متر بر ثانیه که بالاتر از حداقل سرعت 
شناوری تمام ذرات است؛ با مدل عددی دو سیالی شبیه‌سازی گردید. 
برای بررسی اثر پخشندگی گرمایی ذرات بر افزایش دمای هوا، ذرات 
جامد آلومینا و سرامیک با چگالی حدوداً 3770 کیلوگرم بر مترمکعب 
و سپس پودر سنگ مرمر و ذرات آلومینیوم با چگالی یکسان 2700 
کیلوگرم بر مترمکعب و ضرایب پخشندگی گرمایی متفاوت هر یک 
به صورت مجزا مورد مطالعه قرار گرفتند. شکل 3 نتایج توزیع دمای 
نشان  بحث  مورد  جامد  ذرات  از  یک  هر  گرفتن  نظر  در  با  را  بستر 

می‌دهد.

در یک بستر سیال حبابی به دلیل اختلاط مناسب جامد و گاز و 
فعالیت‌های حبابی نرخ انتقال گرمای جابجایی بسیار افزایش می‌یابد 
و همچنین برخورد ذرات با دیواره و گرم شدن آن‌ها به طریق هدایت 
فازی ذره-گاز  بین  انتقال گرمای  و  انتقال گرمای ذره-ذره  و سپس 
منجر به افزایش نرخ انتقال حرارت خصوصاً در بخش اولیه‌ی رآکتور 
بالا است شده و دمای هوا پس  که کسر حجمی ذرات جامد بسیار 
از ورود به محفظه سریعاً افزایش می‌یابد. توزیع دمای یکنواخت ذکر 
شده به عنوان مزیت مهم بستر سیال‌ها در شکل 3 به وضوح مشخص 
است. با توجه به این شکل می‌توان نتیجه گرفت که با افزایش ضریب 
پخشندگی گرمایی مواد با چگالی یکسان، دمای هوا افزایش می‌یابد. 
به‌طوری که بستر با ذرات آلومینا حدود 14 درجه سلسیوس و بستر 
با ذرات آلیاژ آلومینیوم حدود 36 درجه سلسیوس نسبت به ذرات هم 
چگالی خود افزایش دمای بیشتری ایجاد می‌کنند. با مقایسه‌ی دمای 
نتیجه  می‌توان  سرامیک،  و  مرمر  سنگ  پودر  شامل  بستری  در  هوا 
گرفت که ذرات با چگالی و وزن بستر متفاوت و ضریب پخش گرمایی 
تقریباً یکسان توزیع دمای یکسانی در محدوده‌ی رژیم جریان حبابی 

مورد بررسی ایجاد می‌کنند.
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 ر افت فشار بر حسب سرعت گاز ورودیتخمین حداقل سرعت شناوری با رسم نمودا .2شکل 
Fig. 2. Estimation of the minimum fluidization velocity by plotting the pressure drop versus inlet gas velocity 

 
 
 
 

 
 حبابی بستر دمای توزیع بر جامد ذرات چگالی و گرمایی پخشندگی ضریب اثر بررسی .3 شکل

Fig. 3. Effects of solid particles thermal diffusivity and density on temperature distribution of a bubbling 
fluidized bed 

Fig. 3. Effects of solid particles thermal diffusivity and density on temperature distribution of a bubbling fluidized bed
شکل 3. بررسی اثر ضریب پخشندگی گرمایی و چگالی ذرات جامد بر توزیع دمای بستر حبابی
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4-2-2-مقایسه‌ی ارتفاع و توزیع دما در یک بستر سیال 
گاز- جامد حبابی و یک کانال ساده

به منظور اثبات مزیت کاربرد رآکتورهای بستر سیال در صنایع، 
توزیع دما در یک رآکتور بستر سیال گاز-جامد حبابی شامل ذرات 
جامد سرامیک با توزیع دما در یک کانال ساده‌ی دما ثابت در شرایط 
یکسان و تنها با حذف ذرات جامد از محفظه مقایسه گردید. شکل 4 
دمای هوا را در طول رآکتور بستر سیال و کانال ساده نشان می‌دهد. 
سیال  بستر  رآکتور  یک  از  خروجی  هوای  دمای  که  است  مشخص 
حبابی حدوداً 28 درجه سلسیوس بیشتر از دمای هوای خروجی از 
کانال ساده با ارتفاع و سایر شرایط مشابه است؛ که این امر گواهی بر 

نرخ انتقال حرارت بالا در این‌گونه رآکتورها است.

به منظور انجام مقایسه‌ای دقیق و با در نظر گرفتن پارامترهای 
مقایسه‌ی دمای هوای خروجی،  بر  اقتصادی، علاوه  مهم در طراحی 
ارتفاع مورد نیاز در یک رآکتور بستر سیال و کانال ساده با یکدیگر 
مقایسه گردید. در جدول 7 نتایج حاصل از بررسی ارتفاع مورد نیاز 
رسیدن  منظور  به  سیال  بستر  رآکتور  یک  و  ساده  کانال  یک  برای 
مشخص  که  همانطور  است.  شده  ارائه  نظر  مورد  مشخص  دمای  به 
یک  خروجی  در  سلسیوس  درجه   56 دمای  به  رسیدن  برای  است 
کانال ساده‌ی دما ثابت با در نظر گرفتن دمای دیواره 100 درجه‌ی 
با  کانالی  به  ثانیه،  بر  متر   0/37 ورودی  هوای  سرعت  و  سلسیوس 

ارتفاع تقریبی 2 متر نیاز است. در حالی‌که به کمک یک رآکتور بستر 
ارتفاع نسبت به کانال ساده در  با کاهش 89 درصدی  سیال حبابی 
سرعت و سایر شرایط یکسان، می‌توان به دمای خروجی مشابه با کانال 
ساده دست یافت که این امر از نظر اقتصادی مقرون به صرفه بوده 

و محدودیت‌های احتمالی فضای در دسترس را نیز مرتفع می‌سازد.

5- نتیجه‌گیری

بستر سیال  رآکتورهای  در  انتقال حرارت  نرخ  آن‌که  به  توجه  با 
شدیداً به فرآیند‌های هیدرودینامیکی که در بستر اتفاق می‌افتد وابسته 
است؛ در این تحقیق پارامترهای مهم هیدرودینامیکی از جمله حداقل 
سرعت شناوری، افت فشار و ارتفاع بستر به دو روش آزمایشگاهی و 
مدل‌سازی عددی با روش اویلری دو سیالی و تئوری انرژی جنبشی 
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 ثابت دما یساده کانال و سیال بستر رآکتور در دما توزیع مقایسه .4 شکل

Fig. 4. Comparison of the temperature distribution in a fluidized bed reactor and a constant surface temperature 
simple channel  

Fig. 4. Comparison of the temperature distribution in a fluidized bed reactor and a constant surface temperature sim-
ple channel

شکل 4: مقایسه توزیع دما در رآکتور بستر سیال و کانال ساده‌ی دما ثابت

جدول 7: بررسی ارتفاع مورد نیاز برای رسیدن به دمای 56 درجه 
سلسیوس در خروجی رآکتور

 Table 7. Investigation of the required height to reach to
the temperature of 56 °C at the reactor outlet
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Table 6. Numerical and experimental investigation of the bed height and bubble formation in the bed  

 سرعت گاز
(m/s ) 

 وضعیت تشکیل حباب (cmماکزیمم ارتفاع بستر )
 سازیمدل آزمایش  سازیمدل آزمایش 

 بدون تشکیل حباب  بدون تشکیل حباب  2/8 4/8 04/0
 حرکات آرام حباب از پایین بستر  بدون تشکیل حباب  4/8 5/8 052/0
 پایین بستر حرکات آرام حباب از  حرکات آرام حباب از پایین بستر  8/9 5/8 069/0
 رژیم حبابی  حرکات آرام حباب از پایین بستر  10 7/8 084/0
 رژیم حبابی  رژیم حبابی  11 8/9 139/0
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Table 7. Investigation of the required height to reach to the temperature of 56 °C at the reactor outlet 

 
 ارتفاع مورد نیاز  واحد مورد بررسی 

 m 9/1 تئوری( روش کانال ساده )
 m 1/2 سازی عددی( ساده )مدلکانال 

 m 22/0 سازی عددی( بستر سیال حبابی )مدل
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جریان دانه‌ای در یک بستر سیال گاز-جامد استوانه‌ای مورد مطالعه 
قرار گرفت. سپس با توجه به کاربرد فراوان رآکتورهای بستر سیالی در 
فرآیندهای شامل انتقال حرارت، اثر خصوصیات ذرات جامد از جمله 
چگالی و ضریب پخشندگی گرمایی به عنوان پارامترهای تأثیرگذار بر 
جریان و نرخ انتقال حرارت در یک بستر سیال حبابی بررسی شد که 

جمع‌بندی نهایی به شرح زیر است:
• با 	 حداقل سرعت شناوری به عنوان مرز سیالیت بستر که 

ثابت شدن افت فشار در بستر مشخص می‌گردد، به کمک 
آزمایش، روابط تجربی موجود و حل عددی با دو مدل درگ 
مختلف گیداسپا و سایملال-اوبراین مورد بررسی قرار گرفت. 
نتایج نشان داد که حل عددی با مدل گیداسپا تطابق قابل 
به  نسبت  تجربی  روابط  و  آزمایشگاهی  نتایج  با  قبول‌تری 
مدل درگ سایملال-اوبراین ارائه می‌دهد. به‌گونه‌ای که به 
کمک این مدل حداقل سرعت شناوری با میانگین خطای 
حدوداً 15درصد نسبت به‌کار آزمایشگاهی و روابط تجربی 

موجود قابل پیش‌بینی است.
• افت فشار در بستر با شروع سیالیت بستر و شکل‌گیری رژیم 	

حبابی با تعادل نیروی درگ، شناوری و گرانش با توجه به 
وزن بستر مورد بررسی، در مقدار تقریبی 150میلی‌متر آب 
ثابت می‌شود که نتایج حل عددی و بالانس نیرویی در این 

مورد در تطابق‌اند.
• ارتفاع بستر به عنوان پارامتری مهم در طراحی و عملکرد 	

بهینه‌ی رآکتورهای بستر سیال و تعیین کننده‌ی هزینه‌های 
نصب  یا  و  رآکتور  محفظه‌ی  ارتفاع  افزایش  به  مربوط 
عددی  و  آزمایشگاهی  روش  دو  به  سیکلونی  جداکننده‌ی 
با  بستر  ارتفاع  که  داد  نشان  عددی  نتایج  گردید.  بررسی 
قابل  آزمایشگاهی  کار  به  نسبت  درصد   9 خطای  متوسط 

پیش‌بینی است.

• به منظور بررسی اثر خصوصیات ذرات جامد بر توزیع دما 	
در یک بستر سیال حبابی، ذرات جامد آلومینا و سرامیک 
با چگالی حدوداً 3770 کیلوگرم بر مترمکعب و پودر سنگ 
مرمر و ذرات آلومینیوم با چگالی یکسان 2700 کیلوگرم بر 
مترمکعب و ضرایب پخشندگی گرمایی متفاوت هر یک به 
صورت مجزا مورد مطالعه قرار گرفتند. نتایج عددی نشان 

داد که با 5/8 برابر شدن ضریب پخش گرمایی در چگالی 
یکسان ذرات آلومینا و سرامیک، دمای متوسط هوا حدوداً 
رآکتور  در  هوا  دمای  یافت.  افزایش  سلسیوس  درجه   14
بستر سیال شامل ذرات آلومینیوم با بالاترین پخش گرمایی 
از  حاکی  که  یافت  افزایش  سلسیوس  درجه   68 حدود 
است. همچنین  گرما  انتقال  نرخ  بر  پارامتر  این  زیاد  تأثیر 
با ضریب پخش گرمایی یکسان  نتایج نشان داد که ذرات 
و چگالی‌های متفاوت توزیع دمای تقریباً یکسانی در بستر 

ایجاد می‌کنند.

• فرآیندهای 	 در  سیال  بستر  کاربرد  مزیت  اثبات  منظور  به 
شامل انتقال حرارت، دمای هوا در طول یک رآکتور بستر 
سیال حبابی با دمای هوا در یک کانال ساده دما ثابت در 
دمای  که  داد  نشان  نتایج  گردید.  مقایسه  یکسان  شرایط 
هوای خروجی از یک رآکتور بستر سیال حبابی حدوداً 28 
درجه سلسیوس بیشتر از دمای هوای خروجی از یک کانال 
با ارتفاع و سایر شرایط مشابه است. همچنین نتایج  ساده 
نشان داد که با به‌کارگیری یک رآکتور بستر سیال حبابی 
با کاهش تقریبی 89 درصدی ارتفاع نسبت به کانال ساده 
در سرعت و سایر شرایط یکسان، می‌توان به دمای خروجی 
مشابه با کانال ساده دست یافت که این امر از نظر اقتصادی 
مقرون به صرفه بوده و محدودیت‌های احتمالی فضای در 

دسترس را نیز مرتفع می‌سازد.
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