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摘要:提出了一种新型的隔板塔气体分配装置ꎬ运用计算流体力学(ＣＦＤ)建立了三维模型ꎬ采用双欧拉均相多相流模型对
此装置进行了模拟ꎮ 同时ꎬ搭建了此装置的实验流程ꎬ将此装置对于隔板两侧气体分配的效果与实验数据进行对比ꎬ验证建立
的 ＣＦＤ 模型ꎮ 结果表明ꎬ模型的模拟结果与实验结果吻合较好ꎬ此新型隔板塔气相分配装置能够调节隔板两侧的气相流量ꎮ
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　 　 隔板塔从概念提出到工业应用ꎬ经历很长一段

发展时期ꎬ究其原因主要是热耦合引起的系统复杂

度增加ꎬ给设计、操作和控制等方面带来严重困难ꎮ
其中隔板塔内部互联气液流股的分配及实现就是一

个非常重要的影响因素[１－５]ꎮ 研究表明ꎬ液体和气

体分配比存在一个优化操作区ꎬ在该区域内操作对

应于最低能耗ꎮ 如果隔板塔未在最优气液分配比下

运行ꎬ则节能优势就会变弱甚至完全丧失[６－７]ꎮ 本

文中提出了一种新型的隔板塔气体分配装置ꎬ进行

了实验研究与数值计算ꎮ

１　 冷模实验

１􀆰 １　 气体分配装置的工作原理及结构

图 １ 为气体通过填料层压降随气速变化关系

图ꎬ由图 １ 可以发现ꎬ在干填料的情况下ꎬ当气体通

过填料床层时ꎬ压降与气速在双对数坐标上呈直线

关系ꎮ 当液体以一定的喷淋密度自填料层顶部喷淋

时ꎬ液体靠重力的作用沿填料的表面形成一个润湿

的液膜ꎬ自上而下流动ꎬ由于两相间相互流动的结

果ꎬ在两相接触表面产生一定的曳力ꎬ此曳力随气速

的增加而不断增大ꎮ 喷淋密度一定时ꎬ单位高度填

料层的压降随着气速的增加而变大ꎻ同样ꎬ当空塔气

速一定时ꎬ随着液体喷淋密度的增大填料层的压降

也在逐渐变大[８]ꎮ

图 １　 填料层压降随气速变化关系图

目前大多数隔板塔的气相分配比往往是在设计

阶段已经确定ꎬ但是由于在操作过程中预分馏段以

及主分馏段两侧的压降是相同的ꎬ故而隔板的液相

分配比变化会导致隔板两侧的气体流量不同ꎮ 由图

１ 可以发现ꎬ当预分馏段的液体喷淋密度大于主分

馏段时ꎬ由于隔板两侧压降相同ꎬ使得预分馏段的气
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体量少于主分馏段ꎬ最终结果是预分馏段的液体量

增多ꎬ但是气体量却减少ꎬ严重影响了两相间的气液

传质过程ꎬ降低了整个隔板塔的分离效率ꎮ 基于原

理研发了一种隔板塔的气相调配装置ꎬ如图 ２ 所示

为此装置的三维图形ꎬ装置主要由升气管道、调节板

以及气体分布器组成ꎬ同时在隔板一侧开矩形孔ꎬ在
升气管道所在塔板上存有一定液位高度的液体ꎮ 当

左侧预分馏段的喷淋密度增加时ꎬ由于隔板两侧压

降相同的关系使得左侧的气体量减少ꎬ此时可以提

高液位高度ꎬ增大气体进入主塔段的局部阻力ꎬ导致

主塔段的压降增大ꎬ塔系统提高预分馏段的压降ꎬ故
而使得进入预分馏段的气体量自动增加ꎬ加强了气

液两相传质ꎮ

图 ２　 隔板塔气体分配模型图

１􀆰 ２　 实验装置

利用此新型装置搭建了实验操作流程ꎮ 流程如

图 ３ 所示ꎬ搭建了一套直径 ６００ ｍｍ 的隔板塔ꎬ整个

塔以空气－水为物系ꎮ 进气管道上装有补偿型微压

计 ７ꎬ液体由离心泵输送到塔内ꎬ而塔板上的液位高

度则由调节阀 １０ 来控制ꎮ 调节板 ２ 主要是测量隔

板两侧的气体流量ꎮ 同时调节板上方装有气体分布

器 ３ꎬ使得气体分布均匀ꎮ 对于液位高度的测量则

由升气板上连有液位计ꎬ而整个塔的压降由 Ｕ 型管

压差计测量ꎮ

１—升气管道ꎻ２—调节板ꎻ３—气体分布器ꎻ４—隔板ꎻ５—除沫器ꎻ
６—离心式通风机ꎻ７—补偿型微压计ꎻ８—水槽ꎻ９—离心泵ꎻ

１０—回流管道ꎻ１１—转子流量计ꎻ１２—进水管道ꎻ１３—气体流向ꎻ
１４—矩形孔ꎻ１５—Ｕ 型管压差计

图 ３　 隔板塔气体分配器试验装置

２　 实验结果

首先是对隔板两侧的压降进行了研究ꎬ基于伯

努利方程可得隔板塔两侧的压降是一样的(ΔＰＡ－Ｃ ＝
ΔＰＡ－Ｂ＋ΔＰＢ－Ｃ)ꎮ 实验过程中对不同液位高度隔板

两侧的压降进行了测量ꎮ 如图 ４ 所示ꎬ为空塔动能

因子 Ｆ０ ＝ １􀆰 ０、１􀆰 ２ ｍ / [ ｓ(ｋｇ / ｍ３) ０􀆰 ５]时隔板两侧的

压降图ꎮ

１—主塔段ꎻ２—预分馏段

图 ４　 两侧压降随液位高度变化图

由图 ４ 得知ꎬ随着液位高度的增加ꎬ预分馏段的

压降越来越大ꎬ由于进入主塔段的气体量越来越少ꎬ
导致主塔段的压降越来越小ꎮ 基于此规律ꎬ可以发

现通过此装置可以调节隔板两侧的压降ꎮ 同样通过

调节液位的高度ꎬ得到了隔板两侧的气体流量图ꎬ如
图 ５ 所示ꎬ可以发现随着液位高度的升高ꎬ预分馏段

的气体流量在逐渐升高ꎬ而主塔段的流量在逐渐降

低ꎬ当预分馏段的喷淋密度增大时可以调节液位高

度使得预分馏段的气体量增加ꎬ此装置对于隔板两

侧气体流量的调节起到了一定作用ꎮ

１—主塔段ꎻ２—预分馏段

图 ５　 两侧气体流量随液位高度变化图

３　 ＣＦＤ 模型

３􀆰 １　 几何结构与网格划分

对于网格的划分ꎬ建立了直径 ６００ ｍｍꎬ高度

８００ ｍｍ 的隔板塔几何模型ꎮ 划分网格采用的

ＡＮＳＹＳ ＩＣＥＭ ＣＦＤ 软件是一款计算前与计算后处理

软件ꎮ 整个模型主要是四面体非结构网格ꎬ同时设

置气体的进口以及隔板ꎬ矩形孔存在三棱柱边界层
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网格[９－１１]ꎮ 如图 ６ 所示ꎬ整个模型包括节 １２４ ５０２
Ｎｏｄｅｓꎬ７５３ ７２３ Ｅｌｅｍｅｎｔｓꎮ

(ａ) (ｂ)
图 ６　 ＣＦＤ 模型及网格图

３􀆰 ２　 数学模型以及边界条件

对于隔板两侧气液两相的运动ꎬ假设流体的密

度不变ꎬ主相为空气ꎬ离散相液滴为水ꎬ分别用欧拉

和拉格朗日方法来处理ꎮ 同时采用双欧拉均相多相

流模型来模拟塔内气相流动情况[１２]ꎮ
３􀆰 ２􀆰 １　 主相的处理

塔内的气体流动为湍流流动ꎮ 描述气相运动的

方程有连续性方程、雷诺 Ｎ－Ｓ 方程、湍动能 ｋ 和湍

动能耗散率 ε 方程[１３－１４]ꎮ
连续性方程:

ρ(∂ｕｘ / ∂ｘ ＋ ∂ｕｙ / ∂ｙ ＋ ∂ｕｚ / ∂ｚ) ＝ ０

　 　 在标准的 ｋ－ε 模型中ꎬｋ 和 ε 是 ２ 个基本的未

知量ꎬ与之相应的输运方程为:
(∂ / ∂ｔ)(ρε) ＋ (∂ / ∂ｘｉ)(ρｕｉε) ＝
(∂ / ∂ｘｉ)[(μ ＋ μｔ / σε)(∂ε / ∂ｘ ｊ)] ＋

Ｃ１ε(ε / ｋ)(Ｇｋ ＋ Ｇ３εＧｂ) － Ｇ２ερ(ε２ / ｋ) ＋ Ｓε

(∂ / ∂ｔ)(ρｋ) ＋ (∂ / ∂ｘｉ)(ρｕｉｋ) ＝
(∂ / ∂ｘ ｊ)[(μ ＋ μｔ / σｋ)(∂ｋ / ∂ｘ ｊ)] ＋

Ｇｋ ＋ Ｇｂ － ρε － ＹＭ ＋ ＳＫ

　 　 Ｇｂ 是由于浮力引起的湍动能 ｋ 的产生项ꎬ对于

不可压缩流体ꎬＧｂ ＝ ０ꎮ ＹＭ 代表可压湍流中脉动扩

张的贡献ꎬ对于不可压流体ꎬＹＭ ＝ ０ꎮ 在标准 ｋ－ε 模

型中ꎬ根据 Ｌａｕｎｄｅｒ 等[１５－１６] 的推荐值来进行实验验

证ꎬ模型常数的取值:Ｃ１ε ＝ １􀆰 ４４ꎬＣ２ε ＝ １􀆰 ９２ꎬＣμ ＝
０􀆰 ０９ꎬσｋ ＝ １􀆰 ０ꎬσε ＝ １􀆰 ３ꎮ
３􀆰 ２􀆰 ２　 边界条件

主相空气的边界条件

(１)气体进口

气体进口设置为速度进口ꎬ进气速度则由实际

气量与开孔面积的比值可得:
ＵＧꎬｉｎ ＝ ＱＧ / ＮｈＡｈｏｌｅ

　 　 (２)出口

隔板两侧的出口设置为压力出口ꎬ压力具体值

为 ０ Ｐａꎮ 两侧出口的静压值相等ꎬ同时出口处流体

的回流方向垂直于边界(ｎｏｒｍａｌ ｔｏ ｂｏｕｎｄａｒｙ)ꎮ
(３)壁面条件

求解方法的设置选择压强－速度关联算法ꎬ同
时用于 ＳＩＭＰＬＥ 关联算法ꎮ 松弛因子的控制采用

ｆｌｕｅｎｔ 中默认的设置ꎮ 求解的时间步长设置为

０􀆰 ０１ ｓꎮ

４　 结果与讨论

４􀆰 １　 模拟结果

４􀆰 １􀆰 １　 气相速度矢量图

图 ７ 显示了塔内水的体积分数以及气体的流线

图ꎬ可以看到在隔板处矩形孔的位置上ꎬ隔板两侧存

在液面高度差ꎬ同时液体表面存在着大量的泡沫层ꎮ
图 ８ 描述了在 Ｙ 截面上进入塔内气体的矢量图颜

色ꎬ表述气体的矢量速度ꎬ由于液位高度的存在ꎬ当
预分馏段的液体喷淋密度增大时ꎬ可以调节液位高

度使得进入主塔段的气体量减少ꎬ加强了预分馏段

的气液接触传质ꎮ

图 ７　 气体流线图

图 ８　 气相速度矢量图

４􀆰 １􀆰 ２　 模型的验证

对于模拟结果ꎬ定义了气相的分配比 Ｒｖ ＝ Ｖｌｅｆｔ /
Ｖｒｉｇｈｔꎬ即预分馏段气体量与主塔段气体量的比值ꎮ
由图 ９ 可以发现ꎬ随着液位高度的升高ꎬ模型的气体

分配比以及实验结果都在逐渐增大ꎬ两者的趋势基

本一致ꎬ并且分配量由最初的 ０􀆰 ５ 最终变化到 ２􀆰 ０
左右ꎬ说明主塔段的气体量随着液位高度的增加在

一直变少ꎮ

􀅰００２􀅰



２０１８ 年 ２ 月 李春利等:一种新型隔板塔气体分配器的性能研究

１—实验结果ꎻ２—模拟结果

图 ９　 气相分配比随液位变化图

同时ꎬ对于气体通过隔板的压降也进行了测量ꎬ
如图 １０ 所示ꎮ 实验值与模拟结果吻合也较好ꎮ 当

液位高度升高到 １５０ ｍｍ 以后ꎬ实验的隔板压降急

剧上升ꎬ由于隔板上矩形孔的缩小ꎬ通过隔板的气体

速度也急剧上升ꎬ导致通过隔板的压降增大ꎮ 通过

此图也可以发现ꎬ当主塔段的压降减小时ꎬ通过升高

液位高度的操作ꎬ增大了通过隔板处的局部阻力ꎬ保
持了两侧的压降一致ꎬ同时使得主塔段的气量减少ꎬ
提高传质质量ꎮ

１—实验结果ꎻ２—模拟结果

图 １０　 隔板压降随液位高度变化图

５　 结论

通过对新型气体分配器的冷模试验ꎬ可以得到

以下结论ꎮ
(１)用 Ｆｌｕｅｎｔ 模拟了隔板塔两侧气体流量、压

降以及通过隔板压降随液位高度的变化ꎬ并与实验

结果对比ꎮ 模拟结果与实验结果的趋势一致ꎬ有较

好的吻合性ꎮ 但由于气液两相接触时流动性较复

杂ꎬ没有考虑到气液两相接触时产生的气泡之间

的作用力ꎬ出气口的边界条件考虑不全面ꎬ模拟结

果存在一定误差ꎬ但误差在可接受范围内ꎮ 故而

本文中使用的 ＣＦＤ 模型用于研究此新型装置是可

行的ꎮ
(２)通过搭建装有新型隔板塔气相分配装置的

实验流程ꎬ根据隔板两侧压降相同的原理ꎬ通过调节

液位高度使得隔板两侧的气相分配比由最初的 ０􀆰 ５
可以调节到 ２􀆰 ０ꎬ调节范围宽泛ꎬ同时保持隔板两侧

的压降相同ꎬ加强了气液两相的传质ꎮ
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