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摘要：从计算模型和影响因素２个方面系统综述了鼓泡床反应器内气液两相流ＣＦＤ的研究进展。介绍了与模型建立相关

的多相流模型、湍流模型、相间作用力和气泡尺寸模型的选择和适用情况。总结了表观气速、液相性质、反应器尺寸、分布器和

内构件等对反应器流动特性的影响。最后指出了目前存在的不足，并对其发展进行了展望。
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　　鼓泡床反应器由于其结构简单、易操作和良好
的传递特性而被广泛应用于石油化工、生物化工及

冶金等领域，其典型过程包括重油加氢、费托合成和

生物发酵等［１］。计算流体力学（ＣＦＤ）是流体力学
的重要分支，相比实验研究花费少，节省人力物

力［２］。近年来，由于计算机技术的飞速发展和计算

方法的改进，ＣＦＤ越来越多地被应用于研究鼓泡床
反应器内部复杂的流动情况和流场分布。

本文中综述了鼓泡床反应器内两相流 ＣＦＤ模
型和流动特性影响因素的研究进展，指出了目前该

领域存在的不足，并对未来的发展方向进行了预测。

１　与建模相关的问题

鼓泡床反应器是一类典型的气液两相流动反应

器，由于气相的搅动，反应器内呈现湍流状态，气液

相间存在复杂的相互作用；当表观气速较小时，反应

器内气泡尺寸单一，随着表观气速的增加，气泡的聚

并和破碎作用增强，气泡大小形成一定的分布。为

了使建立的模型能更加准确地预测鼓泡床反应器内

的流体力学特性，在建模过程中，需要选择合适的多

相流模型、湍流模型、相间作用力模型和气泡尺寸

模型。

１１　多相流模型
目前有２种数值计算的方法处理多相流：欧拉－

拉格朗日方法和欧拉－欧拉方法。
在欧拉－拉格朗日方法中，液相被视为连续相，

采用欧拉观点直接求解时均纳维－斯托克斯方程，
而气泡的运动采用朗格朗日观点的离散相模型计算

得到。此方法的优点是容易处理气泡之间的相互作

用，而且能追踪气泡的整个运动过程；但由于计算量

巨大，一般计算机容量难以满足要求，在多相流计算

中主要应用于气含率较低的系统。Ｄｅｌｎｏｉｊ等［３］采

用欧拉－拉格朗日方法研究了不同高径比对鼓泡床
反应器内流型及流场的影响，得到气泡在反应器内

的瞬时分布。Ｂｕｗａ等［４］用欧拉－拉格朗日方法研究
了不同表观气速、高径比下流场和气泡浓度分布，并

与实验和欧拉－欧拉方法的结果进行比较，发现３种
方法所得时均气含率和轴向液速的差距较小。

在欧拉－欧拉方法中，气液两相均被处理成连
续介质，采用欧拉观点针对每一相分别求解时均纳

维－斯托克斯方程，此方法建立的模型即通常所说
的多相流模型或两相流模型。目前较通用的多相流

模型包括流体体积模型 （ＶＯＦ）、混合物模型
（Ｍｉｘｔｕｒｅ）和欧拉模型（Ｅｕｌｅｒ）。
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ＶＯＦ模型是一种用来计算 ２种或多种不相容
流体界面位置轨迹的方法，它假定各相之间没有互

相穿插，通过求解单一的动量方程和处理穿过区域

的每一流体的体积分率来模拟不能混合的流体，此

模型通常用来研究单个气泡特性。Ｋｒｉｓｈｎａ等［５］选

用ＶＯＦ模型研究了单个气泡动力学和气泡之间的
相互作用，为鼓泡床反应器放大奠定基础。Ｍａ
等［６］将ＶＯＦ模型与连续表面力模型结合，研究了单
个气泡的形成和动力学，并系统分析了物性、操作条

件、喷嘴直径等对气泡产生、上升、轴向聚并的影响。

混合物模型与 ＶＯＦ模型一样，使用单流体方
法，但混合物模型允许相之间互相穿插，并提出了滑

移速度的概念。它通过混合的动量、连续性方程、第

二相的体积分率方程以及滑移速度方程进行求解，

滑移速度的使用使模型预测更加准确，且计算量增

加不大。Ｃｈｅｎ等［７］将混合物模型用于鼓泡床二维

轴对称模拟，得到的轴向液速和气含率分布与实验

结果非常接近。ｉｍ̌ｃíｋ等［８］运用此模型研究了带导

流筒的鼓泡床反应器（环流反应器）内流体力学，结

果表明，气含率和平均液速与实验结果相符。

欧拉模型是最复杂的多相流模型，针对每一相

建立动量方程和连续性方程来求解。在模型中不同

相之间的动量交换依赖于各相的类别，通过用户自

定义函数可以定义动量交换的计算方式。在鼓泡床

气液两相流 ＣＦＤ研究中，选择欧拉模型是最普遍
的，Ｌａｂｏｒｄｅ－Ｂｏｕｔｅｔ等［９］选用欧拉模型研究了湍流

模型对流场、气含率等模拟结果的影响；Ｓａｔｔａｒ等［１０］

在欧拉模型基础上耦合气泡群体平衡模型研究了不

同直径气泡的分布和平均气泡直径。

Ｃｈｅｎ等［１１］在不同表观气速、操作压力等条件

下对混合物模型和欧拉模型模拟结果进行了对比，

计算所得轴向液速和气含率分布相符合。ｉｍ̌ｃíｋ
等［８］分析了２种模型的控制方程，并将２种模型应
用于带导流筒的鼓泡床反应器的模拟，计算结果分

别与实验数据比较，得出２种模型均能较好地预测
出反应器内的平均液速和气含率。

１２　湍流模型
经过雷诺转换后得到的时均纳维－斯托克斯方

程增加了多个雷诺应力项，为了使方程封闭，基于湍

流理论和实验数据对雷诺应力提出了各种假设，此

即湍流模型，它是ＣＦＤ能够准确预测复杂流场的关
键点之一。在鼓泡床气液两相流ＣＦＤ模拟中，两方
程ｋ－ε模型由于模型简单、计算量小且能得出与实
验相近的结果等优点，应用最广泛［１２］。

为了适应对不同流动特性的模拟，在标准 ｋ－ε
模型的基础上又相继改进得到了 ＲＮＧｋ－ε模型和
Ｒｅａｌｉｚａｂｌｅｋ－ε模型。关于这３种模型哪种更能精
确预测鼓泡床反应器内流动特性，尚没有定论，需针

对具体流动场合选择。一般认为标准 ｋ－ε模型能
得到比较精确的流场平均值［１３］；而 ＲＮＧｋ－ε模型
能有效预测反应器局部特性，如液速、气含率径向分

布等；Ｒｅａｌｉｚａｂｌｅｋ－ε模型主要用于预测强旋流、圆
管射流等情况，较少用于鼓泡床模拟。

当前大部分模拟都选用标准 ｋ－ε模型，所得结
果与实验结果接近。Ｘｕ等［１４］选用 ＲＮＧｋ－ε模型
研究了鼓泡床内剧烈湍流；Ｌａｂｏｒｄｅ－Ｂｏｕｔｅｔ等［９］将

这３种ｋ－ε模型应用于剧烈湍流鼓泡床的模拟，通
过与实验比较得出，ＲＮＧｋ－ε模型能更好地预测出
反应器内的流场，因为该模型计算得到的湍流分散

率最大并能模拟多尺度的湍流。

总结文献可以看出，鼓泡床反应器流场的模拟

主要选择标准ｋ－ε模型，但是随着计算机计算能力
的提高，ＲＮＧｋ－ε模型的应用也越来越多，尤其是
在剧烈湍流情况下，得到的结果比标准 ｋ－ε模型更
可靠。

１３　相间作用力
相间作用力是 ＣＦＤ能够准确预测复杂流场的

另一关键点。在气液两相流中，相间作用力一般包

括曳力、升力、虚拟质量力和湍流分散力等。由于曳

力比其他作用力都大很多，不少研究者在模拟时只

考虑曳力的作用，而忽略其他相间作用力［９，１４－１５］。

近年来，为了提高模拟的精确性，越来越多的研

究者考虑了多个相间作用力。曳力由于其在相间作

用力中所占的主导作用而被研究得最多，Ｚｈａｎｇ
等［１６］研究发现随着曳力的增大，气相速度减小，气

含率也就随之增大。在模拟中有多种曳力模型可供

选择，常用曳力模型有 Ｓｃｈｉｌｌｅｒ－Ｎａｕｍａｎｎ模型、
Ｉｓｈｉｉ－Ｚｕｂｅｒ模型和 Ｔｏｍｉｙａｍａ模型等。对于球形小
气泡选择 Ｓｃｈｉｌｌｅｒ－Ｎａｕｍａｎｎ模型较为合适，对于大
气泡和其他形状的气泡，选择Ｉｓｈｉｉ－Ｚｕｂｅｒ模型较为
合适［１３，１７］。

１４　气泡尺寸模型
气泡尺寸的大小和分布不同对曳力的计算会产

生很大影响，因此不同气泡尺寸模型对于模拟结果

的准确性也会产生一定的影响。

单一气泡尺寸模型假设反应器内的气泡直径为

一固定值，由实验测定或经验关联式计算确定，这是

目前使用最多的气泡尺寸模型，尤其适合均匀鼓泡
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流情况［４，９，１８］。双气泡模型由Ｋｒｉｓｈｎａ等［１９］提出，此

模型假设反应器内气泡分为大气泡和小气泡２种尺
寸，此后 Ｋｒｉｓｈｎａ［２０－２１］和他的团队利用此模型做了
一系列研究工作，得到了合理的结果。该模型适合

应用于非均匀剧烈湍动流情况下。气泡群体平衡模

型将气泡尺寸分为Ｎ组，并考虑气泡之间的破碎和
聚并，从而得到气泡尺寸的分布。近年来，越来越

多的研究者将此模型运用到模拟中，得到了与实

验相符的结果［７，１０－１１，２２］。Ｘｕ等［１４］在模拟中比较

了上述３种气泡尺寸模型，发现应用３种模型得到
的液速分布与实验测量值都比较符合，但只有气

泡群体平衡模型能够准确预测充分发展区域的气

含率分布。

各种模型的选择必须根据所研究的具体情况而

定，表１总结了部分研究工作在模拟过程中选用的
各种模型。从总体趋势而言，随着计算机技术的发

展，计算更加倾向于使用更复杂也更贴近实际的

模型。

表１　部分研究者所选模型的比较

作者 多相流模型 湍流模型 相间作用力 气泡尺寸模型

Ｃｈｅｎ等［７］ 欧拉－欧拉 标准ｋ－ε 曳力 群体平衡模型

Ｄíａｚ等［２３］ 欧拉－欧拉 标准ｋ－ε 曳力、升力、虚拟质量力 群体平衡模型

Ｌｉ等［２４］ 欧拉－欧拉 标准ｋ－ε 曳力、升力、虚拟质量力、湍流分散力 群体平衡模型

Ｇｕｐｔａ等［１７］ 欧拉－欧拉 标准ｋ－ε、ＲＮＧｋ－ε 曳力、升力、虚拟质量力 群体平衡模型

ｖａｎＢａｔｅｎ等［２５］ 欧拉－欧拉 未说明 曳力 双气泡模型

Ｌａｂｏｒｄｅ－Ｂｏｕｔｅｔ等［９］ 欧拉－欧拉 标准ｋ－ε、ＲＮＧｋ－ε、Ｒｅａｌｉｚａｂｌｅｋ－ε 曳力 单气泡模型

Ｂｕｗａ等［４］ 欧拉－拉格朗日 标准ｋ－ε 曳力、升力、虚拟质量力 单气泡模型

Ｓｉｍｏｎｎｅｔ等［２６］ 欧拉－欧拉、欧拉－拉格朗日 标准ｋ－ε 曳力、升力、虚拟质量力 单气泡模型

２　鼓泡床流动特性影响因素的研究进展

由于实际工况等的不同，鼓泡床反应器的流动

特性受到表观气速、液相性质、塔尺寸、分布器和内

构件等的影响，大量研究者以 ＣＦＤ软件为工具，对
这些影响因素进行了系统的研究。

２１　表观气速的影响
大量实验表明，鼓泡塔反应器内气液两相流随

着表观气速和塔径的不同呈现不同的流型，如均匀

鼓泡流、非均匀剧烈湍动流和柱塞流等［２７］。很多研

究者尝试用ＣＦＤ进行模拟和预测不同流型。
ｖａｎＢａｔｅｎ等［２５］根据实验所得关联式计算出流

型跃迁速度，当表观气速小于跃迁速度时（即均匀

鼓泡区）采用单一气泡尺寸模型；当表观气速大于

跃迁速度时（即非均匀剧烈湍动区）采用双气泡模

型。结果表明，在２种流型下，气含率和塔中心液速
都随表观气速增大而增大，但２种流型下趋势不一
样，在剧烈湍动区增长趋势较缓慢，这与实验结果非

常吻合。

Ｏｌｍｏｓ等［１５］首先运用气泡破碎和聚并模型计

算得出的气泡尺寸分布提供２～３组主要的气泡直
径和其体积分率，然后对每一组气泡应用特定的曳

力模型从而确定流型，与实验结果对比表明，此方法

能有效预测流型转变和流动特点。

Ｘｉｎｇ等［２８］研究表明，在均匀鼓泡区小气泡体积

分率随着表观气速增大而线性增大；而在剧烈湍动

区，整体气含率依然随表观气速增大而增大，但小气

泡体积分率几乎保持不变。

２２　液相性质的影响
大量的实验和ＣＦＤ研究都采用空气－水体系作

为研究对象，然而在实际生产过程中液相物理性质

与水相差较大，因此部分研究将重点放在了对液相

性质的考察上。

Ｄｈｏｔｒｅ等［２９］选用空气－水、空气－酒精和空气－
羧甲基纤维素３种气液相体系进行了比较，与水体
系相比，酒精体系更容易发生气泡破碎，从而导致平

均气泡直径减小、气含率增大、滑移速度减小；羧甲

基纤维素体系平均气泡直径增大、气含率减小、滑移

速度增大，从而导致了相对较强的液相环流。

Ｘｉｎｇ等［２８］系统研究了不同黏度对鼓泡床反应

器内流动特性的影响，研究得出，在黏度较小时，整

体气含率和大、小气泡的体积分率几乎与黏度无关；

在黏度较高时，随着黏度增大，气泡破碎率减小，大

气泡体积分率随之增大，而整体气含率和小气泡体

积分率逐渐减小。当黏度 ＜１０ｍＰａ·ｓ时，黏度对气
泡破碎率和气泡直径分布的影响都可忽略不计；当

·４５·
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黏度再增大时，气泡破碎率将显著减小，而且从气泡

直径分布和气含率随黏度变化得到黏度对于气泡破

碎的影响要比对聚并的影响大。

２３　反应器尺寸的影响
鼓泡床反应器结构比较简单，对尺寸的研究主

要针对高径比和直径等参数。

Ｄｅｌｎｏｉｊ等［３０］研究了高径比从１０逐渐变化到
１１４时矩形鼓泡床反应器内流型的变化情况，结果
表明，当高径比为１０时反应器内形成２个环流区，
在中心位置液体向上流动，在四周向下流动；当高径

比＞２时反应器内出现涡旋结构；当高径比＞７７时
反应器内出现上下２个流动区域，在下部区域流动
不稳定，存在明显的气泡束，在上部区域气泡分散在

整个截面而且没有涡旋。

对反应器尺寸研究的用途之一是为反应器放大

和工业应用奠定基础。ｖａｎＢａｔｅｎ等［３１］采用ＣＦＤ的
方法对鼓泡床反应器进行放大研究，依次模拟了塔

径为０１０、０１５、０３８ｍ的反应器，结果显示，反应
器内循环液速随塔径增大而显著增大。

２４　分布器及内构件的影响
分布器对于低高径比的鼓泡床反应器内流动特

性有显著的影响，而不同分布器型式影响各异，常用

的分布器型式有筛板式、环形、臂式、径向和喷嘴等。

Ｋｕｌｋａｒｎｉ等［３２］对单环分布器、多环分布器和臂

式分布器进行了系统的研究，研究内容包括孔径

（２～６ｍｍ）、环直径（０４～１０ｍ）、孔数（１９～９０）、
环数（１～４）、臂数（３～５）、臂长（０４～１０ｍ）等，对
比了压力、孔速和临界漏液速度等参数，所得结果与

实验结果一致。

Ｌｉ等［２４］模拟了７种不同结构喷嘴分布器和筛
板分布器对鼓泡床分布器内液体流动、气含率、混合

特性等的影响，结果表明，分布器对反应器内整体气

含率、混合时间、湍流和气泡尺寸分布有显著影响。

与其他型式分布器相比，使用筛板分布器得到的整

体气含率最大；对于喷嘴分布器，刚开始整体气含率

随着喷嘴增多而增大，当喷嘴增大到３时，气含率随
喷嘴变化就不明显了，而且喷嘴位置不同对反应器

内流体力学、混合特性和气泡尺寸分布也有重要

影响。

在很多实际应用中，鼓泡床反应器内还会装有

用于传热的列管，列管的加入对反应器内流场将产

生很大的影响。

Ｌａｒａｃｈｉ等［３３］将５种鼓泡床反应器（普通鼓泡
床、稀列管束、密列管束、中心列管束和四周列管

束）进行了比较，主要研究不同排列形式列管束的

加入对于反应器内流动特性的影响。研究显示，列

管间距对流动尺度形成了瓶颈，列管阻碍了大尺度

流动，形成了更多的小尺度流动；液体的湍动能也因

为传热列管的加入而锐减。

Ｌａｂｏｒｄｅ－Ｂｏｕｔｅｔ等［３４］分３步研究了带列管鼓泡
床反应器内的流动、传热耦合现象：第一步考察单相

流动传热，结果表明，采用“固定管壁温度”边界条

件所得结果与实验数据相符；第二步研究了气液两

相流动，确定了湍流模型、曳力模型和气泡尺寸模

型；第三步将上一步得到的动力学模型与传热耦合

计算，并采用第一步验证的边界条件假设，得到了与

实验一致的传热系数。

３　展望

目前，人们已经将ＣＦＤ成功应用于鼓泡床反应
器气液两相流的研究，丰富了鼓泡床多相流基础理

论，并为反应器的工业化和工程放大提供了依据。

但鼓泡床气液两相流ＣＦＤ模拟仍存在一些不足，一
是由于模拟的气液体系不同，所采用的气泡聚并和

破碎模型、曳力模型等经验性公式的适用性需要进

一步验证；二是受计算资源的限制，在建模过程中对

问题进行了一些简化，使得模拟结果与实际存在一

定差异。要改善这些问题，一方面要将ＣＦＤ研究与
实验研究紧密结合，不能脱离必要的实验验证，以此

相互促进，共同发展；另一方面要减少对模型的简

化，同时依靠计算机性能的提高和计算方法的完善

来处理复杂的计算，得到更精准的结果。
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