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气升式环流反应器数值模拟研究进展

刘　 　 敏1,2,3

(1. 煤炭科学技术研究院有限公司 煤化工分院,北京　 100013;2. 国家能源煤炭高效利用与节能减排技术装备重点实验室,北京　 100013;
3. 煤炭资源高效开采与洁净利用国家重点实验室,北京　 100013)

摘　 要:气升式环流反应器是一种结构简单,传质、传热效率高的多相反应器,反应器性能受物性参数

和结构参数的影响,由于两相和三相流的复杂性,使得其在工业化设计放大和应用过程中存在困难。
论述了气升式环流反应器内相间作用力类别和计算模型,对应用于气升式环流反应器模拟计算的简

化模型、两相流模型和 k-ε 湍流模型进行总结,在分析现阶段气液两相流理论的基础上,明确反应器

内不同流动形态下相间作用力、气泡的分散机理、气泡对湍流的影响、流动模拟模型的选取标准,能有

效提高气升式环流反应器模拟的准确性及模型的普适性,为反应器的设计放大及传质模拟计算提供

更加可靠的理论依据。
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Numerical simulation research progress on air loop reactor
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Abstract:Air loop reactor was one kind of multiphase reactor which had the characteristics of simple structure,high mass and heat transfer
efficiency. The performance of reactor was influenced by physical and structure parameters. Because of the complexity of the two or three
phase flow,so for the reactor,there were difficulties in industrial design and application. The type of interphase forces and calculation mod-
el,the two-phase-flow mode and k-ε turbulence model were introduced. Based on the analysis of two phase flow calculation,the interac-
tion force between phases,dispersing mechanism of bubble,influence of bubble on turbulence,choice of flow simulation model were investi-
gated. The above investigation provide theoretical reference for the industrial design and application of the reactor.
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0　 引　 　 言

气升式环流反应器(Air Loop Reactor),是在鼓

泡床基础上发展起来的一种多相反应器,通过在反

应器内部安置导流筒,能强化流体的扰动并实现反

应器内相间传质、传热效率的提高,同时还具有结构

简单、能耗低的优点。 神华煤直接液化示范工程采

用的是———强制循环悬浮床反应器,通过设置底部

循环泵强化反应器内的传质传热。 煤炭直接液化工

艺如果采用新型环流反应器,可避免操作条件苛刻

和操作费用较大等缺点,但该类型反应器在煤炭直

接液化领域没有应用的先例,为降低高温高压反应

器的设计,优化和放大风险,必须深入研究大尺寸环

流反应器的多相流体力学和传质规律,建立煤炭直
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接液化反应器放大的物理和数学模型[1]。 影响流

体在气升式环流反应器内流动的因素很多,如结构

(反应器及导流筒的高度和直径、分布板的形式、导
流筒底部净空区域面积、反应器气液分离区结构

等),流动体系的理化性质(气液的密度、黏度、表面

张力、相间反应速度等)以及反应器操作参数(气液

表观速度、压力、温度等)。 诸多的因素综合起来使

得气升式环流反应器的计算与模拟比较困难。 从已

有文献来看,有不少经验、半经验关系式来计算反应

器内的流体力学参数(气含率,循环液速),但是模

型大都针对通过特定反应器结构和操作条件所获取

的实验数据进行拟合,建立的模型也采用不同程度

的简化,与从机理研究分析出发进行的建模相比缺

乏普适性和通用性,应用到反应器结构,流体性质及

操作条件不同的情况下会出现较大偏差。
随着对于反应器内流体各项参数的测量技术及

流体力学理论的不断发展,对于气升式环流反应器

的研究也更加深入,不同学者对于反应器的数值计

算与模拟提供了很多经验和半经验的公式,但彼此

间存在差异,大都只适应于论文研究中所搭建的环

流反应器试验平台,不同操作压力条件下的模拟以

及放大到工业应用规模中的较少见。

1　 相间作用力

在气液两相流中,作为分散相的气相与连续相

液相之间存在动量交换,而动量交换是通过相间作

用力实现的。 常见的相间作用力包括阻碍气泡上升

的曳力、由于惯性作用下气泡加速受到周围流体影

响而产生的附加质量力以及气泡受到不对称的压力

分部而产生的升力等。
1． 1　 曳力(Drag Force)

一个物体在流体(气体或液体)中有相对运动

时,物体会受到流体的阻力,这种阻力称为流体曳

力。 在环流反应器中体现为上升管中曳力阻碍气泡

的快速上升,而在下降环隙区,液相会阻碍气泡浮升

而拉拽气泡向下运动,完成气泡在环流反应器内的

循环。
曳力的大小与气泡和液相之间的相对速度

成正比　

FD = 3
4
ρlαg

CD

d
ug - ul (ug - ul) (1)

式中,ρl 为液相密度,kg / m3;αg 为气相含率;d 为气

泡直径, m; ug 和 ul 分别为气相速度和液相速

度,m / s;CD 为曳力系数,其取值与气泡性质以及反

应器内的流场形态直接相关,文献[2-3]给出了不

同情况下曳力系数的求取,具体如下

CD = 24
Re

3
2
(1 - α0． 33

g )é

ë

ù

û

-2

(2)

CD = 24
Re

(1 + 0． 15Re0． 687)

(Re < 1000)or 0． 44(Re ≥1000) (3)
式中,Re 为雷诺数,流体不同流态情况下曳力系数

的计算差别较大,根据雷诺数来确定曳力系数的关

系式是研究中常见的方法。
Felice[4]提出了通用曳力孔隙率修正方程,通过

改变指数的值,来分析不同曳力对流态的影响。 该

曳力模型表述成动量交换系数的形式

P = 3
4
CD

ε(1 - ε)
dp

(ul - ug)ε
-α+2 (4)

式中,dp 为分散相直径,m;ε 为湍流耗散率,W / kg。
　 　 Huang 等[5]通过两相流模型模拟计算气升式内

环流反应器发现,曳力系数的选择对模拟结果的影

响较大,实际模拟计算过程中需要对反应器内的流

态有大致判断,以便选择合适的曳力系数计算方式。
1． 2　 附加质量力(Added mass force)

当颗粒在流体中作加速运动时,会引起周围流

体做加速运动。 由于流体有惯性,表现为对颗粒有

一个反作用力。 这时,推动颗粒运动的力将大于颗

粒本身的惯性力,这部分大于颗粒本身惯性力的力

叫附加质量力。
当分散相的密度与连续相的密度差别较大时,

附加质量力可忽略不计。 附加质量力可以采用如下

公式计算

FA = CAαgρl
D(ug - ul)

Dt
(5)

式中,t 为时间,s;CA 为附加质量力系数,大多数情

况取值为 CA = 0． 5。 Lancel[6] 在研究中指明,CA 与

体系中的平均气含率有关,关联式为

CA = 1
2

1 + 2αg

1 - αg
(0 ≤ αg ≤0． 5)or

1
2

3 - 2αg

1 - αg
(0． 5 ≤ αg ≤1) (6)

　 　 黄社华等[6] 从分析低颗粒雷诺数下刚性小球

体的非恒定运动出发,从理论上探讨了任意雷诺数

下非恒定运动的附加质量力,Sokolichin 等[2]指出附

加质量力对模拟结果无太大影响。 在实际的数值模
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拟中,考虑该质量力会加大模拟收敛的难度。
1． 3　 升力(Lift force)

颗粒在有速度梯度的流场中做相对运动时,会
受到一个与运动方向垂直的力的作用。 影响升力的

因素主要有液速梯度、滑移速度、气泡大小及形状

等。 大多数反应器模拟的文献中关于升力计算都采

用假设球形粒子周围为势流的情况下推演出来[7]

FL = - CLαlρl(ug - ul) Ñul (7)
式中,CL 为升力系数,影响升力系数的因素较多,实
际研究表明,在流体绕球形气泡的情况下,升力系数

为 0． 01 ~ 0． 5。
1． 4　 湍动扩散力(Turbulent diffusion force)

湍动扩散力是由于液相湍动和气含率分布不均

匀引起的,其作用效果是使气含率径向分布趋于平

均。 对于湍动扩散力,常用的表达式为[8]

FTD = - CTDρlkl Ñαl (8)
式中,kl 为液相湍动动能,m2 / s2,CTD 为湍动扩散力

系数,CTD 为 0． 1 ~ 1． 0。
1． 5　 壁面润滑力(Wall lubrication force)

靠近壁面的气泡周围流场具有不对称性,气泡

受壁面润滑力的作用,使近壁面区域的气泡远离壁

面运动。 Tomiyama[9]对 Antal 等[10]的关联式进行了

改进,其结果为

Fw = - Cwαg
d
2

1
(R - r) 2

- 1
(R + r)

é

ë

ù

û
ρl(ug - ul) 2

(9)
式中,R 为圆管半径,m;r 为径向距离,m;CW 为壁面

润滑力系数,在空气-水的湍流鼓泡体系中,取值为

0． 1。
1． 6 　 Basset 力(Basset force)

Basset 力是瞬时流动阻力,是两相流中颗粒与

流体存在相对加速度时产生的一种非恒定气动力。
Reeks 等[11]在研究湍流中 Basset 力对颗粒弥散

的影响时发现,初始时刻颗粒与流体速度差别对长

远的颗粒在湍流中的扩散具有一定的贡献,因此

对 Stokes 提出的计算 Basset 力公式进行了完善,其
结果为

FB = 3
2
d2 ρπμ∫

t

0

d(u - up)
t - τ

dτ + (u - up)
τ

(10)
式中,μ 为黏度,kg / m·s;τ 为剪切应力,kg / m·s2;
u 和 up 为连续相和分散相运动速度,m / s。 Dode-

mand 等[12]通过分析振荡流体内颗粒的运动发现,
在颗粒质量密度与流体质量密度比非常小的情况

下,Basset 力非常重要,当振荡频率很小或很大时,
气泡所受 Basset 力可以忽略。

2　 环流反应器计算模型

对环流反应器进行模拟计算主要有 2 种方法,
一种是简化模型计算方法,从动量或者能量守恒出

发,结合假定条件下相间作用力、流动阻力等参数的

关联式,对环流反应器内流动参数进行计算求解;另
外一种是数值模拟方法,从基本的流体力学方程出

发,考虑反应器内的结构参数、物性参数和操作参

数,建立通用的计算模型,然后借助计算机对方程组

进行求解。
2． 1　 环流反应器简化模型计算方法

通过分析气升式环流反应器流场特性,从动量

方程或能量方程出发,对反应器内进行分段计算

(上升段、拐弯段、下降段),同时依据实验所获得的

数据,对流动参数进行经验关联,最后在初始设定的

方程内进行求解。
刘梦溪等[13] 从反应器内整体能量平衡理论出

发,结合漂流通量模型,分别推导出了间歇操作和连

续操作模式下拟均相流体的环流速度模型,通过计

算发现环流速度随内环表观气速的增加而增加,外
循环液体量的加入会显著增加环流速度。

林文才等[14]从基本的一维两流体模型出发,全
面考虑了反应器中气体膨胀、气液两相流间相互作

用和滑移建立了反应器的一维模型。 通过数值方法

求解整个反应器的流体力学方程组,计算出了平均

气含率、循环液速等参数。
刘敏等[15]根据反应器内能量平衡,结合湍流破

碎理论和流体流动阻力系数与反应器底部净空区域

面积的关系,对 0 ~ 2． 0 MPa 操作压力下的环流反应

器进行了模拟,推导出了加压环流反应器内中心导

流筒气含率与环隙液相循环速度的关系,实验结果

表明,加压条件下当气速大于 0． 02 m / s 时,循环液

速不再随气速明显增大,而基本保持不变。
上述分析方法所推演出的关联式只能对气含

率、循环液速等参数的平均值进行测算,无法对环流

反应器内结构参数、气液体系物理性质等参数的变

化有合理的体现,并且由于计算的过程中引入了不

少的简化模型,局限于特定范围内的反应器结构与

操作条件,适用范围很窄,不具备通用性。
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2． 2　 两相流模型的研究

对于气液两相流的模拟主要有欧拉-拉格朗日

法及欧拉-欧拉法。
欧拉-拉格朗日模型将流体视为连续相,将连

续相中的另外一相视为离散相。 采用欧拉方法处理

连续相,而在拉格朗日方法坐标体系下对分散相颗

粒进行研究计算,连续相和分散相之间的相互作用

可通上述的曳力、附加质量力、升力等的方法进行计

算。 然而由于计算量的限制,欧拉-拉格朗日方法

仅限于表观气速和气含率较低(低于 5% )且气泡数

少于 100000 个的情况[16]。 所需计算量不仅与网格

数相关,也与追踪气泡数密切相关。 当气含率较大、
气泡数较多时,对所有气泡进行跟踪变得不现实,需
采用其他数学模型。

欧拉-欧拉模型将流体及流体中的另外一相均

视为连续介质,2 种流体共存且互相渗透,两相在欧

拉坐标体系下进行计算研究,该模型中分散相和连

续相具有相同形式的控制方程,目前对于环流反应

器的模拟主要采用这个方法。
建立两相流方程的基本方法是,首先建立一个

局部的质量、动量和能量的守恒方程,然后用体积平

均、时间平均或系综平均的方法得到两相流方程和

相间作用力的表达式。
1)质量守恒方程

∂(ρiαi)
∂t

+ Ñ(ρiαiui) = 0 (11)

式中,ρ 为相密度,kg / m3;α 为相含率。 对于气液体

系,两相气含率之和必须为 1,即
αl + αg = 1 (12)

　 　 2)动量守恒方程

∂(αiρi ui)
∂t

+ Ñ[ρiαi ui u j] =

αi - αi ÑP + Ñτeffi + R i + F i + αiρig (13)
式中,τeffi 是在平均速度梯度下的雷诺应力,N;F i 为

曳力、升力、附加质量力等,N;P 为作用于两相的压

力,Pa,对于湍流体系,采用修正压力代替

P′ = P + 2
3
μeff Ñ ui +

2
3
ρiki (14)

式中,μeff 为液相黏度,kg / m·s,通常采用 k-ε 湍流

模型计算连续相湍流黏度。 根据 Boussinesq 假设,
其表达式为

τeffi = αi(u + ui) Ñ uT
i - 2

3
αi[ρiki +

(u + ui) Ñ ui]I (15)
式中,I 为单位法向量。
　 　 马秀清等[17] 选用欧拉两流体模型和 k-ε 湍流

模型,模拟了不同表观气速条件下不同区域气含率

的分布情况。 数值模拟计算结果表明,上升室气含

率随表观气速的增大近似呈线性增长;各上升室气

含率受自身表观气速的影响较大,而受另外一上升

室表观气速的影响较小。
沈春荣等[18] 使用欧拉两流体模型研究气体分

布器结构对气升式环流反应器内气液两相流动的影

响,预测了环己烷氧化反应器内不同结构气体分布

器时反应器内液相速度分布、气含率分布、液相循环

速度以及液相微观混合特性。 模拟结果表明,气体

分布器环数增加,液相推动力增加,从而使得液相循

环速度增加,液相的宏观混合效果增强。
练以诚等[19] 使用欧拉两流体模型对内循环反

应器进行数值模拟,考察了表观气速、导流筒结构对

反应器内上升区、下降区流体力学参数的影响。 结

果显示,表观气速、导流筒内径、底隙高度对反应器

气含率、液体速度有很大影响,随表观气速增加,反
应器上升区、下降区气含率都增加,导流筒内径比为

0． 58 时更易实现气液循环,底隙高度为 30 mm 时反

应器内下降区气含率、气液速度都最小;气液分离器

角度越大,进入下降区的气体越多,当气液分离器角

度为 45°时,能更好地实现气液循环。

3　 结　 　 论

1)针对气升式环流反应器的模拟和研究大都

采用气液两相流模型,准确分析相间作用力,选取与

之匹配的计算方法,是对反应器内各项参数进行准

确预测的前提。
2)气升式环流反应器结构参数、气液相物化性

质和操作工况是影响流体流动的因素。 结合流体力

学计算理论和计算手段的不断发展,进一步加深对

于反应器内流体流动及混合规律的研究,揭示各项

参数间相互关系,明确反应器内不同流动形态下相

间作用力、气泡的分散机理、气泡对湍流的影响、流
动模拟模型的选取标准,能有效提高气升式环流反

应器模拟的准确性及模型的普适性,为反应器的设

计放大及传质模拟计算提供更加可靠的理论依据。
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