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布置级间导流板的二级气升式环流反应器的 

流动与传质规律研究 

潘 涛 1，卢 哲 1，宋文杰 1，郑龙云 1，郭 凯 1, 2, 3，刘春江 1, 2, 3, 4 

(1. 天津大学化工学院，天津 300350；2. 天津市应用催化科学与工程重点实验室，天津 300350； 

3. 天津大学浙江研究院(绍兴)，绍兴 312300；4. 化学工程与低碳技术全国重点实验室(天津大学)，天津 300350)

摘 要：通过在二级气升式环流反应器的两级之间布置导流板以抑制级间液相返混，在反应器内形成级内全混流、

级间平推流的流型是强化多相传递与反应过程的有效方法之一．本文对连续操作时不同表观液速下的布置级间导流

板的二级气升式环流反应器内的流动与传质规律进行了研究．首先，通过实验测量获得了反应器内的气含率、气泡

索特平均直径和体积氧传质系数．随后，建立了流动与传质过程的计算流体力学模型，并将模拟结果与实验结果进

行对比．通过对比发现模拟结果与实验结果的变化趋势保持一致，气含率的分布规律也基本一致．考虑到反应器中

流动状态的不稳定性，模拟误差可认为在可接受的范围内，同时确定了气液传质模型的模型参数．最后，基于数值

模拟结果对不同表观液速下环流反应器内的流动和传质特性进行了分析．模拟结果显示随着表观液速增大，反应器

内各级局部气含率、循环液速均增大，第 1 级内气泡平均尺寸减小，第 2 级内气泡平均尺寸基本不变．同时该反应

器内级间形成明显的轴向浓度梯度，形成了级内全混流、级间平推流的流型．相比于间歇操作方式，连续操作时反

应器的传质系数增加，且传质系数随表观气速的增加而增加，随表观液速的增加变化不明显． 

关键词：环流反应器；气液两相流；气液传质；计算流体力学；气泡群 
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Characteristics of Flow and Mass Transfer in a Two-Stage Internal Loop
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Abstract：Two-stage internal loop airlift reactors offer enhanced multiphase transfer and reaction performance with 

the inclusion of a guide baffle between stages. This baffle effectively inhibits back-mixing in the liquid phase，

creating a flow pattern marked by full mixing within each stage and plug flow between the two stages. This study ex-

amines the flow and mass transfer characteristics of a two-stage internal loop airlift reactor under continuous operation 

at various superficial liquid velocities. Gas holdup，Sauter mean bubble diameter and volumetric oxygen mass trans-

fer coefficient were measured experimentally. A computational fluid dynamics model was then developed to simulate 

the flow and mass transfer processes in the reactor. The simulation results align closely with the experimental meas-

urements，exhibiting consistent gas holdup distribution patterns. Although some instability exists within the reactor 

flow，the simulation error falls within an acceptable range. The model parameters for the gas-liquid mass transfer 

model are determined. Numerical simulation provide insights into how superficial liquid velocity affects the reactor 
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performance. As the superficial liquid velocity increases，the local gas holdup and the circulating liquid velocity also 

increase. Furthermore，the mean size of bubbles in the first stage decreases，whereas they remain nearly constant in 

the second stage. A clear axial concentration gradient forms between the stages，reinforcing the flow pattern of full 

mixing flow within each stage and plug flow between them. Compared with that under the batch operation mode，the 

mass transfer coefficient increases under the continuous operation mode. It does so with rising superficial gas velocity 

but shows minimal variation with changes in the superficial liquid velocity.  

Keywords：loop reactor；gas-liquid two-phase flow；gas-liquid mass transfer；computational fluid dynamics；

bubble swarm 

 

气升式环流反应器是一种广泛用于化工与生物

产品生产过程的多相反应器．在气升式环流反应器

中，气体通过底部进入到反应器中，由于气液密度的

差异，在反应器中的上升区与下降区之间形成了一定

的密度差，从而驱动流体流动形成环流．区别于鼓泡

塔等传统多相反应器，环流反应器内形成的定向环流

促进了反应器内的气液混合、传热与传质．此外，环

流反应器具有能耗低、混合均匀、低剪切力以及易 

于实现连续化操作等优点[1-2]，特别适用于精细化工 

品[2-4]和生物制品[5-7]的连续化生产． 

环流反应器的性能与其内部的流体力学与传质

特征对于反应器的性能具有重要影响[8]．反应器的设

计需要充分了解其内部的传递性质与规律．为此，研

究人员对环流反应器展开了深入的研究，研究工作主

要集中在环流反应器内部的流体力学性质，包括对 

气含率[9-14]、循环液速[15-16]、混合时间[17-18]、气泡尺 

寸[19-20]等以及传质传热性能[21-25]．基于这些研究工

作，研究人员开发了多种内构件结构以强化气液两相

的传热传质与反应[9,26-28]．实际应用中，当反应器的

高径比较大时，反应器内形成环流较为困难，循环液

速较低，流体混合效果变差[29]．因此在实际中大多采

用多级环流反应器．多级环流反应器的设计需要特

别 注 意 防 止 出 现 液 相 返 混 以 及 气 体 的 短 路 等 问

题．研究人员开发了多种内构件以抑制多级环流反

应器内的不良流动形式，并研究了其对反应器的流动

及传质特性的影响．于伟等[30]研究了一种新型气液

分离式级间内构件，该内构件能够有效地破碎级间处

的气泡，达到抑制返混的效果．Zhang 等[19]通过在二

级气升式环流反应器内布置筛网，降低了反应器内气

泡平均尺寸，使得气含率和体积氧传质系数显著增

加，并且发现筛网有助于液相速度在反应器径向的均

匀分布．Li 等[31]研究了级间布置有“漏斗形”级间

内构件的二级气升式环流反应器内的气液固三相流

动过程，发现每一级反应器表现出不同的气泡循环流

型，增大气速和固体含量可以加速第 2 级的流型转

变，并且造成气泡尺寸分布变宽．Yu 等[18]在二级气 

升式环流反应器级间布置了多孔板和带导管的多孔

板两种内构件，并研究内构件对反应器流体力学特征

的影响，发现和气速相比液速对返混的影响更大，当

液速超过临界值后，液相返混明显减少，此外带导管

的多孔板更能促进固体颗粒的均匀分布．陶金亮等[29]

研究了多级环流反应器内的级间隙高度对反应器流

动特性的影响，发现级间隙高度越高，气含率分布从

上到下逐渐减小，循环液速逐渐增大，混合时间缩短

而传质系数增大．李绍果等[32]通过将多级环流反应

器底部单一进气改为分段式进气，有效提高了环流液

速和体积氧传质系数．黄益平等[33]在三级环流反应

器中布置级间锥形导流构件，发现改变内构件结构参

数和提高表观气速可进一步抑制级间返混和提高反

应器传质性能．Shi 等[34]提出在二级气升式环流反应

器内布置导流板可以抑制全局大循环，促进级内局部

循 环 ，并 通 过 计算流 体 力 学 (computational fluid 

dyanamics，CFD)模拟对间歇操作下的流动特性进行

了分析，验证了内构件的导流作用．卢哲等[35]进一步

优化了导流板的结构，分析了影响两级反应器内的流

动阻力以及液体回流量的主要因素，并获得了不同表

观气速下的最优导流板结构． 

在实践中，环流反应器多为连续操作，而在连续

操作下导流板的导流效果还未进行深入研究．为此，

本文采用数值模拟方法，在连续操作条件下对布置具

有收缩-膨胀结构的导流板的二级气升式环流反应器

的流动与传质特性进行研究．通过与实验结果进行

对比验证了本文使用的计算模型，并获得了传质模型

的系数．完成模型验证之后，对气液两相流动与传质

过程进行数值模拟，对模拟结果进行分析，讨论了不

同液速下反应器中气含率、气泡尺寸、溶解氧浓度以

及传质系数的变化规律，分析连续操作模式下导流板

对于多级环流反应器流动与传质性能的影响规律． 

1 实验材料和方法 

1.1 二级气升式环流反应器装置 

二级气升式环流反应器结构如图 1所示．环流反 
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图 1 二级气升式环流反应器结构示意 

Fig.1  Schematic of the structure of the two-stage internal

loop airlift reactor 

应器的长、宽、高(分别对应 x、z、y 方向)分别为

200 mm、60 mm 和 1 310 mm．为了便于测量气泡尺

寸及观察实验现象，实验装置采用有机玻璃加工制

成．环流反应器分为两级．第 1 级位于环流反应器下

部 ，第 1 级 导 流 板 的 宽 度 为 100 mm ，高 度 为

320 mm，导流板底端距反应器底部 80 mm．第 2 级导

流板的尺寸与第 1 级导流板完全一致．在两级之间

安装具有导流作用的内构件，内构件的宽度和厚度与

反应器一致，内构件的高度为 160 mm．内构件形状

如图 1 所示，内构件的中部具有缩口结构，缩口长度

为 75 mm，高度为 50 mm．采用压差法测量气含率，

压力 表插入圆孔距导 流 板 两端的垂直距离 均 为

20 mm．气体从反应器底部的进气结构进入到环流反

应器中，进气结构由 4 个曝气头和 5个直径为 0.5 mm

的等距分布的圆孔组成. 

1.2 实验流程与测试方法 

1.2.1 实验流程 

实验采用间歇操作方式，即气体从环流反应器底

部连续进入环流反应器中，流经反应器第 1 级和第 2

级之后从反应器顶部离开，而液相始终置于反应器

中．实验中表观气速 ug 为 0.018 5 m/s 和 0.027 8 m/s 

(基于上升区横截面积计算)． 

  实验使用的气体为纯度为 95%的氧气和纯度为

99.99%的氮气(天津市六方工业气体经销有限公司)，

液体为自来水．实验在室温(293 K±2 K)下进行，反

应器出口与大气直接相连，实验过程保持常压操作. 

实验装置如图 2 所示．实验开始前，首先在反应器内

注入自来水，保持液位 1 000 mm(图 2 中红线所示). 

随后开启氮气钢瓶总阀，调整三通阀向反应器中通入

氮气，观察溶氧仪(Orion Star A223，Thermo)的示数，

溶氧仪示数低于 0.5 mg/L 说明此时液相中溶解氧已

基本排净，停止氮气进气，开始通入氧气，观察溶氧

仪示数，其读数先增大随后开始上下波动. 继续通入

氧气，持续 15 min，整个过程每隔 6 s 记录溶氧仪的

示数 ．在 此期间 使 用 高 速摄像机(Fastcam SA3 ，

Photron)对气泡进行拍照，并读取 U 型压差计的读数. 

实验过程至少重复 3次，记录每次的实验数据． 

 

1—氧气钢瓶；2—氮气钢瓶；3—三通阀；4—转子流量计；5—阀门；6—U 型压差计取样点；7—U 型压差计；8—溶氧仪探头；9—便携式

溶氧仪；10—高速摄像机；11—电脑；A、B、C、D—高速摄像的拍摄区域 

图 2 实验装置示意 

Fig.2 Schematic of the experimental setup 

1.2.2 测试方法 

  实验测量的参数包括气含率、气泡尺寸和体积氧

传质系数． 

气含率使用压差法进行计算，通过读取 U 型压 
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差计的读数计算反应器内每一级上升区和下降区的

平均气含率．采用 Bello 等[36]提出的方法计算平均气

含率，即 

   m l
g

l

ρ ρα
ρ
−= z

L

Δ
 (1)

 

式中：ρm 为四氯化碳的密度，ρm＝1 595 kg/m
3；ρl 为自

来水的密度，ρl＝999 kg/m
3；Δz 为 U 型压差计的读

数；L 为 U 型压差计上下两个取样点间的垂直距离，

本实验装置中 L＝280 mm． 

气泡尺寸分布采用拍照法[37-38]测量，参考文献

[39-40]的处理方式．每组数据统计 300～500 个气

泡，如图 3 所示．对近似椭圆气泡，当量直径计算 

式为 

   23

e
d E e=  (2)

  对不规则气泡，当量直径计算式为 

   
e

4 /= πd A  (3)

  气泡索特平均直径计算式为 

   
3

e e

32 2

e e

= ∑
∑

n d
d

n d
 (4)

 

式中：E 和 e 分别为椭圆气泡的长轴和短轴；A 为不

规则气泡的投影面积；ne 为当量直径为 de 的气泡 

个数． 

 

图 3 气泡图片处理示意 

Fig.3 Schematic of the bubble image processing 

体积氧传质系数(k1a)采用溶氧动态响应曲线 

法[41]测量，并利用经验关联式[42]转化为 T0＝293.15 K

下的体积氧传质系数，计算式为 

   ( )*

l

d

d
=C
k a C C

t
-  (5)

 

   0

l 0 l
1.012 5

−( ) = ( )× T T
k a T k a T  (6)

 

式中：C*为饱和溶解氧浓度；C 为当前时刻水中的溶

解氧浓度；t 为时间；T 为实验过程中体系的平均温度. 

2 CFD模拟 

首先对间歇操作下的流动过程进行 CFD 模拟， 

验证 CFD 模型并确定传质模型的模型参数．随后对

连续操作下(气体和液体连续进入到反应器中)的流

动与传质过程进行 CFD模拟． 

2.1 CFD模型建立 

本文根据 Shi 等[34]提出的计算方法进行数值模

拟．使用欧拉-欧拉模型进行多相流模拟．实验条件

下装置内的流动过程处于湍流状态，使用 RNG k-ε湍

流模型封闭动量方程，近壁面处采用标准壁面函数；

使用群平衡模型(population balance model，PBM)模

拟反应器内的气泡尺寸变化，并使用离散法[43]求解

群平衡方程．实验结果表明反应器内的气泡尺寸集

中在 0.4～16.2 mm范围内，将此范围内的气泡分为 9

组，采用 Luo & Svendsen模型[44]来模拟气泡破碎，采

用 Luo 模型[45]来模拟气泡聚并．使用小涡模型[46]计

算相间传质速率．数值模拟中气液两相之间的作用

力主要包括曳力和虚拟质量力[34]．具体的控制方程

如下. 

连续性方程为 

   
( ) ( ) 0

i i

i i i

t

α ρ
α ρ

∂
+ ∇ ⋅ =

∂
u  (7)

 

式中：下标 i代表液相或气相；α 为相含率． 

动量守恒方程为 

 
( ) ( )i i i

i i i i

t

α ρ
α ρ

∂
+ ∇ ⋅ =

∂
u

u u  

     α α α ρ− ∇ + ∇ ⋅ + +
i i i i i i
p g Fτ  (8)

 

   m t= +
i i i

τ τ τ  (9)
 

式中： m

i
τ 为黏性应力，上标 m 代表与分子黏度有关；

t

i
τ 为雷诺应力，上标 t 代表与湍流黏度有关．两者的

计算式分别为 

   ( )m m T 2

3
μ ⎡ ⎤= ∇ + ∇ − ∇ ⋅⎢ ⎥⎣ ⎦

i i i i i
u u u Iτ  (10)

 

   ( ) ( )t t T t2

3
μ ρ μ= ∇ + ∇ − + ∇ ⋅

i i i i i i i i
kτ u u u I  (11)

 

式中 ki 为湍动能． 

相间作用力包括虚拟质量力
VM

F 和相间曳力

D
F ，即 

   
i VM D

= +F F F  (12)
 

虚拟质量力的计算式为 

   g g l l
VM g g0.5

d d
α ρ ⎛ ⎞

= − −⎜ ⎟
⎝ ⎠

d d

t t

u u
F  (13)

曳力的计算式为 

   ( )
8

DD
D g l 1 1

 =0D0

3

4
α ρ= + +∑

j

j g g

j j

CC
f

C d
F u u u u  (14)

式中：fj 为直径为 dj 的气泡的气含率与总气含率的比 
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值；CDj 为直径为 dj 的气泡的曳力系数，其计算式为 

   
0.687

D

1 0.15 8
max 24 ,

3( +4)
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 (15)

 

   ( ) gD
g

D0

22
1 1

+4

C

C Eo

α
α ⎛ ⎞

= − +⎜ ⎟
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 (16)

 

式中：Rej 为直径为 dj 的气泡的雷诺数；Eoj 为气泡直

径为 dj 的气泡的厄特沃什数，用来表征气泡的形状，是

浮力和表面张力的比值．Rej 和 Eoj 的计算式分别为 

   
l 1

m

l

ρ
μ

+
= j g

j

d
Re

u u

 (17)

 

   
2

l g ( ) ρ ρ
σ

= j

j

g d
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-

 (18)
 

式中：水的表面张力 σ＝0.072 N/m； m

l
μ 为液相分子 

黏度. 

RNG k-ε湍流模型为 

   
( )

( ) = i i i

i i i i

k
k

t

α ρ α ρ∂ + ∇ ⋅
∂

u   

     eff

,
( ) + ( )

i i i i k i i i
k Gα μ α ρ ε∇ ∇ −  (19)

 

   eff( )
( ) = ( ) +ε

α ρ ε α ρ ε α μ ε∂ + ∇ ⋅ ∇ ∇
∂
i i i

i i i i i i

t

u  

     
2
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i

i k i i i i

i

C G C R
k k

ε ε ε
ε εα ρ α− −  (20)

 

式中：ki 和 εi 分别为气相或液相的湍动能和湍动能耗

散率； effμ
i

为有效黏度；Gk, i 为平均速度梯度导致的

湍动能产生项，计算式为 

   t 2

,k i i
G Sμ=  (21)

 

式中 S 为平均应变速率张量的模． 

为了适用于应变速率和流动曲率较大的流动，

RNG k-ε 模型中的湍动能耗散率方程添加了源项

Rε,i，其表达式为 

   
( )3 2 2

0

, 3

1 /

1

μ
ε

ρ η η η ε
βη
−

=
+

i i i j i

i

i i

C d
R

k
 (22)

 

式中：η
i
＝Ski/εi； 0

η ＝4.38；β＝0.012． 

有效黏度 effμ
i

由分子黏度 mμ
i

和湍流黏度 tμ
i
组

成，即 

   eff m t

i i i
μ μ μ= +  (23)

 

湍流黏度的计算式为 

   t 2
/μμ ρ ε=

i i i i
C k  (24)

 

式中常数 μC ＝0.084 5． 

RNG k-ε湍流模型中的常数为 

   αk＝αε＝1.393，C1ε＝1.42，C2ε＝1.68 

群平衡方程为 

   
a a b b

( , )
( ( , ))=

g

n v t
n v t B D B D

t

∂ + ∇ ⋅ +
∂

- -u  (25)
 

式中： ( , )n v t 为气泡的数密度；Ba 为由于聚并导致的

气泡源项；Da 表示由于聚并导致的气泡汇项；Bb 为由

于破碎导致的气泡源项；Db 为由于破碎导致的气泡

汇项．本文采用适用和使用范围均较为广泛的 Luo

模型模拟气泡聚并[45]，使用 Luo & Svendsen 模型[44]

模拟气泡破碎，即 
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氧气组分在气液两相的质量守恒方程为 

   2
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式中 2
O

l
J 和 2

O

g
J 分别为液相中溶解氧的扩散通量和气

相中氧气的扩散通量，计算式分别为 

   2
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t
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式 中施密 特 数 Sct 采 用 计算软件推荐值 ，
t

Sc ＝

0.7．
2

m

o ,l
D 和

2

m

o ,g
D 分别为氧分子在液相和气相中的分

子扩散系数，具体数值见表 1． 

表 1 物性参数 

Tab.1 Physical properties 

相 组成
密度/ 

(kg/m3) 

黏度/ 

(kg/(m·s)) 

O2 分子扩散

系数/(m2/s)

气相 O2，N2 ( )
2 2

2 2

g O ,g O

O ,g N
1

ρ ρ

ρ

= +

−

y

y
 1.919×10

-5 2.12×10
-5[47]

液相 H2O 998.2 1.003×10
-3 1.96×10

-9[48]

 

由于相间传质造成的质量源项 l g→S 和 g l→S 的计

算式为 

   l g g l l,g lρ→ →= − = ⋅K aS S  

     ( ) ( )
2 2 2 2

sat sat

O ,l O ,l l l O ,l O ,l
x x k a x xρ− ≈ −  (34)

 

式中 l,gK 为总传质系数，由于氧气难溶于水，主要的

传质阻力集中在液膜一侧，因此，式中 a 为气泡的比

表面积，计算式为 

   
8

g

=0

6α= ∑
j

j j

f
a

d
 (35)
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液相中溶解氧的饱和浓度
2

sat

O ,l
x 的计算式为 

   
2 2 2

sat

O O ,g O ,lp y Hx=  (36)

式中：
2

O
p 为气相压力；

2
O ,gy 为气相中氧气的质量分

数；H 为亨利系数，H＝4.40×10
9

Pa． 

液相中的传质系数采用小涡模型[46]计算，即 

   
O ,l2

1 4

m

l 0

l

k C D
ε
ν
⎛ ⎞

= ⎜ ⎟
⎝ ⎠

 (37)

式中：
l

ν 为液相的运动黏度；
0

C 为模型参数，具体数

值通过对比实验和模拟值确定，详见第 2.4节． 

2.2 数值格式、边界条件与计算参数设置 

本文采用计算流体力学软件 Fluent 求解上述模

型．为便于计算收敛以及节省计算时间，模拟时首先

进行流动过程动态模拟，时间步长设置为 1×10
-4

s. 

待流动达到稳定之后，再激活质量衡算方程进行传质

过程模拟．物性参数详见表 1．压力速度耦合方式采

用相耦合 SIMPLE格式，压力方程使用 PRESTO！格

式离散，控制方程均使用二阶迎风格式离散，控制方

程的收敛标准为 1×10
-4． 

边界条件：反应器进口均为速度进口，气相进口

速度采用 Shi 等[49]提出的进口速度分布(式(38))，气

相进口组成为纯氧，进气口气泡直径大小为 4 mm；

出口均为压力出口，表压为 0 Pa；壁面为无滑移壁面. 

   

2

0.00152

in g1.506 8 e     0.05 0.05

−

=
x

u u x≤ ≤-  

   (38)

式中 x 为水平方向坐标． 

进口处的湍流强度(I)和湍流特征尺度(l)采用下

面的计算式进行估算，即 

   
H

1/8
0.16

−=
D

I Re  (39)
 

   
3/ 4

0.07

μ

′
= L

l
C

 (40)

式中 L'为对应位置处的水力直径． 

2.3 几何结构与网格无关性验证 

对实验装置进行建模并划分网格，间歇操作下反

应器的几何结构和实验装置完全一致，连续操作下的

反应器的几何结构与实验装置主体保持一致，增加了

液相进口和液相出口(图 4)． 

为了排除网格对模拟结果的影响，首先进行网格

无关性验证．图 5(a)为不同网格数下间歇操作模式

(ug＝0.027 8 m/s)和连续操作模式(ug＝0.027 8 m/s， 

ul＝0.050 m/s)的第 2 级上升区中的气含率．当网格数

量达到 1.2×10
5左右时，气含率基本不随网格数量的

增加而改变．因此间歇操作过程的模拟采用 112 523

个网格，而连续操作过程的模拟采用 120 548个网格. 

 

      （a）间歇操作    （b）连续操作 

图 4 计算模型的几何结构 

Fig.4 Geometry of the computational model 

 

（a）网格无关性验证 

 

（b）计算时间验证 

图 5 网格无关性验证和计算时间验证 

Fig.5 Verification of grid-independence and computa-

tional time 

环流反应器中的流动过程具有一定的波动性，为

了确定流动过程基本达到稳定所需的时间，考察了上

升区气含率时均值的波动随时间的变化，并定义了表

征波动程度的参数(式(41))．图 5(b)为第 2 级上升

区的气含率随时间的变化．其中右侧纵坐标为气含

率时均值的变化率 ( )εΔ ，横坐标为计算时间．当 

εΔ ＜2×10
-3 时，认为气含率的时均值变化较小，反

应器内流动基本达到稳定．从图中可见计算时间分

别达到 43.0 s(间歇操作)和 58.5 s(连续操作)时，流

动基本达到稳定，据此本文取 60 s 到 80 s 内计算值

的平均值作为模拟结果分析讨论的数据来源． 
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2.4 CFD模型验证 

为了验证第 2.1 节中提出的 CFD 模型，将表观

气速为 0.027 8 m/s 时的模拟结果与实验结果进行对

比．图 6 为气含率和气泡平均尺寸的模拟值与实验

值的对比．图 6(a)中上升区气含率的最大偏差约为

14.0% ，下降区气含率的最大偏差约为 15.3% ．虽然

计算值与实验值存在一定的差异，但气含率的分布规

律保持一致．考虑到气含率值较小，容易造成相对误

差的值较大，因此认为误差在可接受范围内．图 6(b)

中随着反应器高度的增高，气泡平均尺寸的模拟值和

实验值均增大，变化趋势一致，两者的最大误差不超

过 18.4% ，考虑到气泡平均直径较小，可认为计算模

型能够预测反应器内的气泡流动特性． 

 

（a）气含率 

 

（b）气泡索特平均直径 

图 6  ug＝0.027 8 m/s 时气含率与气泡索特平均直径的实

验值和模拟值对比 

Fig.6  Comparison of experimental and simulated values 

of gas holdup and Sauter mean bubble diameter at

ug＝0.027 8 m/s 

在环流反应器中存在着大量尺寸不一的气泡，气

泡之间的相互作用引起了局部湍流程度的明显变化，

从而影响了气泡表面的更新速率．小涡模型认为气

泡表面的更新主要是由湍流中尺度最小的涡所控

制．小涡具有较小的空间尺度和时间尺度，可以表征

由于气泡快速聚并或破碎产生的涡流对气液传质速

率的影响．此外，文献[50]模拟鼓泡塔中气泡流传质

的研究也已经证实了该模型的准确性．如式(37)所

示，小涡模型认为传质系数与气体扩散系数、动力黏

度以及湍动能耗散率有关，C0 在不同体系的传质过

程中差异较大．为了确定适用于本装置中的模型参

数 C0，对 比 体 积 氧 传 质 系 数 kla 的 实验结 果 与

2

1/ 4

m

O ,l

1

ε⎛ ⎞
⎜ ⎟
⎝ ⎠

a D
v

的模拟值．传质实验中溶氧探头所测

实验结果主要是其布置位置处的溶氧值变化，通过对

比实验结果和图 7 中红框内液相相含率大于 0.1% 区

域中的模拟时均值(60～80 s 的平均值)，表 2 给出了

不同表观气速下的模型参数，根据表 2确定了适用于

本实验条件下小涡模型的模型参数 C0＝0.056 7． 

 

  （a）实验装置     （a）间歇模拟的气含率分布 

                (ug＝0.018 5 m/s，t＝70 s) 

图 7 求取 C0 的标记区域 

Fig.7 Marked zone for C0 calculation 

表 2 不同表观气速下的小涡模型参数值 

Tab.2 Parameters of the small eddy model using different 

superficial gas velocities 

 

表观气速/(m/s) 实验值 kla/s
-1
 

2

1/ 4

m

O ,1

1

ε⎛ ⎞
⎜ ⎟
⎝ ⎠

a D
v

 

模拟时均值/s
-1
 

模型参数 C0

0.018 5 0.008 1 0.146 5 0.055 3 

0.027 8 0.013 0 0.223 8 0.058 1 

3 结果与讨论 

3.1 流动模拟结果 

图 8 为 ug＝0.027 8 m/s 时不同表观液速下的气 

含率分布图(结果取自 z＝0 截面，即反应器中间截

面，下文中的分布图均取自该截面)．图 8 中液速为

零的情况代表间歇操作条件下的气含率分布．图中

随着表观液速的增大，反应器内的气含率逐渐增大，

并且自由液面高度也逐渐增加．图 9(a)和(b)分别为 
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图 8  ug＝0.027 8 m/s 不同表观液速下气升式环流反应器

内的气含率分布(t＝80 s) 

Fig.8  Gas holdup in the loop airlift reactor using differ-

ent superficial liquid velocities at ug＝ 0.027 8 m/s

(t＝80 s) 

 

（a）ug＝0.018 5 m/s 

 

（b）ug＝0.027 8 m/s 

图 9 气升式环流反应器内气含率随表观液速变化 

Fig.9  Variation of gas holdup with superficial liquid

velocity in the loop airlift reactor 

ug＝0.018 5m/s 和 ug＝0.027 8 m/s 时反应器内各区域

局部气含率随表观液速的变化曲线．从图中可以看

出，低液速时，表观液速对局部气含率的影响不大，

而高液速时随着表观液速的增大，气含率也逐渐增

大．产生这一现象的原因主要有以下两点：随着表观

液速的增加，反应器中的循环液速也随之增加，如图

10 所示，这使得高表观液速下的液相能够携带更多

的气泡进入下降区，促进气相环流，增加气泡的停留

时间；随着表观液速的增加，反应器中的液相湍动加

剧，如图 11 所示，这使得高表观液速下的液相湍流

动能增加，液相湍动加剧，从而导致了气泡破碎速率

增加，产生了更多的小气泡，反应器内的气泡平均尺

寸减小，进一步增加了气泡的停留时间． 

 

图 10 ug＝0.027 8 m/s 不同表观液速下液相速度分布(t＝

80 s) 

Fig.10 Liquid-phase velocity distribution at different su-

perficial liquid velocities and ug＝ 0.027 8 m/s(t＝

80 s) 

 

图 11 ug＝0.027 8 m/s 不同表观液速下液相湍动能分布

(t＝80 s) 

Fig.11 Liquid-phase turbulence kinetic energy distribu-

tion at different superficial liquid velocities and 

ug＝0.027 8 m/s(t＝80 s) 

图 12(a)和(b)分别为 ug＝0.018 5m/s 和 ug＝

0.027 8 m/s 时各个区域内的气泡索特平均直径，区域

对应图 2 所示的反应器中的区域划分．其中 A 区域

和 B 区域位于反应器的第 2 级，C区域和 D 区域位于

反应器的第 1 级．从图中可以看出随着液速的增大，

反应器内气泡索特平均直径逐渐变小，并且液速对第

1 级内气泡索特平均直径的影响要大于其对第 2 级

的影响．这可能是由于液速越大，内构件的导流作用

越强，气液两相在缩口下方发生了更为强烈的相互作

用，使得湍流涡增加，加快了涡体和大气泡的碰撞频

率，产生了更多的小气泡．同时由于液速的增大，循

环液速也增大，使得更多的小气泡被裹挟进入下降区

开始循环，气泡索特平均直径变小．而当气相经过缩
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口时，尽管在缩口下方加剧的气液相互作用促进了气

泡破碎，但在缩口处流道变窄导致的气泡之间的碰撞

频率增加，发生气泡聚并的概率增加，在气泡破碎和

聚并的概率皆增加的情况下，缩口上方的气泡索特平

均直径受液速的影响要小于缩口下方的气泡索特平

均直径受液速的影响． 

 

（a）ug＝0.018 5 m/s 

 

（b）ug＝0.027 8 m/s 

图 12  气升式环流反应器内气泡索特平均直径随表观液

速的变化 

Fig.12  Variation of the Sauter mean bubble diameter with 

superficial liquid velocity in the loop airlift reactor

3.2 传质模拟结果 

由于流场波动的影响，本文选择了 60 s 到 80 s

内不同时刻的浓度结果并求取平均值作为最终的液

相 溶 解 氧 浓 度 结 果 ．图 13(a)和(b)分 别 为 ug＝

0.018 5 m/s 和 ug＝0.027 8 m/s 时，第 1 级和第 2 级反

应器内的液相溶解氧质量分数随液速的变化情况. 

从图中可以看出，随着液速的增大，第 1 级反应器内

溶解氧浓度逐渐减小．第 2 级反应器内溶解氧质量

分数在低液速时基本不变，随着液速增大略有减小，

在较大的气速下，减少的趋势更为明显．随着液速逐

渐增大，两级之间溶解氧浓度的差异逐渐变小． 

图 14 为不同液速下的液相溶解氧浓度分布. 当

ul＝0 m/s 时，即间歇操作，只有气体流经反应器. 由

于缩口结构的存在，促进了级内循环，同时也使得第

2 级反应器内的气泡尺寸变大(如图 12 所示)，第 2

级反应器内的气泡停留时间变短，传质比表面积减 

小，最终在两级之间形成了明显的浓度梯度.  

 

（a）ug＝0.018 5 m/s 

 

（b）ug＝0.027 8 m/s 

图 13 不同表观气速和表观液速下液相中溶解氧浓度变化

Fig.13 Variation of concentration of dissolved oxygen in 

the liquid phase at different superficial gas veloci-

ties and superficial liquid velocities 

 

图 14 ug＝0.027 8 m/s 不同表观液速下液相溶解氧浓度分

布(t＝80 s) 

Fig.14 Concentration distribution of dissolved oxygen in 

the liquid phase at different superficial liquid ve-

locities(ug＝0.027 8 m/s，t＝80 s) 

当连续操作时，液相连续从液相进口进入到反应

器内，在到达缩口下方时，一部分液相进入第 1 级下

降区继续留在第 1 级内，另一部分从缩口处进入第 2

级反应器内．低液速时，液相进出反应器流速较低，

但由于不断地有新鲜的液相进入第 1 级和高浓度液

相流出第 1 级，造成第 1 级反应器内氧气浓度减小，

而第 2 级反应器内再经过气液传质后，流入和流出氧

气浓度相差不大，使得第 2 级反应器内氧气浓度基本

不变．高液速时，虽然气泡尺寸减小，气含率增大，但
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是由于液速过大，进入反应器的液相还未充分传质就

已离开反应器，使得第 1 级和第 2 级反应器内的氧气

浓度都减小，特别是第 1 级下降区下部的溶解氧浓度

明显减小，这可能是由于液速增大，在下降区的下部

形成了部分液相死区，该区域内液相的液相速度很

低，并且气含率较低，气液传质效果较差．由于进入

到第 2 级中的液相中已经溶解了部分氧气，且在第 2

级内经过气液接触后，第 2 级内溶解氧浓度受液速的

影响相对较小，使得两级之间溶解氧浓度梯度减

小．此外，从图 14 还可以看出，不仅在两级之间形成

了浓度梯度，在级内也出现了溶解氧浓度分布不均的

情况． 

图 15 为反应器内液相传质系数随表观液速的变

化趋势．液相传质系数随表观液速的增加，先逐渐增

大，然后逐渐减小．在低气速下，传质系数的变化幅

度较小．传质系数先增大的原因在于表观液速的增

加(从 0 到 0.025 m/s)使得液相湍动加剧，加快了气

泡表面更新，液相传质阻力减小．而随着表观液速进

一步增大，液相传质系数减小，这是由于反应器内的

液速也随之增大，而在第 1 级下降区的下部形成了部

分液相流动死区(图 14)，该区域内流速较低，气含率

较少，对于整体的传质贡献较少．尽管此时液相湍动

进一步加剧，造成其他区域内的传质速率增大，但最

终呈现出反应器内液相传质系数的下降． 

 

图 15 气升式环流反应器内液相传质系数随表观液速变化 

Fig.15  Variation of the mass transfer coefficient in the 

liquid phase with superficial liquid velocity in the

loop airlift reactor 

4 结 论 

本文对连续操作条件下二级环流反应器布置导

流板后的流动与传质规律进行了研究．使用 CFD 方

法并结合 PBM 方法获得了连续操作时二级气升式环

流反应器内的气含率、气泡索特平均直径、浓度分布

以及传质系数的特征与变化规律．具体的研究结论

如下． 

(1) 连续操作时，在低于 0.050m/s 的低表观液

速下，随着液速增大，各局部气含率基本不变；在高

于 0.050 m/s 的高表观液速时，由于气泡索特平均直

径变小和循环液速的增大，各局部气含率增大． 

(2) 连续操作时，当表观液速在 0.025 m/s 到

0.075m/s 的范围时，反应器内气泡索特平均直径随

液速增大而减小，液速对第 1 级内气泡索特平均直径

的影响略大于其对第 2 级内气泡索特平均直径的 

影响． 

(3) 连续操作时，相比于间歇操作时，第 1 级反

应器内溶解氧浓度减小，并当表观液速在 0.025 m/s

到 0.075 m/s 的范围时，随着液速增大，溶解氧浓度变

化越来越明显，第 2 级反应器内溶解氧浓度随着液速

增大略微减小． 

(4) 连续操作时，当表观液速在 0.025 m/s 到

0.075m/s 的范围时，随着表观液速增大，两级之间的

浓度梯度减小，第 1 级反应器下降区下部的溶解氧浓

度较低，该区域内的流速较低，气含率较低，造成气

液传质效果不佳．而其他区域由于表观液速增大，造

成气液相互作用加剧，气泡表面更新加快，提高了传

质速率．反应器整体表现出液相传质系数随着表观

液速的增加先增大后减小的变化趋势． 
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