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多层新型桨搅拌槽内气−液两相流动的实验与数值模拟 
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摘  要：对三层新型组合桨气−液两相搅拌槽内的流体流动进行了实验研究，并采用计算流体力学(CFD)的方法对气−
液两相搅拌槽的通气搅拌功率、流场、局部气含率及总体气含率进行了数值模拟，数值模拟采用了欧拉−欧拉方法，

数值模拟结果与实验值吻合良好，同时考察了通气流量和搅拌转速对通气搅拌功率和气含率的影响规律. 研究结果表

明，欧拉−欧拉方法能较好地模拟搅拌槽内气−液两相流的流动状况.  
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1  前 言 

气−液搅拌槽反应器是工业中常用的单元设备，广

泛应用于石油、化工、生物等行业，近 30 年来对其进

行了广泛的实验研究，特别是近年来针对气−液分散开

发出了一些新桨型，如 Chemineer 公司的 CD-6, BT-6 等

凹叶桨、Maxflo 宽叶翼形桨，美国 Lightnin 公司的 A315, 
A340 宽叶翼形桨等，这些桨型与传统的 Rushton 六直

叶涡轮桨相比具有处理气体能力大、相对搅拌功率(相
同转速下通气与不通气时的搅拌功率之比)高等优点，

已逐渐在气−液搅拌反应器中推广应用. 随着工业装置

的大型化，气−液搅拌反应器的高径比往往大于 1，这就

需要采用多层桨才能保证反应器的搅拌效果. 因此，近

年来对双层[1,2]、三层组合桨的气液分散性能[3,4]进行了

许多实验研究. 陈凯等[5]、郝志刚等[6]和刘飞鸣等[7]就搅

拌槽内不同组合桨对气体的分散进行了实验研究，认为

径流式桨作为底桨、轴流式桨作为上层桨的组合桨最适

于气体分散.  
随着计算流体力学(CFD)的快速发展和计算机技术

的不断提高，采用 CFD 方法对搅拌槽内的流体流动进

行数值模拟研究已取得了长足的进步，对单相搅拌槽内

流体流动的数值模拟已有大量研究[8−13]，对于搅拌槽内

气−液两相的数值模拟较少，而且多数研究围绕单层的

六直叶涡轮桨[14−16]展开，Alves 等[17]和 Marion 等[18]分别

对双层的六直叶涡轮桨及三层螺旋桨的液体流动流场

进行了研究，但多层组合桨搅拌槽内两相流问题的数值

模拟一直未见报道.  
基于以上分析和具体考察对象，以龙建刚等[19]和郝

志刚等[6]的部分工作为基础，本工作选用三层组合桨(底
桨为径向流 HEDT[6,19,20]，上两层为轴向流 WHU

[6,19,20])

进行搅拌槽中气液分散的实验研究及数值模拟.  

2  实 验 

实验装置如图 1 所示，圆柱形椭圆底槽体，直径

T=0.476 m，槽内液位高 H0=0.857 m，均布 4 块挡板，

挡板宽 0.045 m，距槽壁 0.005 m. 搅拌桨采用三层组合

桨，底桨为半椭圆管盘式涡轮径向流桨(HEDT，图 2)，
中、上层桨为四宽叶翼形上提轴流桨(WHU，图 3)，桨

径均为 D=0.19 m，各桨的安装位置见图 1. 通气装置为

环形分布器，直径 0.32T，其上均匀分布直径 0.002 m
的 27 个小孔，开孔向下. 以自来水−空气为实验物系. 利 
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图 1 实验装置示意图 
Fig.1 Experimental setup 

1. Level probe 
2. Ring sparger 
3. Impeller 
4. Baffle 
5. Vessel 
6. Shaft 
7. Tachometer 
8. Recorder 
9. Voltage adjuster 
10. Motor 
11. Belt 
12. DC electrical source 
13. Torque sensor 
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用转子流量计计量空气流量，流量范围 0∼7.5 m3/h，表

观气速范围 0∼0.0117 m/s，搅拌转速范围 180∼420 
r/min[叶端雷诺数 Re=ρND2/µ, Re=(1.08∼2.53)×105]. 采
用扭矩传感器测定功率消耗，雷达式液位计(Krohne 
BM100A)分别测定通气前后搅拌槽内液位，并用下式计

算总体气含率： 

εG=(Hg−H0)/Hg. 

   

图 2 HEDT 桨    图 3 WHU桨 
Fig.2 HEDT impeller    Fig.3 WHU impeller 

3  模拟对象及方法 

计算对象与实验的搅拌槽结构一致，数值模拟的各

种工况和实验采用的工况一致.  
CFD 计算中处理气液两相流的方法主要有 2 种：欧

拉−拉格朗日方法和欧拉−欧拉方法，其共同点是把液相

看成连续相，在欧拉坐标系下处理，建立统一的连续、

动量、能量方程来求解；不同点在于处理气相的方法：

欧拉−拉格朗日方法把气体看成离散相，通过连续相流

场的信息及其相间相互作用来跟踪离散相的特性. 当离

散相的体积分率较大时，其计算量非常大，因此该方法

主要适用于离散相体积分率较小的流动问题，如单个气

泡或少量气泡的流体力学行为的分析[21]；欧拉−欧拉方

法把气相看成拟连续相，用一套类似于连续液相的方程

描述其特性. 该方法适合于较多气泡或较大气量的气液

两相流，并且可以根据计算条件和实际要求选择合适的

模型. 本研究体系的通气量较大，故采用后者来处理.  
对不可压缩流动，其守恒方程形式如下[14]： 
第 k 相的连续方程 
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本工作利用 CFD 软件 FLUENT6 的标准 k−ε湍流模

型及标准壁面函数和欧拉−欧拉方法对气液搅拌槽内流

场、功率准数、通气功率和气含率进行模拟. 网格采用

六面体及四面体混合网格相结合，通过对不同数量网格

的试算和比较，得到了网格无关解，最终确定了网格方

案，此时网格单元(cells)总数约为 768000 个，如图 4 所

示. 为了较准确描述搅拌槽内的流动特性，本工作对桨

叶区和环形分布器的气体入口区进行了网格加密处理，

如图 5 和 6 所示.  

图 5 桨叶区网格示意图 
Fig.5 Grids in the impeller region

 

图 4 搅拌槽内网格示意图 
Fig.4 Grids in the stirred tank

 

图6 气体分布器区域网格示意图

Fig.6 Grids in the gas sparger region

计算中桨叶的运动采用多重参考系法(MFR)处理. 
流动状况为定常流流动，应用欧拉−欧拉方法时，引入

如下假设：气泡为球形，直径不变，均为 0.003 m，暂

不考虑气泡的聚并和破碎.  

4  结果比较与分析 

4.1 气−液搅拌槽内流场的模拟 

数值模拟搅拌槽内液相的速度矢量如图 7 所示，工

况是 Q=5 m3/h, N=300 r/min. 由图可以看出，全槽流场

分成 3 个循环区，底桨是径流式桨，液体被底桨径向甩

出，搅拌槽下部区域的流体形成了上下 2 个循环流动， 

 

图 7 气−液搅拌槽内液相速度矢量图 
Fig.7 Liquid velocity vector profile in the gas−liquid stirred tank 
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中、上层桨是轴流式桨，在槽的中上部区域流体形成了

一个大的循环流动. 从图还可以看出，在靠近液面附近

存在一个较弱的二次循环流，这与实验观察到的流场相

吻合.  
4.2 功率准数和通气搅拌功率 

4.2.1 功率准数 
功率准数可用下式来计算：  

3 5= ,P
PN

N Dρ
 

其中，P=2πNM.  
图 8 给出了功率准数NP随叶端雷诺数Re的变化曲

线. 从图可以看出，当流动进入湍流区时，NP 不再随

Re 的变化而变化. 功率准数的模拟值与实验结果吻合

良好，平均相对误差为 6.1%.  
4.2.2 通气搅拌功率 

通气搅拌功率是在通气操作时实际消耗的搅拌功

率，该参数对于气−液分散和传质是非常重要的. 图 9
给出了通气功率与通气流量的关系. 从图可以看出，随

着通气流量的增加，通气功率逐渐降低，模拟值与实验

值吻合良好. 但随着搅拌转速的增加，通气搅拌功率的

模拟结果与实验值的相对误差有所增加 . 当 N=420 
r/min, Q=7.5 m3/h 时，相对误差达到 14.1%，这可能是

由于单一气泡尺寸的假设所致.  

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

图 8 功率准数和通气功率的模拟结果与实验值比较 
Fig.8 Comparison of the power number and gassed power demand between the simulation and experimental results 

 
4.3 气含率 

4.3.1 总体气含率 

总体气含率的模拟结果与实验值的比较如图 9 所

示. 从图可看出，总体气含率εG 随单位体积功 PV 的增

大而增大，随通气流量 Q 的增大而增大. 总体气含率的

模拟结果与实验值吻合较好，平均相对误差为 13.3%.  
 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
图 9 总体气含率模拟结果与实验值的比较 
Fig.9 Comparison of overall gas holdup between  

the simulation and experimental results 

但在不同的操作区域两者的误差不同，在低通气流量、

低搅拌转速或较高通气流量、高转速条件下，模拟结果

与实验值相差较大，这可能是由于在实际操作条件下的

气泡尺寸与模型假设的相差较远，且在不同操作条件下

气泡的聚并与破碎的概率不同，从而导致模拟结果与实

验值相差较大. 对于气−液两相的模拟如果能采用与实

际相符的气泡尺寸而非单一气泡尺寸，同时考虑在搅拌

槽内不同区域的气泡聚并与破碎[17]，将能更好地模拟气

−液两相流动，这也是下一步研究工作的内容.  
4.3.2 局部气含率 

轴向局部气含率可以充分地表征气体在槽内的分

布状况，搅拌槽内局部气含率分布(工况为 Q=5 m3/h, 
N=300 r/min)模拟结果如图 10 所示. 从图可以清楚地看

出，本工作所研究的搅拌槽内的气含率分布总体上比较

均匀，但存在局部气含率很高的区域，即气泡的富集区

域，特别是上层桨叶上方靠近壁面附近区域. 为便于与

文献[22]的实验数据比较，通过模拟计算给出了两挡板

中间靠近壁面附近(距离壁面 0.035 m 处)的轴向局部气

含率分布，如图 11 所示. 由图可以看出，虽然在整个搅 
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图 10 局部气含率分布         图 11 轴向局部气含率分布 
Fig.10 Local gas holdup distributions      Fig.11 Axial local gas holdup distribution 

 
拌槽内的轴向气体分布总体上比较均匀，但是在上层桨

上方附近靠近釜壁出现了一个远高于平均气含率的峰

值，最大局部气含率达到 0.29，而在该操作条件下的总

体平均气含率仅为 0.06，这一结果与文献[22]的结果趋

势吻合. 从图 7 可以看出，在上层桨上方附近靠近釜壁

存在一个回流区，因此在该区域形成了气泡的富集，从

而导致了该区域局部气含率远高于其他区域. 

5  结 论 

通过对三层组合桨搅拌槽气液流动进行实验研究

和数值模拟，得到了以下主要结论： 
(1) 功率准数、通气功率和总体气含率的模拟结果

与实验值相吻合，表明采用欧拉−欧拉方法及单                                         
一气泡尺寸假设对搅拌槽内气−液两相流的数值模拟是

可行的.   
(2) 对于所研究的搅拌桨组合，搅拌槽内的气含率

分布总体上比较均匀，但存在局部气含率很高的区域，

特别是在上层桨叶上方靠近壁面附近区域存在局部气

含率的峰值，该峰值是全槽平均气含率的 5.5 倍.  

符号表： 
D 搅拌桨直径 (m) F 曳力 (N) 
g 重力加速度 (m/s2) H0 通气前的液位 (m) 
Hg 通气后的液位 (m) M 扭矩 (N⋅m) 
N 搅拌转速 (r/min) NP 功率准数 
p 压力 (N/m2) P 通气功率 (W) 
PV 单位体积功 (W/m3) Q 通气量 (m3/h) 
Re 叶轮雷诺数 t 时间 (s) 
T 槽径 (m) z 轴向坐标 (m) 
ρ 流体相的密度 (kg/m3) εG 总体气含率 
µ 粘度 (Pa⋅s)   
下标 
k 相 i, j, m  空间位置 
n 相的总数   
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Experimental Study and Numerical Simulation of Gas−Liquid Flow  
in a Stirred Tank with a New Multiple Impeller 

SONG Yue-lan,  GAO Zheng-ming,  LI Zhi-peng 

(College of Chemical Engineering, Beijing University of Chemical Technology, Beijing 100029, China) 

Abstract: The fluid flow in a gas−liquid stirred tank of 0.476 m diameter with triple impellers was experimentally investigated and 
numerically simulated. The Eulerian−Eulerian formulation, standard k−ε turbulent model and multiple frames of reference (MFR) 
method were used in the simulation. The newly developed four-half-elliptical-hollow-blade disk turbine (HEDT) was used as the bottom 
impeller to disperse the incoming gas, and two upward-pumping four-wide-blade hydrofoil (WHU) impellers were used as middle and top 
impellers to insure the homogenous mixing from the top to bottom in the tank. The power number, gassed power demand and overall gas 
holdup predicted by CFD are in good agreement with the experimental data. The local gas holdup distribution is mainly controlled by the 
flow field. There is a region with very high local gas holdup just above the top impeller and near the tank wall, which is in agreement 
with the literature. The results are of importance to the optimization of industrial stirred tank reactors. 
Key words: stirred tank; gas−liquid flow; CFD; numerical simulation; multiple impeller agitator 


