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研究论文 两级气液内环流反应器内气含率和循环液速

于　伟，王铁峰，汪展文

（清华大学化学工程系，北京１０００８４）

摘要：基于多釜串联可以有效减小返混的原理，通过引入特殊设计的级间构件构建了一种新型的两级内环流反

应器。实验研究了级间构件形式、表观气速、表观液速和气液分离器对每一级内气含率和循环液速的影响。实

验结果表明，表观气速对反应器二级 （上一级）中上升管与下降管气含率之差和循环液速影响较大，而对一级

（下一级）的影响较小；各级内上升管和下降管的气含率均随表观液速的增大而减小，但影响程度较小。基于推

动力和阻力平衡建立了预测反应器中每一级的气含率和循环液速的流体力学模型，模型预测值与实验结果吻合

较好。
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鼓泡床和环流反应器以其良好的传热、传质和

相间接触效率，在能源、环境、医药和材料等领域
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得到了广泛应用［１３］。目前，文献中的研究工作主

要集中于单级鼓泡床和环流反应器。Ｋｒｉｓｈｎａ等
［４］



通过实验研究发现，液相在单级鼓泡床中接近均匀

混合，这对于液相是反应物且要求高转化率的反应

过程很不利。在许多实际应用中，希望液相尽可能

地接近平推流以达到较高的转化率。基于多釜串联

可有效减小返混的原理，可以通过引入级间构件的

方法实现多级反应器以减小液相返混，从而显著提

高转化率。

目前研究［５１０］主要通过引入多孔板级间构件构

建多级鼓泡床反应器，从而达到减小气液体系中液

相返混的效果。但是这种反应器很难实现气液固三

相体系中固体颗粒在级内和级间均匀分布。为解决

这一问题，Ｙｕ等
［１１］提出了一种新型两级内环流反

应器。根据需要，该两级反应器中可采用不同的级

间构件。当颗粒粒径较小且浓度较低时，多孔板级

间构件可以实现固体颗粒轴向分布均匀；而当颗粒

粒径较大和浓度较高时，采用一种专门设计的新型

气浆分离式级间构件，使气相和浆相分别经级间构

件不同的流动通道由一级流入二级，能够实现固体

颗粒轴向均匀分布。在两级内环流反应器中，气含

率和循环液速是非常重要的两个参数，对固含率的

轴向分布也有着重要的影响。本文通过实验研究了

级间构件形式、表观气速、表观液速和气液分离器

对每一级内气含率和循环液速的影响。同时基于推

动力和阻力平衡建立了预测反应器中每一级的气含

率和循环液速的流体力学模型。研究结果可为两级

或多级内环流反应器的设计提供重要的基础数据。

１　实验部分

１１　实验装置

冷态实验装置以及气体分布器和两种级间构件

分别如图１和图２所示。该装置分为一、二两级，

每一级为环隙气升式内环流反应器。反应器外径为

２００ｍｍ、内径为１９０ｍｍ、高度约２８５０ｍｍ；每一

级导流筒外径１２０ｍｍ、内径１１０ｍｍ、高度为

１０００ｍｍ。采用多孔板作为气体分布器，３０个直

径为１．５ｍｍ的小孔在环隙均匀分布。两级之间采

用级间构件分隔。本实验采用了两种级间构件，一

种是多孔板级间构件，其结构为８个直径为８ｍｍ

的小孔在环隙均匀分布，气液两相均通过构件板上

的小孔从一级流入二级；另一种是新型气液分离式

级间构件，其结构为２０个直径为２ｍｍ的小孔在

环隙均匀分布，同时在环隙引入３根内径为８

ｍｍ、长度为４００ｍｍ的细长管，这样气液两相经

级间构件上不同流动通道由一级流入二级，气相主

要通过小孔流入二级，而液相通过细长管流入二级

反应器。实验在常温、常压下进行，以空气和自来

水分别作为气相和液相。

图１　实验装置示意图
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１２　测量方法

利用压差法测量上升管和下降管的平均气含

率。具体方法是测量两轴向位置间的床层压差，忽

略流体流动的阻力［１２］。设两测点间距为犺，则压差

Δ犘与气含率εｇ满足如下关系

Δ犘＝ρ犾犵犺（１－εｇ） （１）

即

εｇ ＝１－
Δ犘

ρ犾犵犺
（２）

采用双电导探头法测量循环液速。分别在上升

管两个不同的轴向位置处安装了电导探头，在探头

顶端固定一层丝网以消除气泡对测量的影响。在上

升管底部快速将示踪剂ＫＣｌ溶液注入到反应器内，

然后采用电导率仪实时检测电解质浓度随时间的变

化情况。电导率仪输出的信号经放大后，由 Ａ／Ｄ
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图２　气体分布器和级间构件示意图
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ｉｎｔｅｒｓｔａｇｅｉｎｔｅｒｎａｌｓ
　

转换器将该模拟信号转化成数字信号输入到计算机

内，采样频率为１０Ｈｚ。由于探头位置不同，所测

得的两信号之间存在一定的时间延迟，基于两路信

号，可以采用式 （３）计算循环液速犞犾ｒ

犞犾ｒ＝
犎０
狋

（３）

式中　犎０ 为两电导探头之间的垂直距离，ｍ；狋为

两信号的延迟时间 （可由信号相关算法确定），ｓ。

２　循环液速的数学模型

在气升式环流反应器中，上升管和下降管中气

含率之差造成的推动力与流动的阻力相平衡。基于

这一原理，可以建立预测循环液速的数学模型。对

于气液两相系统，上升管和下降管中气含率不同造

成的压力差为

Δ犘＝ρ犾犵犎 εｇｒ－εｇ（ ）ｄ （４）

式中　犎 为内套筒的高度，ｍ。上升管和下降管中

的气含率满足线性关系［１３］

εｇｄ＝犿εｇｒ＋狀 （５）

上升管气含率可采用指数型关联式进行计算［１４］

εｇｒ＝犪犝
犫

ｇ
（６）

其中，参数犿、狀、犪和犫采用气含率的实验数据

进行回归。

在环流反应器中，总的摩擦阻力为

Δ犘ｆ ＝Δ犘ｆｒ＋Δ犘ｆｄ＋Δ犘ｆｔ＋Δ犘ｆｂ （７）

式中　Δ犘ｆｒ为上升管的阻力降，Ｐａ；Δ犘ｆｄ为下降管

的阻力降，Ｐａ；Δ犘ｆｔ和Δ犘ｆｂ分别为床上部和床下

部的局部阻力降，Ｐａ。不同区域的阻力降由式

（８）进行计算

Δ犘ｆ犻 ＝
１

２ρ
犾犻犓ｆ犻犞

２
犾犻

（８）

其中，犻＝ｒ，ｄ，ｔ，ｂ。犓ｆｒ、犓ｆｄ、犓ｆｔ和犓ｆｂ分别为

上升管、下降管、床上部和床下部的流动阻力

系数。

由液相的质量守恒可得

犝犾ｒ犃ｒ＝犝犾ｄ犃ｄ （９）

表观液速和真实液速满足以下关系式

犞犾ｒ＝
犝犾ｒ
１－εｇｒ

（１０）

犞犾ｄ＝
犝犾ｄ
１－εｇｄ

（１１）

结合式 （９）～式 （１１）可得

犞犾ｄ＝

犞犾ｒ １－εｇ（ ）ｒ
犃ｒ
犃ｄ

１－εｇｄ
（１２）

由推动力和流动阻力相平衡可得［３］

犞犾ｒ＝ ２犵犎 εｇｒ－εｇ（ ）ｄ 犓ｆｒ＋犓ｆｔ＋ 犓ｆｄ＋犓（ ）ｆｂ
１－εｇ（ ）ｒ

２

１－εｇ（ ）ｄ
２

犃ｒ
犃（ ）
ｄ

［ ］
２ －

槡
１

（１３）

　　上升管和下降管的局部阻力系数犓ｆ可以采用

范宁公式进行计算，摩擦因子犳可以采用单相流

的Ｂｌａｓｉｕｓ公式进行近似计算
［２３］

犓ｆ犻 ＝４犳犻
犎
犇犻

（１４）

犳犻 ＝０．０７９１犚犲
－０．２５
犻

（１５）

式中　犚犲犻为基于液相物理性质和循环液速计算的

Ｒｅｙｎｏｌｄｓ数。

床上部和下部的局部阻力系数犓ｆｔ和犓ｆｂ可以

通过实验数据拟合得到，结果如表１所示。

表１　两种构件下每一级床下部和上部的局部阻力系数

犜犪犫犾犲１　犉狉犻犮狋犻狅狀犮狅犲犳犳犻犮犻犲狀狋狊狅犳狋狅狆犪狀犱犫狅狋狋狅犿狆犪狉狋狊犻狀犲犪犮犺狊狋犪犵犲

Ｉｎｔｅｒｎａｌ Ｓｔａｇｅ 犓ｆｔ 犓ｆｂ

Ⅰ ｔｏｐｓｔａｇｅ ０．４ ５．８

ｂｏｔｔｏｍｓｔａｇｅ ３．４ ９．０

Ⅱ ｔｏｐｓｔａｇｅ ０．２ ７．８

ｂｏｔｔｏｍｓｔａｇｅ ５．０ ７．０
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３　实验结果

３１　气含率

３．１．１　表观气速对气含率的影响　图３和图４给

出在两种不同的级间构件下，表观气速对每一级上

升管和下降管中平均气含率的影响。在较低表观气

速下，每一级上升管和下降管的气含率随着表观气

速的增加而单调增加，而在较高的表观气速下，气

含率随表观气速的增加趋势变缓。从图中还可以看

出，二级上升管和下降管气含率之差明显大于一级

的值，原因在于二级气液分离器使得气泡较少进入

下降管。利用实验数据对式 （５）和式 （６）中的参

数进行回归，结果如表２所示。图３和图４中实线

为计算结果，表明各级的上升管和下降管气含率可以

很好地分别用指数型关联式和线性关联式进行表征。

图３　表观气速对一级内上升管和

下降管平均气含率的影响

Ｆｉｇ．３　Ｅｆｆｅｃｔｏｆｓｕｐｅｒｆｉｃｉａｌｇａｓｖｅｌｏｃｉｔｙｏｎｇａｓ

ｈｏｌｄｕｐｓｉｎｒｉｓｅｒａｎｄｄｏｗｎｃｏｍｅｒｉｎｂｏｔｔｏｍｓｔａｇｅ
　

图４　表观气速对二级内上升管和

下降管平均气含率的影响

Ｆｉｇ．４　Ｅｆｆｅｃｔｏｆｓｕｐｅｒｆｉｃｉａｌｇａｓｖｅｌｏｃｉｔｙｏｎｇａｓ

ｈｏｌｄｕｐｓｉｎｒｉｓｅｒａｎｄｄｏｗｎｃｏｍｅｒｉｎｔｏｐｓｔａｇｅ
　

表２　不同构件下气含率模型参数取值

犜犪犫犾犲２　犞犪犾狌犲狊狅犳狆犪狉犪犿犲狋犲狉狊犻狀犿狅犱犲犾狅犳犵犪狊

犺狅犾犱狌狆狑犻狋犺犱犻犳犳犲狉犲狀狋犻狀狋犲狉狊狋犪犵犲犻狀狋犲狉狀犪犾狊

Ｉｎｔｅｒｎａｌ Ｓｔａｇｅ 犪 犫 犿 犖

Ⅰ ｔｏｐｓｔａｇｅ ０．８８５ ０．６５２ ０．６３ ０．０１１

ｂｏｔｔｏｍｓｔａｇｅ １．２６９ ０．７１６ ０．９３ －０．００７

Ⅱ ｔｏｐｓｔａｇｅ １．０２２ ０．６６９ ０．６１ ０．０１１

ｂｏｔｔｏｍｓｔａｇｅ １．２６５ ０．７０４ ０．９３ －０．００８

图５给出了采用两种不同级间构件时表观气速

对每一级总体平均气含率影响。从图中可以看出，

每一级气含率均随表观气速的增加单调增加，且较

高气速下气含率增加趋势变缓。从图中还可以看

出，一级的气含率高于二级的气含率，且一级与二

级气含率之差随着表观气速的增加而增加。构件Ⅱ

与构件Ⅰ相比，二级的总平均气含率得到了一定程

度的提高，一级总平均气含率近似不变。这是由于

构件Ⅱ的气体分布器孔径 （２ｍｍ）小于构件Ⅰ的

气体分布器的孔径 （８ｍｍ），气泡从一级进入二

级时能得到更好的破碎，从而减小了气泡通过构件

时的直径，降低了气泡滑移速度，因此增加了气含

率。而文献 ［１５］报道的多级外环流反应器中两级

之间总的气含率之差很大，原因可能是在一级内由

分布器分布的气泡很小，导致气含率较大；而在二

级内气泡经过级间构件时会重新破碎和聚并，形成

较大的气泡，从而导致二级内总体平均气含率与一

级的差别显著。

图５　表观气速对每一级总体平均气含率的影响

Ｆｉｇ．５　Ｅｆｆｅｃｔｏｆｓｕｐｅｒｆｉｃｉａｌｇａｓｖｅｌｏｃｉｔｙｏｎ

ａｖｅｒａｇｅｇａｓｈｏｌｄｕｐｓｉｎｅａｃｈｓｔａｇｅ
　

３．１．２　气液分离器对气含率的影响　位于反应器

顶部的气液分离器对反应器的流动行为有较大影

响［１６］。合理设计气液分离器既能提高气液分离效
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果，又可以合适地控制循环流动。在实验中通过开

关二级出口阀门考察了有无气液分离器对上升管和

下降管气含率的影响。当阀门关闭时，保持扩大段

内的液面高度，使气液分离器发挥作用；当阀门打

开时，液面在扩大段以下，气液分离器不起作用。

从图６中可以看出，气液分离器使下降管的气含率

明显下降，从而增大了上升管和下降管的气含率之

差。利用实验数据对式 （５）和式 （６）中的参数进

行回归，结果如表３所示。从图６中可以看出模型

预测值与实验值吻合较好。

图６　气液分离器对二级内上升管和下降管气含率的影响

Ｆｉｇ．６　Ｅｆｆｅｃｔｏｆｇａｓｌｉｑｕｉｄｓｅｐａｒａｔｏｒｏｎｇａｓｈｏｌｄｕｐｓ

ｉｎｒｉｓｅｒａｎｄｄｏｗｎｃｏｍｅｒｉｎｔｏｐｓｔａｇｅ
　

表３　有无气液分离器时上一级气含率模型的参数取值

犜犪犫犾犲３　犞犪犾狌犲狊狅犳狆犪狉犪犿犲狋犲狉狊犻狀犿狅犱犲犾狅犳犵犪狊犺狅犾犱狌狆犻狀

狋狅狆狊狋犪犵犲狑犻狋犺犪狀犱狑犻狋犺狅狌狋犵犪狊犾犻狇狌犻犱狊犲狆犪狉犪狋狅狉

Ｇａｓｌｉｑｕｉｄ

ｓｅｐａｒａｔｏｒ
Ｓｔａｇｅ 犪 犫 犿 狀

ｗｉｔｈ ｔｏｐｓｔａｇｅ ０．８８５ ０．６５２ ０．６３ ０．０１１

ｗｉｔｈｏｕｔ ｔｏｐｓｔａｇｅ １．１０６ ０．６９８ ０．８０ ０．００３

３．１．３　表观液速对气含率的影响　图７和图８为

表观液速对一、二两级内上升管和下降管气含率的

影响。从图中可以看出，随着表观液速的增加，

一、二两级内上升管和下降管的气含率均缓慢降

低，说明表观液速对气含率的影响不是很大，原因

可能在于表观液速在一个相对比较窄的范围内变

化。更全面的变化规律需要在更大范围内变化表观

液速进行考察。

３２　循环液速

循环液速是建立多级环流反应器流动模型和进

行反应器设计的重要参数。循环液速由上升管和下

降管的密度差所致，对固体颗粒的均匀悬浮以及反

图７　表观液速对一级内上升管和下降管气含率的影响

Ｆｉｇ．７　Ｅｆｆｅｃｔｏｆｓｕｐｅｒｆｉｃｉａｌｌｉｑｕｉｄｖｅｌｏｃｉｔｙｏｎｇａｓ

ｈｏｌｄｕｐｓｉｎｒｉｓｅｒａｎｄｄｏｗｎｃｏｍｅｒｉｎｂｏｔｔｏｍｓｔａｇｅ
　

图８　表观液速对二级内上升管和下降管气含率的影响

Ｆｉｇ．８　Ｅｆｆｅｃｔｏｆｓｕｐｅｒｆｉｃｉａｌｌｉｑｕｉｄｖｅｌｏｃｉｔｙｏｎｇａｓ

ｈｏｌｄｕｐｓｉｎｒｉｓｅｒａｎｄｄｏｗｎｃｏｍｅｒｉｎｔｏｐｓｔａｇｅ
　

应器内的传质有着重要的影响。文献中的相关研究

主要集中在单级环流反应器中循环液速的实验测量

和模型建立，对多级反应器的报道很少。

图９为采用不同级间构件时，表观气速对每一

级循环液速的影响。随着表观气速的增加，在两种

构件下，每一级循环液速均单调增加，但是增加的

幅度逐渐变小，这与文献 ［１，３］的结果相一致。

从图中还可以看出，二级的循环液速明显大于一级

的循环液速，原因在于一级的顶部与二级相比没有

气液分离器，导致一级内上升管和下降管气含率之

差小于二级的值，从而导致推动力减小，循环液速

降低。将实验结果与循环液速模型的计算值进行了

比较，如图９和图１０所示。从图中可以看出，实

验结果与模型计算结果吻合较好，表明该模型能够

合理地描述两级环流反应器的流动行为，对该种类

型反应器的设计具有指导意义。
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图９　表观气速对每一级循环液速的影响

Ｆｉｇ．９　Ｅｆｆｅｃｔｏｆｓｕｐｅｒｆｉｃｉａｌｇａｓｖｅｌｏｃｉｔｙｏｎｌｉｑｕｉｄ

ｃｉｒｃｕｌａｔｉｏｎｖｅｌｏｃｉｔｙｉｎｅａｃｈｓｔａｇｅ
　

图１０　循环液速测量值和模型计算值的比较

Ｆｉｇ．１０　Ｃｏｍｐａｒｉｓｏｎｏｆｍｅａｓｕｒｅｄａｎｄｃａｌｃｕｌａｔｅｄ

ｖａｌｕｅｓｆｏｒｌｉｑｕｉｄｃｉｒｃｕｌａｔｉｏｎｖｅｌｏｃｉｔｙ
　

４　结　论

对新型两级内环流反应器的气含率和循环液速

进行了实验研究。系统考察了级间构件形式、表观

气速、表观液速和气液分离器对每一级内气含率和

循环液速的影响，并建立了预测气含率和循环液速

的流体力学模型，为多级内环流反应器的开发和设

计提供了重要的数据。主要结论如下：

（１）在两级环流反应器中，一级的平均气含率

高于二级，一、二两级的平均气含率和两级平均气

含率之差均随表观气速的增加而增加；

（２）表观气速对一级上升管和下降管气含率之

差影响较小，而对二级的影响较大；

（３）表观液速对每一级上升管和下降管的气含

率的影响均很小；

（４）随着表观气速的增加，循环液速单调增

加，且增加幅度逐渐变小，二级的循环液速明显大

于一级的循环液速；

（５）基于推动力和阻力平衡的循环液速模型计

算值与实验结果吻合较好，可指导反应器设计。

符　号　说　明

犃ｒ，犃ｄ———分别为上升管、下降管的横截面积，ｍ
２

犵———重力加速度，ｍ·ｓ
－２

犺———压差法两测点点距，ｍ

Δ犘———倒Ｕ形管内的液面间的压差，Ｐａ

犚犲———Ｒｅｙｎｏｌｄｓ数

犝ｇ———表观气速，ｍ·ｓ
－１

犝犾———表观液速，ｍ·ｓ
－１

犝犾ｒ，犝犾ｄ———分别为上升管、下降管的表观液速，ｍ·ｓ
－１

犞犾ｒ，犞犾ｄ———分别为上升管、下降管的循环液速，ｍ·ｓ
－１

εｇ———气含率

εｇｒ，εｇｄ———分别为上升管、下降管的气含率

ρ犾———液体密度，ｋｇ·ｍ
－３

　下角标

ｄ———下降管

ｆ———阻力

ｇ———气体

犾———液体

ｒ———上升管

犚犲犳犲狉犲狀犮犲狊

［１］　Ｂｅｎｄｊａｂａｌｌａｈ Ｎ，Ｄｈａｏｕａｄｉ Ｈ，Ｐｏｎｃｉｎ Ｓ， Ｍｉｏｕｘ Ｎ，

ＨｏｒｎｕｔＪＭ，ＷｉｌｄＧ． Ｈｙｄｒｏｄｙｎａｍｉｃｓａｎｄｆｌｏｗｒｅｇｉｍｅｓｉｎ

ｅｘｔｅｒｎａｌｌｏｏｐａｉｒｌｉｆｔｒｅａｃｔｏｒｓ．犆犺犲犿．犈狀犵．犛犮犻．，１９９９，５４：

５２１１

［２］　ＧａｒｃíａＣａｌｖｏＥ，ＲｏｄｒíｇｕｅｚＡ，ＰｒａｄｏｓＡ，ＫｌｅｉｎＪ．Ａｆｌｕｉｄ

ｄｙｎａｍｉｃｍｏｄｅｌｆｏｒｔｈｒｅｅｐｈａｓｅａｉｒｌｉｆｔｒｅａｃｔｏｒｓ．犆犺犲犿．犈狀犵．

犛犮犻．，１９９９，５４：２３５９

［３］　Ｆｒｅｉｔａｓ Ｃ，Ｆｉａｌｏｖａ Ｍ，Ｚａｈｒａｄｎｉｋ Ｊ，Ｔｅｉｘｅｉｒａ Ｊ Ａ．

Ｈｙｄｒｏｄｙｎａｍｉｃｓ ｏｆ ａ ｔｈｒｅｅｐｈａｓｅ ｅｘｔｅｒｎａｌｌｏｏｐ ａｉｒｌｉｆｔ

ｂｉｏｒｅａｃｔｏｒ．犆犺犲犿．犈狀犵．犛犮犻．，２０００，５５：４９６１

［４］　ｖａｎＢａｔｅｎＪＭ，ＫｒｉｓｈｎａＲ．Ｓｃａｌｅｕｐｓｔｕｄｉｅｓｏｎｐａｒｔｉｔｉｏｎｅｄ

ｂｕｂｂｌｅｃｏｌｕｍｎｒｅａｃｔｏｒｓｗｉｔｈｔｈｅａｉｄｏｆＣＦＤｓｉｍｕｌａｔｉｏｎｓ．

犆犪狋犪犾．犜狅犱犪狔，２００３，７９／８０：２１９

［５］　ＶｉｎａｙａＭ，ＶａｒｍａＹＢＧ．Ｓｏｍｅａｓｐｅｃｔｓｏｆｈｙｄｒｏｄｙｎａｍｉｃｓ

ｉｎ ｍｕｌｔｉｓｔａｇｅ ｂｕｂｂｌｅｃｏｌｕｍｎｓ． 犅犻狅狆狉狅犮． 犈狀犵．，１９９５，

１３：２３１

［６］　ＰａｌａｓｋａｒＳＮ，ＤｅＪＫ，ＰａｎｄｉｔＡＢ． ＬｉｑｕｉｄｐｈａｓｅＲＴＤ

ｓｔｕｄｉｅｓｉｎ ｓｅｃｔｉｏｎａｌｉｚｅｄ ｂｕｂｂｌｅ ｃｏｌｕｍｎ． 犆犺犲犿． 犈狀犵．
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