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　　摘要 　根据蜂窝断面内循环三相生物流化床内混合液的连续性方程、动量方程和能量方程 ,利用 Fluent 软件对反应器内的流动

状况进行了数值模拟。采用 Fluent 的前处理软件 Gambit 完成流化床的三维模型 ,利用 Fluent 主程序解析计算 ,并利用后处理软件实现

计算结果的显示。模拟计算结果获得了反应器内静压力、静压差的变化规律 ,得到了液体循环速度、气含率沿纵向及横断面的分布。
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Abstract :　Based on continuity equation , momentum equation and energy equation of mixture in inner2circulation

three2phase biological fluidized bed ( ITFB) with honeycomb cross section , software“Fluent”was used to simulate the

flow in ITFB reactor. Fore t reatment software“Gambit”was used to complete three2dimensional model of ITFB ,

main program was used to calculate , and after t reatment program was used to display the result . Static press change

and static p ress difference of downcomer and riser change in ITFB are obtained. Change rules of liquid circulation ve2
locity and gas holdup in ITFB are obtained.

Keywords :　Honeycomb typed cross section Inner2circulation three2phase biological fluidized bed Numerical

simulation Static p ress difference Liquid circulation velocity Gas holdup

　　内循环三相生物流化床 ( ITFB) 反应器是环境

工程、冶金工程、化学工程、生物工程、食品工业及制

药工业等生产中广泛使用的一类反应器[1 ] 。该类反

应器不含运动部件 ,结构简单 ,能耗低 ,在环境保护

及工业生产方面具有较高的应用价值。

　　ITFB 反应器流体力学、传质特性的研究已经比

较深入[2 ,3 ] ,但是由于影响 ITFB 性能的结构因素较

多 ,对于 ITFB 反应器结构参数和设计放大方面的

研究也还比较分散 ,还未形成一套反应器设计及放

大的理论与方法。采用 CFD ( Comp utational fluid

dynamics) [4 ]可以对 ITFB 内的流体力学特征 ,以及

影响 ITFB 性能的诸多结构因素 ,如高径比、降流区

与升流区面积比、反应器底部局部过流断面大小以

及曝气头形式等进行比较全面的研究。

　　本文利用 Fluent 软件对含气液固三相的蜂窝断

面 ITFB 反应器内的流动状况进行了数值模拟 ,以期

为反应器的深入研究和放大设计提供参考。

1 　模拟对象

　　模拟对象为自行设计的实际工程规模的蜂窝

断面 ITFB 反应器 ( HCITFB) 。图 1 为反应器纵

断面图 ,图 2 为反应器横断面图 ,图 3 为利用 Flu2
ent 的前处理软件 Gambit 做出的进行模拟计算的

反应器模型。

　　该反应器将内外筒结构的 ITFB[ 5 ] 改进为蜂窝

断面形式 ,其目的是增加水处理工程中反应器放大

后的稳定性 ,加强反应器的强度 ;另外 ,该反应器还

可以在保持塔状结构优势的同时降低反应器整体

的高度 ,从而降低反应器的能耗。其主要结构参数

见表 1。

图 1 　蜂窝断面 ITFB 纵断面图
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图 2 　蜂窝断面 ITFB 横断面图

图 3 　模拟 ITFB 三维模型

表 1 　ITFB 反应器主要结构参数

参数 D1 D2 A B C E H

尺寸/ mm 4 000 1 500 1 250 600 8 000 1 400 10 000

　　反应器进水口位于降流区下部 ,顶部四周均匀

出水。3 个曝气头位于反应器底部 ,均匀曝气 ,剩

余气体从顶部溢出。曝气头直径 500 mm ,从曝气

头分布出的气泡直径为 0. 5 mm。反应器体积为

125 m3 ,进水量为 80 m3 / h。反应器中载体投加的

体积量 (固含率) 为反应器体积的 10 %。载体为橡

胶颗粒 ,密度为 1 . 1 g/ mL ,近似按球形考虑 ,直径

为 2. 5 mm。

　　反应器整个断面面积为 12. 56 m2 ,中心筒降流

区为 1. 77 m2 ,环隙间每个分隔面积为 1. 80 m2 ,降

流区与升流区面积比 A d / A r = 1. 33。

2 数学模型与计算方法

2. 1 基本假设

　　实际 ITFB 反应器为典型的三相混合体 ,反应

器中水为连续相 ,气相和固相为分散相。依靠升流

区底部的气体提升作为气、液、固三相循环流动的动

力 ,固相在反应器中均匀分布并且循环流动。

　　由于目前对三相混合流动的精确模拟还存在一

定困难 ,因此在合理假设的前提下 ,可以进行相应的

简化。在改进的 ITFB 中 ,固相为橡胶颗粒载体 ,比

重ρ为 1. 1 g/ mL ,与水接近 ;并且实验室研究表明 ,

在循环流化状态下橡胶载体在反应器中均匀分布。

另外 ,在 ITFB 中 ,影响反应器水力学特征的主要因

素是气含率和液体循环速度。

　　因此 ,依据 L u 等[6 ] 的研究 ,可以把固相和液相

视作“假想的均一混合相 ( Pseudo2homogeneous

mixt ure p hase)”,这样 ,将三相系统简化成仅包含

固2液混合相和气相的两相系统。

2. 2 数学模型

　　对反应器中混合物进行模拟的数学模型主要包

括混合物的连续性方程、动量方程和能量方程 ,以及

相关速度 (如果各相之间以不同的速度运动) 的代数

表达式[7 ] 。

　　(1) 混合物连续性方程。

9
9t

(ρm ) + µ ·(ρm珗v m ) =珡m (1)

式中 :珗vm 为质量平均速度 , m/ s ,珗vm =
Σn

k = 1αkρk珗v k

ρm
;ρm为

混合物密度 , kg/ m3 ,ρm = ∑
n

k = 1
αkρk ;αk 为 k 相的体积分

数 ;珚m 表示由于气穴现象或用户定义的质量源产生的

质量传递 ,kg。

　　(2) 混合物动量方程。通过加和所有相单独的

动量方程获得 ,可以表示为 :

　　9
9t

(ρm珗v m ) + µ ·(ρm珗v m珗v m ) = µ p + µ ·[μm

( µ 珗vm +珗v T
m ] +ρm珝g +珝F + µ ·( ∑

n

k = 1
αkρk珗v dr , k珗v dr , k ) (2)

式中 : n 为相数 ; p 为压强 , Pa ;珝F 为体积力 , N ;μm为

混合物粘度 , N ·s/ m2 ,μm = ∑
n

k = 1
αkμk ;珗v dr , k为第二相 k

的漂移速度 , m/ s ,珗v dr , k =珗v k - 珗vm ;ρk 为 k 相的密度 ,

kg/ m3 ;珝g 为动力加速 ,m/ s2 ;珗v T
m 为温度 T 时的质量

平均速度 ,m/ s。

　　(3) 混合物能量方程。方程可表示为 :

　　 9
9t

∑
n

k = 1
(αkρk E k ) + µ ·∑

n

k = 1
(αk珗v k (ρk E k + p) ) =

µ ·( kef f µ T) + S E (3)

式中 : kef f 为有效传导系数 , W/ ( m ·k) , kef f = k +

k f ,其中 k f 为紊动热传导系数 ,根据利用的紊流模型

定义。方程 (3) 中右边第一项表示由于传导引起的

能量传递。S E包括所有其他的体积热源 , W。Ek 为

k 相的总能量 ,J 。对于可压缩相 : Ek = hk -
p

ρk
+

v2
k

2
;

对于不可压缩相 Ek = hk ,其中 hk 为 k 相的显焓 ; T

为绝对温度 , K。

　　(4)相对 (滑移)速度和漂移速度。相对速度 (也

被称作滑移速度) 定义为第二相 ( p) 相对于第一相
( q) 的速度 :珗vqp =珗v p - 珗vq ;漂移速度和相对速度 (珗vqp )

由如下表达式连接 :珗v dr , p =珗vqp - ∑
n

k = 1

αkρk

ρm
珗v qk 。

2. 3 Fluent 软件

　　Fluent 软件的结构由前处理、求解器及后处理
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3 大模块组成。采用 Gambit 作为专用的前处理软

件 ,使网格可以有多种形状。其核心部分是纳维2斯
托克斯 ( Navier2Stokes , N2S) 方程组的求解模块。

Fluent 软件的后处理模块具有三维显示功能来展现

各种流动特性 ,并能以动画功能演示非定常过程 ,从

而以直观的形式展示模拟效果 ,便于进一步的分析。

3 结果与讨论

3. 1 反应器内静压力分布

　　图 4 为反应器在升流区表观气速 ( U g ) 为 1. 0

cm/ s ,固含率为 10 %(体积分数) 时 ,升流区、分隔降

流区和中心筒降流区随反应器高度的静压力分布

图 ,计算过程中设定外界大气压为零。

图 4 　静压力沿反应器高度分布曲线

　　从图 4 可以看出 ,升、降流区底部 (横坐标 0. 6～

1. 0 m 范围) 压差最大 ,而接近反应器顶部 ,这种差

别逐渐减小。就压力的绝对值而言 ,升、降流区底部

压力的绝对值大于顶部。在该运行条件下 ,反应器

升流区内静压力为负值 ,只有接近反应器出口 ,压力

才升高到零。在反应器底端 (图 4 中横坐标 0 m

处) ,升降流区静压力分布是相等的 ,但随着高度的

增加 ,升流区和降流区表现出不同的压力变化趋势。

在升流区下部 ,从反应器底部到 0. 6 m ,静压力急剧

降至最低 ,然后随反应器高度增加逐渐增加 ,直到反

应器顶部达到最大值零。

　　反应器中心筒降流区和分隔降流区压力变化基

本一致。根据流体力学理论 ,流体总是从总水头高

处流向低处 ,总水头越大 ,流动越快。也就是说 ,中

心筒降流区和分隔降流区能够自动调节流体的流量

和流速分配 ,达到压力平衡。

　　在降流区 ,静压力沿反应器高度增加呈线性降

低。在反应器顶部混合区 ,由于不再有严格的升降流

区的限制 ,因此该区域液体的静压力也趋向于一致。

　　图 5 为在不同表观气速时 ,反应器内降流区 (中

心筒降流区与分隔降流区的平均值) 与升流区的静

压力差 (ΔP)沿反应器高度的分布。从图 5 可见 ,在

反应器内随着高度增加 ,ΔP 呈线性降低 ,在升、降流

区顶部ΔP 减小到零 ,而在顶部混合区 ,ΔP 为负值。

图 5 　不同表观气速时反应器内的静压差分布

　　另外 ,在反应器内随着表观气速的增加 ,升、降

流区的静压差增大。这意味着随表观气速增加 ,液

体循环速度会增加。

3. 2 反应器内液体循环速度分布

　　图 6 为反应器内液体循环速度沿反应器高度的

变化曲线 ,其中的数值为各个区中心位置的数值。

从图 6 可见 ,反应器底部混合区 ,由于水流方向发生

急剧变化 ,降流区液体速度迅速降低至零 ,升流区液

体速度因曝气头气体提升的作用 ,液体速度在短时

间内迅速提高。在反应器顶部混合区 ,由于参与循

环流动的水量减少 ,故水流速度明显降低。在升流

区由于混合液的湍流程度较高 ,因此液体流速具有

一定波动 ,而在降流区水流速度则比较稳定。图 6

还显示 ,中心筒降流区和分隔降流区的液体循环速

度并不相等。这是因为两个区域需要通过调节静压

力水头和速度水头达到总水头之间的相互平衡。

图 6 　液体循环速度沿反应器高度分布曲线

　　图 7 为液体循环速度在反应器 5 m 高度沿横断

面的分布图 ,从左到右三段曲线依次为升流区、中心

图 7 　液体循环速度沿横断面分布
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筒降流区和分隔降流区的液体循环速度。从图 7 可

以看出 ,在升流区和分隔降流区液体速度表现出相

同的变化趋势 ,即在靠近反应器外壁处速度最高 ,而

靠近中心筒处速度最低。而中心筒的速度为中心速

度最高 ,而靠近边缘速度最低。这种变化趋势是由

分隔的升、降流区和中心筒的不同断面形状造成的。

3. 3 反应器内气含率分布

　　图 8 为气含率沿反应器高度的分布图 ,其中曲

线为各个区中心位置的数值。图 9 为气含率沿反应

器横断面的分布 ,所取横断面高度在反应器 5 m 处 ,

图 9 从左到右依次为升流区、中心筒降流区和分隔

降流区。从图 8 可以看出 ,升流区气含率远高于降

流区 ;升流区气含率约为 1. 0 % (体积分数 ,下同) ,

而降流区气含率低于 0. 3 %。

图 8 　气含率沿反应器高度分布曲线图

　　从图 8 和图 9 可以看出 ,在分隔降流区和中心

筒降流区气含率沿高度没有明显变化。这说明在反

应器底部 ,曝气头分布的气体会有一部分经过反应

器底部的空间进入降流区 ;降流区气含率在上部没

有提高 ,说明在反应器顶部很少有气体被挟带从升

流区随水流进入降流区。

图 9 　气含率沿反应器横断面分布

　　在反应器升流区 ,从图 8 升流区的气含率分布
曲线可以看到 ,随着反应器高度的增加 ,升流区气含

率增加。这和实际情况有些差异 ,因为在整个升流

区内 ,气体来源只有曝气头 ,而出口只在反应器顶

部 ,因此 ,在整个升流区 ,平均气含率应该是基本保

持不变的 ,而只是在水中的分布情况不同。在升流

区底部 ,曝气头附近 ,气体还没有完全分散到水体
中 ,因此气液分布不均 ,而随着高度增加 ,气水的均

匀性增加 ,但整个区域的气含率应基本保持不变。

　　造成模拟结果和实际不一致的原因是由于图 8

表示的是在各个区中心位置的气含率数值 ,而不是

整个区域的平均值。从图 9 升流区气含率沿横断面

的分布可以看出 ,气含率在横断面上的分布很不均

匀 ,因此以中心位置的数值代替整个区域的平均值

可能产生较大的偏差 ,尤其是在升流区底部 ,曝气头

附近 ,这种偏差可能会更大。

4 结 　论

　　(1) 根据连续性方程、动量方程和能量方程 ,利

用 Fluent 软件的前处理程序 Gambit 完成三维模型

模拟 ,利用主程序解析计算 ,后处理程序显示结果对

自行设计的蜂窝断面 ITFB 反应器进行了流动状况

模拟。

　　(2) 通过模拟计算得到了反应器内静压力沿反

应器高度的变化曲线以及升降流区静压差ΔP 随表

观气速的变化规律。结果表明 ,反应器升、降流区底

部 (距反应器底 0. 6～1. 0 m 范围)压差最大 ,而反应

器底升降流区静压力分布相等。

　　(3) 得到了升、降流区的液体循环速度 ,以及每

个区域内液体循环速度在横断面的分布情况。结果

表明 ,由于分隔的升、降流区和中心筒的断面形状不

同 ,分隔区靠近外壁液体循环速度最高 ,中心筒中心

液体流速最高。

　　(4) 获得了升、降流区的气含率值 ,以及气含率

在各个区域沿反应器高度和径向的分布规律。结果

表明 ,升流区气含率远高于降流区 ,气含率分布受各

个区域断面形状影响很小。
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