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鼓泡床中基于气泡结构的多相反应模型 
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摘要：气固鼓泡床是一个流动、传热/传质和反应多尺度时空耦合的复杂系统。其中介尺度流动结构（如气泡）对

于气固相间传递起着关键性的作用。为了准确描述气固流态化系统中的“三传一反”行为，需要在合理物理简化

的基础上建立介尺度模型。提出了基于气泡结构的多流体反应模型，考虑了介尺度非均匀结构对于鼓泡床内气固

相间反应的影响；定义了基于气泡的反应非均匀因子修正双流体（TFM）传质反应模型，从而使模型更加易用。

通过鼓泡床内的臭氧催化分解反应模拟，对模型进行了初步验证，模拟结果与文献结果相符。 
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Multiphase reaction model based on bubble structures in bubbling bed 
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Abstract: Gas-solid bubbling beds embrace complexity coupled by flow, heat/mass transfer and reactions over a 
wide range of spatial-temporal scales, which meso-scale flow structure, e.g., bubble, plays a critical role on gas-
solid transfer. It is necessary to build meso-scale model on the basis of reasonable physical simplification of real 
processes, for accurate interpretation of heat/mass/momentum transfer and reaction in gas-solid flow systems. A 
multi-fluid reaction model from bubble structures was proposed with a consideration of effects of non-uniform 
meso-scale structure on gas-solid reaction in bubbling bed. Further, the mass transfer and reaction model in the two 
fluid model (TFM) was modified by a defined heterogeneity reaction index, which made the model easier to use. 
Model was validated through simulation of ozone catalytic decomposition in bubbling bed, showing good agreement 
with literature data. 
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引  言 

鼓泡床反应器是气固流态化系统中的典型应

用之一[1-2]。气固流化系统中，随着气速的增加，会

呈现鼓泡床、湍动床和快速床等不同的流化状态[1-2]。

从鼓泡床到稀相输送，所有流动状态下都会存在复

杂的介尺度结构，如鼓泡床中的气泡与循环流化床

中的团聚物等[3]。在鼓泡流化床中气泡是其典型且

2018-01-08 收到初稿，2018-01-22 收到修改稿。 
联系人及第一作者：刘岑凡（1987—），男，博士，工程师。 
基金项目：国家质量监督检验检疫总局科技计划项目（2016QK196）；

国家重点研发计划项目（2016YFC0801906）。 

 

 Received date: 2018-01-08. 
Corresponding author: LIU Cenfan, liucenfan288@163.com 
Foundation item: supported by the Science and Technology Program of 

AQSIQ (2016QK196) and the National Key Research and Development 
Program of China (2016YFC0801906). 



·2058· 化  工  学  报 第 69 卷 ·2058· 

直观的特征，众多研究者通过实验和模拟研究发现，

气泡分布、大小、形态及运动规律会影响气固反应，

传热特性等[3-7]，但对如何定量描述气泡结构及其动

态变化过程对传质和反应的影响尚缺乏深入研究。 
大量的研究工作已经表明，介尺度结构对反应

器内“三传一反”造成重要影响，因此它是研究气

固流态化反应器的关键[8-14]。为了准确地描述气固

流态化系统，必须引入合适的介尺度模型。能量最

小多尺度模型（EMMS）作为一种介尺度模型已经

得到了广泛的应用和验证。EMMS 模型最早建立于

循环流化床研究之上[15-16]，而团聚物通常被认为是

循环流化床内的介尺度特征，因此之前的 EMMS 介

尺度结构及其对曳力、传质的影响研究，大都建立

在团聚物的基础上[9,11,16-21]。 
气泡是鼓泡床内典型的介尺度特征，Shi 等[22]

提出了基于气泡的 EMMS/bubbling 模型。Hong 等[23]

则通过建立基于流动结构的多流体模型将基于团聚

物和气泡两种不同结构描述下的 EMMS 模型进行

了统一。在鼓泡床流动的 CFD 模拟中，基于气泡的

EMMS 模型对于 A 类颗粒的曳力修正较明显，鼓泡

床的流动预测结果也有较大改善；对 B 类颗粒的模

拟，与均匀曳力相比并没有明显的变化，它们都可

以较好地预测床层膨胀和固相体积分数在径向的分

布，差别较小[22-23]。类似情况也发生在 B 类颗粒的

鼓泡床气固催化反应模拟中。董卫刚[24]对以 B 类颗

粒为催化剂的鼓泡床中的臭氧催化分解进行了模

拟，在没有考虑非均匀流动结构对相间传质影响的

情况下，得到了与实验相符的结果。受此启发本文

尝试建立基于气泡结构的反应模型。 
综上所述，可以预见对 A 类颗粒的鼓泡流化床

而言，亚网格流动结构将对传质、反应有较大影响，

而这类研究尚未见报道。Liu 等[25]建立了基于流动

结构的多流体反应模型，参考基于团聚物的 EMMS
流动结构中的传质和反应过程提出了反应非均匀因

子。本研究则基于气泡的 EMMS 流动结构，建立传

质反应模型并求解基于气泡结构的反应非均匀因

子。并通过 A 类颗粒催化的鼓泡床臭氧分解反应模

拟，对模型进行验证。 

1  基于气泡的反应非均匀因子 

基于流动结构的多流体反应模型见文献[25]，
相比基于团聚物的 EMMS 流动结构微元中的传质

和反应过程，基于气泡的 EMMS 流动结构中的连续

相为密相（乳化相），而离散相变为气泡相。如图 1
所示的气固非均相催化反应过程可以分为 7 个步

骤，浓密的乳化相用下角标 c 表示，而稀疏气泡相

用下角标 f 表示。 
① 气泡相中的气相反应组分 j 从气相主体扩

散到稀相颗粒表面和密相聚团表面； 
② 气相反应组分 j 从浓相聚团表面扩散到密

相颗粒表面； 
③ 气相反应组分 j 在稀密相颗粒的多孔介质

内渗透扩散，并到达吸附和反应发生的催化剂活性

表面； 
④ 气相组分 j 在两相的颗粒内部吸附； 
⑤ 两相内部发生颗粒的表面反应，反应物组

分 j 转换为产物 p； 
⑥ 产物 p 从稀密相内的颗粒内部解吸； 
⑦ 产物 p 从颗粒内表面顺序反向扩散到稀密

相的气相主体。 

 

图 1  基于气泡的 EMMS 流动结构中传质和反应过程 

Fig. 1  Sequential processes of reaction and mass transfer in bubble-based EMMS flow structure 
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气固流化床系统处于平衡态时，可以分别建立

稀密相和介观相中传质和反应的平衡关系 
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同时稀密相内的气相组分浓度与控制体内气

相组分浓度还存在守恒关系 
Cj=[fεgcCjc+(1−f)εgfCjf]/ εg              (4) 

则结合传质系数的本构方程求解上述四个方

程，可以得到以气泡为介尺度特征时亚网格组分浓

度 Cjc、Cjf、C0
jc、C0

jf和控制体内的平均组分浓度 Cj

之间的关系。进而定义反应的非均匀因子用于鼓泡

床中的气固反应模拟。 
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2  模拟设置 

臭氧催化分解反应在传统的鼓泡床、湍动床和

循环床[26-31]中经常作为研究流化床内反应特性的典

型实验。相比其他的实验方法，此类实验直接包含

气固反应，能为研究流化床内部的反应特性，改进

流化床设计提供更直接的信息[26-27]。同时其反应物

浓度低、反应引起的密度和温度变化可被忽略、反

应中臭氧浓度可快速测量、催化反应前后化学反应

速率变化小等特性也决定了其较适合研究气固相间

的传质和反应，因此本研究选取此反应验证模型的

可行性。 
对 Sun[29]的鼓泡床臭氧分解实验进行了模拟，

催化剂为 A 类颗粒。实验装置如图 2 所示。流化床

内径为 0.1 m，总高为 2.6 m；顶部扩大段的内径为

0.15 m，高度为 0.5 m；扩大段与底部通过一个圆锥

连接，且其壁面斜度足够大，不会引起颗粒堆积。

颗粒密度为 1586 kg∙m−3，粒径为 60 μm。床内颗粒

的总质量为 5 kg，初始时紧密堆积在床底部，高度

为 0.774 m。模拟中表观气速为 0.5 m∙s−1，由于臭氧

在气体中的含量很低，假设反应不影响温度和流动，

而且臭氧具有和空气同样的物性。气固物性和操作

条件参见表 1[29]。根据式(1)～式(5)计算出的反应非

均匀因子见图 3。 
模拟在CFD商业软件ANSYS FLUENT中进行，

采用 TFM 耦合 KTGF 模型描述气固两相流动。为 

 

图 2  实验装置 
Fig.2  Schematic diagram of experimental apparatus 

表 1  气固物性和操作条件 
Table 1  Material properties and operating conditions 

Parameter Value 

particle diameter dp/m 6.0×10−5 

particle density ρp/(kg·m−3) 1586 

gas densityρg/(kg·m−3) 1.225 

gas viscosity μg/(Pa·s) 1.8×10−5 

minimum fluidization voidage εg 0.4 

superficial gas velocity Ug/(m·s−1) 0.5 

bed diameter/m 0.1 

bed height/m 2.6 

solids inventories/kg 5 

static bed height/m 0.774 

reaction rate constant, kr/s−1 4.49 

 

 

图 3  鼓泡床的反应非均匀因子 Hr随空隙率的变化趋势 
Fig. 3  Variation of heterogeneity index Hr against voidage in 

bubbling bed 

对比基于气泡的非均匀曳力和传质模型及均匀模型，

根据曳力和传质模型的不同，将模拟分为三类：A
类为考虑非均匀流动结构对曳力和传质的影响；B
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类为仅考虑非均匀流动结构对于曳力的影响；C 类

为基于均匀流动的曳力和传质模型。网格采用

ANSYS ICEM 软件进行划分，全部为六面体网格，

总共约 180000 个网格。模拟过程先进行流动的计

算，待流动稳定后耦合反应。 

3  结果与讨论 

图 4 展示了反应器内不同曳力模型预测的轴向

空隙率分布。由于臭氧含量非常低，反应并不会影

响流动，因此 type A 和 type B 的流动结果并无差

异，在图中仅显示了 type B 的预测结果。可以看到

type B 预测的轴向空隙率分布与实验相吻合，而

type C 高估了曳力，导致空隙率比实验值高。这与

前人报道[22-23]的结论一致。 

 

图 4  不同曳力模型预测的轴向空隙率与实验结果的对比 
Fig. 4  Axial voidage profiles calculated with different drag 

models and their comparison with experimental data 

图 5 为不同模型下无量纲臭氧浓度在出口处随

时间的变化与轴向分布。根据出口处无量纲臭氧浓

度结果，可见考虑了非均匀结构对于流动和反应影

响的 type A 预测的结果要显著优于 type B 和 type 
C，但仍比实验值低，这说明 type A 的反应速率仍

然高于实际的反应速率。根据轴向分布结果，type A
和 type B 随高度变化的规律基本相同，但在有催化

剂的反应段，type B 预测的轴向浓度梯度更大。综

上，由于考虑非均匀流动结构对于曳力和反应的影

响，使得 type A 的预测结果有较大的改进。说明对

于A类颗粒体系的鼓泡床多相催化反应需要考虑介

尺度流动结构对于反应的影响。 
由此绝热、反应级数为 1 的颗粒催化反应的模

拟结果可知，对于 A 类颗粒鼓泡流化床内的催化反

应模拟需要考虑介尺度结构（气泡）对于“三传一

反”的影响。但不可忽略此模拟由于反应级数低、

绝热和反应前后流动结构不变等因素，使得模型求

解大为简化。对于真实工业体系的多级催化反应复

杂体系的模拟求解目前还存在较大的挑战，需对介

尺度结构本身（如气泡的团聚和破碎机理）及如何

准确描述其对于复杂多级反应的影响进行更加深入

的实验和理论研究。 

4  结  论 

本研究对气固鼓泡床中多尺度催化反应过程

进行了分析，建立了基于气泡的多相流反应模型。

引入局部反应和传质平衡条件得到反应的非均匀因

子，使模型更加易用，并将其应用在臭氧催化分解

反应的模拟中进行验证。考虑了介尺度结构对于流

动及传质、反应的影响后，所得的催化剂浓度及臭

氧浓度分布与传统模型相比有显著改进，与实验

结果较为吻合。可见介尺度流动结构是影响 A 类

 

图 5  不同模型预测的无量纲臭氧浓度在出口处随时间的变化和轴向分布 
Fig. 5  Variations of dimensionless ozone concentration against time at exit and its axial profiles calculated with different models
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颗粒鼓泡床传质、反应的关键因素之一，而其对

气固鼓泡床内多级和复杂催化反应的影响有必要

进一步研究。 

符  号  说  明 

C ——浓度, mol·m−3 
C0 ——进口处的浓度, mol·m−3 
db ——气泡直径, m 

f ——密相体积分数 
Hr ——反应非均匀因子 
kd ——传质系数, m·s−1 
kr ——一级非均相反应系数, s−1 
r ——摩尔反应速率, mol·(m3∙s)−1 
u ——真实速度, m·s−1 

εg ——空隙率 

εgc ——密相空隙率  

εgf ——稀相空隙率 
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