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摘  要：详细考察了气液外环流反应器中上升管、下降管的气泡行为随轴向、径向的变化规律. 由于外环流反应器的

结构特点，发现在上升管底部存在偏流，并对分布板区气泡行为随角向的变化规律进行了研究. 分析实验结果得出，

气含率和气泡速度均随表观气速的升高而升高；在上升管内，气含率和气泡速度自中心向边壁逐渐降低，而沿轴向变

化很小；在分布板区，由于受分布器及下降管的影响，使气含率和气泡速度在不同角向存在不同的径向分布. 在下降

管中，气含率自中心向边壁逐渐降低，而气泡速度则基本不变；且下降管中的气体循环率随表观气速的升高而升高. 
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1  前 言 

气液外环流反应器综合了鼓泡塔和机械搅拌釜的

优良性能，具有结构简单、无机械传动部件、易密封、

造价低、容易实现工业放大等优点，且传质能力强，相

含率和固体颗粒循环量可分别控制，使其在物理、化工、

石化、电化学和生物化学等领域得到了广泛应用[1]. 随
着能源形势的日趋紧张，环流反应器在液相法合成甲

醇、一步法合成二甲醚、煤直接液化等过程中的应用受

到许多研究人员的重视，并取得了显著成果. 
气体经分布器进入上升管后，由于上升管、下降管

间不同的气含率使两管间形成了密度差，推动液体在两

管间循环流动. 因其结构简单，使液体在床层内的循环

流动具有较低的剪切场，操作过程中能耗较低，并且可

以通过加入构件实现对流动、传质、传热效率的有效控

制，因而适用于热效应较大的气−液反应和气−液−固三

相反应及需要严格控制操作条件的生产过程. 虽然环

流反应器在工业上得到了广泛应用，但由于对其内部流

动行为的认识存在不足，在进行工业设计和操作过程中

仍显理论指导不足，因此对其流动、传递过程规律进行

深入研究具有十分重要的理论意义和工程价值. 

2  实 验 

实验装置如图 1 所示，上升管高 5.7 m，内径 378 
mm；下降管高 5.3 m，内径 280 mm，气体分布器为孔

板分布器，孔径 1 mm，间距 20 mm，开孔率 0.25%，

气体经转子流量计和分布器进入上升管. 
由于外环流反应器的结构特点，下降管内的流体在

上升管一侧进入，使上升管底部存在偏流，流动呈现轴

不对称性，导致气含率和气泡速度在不同角向的径向变

化规律也不相同，这种不对称行为对流体间的混合具有

重要影响，因此研究分布板区流动的角向行为具有重要

意义. 为了考察角向流动的不对称行为，距分布器 0.75 
m在不同角向开有测孔A, B，如图 1 所示. A孔在上升管、

下降管两管的轴线平面内，B孔与A孔相差 90°角.与B孔
同一角向，分别在距分布器 1.35, 2.65, 3.95, 5.25 m四个

轴向位置处开有测孔，用于考察气泡行为沿轴向的变化

规律. 实验以空气−水为研究体系，采用光导纤维测量床

层内的气泡行为，测量原理见文献[2]. 
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2. Downcomer 
3. Separator 
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6. Flowmeter 
7. Compressor 
A, B. Measuring holes

图 1 实验装置图 
Fig.1 Diagram of experimental equipment 

3  结果与讨论 

3.1 表观气速对气泡行为的影响 

上升管内 3.95 m处不同表观气速时气含率的径向

分布如图 2 所示. 各表观气速下，气含率均呈中心大、

边壁小的抛物线型分布. 气泡在剪切场中运动时受到的

径向的升力为[3]

LB L( )(F C V V Vρ= − − ∇ × ) .           (1) 

此剪切力使气泡在上升过程中存在径向运动. 
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由于固壁的无滑移条件，边壁处液速近似为 0，故

该处轴向速度沿径向的变化较大，即旋度较大. 由式(1)

可知，当气泡在剪切场中运动时，产生的径向力指向低

速度梯度方向，所以气泡趋于沿床层中心上升，使中心

的气含率大. 
Garcia-Calvo[4]和Merchuk等[5]从能量守恒出发，得

出由气体携带进入床层的能量随气体流量增加而增加，

使液体速度也相应增加；但由于边壁效应的存在，边壁

处液体速度随气速增加变化较小，使液体速度梯度增

加，所以气含率径向变化也随表观气速的增加而更显著. 
上升管内 3.95 m处不同表观气速时气泡速度的径

向分布如图 3 所示. 各表观气速下，气泡速度均呈中心

大、边壁小的抛物线型分布. 气泡在剪切场中运动，剪

切力使其向低速度梯度方向移动，且这个力随气液速度

差值的增加而增加，使大气泡趋于在床层中心上升，并

且由于固壁的无滑移条件，边壁处的液速为 0，液速沿

径向近似服从 1/7 指数定律[6]，床层中心的液速较大，

所以气泡速度自中心到边壁呈逐渐降低的抛物线型分

布. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

图 2 上升管不同表观气速下气含率的径向分布 
Fig.2 Radial profiles of gas holdup at different superficial 

gas velocities in riser 

 

 

 

 

 

 

 

图 3 上升管不同表观气速下气泡速度的径向分布 
Fig.3 Radial profiles of bubble velocity at different  

superficial gas velocities in riser 

3.2 分布板区不同角向的气泡行为 

环流反应器包括内环流反应器和外环流反应器，外

环流反应器具有易控制、操作性强的特点，由于下降管

中液体从一侧进入上升管，使上升管中在一定高度内存

在偏流，即床层的气泡行为和液体流动呈轴不对称分

布，这种偏流不利于相间传质，也造成了反应器内流动

的不均匀性，由于受偏流和分布器影响，使上升管底部

具有不同于其他轴向位置的流动行为，称这段区域为分

布板区[7]，对其流动行为进行深入研究对于优化操作及

反应器设计具有十分重要的意义. 
如图 1 中测孔 A, B 所示，考察了气泡行为在不同

角向上的变化规律. 图 4, 5 分别为不同角向、不同表观

气速时气含率和气泡速度的径向分布图. 当 r/R=0 时，

所测数据来自床层中心同一个点，所以气含率和气泡速

度几乎相等. 随 r/R 增加，不同角向的气泡行为的差异

增加，B 测孔在各个径向位置得到的气含率和气泡速度

大于 A 测孔得到的值. 随气速增加，下降管的液体速度

增加，其对上升管液体的冲量也相应增加，使偏流更严

重，所以两方向间气含率和气泡速度的差异也相应增加. 
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图 4 上升管不同角向气含率的径向分布 
Fig.4 Radial profiles of gas holdup at different  

tangential direction gas velocities in riser 
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图 5 上升管不同角向气泡速度的径向分布 
Fig.5 Radial profiles of bubble velocity at different  

superficial gas velocities in riser 
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被液体夹带的气泡进入上升管既有向 A 测孔运动

的速度，又有因浮力上升的速度，由于测孔 A 与下降管

出口间的径向距离较大，使到达 A 点的气泡较少，故如

图 4 所示，A 点的气含率较低. 并且由于大气泡的轴向

速度大，且其惯性强，所以大气泡较小气泡难于向 A 测

孔移动，所以如图 5 所示，A 角向的气泡速度低于 B 角

向的气泡速度. 
由于气泡存在角向分布，基于轴对称假设的平均气

含率计算公式 

2 0

1 2 d
R

r r
R

,ε π ε
π

= ∫                 (2) 

将得出错误的结果. 应采用其他方法，如压力探头、X
射线扫描等方法测量气含率. 而气含率和气泡速度角向

分布的差异也是判断轴向高度是否处于分布板区的一

个重要依据. 
3.3 气泡行为随轴向位置的变化规律 

由于分布器及下降管回流液体的影响，使上升管底

部的流动行为不同于其他轴向位置，但这种影响随轴向

高度的增加逐渐减弱. 实验观察发现，当轴向高度超过

1.3 m 时，上升管中的偏流现象消失，气泡行为近似呈

轴对称分布. 
图 6 为上升管中表观气速 0.0284 m/s时不同轴向位

置气含率的径向分布. 由于气泡在上升管中自高压区向

低压区运动，气体体积膨胀，并且床层较高，气泡在上

升过程中体积变化较大，使轴向截面位置越高，气体通

量越大，气含率也随轴向位置的升高而逐渐增加. 
 
 
 
 
 

 

 

 

 

 
图 6 上升管不同轴向位置气含率的径向分布 
Fig.6 Radial profiles of gas holdup at different axial positions in riser 

图 7 为上升管中表观气速 0.0284 m/s时不同轴向位

置气泡速度的径向分布. 不同轴向位置处的气泡速度变

化很小，对气泡弦长分析表明气泡尺寸介于 3∼6 mm. 
Tsuchiya等 [8]对单个气泡在水中上升速度的研究也发

现，气泡尺寸从 1 mm增至 10 mm，气泡上升速度近似

相等. 
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图 7 上升管不同轴向高度气泡速度的径向分布 
Fig.7 Radial profiles of bubble velocity at different 

axial positions in riser 

3.4 下降管中的气泡行为 

表观气速增加，液速相应增加，并夹带部分气泡进

入下降管，使一部分气体在床层内随液体一起循环流动. 
对于一些工业过程，未反应完全的气体被夹带可以增加

其在床层内的停留时间，增强传质效率，提高反应产率；

但气泡夹带会降低上升管和下降管间的密度差，使循环

液速降低. 由此可见，下降管中的气泡行为对床层内的

传质和流动有利也有弊，因此对下降管中的流动行为进

行深入研究对于反应器的放大具有重要意义. 
Al-Masry等[9]认为小气泡上升速度较小，会被液体携

带在床层内循环流动，且长时间停留在床层内，对传质

和反应没有影响；而Livingston等[10]则认为小气泡在循环

过程中会与其他气泡发生聚并，有增加相界面积、强化

传质的作用. 
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下降管距分布器 2.65 m处不同表观气速时的气含

率径向分布如图 8 所示，由于液体向下流动，沿径向速

度变化较小，近似呈平推流[11]，由于固壁的无滑移条件，

只有在边壁处变化较大，所以气含率在较大径向范围内

近似呈均匀分布. 
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图 8 下降管中气含率的径向分布 
Fig.8 Radial distributions of gas holdup in downcomer 
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由于液体从上升管进入气液分离器后，速度显著降

低，只有尺寸较小的气泡才会被夹带进入下降管，且其

滑移速度小，故其径向分布较均匀，使下降管内的气泡

速度如图 9 所示，沿径向近似呈均匀分布. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

图 9 下降管中气泡速度的径向分布 
Fig.9 Radial distributions of bubble velocity in downcomer 

气体循环率是被夹带进入下降管的气体流量与上

升管的气体流量之比： 

d

measure B0

bottom

2 d
.

R
p r V

p Q

π ε
η = ∫ r

               (3) 

气体循环率可用来衡量气液分离器的分离效果，是

反应器操作性能的一个重要指标，因此研究气体循环率

对于提高反应器性能、优化操作具有重要意义. 由式(3)

计算得到的不同位置处气体循环率随表观气速的变化

关系如图 10 所示. 由于在下降管内气体自上向下移动，

为增压减容过程，所以气体循环率随高度的降低而降低. 
实验过程中发现，被夹带进入下降管的气泡在下降过程

中部分会聚并成为大气泡，使其速度降低甚至重新返回

气液分离器，所以 4.6 m 处由式(3)计算得到的气体循环

率明显大于 2.65 m 处的值. 表观气速较低时，上升管内

的部分气泡会经下降管出口进入下降管，使 1.35 m 处的

气体循环率在低气速时大于 2.65 m 处；随表观气速增

加，下降管内的循环液速相应增加，经下降管出口进入

其中的气体量减小，使低气速时 1.35 m 处的循环率大于

2.65 m 处，而气速较高时，则小于 2.65 m 处. 
Heijnen等[12]曾认为上升管与下降管气体流量间呈

简单的线性关系，表观气速增加，上升管中的气含率和

气泡速度相应增加. 根据能量平衡模型[4]，液体循环所

消耗的能量会随液速的增加而急剧增加，即液速随表观

气速增加而增加的趋势逐渐减弱，所以如图 10 所示，

气体循环量随表观气速增加而增加，但增加的趋势逐渐

减弱. 由此可知，Heijnen等认为的线性关系过于简化，

不能反映床层气体循环的真实情况. 
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图 10 气体循环率与表观气速的关系 
Fig.10 Gas circulating rate vs. superficial gas velocity 

4  结 论 

详细考察了环流反应器上升管和下降管中的气泡

行为沿轴向和径向的变化规律，并对分布板区气泡行为

在不同角向的变化规律进行了研究，分析实验结果，得

出如下结论： 
(1) 气含率和气泡速度随表观气速的升高而升高；

在上升管中，气含率和气泡速度沿径向逐渐降低. 在分

布板区，由于下降管液体的冲击，产生偏流，气含率和

气泡速度不再呈轴对称分布. 在下降管中，气含率沿径

向逐渐降低，气泡速度沿径向变化很小. 
(2) 由于床层内的平均气泡尺寸介于 3∼6 mm 之

间，故在主体液层区内气泡速度沿轴向变化很小. 在上

升管内，气泡由高压区向低压区运动，所以气含率随轴

向位置的升高而逐渐增加. 下降管中的气体循环率随表

观气速的增加而增加，由于被夹带进入下降管的气泡发

生聚并及上升管中的部分气泡经下降管出口进入下降

管，使表观气速不同，气体循环率随轴向高度的变化规

律也不相同. 

符号表：

C 升力系数 Rd 下降管直径 (m) 
F 剪切诱导力 (N) Ug 表观气速 (m/s) 
H 轴向高度 (m) VB 气泡速度 (m/s) 
p 压力 (Pa) VL 液体速度 (m/s) 
Q 气体流量 (m3/h) ε 气含率 
r 径向位置 (m) η 气体循环率 
R 上升管直径 (m) ρ 液体密度 (kg/m3) 
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Experimental Study on the Bubble Behavior in Gas−Liquid External Loop Reactors 

ZHANG Tong-wang,  WANG Jin-fu,  JIN Yong 

(Department of Chemical Engineering, Tsinghua University, Beijing 100084, China) 

Abstract: This work dealed with the variation of bubble behavior in axial and radial directions. It was shown that the bubble behavior at 
the distributor region was axially unsymmetrical. The gas holdup and bubble velocity increased with increasing superficial gas velocity. 
The gas holdup in both the riser and downcomer and the bubble velocity in the riser decreased gradually from the center to the wall while 
the bubble velocity in the downcomer was almost uniform in the radial direction. The gas circulating rate increases with increasing 
superficial gas velocity and the trend of this increase became slower with the increase of superficial gas velocity. 
Key words: external loop reactor; bubble velocity; gas holdup 
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