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局部法模拟计算塔板气泡直径

王维德　　赵　鹏
(华侨大学材料科学与工程学院 , 福建 泉州 362021)

摘要　蒸馏过程的传质速率与塔板上气液泡沫层传质面积有关 ,传质面积由气泡直径大小、分布和浓度所决

定.塔板气泡大小或者采用实验测定 ,或者采用模拟计算.模拟计算有两类方法 ,即局部法和总体法.文中重点

介绍局部法模拟计算气泡直径的方法、数学模型和研究进展.
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1　气泡直径对传质过程的影响及其测算

传质面积对传质速率影响很大 ,其准确的模拟计算对于传质过程的研究至关重要.传质面积由气泡

直径大小、分布和浓度 (单位体积气液混合体所含气泡数目)所决定.因此 ,计算传质面积的实质是气泡

直径大小、分布和浓度的模拟计算.气泡大小受塔板流体力学状况、物性和操作条件影响 ,由于塔板流体

力学状况十分复杂 ,气泡大小的实验测定和模拟计算都很困难.塔板气泡大小或采用实验测定 ,或采用

模拟计算.实验测定采用照相法、光导法、光电法、图象处理技术、电导电极法等方法〔1～6〕,测算气泡大

小.这些方法或者进行局部测定 ,以此为依据进行全局气泡平均直径的计算 ,或对瞬间成象的图片进行

处理得出气泡平均直径.由于气泡处于不断聚并和破裂的动态变化中 ,不同区域气泡直径大小、分布和

浓度也有差别.因此 ,实验测定的最终计算结果也只是近似的.气泡大小和浓度的模拟计算有两类方法 ,

即局部法和总体法〔7〕.总体法是在流体力学分析基础上 ,得出经验或半经验的气泡直径关联式 ,从而得

出全塔的传质面积〔8～15〕.局部法通过对控制体积建立并求解气泡颗粒衡算方程 (Population Balance Equa2
tion ,简称 PBE) ,得到塔板上气泡直径大小、分布和浓度. PBE中的关键项是气泡的生成和消失项 ,涉及

气泡的破裂速率和聚并速率的计算.目前对导致破裂和聚并的机理不够清楚且获得可靠实验数据有很

大困难 ,因而至今末能提出较为准确并普遍适用的模拟计算气泡破裂和聚并速率的模型.由于塔板上气

泡大小和浓度实验测定的困难性 ,这方面实验数据的文献报道较少.所发表的少量数据又因测定技术不

同存在不一致〔4〕.而且 ,一些已发表的文献数据是对模拟装置做的 ,其与实际装置又存在差别.鉴于塔板

气液传质面积的准确模拟计算对于传质过程研究的重要性 ,近几十年来许多学者对这个问题开展了许

多研究 ,并取得了令人瞩目的成果.下面对局部法模拟计算气泡直径的方法、数学模型和研究进展作简

要介绍.

2　局部法模拟计算气泡直径

2. 1　气泡颗粒衡算方程

PBE用于描述分散体颗粒尺寸大小、分布、浓度和其它性质〔16〕. PBE系在控制体积中对某种直径的

气泡进行衡算得到的. Millies 等人〔7 ,17〕在研究鼓泡塔中泡沫层传质面积时给出下列形式的 PBE.即
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式 (1)中 f 为气泡数目的概率密度函数 , f 对所有气泡体积积分即为单位体积分散体中的气泡总数 , r1

和 r2分别为描述气泡破裂概率和聚并概率的 Kernel函数 (其计算参见文献〔7〕) , v和 v′表示两类不同气

泡的体积.方程 (1)为针对控制体积进行衡算得到的 PBE ,方程左侧第 1项为控制体积中某种大小的气

泡 (该文用气泡体积表示气泡大小 ,因此某种大小的气泡即为某种体积的气泡 ,下简称衡算气泡)数目的

积累项 ,第 2项为自控制体积输出的衡算气泡数目与向控制体积输入的衡算气泡数目的差的对流项.方

程右侧第 1项为由于气体密度变化引起的气体体积变化和由于传质造成的衡算气泡数目的变化 ,第 2

项为体积较大的气泡破裂生成衡算气泡的生成项 ,第 3项为衡算气泡破裂生成体积较小气泡造成的衡

算气泡的消失项 ,第 4项为体积较小的气泡聚并生成衡算气泡的生成项 ,第 5项为衡算气泡聚并生成体

积较大的气泡造成的衡算气泡的消失项. Fleischer等人〔18〕在鼓泡塔气泡破裂、聚并机理研究和吸收传质

研究中 ,提出 PBE的表达式为
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式 (2)中 f 的意义与式 (1)相似 ,这里将流体流动视为 z方向上的一维流动 ,故气泡数目密度函数 f 为泡

沫层所处位置 z、气泡体积 v和时间 t 的函数.方程 (2)左侧第 1项为控制体积中衡算气泡数目的积累

项 ,第 2项为自控制体积输出和输入的衡算气泡数目的差的对流项 ,第 3项为由于传质或由于气体压力

下降引起的气体体积增大造成的衡算气泡数目变化.方程右侧第 1项为实际流体流动与活塞流的偏差

引起的流体分散造成的衡算气泡数目变化 ,第 4项为由于气泡破裂造成的衡算气泡数目的变化 ,第 5项

为由于气泡聚并造成的衡算气泡数目的变化.第 4项和第 5项都包括了衡算气泡的生成和消失两部分.

即第 4项包括体积较大的气泡破裂生成衡算气泡的生成速率 ,以及衡算气泡破裂生成较小气泡造成的

衡算气泡的消失速率 ,第 5项包括直径较小的气泡聚并生成衡算气泡的生成速率 ,以及衡算气泡聚并生

成较大气泡造成的衡算气泡的消失速率.式 (2)难于求得解析解 , PBE一般采用离散方法进行数值求

解〔4 ,19 ,20〕,即将气泡实际大小为连续分布近似地离散为不同大小的几类. Domenico等人对式 (2)作出 6

点近似假定. (1) 气泡由 N 类不同大小的气泡构成. (2) 忽略由传质和气体压力下降引起的气体体积的

增大造成衡算气泡数目的变化. (3) 气泡上升速率只是气泡类别和径向位置的函数. (4) 式 (2)作为矢量

的气泡速率只考虑垂直方向 ( z向) . (5) 对流项只考虑垂直方向上的对流. (6) 塔板上的流体被分成 M

个同心的流体圈 ,每个流体圈中的流体为活塞流 ,流体圈之间没有气泡的交换.基于上述假定 ,式 (2)可

被简化为下列形式 M ×N 的常微分方程为
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= B kr + Ckr , 　　k = 1 ,2 , ⋯, N ; 　r = 1 ,2 , ⋯, M. (3)

　　如前所述 ,式中 B 和 C都包括了生成速率和消失速率两部分.在气泡的破裂和聚并机理研究中 ,一

般都假定气泡的破裂和聚并都是二元过程〔4 ,16 ,21〕,即较大的气泡破裂生成两个较小的气泡.两个较小的

气泡聚并生成一个较大的气泡 ,则式 (3)可进一步表示为
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式 (3)和 (4)中 , u为气泡上升速率 , n为第 k类气泡的浓度 , H为碰撞频率 ,λ和η分别为气泡的聚并效

率和破裂效率 ,βjk表示第 j类气泡破裂生成第 k 类气泡的数目.式 (4)中 Cijk描述一个气泡 i 和一个第 j
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类气泡碰撞是否聚并成一个第 k类气泡 ,是者其值取 1 ,否则取 0.在稳态条件下 ,式 (4)中的对流为 0 ,其

它各项都是关于气泡破裂和聚并速率的计算.所以 ,PBE的求解主要是气泡破裂和聚并速率的计算.

2. 2　气泡聚并速率

2. 2. 1　聚并机理　对气泡聚并的实验研究方法归为两类〔9〕: (1) 在静止液体中测定聚并时间〔5 ,22～24〕;

(2) 由湍流物系得到的气泡尺寸数据确定聚并速率〔4 ,21 ,22 ,25 ,26〕.两种方法对于确定实际流体力学条件下

的聚并速率都不能令人满意.在静止液体中气泡间液膜薄化时间不能用于确定较复杂流体力学条件下

的聚并速率 ,而在湍流流动中测定的气泡尺寸不能提供决定气泡尺寸聚并和破裂速率各自独立贡献方

面的信息.一些学者单独地研究液2液物系的聚并或破裂过程 ,提出了各种速率过程模型〔6 ,27 ,28〕,这些模

型由于缺乏各自速率过程方面的实验数据未加检验 ,且液2液物系和气2液物系的聚并或破裂过程存在
差别.此外 ,大部分气泡破裂和聚并速率研究是在模拟装置中进行的 ,这些模拟装置与实际装置也存在

差别〔6 ,16 ,21 ,26～30〕. Prince等人〔22〕认为 ,湍流流体中两个气泡的聚并由 3个步骤组成. (1) 两个气泡碰撞 ,

一些液体被夹在两气泡之间 ,形成液膜. (2) 形成的液膜向外排液 (Drain)使液膜变薄 ,直到液膜的厚度

减小到临界厚度. (3) 液膜撕裂 (Rupture) ,两气泡聚并.由第一步可看出 ,聚并速率与碰撞速率密切相

关 ,为了确定给定的碰撞是否导致聚并 ,必须确定碰撞效率.假如两气泡的接触时间大于气泡间的液膜

薄化到临界厚度所需要的时间 ,则两气泡将聚并.碰撞可能由多种机理引起.首先 ,由旋涡的湍流脉动引

起.显然 ,旋涡的湍流脉动引起的气泡随机运动可造成碰撞.其次 ,不同尺寸的气泡具有不同的上升速

率 ,这也会造成碰撞.再次 ,位于较高液速区的气泡和位于较低液速区的气泡 ,也会由于流层间的剪切造

成碰撞.后两者引起的碰撞通常较为次要〔22〕. Tse等人〔5〕认为 ,气泡的聚并由 4个步骤组成.第一步 ,外

部流动决定气泡是否碰撞、碰撞力的大小和碰撞时间的长短 ,接下来才是上述 Prince等人提出的 3个步

骤.由上述讨论可知 ,气泡的聚并速率取决于湍流所引起的气泡碰撞速率和碰撞效率.

2. 2. 2　气泡碰撞速率　为了计算聚并速率 ,需要确定两个因素 ,一是碰撞速率 ,二是碰撞效率.气泡碰

撞的主要原因是由于流体的湍动. Kennard〔22〕提出 ,由流体湍流造成的气泡的碰撞频率θij ( (m3·s) - 1)可

表示为气泡尺寸、浓度和速率的函数为

θij = ninjS ij ( �u2
ti + �u2

tj)
0. 5 . (5)

这里 ni和 nj分别为直径 dbi和 dbj的气泡的浓度 (m - 3) , �u t 为气泡平均湍动速率 (m·s - 1) , S ij为气泡碰撞

的横截面积 (m2) .关于 �u t和 S ij的计算参见文献〔22〕.假定方程 (5)中的气泡平均湍动速率等于与气泡大

小相当的旋涡湍动速率 ,气泡间的相对运动主要由这种旋涡所造成.很小的旋涡所含能量很小 ,对气泡

运动的影响不大 ,而比气泡大得多的旋涡则将造成气泡群的整体移动 ,而不是造成气泡间的相对运动.

Prince 等人〔22〕根据他们的实验结果提出上述 3种含能涡的典型尺寸.粘性耗能涡即小涡的典型尺寸为

0. 01 cm ,引起气泡碰撞的含能涡的典型尺寸为 0. 4 cm ,引起气泡群整体移动的含能涡的典型尺寸与其

实验装置的直径 (27 cm)相当.他们的实验是在搅拌槽中进行的 ,对于塔板上的操作工况应会存在一定

差别 ,但从其引起气泡碰撞的含能涡的典型尺寸的数值大小看 ,与塔板上的情况相当.

2. 2. 3　气泡碰撞效率　为了确定发生碰撞而导致聚并的气泡占发生碰撞的气泡总数的分率 ,必须确定

碰撞效率λ.这个效率将是两气泡的接触时间τ( s)与气泡碰撞后发生聚并所需的时间 t ( s)的函数.对

于气泡 i和 j的碰撞效率 ,Coulaloglou等人〔27〕给出的计算式为

λij = exp ( - t ij/τij) . (6)

关于τ和 t的计算参见文献〔22〕. Stewart〔31〕研究认为 ,通常情况下 ,聚并时间比气泡接触时间小一个数

量级.换句话说 ,聚并效率接近于 1.直径为 dbi和 dbj的气泡的聚并速率Γij ,由碰撞频率和碰撞效率两者

的乘积得到.即

Γij =θij ×exp ( - t ij/τij) . (6)

包含各种尺寸气泡的总聚并速率的计算式为

Γt =
1
2
Σ

i
Σ

j
{θij ×exp ( - t ij/τij) } . (7)

式 (7)中乘以系数二分之一的理由是 ,计算碰撞次数时每个气泡都算一遍 ,而每次碰撞 2个气泡碰撞一

次 ,相当于重复计算一遍 ,故所计算的总碰撞次数要扣掉一半.
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2. 3　气泡破裂速率

2. 3. 1　破裂机理　关于气泡破裂的大部分文献报道集中于预测最大稳定气泡直径 ,其流体或者为静止

液体或者为各向同性湍流流体 ,而湍流条件下的气泡破裂研究少有报道.关于气泡破裂的大部分文献报

道源自 Hinze〔32〕的研究.在过去的几十年中 ,对于气泡的破裂机理作了详细的研究.一般认为 ,气泡与湍

动旋涡相碰撞 ,气泡在抵抗表面力过程中变形 ,最终导致破裂〔22 ,33 ,34〕. Walter等人〔33〕认为 ,破裂由湍动

旋涡轰击颗粒 (气泡或液滴)表面引发颗粒产生表面振荡或变形 ,即颗粒围绕其平衡形状产生形状上的

振荡变化 ,振荡所需的能量由连续相的湍流运动动能 ,即颗粒表面附近的点之间的相对速率湍动动能所

提供.换句话说 ,通过颗粒变形 ,湍流运动流体的动能使颗粒的表面能增加 ,如果增加的程度足够引起颗

粒破裂 ,则颗粒被分解. Hesketh等人〔35〕认为 ,破裂本质上是由于气泡的不稳定 ,所有大于临界尺寸的气

泡都会破裂.使气泡发生破裂的旋涡等于或略小于气泡尺寸 ,较大的旋涡只简单起着转移气泡的作用而

不会引起气泡破裂 ,而很小的旋涡则没有足够的能量使气泡破裂.一般认为 ,气泡的破裂经历振荡、哑铃

形伸展、夹断 3个阶段〔4 ,33 ,36 ,37〕.实际的气泡破裂过程气泡被分解为两部分或者更多 ,但各种模拟计算

模型一般简化假设为两部分.两部分的体积一般不相等 ,其相对大小满足某种分布 ,其原因是分解为体

积相等的两部分时所需的表面能的增加最多.与聚并相似 ,气泡破裂速率取决于气泡和旋涡碰撞速率和

碰撞效率两方面.下面对两者的模拟计算进行讨论.

2. 3. 2　气泡和旋涡碰撞速率　为了得到气泡破裂速率表达式 ,考虑气泡和适宜尺寸的旋涡湍动碰撞速

率参照式 (5)表示为

θie = nineS ie ( �u2
ti + �u2

te)
0. 5 . (9)

上式是将旋涡的直径、浓度和速率 ,分别代替式 (5)中的一个气泡的直径、浓度和速率得到的.

2. 3. 3　气泡和旋涡碰撞效率　Coulaloglou等人〔27〕提出表征气泡和旋涡碰撞效率为

F( u) = exp{ - ( u2
ci/ u2

te) } , (10)

式中 F( u)为具有足够能量使气泡破裂的旋涡的分数 (气泡和旋涡碰撞效率) , uci为使直径为 dbi的气泡

破裂的旋涡临界速率 (m·s - 1) , ute为直径为 dbe的旋涡湍动速率 (m·s - 1) . ute参照�u t计算 , uci的计算为

uci = 2. 15 (σ/ dbi)
0. 5 . (11)

于是直径为 dbi的气泡破裂速率β的计算为

βi =Σ
e
{θijexp [ - ( u2

ci/ u2
te) ]} . (12)

总破裂速率的计算为

βT =Σ
i
Σ

e
{θijexp [ - ( u2

ci/ u2
te) ]} . (13)

　　Prince等人〔22〕利用前述模型模拟计算气泡聚并和破裂速率 ,其结果如图 1所示.由图 1可见 ,气泡

图 1　气泡的破裂速率和聚并速率

聚并速率随气泡直径增大没有大的变化 ,

而气泡破裂速率随气泡直径增大而增大.

其基本解释是 ,当气泡尺寸增大时 ,气泡和

旋涡的碰撞速率和碰撞效率都增大 ,所以

气泡破裂速率增大.而气泡尺寸增大时由

于其速率和截面积增大 ,碰撞速率增大 ,但

是 ,其聚并时间也增大 ,这使得其聚并效率

减小. 因此 ,聚并速率是气泡尺寸的弱函

数.从理论上讲 ,最大稳定气泡直径为聚并

速率和破裂速率达成平衡 ,即两者速率相

等时的气泡直径 ,此直径即为图 1 中两曲

线交点所对应的气泡直径 ,在泡沫层中 ,这

种直径的气泡相对数量最大.图 1 结果表

明 ,气泡聚并速率和破裂速率平衡点的气

泡体积约为 0. 06 m3 ,其直径约为 5 mm.此数值与文献报道〔1～6 ,10〕的实验结果基本吻合.
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3　结束语

塔板上气液泡沫层传质面积影响着传质速率 ,其数值计算对传质过程研究十分重要.传质面积由气

泡直径大小、分布和浓度所决定 ,而气泡大小受塔板流体力学状况、物性和操作条件影响.由于影响因素

很多 ,一些影响因素又存在交叉影响 (例如 ,操作温度既影响着物性 ,又对流体力学产生影响) ,而且气泡

处于不断聚并和破裂的动态变化中 ,情况十分复杂.

由于塔板气液传质面积计算对于传质过程研究的重要性 ,近几十年来许多学者对于塔板气泡大小

的实验测定和模拟计算开展了许多研究 ,并取得了令人瞩目的成果.气泡的实验测定或者进行的是局部

的测定 ,以此为依据进行全局气泡平均直径的计算 ,或者是对瞬间成象的图片进行处理得出气泡的平均

直径 ,由于气泡处于不断聚并和破裂的动态变化中 ,不同区域气泡直径大小、分布和浓度也有差别 ,因

此 ,实验测定的最终计算结果也只是近似的.此外 ,气泡的实验测定又受到实验条件的限制.于是 ,气泡

直径的模拟计算十分必要.要对塔板上的气泡直径大小、分布和浓度进行可靠的模拟计算 ,就要对塔板

上气液流动的流体力学有着透砌的了解 ,而塔板上的流体力学状况十分复杂.因此 ,气泡直径的准确模

拟计算相当困难.

塔板上气泡直径的模拟计算有两类方法 ,即局部法和总体法.总体法是在流体力学分析基础上 ,采

用经验或半经验关联式计算全塔的气泡平均直径.局部法是通过建立并求解气泡群衡算方程 ,模拟气泡

的破裂和聚并过程 ,预测气泡直径大小、分布和浓度.从理论上讲 ,最大稳定气泡直径为聚并速率和破裂

速率达成平衡 ,即两者速率相等时的气泡直径.
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Analog Calculation of the Diameter of Bubbles on the Trays

Wang Weide　　Zhao Peng
(College of Mater. Sci . & Eng. , Huaqiao Univ. , 362021 , Quanzhou , China)

Abstract　During the process of distillation , mass transfer rate relates to mass transfer area of gas2liquid foam layer on the trays , while

mass transfer area is decided by diameter and distribution and concentration of bubbles. The size of bubbles on the trays are determined

either by experiment or by analog calculation. The ways of analog calculation of bubble size includes local method and global method.

This paper reviews local method , mathematical model and progress of studies.

Keywords　bubble diameter , break2up , coalescence
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