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摘　 要:管式气体分布器广泛应用于煤化工、生物制药、废水处理及石油化工等领域。 目前分布器

的研究报道较为分散,新工艺的开发和反应器的放大研究对分布器提出了新的要求和挑战。 因此,
从分布器对反应器性能的影响、分布器内变质量流流动行为、分布器的研究方法、设计需求和未来

研发建议 5 个方面对管式气体分布器研究进展进行了系统性分析和综述。 均匀的分布器布气行为

有利于增加反应器的气含率,减小压降和死区,提升相间传递及反应过程,尤其是对于具有较低高

径比的示范及工业规模反应器。 管式气体分布器的布气行为是摩擦压降和压力回升协调竞争的综

合结果。 一维理论模型是预测管式分布器内气体分布行为的方法之一,模型预测结果与选用的管

道摩擦系数、压力回升系数和孔板阻力系数的表达式有关。 压力回升系数本质上与分布孔前后的

速度或动能变化率相关,孔板阻力系数与单位动量穿孔流体的压降相关。 通过改变分布器的几何

结构来调节 3 个特征参量是提升分布器的布气均匀性的有效途径。 研究多环和多级大型复杂分布

器的布气规律和考虑分布器布气规律与反应器模拟中进口条件的耦合是反应器放大过程中亟需解

决的问题。 CFD 模拟可以揭示分布器内的局部流动细节,但目前仍难以支撑模拟具有复杂几何结

构的大型分布器,未来需要与超级并行计算技术相结合。 综合使用理论模型、实验测量和 CFD 模

拟 3 种方法可以为工业上大型复杂多级分布器的设计优化和保障反应器的高效运行提供科学指

导。
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Abstract:Pipe-type
 

gas
 

distributors
 

are
 

widely
 

used
 

in
 

coal
 

chemical,bio-pharmaceutical,wastewater
 

treatment
 

and
 

petroleum
 

chemical
 

industries. However,reported
 

researches
 

about
 

distributors
 

are
 

scarce
 

and
 

scattered,and
 

develop-
ments

 

of
 

new
 

process
 

and
 

scale-up,process
 

investigations
 

have
 

led
 

to
 

new
 

requirements
 

and
 

challenges
 

on
 

distributors
 

A
 

state-of-the-art
 

review
 

on
 

the
 

research
 

progress
 

of
 

distributors
 

is
 

given
 

in
 

this
 

paper,including
 

the
 

distributor
 

effects
 

on
 

reactor
 

performance,non-uniform
 

fluid
 

distribution,models
 

and
 

experiments,design
 

requirements
 

and
 

suggestions
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for
 

future
 

research
 

and
 

development. Uniform
 

gas
 

distribution
 

can
 

increase
 

gas
 

holdup
 

and
 

mass
 

transfer
 

rate,decrease
 

pressure
 

drop
 

and
 

back-mixing,and
 

avoid
 

dead-zones,especially
 

in
 

the
 

pilot-or
 

industrial-scale
 

reactors
 

of
 

low
 

height-
to-diameter

 

ratio. Pressure
 

distribution
 

in
 

distributors
 

is
 

jointly
 

dominated
 

by
 

friction
 

dissipation
 

and
 

pressure
 

recovery.
The

 

fluid
 

distribution
 

behavior
 

is
 

determined
 

by
 

friction
 

coefficient,pressure
 

recovery
 

coefficient
 

and
 

resistance
 

coeffi-
cients. The

 

pressure
 

rise
 

is
 

positively
 

correlated
 

to
 

pressure
 

recovery
 

coefficient
 

and
 

resistance
 

efficient,and
 

the
 

pres-
sure

 

drop
 

is
 

positively
 

correlated
 

to
 

friction
 

coefficient. Pressure
 

recovery
 

coefficient
 

is
 

essentially
 

relevant
 

to
 

the
 

rate
 

of
 

velocity
 

change
 

or
 

kinetic
 

energy
 

change,and
 

the
 

resistance
 

coefficient
 

is
 

releted
 

to
 

the
 

pressure
 

drop
 

of
 

per-unit
 

mo-
mentum

 

fluid. The
 

three
 

coefficients
 

are
 

the
 

key
 

to
 

the
 

optimal
 

design
 

of
 

a
 

distributor. Flow
 

distribution
 

in
 

complex
 

multi-ring
 

or
 

multi-stage
 

distributors
 

and
 

coupling
 

of
 

the
 

flow
 

distribution
 

and
 

the
 

inlet
 

boundary
 

condition
 

in
 

CFD
 

simulations
 

are
 

the
 

crucial
 

questions
 

to
 

be
 

addressed
 

in
 

scale-up
 

process
 

of
 

reactors. Direct
 

CFD
 

simulation
 

of
 

distrib-
utors

 

of
 

complex
 

geometry
 

still
 

faces
 

several
 

challenges
 

in
 

geometry
 

meshing
 

and
 

computational
 

cost. One-dimensional
 

modeling
 

can
 

reasonably
 

predict
 

the
 

fluid
 

distribution
 

with
 

suitable
 

parameters
 

correlated
 

from
 

experiments,and
 

CFD
 

could
 

be
 

used
 

to
 

reveal
 

the
 

local
 

flow
 

details
 

at
 

each
 

hole. Combination
 

of
 

the
 

three
 

methods
 

may
 

be
 

an
 

effective
 

way
 

for
 

the
 

study
 

and
 

optimization
 

of
 

large-scale
 

complex
 

multi-ring
 

pipe-type
 

gas
 

distributors.
Key
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　 　 气体分布器是使气体经管道、孔板等分配后分散

地进入反应器内的设备。 气体分布器作为反应器最

重要的内构件之一,已被广泛应用于煤化工、生物医

药、污水处理及石油化工等领域[1] 。 气体分布器直

接决定了反应器入口的气泡直径及初始气含率分布,
进而影响反应器内流动发展区域的流场结构和气相

分布,因此对反应器内的传递及反应行为产生显著影

响。 特别是大型工业装置的高径比较小,且一般含有

大量竖直换热管内构件,因此分布器的影响十分突

出[2] 。 例如,神华宁煤建有 8 台 50 万 t / a 的费托合

成浆态床反应器,其中气体分布器的投资占比不足

10%,却是影响反应器性能的重要因素之一[3] 。
气体分布器一般分为板式分布器、喷嘴式分布器

和管式分布器[4] 。 板式分布器结构简单,布气均匀,
但需要承载反应器床层重量,因此适用于实验室规模

的反应器。 喷嘴式分布器依靠强剪切作用破碎气泡,
气泡比表面积大,但压降和能耗高。 管式分布器布气

均匀,可以浸没于反应器床层,机械强度要求低,因此

广泛应用于示范及工业规模的反应器装置。 尽管气

体分布器的重要性已被广泛认可,但是其研究报道较

为分散,目前其设计及操作往往依赖于以往经验,同
时反应器放大又对其提出了新的要求和挑战,因此有

必要对气体分布器的研究进展进行综述。 需要说明

的是,笔者侧重于分析反应器放大过程中分布器的影

响,因此研究对象仅限于大型反应器中常用的管式气

体分布器。
20 世纪中期,气体分布器的研究侧重于通过实

验测量方式获取分布孔处压力回升系数和孔板阻力

系数[5] ,进而建立简单单根管式气体分布器的布气

行为的理论模型[6] 。 近几十年来,随着计算能力的

提高,CFD(Computational
 

Fluid
 

Dynamics,计算流体动

力学)数值模拟广泛应用于分布器布气行为及局部

流动细节的研究[7] ,为认识分布器内变质量流动行

为提供了新的研究手段。 随着新工艺开发和反应器

放大过程研究,对新型分布器设计,特别是对大型多

级管式分布器提出了研发需求。 但由于工业过程中

大型分布器的设计优化对 CFD 模拟过程的网格划分

和计算量及模拟可靠性的要求仍然较高,目前 CFD
模拟尚难以独立支撑大型分布器的设计和优化。 大

型分布器的实验研究具有周期长、费用高等不足。 因

此,笔者系统性综述了气体分布器的研究进展,包括

分布器对反应器性能的影响、分布器内变质量流流动

行为、分布器的研究方法、设计需求及未来研发建议,
以期为分布器的研发及设计优化提供借鉴。

1　 气体分布器对反应器性能的影响

当反应器处于鼓泡流型,分布器会影响全塔的流

体力学行为。 在过渡及充分发展的湍流流型,反应器

沿轴向方向大致分为分布器影响区、充分发展区及气

液分离区。 此时分布器影响区限于高度为反应器直

径 2 倍的塔底区域[8] 。 但是,管小平和赵远方等[9-10]

报道内构件塔中分布器影响区域会显著扩大,甚至包

含整个反应器范围。
表 1 总结了分布器影响反应器内流体力学性能

的若干文献。 研究表明,提高分布器的布气均匀性有

利于增加气含率和传质速率,减小床层压降和返混,
减少死区,同时增强气液接触和相间传递。 但目前分

布器对产率及产物选择性等反应参数直接影响的报
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道还很少。 ZHANG 等[15] 利用 CFD 模拟了一个气固

流化床反应器中圆环形和蜘蛛型分布器对反应器产

率的影响。 模拟结果表明圆环型分布器可提供更好

的气固接触和更高的 C5+产率。

表 1　 分布器对反应器内流体力学行为的影响

Table
 

1　 Effects
 

of
 

distributor
 

on
 

hydrodynamics
 

of
 

reactors
 

文献 反应器尺寸 操作条件 分布器类型 主要结论

HAQUE
 

等[11]

鼓泡塔
Dr = 1

 

m
Hr = 2. 4

 

m
Ug = 0. 001

 

5 ~ 0. 06
 

m / s

单喷嘴分布器, 3 喷嘴分布
器,单环分布器,双环分布器,
4 臂分布器,4 臂交叉内环分
布器,4 臂交叉外环分布器,4
臂交叉双环分布器

4 臂双环、4 臂外环、4 臂内环、4 臂和单喷
嘴分布器的混合时间逐渐减少
4 臂分布器的气含率最高,单喷嘴及 3 喷
嘴分布器的气含率最低

MICHELE 和

HEMPEL[12]

鼓泡塔
Dr = 0. 63

 

m
Hr = 6

 

m

Cs = 0~ 10%
Ug = 0. 02~ 0. 09

 

m / s
板式分布器, 单根圆环分布
器,单喷嘴分布器

EDM(Electrodiffusion
 

measurement,电扩散
技术,一种新型无干扰测量技术)测试液
体速度,表明反应器下部区域受分布器影
响显著,其中单环分布器轴向液速最大

ONE 等[13]

鼓泡塔
Dr = 0. 16

 

m
Hr = 2. 5

 

m

Ug = 0. 02~ 0. 3
 

m / s
P= 0. 1 ~ 0. 4

 

MPa
板式分布器,喷嘴分布器

喷嘴分布器的气含率低于板式分布器,分
布器差别在高压下小于常压情况

管小平等[9]

含内构件鼓泡塔
Dr = 0. 8

 

m
Hr = 4

 

m
Ug = 0. 08,0. 12,0. 19

 

m / s 中心布气,环隙布气及边壁布
气与均匀布气的板式分布器

中心布气条件预测的气含率径向分布最
为陡峭,气体分布器的影响区域在列管塔
是全局的

MCCLURE 等[14]

鼓泡塔
Dr = 0. 39

 

m
Hr = 2

 

m
Ug = 0. 08,0. 16,0. 25

 

m / s

蜘蛛型管式分布器
I:孔径 3

 

mm,对称分布;
Ⅱ:孔径 0. 5

 

mm,对称分布
Ⅲ:孔径 0. 5

 

mm,不对称分布

高表观气速时,分布孔直径影响较小;不
对称分布器对液相流动影响显著,减少了
混合时间

　 　 注:Dr 为反应器直径;Hr 为反应器高度;Cs 为颗粒在液固浆液相中的体积分数;Ug 为表观气速。

2　 分布器内变质量流流动行为

常见的管式分布器包括圆环式和直管式,如图 1
所示。 管式气体分布器内的流动行为属于变质量流,
即由于分布孔的分流致使主管的流量不断减小。 可

以将每个分布孔及孔前主管段看做一个基本单元,而
分布器就是若干个基本单元的叠加。

图 1　 不同类型的管式气体分布器[4]

Fig. 1　 Different
 

types
 

of
 

pipe-type
 

gas
 

distributors[4]

流体在分布器内流动会因为摩擦损耗而压力降

低。 ANWAR[16]认为,分布器的开孔率一般较小,可
以忽略分布孔对主管摩擦系数的影响。 王峻晔等[17]

报道当总开孔率较小时,多孔管与光滑管摩擦系数相

同;当总开孔率较大时,分布孔本身造成管道粗糙度

增加及分布孔处射流作用引起粗糙峰,因此多孔管的

摩擦系数要高于光滑管;当分布孔直径较大时,分布

孔分流现象明显,此时多孔管摩擦系数要小于光滑

管。
ACRIVOS 等[6]在实验过程中发现了分布器的压

力回升现象,即流体经分布孔进行分流后主管压力骤

然升高的现象。 图 2(a)为 ACRIVOS 等[6] 测量的一

个单孔分布器内的压力分布,在分布孔之前,压力因

为摩擦耗损而逐渐下降;在经过分布孔之后,管道压

力骤然升高 55. 26
 

Pa。
　 　 压力回升现象可以通过流体在主管轴向方向上

的动量定理进行解释。 以第 i 个分布孔前后的管道

区域作为控制体单元,如图 2( b)所示。 控制体内发

生液体分流,故采用以欧拉坐标为基准的动量定理来

描述管道压力变化。 在假设分流流体垂直经过分布

孔的理想状态下,对控制体部分列出管道轴向方向的

动量定理并化简得到方程(1),即
P° i +1 - P′i = ρ(v2

i - v2
i +1) (1)

其中, P° i +1 为第 i 个分布孔后侧的管道压强; P′i 为第

4101

中国煤炭行业知识服务平台 www.chinacaj.net



增刊 2 安　 敏等:大型反应器内管式气体分布器的研究进展

图 2　 分布器主管内压力分布及控制单元示意[6]

Fig. 2　 Pressure
 

distribution
 

in
 

distributor
 

and
 

schematic
 

diagram
 

of
 

the
 

control
 

unit[6]

i 个分布孔前侧的管道压强; ρ 为流体密度; vi 为第 i
个分布孔前侧的管道平均流速; vi +1 为第 i 个分布孔

后侧的管道平均流速。 可见,主管内的压力回升是由

于流体轴向速度分量的减小。 由于实际流动过程中,
流体并不会垂直地流出分布孔,因此穿孔流体分支也

有一个轴向分量,但由于该流体分支与轴向方向的角

度未知,该分量不便于直接表达,故方程(2)通过引

入压力回升系数 Cr ( ≤1)来替代该流体分支的轴向

分量影响

P° i +1 - P′i = Crρ(v2
i - v2

i +1) (2)
　 　 分布孔的流量与分布孔内外的压差成正相关,因
此分布器沿程分布孔的流量分布往往与主管内压力

分布一致。 同时,分布孔流量受孔板阻力系数影响。
分布器的压力分布趋势,或沿程分布孔流量分布

趋势本质上是摩擦压降和压力回升竞争协调的综合

结果,包括不断下降、先下降再上升和不断上升 3 种

情况。 例如,图 3 汇总了 3 个不同分布器的分布孔流

速的分布趋势。 管道 A[4] 是单侧开孔的小型单根直

管分 布 器 ( v0 = 14. 5
 

m / s, D = 0. 028
 

m, d =
0. 002

 

m,L= 0. 44
 

m,其中,v0 为分布器入口处流体速

度,D 为分布器主管直径,d 为分布器的分布孔直

径,L 为分布器主管长度);管道 B[5] 是带有 81 对管

道双侧开孔的大型单根直管分布器( v0 = 11. 4
 

m / s,
D= 0. 198

 

m,d= 0. 025
 

m,L= 49. 5
 

m);管道 C[6] 是带

有 24 个分支管的单根直管分布器( v0 = 14. 39
 

m / s,

D= 0. 026
 

m,d= 0. 008
 

05
 

m,L = 1. 83
 

m)。 在相似的

流体进口速度下,具有不同几何结构和尺寸的分布器

具有不同的流量分布。 这说明分布器的分布规律对

分布器的结构参数十分敏感。

图 3　 3 个管式气体分布器的穿孔气速分布[4-6]

Fig. 3　 Distributions
 

of
 

the
 

velocity
 

through
 

holes
 

of
 

three
 

different
 

pipe-type
 

gas
 

distributors[4-6]

3　 管式气体分布器的研究

分布器的一维理论模型是分布器流动行为研究

的有效方法。 ACRIVOS 等[6] 较早建立了分布器的理

论模型并分析了不同控制因素的影响,具有里程碑的

意义。 对于一个基本单元,其理论模型包括分布孔前
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侧主管段的摩擦压降方程(3)、分布孔位置处的管道

压力回升方程(2)和分布孔分流前后的质量守恒方

程(4)。 分布孔前后主管段的流量差等于分布孔的

分流流量,该流量可以通过分布孔的内外压差计算得

到。

P° i - P′i = fρ Δx
D

v2
i

2
(3)

D2(vi - vi +1) = Cdd2 P′i + P° i +1

ρ
(4)

其中, f 为主管段的摩擦阻力系数; Δx 为分布孔间

距,即基本单元的长度;D 为管道直径; Cd 为孔板阻

力系数。
差分形式的理论模型通过迭代求解,适用于结构

复杂的气体分布器,但需要计算机程序或相应软件辅

助计算。 分布器的理论模型也可以表达为连续的微

分方程形式[7] ,见方程(5)。 在一定的简化条件下,
微分形式的理论模型通过积分求解可以得到解析解,
适用于分析机理,使用方便。 微分形式的理论模型在

物理上对应于分布器开了一条侧缝或是布气孔数量

比较多的情况。
d2U
dy2( ) dU

dy( ) + U dU
dy( ) + F0U7 / 4 = 0 (5)

U = v
v0

(6)

y =
4αCr

D
2Cd( ) Δx (7)

F0 = f
22. 5C1. 5

r αCd

(8)

M0 =
(P - P0)
Crρv2

0

(9)

其中, F0 为无量纲摩擦阻力系数,与压力下降幅度成

正相关; α 为开孔率,即所有分布孔面积与管道内表

面积的比值;v0 为分布器的入口速度;x 为沿分布器

轴向的位置;无量纲参数 M0 为单位动能流体的压力

值, M0 越大,压力回升幅度越小; P0 为分布孔外侧压

力。
相较于 ACRIVOS 等的理论模型[6] ,WANG[18] 建

立了一套更具有一般性的模型,其质量守恒方程和动

量守恒方程见方程(10)和(11)。 WANG 认为该一般

性主要体现在 3 个方面。 首先 ACRIVOS 等建立的模

型中 F0 同时包含摩擦因数和压力回升系数,WANG
模型中将有关 f 的摩擦项和有关 U 的压力回升项分

开表示,更方便度量及分析不同因素的作用程度。 同

时 WANG 模型中的摩擦因数可根据不同工况带入不

同的关联式,适用范围更广泛。 最重要的是 WANG

模型可以获得解析解,而 ACRIVOS 等的模型只能以

图表的形式展示结果。

dFW = dF W + dW
dx

dx( ) + dFcUc (10)

1
d

dP
dx

+ f
2D

W2 + 2W dW
dx

+
Fcn
FL

UcWc = 0 (11)

其中, F 为主管横截面积; W 为流体在主管的平均流

速; Fc 为分布孔面积; Uc 为流体分支在分布孔的速

度; n 为分布孔个数; Wc 为分布孔处流速的轴向分

量,是压力回升相关的参量。
WANG 等[18-19]在假设主管内流量分布已知的情

况下,对微分形式的理论模型进行积分并求解得到方

程的解析解。 以主管内流量线性减小,即分布孔均匀

分流情况为例,WANG 模型得到的主管内压力分布

的无量纲形式解析解为

ΔPx0 = k[1 -(1 - X) 2] - Lf
6D

[1 -(1 - X) 3]

(12)

其中, ΔPx0 为无量纲压力;k 为与压力回升现象相关

的参量,且 k <1; X 为无量纲长度。
模型预测的准确性依赖于所使用的模型参数,

即摩擦阻力系数,压力回升系数和孔板系数。 模型

参数主要来源于实验数据关联。 早期的实验研究

主要是针对具有简单结构的分布器,例如带有等距

排列的分布孔的单根直管或单根圆环分布器。 实

验主要是测量主管压力及分布孔流量分布。 实验

过程中一般利用压力传感器测量主管沿程压力,测
压点一般位于 2 个相邻分布孔的中间位置。 由于

分布孔孔口速度具有强烈的波动性而难以直接测

量,一些学者将分布孔替换为分支管而改为测量分

支管的出口流量[6] ,也有学者通过测量测压点位置

的动压反推出分布孔的出口流量[5] 。 近年来随着

测量技术的发展,一些学者利用粒子图像测速技

术( Particle
 

Image
 

Velocimetry,PIV) [20] 和高速摄像

系统测量分布孔流量[21] 。 气体分布器中每个基本

单元内压降及压力回升幅度都较小,因此对压力传

感器的测量精度具有较高要求。 合理设计测量方

案以尽量减小实验波动以及测量装置的干扰引起

的误差是实验测量的重点。
随着计算能力的提高和相关本构模型认识的深

入,CFD 已经成为研究分布器布气行为及设计优化

的重要方法。 表 2 总结了一些分布器相关的 CFD 模

拟工作。 分布器的分布孔或者分支管与主管的连接

处一般采用非结构网格。 文献中大多采用稳态计算
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的 k-ε 湍流方程来模拟分布器内的单相变质量流动

行为[23,26] 。 CROQUER 等[7] 报道采用 Scalable 壁面

函数模拟的主管压力与实验值偏差较大。 压力入口

和流量出口边界条件可以实现较准确的分布器模

拟[4,7] 。 但大多情况下出口流量未知,因此流量入口

和压力出口组合或流量入口和 outflow 出口组合更为

普遍。 需要注意的是,模拟的几何结构需要严格与实

验装置保持一致,否则入口处流体流动的充分发展程

度会显著影响模拟结果。 利用模拟的局部流场信息

可以具体展示分布孔附近的流场,探究分布孔流量的

影响因素,进而设计针对性的改善措施。 但是目前利

用模拟对局部流场的分析和研究尚不够深入和全面。
此外,综合考虑网格数量和模拟可靠性,反应器模拟

过程中往往不会直接模拟分布器内流动行为,而是根

据经验以简化的入口条件代替分布器沿程分布孔的

布气规律。 例如,SHI 等[27] 提出了一个新的径向气

含率分布函数来代替直接模拟气体分布器布气行为,
作为反应器的进口条件。

表 2　 管式分布器内流动行为的 CFD 模拟

Table
 

2　 CFD
 

simulations
 

of
 

flow
 

field
 

in
 

the
 

perforated-pipe
 

gas
 

spargers
 

文献 网格 模型 几何结构 模拟工况

KULKANI
 

等[4].
中间是正四面体网格,但是
边壁是 5 层棱柱网格,要求

壁面网格 y+ >11

standard
 

k-ε,欧拉模型标准
壁面函数

带孔直管,孔径在 2 ~ 5
 

mm,间
距为孔径的 2 ~ 8 倍,管道总
长在 0. 6

 

m 或 1. 5
 

m, 直径
0. 028

 

m

常温常压空气,进口速度
13~ 39

 

m / s

KULKANI
 

等[22]
中间是正四面体网格,但是
边壁是 5 层棱柱网格,要求

壁面网格 y+ >11。

standard
 

k-ε,欧拉模型标准
壁面函数 CFX10,质量流量
入口,静压出口,三维稳态
计算

圆环和蜘蛛型管式分布器,直
径 0. 012

 

m
入口速度 20 ~ 90

 

m / s,常
温常压空气

GANDHI
 

等[23]
在分支部位采用正四面体
网格,其他区域采用六面体
结构网格,共计 35 万网格

速度入口,出口 outflow,壁
面无滑移,离散二阶迎风

 

带有分支流和合并流的管式
分布器

入口流速在 52 ~ 100
 

m /
s, 入 口 操 作 雷 诺 数 在
5. 64 万~6. 85 万,介质包
括空气和水

WANG 和

PRIESTMAN[24] 非结构性网格

自适应网格,压力入口,出
口是充分发展,无滑移壁面
条件,离散格式包括一阶迎
风和 quick 格式,重点对比
了 3 个湍流模型及 3 个壁
面函数的模拟

1 个八孔漩涡放大器 常压空气

CROQUER
 

等[7] 四面体非结构网格

评估了两组边界条件,一是
速度入口和压力出口,scal-
able

 

壁面边界;另一是压力
入口和速度出口;无滑移壁
面边界,稳态计算

1 根直管带有 10 根支管,主管
直径逐渐减小

入 口 的 质 量 流 量 为
640

 

kg / s;水,水油混合物

SUBASCHANDER 和

SAKTHIVEI[25] 结构网格
进 口 质 量 流 量, 出 口 常
压,k-ε 模型

1 个简易 T 型管道,用来混合
冷热水,竖管上包含冷水进口
和热水进口,横管为出口

进口为 20
 

℃ 冷水,质量
流量 1

 

kg / s,和 80
 

℃ 的
热 水, 质 量 流 量 为
0. 4

 

kg / s

TOMOR 和

KRISTOF[26]

主体是六面体结构网格,T
型连接区域是四面体非结
构网格

k-w 湍流模型,二阶迎风格
式,速度入口边界条件,压
力出口,以无限长的管道的
计算结果作为入口条件

带有 1 个支管的直管分布器
水主管雷诺数:1 万 ~ 30
万

　 　 注:y+为管道壁面首层边界层网格无量纲高度。

　 　 分布器的理论建模工作的特点是模型简单,预测

足够准确且计算快,方便使用。 但其严重依赖于所采

用的参数模型。 实验研究是得到数学模型中模型参

数的有效方法。 同时,CFD 模拟也越来越多的用于

分布器研究,可以更为直观的观察流动细节,辅助精

准设计和优化。 由于计算量和网格划分复杂度等的

限制,目前 CFD 模拟还不适用于模拟具有复杂几何

的大型分布器,需要与 GPU 图形加速和超级并行计

算相结合[28] 。 综合以上分析,联合不同方法的优点

对分布器进行综合全面的研究,是未来研究大型复杂
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多级管式分布器的主要手段。

4　 设计需求

分布器的设计主要考虑是否漏液、压降和布气均

匀性 3 方面。 分布孔的孔速要高于某个临界速度来

防止回灌现象。 该临界速度与分布孔外侧压力值相

关,因此受反应器操作压力,液层高度及物料性质等

影响。 例如,KULKARNI[29]报道的临界速度 vocritical 见

式(13)

v2
ocritical = 1. 25

dog(ρL - ρG)
ρG

é

ë
ê
ê

ù

û
ú
ú
×

0. 37 + 140HL
Δx
do

( )
-1. 6 t

do
( )é

ë
êê

ù

û
úú

0. 75

(13)

其中, do 为分布孔直径; t 为分布孔壁厚; HL 为液层

高度。 在规定的表观气速下,根据计算的分布孔临界

速度可以得到设计分布器的总开孔面积。
分布器的压降主要与分布器结构尺寸,流量及物

性等相关。 分布器压降值可以反映分布器布气状态。
例如,当分布器压降显著减小时往往发生了气体短路

现象。 在流化床中,分布器压降一般占据反应器整体

压降的 30%左右[30] 。
分布器的布气均匀性是摩擦压降和压力回升竞

争协调后的综合结果。 根据分布器理论模型推导,分
布器的布气均匀性可以通过压力回升系数、孔板阻力

系数和摩擦系数 3 个参量进行预估。 ACRIVOS 等[6]

报道以无量纲参数 F0(式(8))代表管道压力因摩擦

耗损的下降趋势,无量纲参数 M0 (式(9))代表主管

压力因管道分流的压力回升现象。 在恒定 M0 情况

下,逐渐增加 F0,分布器主管压力分布趋势会从不断

上升逐渐过渡到不断下降。 在某个特定的 F0 处,可
以实现压力或流量的近似均匀分布。 WANG 提出了

通过参量 M ( kD / fL ) 来预测主管内压力分布趋

势[18] 。
M 为压力回升与压力损耗的相对程度。 当 M≥

1 / 4 时,分布器处于压力回升控制机制,分布器内流

体压力沿流动方向逐渐上升;当 1 / 6≤M<1 / 4 时,分
布器处于压力损耗和压力回升协调控制机制,分布器

内流体压力沿流动方向先下降后上升;当 0<M<1 / 6
时,分布器处于压力损耗控制机制,分布器内流体压

力沿流动方向逐渐减小。
此外,BAJURA[31]提出利用 sin

 

β 来粗略估计分

布器布气行为的均匀性, β 为最大的分布孔流量与最

小的分布孔流量的比值

β = Ar
2 - γ
H

(14)

式中, Ar 为开孔率; γ 为压力回升系数; H 为孔板阻

力系数。
KUBO 和 UEDA[32] 定义了一个参量 σD,利用参

数方程(15)预测分布器布气行为

σD =
ηd

(1 + ζ + λl / d)m2 (15)

其中, ηd 为压力回升系数,( ζ + λl / d )为阻力系数;
m 为开孔率。

CHOU 和 LEI[33]提出了一个与摩擦因数和压力

回升系数相关的关于分布器主管直径的关联式来设

计具有较高均匀性的分布器。
分布器分布趋势主要受摩擦因数、压力回升系数

以及孔板阻力系数 3 个关键参数所决定。 表 3 总结

了文献中常用的 3 个重要参数的关联式模型。 AC-
RIVOS 等[6]采用常数形式的压力回升系数和孔板阻

力系数。 KULKANI 等[4]认为不同操作条件和几何条

件下的分布器,其压力回升系数和孔板阻力系数不

同,但同一根分布器的不同分布孔采用相同值。 其

中,压力回升系数与雷诺数、孔径及总开孔率成正相

关。 孔板阻力系数与雷诺数及总开孔率成负相关。
BAILEY[5]采用与分布孔相关的局部参数,来计算每

个分布孔的压力回升系数和孔板阻力系数。 其认为

孔板阻力系数与单位动量穿孔流体的压差值成正相

关且增加到 0. 63 之后便保持不变。 压力回升系数主

要与分布孔与主管直径比值和分布孔前后速度变化

率相关。 金涌等[34]通过实验关联了与局部变量相关

的参数模型。 其认为压力回升系数主要与分布孔前

后的动能变化率相关。 WANG 等[19]也关联了压力回

升系数与管道结构参数和动能变化率的关联式。 关

于文献中不同参数模型的报道,原因可能在于作者实

验测试用的管道结构及流量范围不同。 目前,文献中

还鲜有关于对比不同参数模型适用性的报道。
　 　 在操作条件和物性确定的情况下,一般可以通过

调节分布器的结构参数来改变摩擦和动量作用的相

对强弱进而来提高分布器的布气均匀性。 金涌等在

保证较大的喷嘴总面积的情况下,通过调节分布器沿

程不同喷嘴的直径来修正布气均匀性[34] 。 CZETA-
NY 等[35] 和 CROQUER 等[7] 通过逐渐减小主管横截

面面积,即利用渐缩管道来维持管道内流速的近似恒

定,进而保持管道压力和分布孔流量的稳定,来提高

分布器布气均匀性。 ACRIVOS[6] 指出增加管道横截

面积可以减小流体平均速度,有助于压力损耗增加同

时压力回升幅度会减小。 WANG 等[20]认为要将摩擦

耗损和压力回升的影响转化为结构参数及入口雷诺

数的调控。
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表 3　 摩擦因数、压力回升系数及孔板阻力系数模型

Table
 

3　 Models
 

of
 

fraction
 

coefficient,pressure
 

recovery
 

coefficient
 

and
 

resistance
 

coefficient
 

文献 摩擦因数 压力回升系数 孔板系数

ACRIVOS
 

等[6]

fi = f0U
-1 / 4

f0 为分布器第 1 个分布孔前侧管道

的摩擦阻力系数; fi 为第 i 个分布孔

前侧管道的摩擦阻力系数; U 为无量
纲形式的管道速度

0. 6 ~ 0. 8 之间的一个常数 —

KULKANI
 

等[4] fi = f0U
-1 / 4

K = 0. 03Re0. 3Eu0. 15F0. 012
A

Δx
d0

( )
-0. 49

×

Δx
L( )

-0. 05
K 为压力回升系数; Re 为

ρDV
μ

;Eu 为
2(Pin - Pout )

ρv2
in

, Pin 为分布

器入口处压力, Pout 为分布孔外侧用实

力, vin 为分布器入口速度, FA 为分布

器开孔率

C = 0. 018Re -0. 016Eu -0. 328 Δx
d0

( )
-1. 63

×

F1. 64
A

Δx
L( )

0. 79

BAILEY[5]

1
fD

= - 2lg
2. 51

Re fD
( )

fD 为管道的摩擦阻力系数

φ = 0. 284 + 0. 098
 

1lg
d
D( )

Cr = 0. 78 + φlg
v1

v1 - v2
( )

Cr 为压力回升系数; v1 为分布孔前侧

管道的流体速度; v2 为分布孔后侧管道

的流体速度

Cd = 0. 62 + 0. 07β - 0. 088β2 ,β < 0. 394
Cd = 0. 63,β ≥ 0. 394

β = lg lg 1 +
p1 + p2

v2( )é
ë
êê

ù
û
úú

Cd 为分布孔的孔板系数; p1 为分布孔前

侧的管道压力; p2 为分布孔后侧的管道

压力; v 为流体流经分布孔的速度

WANG
 

等[19]

λ = 64
Re

,Re < 2
 

200

λ = 0. 316
 

4
Re0. 25 ,2

 

200 < Re < 105

λ = 0. 003
 

2 + 0. 221
Re0. 237 ,Re > 105

λ 为管道的摩擦阻力系数

k = α + β
Δw2

w2

α ≅ 0. 5,β ≅ 0. 146,L / D = 20 ~ 30
α ≅ 0. 6,β ≅ 0. 15,L / D = 30 ~ 40
k 为压力回升系数; w2 为管道中流体速

度的平方; Δw2 为流体管道速度平方的
变化量

—

金涌等[34] —
K = 0. 604

 

1 - 0. 156
w2
i - w2

i+1

w2
i

K 为压力回升系数; wi 为分布孔前侧流

体速度; wi+1 为分布孔后侧的流体速度

(1)
q
d

= 0. 4 - 3. 8,ζ = a
u
w( )

-1. 3
+ C

a = 1. 559 - 0. 5
q
d( ) + 0. 051

 

6 ×

　 　
q
d( )

2

C = 1. 36 + 0. 153 0. 2 + q
d( )

-1. 715

(2)
q
d

> 3. 8,ζ =
é

ë
ê
ê 0. 404

u
w( )

-1. 3
+

　 　 1. 374
ù

û
ú
ú

+ λ
(q - 3. 8d)

d[ ]

λ = 1. 14 - 2lg
Δ
d( )[ ]

-2
,Re > 2

 

300

λ = 64
Re

,Re < 2
 

300

q 为分支管长度; d 为分支管直径; ζ 为
孔板系数; u 为流体流经分支管的速度;
w 为分支管前侧管道的流体速度; λ 为
管道的摩擦阻力系数; Δ 为管内壁面粗
糙度
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　 　 除分布器的调控之外,KULKANI 和 JOSHI[36-37]

还报道了分布器的设计步骤和不同类型分布器的评

价。

5　 结论及展望

(1)管式气体分布器对工业规模反应器性能具

有显著影响。 分布器主管压力分布是摩擦压降和压

力回升竞争协调后的综合结果。 分布器沿程分布孔

的流量分布与主管压力分布趋势一致。 通过计算和

改变摩擦因数、压力回升系数和孔板阻力系数的值可

以有效预测及调节分布器的布气行为。 压力回升系

数根本上是与分布孔前后动能或速度变化率相关,孔
板阻力系数与单位动量流体的压降相关。 在规定的

操作条件及物性情况下,通过改变分布器的结构参数

可以调节 3 个参量相对值。
(2)目前文献报道中大多是关于简单的单根分

布器,而工业装置中为优化布气均匀性,合理使用分

布器空间,减少死区,往往使用多环甚至是多级复杂

分布器。 复杂分布器的模型及不同环的分布规律和

设计需要进一步考察。
(3)分布器布气均匀性对反应器性能影响显著。

由于分布器结构比较复杂,反应器的 CFD 模拟中一

般凭经验对分布器进行简化。 这虽提高了反应器的

模拟速度,但与分布器真实的布气状态差别较大。 因

此,利用理论模型得到分布器的流量分布规律,并将

该分布作为反应器的入口条件,同时,将反应器计算

的压力分布作为分布器的出口条件,实现分布器与反

应器的双相耦合,是解决这一矛盾的有效方法。
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