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吹氩钢包内气泡聚并破碎和运动行为
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摘　 　 　 要: 基于 Ｅｕｌｅｒ － Ｅｕｌｅｒ 双流体模型及 ＰＢＭ 模型ꎬ建立了吹氩钢包流场数学模型. 此模型考虑了吹氩

钢包内气液两相之间的曳力、升力、湍流扩散力和气泡的聚并和破碎等因素. 研究了气泡聚并破碎对钢包钢液

内含气率、气泡速度和混匀时间的影响ꎬ并与定气泡直径下的流场进行对比. 数值结果表明:ＰＢＭ 模型的预测

值更接近实验结果ꎻ钢包内气泡分布为中心区域气泡直径大ꎬ从中心到气液边界处气泡直径逐渐减小ꎬ气液两

相区边界处直径最小ꎻ在钢包轴线上气泡速度先急剧增加然后缓慢减小ꎬ在接近液面处气泡速度又急剧减小.
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　 　 在钢包精炼过程中ꎬ底吹氩搅拌是最重要的

搅拌方式. 吹氩搅拌可以促进钢包内夹杂物去除、
钢液温度和成分均匀等[１] . 在钢包吹氩搅拌时ꎬ
气泡通过透气砖不断地进入钢液ꎬ带动钢包内钢

液循环. 在气泡上升过程中ꎬ由于气泡运动速度的

差异导致气泡不断发生碰撞聚合破碎行为ꎬ引起

气泡直径不断变化. 而气泡直径直接影响钢包内

流场及夹杂物去除率ꎬ因此研究钢包精炼过程中

气泡直径变化过程对实际生产具有重要意义. 目
前ꎬ底吹氩钢包内气泡直径变化已经引起了研究

者的注意ꎬ但现有工作均针对钢包水模型展开研

究[２ － ５]ꎬ而对钢包钢液内气泡分布则未见报道. 因
此ꎬ本文将气液两相流欧拉模型与考虑气泡破碎

聚并的群体平衡模型(ＰＢＭ)相结合ꎬ分析了底吹

钢包中气泡分布特性及均混时间ꎬ并与已有文献

中的实验数据进行了对比.



　 　

１　 数学模型

１􀆰 １　 基本假设

１) 气液两相都视为连续介质且能相互渗透ꎬ
共同占有空间区域. 换言之ꎬ任意时刻在任何空间

体积内ꎬ都被气相和液相充满ꎻ
２) 将液相和气相视为不可压缩牛顿流体ꎬ且

湍流具有各向同性ꎻ忽略气液两相之间的热量、质
量传递及化学反应等现象ꎻ

３) 钢包内气液两相流视为等温过程ꎻ
４) 钢液中的气泡均视为球形且气泡在上浮

过程中ꎬ如果不发生聚并破碎ꎬ则体积保持不变ꎻ
５) 只考虑气泡的二元破碎与聚并ꎬ即一个气

泡一次只能破碎成两个子气泡ꎬ一次聚合只能是

两个子气泡聚并生成一个气泡ꎬ多元破碎与聚并

由二元破碎与聚并分次完成.
１􀆰 ２　 气液两相流数学模型

１􀆰 ２􀆰 １　 欧拉模型

对气液两相流的模拟采用欧拉 －欧拉双流体

模型.
１) 质量守恒方程:

∂
∂ｔ(ρｉαｉ) ＋ Δ􀅰(ρｉαｉｕｉ) ＝ ０ . (１)

式中:ｉ ＝ ｌꎬｇꎬ分别表示液相和固相ꎻρｉ 为液相或

气相密度ꎬｋｇ / ｍ３ꎻαｉ 为液相或气相分率ꎻｕｉ 为液

相或气相速度ꎬｍ / ｓ.
２) 动量守恒方程:
∂
∂ｔ(ρｉαｉｕｉ) ＋ Δ􀅰(ρｉαｉｕｉｕｉ) ＝ － αｉ

Δｐ ＋

Δ􀅰[αｉμｅｆｆ(

Δｕｉ ＋

ΔｕＴ
ｉ )] ＋Ｍｉ ＋ ρｉαｉｇ . (２)

式中:ｉ ＝ ｌꎬｇꎻｇ 为重力加速度ꎬｍ / ｓ２ꎻμｅｆｆ为有效黏

度ꎬ由 ＲＮＧ ｋ － ε 双方程模型确定ꎬＰａ􀅰ｓꎻｐ 为压

力ꎬＰａꎻＭｉ 为液相对气相或气相对液相的动量交

换ꎬＮ / ｍ３ .
１􀆰 ２􀆰 ２　 气液相互作用力

动量守恒方程中ꎬ相互作用力项 Ｍｌ (Ｍｇ)定
义为

Ｍｌ ＝ －Ｍｇ ＝ ＦＤ ＋ ＦＶＭ ＋ ＦＬ ＋ ＦＴＤ . (３)
式中: ＦＤ 为曳力ꎬ Ｎ / ｍ３ꎻ ＦＶＭ 为虚拟质量力ꎬ
Ｎ / ｍ３ꎻＦＬ 为升力ꎬ Ｎ / ｍ３ꎻ ＦＴＤ 为湍动扩散力ꎬ
Ｎ / ｍ３ .

１) 曳力 ＦＤ . 曳力是气液相互作用力中占主

导的力ꎬ曳力使气泡受到与气泡运动相反的作

用力.

ＦＤ ＝ ＣＤＲｅ
μｌρｇ ｆｄｇＡ ｉ

８ρｇｄ２
ｇ

(ｕｇ － ｕｌ) . (４)

式中:Ａ ｉ 为气液交界面面积ꎬｍ２ꎻｄｇ 为气泡直径ꎬ
ｍꎻＣＤ 为曳力系数ꎬ本文选取 Ｓｃｈｉｌｌｅｒ 和 Ｎａｕｍａｎ
模型[６] .

２) 升力 ＦＬ . 对于气液体系ꎬ升力是除曳力之

外最为重要的相间作用力. 液相( ｌ)对气泡(ｇ)的
升力作用表示如下:

ＦＬ ＝ － ＣＬρｌαｇ(ｕｇ － ｕｌ)(

Δｕｌ) . (５)
式中 ＣＬ 为升力系数ꎬ对于气液体系ꎬ气泡的升力

系数和气泡大小、气泡形状和液相湍动都有关系ꎻ
因此可以将 ＣＬ 作为可调参数来模拟含气率的径

向分布. 本文选取 Ｔｏｍｉｙａｍａ 升力模型[７] .
３) 湍动扩散力. 湍动扩散力主要影响两相之

间的湍流动量交换ꎬ湍动扩散力在气相中主要作

用是湍流扩散ꎬ使含气率的径向分布趋于均匀. 湍
动扩散力在平均的相间曳力公式中对于气泡相

ｇ、液相 ｌ 的湍流曳力为

Ｋｇｌ(􀭵ｕｇ －􀭵ｕｌ) ＝ Ｋｇｌ(ｕｇ － ｕｌ) － Ｋｇｌｕｄｒ . (６)
式中:左边是瞬时曳力ꎬ右边第一项为相之间的平

均动量交换ꎻＫｇｌ为相间交换系数ꎻｕｇ 和 ｕｌ 为相的

平均速度ꎬｍ / ｓꎻ右边第二项为湍动扩散力ꎻｕｄｒ为

偏移速度ꎬｍ / ｓꎬ决定由湍流流体运动传输引起气

相的弥散. 针对不同模型ꎬｕｄｒ有不同的表达式ꎬ本
文选取广泛使用的 Ｓｉｍｏｎｉｎ 模型[８] .
１􀆰 ３　 群体平衡模型 ＰＢＭ

气液体系的 ＰＢＭ 有 ７ 项:时间项、对流项、生
成项和 ４ 个气泡破碎聚并的源项. 表达式为[９]

∂
∂ｔ[ｎ(Ｖꎬｔ)] ＋ Δ􀅰[ｕｌｎ(Ｖꎬｔ)] ＝ Ｂａｇ(Ｖꎬｔ) ＋

Ｂｂｒ(Ｖꎬｔ) －Ｄａｇ(Ｖꎬｔ) －Ｄｂｒ(Ｖꎬｔ) . (７)
式中:ｎ(Ｖꎬｔ)为 ｔ 时刻在体积为 Ｖ 的空间内的气

泡数量密度ꎻｕ 为气泡的速度向量ꎻ等号右端第 １
项至第 ４ 项分别为聚并生成项、聚并消失项、破碎

生成项和破碎消失项. 本文气泡聚并模型采用

Ｌｕｏ 聚并模型[１０]ꎬ气泡破碎模型选取 Ｌｕｏ 破碎

模型[１１] .
１􀆰 ４　 示踪剂输运方程

为了描述钢包内混匀时间ꎬ示踪剂的输运方

程如下:
∂
∂ｔ(ρｌρ) ＋ Δ􀅰(ρｌｕｌρ) ＝ Δ􀅰 μｔ

Ｓｃｔ
( Δρ)[ ] . (８)

式中:ρ 为示踪剂的质量浓度ꎬｋｇ / ｍ３ꎻＳｃｔ 为湍流

的施密特数ꎬ为 ０􀆰 ７.
１􀆰 ５　 边界条件及相关参数

由于湍流耗散率对气泡聚并及破碎影响很
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大ꎬ所以湍流模拟采用计算急变流和旋流时比标

准 ｋ － ε 模型准确的 ＲＮＧ ｋ － ε 模型. 模型计算参

数如下:钢包底部直径为 ２ ０００ ｍｍꎬ空气层高度

为 ３００ ｍｍꎬ 钢 包 倾 斜 角 为 ２􀆰 ３４°ꎬ 熔 池 深 度

２ １５０ ｍｍꎬ 透 气 砖 直 径 １００ ｍｍꎬ 氩 气 密 度

１􀆰 ６２３ ｋｇ / ｍ３ꎬ氩气黏度 ２􀆰 １３ × １０ － ５ Ｐａ􀅰ｓꎬ钢液密

度 ７ ８００ ｋｇ / ｍ３ꎬ钢液黏度 ０􀆰 ００６ ２ Ｐａ􀅰ｓꎬ表面张力

(钢液 /氩气)１􀆰 ５ Ｎ / ｍꎬ气体流量 ４２０ Ｌ / ｍｉｎꎬ气泡

直径 ７ ~ ２２􀆰 ２ ｍｍꎬ气泡分 ６ 组ꎬ初始气泡直径为

７ ｍｍ. 在计算中ꎬ相间作用力主要考虑曳力、升
力、 湍 流 扩 散 力. 曳 力 系 数 采 用 Ｓｈｉｌｌｅｒ 和

Ｎｅｗｍａｎｎ 模型ꎬ升力系数采用 Ｔｏｍｉｙａｍａ 模型ꎬ
湍流扩散力采用 Ｓｉｍｏｎｉｎ 模型ꎬ气体对液体湍流

影响采用 Ｓａｔｏ 模型. 钢包顶部出口采用压力出口

边界条件ꎬ底部通过透气砖吹入氩气ꎬ采用速度进

口边界条件ꎬ壁面采用无滑移边界条件ꎬ近壁面液

相湍流模拟采用标准壁面函数. 初始时间步长为

０􀆰 ０１ ｓ. 气泡数量守恒方程、动量守恒方程、ｋ － ε
湍流方程的对流项都采用二阶迎风离散格式ꎬ体
积分率守恒方程采用 ＱＵＩＣＫ 离散格式. 流场计

算采用相耦合 ＳＩＭＰＬＥ 算法ꎬ当离散方程残差小

于 １０ － ４且出口质量流量小于 ０􀆰 １％ 时ꎬ认为计算

收敛. 计算区域采用结构化的六面体网格ꎬ为了保

证计算精度及合理的计算量ꎬ对气液交界面处及

气液两相中心区域进行了加密ꎬ最大网格尺寸为

１０ ｍｍꎬ入口的最大网格尺寸为 ２ ｍｍꎬ网格划分

见图 １ａꎬ计算混匀时间的示踪剂加入点和监测点

为图 １ｂ 中点 １ 和点 ２.

图 １　 钢包示意图
Ｆｉｇ􀆰 １　 Ｓｃｈｅｍａｔｉｃ ｏｆ ｌａｄｌｅ

(ａ)—网格划分ꎻ (ｂ)—示踪剂加入点和监测点.

２　 结果分析和讨论

２􀆰 １　 模型验证

为了验证 ＰＢＭ 的准确性ꎬ利用已有的实验

数据与数值模拟计算结果进行对比. Ｈｓｉａｏ 等[１２]

对底吹氩气流量为 ４２０ Ｌ / ｍｉｎꎬ６０ ｔ 底吹氩钢包

(钢包为圆柱ꎬ直径为 ２􀆰 ４４ ｍ、高为 ２􀆰 ８８ ｍ)流场

进行了实际测量ꎬ对近液面水平流速进行直接测

定. 底吹氩气流量在 ４２０ Ｌ / ｍｉｎ 左右时ꎬ实验结果

与计算结果 (定直径气泡 ｄ ＝ １０ ｍｍ 和 ｄ ＝
２０ ｍｍꎬＰＢＭ 中气泡直径范围为 ７ ~ ２２􀆰 ２ ｍｍ)如
图 ２ 所示ꎬ其中 Ｒ 为钢包半径ꎬｒ 为钢包中心到边

界的距离.

图 ２　 钢包内钢液近表面速度计算与实验对比
Ｆｉｇ􀆰 ２　 Ｃｏｍｐａｒｉｓｏｎ ｂｅｔｗｅｅｎ ｔｈｅ ｐｒｅｄｉｃｔｅｄ ｖｅｌｏｃｉｔｙ

ｎｅａｒ ｔｈｅ ｓｕｒｆａｃｅ ｏｆ ｍｏｌｔｅｎ ｓｔｅｅｌ ｉｎ ｔｈｅ
ｌａｄｌｅ ａｎｄ ｅｘｐｅｒｉｍｅｎｔａｌ ｏｎｅ

ＰＢＭ 的计算结果能够很好地符合实验结果ꎬ
最大相对误差仅为 ７􀆰 ０％ . 钢液在气液两相区ꎬ其
水平流速随着含气率的减小而迅速减小ꎬ并在

０􀆰 ３Ｒ 和 ０􀆰 ７Ｒ 之间速度下降的比较慢. 而在定直

径气泡尺寸下ꎬ １０ ｍｍ 气泡最大相对误差为

１４􀆰 ４％ ꎬ２０ ｍｍ 气泡最大相对误差为 ３５􀆰 ６％ . 因
此ꎬＣＦＤ － ＰＢＭ 耦合模型计算结果比定直径气泡

尺寸下的计算结果准确.
２􀆰 ２　 底吹钢包气泡特性

图 ３ 为不同直径气泡ꎬ以及采用 ＰＢＭ 计算得

到的钢包中心截面含气率分布ꎬ三种条件下均为

钢包中心处含气率大ꎬ由中心移动到气液两相区

交界处含气率逐渐减小. 气泡直径对气液两相区

的分布有明显影响:在直径为 １０ ｍｍ 时ꎬ随着高

度增加ꎬ气泡扩散区域明显大于气泡直径为

２０ ｍｍ 时气泡扩散区域ꎬ这是因为大气泡受浮力

较大ꎬ大部分气泡垂直上升ꎬ而小气泡受流场影响

较大ꎬ引起气泡的径向扩散. 当采用 ＰＢＭ 并考虑

气泡直径变化时ꎬ在入口附近含气率分布与气泡

直径为 １０ ｍｍ 时类似ꎬ随着气泡上升ꎬ含气率分

布结构逐渐过渡到气泡直径为 ２０ ｍｍ 时的含气

率分布结构. 这是因为在入口区域ꎬ气泡直径为

１０ ｍｍ 左右ꎬ而在气泡上升区域ꎬ气泡直径为

２０ ｍｍ 左右ꎬ如图 ４ 所示. 因此ꎬ定直径模型缺陷
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在于ꎬ小直径气泡能准确描述入口段ꎬ大直径气泡

能准确描述出口段ꎻ而采用 ＰＢＭ 模型能整体描

述钢包内含气率变化.

图 ３　 定直径气泡和 ＰＢＭ条件下钢包纵截面含气率分布
Ｆｉｇ􀆰 ３　 Ｇａｓ ｄｉｓｔｒｉｂｕｔｉｏｎ ｉｎ ｔｈｅ ｌｏｎｇｉｔｕｄｉｎａｌ ｃｒｏｓｓ ｓｅｃｔｉｏｎ ｏｆ ｌａｄｌｅ ｗｉｔｈ ｄｉｆｆｅｒｅｎｔ ｂｕｂｂｌｅ Ｓａｕｔｅｒ ｄｉａｍｅｔｅｒｓ ａｎｄ ＰＢＭ

(ａ)—ｄ ＝ １０ ｍｍꎻ (ｂ)—ｄ ＝ ２０ ｍｍꎻ (ｃ)—ＰＢＭ.

　 　 图 ４ 为钢包中心截面的气泡直径分布. 钢包

内气泡分布为中心区域气泡直径最大ꎬ气液两相

区边界处直径较小ꎬ且随着距中心距离的增大ꎬ气
泡直径逐渐减小. 在气液两相区边界处达到最小.
在钢包中心处ꎬ气泡直径逐渐增加ꎬ这是由如下两

个原因造成的:①在钢包中心区域ꎬ液相的湍动能

耗散率较大ꎬ气泡聚并速度较大. ②从钢包中心到

气液两相区边界ꎬ湍动能耗散率逐渐减小.

图 ４　 吹氩钢包内气泡直径分布
Ｆｉｇ􀆰 ４　 Ｄｉｓｔｒｉｂｕｔｉｏｎ ｏｆ ｂｕｂｂｌｅ Ｓａｕｔｅｒ ｄｉａｍｅｔｅｒ

ｉｎ ｔｈｅ ｌａｄｌｅ ｗｉｔｈ ａｒｇｏｎ ｂｌｏｗｉｎｇ

图 ５ 为不同条件下钢包中心轴线上含气率分

布和采用 ＰＢＭ 时气泡直径的分布. 采用 ＰＢＭ
时ꎬ中心轴线上的气泡直径是逐渐增大的ꎬ在入口

附近ꎬ气泡直径在 １０ ｍｍ 左右ꎬ故中心轴线含气

率在入口区域与１０ ｍｍ气泡变化一致ꎬ比恒定气

泡直径为 ２０ ｍｍ 时大ꎻ随着高度 Ｈ 的增加ꎬ采用

ＰＢＭ 的气泡直径增大ꎬ在 Ｈ ＝ ０􀆰 ８ ｍ 附近增加到

２０ｍｍ 左右ꎬ故含气率在此空间范围与恒定气泡

直径为 ２０ ｍｍ 时含气率变化一致ꎬ比恒定气泡直

径为 １０ ｍｍ 时含气率大.

从考虑气泡破碎聚并时的中心轴线含气率与

中心轴线气泡直径分布可以看出ꎬ中心轴线的含

气率逐渐减小ꎬ这是因为随着高度增加ꎬ更多的液

相进入气液两相区ꎬ使气液两相区区域增加ꎬ导致

含气率随着高度的增加而减小. 气泡直径随着钢

包高度的增加而增大ꎬ在接近液面处ꎬ气泡直径变

化和含气率变化都逐渐减小.

图 ５　 钢包中心轴线上含气率和气泡直径分布
Ｆｉｇ􀆰 ５　 Ｄｉｓｔｒｉｂｕｔｉｏｎ ｏｆ ｇａｓ ｖｏｌｕｍｅ ｆｒａｃｔｉｏｎ ａｎｄ ｂｕｂｂｌｅ

Ｓａｕｔｅｒ ｄｉａｍｅｔｅｒ ａｔ ｔｈｅ ｃｅｎｔｒａｌ ａｘｉｓ ｏｆ ｔｈｅ ｌａｄｌｅ

图 ６ 为不同条件下计算得到的中心轴线上气

泡轴向速度分布. 气泡直径直接影响了气泡速度.
采用 ＰＢＭ 和气泡直径为 １０ ｍｍ 时气泡速度都是

先急剧增加到最大速度后缓慢减小ꎬ在接近液面

处气泡速度又急剧减小. 在入口附近ꎬ气泡受入口

动能的影响做加速运动ꎬ因而受气泡直径的影响

较小ꎬ两种模型下的气泡速度都急剧增加ꎻ当气泡

继续上升时ꎬ更多的钢液进入气液两相区ꎬ气泡速

度逐渐减小ꎬ在气泡即将到达液面时ꎬ气泡速度方

向改变ꎬ导致气泡速度急剧减小. 图 ６ 还表明ꎬｄ ＝
２０ ｍｍ 时ꎬ气泡在上升阶段的速度缓慢增加ꎬ这是

因为大气泡受入口影响较小ꎬ且随着气泡上升ꎬ大
气泡上升速度大. 采用 ＰＢＭ 时ꎬ气泡速度在中心
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轴线上逐渐增大ꎬ开始气泡直径较小(１０ ｍｍ左

右)ꎬ气泡速度受入口影响大ꎬ但是随着高度增

加ꎬ气泡直径增大ꎬ最后气泡速度与 ２０ ｍｍ 直径

的气泡速度变化一致.

图 ６　 钢包中心轴线上气泡轴向速度分布
Ｆｉｇ􀆰 ６　 Ｄｉｓｔｒｉｂｕｔｉｏｎ ｏｆ ｂｕｂｂｌｅ ａｘｉａｌ ｖｅｌｏｃｉｔｙ ａｔ ｔｈｅ

ｃｅｎｔｒａｌ ａｘｉｓ ｏｆ ｔｈｅ ｌａｄｌｅ

２􀆰 ３　 混匀时间

图 ７(ρ∞ 为平衡质量浓度)为采用 ＰＢＭ 与恒

定气泡直径时得到的钢包混匀时间ꎬ气泡直径对

钢包流场的影响明显. 在恒定气泡直径为 １０ ｍｍ
时ꎬ钢包混匀时间为 ２２１􀆰 ２ ｓꎬ在恒定气泡直径为

２０ ｍｍ 时ꎬ钢包混匀时间为 ２０２􀆰 ５ ｓꎬ采用 ＰＢＭ 钢

包混匀时间为 ２１１ ｓ. 从图 ６ 可以看出ꎬ气泡直径

为 １０ ｍｍ 的气泡上升速度较低ꎬ而气泡直径为

２０ ｍｍ 的气泡上升速度较高ꎬ气泡速度高引起流

场循环速度增加ꎬ故气泡直径为 １０ ｍｍ 的混匀时

间大于气泡直径为２０ ｍｍ的混匀时间. 在气泡上

升阶段ꎬ考虑气泡破碎聚并的气泡速度介于直径

为 １０ ｍｍ 与 ２０ ｍｍ 气泡速度之间ꎬ故混匀时间小

于气泡直径为 １０ ｍｍ 的混匀时间ꎬ大于气泡直径

为 ２０ ｍｍ 的混匀时间.

图 ７　 不同模型下预测的混匀时间
Ｆｉｇ􀆰 ７　 Ｐｒｅｄｉｃｔｅｄ ｍｉｘｉｎｇ ｔｉｍｅ ｗｉｔｈ ｄｉｆｆｅｒｅｎｔ

ｍａｔｈｅｍａｔｉｃａｌ ｍｏｄｅｌｓ

３　 结　 　 论

１) 相对于恒定气泡直径模型而言ꎬＰＢＭ 更

接近实验数据.
　 　 ２) ＰＢＭ 和恒定气泡直径模型在钢包含气

率、气泡速度和混匀时间有明显差别. 考虑气泡在

上升过程中直径的变化能更为准确地描述钢包内

流场模拟.
３) 钢包内气泡分布为中心区域气泡直径大ꎬ

气液两相区边界处直径最小ꎬ随着距中心距离的

增大ꎬ气泡直径也逐渐减小.
４) 气泡速度在中心轴线上受入口影响先急

剧增大ꎬ达到最大速度后逐渐减小ꎬ最后气泡速度

与恒定直径为 ２０ ｍｍ 的气泡速度变化一致.
５) 在恒定气泡直径为 １０ ｍｍ 时ꎬ钢包混匀

时间为 ２２１􀆰 ２ ｓꎬ在恒定气泡直径为２０ ｍｍ时ꎬ钢
包混匀时间为 ２０２􀆰 ５ ｓꎬ采用 ＰＢＭ 模型钢包混匀

时间为 ２１１ ｓ.
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