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自搅拌反应器内液相流动的数值模拟

郭旭桓ꎬ 张子木ꎬ 赵秋月ꎬ 张廷安
(东北大学 多金属共生矿生态化冶金教育部重点实验室ꎬ 辽宁 沈阳　 １１０８１９)

摘　 　 　 要: 采用数值模拟方法研究了压力能驱动的自搅拌反应器内液相流场的分布规律. 首先对标准 κ －
ε 模型、ＲＮＧ κ － ε 模型、ｒｅａｌｉｚａｂｌｅ κ － ε 模型下的模拟结果与 ＰＩＶ 实验结果进行对比ꎬ确定了合适的湍流模

型ꎻ然后研究了不同入口压力、液位高度对反应器内流场分布的影响. 结果表明:标准 κ － ε 模型能更精确地

模拟该反应器内的流场分布ꎬ反应器内流场稳定时间为 １２ ｓ 以上. 增加入口压力和液位高度均有利于反应器

内流体速度均匀分布ꎬ入口压力为 ３ ＭＰａ 时几乎不存在速度死区.
关　 键　 词: ＣＦＤ(计算流体力学)ꎻ速度分布ꎻ湍动能ꎻ自搅拌ꎻ管式反应器
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　 　 搅拌反应器广泛应用在湿法冶金的配料、浆
化、浸出、结晶、溶解、还原、分解和萃取等工序中.
北京有色冶金设计研究总院对全国有色系统冶炼

厂搅拌设备的调查和统计结果表明ꎬ许多湿法冶

炼车间 ５０％ 以上的功率是消耗在搅拌作业上[１] .
高效搅拌反应器的研究一直是学术界和工业界关

注的热点.
２００８ 年 Ｋａｓａｔ 等[２] 采用 Ｆｌｕｅｎｔ 软件ꎬ模拟研

究了带挡板的泥浆搅拌槽内固 －液两相流的固体

浓度分布、搅拌功率、轴向速度分布及混合时间ꎬ
与实验数据吻合良好. ２０１２ 年 Ｗａｄｎｅｒｋａｒ 等[３] 研

究了带挡板的搅拌槽内 ＧｉｄａｓｐｏｗꎬＷｅｎ ａｎｄ Ｙｕꎬ
Ｂｒｕｃａｔｏ 和改进的 Ｂｒｕｃａｔｏ 四种不同曳力模型下的

云高度及湍动能ꎬ结果表明改进的 Ｂｒｕｃａｔｏ 模型

与实验结果更加吻合. ２０１３ 年 Ｑｉ 等[４] 研究了带

挡板的搅拌槽内固 － 液两相流动规律ꎬ模拟结果

表明:功率准数随着固体浓度的增加而增加ꎬ固体

颗粒平均浓度的增加和粒径的增加均不利于其在



　 　

液相中的均匀分布ꎬ黏度的增加有利于固体颗粒

的均匀分布ꎬ搅拌桨正下方底部存在一定的死区.
２０１４ 年 Ｚｈａｏ 等[５]研究了改进的 Ｉｎｔｅｒｍｉｇ 桨搅拌

槽内的流场分布ꎬ结果表明改进的 Ｉｎｔｅｒｍｉｇ 桨改

善了搅拌槽内流场的流型ꎬ降低了功耗. ２０１６ 年

Ｙａｎｇ 等[６]研究了圆柱形椭圆底搅拌槽内气液固

三相流动行为ꎬ结果表明:改进的气泡尺寸模型和

曳力模型更好地预测了气泡在反应器内的分布规

律. ２０１５ 年 Ｑｉａｏ 等[７] 采用 ＣＦＤ 方法ꎬ研究了圆

柱形平底搅拌槽内固 － 液悬浮临界转速ꎬ得到了

在接近临界悬浮转速时功率准数、局部固含率、标
准偏差、云高度、无因次混合时间和固体颗粒轴向

速度 ６ 个主要参数的变化规律.
ＣＦＤ 数值模拟技术结合物理实验验证成为

研究搅拌反应器的主要方法. 目前的研究大多集

中在搅拌槽反应器上ꎬ对管式搅拌反应器的研究

较少. 东北大学张廷安[８] 课题组围绕节能ꎬ从传

热传质、化学反应和抑制结疤三个主题原创性地

开发了一种新型的加压反应器 －压力能驱动的自

搅拌反应器ꎬ已获得发明专利授权(授权公告号

为:ＣＮ１０３４９５３７４Ｂ) . 张子木等[９ － １０] 初步研究了

液位高度对流场的影响ꎬ对搅拌转速与原动力 －
压力能的关系没有作细致的研究. 本文对该反应

器的 从 动 桨 桨 型 作 了 进 一 步 改 进ꎬ 并 借 助

ＦＬＵＥＮＴ１５􀆰 ０ 软件中 Ｅｕｌｅｒｉａｎ 两相流模型、标准

κ － ε湍流模型详细研究了不同入口压力、液位高

度等工艺条件对反应器内流场的影响规律ꎬ为该

反应器的进一步开发奠定基础.

１　 几何模型与数值模拟方法

１􀆰 １　 几何模型

实验用反应器长 Ｌ ＝ ９５４ ｍｍꎬ 内径 Ｄ ＝
２００ ｍｍꎬ进出口管直径 ｄ１ ＝ １６ ｍｍꎬ框式从动桨

叶片顶端离管壁 ｄ２ ＝ ５ ｍｍꎬ 桨叶高度 ｈ１ ＝
９５ ｍｍꎬ宽度 ｈ２ ＝ １４２ ｍｍꎬ间距 Ｗ ＝ １１２􀆰 ５ ｍｍꎬ涡
轮搅拌桨为 １６ 叶圆盘桨ꎬ涡轮直径 ｄ３ ＝ １４５ ｍｍꎬ
涡轮叶片宽 ｈ３ ＝４０ ｍｍ. 采用 Ｗｏｒｋｂｅｎｃｈ１５􀆰 ０ 软件

按实验用反应器 １∶１ 绘制几何模型ꎬ如图 １ 所示.

图 １　 几何模型示意图(ｍｍ)
Ｆｉｇ􀆰 １　 Ｓｃｈｅｍａｔｉｃ ｄｉａｇｒａｍ ｏｆ ｇｅｏｍｅｔｒｉｃ ｍｏｄｅｌ

１􀆰 ２　 网格划分

用 ＩＣＥＭ１５􀆰 ０ 划分四面体、六面体混合网格ꎬ
对搅拌桨区域和进出口处的网格进行加密处理ꎬ
根据不同模型ꎬ网格数量在 ３０ 万至 １２０ 万不等.
图 ２ 所示为反应器和搅拌桨网格模型.

图 ２　 网格示意图
Ｆｉｇ􀆰 ２　 Ｓｃｈｅｍａｔｉｃ ｄｉａｇｒａｍ ｏｆ ｇｒｉｄ

(ａ)—反应器网格划分ꎻ (ｂ)—涡轮桨的网格划分ꎻ
(ｃ)—从动桨的网格划分.

１􀆰 ３　 边界条件及数值解法

用 ＦＬＵＥＮＴ１５􀆰 ０ 有限体积法离散并求解控

制方程ꎬ选用速度压力耦合的 ＳＩＭＰＬＥ 算法ꎬ二阶

迎风格式ꎬ所有项的残差收敛均设为 １０ － ５ . 流体

流动设为非定常流动ꎬ用滑移网格法处理搅拌桨

叶与静止区域的相对运动. 用 Ｅｕｌｅｒｉａｎ 模型模拟

不同液位高度的流场特性ꎬ用标准壁面函数法处

理近壁区域ꎬ涡轮桨和搅拌轴及桨叶设为移动壁

面边界条件ꎬ筒体设为静止壁面边界条件ꎬ具体设

置如下:入口为压力入口ꎬ压力值为 ０􀆰 ５ ~ ３ ＭＰａꎻ
出口为自由出口. 根据转速(单位 ｒａｄ / ｓ)倒数的

１ / １０ 的时间步长选取方法ꎬ本研究中考察的搅拌

转速介于 ５０ ~ １５０ ｒ / ｍｉｎꎬ推算出时间步长设为

０􀆰 ００５ ｓ 较好.

２　 模拟结果与分析

２􀆰 １　 模型验证

为了能够同时满足模拟结果的准确性和计算

时间的合理性ꎬ首先对 ３０ 万 ~ １２０ 万的不同网格

密度进行网格无关性检查ꎬ结果发现 ９５ 万网格模

拟结果和计算时间均较为合理ꎬ最终采用 ９５ 万网

格用于本文的模拟计算.
分别用标准 κ － ε 模型、ＲＮＧ κ － ε 模型、

ｒｅａｌｉｚａｂｌｅ κ － ε 模型三种湍流模型ꎬ在相同操作参

数下进行计算模拟ꎬ与同条件下 ＰＩＶ 实验所测结

果进行对比. 取搅拌轴正前方 ２ ｃｍ 截面上中间 ２
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个桨叶区域为 ＰＩＶ 测量区域ꎬ所测流场矢量图与

模拟结果对比见图 ３.

图 ３　 不同模型模拟结果与 ＰＩＶ实验结果对比图
Ｆｉｇ􀆰 ３　 Ｃｏｍｐａｒｉｓｏｎ ｃｈａｒｔｓ ｏｆ ＰＩＶ ｒｅｓｕｌｔｓ ａｎｄ ｔｈｅ

ｓｉｍｕｌａｔｉｏｎ ｒｅｓｕｌｔｓ ｏｆ ｄｉｆｆｅｒｅｎｔ ｍｏｄｅｌｓ
(ａ)—标准 κ － ε 模型ꎻ (ｂ)—ＰＩＶ 实验结果ꎻ

(ｃ)—ＲＮＧ κ － εꎻ (ｄ)—ｒｅａｌｉｚａｂｌｅ κ － ε.

从图 ３ 可以看出ꎬ标准 κ － ε 模型的模拟结果

更接近实验结果. 本文后边的模拟均选用标准

κ － ε湍流模型.

２􀆰 ２　 同一转速不同时刻的速度分布

为了方便分析ꎬ首先将流场划分为四个区域ꎬ
反应器左端壁面到涡轮搅拌桨之间为区域 １ꎬ０ <
Ｚ / Ｌ <０􀆰 １１ꎻ涡轮搅拌桨到框式从动桨之间为区域

２ꎬ０􀆰 １１ < Ｚ / Ｌ < ０􀆰 ２１ꎻ框式从动桨搅拌区域为区域

３ꎬ０􀆰 ２１ < Ｚ / Ｌ < ０􀆰 ７３ꎻ其余区域为区域 ４ꎬ０􀆰 ７３ < Ｚ /
Ｌ <１. 为了对反应器内的流动情况进行定量分析ꎬ
分别选取了 ３ 条轴向监测线和 ７ 个径向监测面ꎬ并
进行了无因次处理ꎬ具体如图 ４ 所示.

图 ４　 监测线及监测面示意图
Ｆｉｇ􀆰 ４　 Ｓｃｈｅｍａｔｉｃ ｄｉａｇｒａｍ ｏｆ ｔｈｅ ｄｉｆｆｅｒｅｎｔ ｔｒａｖｅｒｓｅｓ

ａｎｄ ｓｅｃｔｉｏｎｓ

首先对液面高度为 ２００ ｍｍ(满水状态)、入
口压力为 ２ ＭＰａ 情况下反应器内流体的流动情况

进行了数值计算ꎬ得到不同时刻轴向中心监测面

上的速度分布如图 ５ 所示.

图 ５　 不同时刻轴向中心监测面上的速度分布
Ｆｉｇ􀆰 ５　 Ｔｈｅ ｖｅｌｏｃｉｔｙ ｄｉｓｔｒｉｂｕｔｉｏｎ ｉｎ ｔｈｅ ａｘｉａｌ ｃｅｎｔｅｒ ｓｅｃｔｉｏｎ ａｔ ｄｉｆｆｅｒｅｎｔ ｔｉｍｅ

(ａ)—ｔ ＝ ０􀆰 ５ ｓꎻ (ｂ)—ｔ ＝ １ ｓꎻ (ｃ)—ｔ ＝ ３ ｓꎻ (ｄ)—ｔ ＝ ９ ｓꎻ (ｅ)—ｔ ＝ １５ ｓꎻ ( ｆ)—ｔ ＝ ３０ ｓ.

　 　 由图 ５ａ ~ 图 ５ｃ 可以看出ꎬ由于时间不同ꎬ搅
拌桨叶的位置不同ꎬ虽然整体上流体都是由入口

流向出口ꎬ但是不同区域的局部流场有些区别ꎬ在
区域 １ꎬ不同时间均保持几乎相同的速度分布和

流场分布ꎬ这可能是由于涡轮桨为 １６ 叶对称结

构ꎬ可以认为该区域内流体流动行为不随时间变

化. 在区域 １ 内ꎬ由于入口高压流体的冲击和涡轮

桨转动的双重作用ꎬ流体在沿轴向流动的同时ꎬ在

搅拌轴上、下侧各形成一个轴向环流ꎬ有效抑制了

左端角部区域的死区形成. 在区域 ２ꎬ流体均沿着

轴向流动. 在区域 ３ꎬ由于桨叶的转动和排水作

用ꎬ在 ４ 个桨叶周围均形成一个轴向环流ꎬ环流区

域的大小随着桨叶的转动周期性地变化ꎬ桨叶附

近的环流区域较大. 在区域 ４ꎬ搅拌轴上方存在一

个大的轴向环流区ꎬ保证在没有搅拌桨叶的情况

下ꎬ该区域也不会形成死区. 从图 ５ｄ ~ 图 ５ｆ 可以
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看出ꎬ在不同时刻桨叶位置相同的情况下ꎬ流场的

速度分布及流型几乎完全相同ꎬ该反应器内流动

行为呈周期性变化. 除入口与出口外ꎬ在搅拌桨叶

的带动作用下ꎬ其附近的流体速度较大ꎬ搅拌轴附

近的流体速度较小ꎬ区域 ４ 的轴向环流中心存在

速度死区. 由图中可以看出 ９ ｓ 以后的流场基本

已经稳定ꎬ故后文中计算模拟时间均为 １５ ｓ.
２􀆰 ３　 不同入口压力下的速度分布

２􀆰 ３􀆰 １　 轴向速度分布

为了准确反映反应器内流体的轴向速度分

布ꎬ分别取径向高度为 Ｙ / Ｄ ＝ ０􀆰 ２ꎬ０􀆰 ７５ 和 ０􀆰 ９ 三

条轴向监测线上的速度分布ꎬ见图 ６.

图 ６　 不同径向高度的轴向流体速度变化曲线
Ｆｉｇ􀆰 ６　 Ｐｒｏｆｉｌｅｓ ｏｆ ｔｈｅ ａｘｉａｌ ｌｉｑｕｉｄ ｖｅｌｏｃｉｔｙ ａｔ ｄｉｆｆｅｒｅｎｔ

ｒａｄｉａｌ ｈｅｉｇｈｔｓ
(ａ)—Ｙ / Ｄ ＝ ０􀆰 ２ꎻ (ｂ)—Ｙ / Ｄ ＝ ０􀆰 ７５ꎻ (ｃ)—Ｙ / Ｄ ＝ ０􀆰 ９.

从图 ６ 中可以看出ꎬ３ 条轴向监测线上的速

度分布表现出相似的变化规律:区域 １ꎬ流体在壁

面边界层内速度为零ꎬ离开边界层后流体轴向流

动到涡轮桨壁面后回流ꎬ加之涡轮桨的排水作用ꎬ
在该区域形成了两边速度大、中间速度小的流动

行为ꎬ在 Ｚ / Ｌ 为 ０􀆰 ０２５ 处速度达到最小ꎬ涡轮搅拌

桨处在入口正下方ꎬ在入口处高压流体的驱动下

该处为反应器内速度最大点ꎻ区域 ２ꎬ在搅拌桨叶

轴向环流的影响下ꎬ流体速度逐渐减小ꎬ３ 条监测

线均在 Ｚ / Ｌ 为 ０􀆰 ２ 左右达到最小ꎬ与径向距离无

关ꎬ从动桨的左端边缘为 Ｚ / Ｌ ＝ ０􀆰 ２１ꎻ区域 ３ꎬ搅拌

轴上方流体受到桨叶环流的影响ꎬ速度逐渐减小ꎬ
在到达下个桨叶边端时达到最小ꎬ搅拌轴下方区

域速度基本稳定ꎻ区域 ４ꎬ流体速度基本稳定ꎬ径
向距离 Ｙ / Ｄ ＝ ０􀆰 ７５ 的轴向监测线因为经过该区

域的轴向环流中心ꎬ在Ｚ / Ｌ为 ０􀆰 ８５ 处出现速度极

小值ꎬ搅拌轴下方监测线受出口影响ꎬ在 Ｚ / Ｌ 为

０􀆰 ９７ 处出现速度极低点.
比较不同搅拌转速的轴向监测线可以看出ꎬ

搅拌转速的增加不仅可以提高各个区域的轴向速

度ꎬ还可以明显改善区域 ４ 内搅拌轴上侧环流中

心的速度死区. 各径向监测面的平均速度的轴向

分布也表现出了该规律ꎬ见图 ７.
搅拌转速的增加明显改善了反应器内的湍流

状态ꎬ使速度分布更加均匀ꎬ不断减小直至消除速

度死区的范围.

图 ７　 不同转速下的轴向平均速度
Ｆｉｇ􀆰 ７　 Ａｘｉａｌ ｖｅｌｏｃｉｔｙ ａｔ ｄｉｆｆｅｒｅｎｔ ｒｏｔａｔｉｏｎ ｓｐｅｅｄｓ

２􀆰 ３􀆰 ２　 径向速度分布

为了研究反应器内流体的径向流动规律ꎬ取
轴向距离 Ｚ / Ｌ ＝ ０􀆰 ５５ 位置处径向监测面不同转

速下的速度分布ꎬ如图 ８ 所示. 从图 ８ 可以看出ꎬ
该监测面上流体主要做绕轴环流ꎬ在搅拌桨叶与

轴之间区域形成一个小漩涡. 搅拌转速的增加对

流场的流型影响较小ꎬ但使得监测面内的速度分

布更加均匀ꎬ且明显减小了速度死区.
图 ９ 给出了该径向监测面上相应转速下的湍

动能分布. 从图中可以看出低转速时监测面上桨

叶附近流体的湍流强度较大ꎬ其余区域均较小. 随
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着搅拌转速的增大ꎬ桨叶附近和其前一时刻转动

区域的流体湍流强度增加明显ꎬ这能够有效抑制

反应器边端死区的形成.

图 ８　 不同转速下 Ｚ / Ｌ ＝０􀆰 ５５ 处径向监测面的速度分布
Ｆｉｇ􀆰 ８　 Ｖｅｌｏｃｉｔｙ ｄｉｓｔｒｉｂｕｔｉｏｎ ｏｆ ｔｈｅ ｓｅｃｔｉｏｎ Ｚ / Ｌ ＝０􀆰 ５５

ａｔ ｄｉｆｆｅｒｅｎｔ ｒｏｔａｔｉｏｎ ｓｐｅｅｄｓ
(ａ)—６５ ｒ / ｍｉｎꎻ (ｂ)—１００ ｒ / ｍｉｎꎻ (ｃ)—１５０ ｒ / ｍｉｎ.

图 ９　 不同转速下 Ｚ / Ｌ ＝０􀆰 ５５ 处径向监测面的湍动能分布
Ｆｉｇ􀆰 ９　 Ｔｕｒｂｕｌｅｎｔ ｋｉｎｅｔｉｃ ｅｎｅｒｇｙ ｄｉｓｔｒｉｂｕｔｉｏｎ ｏｆ ｔｈｅ ｓｅｃｔｉｏｎ

Ｚ / Ｌ ＝０􀆰 ５５ ａｔ ｄｉｆｆｅｒｅｎｔ ｒｏｔａｔｉｏｎ ｓｐｅｅｄｓ
(ａ)—６５ ｒ / ｍｉｎꎻ (ｂ)—１００ ｒ / ｍｉｎꎻ (ｃ)—１５０ ｒ / ｍｉｎ.

２􀆰 ４　 不同液位高度下的速度分布

本节主要研究在固定的搅拌转速下ꎬ液位高

度 Ｙ 分别为 １００ꎬ１３３ꎬ１６７ ｍｍ(Ｙ / Ｄ ＝ ０􀆰 ５ꎬ０􀆰 ６７ꎬ
０􀆰 ８３)时反应器内流体的流动行为. 数值模拟所

需的入口压力边界条件由实验获得.
图 １０ 为径向高度 Ｙ / Ｄ 分别为 ０􀆰 ０４ 和 ０􀆰 ２ 的

２ 组轴向监测线上的速度分布. 从图 １０ａ 中可以

看出ꎬ三种液位高度情况下监测线上流体的速度

分布规律大体相同ꎬ由于靠近反应器底部ꎬ除靠近

出口处流体流速较大外ꎬ流速基本保持稳定没有

太大波动. 从图 １０ｂ 可以看出ꎬ三种不同条件表现

出了不同的流动规律ꎬ在区域 １ꎬ由于液位较低ꎬ
１００ꎬ１３３ ｍｍ 两种条件下的流体受到入口高压流

体的影响较小ꎬ流体速度较为稳定ꎻ１６７ ｍｍ 影响

较大ꎬ速度逐渐减小. 由于三者转速相同ꎬ在所以

在涡轮搅拌桨处速度相同. 区域 ２ 三者均呈现出

速度不断增加的趋势ꎬ在 Ｚ / Ｌ ＝ ０􀆰 １８ 左右达到极

大值. 在区域 ３ꎬ受搅拌桨叶的驱动作用ꎬ在桨叶

附近流体速度均匀稳定ꎬ在两桨叶之间速度先减

小后增大. 在区域 ４ꎬ１３３ꎬ１６７ ｍｍ 两种条件下流

体受出口的影响ꎬ在出口处速度较大ꎬ出口两端速

度逐渐减小ꎬ１００ ｍｍ条件下的流体由于液位高度

较低ꎬ在反应器搅拌的湍动影响下ꎬ出口附近流体

液面不平ꎬ导致出现一个速度极低点.

图 １１ 为不同液位高度下 ７ 个径向监测面的

轴向平均速度分布ꎬ从图中可以看出ꎬ液位高度越

高ꎬ轴向平均速度分布越平稳.

图 １０　 不同径向高度的轴向液速变化曲线图
Ｆｉｇ􀆰 １０　 Ｐｒｏｆｉｌｅｓ ｏｆ ｔｈｅ ａｘｉａｌ ｌｉｑｕｉｄ ｖｅｌｏｃｉｔｙ ａｔ ｄｉｆｆｅｒｅｎｔ

ｒａｄｉａｌ ｈｅｉｇｈｔｓ
(ａ)—Ｙ / Ｄ ＝ ０􀆰 ０４ꎻ (ｂ)—Ｙ / Ｄ ＝ ０􀆰 ２.

图 １１　 不同液位高度下的轴向平均速度
Ｆｉｇ􀆰 １１　 Ｍｅａｎ ａｘｉａｌ ｖｅｌｏｃｉｔｙ ａｔ ｄｉｆｆｅｒｅｎｔ ｌｉｑｕｉｄ ｈｅｉｇｈｔｓ

３　 结　 　 论

１) 对比不同湍流模型模拟结果与 ＰＩＶ 实验

结果的速度矢量图ꎬ确定了标准 κ － ε 模型能更

精确地模拟该反应器内的流动规律.
２) 分析了搅拌转速为 １００ ｒ / ｍｉｎ 条件下不同

时间的流场分布ꎬ确定反应器内流场稳定时间为

１２ ｓ 以上.
３) 模拟了不同入口压力下流体的流动规律ꎬ

(下转第 ３６６ 页)
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