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Numerical simulation of solidliquid flow in stirred tanks based on 
KTGF model 

Ximing LI,  Shengli NIU*,  Tongxin QU,  Kuihua HAN,  Chunmei LU,  Yongzheng WANG 

School of Energy and Power Engineering, Shandong University, Jinan, Shandong 250061, China 

Abstract: Based on the stirred 

vessel with baffles and disc 

turbine paddle, a three 

dimensional Euler–Euler 

simulation combined with 

kinetic theory of granular flow 

(KTGF) was carried out to 

explore effects of structure and 

impeller speed on flow 

behavior of particles. 

Furthermore, the simulated 

solid volume fraction was 

compared with the 

experimental solid volume 

fraction to verify the validity. 

Contour plots of particle 

temperature and turbulent 

kinetic energy on horizontal cross-section were obtained to comprehend the effects of flow patterns and hydrodynamic 

on solid phase concentration distribution. The results showed that the particle temperature distribution at the bottom of 

the stirrer vessel was consistent with the solid phase concentration distribution. Based on the kinetic theory of granular 

flow, the influence of the baffle obstruction and the impeller speed on the solid phase concentration distribution can be 

reasonably explained. As the impeller speed grew up, the two-phase turbulent motion in the vessel enhanced, the 

particle temperature, turbulent kinetic energy and axial velocity increased, and the particle distribution became more 

uniform, but the particle temperature tended to be stable after reaching the complete suspension state. The accumulation 

of particles at the bottom of the vessel and the baffle led to an increase in local solid volume fraction and a decrease in 

the average free path of the particles, which in turn reduced the particle temperature. Moreover, the baffles formed a 

two-loop flow pattern in the vessel, which enhanced the turbulence of the fluid. But it caused accumulation of particles 

at the baffle, which was not conducive to the uniform distribution of the solid phase at the baffle. 
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基于颗粒动力学理论的搅拌器中固液流动的数值模拟 

李希铭， 牛胜利*， 曲同鑫， 韩奎华， 路春美， 王永征 

山东大学能源与动力工程学院，山东 济南 250061 

摘  要：在欧拉双流体模型基础上引入颗粒动力学理论(KTGF)，对带挡板圆盘涡桨式搅拌器内的固液两相流动进行数值模拟。

结果表明，搅拌器底部颗粒温度分布与固相浓度分布趋势吻合，转速低于 600 r/min 时，槽底会形成明显的颗粒沉积，转速从 600 

r/min 增至 1500 r/min，堆积区向轴中心收缩，基于颗粒动力学理论可以合理解释挡板及叶轮转速对固相浓度分布的影响。随叶

轮转速增大，搅拌器内固液两相湍流运动加剧，颗粒温度、湍动能及轴向速度增加，颗粒分布更均匀，但达到完全悬浮状态后

颗粒温度趋于稳定。搅拌器底部和挡板处颗粒堆积导致了局部颗粒浓度增加及颗粒平均自由行程减少，颗粒温度反而降低；同

时挡板布置使搅拌器内形成了双循环回路，加强了流体的湍流程度，增强了湍动能，但导致颗粒在挡板处积聚，不利于固相在

挡板处均匀分布。 

关键词：搅拌容器；双流体模型；两相流；颗粒动力学理论；湍流 
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1  前 言 

固液搅拌釜反应器具有增大固液接触面积、强化热

质传递和加速反应等优势，已被广泛应用于冶金、食品、

化工等领域[1]。搅拌器内流动特性非常复杂，固液相的

浓度及速度分布受到叶轮转速、湍流作用力、颗粒液

体以及颗粒颗粒间作用力的相互影响。计算流体力学

(Computational Fluid Dynamics, CFD)是实验研究的重要

补充[2]，通过计算机模拟预测搅拌器内固液两相流的流

体动力学特性，可以获得反应器内各处浓度及速度分

布，有助于加深对反应过程的认识[3,4]。 

在对搅拌器内流场进行模拟时，多数研究采用雷诺

平均模型(RANS)，包括标准 k模型、RNG k模型及

雷诺应力模型(RSM)，其中标准 k模型[5]因计算稳定、

收敛速度快而应用广泛。Bashiri 等[6]分别采用标准 k
模型和 RNG k模型模拟了充分发展湍流状态下搅拌

器内的流动特性，两种模型均与采用放射性粒子追踪

(RPT)技术测量的实验数据吻合良好，但标准 k模型对

计算资源的要求更少。为模拟叶片转动，可以采用滑移

网格法(SG)、多重参考系法(MRF)及大涡模拟(LES)。虽

然 SG 法和 LES 法可提供更高的模拟精度[7,8]，但对计

算能力的要求高于 MRF 法。Tamburini 等[9]针对叶轮旋

转的模拟表明，SG 法和 MRF 法在预测轴向固体浓度的

分布方面无明显差异，但考虑到时间和计算成本，MRF

法更具有优势。Deglon 等[10]研究了网格分辨率和离散化

方案对搅拌器 CFD 模拟的影响，发现 MRF 模型能够满

足搅拌器的稳态模拟，且网格精细度能够弥补标准 k
模型在预测湍流时的不足。 

现有关于搅拌器内固液流动特性的模拟大多只考

虑颗粒与流体间的阻力模型，针对颗粒与颗粒间相互作

用对模型预测影响的研究还很不充分。颗粒动力学理论

(Kinetic Theory of Granular Flow, KTGF)是对考虑致密气

体中非理想颗粒碰撞的分子运动模型在固液两相流模

拟的扩展[11]。Goldschmidt 等[12]基于 KTGF 和欧拉双流

体模型对二维气动床的模拟表明，颗粒间作用力在中高

固含量时无法被忽略，且对流动特性影响显著。Patil  

等[13]对自由鼓泡气固流化床的模拟表明，考虑了颗粒碰

撞引起的颗粒能量耗散的 KTGF 模型对平均气泡尺寸

分布的预测与实验数据吻合更好，且气体速度越高，气

泡颗粒间相互作用的重要性越强。Wadnerkar 等[14]采用

欧拉欧拉(EE)模型和 EE-KTGF 模型分别模拟了固体

颗粒负载量为 5%~40%时搅拌器中的固液两相流动，发

现低固体负载时两者并无差别，但在高固体负载条件下

EE-KTGF 模型的模拟效果显著优于 EE 模型。Xie 等[15]

采用改进的 KTGF 模型模拟搅拌器，发现大粒径和高固

含量情况下，颗粒间相互作用不可忽略，且会对颗粒悬

浮特性造成显著的影响。 

本研究在欧拉双流体模型的基础上，引入颗粒动力

学理论对搅拌器内固液两相混合过程进行了数值模拟，

基于颗粒温度和湍动能合理解释了混合过程中的叶轮

转速和挡板对颗粒浓度分布及流动特性造成影响的原

因及途径，为采用双欧拉模型研究搅拌器内颗粒运动对
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颗粒浓度及流动特性的影响提供理论参考。 

2  数值计算模型 

2.1 固液两相流动的控制方程和阻力模型 

在欧拉双流体模型中，固液两相被视为互相穿过的

连续体，连续性方程为 
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式中，下标 i 为 1 时表示液相，为 2 时表示固相，t 为时

间(s), 为局部体积分数，U 为速度(m/s)，为密度

(kg/m3)，p 为压力(Pa)，g 为重力加速度(m/s2)，K 为相

间动量传递系数[kg/(m3·s)]，为应力应变张量(N/m2)，

Fvm 为虚拟质量力，由黏度和雷诺应力产生，包括湍流

波动的影响。  

湍流模型采用标准 k模型，其中液相 k方程为 

    1,m
1 1 1 1 1 1

1 1,m 1 1                                            
k

k U k k
t

G


    


   

 
       

  




    (4) 

    1,m
1 1 1 1 1 1

1 1 1,m 2 1                                           

U
t

C G C
k



 


       


  

 
        

  

  



   (5) 

 1,m 1,m 1 1 1:
T

G U U U        

  
          (6) 

其中， k 为湍动能 (m2/s2)， 为湍动能的耗散率， 

1,m=Cμ1k2/为液相的涡流黏度(Pa·s) [16]，常数 C1=1.44, 

C2ε=1.92, Cμ=0.09, k=1.0, ε=1.3。 

搅拌器内流动状态受阻力、升力、湍流扩散力、巴

塞特力及虚拟质量力等影响，其中阻力是影响固相和气

相流动的关键因素。Lu 等[17]综合高固含量适用的 Ergun

模型[18]和低固含量适用的 Wen and Yu 模型[19]，提出了

适用于流化床、搅拌器等中高固含量系统的 Gidaspow

阻力模型，并进一步应用平滑函数改善了 Gidaspow 模

型，得到了从低固含量向高固含量过渡时连续性更好的

Huilin-Gidaspow 模型，本工作采用 Huilin-Gidaspow 阻

力模型模拟搅拌器内颗粒的流动。 

非阻力中升力、巴塞特力远小于其它力[20,21]，模拟

中忽略其作用。虚拟质量力是一种惯性力，由粒子运动

引起的相位相对加速度引起，与粒子和流体密度的比率

有关。Kendoush 等[22]有关虚拟质量对流体中固体球加

速影响的实验表明，虚拟质量力对加速流动不可忽略。

Drew 等[23]进一步给出了虚拟质量力的表达式： 
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类似致密气体动力学理论中的运动，颗粒动力学

(KTGF)模型假定颗粒碰撞是颗粒速度波动的结果，其

中，颗粒速度波动强度决定了固相的压力、应力和黏度，

颗粒动力学方程如下： 
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式中，Θ=V2/3 为颗粒温度(m2/s2),V 为颗粒波动速度

(m/s)，I 为单位张量(N/m2)，kΘ为扩散系数，γΘ为能量

的碰撞耗散(m2/s2)，Ф12 为流固相之间的能量转移

(m2/s2)，均由颗粒封闭模型[15]给出。 

2.2 模拟设置 

模拟对象为 Yamazaki 等[24]使用的实验装置，模型

简图如图 1 所示，主体为一个圆柱形平底反应器，其中，

直径 T=300 mm，液体高度 H=T，4 个宽度为 0.1T 的挡

板垂直安装于反应器壁，且叶轮轴和反应器的轴线同心

并延伸到反应器的底部。搅拌桨为六叶 Rushton 涡轮机，

直径D=70 mm、桨叶高W=0.2D、叶轮离底间隙C=0.3T。

模型的网格划分如图 2 所示，采用 Meshing 划分网格，

并对叶轮和搅拌轴处网格进行局部加密处理。分别采用

9.0104, 1.2105 和 1.5105 的网格进行无关性验证，验

证结果如图 3 所示，图中 r 为离轴心距离, R 为反应器

半径，和av分别为固相浓度和平均固相浓度，Z 为距

离底部高度，考虑到计算量和准确性，取网格总数为

1205478 的网格。采用多重参考系法(MRF)进行模拟，

模拟计算域分为叶轮区域和外侧搅拌器区域，两区域交

界面设置为 Interface 类型进行数据传递，保证计算时内

外区域的数据耦合。为避免顶部通气，搅拌器顶面设置

为对称边界条件(Symmetry)[25]，桨叶和轴带动周围流体

流动，设置为动壁面(Moving Wall)，其余壁面边界条件

为无滑移。为保证模拟的准确性及收敛性，时间步长设

置为 0.001 s。固相采用平均直径 d=264 μm、密度=2471 

kg/m3的玻璃颗粒，浓度=10vol%，液相采用水(=1000 
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kg/m3, =0.001 Pa·s)。 

                 
图 1  搅拌器结构简图                              图 2  搅拌器网格划分 

Fig.1  Structure of stirred vessel                    Fig.2  Grid structure of stirred vessel 
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图 3  颗粒浓度径向分布的网格无关性验证 

Fig.3  Grid independence verification on radial 
profile of solid concentration 

3  结果与讨论 

3.1 搅拌器内流场与模型验证 

图 4 为转速 1200 r/min 时 CFD 模拟的挡板间垂直

界面上的固相速度矢量图和固相体积分布图。由图 4(a)

可知，搅拌器内叶轮转动形成了典型的“双循环”回   

路[26]。在叶轮处，流体高速从叶端水平排出，在壁面处

受阻分成上下两股流体流动，再循环后返回叶轮区，且

在槽顶面附近速度矢量显示该区域的流场非常弱。研 

究[21,25]将颗粒浓度≥10vol%的悬浮液与容器上部透明

液相间的交界面的高度称为云高度。Kraume[27]认为云

高度为 90% (Hcloud=0.9H)时达到完全悬浮状态。图 4(b)

显示固体颗粒在容器底部中心轴周围累积，但在上下两

个循环回路中固体分布均匀。顶部表面附近几乎观察不

到固体，表明在容器顶部存在透明液体层。基于

Kraume[27]提出的标准，叶轮转速为 1200 r/min 时实现

了完全悬浮，这与文献[24]中实验结果一致。 

      

(a) Velocity vector                                             (b) Solid volume fraction 

图 4  挡板中间平面固体速度矢量图和固体含量分布图       
Fig.4  Profiles of velocity vector and solid volume fraction of particles on axial center plane with baffles                       
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图 5  固相浓度分布模拟结果和实验结果[24]的比较 

Fig.5  Comparison of simulation and experimental[24] results of 
solid volume fraction 

图 5 为 r/R=0.70 处沿轴向垂线处固相浓度分布模

拟结果与实验结果的比较，可知模拟结果与实验结果[24]

趋势较一致。虽然表现出斯托克斯行为的小颗粒的阻力

系数不受自由湍流的影响，但其它状态的颗粒的阻力系

数受到颗粒和流场状态的影响[28]。Huilin-Gidaspow 阻力

模型忽略了湍流涡旋和湍流强度对颗粒运动的影响，可

能 导 致 高 叶 轮 转 速 (N=1200 r/min) 、 高 雷 诺 数

(Re=2105)状态下，搅拌器内颗粒浓度分布模拟结果的

误差。这与 Wang 等[29]采用 Huilin-Gidaspow 阻力模型

对搅拌器模拟所得强湍流区域流体的复杂流动会导致

模拟的浓度分布及速度分布与实验结果存在偏差的结

论一致。但相比未考虑颗粒碰撞的模型，EE-KTGF 模型

的预测能力明显更强，更接近实验测量值。 

3.2 叶轮转速对颗粒温度及湍流动能的影响 

图 6 为两种转速下叶轮上方 Z=0.10 m 平面颗粒温

度分布。可以看出，两种转速下颗粒温度分布趋势基本

相同。在颗粒动力学理论中，颗粒温度与颗粒随机运动

的动能成正比，由流动状态和碰撞状态共同决定。流动

状态下，颗粒温度与固体浓度和颗粒波动速度成正比。

而对于碰撞状态，颗粒平均自由行程减小会导致颗粒温

度降低。液体中的混合颗粒随叶轮和轴离心旋转泵出，

强烈的湍流作用导致颗粒剧烈波动，颗粒温度在叶轮尖

端附近达到峰值，随后随颗粒速度降低及浓度扩散，颗

粒温度逐渐降低。挡板处颗粒碰撞挡板面导致其运动受

阻，颗粒速度降低，颗粒温度显著降低。而挡板外缘的

阻碍加剧了湍流，增强了颗粒波动，导致外缘处的颗粒

温度升高。 

 

(a) 900 r/min                                           (b) 1200 r/min 

图 6  叶轮上方 Z=0.10 m 横切面的颗粒温度分布 
Fig.6  Contour plots of particle temperature on horizontal cross-section of Z=0.10 m 

图 7 为过轴垂面颗粒温度分布图。由图 7(a)和(b)可

知，容器底部的颗粒温度较低。虽然低转速时颗粒沉降

堆积导致底部颗粒浓度较高，有利于提高颗粒温度，但

颗粒密集也使其平均自由行程变小，颗粒温度反而明显

降低。而挡板的阻碍导致颗粒在挡板底部停滞和聚集，

颗粒几乎静止，颗粒温度极低，而挡板上部颗粒浓度有

所增加但仍低于无挡板区。同时双循环回路使颗粒积聚

在挡板和轴之间，颗粒浓度增高，颗粒温度也有所增加，

这与颗粒浓度分布相吻合。 

图 8 为多种转速下叶轮下方和上方的颗粒温度分

布，其中 r/R=0.80 处的虚线表示挡板。不同叶轮转速下，

叶轮上下方沿径向均在叶片区出现了一个峰。在叶轮下

方，虽然颗粒聚集在中心，浓度较高，但其平均自由行

程减小，颗粒温度反而降低。中低转速下，颗粒温度对

叶轮转速很敏感。在叶轮上方，叶轮转速增加 1.33 倍，

从 900 r/min 增至 1200 r/min，平均颗粒温度增加 4.29
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倍，从 7.14×105 m2/s2增至 3.06×104 m2/s2。转速增加会

加剧颗粒波动速度，颗粒碰撞加剧，因而颗粒温度升高。

叶轮转速是影响搅拌过程的主要参数，当转速足够高

时，搅拌器内颗粒浓度分布趋于均匀，颗粒间碰撞和流

动状态也趋于稳定，颗粒温度基本保持不变。 

 

(a) 600 r/min without baffles        (b) 600 r/min with baffles            (c) 1200 r/min without baffles         (d) 1200 r/min with baffles 

图 7  过轴垂面上的颗粒温度分布 
Fig.7  Contour plots of particle temperature on axial center plane 
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图 8  不同叶轮转速下叶轮下方和上方的颗粒温度分布 

Fig.8  Distribution of particle temperature under and above the impeller with different impeller rotation speeds 

 

(a) 600 r/min                                             (b) 1200 r/min 

图 9  叶轮上方 Z=0.10 m 平面上的湍动能分布 
Fig.9  Contour plots of turbulent kinetic energy on horizontal cross-section of Z=0.10 m 



第 3 期                         李希铭等：基于颗粒动力学理论的搅拌器中固液流动的数值模拟                     271 

 

湍动能表征湍流的强度，影响湍动能[29]的 3 个因素

为 (1) 叶轮转速更高，导致强湍流，会增强湍动能；(2) 

固相和液相间的相对运动产生的尾涡会增强湍动能；(3) 

液相携带固相的运动会消耗湍流能量，进而减弱湍动

能。 

图 9 和 10 分别为两种转速下叶轮上方平面湍动能

分布图和过轴垂面的湍动能分布。湍动能随叶轮转速增

加而增加，且湍动能主要集中在叶轮扫过的区域，在叶

片处有最大值，并在叶轮区域外逐渐减小，在外壁湍动

能较低。挡板的存在产生了一部分湍动能较低的区域，

混合液被叶轮泵出至挡板处后上下分离，出现了图10(b)

中挡板处的湍动能分布。图 10(b)和 10(d)显示了转速不

同造成的湍动能分布的差异。转速较高时挡板处低湍动

能区域向容器顶部和底部区域移动，且叶轮上方高湍动

能区域更集中，与图 4(a)中的双循环区域吻合，这是因

为低转速时容器内仅能形成局限于叶轮附近的双循环

回路。在形成双循环区的过程中，液相携带颗粒沿挡板

上下运动导致湍动能降低，当液相没有足够的能量带动

颗粒运动后，两者将发生相对运动产生尾涡，反而增强

了湍动能。 

图 11 为不同叶轮速度下叶轮上下方沿径向的湍流

动能分布，其中 r/R=0.80 处的虚线表示挡板。在靠近叶

片的循环区域内，颗粒的湍流动能增加量远大于远离叶

轮区域。这表明叶轮转速增加促进了液体循环及搅拌器

内的湍流，改善了容器中的混合情况。而挡板处由于挡

板扰动，湍流动能有所提高，但变化不大，而壁面的存

在使湍流动能最终降至接近零。图 11(a)和 11(b)中均表

明，较高转速时，叶轮上下方沿径向在叶片前后出现两

个峰。这是因为在双循环回路中，混合液泵出和返回分

别发生在叶片前端和末端区域，此区域混合液处于强湍

流状态，湍动能达到极值，在叶轮外区域，湍动能逐渐

降低，至壁面处为较低值。 

 
(a) 600 r/min without baffles           (b) 600 r/min with baffles       (c) 1200 r/min without baffles         (d) 1200 r/min with baffles 

图 10  过轴垂面上的湍动能分布 
Fig.10  Contour plots of turbulent kinetic energy on axial center plane 
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图 11  不同叶轮转速下叶轮下方和上方的湍动能分布 
Fig.11  Distribution of turbulent kinetic energy under and above the impeller with different impeller rotation speeds 
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3.3 叶轮转速及挡板对颗粒浓度分布及流动特性的影响 

图 12 和 13 分别为不同叶轮转速下挡板及非挡板

垂直平面上的固相分布及不同高度平面固相分布。当叶

轮转速很低(N=600 r/min)时，叶轮的搅拌并不能使颗粒

有效悬浮，颗粒主要沉积在搅拌器底部，搅拌器上部颗

粒浓度较低，容器顶部几乎没有颗粒分布，存在透明液

体层。随着搅拌速度增加，底部颗粒沉积区域变小，颗

粒分布更均匀。这是因为随着叶轮转速增加，流体被叶

轮泵出的速度也增加，叶轮上下两个循环回路内的流体

流动也更剧烈，更多搅拌器底部堆积颗粒被带入参与下

回路循环，颗粒堆积的区域逐渐减小，颗粒浓度逐渐降

低[30]，图 13 显示了这种趋势。而在上循环回路中，随

着叶轮转速增加，碰撞壁面后的流体有更高的轴向速

度，可以克服阻力到达更高的高度，搅拌器内云高度也

逐渐增大，转速 N=1500 r/min 时，容器上部不存在透明

液体层，颗粒分布更均匀。 

 
                           (a) 600 r/min               (b) 900 r/min               (c) 1200 r/min             (d) 1500 r/min 

图 12  不同叶轮转速下有挡板和无挡板时垂直平面的固体含量分布 
Fig.12  Contour plots of solid volume fraction on axial center plane with and without baffles with different impeller rotation speeds 

 
(a) 600 r/min                                  (b) 1200 r/min 

图 13  Z=0.02, 0.10, 0.19 m 平面上的固体含量分布 
Fig.13  Contour plots of solid volume fraction on horizontal cross-section of Z=0.02, 0.10, 0.19 m 
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搅拌过程中，混合液随桨叶旋转作离心运动，在离

心力作用下液体涌向壁面，中心液面下凹形成漩涡，这

会导致空气吸入混合液中影响混合效果。而布置挡板可

以打断液体的切向流动，使液体沿径向或轴向流动形成

循环，抑制打旋现象[31]。图 12 显示转速 600 和 900 r/min

时挡板处积聚了大量颗粒，转速 1200 r/min 时挡板处仍

有少量颗粒堆积，且挡板处颗粒悬浮状况滞后于无挡板

区域，表明挡板对颗粒悬浮有明显的阻碍作用。Brucato

等[32]对 Rushton 桨搅拌器的研究也表明，无挡板时搅拌

器的临界悬浮转速和功耗低于有挡板时。 

在固液搅拌器内，两相的混合过程主要由颗粒悬浮

质量控制，因此需预测不同叶轮转速下的悬浮质量。不

同叶轮转速下搅拌器内颗粒有底部悬浮、完全悬浮和均

匀悬浮三种悬浮方式。Drew 等[23]未进行悬浮质量的实

验，本工作采用基于固体浓度标准差相对叶轮转速的变

化的标准预测反应器中的溶液悬浮质量。标准差用
Bohnet 等[30]基于实验定义的悬浮质量公式计算： 

2

1
av

1
= 1

n j

jn






 
 

 
             (9) 

其中，av为平均固相浓度，j为第 j 个点的固相浓度，

n 为总采样次数。 

Bohnet 等[30]根据标准差定义了区分三种悬浮方式

的标准，均匀悬浮(容器中固体浓度几乎均匀)时<0.2，

临界悬浮状态时 0.2<<0.8，不完全悬浮状态时>0.8。

图 14 为不同转速对应的标准差及据此拟合的标准差趋

势曲线。叶轮转速为 600 r/min 时，标准差接近 0.75，表

明仅满足底部悬浮条件。随转速增加，标准差逐渐降低，

但转速增至 1500 r/min 时仍未达到均匀悬浮状态，这与

图 12 中固体分布预测吻合。 
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图 14  叶轮转速对标准差的影响 

Fig.14  Effect of impeller rotation speed on standard deviation 
 

选择 3 个径向位置研究不同高度下的液相和固相

的速度分布，分别为叶片边缘(r/R=0.33)、叶片和挡板间

(r/R=0.47)及挡板边缘(r/R=0.70)。图 15 为不同径向位置

及叶轮转速下沿高度(h)的颗粒轴向速度。可以看出，颗

粒速度沿径向趋于均匀，即距叶轮越远，颗粒速度越均

匀。而颗粒速度越大表明颗粒扩散越剧烈，颗粒混合越

均匀。如图 11 所示，增加叶轮转速可有效增大颗粒速

度，增进固液混合，但局限于搅拌器中的叶轮上下循环

区域。靠近挡板处颗粒轴向速度更均匀，表明挡板阻碍

的影响小于叶轮。在叶轮边缘(r/R=0.33)，上下两个循环

回路中的颗粒在叶轮附近区域(h/H=0.3)被叶轮吸入并

从叶轮尖端泵出参与循环，因此叶轮附近颗粒轴向速度

减至 0，与图 4(a)模拟结果吻合。而在挡板边缘处

(r/R=0.70)，随着叶轮转速增加，搅拌器上部颗粒轴向速

度不断增加，且在叶轮转速 1500 r/min 时，靠近容器顶

部的颗粒仍有较高的向上的速度。这是由于低转速时叶

轮扰动扩散区域有限，搅拌器上部颗粒受到的湍流影响

有限。但随着转速增加，搅拌器上部的湍流作用增强，

在忽略湍流涡旋的影响且仅考虑曳力和重力作用的情

况下，导致图 5 中高叶轮转速时搅拌器上部颗粒浓度分

布模拟结果与实验结果的偏差。 
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4  结 论 

基于计算流体力学，在欧拉双流体(EE)模型的基础

上，结合颗粒动力学(KTGF)理论模拟了装配六叶Ruston

涡轮式搅拌桨的搅拌器内的流场，通过考察湍动能分布

研究搅拌器内双循环回路的成因及转速对双循环回路

的影响，得到如下结论： 

(1) 叶轮区泵出的流体在沿径向流动过程中撞击到

挡板或罐壁后受到阻碍，湍动能降低；随后流体沿着阻

碍处向上向下流动，并在返回叶轮区过程中形成 2 个循

环回路。 

(2) 转速增加导致双循环回路扩散增大及湍动能增

加，减少了挡板处颗粒的堆积，有利于颗粒均匀分布，

但会消耗更多的能量。 

(3) 搅拌器底部高固含量区域的颗粒温度的分布趋

势与颗粒浓度的分布趋势非常接近，验证了颗粒动力学

理论处理搅拌器内固液两相流动的有效性。 
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