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ИССЛЕДОВАНИЕ ВЛИЯНИЯ ГАЗОВОЙ ФАЗЫ НА СТРУКТУРУ
ТУРБУЛЕНТНОГО ТЕЧЕНИЯ И ТРЕНИЕ В ПОТОКЕ СМЕСИ ВОДЫ
И ГАЗА В ВЕРТИКАЛЬНОЙ ТРУБЕ

В работе представлены результаты расчетного исследования локальной структуры восходящего газо-
жидкостного потока в вертикальной трубе. Математическая модель основана на использовании двух-
жидкостного эйлерова подхода с учетом обратного влияния пузырьков на осредненные характеристики
и турбулентность несущей фазы. Турбулентная кинетическая энергия жидкости рассчитывается с при-
менением двухпараметрической изотропной модели турбулентности k−ε, модифицированной для двух-
фазных сред. Для описания динамики распределения пузырьков по размерам используются уравнения
сохранения количества частиц для отдельных групп пузырьков с различными диаметрами для каж-
дой фракции с учетом процессов дробления и коалесценции. Численно исследовано влияние изменения
степени дисперсности газовой фазы, объемного расходного газосодержания, скорости дисперсной фазы
на локальную структуру и поверхностное трение в двухфазном потоке. Сравнение результатов моде-
лирования с экспериментальными данными показало, что разработанный подход позволяет адекватно
описывать турбулентные газожидкостные течения в широком диапазоне изменения газосодержания
и начальных размеров пузырьков.
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Введение

Турбулентные пузырьковые потоки в каналах широко распространены в различных обла-
стях промышленности, таких, как химическая, пищевая, фармацевтическая, атомная и тепло-
энергетика. Знание информации о структуре, осредненных и пульсационных характеристиках
пузырьковых потоков необходимо при проектировании современных энергоустановок. Поэто-
му моделирование турбулентных пузырьковых потоков представляет большой практический
интерес, и ему посвящено большое количество публикаций. Сложность моделирования таких
потоков связана с большим количеством явлений различной природы, поскольку такие течения
характеризуются сильным взаимным влиянием несущей и дисперсной фазы, сопровождаются
процессами теплообмена, фазовых переходов, коалесценции, дробления и т. д. [1–3].

В настоящее время в литературе имеется большое количество экспериментальных данных
и расчетных рекомендаций по гидродинамическому сопротивлению и теплоотдаче при тече-
нии газожидкостных потоков в трубах разного диаметра (см. например, монографию [2]). Тем
не менее, для двухфазных потоков необходима детальная информация о турбулентной струк-
туре, полидисперности распределения пузырьков как с фундаментальной, так и с практической
точек зрения. Экспериментальному изучению турбулентных пузырьковых течений посвящены
работы [4–8]. Важная информация содержится в работе [5], где изложены результаты экспе-
риментального исследования гидродинамического сопротивления при течении пароводяного
потока смеси в обогреваемой трубе. Определено влияние обогрева на сопротивление трения
смеси и дана эмпирическая зависимость для расчета потери давления на трение в области
небольших паросодержаний. Также для сравнения приводятся результаты для необогреваемых
труб. Показано, что на относительный перепад давления в трубе при течении газожидкостного
потока оказывает влияние не только давление, но и массовая скорость. С увеличением массо-
вой скорости происходит уменьшение относительного значения параметра потери давления на
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трение, а также уменьшение значения паросодержания, при котором начинается кризис сопро-
тивления. Данное явление характеризуется отклонением от первоначального, почти линейного
хода зависимости перепада давления от массового газосодержания. По-видимому, оно связано
с увеличением скорости скольжения фаз и происходит при постоянной массовой скорости тем
раньше, чем выше давление в потоке. Наряду с экспериментальными исследованиями газожид-
костных потоков проводятся численные моделирования двухфазных пузырьковых течений. На
основе эйлерова континуального подхода в работах [9–11] предложены эффективные методы,
получены аппроксимации уравнения, описывающего эволюцию функции распределения частиц
по размерам в газожидкостном потоке.

Несмотря на большое количество работ в этой области, закономерности динамики двухфаз-
ного потока изучены недостаточно полно. Это относится прежде всего к влиянию большого
числа гидродинамических и геометрических параметров на структуру течения и гидравличе-
ское сопротивление, что особенно важно в инженерных приложениях. Целью настоящей работы
является детальное численное исследование характеристик турбулентного восходящего потока
в трубе при изменении массовых скоростей и расходных газосодержаний сред. Основное вни-
мание уделено анализу турбулентной структуры течения и полидисперсности газожидкостного
потока, а также поверхностного трения двухфазного течения.

§ 1. Математическая модель

Для математического описания пространственного движения двухфазной среды применя-
ется эйлеров подход, основанный на модели взаимопроникающих и взаимодействующих кон-
тинуумов, который сводится к описанию условий разделенного движения фаз и определению
величин, описывающих межфазное взаимодействие. В литературе используются различные
математические модели для описания пузырькового течения. В [12] приведена модель для газо-
жидкостного потока, в которой учитывается разность давлений в жидкой и газовой фазах при
моделировании сил межфазного взаимодействия. В данной работе используется модель, пред-
ложенная в [13], где показано, что двухфазный пузырьковый поток можно рассматривать как
газожидкостную систему с одним давлением. Система уравнений Навье–Стокса, осредненная
по Рейнольдсу, для описания динамики газожидкостного потока имеет следующий вид [3,11,13]:

∂

∂t
(̺m αm) +

∂

∂xj
(αm ̺m Vmj) = 0, αl + αg = 1, m = l, g, i, j = 1, 2, 3, (1.1)

∂
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∂xj
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∂xi
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+
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∂xj
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(

∂Vmi
∂xj

+
∂Vmj
∂xi

)]

−
2

3

∂

∂xi

(

αm µeff , m
∂Vmn

∂xn
δij

)

.

(1.2)

В системе уравнений (1.1), (1.2) t — время, ̺l, ̺g — плотности сплошной и газовой фаз
соответственно, αl, αg — объемные концентрации несущей и дисперсной фазы, gi —сила тя-
жести, δij — дельта функция, Vmi — компоненты скорости m фазы, Mmi — силы межфазного
взаимодействия, P — давление, µeff,m — эффективная динамическая вязкость m фазы.

Для описания турбулентных характеристик газожидкостного потока применяется расши-
ренная двухпараметрическая модель турбулентности k− ε, определяемая через эффективную
вязкость µeff,m, состоящую из динамической вязкости несущей среды µlam, l , турбулентной вяз-
кости µt,l , вязкости µBI,l , определяющей дополнительную диссипацию за счет пульсационного
движения пузырьков [14]

µeff,l = µl + µt,l + µBI,l. (1.3)

Для вычисления µt,l применяется формула Колмогорова, а для µBI,l соотношение из [14]

µt, l =
Cµ ̺l k

2
l

εl
, µBI,l = Cµb ρl αl ds |Vgi − Vli| , µeff , g =

̺g
̺l
µeff, l, Cµb = 0.6. (1.4)
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Для определения кинетической энергии турбулентности k и скорости диссипации жидкой
фазы ε применяется двухпараметрическая модель турбулентности k − ε, модифицированная
для двухфазных сред

∂

∂t
(αl ̺l kl) +

∂

∂xi
(αl ̺l Vl i kl) =

∂

∂xj

(

αl
µeff, l
σl

∂kl
∂xj

)

+ αl(Gl − ̺l ε), (1.5)

∂

∂t
(αl ̺l εl) +

∂

∂xi
(αl ̺l Vl i εl) =

∂

∂xj

(

αl
µeff , l
σl

∂εl
∂xj

)

+ αl
εl
kl
(Cε1Gl − Cε2̺l εl), (1.6)

Gl =
1

2
µeff , m

[

∂Vmi
∂xj

+

(

∂Vmj
∂xi

)T
]2

. (1.7)

Значения постоянных в модели турбулентности приняты равными

Cµ = 0.09, Cǫ1 = 1.44, Cǫ2 = 1.92, σl = 1.0. (1.8)

Для полидисперсного потока вклад межфазного взаимодействия в эйлеровом приближении

складывается из силы сопротивления
−−→
MD
g , подъемной силы

−→
FLg , присоединенной силы

−−−→
MVM
g .

Mli = −Mgi = −
(

MD
g i + ML

g i + MVM
g i

)

. (1.9)

Эти силы рассчитываются по следующим формулам:

MD
g i =

3

4
αg ̺l

Cd
ds

|Vgi − Vli| (Vgi − Vli), ML
g i = CL αg ̺l(Vgi − Vli)× (∇× Vli), (1.10)

MVM
g i = CVM αg ̺l

(

∂Vli
∂t

−
∂Vgi
∂t

)

, CVM = 0.5.

Здесь CD — коэффициент сопротивления частицы:

CD =

{

24(1 + 0.15Re0.687)/Re, Re 6 1000,
0.44, Re > 1000,

(1.11)

где Re = 2̺l|Vgi − Vli|ds/µl — число Рейнольдса относительного движения фаз.
Коэффициент подъемной силы CL определяется как

CL =







min[0.288tanh(0.121Re); f(Eod)], Eod < 4,
f(Eod), 4 6 Eod 6 10,
−0.29, Eod > 10,

(1.12)

f(Eod) = 0.00105Eo3d − 0.0159Eo2d − 0.0204Eod + 0.474, Eod = g(̺l − ̺g)d
2
s/σ,

где ds — средний диаметр пузырьков, σ — коэффициент поверхностного натяжения.

Для описания полидисперсности двухфазных потоков записываются уравнения для расчета
распределения пузырьков по размерам вследствие фазовых переходов, слияния, разрушения
и других процессов с учетом турбулентности. В данной работе принимаются во внимание толь-
ко процессы коалесценции и дробления, которые являются основными механизмами, приводя-
щими к полидисперсному распределению пузырьков по размерам в адиабатических потоках.
Предполагается, что пузырьки разного размера движутся с одинаковой скоростью и при этом
сохраняют сферическую форму. Эволюция спектра капель описывается кинетическим урав-
нением для удельной концентрации пузырьков n(v, t). Для расчета полидисперсности пузырь-
ков применяется метод эйлеровых фракций, основанный на разбиении всего спектра частиц
на отдельные дискретные классы с фиксированными размерами vi (i = 1,Mf ), Mf — число
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фракций. Количество частиц в каждом классе, объем которых находится в пределах меж-
ду vi и vi+1, определяется через Ni =

∫ vi+1

vi
n(v, t)dv. Введем функцию fi, определяемую как

доля концентрации пузырьков i-го размера от общего числа пузырьков, для которой выпол-
няются соотношения fi = αi/αg, αgfi = Nivi. Запишем уравнение для эволюции функции fi
в виде

∂

∂t
(αgfi) +

∂

∂xj
(αgVgjfi) = Bi

a −Di
a +Bi

b −Di
b, i = 1,Mf , (1.13)

Bi
a =

∫ vi+1

vi

Badv, D
i
a =

∫ vi+1

vi

Dadv, B
i
b =

∫ vi+1

vi

Bbdv, D
i
b =

∫ vi+1

vi

Dbdv.

Слагаемое Ba определяет прирост концентрации пузырьков за счет слияния частиц с суммар-
ным объемом v, а Da — убыль за счет слияния частиц v с остальными. Изменение концентрации
за счет процессов дробления описывают следующие два слагаемых: Ba определяет прирост
за счет дробления частиц большего объема, Da — убывание в результате дробления частиц
с объемом v. Для завершения постановки задачи требуется задание начального распределения
частиц на входе. В данной работе для определения функций Ba, Bb, Da, Db используются эм-
пирические выражения, полученные в [15, 16]. Для замыкания системы уравнений (1.1)–(1.5)
требуется найти силы межфазного взаимодействия, определяемые соотношениями (1.9)–(1.10).
Неизвестный параметр ds, выражающий средний объемно-поверхностный диаметр пузырьков
в объеме vi, определяется через fi

ds =

Mf
∑

i=1

fi/





Mf
∑

i=1

fi/di



 . (1.14)

Движение газожидкостного потока описывается системой уравнений сохранения для несущей
и газовой фаз (1.1), (1.2), дополненной модифицированной двухпараметрической моделью
турбулентности для двухфазной среды (1.5)–(1.7). Силы межфазного взаимодействия (1.9)–
(1.12), действующие на элементарный объем среды, определяются через гидродинамические
характеристики потока, объемное газосодержание αg и средний диаметр пузырьков ds. Зная
характеристики потока в текущий момент времени, решаем систему уравнений (1.13), нахо-
дим распределение fi для каждой группы пузырьков, что позволяет определить ds в каждом
элементарном конечном объеме сетки. Распределение fi дает дополнительную информацию
о распределении частиц по размерам в объеме потока двухфазной среды. В рамках данного
подхода движение полидисперсного двухфазного газожидкостного потока описывается замкну-
той системой уравнений (1.1)–(1.7), (1.9)–(1.14). Расчитанные в данной работе потери давления
на трение сравниваются с известными расчетными соотношениями, полученными в результа-
те обработки большого числа экспериментальных данных для различных режимов течения
двухфазного потока. Для расчета потери давления на трение в двухфазном потоке ∆P TPF раз-
личаются два типа моделей: гомогенные и модели с разделением движения фаз [2,17]. Потери
давления на трение определяются через значения градиента давления двухфазного потока
(dp/dz)TPF . Для гомогенной модели двухфазная среда рассматривается в виде смеси с перемен-
ной плотностью ̺TP , вязкостью µTP . Градиент давления вычисляется по аналогичной формуле
для однофазной жидкости в виде

(dp/dz)TPF =
G2
TP

2D̺TP
fTP , (1.15)

где GTP = ̺l〈Jl〉 + ̺g〈Jg〉 — полный расход смеси, а для плотности ̺TP и вязкости смеcи µTP
применяются соотношения

̺TP =

(

x

̺g
+

1− x

̺l

)

−1

, µTP = xµg + (1− x)µl. (1.16)
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В (1.15), (1.16) x — массовое содержание газовой фазы x = ̺g〈Jg〉/GTP . Для определения
коэффициента трения fTP применяется соотношение, аналогичное для однофазного потока
в виде

fTP =

{

16/ReTP , ReTP 6 2000,

0.079 × Re−0.25
TP , ReTP > 2000,

ReTP =
GTPD

µTP
. (1.17)

Для сравнения потери давления рассчитываются из широко используемого эмпирическо-
го соотношения, полученного в работе [17], где авторы исходят из известной формулы для
перепада давления при течении однородной смеси. Эту формулу применяют для течения жид-
кого компонента и газового компонента при градиентах давления, равных градиенту давления
в смеси, с введением корректирующего множителя φlo. Множитель φlo — параметр двухфазно-
сти, обозначающий отношение градиента давления, обусловленного трением, для двухфазного
потока, к такому же градиенту давления для соответствующего однофазного потока

(dp/dz)TPF = φ2lo (dp/dz)
lo
F , (dp/dz)loF =

G2
TP

2D ̺l
flo. (1.18)

Здесь flo — коэффициент трения для несущей фазы, вычисляемый аналогично (1.17) для числа
Рейнольдса Relo = GTPD/µl, D — гидравлический диаметр трубы. Параметр φlo вычисляется
согласно выражения

φ2lO = E +
3.24F χ

Fr0.045TP We0.035TP

. (1.19)

В соотношении (1.19) параметры E, F, χ, числа Фруда FrTP , Вебера WeTP для двухфазного
потока вычисляются как

E = (1− x)2 + x2
̺lfgO
̺gflO

, F rTP =
G2
TP

g D ̺2TP
, WeTP =

G2
TP D

σ ̺TP
, (1.20)

F = x0.78(1− x)0.224, χ =

(

̺g
̺l

)

−0.91 (

µg
µl

)0.19 (1− µg
µl

)0.7

.

В выражениях (1.20) fgO — коэффициент трения для газовой фазы, вычисляемый аналогич-
но (1.17).

§ 2. Вычислительный алгоритм

Для численного решения систем уравнений используется метод конечных объемов с исполь-
зованием библиотеки OpenFOAM, предоставляющей пользователю инструменты для аппрок-
симации дифференциальных операторов на структурированных и неструктурированных сет-
ках [18]. При помощи метода Гаусса интегралы по контрольному объему сводятся к поверх-
ностным, а значение искомой функции на поверхности ячейки получается путем интерполяции
ее значений в центроидах соседних ячеек. Для конвективных слагаемых дифференциальных
уравнений применяется процедура QUICK. Для диффузионных слагаемых при дискретизации
оператора Лапласа необходимо вычислять нормальные градиенты скорости на поверхности
ячеек с учетом скоростей в центрах соседних ячеек по симметричной схеме второго поряд-
ка. Аппроксимация диффузионных слагаемых имеет второй порядок точности для равномер-
ных участков сеток, на неравномерных – первый. Для дискретизации производной по времени
использовалась неявная схема Эйлера первого порядка точности. Коррекции поля давления
осуществляются по конечно-объемной согласованной процедуре SIMPLEC. В ходе реализации
метода конечных объемов задача сводится к решению систем линейных алгебраических урав-
нений. Решение системы выполняется методом сопряженных градиентов с предобуславлива-
нием. Расчетная область представляет собой канал с входной и выходной частями и твердыми
стенками. Во входном сечении S1 задаются следующие условия:

S1 : V
l
3 = V l

0 , V
g
3 = V g

0 , V
l
1 = V l

2 = V g
1 = V g

2 = 0, p = p0, αg = α0, kl = k0l , εl = ε0l , (2.1)
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Mf = 6, f3 = 1, d3 = 0.0025, fi = 0 (i = 1, . . . , 6, i 6= 3), dmin1 = 0.001, dmax6 = 0.012,

на выходной границе

S2 : ∂Vi/∂x3 = ∂fi/∂x3 = ∂p/∂x3 = ∂kl/∂x3 = ∂εl/∂x3 = 0. (2.2)

На твердой стенке S3 принимаются условия прилипания и граничные условия для турбулент-
ных переменных в виде

V l
ψ = V l

ψ = V l
τ = V l

τ = 0, fi = 0, kl = 0, εl = µt(∂
2Vi/∂ψ

2) = 0, (2.3)

где (ψ, τ) — компоненты единичного вектора нормали к поверхности. Условия на границе сим-
метрии имеют вид S4: V

l
ψ = V g

ψ = 0.

§ 3. Результаты вычислительного эксперимента

Проверка представленной модели была проведена путем сравнения результатов расчетов
с экспериментальными данными. Был выбран эксперимент, проведенный в работе [19], в кото-
ром изучалось полидисперсное пузырьковое течение в вертикальной трубе. Эксперимент прово-
дился с водовоздушной смесью при атмосферном давлении и постоянной комнатной температу-
ре. В таблице представлены основные параметры для выбранного эксперимента, где 〈Jl〉, 〈Jg〉 —
приведенные скорости жидкости и газа соответственно. На входе подается монодисперсный пу-
зырьковый поток (ds =2.5 мм). С учетом приведенных значений сред вычислялись начальные
значения скорости текущей среды. Двухфазное течение в вертикальной трубе предполагается
осесимметричным, поэтому для численного моделирования выбирается расчетная область, со-
стоящая из кругового сектора с радиусом r0 = D/2 = 2.54× 10−3 м, длиной H = 3.06м и углом
раствора 5◦.

Таблица 1. Характеристика экспериментов [19]

〈Jl〉 м/c 〈Jg〉 м/c αg d мм D мм

L1 2.01 0.103 0.056 2.5 50.8

L2 2.01 0.471 0.183 2.5 50.8

Проведены численные расчеты на сетках конечных объемов, состоящих из Me = 32600,
84200, 168600 узлов. В сечении плоскостью ox1x2 число разбиений по координатам вдоль оси
трубы и по длине для различных сеток составляет L1 = 20×200, L2 = 40×400, L3 = 60×600.
Численное решение на сетке L2 отличается от L3 менее чем на 2% , поэтому все приведенные
численные результаты выполнены с помощью сетки конечных объемов с разбиением L2. За-
даются следующие параметры компонентов двухфазной среды вода–воздух: ρl = 998.2 кг/м3,
ρg = 0.2кг/м3, µl = 1.1 × 10−3 Па·с, µg = 1.7 × 10−5 Па·с. Распределение частиц по размерам
представлено в виде шести групп пузырьков (Mf = 6) с минимальным диаметром dmin1 = 10−3 м
и максимальным dmax6 = 1.2 × 10−2 м. На рис. 1 показаны картины течения газожидкостного
потока при 〈Jf 〉 = 2.01м/c, 〈Jg〉 = 0.471м/c в виде изолиний осевой скорости несущей фазы V l

3 ,
объемного газосодержания αg, среднего диаметра пузырьков ds в сечении плоскостью Ox1x2.
Видно что, на входном участке наблюдается треугольная область перестройки поля скоро-
стей с однородного на входе к неравномерному вдоль сечения трубы по мере продвижения
вверх по потоку. Наблюдается увеличение скорости пузырьков в центральной части трубы и
замедление скоростей пузырьков, находящихся ближе к стенкам. Две зоны равномерного рас-
пределения скорости разделяет полоса, характеризующаяся наиболее резким изменением как
направления, так и величины скорости. Наиболее выражено проявляется наличие данной зо-
ны в распределении объемного газосодержания во входной части трубы, что иллюстрирует
рис. 1, б. Отчетливо видна зона с равномерным распределением объемного газосодержания,
что является следствием потока пузырьков одинакового диаметра во входной части трубы.
Поскольку на входе в эксперименте [19] подаются пузырьки постоянного размера с диамет-
ром ds = 2.5мм, то отчетливо наблюдается сужающаяся по ширине трубы зона с равномерным
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распределением αg. В работе рассчитаны два режима течения смеси воды и пузырьков воз-
духа, характеризующиеся увеличением доли пузырьков на входе с αg = 0.056 (режим L1)
до 0.183 (L2). На рис. 2, 4 представлены расчетные (кривые) и экспериментальные данные
(помечены символами) по распределению характеристик несущего и полидисперсного потока
в развитом турбулентном течении в сечении x3/D = 53.6 вдоль радиуса трубы (r — расстояние
от оси трубы). Режим течения L1 можно характеризовать как режим течения с максимальной
концентрацией пузырьков вблизи стенки, когда основная масса пузырьков находится в присте-
ночной области. Об этом свидетельствует рис. 2, б (кривая — 1), где показано представлены
профили объемной концентрации пузырьков (газосодержания) в выбранном сечении. При уве-
личении доли пузырьков и их начальной скорости на входе (режим L2) образуется новый тип
течения газожидкостной смеси, когда уже бо́льшая часть пузырьков сосредоточена в центре
трубы, что иллюстрируют рис. 1, б и рис. 2, б (кривая — 2). Рассматриваемые два режима охва-
тывают наиболее характерные особенности гидродинамики пузырьковых режимов. Безусловно
переход между двумя этими режимами происходит не сразу, а имеются переходные пузырько-
вые режимы, когда часть пузырьков находится в приосевой области течения, а другая часть
пузырьков находится вблизи стенки. Различие режимов пузырьковых течений объясняются,
главным образом, изменением действия подъемной силы в поперечном направлении, что и при-
водит к различному характеру распределения пузырьков по сечению трубы в зависимости от
их размера.

PSfrag replacements
а)

1.69

2.08 2.24
2.372.50

PSfrag replacements б)

0.05

0.11

0.20

0.36

0.38

0.45

PSfrag replacements
в)

2.8

3.0 3.5 4.4 5.1

Рис. 1. Картина течения газожидкостного потока (L2) в виде изолиний: (а) осевой скорости V l
3 (м/c);

(б) объемного газосодержания αg; (в) среднего диаметра пузырьков ds (мм)

На рис. 2, а приведены сравнительные данные осредненного профиля осевой составляющей
скорости несущей фазы V l

3 газожидкостного потока для 〈Jl〉 = 2.01м/с, 〈Jg〉 = 0.103, 0.471м/c.
Введение небольшой концентрации пузырьков (αg = 0.056) приводит к тому, что профиль
скорости жидкой фазы становится практически плоским в ядре потока (рис. 2, а, кривая 1 ).
Влияние пузырьков проявляется в том, что вблизи стенки происходит увеличение градиента
скорости. Повышение скорости и концентрации пузырьков (αg = 0.183) приводит к уменьше-
нию влияния дисперсной фазы на профиль скорости. Градиенты профиля скорости в присте-
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ночной области уменьшаются, а сам профиль становится менее заполненным. При небольших
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Рис. 2. Сравнение расчетных результатов (линии 1, 2) и экспериментальных данных L1, L2 [19] (символы)
для: (а) V l

3 м/c; (б) αg

скоростях течения смеси наблюдаются пиковая концентрация пузырьков в пристеночной об-
ласти и равномерное пологое распределение концентрации пузырьков в ядре потока при раз-
личных концентрациях газа (рис. 2, б). Аналогичные результаты в эпюре распределения αg
вдоль радиуса трубы подтверждаются экспериментальными данными многих исследователей.
Так, седлообразные профили газосодержания вдоль сечения трубы обнаружены эксперимен-
тально при течении восходящего газожидкостного потока в [4, 6, 7]. В этих работах пиковое
распределение объемного газосодержания в пристеночной области и равномерное в ядре по-
тока (называемого «скин-эффектом») получено при течении пузырьковой смеси в трубе при
Rel = 6.0 × 103 − 6.0 × 104. Отличие степени воздействия межфазных сил на пузырьки раз-
личного размера приводит к тому, что пузырьки с диаметром меньше исходного смещаются
в пристеночную область. Отметим, что рассматриваемый режим течения можно характери-
зовать как поток, в котором основная масса пузырьков движется в пристеночной области.
На рис. 3 в сечении x3/D = 53.6 показано распределение частиц по размерам в виде доли
частиц Ni соответствующего диаметра di от общего числа пузырьков в области потока Ns. Пе-
реход от режима L1 (рис. 3, а) к режиму L2 (рис. 3, б) приводит к увеличению Ns = 0.98× 106

до 1.82 × 106. Увеличение скорости потока ведет к более интенсивному вовлечению пузырь-
ков в турбулентные пульсационные движения, которые сопровождаются процессами слияния
пузырьков.

На рис. 4, а показано распределение среднего объемно-поверхностного диаметра пузырь-
ков ds вдоль радиуса трубы для двух режимов. При малых скоростях течения жидкости (кри-
вая 1 ) наблюдается равномерное распределение среднего диаметра пузырьков по сечению кана-
ла. В этом случае в единице объема находится небольшое число пузырьков, и их влияние мало,
также интенсивность процессов коалесценции и дробления при этом незначительна, заметно
некоторое равновесное состояние. При этом число пузырьков, образующихся в результате сли-
яния, примерно равно количеству частиц, которые распались на более мелкие в результате
столкновения с другими частицами. Увеличение скорости и концентрации газовой фазы при-
водит к росту ds до 4 мм, что свидетельствует о преобладании интенсивности процессов коа-
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лесценции пузырьков над их скоростью распада. При дальнейшем увеличении концентрации
газа равновесие между процессами дробления и коалесценции сдвигается в сторону образо-
вания более крупных пузырьков вследствие возрастающей роли коалесценции. Это приводит
к концентрации образующихся относительно крупных пузырьков под действием подъемной си-
лы в приосевой зоне потока. На рис. 4, б представлены результаты расчета потери давления
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Рис. 3. Распределение частиц по размерам Ni/Ns для: (а) L1; (б) L2
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Рис. 4. Сравнение расчетных (линии 1, 2 ) и экспериментальных данных L1, L2 [19] (символы) для:
(а) среднего диаметра пузырьков ds; (б) результатов ∆P TP

F /∆PF для 1 — расчет, 2 — [17], 3 — [2]

на трение в двухфазном потоке ∆P TPF по отношению к потерям давления ∆PF в однофаз-
ном потоке при идентичных условиях. Здесь расчеты данной работы помечены линией 1, по
формуле (1.18) — 2, (1.15) — 3. Результаты расчетов потерь давления по гомогенной модели
(рис. 4, б, линия 3) дают заниженные результаты, а расчеты по соотношениям [17] (рис. 4, б,
линия 2) близки с результатами данной работы. Увеличение трения для двухфазного потока
по сравнению с однофазным подтверждаются в экспериментах [4–6]. Это объясняется возрас-
танием градиента скорости жидкости в пристенной зоне (рис. 2, а) за счет более пологой фор-
мы в центральной части для двухфазного, по сравнению с однофазным. Увеличение расхода
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газовой фазы приводит к росту гидравлического сопротивления трения, однако, как отмече-
но в работах [4–6], с увеличением общего расхода смеси относительное давление ∆P TPF /∆PF
уменьшается. Добавление газовой фазы в турбулентный поток приводит к возрастанию пере-
пада давлений на трение. Это влияние возрастает с увеличением объемного газосодержания.
Увеличение скорости двухфазного потока приводит к уменьшению относительного давления на
трение за счет более сильного роста трения в однофазном потоке по сравнению с пузырьковым
потоком. Результаты расчетов удовлетворительно согласуются с зависимостями из работы [17].

§ 4. Выводы

Представлена эйлерова двухжидкостная модель для описания процесса переноса полидис-
персных пузырьков в турбулентных газожидкостных потоках при значительных газосодер-
жаниях газовой фазы. Для моделирования турбулентного потока жидкой фазы используется
модифицированная двухпараметрическая модель турбулентности k–ε. Учет распределения пу-
зырьков по размерам в газожидкостном потоке реализуется на основе разбиения всей системы
частиц на отдельные группы (фракции) с фиксированными диаметрами, для каждой из ко-
торых записывается уравнение сохранения частиц с учетом процессов коалесценции и дроб-
ления пузырьков. Модель удовлетворительно описывает локальные распределения пузырьков
по сечению канала. Наблюдается неплохое согласие между результатами расчетов и измерений
профилей скорости и локального газосодержания по сечению трубы. Увеличение объемного
газосодержания в газожидкостном приводит к возрастанию трения на стенке по сравнению
с однофазным течением. Это влияние возрастает с увеличением объемного расходного газосо-
держания дисперсной фазы. Увеличение скорости двухфазного потока приводит к снижению
трения на стенке за счет более сильного роста трения в однофазном потоке по сравнению
с многофазным. Результаты расчетов потери давления на трение в двухфазном потоке удовле-
творительно согласуются с зависимостью из работы [17] и хуже с соотношением, полученным
по гомогенной модели [2]. Cоотношение для вычисления градиента давления из работы [17]
учитывает характеристики потока, зависящие не только от числа Рейнольдса, но и от чисел
Фруда и Вебера. На основе сопоставления результатов численной модели с эксперименталь-
ными данными при течении пузырькового восходящего потока в вертикальной трубе показана
применимость предложенной модели для численного моделирования газожидкостных потоков
с высокими значениями газосодержания дисперсной фазы.
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