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摘　 要： 为研究水平管内相变汽液两相流动流型变化，使用 ＶＯＦ 模型和 ＲＳＭ 湍流模型对其进行了数值模拟，分析了水

平管内对流换热、压降及流型的变化．模拟结果表明：ＶＯＦ 模型和 ＲＳＭ 湍流模型可用于模拟两相流流型中的泡状流、分
层流、波状流、弹状流以及环状流；模拟结果与 Ｍａｎｄｈａｎｅ 流型图基本吻合；对流换热系数及压降与已有关联式吻合较好．
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　 　 气液两相流动是指在同一流动体系中，同时

存在气液两相共同流动的流动现象．它是最为常

见的多相流动现象之一．流型是指流体介质在共

同流动时相的分布状况，它直接关系到流体的压

降损失机理以及传质传热特性．气液两相流根据

物质组分的不同，可分为单组分气液两相流，如水

蒸气－水两相流（又称汽液两相流）和双组分气液

两相流，如空气－水两相流等［１］，根据流动环境的

不同，可分为管内两相流和管外两相流． 目前，管
内气液两相流的研究主要采用实验和数值模拟，

而对有相变过程的管内汽液两相流则主要偏重于

实验研究．王维城等［２］、陈剑波等［３］、邢玉雷等［４］、
Ｃａｖａｌｌｉｎｉ 等［５］和 Ｙａｎ 等［６］分别对管内沸腾和蒸汽

凝结换热进行了实验研究，结果表明：换热系数与

流动状态密切相关，不同流态的换热机理不同．
Ｙａｎｇ 等［７］、Ｗｕ 等［８］分别采用 ＶＯＦ 模型及 Ｒｅａｌｉｚｅ
ｋ － ε 湍流模型和欧拉两流体对水平蛇形管内的

沸腾汽液两相流进行了数值模拟研究． 结果表

明：流道内温度分布取决于相分布，高温总是出现

在蒸汽区；同时重力及弯曲处离心力对管内流型

的分布影响较大，从而影响了温度场的分布，与实

验吻合较好． 韩晓霞等［９］、 陈高飞等［１０］、 Ｐａｒｋ
等［１１］和王树立等［１２］ 分别对水平管内沸腾换热和

气液两相螺旋流的压降规律进行了实验研究． 结

果表明：流型是影响摩擦压降规律的主要因素，同
时两相摩擦压降随质量流量、质量含气率的增大



而增大；Ｙａｎｇ［７］、Ｗｕ［８］ 等的数值模拟研究则表

明：气液分界面、流量及重力是影响压降分布的主

要因素．在对水平管内流型研究方面，吴业正［１３］

等提出了用温度波动规律判别水平管内蒸发时流

型的新方法． ｄｅ Ｓａｍｐａｉｏ［１４］ 等对水平管内分层气

液两相流进行了数值模拟研究． 结果表明 ｋ － ω
模型可以用来模拟分层气液两相流． Ｔｓｕｊｉ［１５］、
ＩｓｓａＩ［１６］等分别采用朗格朗日方法和欧拉法两流

体模型对水平管内的段塞气液两相流的形成和发

展进行了数值模拟研究． 结果表明：段塞流是在

分层 流 的 基 础 上 液 体 向 上 波 动 形 成 的． Ｄｅ
Ｓｃｈｅｐｐｅｒ［１７］等采用 ＶＯＦ 模型及标准 ｋ － ε 湍流模

型对水平换热管中烃的蒸发裂化过程进行了数值

模拟，得到了分层流和环状流． 张金红［１８］ 和宫莎

莎［１９］等则分别对水平管内气液两相流流型进行

了实验和数值模拟研究，结果表明： 水平管内流

型与 Ｍａｎｄｈａｎｅ 流型图吻合较好．但是到目前为

止，数值模拟对水平管内汽液两相流压降、换热和

流型同时进行研究的报道相对较少，尚未建立起

较为完善的带换热过程的水平管内汽液两相流流

型及流动与换热特性的数值模拟方法．
本文基于 Ｆｌｕｅｎｔ 软件提出了一种可以广泛应

用于不同干度、不同流量、不同流型的带相变过程

的水平管内汽液两相流流型及流动与换热特性的

数值模拟研究方法，模拟了水平管内水－水蒸气

冷凝两相流动，分析了其流型和流动与换热特性，
并通过模拟结果与已有关联式和流型图的对比验

证了其准确性．

１　 水平管内典型流型

近年来，有学者提出了从多相流中流动介质的

连续性出发进行流型的划分，即将介质的形态分为

连续的、间歇的和弥散的．水平管内的气液两相流流

型划分方法如图 １ 所示，流型示意图如图 ２［２０－２１］ ．

层状流（气液两相连续）
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图１　 按介质的连续性进行划分的水平管内气液两相流流型［２０］
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１—泡状流；２ —弹状流；３ —分层流；４ —波状流； ５ —塞状流；
６ —环状流；７ —雾状流

图 ２　 水平管中的气液两相流的不同流型［２１］

　 　 １）泡状流． 水平管内的泡状流由于重力影

响，小气泡大部分位于管上部．
２）塞状流． 当气流量增加时，小气泡合并成

气塞，形成柱塞状流动结构，柱塞状倾向于沿管子

上部流动．
３）分层流． 当气液两相流量均很小时，会发

生分层流动，气相在上，液相在下，气液分界面平

滑，两相分开流动．
４）波状流． 当气相流量较大时，气液两相分

界面上会出现波动，形成波状流动结构．
５）弹状流． 当液流量增大时，气液两相流的

流动结构可以从波状流转变为弹状流，此时气液

界面由于剧烈波动而在某些部位直接和管子上部

接触，将位于管子上部的气相分隔为气弹形成弹

状流动．
６）环状流． 在水平流动时，气液两相流的环状

结构出现于气相流量较高的工况，管壁上有液膜，
管子中心部分为带液的气核，但由于水平流动时重

力的影响作用，下部管壁的液膜要比上部管壁厚．
７）雾状流． 在环状流的基础上，当气流速度

继续增大时，液膜将被气流吹干，液相以液滴的形

式被气流夹带往前流动．
　 　 流型图是用于流型识别及流型转换判断的重

要 手 段 之 一． Ｍａｎｄｈａｎｅ 提 出 了 水 平 管 流 型

图［２２－２３］，如图 ３ 所示．图中 ｖｌ 和 ｖｇ 分别表示液体

折算速度和气体折算速度．
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图 ３　 Ｍａｎｄｈａｎｅ 提出的水平管流型图
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２　 计算模型与数值模拟方法

２􀆰 １　 计算模型

本文主要研究水平圆管内水和水蒸气冷凝两

相流．选取内径为 １２ ｍｍ，长为 ４ ｍ 的水平直圆管

进行数值模拟．
２􀆰 ２　 控制方程

连续性方程：

∂ρ ／ ∂ｔ ＋ ∇·（ρ ｖ➝） ＝ ０ ．

　 　 两相流模型选用 ＶＯＦ 模型，其控制方程为容

积比率方程：

∂αｑ ／ ∂ｔ ＋ ｖ➝·∇αｑ ＝ Ｓαｑ ／ ρｑ ．

式中 Ｓαｑ 为质量源项，由用户自定义函数 ＵＤＦ 给出．
容积比率方程不是为主相求解的，主相容积

比率的计算基于如下的约束：

∑
ｎ

ｑ ＝ １
αｑ ＝ １ ．

　 　 动量方程：
∂
∂ｔ
（ρ ｖ➝） ＋∇·（ρ ｖ➝ ｖ➝）＝ －∇ｐ ＋∇·［μ（∇ ｖ➝ ＋

　 　 　 　 Ｌ∇ ｖ➝Ｔ）］ ＋ ρ ｇ➝ ＋ Ｆ➝．
式中 Ｆ➝ 为体积力．

能量方程：

　 ∂
∂ｔ

（ρＥ） ＋ ∇（ ｖ➝（ρＥ ＋ ｐ）） ＝∇·（ｋｅｆｆ∇Ｔ） ＋ Ｓｈ ．

式中： ｋｅｆｆ 为有效热传导系数，Ｓｈ 为能量源项， 通

过用户自定义函数 ＵＤＦ 给出．
湍流模型采用雷诺应力（ＲＳＭ）湍流模型，其

控制方程为

∂
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Ｆｉｊ
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式中： Ｃ ｉｊ 为湍流动能对流项，ＤＴ，ｉｊ 为湍流动能梯

度扩散项，ＤＬ，ｉｊ 为湍流动能分子扩散项，Ｐ ｉｊ 为湍流

动能应力生成项，Ｇ ｉｊ 为湍流动能浮力生成项，Φｉｊ

为湍流动能压力应变项，εｉｊ 为湍流动能耗散项，
Ｆ ｉｊ 为湍流动能旋转生成项，Ｓｕｓｅｒ 为湍流动能用户

自定义项．
２􀆰 ３　 数值求解

采用结构化网格对计算区域进行划分，同时在

边壁处进行加密．启动能量方程，两相流计算选用

ＶＯＦ 模型，湍流模型选取 ＲＳＭ 湍流模型进行计算，
采用标准壁面函数处理近壁区域流动．入口采用质量

流量入口边界条件，出口采用自由出流．压力参考点

设置在入口处．壁面采用定热流无滑移壁面边界条件．
数值离散格式及计算方法简述如下：压力采

用 ＰＲＥＳＴＯ！ 格式；动量方程、雷诺应力方程、能
量方程均采用二阶迎风格式，容积比方程采用

Ｇｅｏ⁃Ｒｅｃｏｎｓｔｒｕｃｔ 格式；采用 ＰＩＳＯ 算法对代数方程

进行离散求解．根据数值模拟工况，由 Ｒｅｆｐｒｏｐ 软

件获取物性参数．

３　 网格无关性验证

首先进行网格无关性验证． 分别选取 ２０ 万、
２５ 万、４０ 万和５０ 万总网格数来数值计算同一流动工

况，水和水蒸气管内流动，进口压力和温度为 ５ ＭＰａ
和 ５３７􀆰 ０９ Ｋ，进口质量流率为 ６０ ｋｇ ／ （ｍ２·ｓ），干度

为 ０􀆰 ４．网格尺寸及模拟结果如表 １ 所示．
　 　 从表 １ 可知：沿线拉伸尺寸相同时，面网格尺

寸对模拟结果影响较大；面网格尺寸相同时，沿线

拉伸尺寸对模拟结果影响不大；模拟值与关联式

的结果比较可知，当面网格尺寸为 １ ｍｍ 时，二者

吻合更好，故选用网格系统 １ 和 ２ 均可；由于一般

情况下网格要求沿线拉伸尺寸与面网格尺寸之比

应＜５ ∶ １，所以最终选用网格系统 １ 进行数值模拟．

表 １　 网格无关性验证试验表

标示
面网格尺寸

ｍｍ
沿线拉伸尺寸

ｍｍ
总网格数

１０４

摩擦压降梯度 ／ （Ｐａ·ｍ－１）

模拟值 杜克勒 １ 法

相对偏差

％
对流换热系数 ／ （Ｗ·ｍ－２·Ｋ－１）

模拟值 Ａｋｅｒｓ
相对偏差

％

１ １ ４ ５０ ７６􀆰 ０ ７７􀆰 ６ ２􀆰 １６ １ ３７９ １ ０８１ ２７􀆰 ５７
２ １ ８ ２５ ７９􀆰 ４ ７７􀆰 ６ ２􀆰 ３２ １ ３６２ １ ０８１ ２５􀆰 ９９
３ ２ ２ ４０ ７０􀆰 ６ ７７􀆰 ６ ９􀆰 ０２ １ ７３６ １ ０８１ ６０􀆰 ５９
４ ２ ４ ２０ ６９􀆰 ２ ７７􀆰 ６ １０􀆰 ８２ １ ７４７ １ ０８１ ６１􀆰 ６１

·９５·第 ８ 期 李书磊， 等： 水平管内汽液两相流流型及换热特性数值模拟



４　 对流换热与压降结果分析

将所有模拟工况在Ｍａｎｄｈａｎｅ 流型图标出，如
图 ４ 所示．图中 ｍ 表质量流率．
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1.0

0.10

0.01
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气泡流
气团流

冲击流

波浪流
环状流
弥散流

分散气泡流

图 ４　 模拟工况点在 Ｍａｎｄｈａｎｅ 流型图中的分布

　 　 将摩擦压降梯度模拟结果与杜克勒 １ 法压降

关联式［２４－２５］及 Ｂａｋｅｒ 环状流压降关联式进行对

比分析；换热系数模拟结果与 Ｃｏｌｌｉｅｒ［２６］，Ａｋｅｒｓ［２７］

和 Ｂｏｙｋｏ⁃Ｋｒｕｚｈｉｌｉｎ［２８］所提出的对流换热关联式进

行对比分析．下面将给出压降和换热关联式及其

使用条件．
杜克勒 １ 法压降关联式［２４－２５］如下：

－ ｄｐ
ｄｌ

＝
０􀆰 ００５ ６ ＋ ０􀆰 ５ ／ （Ｒｅｍ） ０􀆰 ３２

ｄ
ｖ２ｍ
２
ρ，

Ｒｅｍ ＝ ｄｖｍρｍ ／ （ｘμｇ ＋ （１ － ｘ）μｌ），
该压降关联式是基于均相流假设得到的．
式中： ρ、ｖ 和 μ 分别表示密度、速度和黏度，Ｒｅ 为

雷诺数，ｄ 为管径，ｘ 为干度，下标 ｌ、ｇ 和 ｍ 分别代

表液相、气相和混合相．
Ｂａｋｅｒ 环状流压降关联式如下：

Δｐ ＝ φ２
ｇ（Δｐ ／ Ｌ） ｇＬ ＝ φ２

ｇ Δｐｇ，
φ２

ｇ ＝ （４􀆰 ８ － １２􀆰 ３ｄ） ２（ΔｐＬ ／ Δｐｇ） ０􀆰 ３４３－０􀆰 ８２６ｄ ．
该关联式仅适用于环状流．
式中 φ２

ｇ、Δｐｇ 和 Δｐｌ 分别表示分气相折算系数、分
气相摩阻梯度和分液相摩阻梯度．

Ａｋｅｒｓ 对流换热关联式［２６］如下：

Ｎｕ ＝
０􀆰 ０２６ ５Ｒｅ０􀆰 ８Ｐｒ０􀆰 ３３，　 Ｒｅ ＞ ５ × １０４；
５􀆰 ０３Ｒｅ０􀆰 ３３Ｐｒ０􀆰 ３３，　 　 Ｒｅ ＜ ５ × １０４ ．{

该对流换热关联式的系数根据对丙烷和 Ｒ１２ 在

１５􀆰 ８ ｍｍ 水平管内冷凝的实验测量确定．丙烷的测

量数据如下：质量流量：１􀆰 ６２～１７５􀆰 ００ ｋｇ ／ （ｍ２·ｓ），
压力为 ２􀆰 ２４～４􀆰 ２１ ＭＰａ．

Ｃｏｌｌｉｅｒ 对流换热关联式［２７］如下：

αｍ ＝ ０􀆰 １７５
λ ｌ

ｄ
ρｌ

ρｇ

æ

è
ç

ö

ø
÷

０􀆰 ２８ ｄＭｘ
μｌ

æ

è
ç

ö

ø
÷

０􀆰 ７ ｃｐｌμｌ

λ ｌ

æ

è
ç

ö

ø
÷

０􀆰 ４

．

该对流换热关联式的系数是通过蒸汽在垂直管向

上流动的实验中得到的，实验测量数据如下：直径

为 ９􀆰 ５２－１５􀆰 ８８ ｍｍ，最高压力为 ５５０ ｋＰａ，含气率

为 ０ ～ ０􀆰 ６５９ ｋｇ ／ ｋｇ， 质 量 流 率 为 １３４ ～
１ ０７７ ｋｇ ／ （ｍ２·ｓ）．
式中： λ、ｃｐ 和 α 分别表示导热系数、比热容和对

流换热系数， Ｍ 表示质量流率．
Ｂｏｙｋｏ⁃Ｋｒｕｚｈｉｌｉｎ 对流换热关联式［２８］如下：

αｌ ＝
０􀆰 ０２１Ｒｅ０􀆰 ８ｌ Ｐｒ０􀆰 ４３ｌ （Ｐｒ ／ Ｐｒｗ） ０􀆰 ２５λ ｌ

ｄ
，

α ＝ αｌ １ ＋ ｘ（ρｌ － ρｇ） ／ ρｇ[ ] ０􀆰 ５ ．
该对流换热关联式是基于环状流推导得到的，与
蒸汽－水部分冷凝实验的测量结果进行比对，实
验管材为钢管和铜管，管径为 ８􀆰 ０ ｍｍ，压力为

０􀆰 ７～２２．０ ＭＰａ．式中下标 ｗ 代表壁面．
４􀆰 １　 模拟摩擦压降梯度与关联式的比较

图 ５ 给出了不同质量流量不同干度下摩擦压

降梯度与杜克勒 １ 法及 Ｂａｋｅｒ 环状流压降关联式

的对比结果．
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图 ５　 不同流量、干度下模拟与杜克勒 １ 法及 Ｂａｋｅｒ 环状

流摩擦压降梯度的比较

　 　 从图 ５ 可知，模拟得到的摩擦压降梯度随着干
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度的增大而增大，且随着流量的增大而增大，这与

杜克勒 １ 法的趋势一致，误差在 ２０％以内；但随着

干度和流量的增大，流型呈环状流状态，模拟得到

的摩擦压降值与杜克勒 １ 法偏离逐渐增大，但此时

模拟结果与 Ｂａｋｅｒ 环状流压降关联式吻合较好．
４􀆰 ２　 模拟对流换热系数与关联式的比较

图 ６ 给出了不同质量流量不同干度下对流换

热系数与不同关联式的对比结果．
从图 ６ 可知，模拟得到的对流换热系数随着干

度的增大而增大，且随着流量的增大而增大，这与关

联式趋势一致；在小流量下 （ｍ ＝ ６０ ｋｇ ／ （ｍ２·ｓ）），
对流换热系数与 Ａｋｅｒｓ 关联式的结果吻合较好；在中

等流量下 （ｍ ＝ ６００ ｋｇ ／ （ｍ２·ｓ）），对流换热系数与

Ｃｏｌｌｉｅｒ 关联式的结果吻合较好；在大流量下 （ｍ ＝
６ ０００ ｋｇ ／ （ｍ２·ｓ）），对流换热系数与 Ｂｏｙｋｏ⁃Ｋｒｕｚｈｉｌｉｎ
关联式吻合较好．
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图６　 不同流量、干度下模拟与Ａｋｅｒｓ等关联式换热系数的比较

　 　 除个别工况外，对流换热系数模拟结果与关联

式结果的偏差均在±３０％以内．
　 　 综上可知：在不同干度，不同流量下模拟得到

的压降梯度和对流换热系数基本上与已有关联式

吻合较好，说明该数值方法具有较好的可行性．

５　 水平管内汽液两相流流型模拟结果

５􀆰 １　 小流量（ｍ＝６０ ｋｇ ／ （ｍ２·ｓ））下的模拟结果

图 ７ 给出了质量流率 ｍ ＝ ６０ ｋｇ ／ （ｍ２·ｓ）时
不同干度下 ｙ ＝ ０ 截面整体及出口端局部放大的

气体体积分数分布．
　 　 从图 ７ 可知，由于总质量流率较小，汽液流速

一直都很小，受重力作用，汽液两相分离．从整体

上看，除入口端很短一段不稳定流型区外，均呈分

层流状态．从出口端局部放大图上看，该流量下形

成的分层流分界面平整，且随着干度的增大，水平

管底部液体厚度逐渐变薄；当干度达到 ０􀆰 ６ 时，由
于此时水量非常少，水在下管壁上出现不连续现

象，从而形成了分散分层流．上述流型模拟结果与

Ｍａｎｄｈａｎｅ 流型图完全吻合．
５􀆰 ２　 中等流量（ｍ＝６００ ｋｇ ／ （ｍ２·ｓ））下的模拟结果

图 ８ 给出了质量流率 ｍ ＝ ６００ ｋｇ ／ （ｍ２·ｓ）时
不同干度下 ｙ ＝ ０ 截面整体及出口端局部放大的

气体体积分数分布．
　 　 从图 ８ 可知，由于总质量流率增大，汽液流速

均比 ｍ ＝ ６００ ｋｇ ／ （ｍ２·ｓ）工况下的要大，同样受

重力作用，汽液两相分离．从整体上看，入口端气

液互相掺杂严重，沿流动方向流型逐渐趋于稳定，
在出口段形成较稳定的流型；同时随干度的增大，
入口流型不稳定区先增大后减小；从出口端局部

放大图上看，当干度很小时，水量较大，导致部分

水面波动到上管壁，引起气体被分割，从而形成弹

状流；随着干度的增大，水量减小，液面下降，但由

于此时气体流速较大，气液分界面不平整，从而形

成波状流；随着干度继续增大，水蒸气流速继续增

大，液体被吹到上管壁，从而形成环状流；当干度

达到 ０􀆰 ６ 时，水量已经非常小了，壁面上只有局部

地方出现液滴，液体在管壁分布不再连续，形成了

局部环状流．上述中等流量下的流型模拟结果与

Ｍａｎｄｈａｎｅ 流型图存在一定的偏差，这可能是由于

采用 ＶＯＦ 模型模拟两相流流型时没有完全考虑

相间作用的缘故．
５􀆰 ３　 大流量（ｍ＝６ ０００ ｋｇ ／ （ｍ２·ｓ））下的模拟结果

图 ９ 给出了质量流率ｍ ＝ ６ ０００ ｋｇ ／ （ｍ２·ｓ）时
不同干度下 ｙ ＝ ０ 截面整体及出口端局部放大的

气体体积分数分布．
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图 ７　 ｍ＝６０ ｋｇ ／ （ｍ２·ｓ）时不同干度下 ｙ＝０ 截面水蒸气体积分数分布
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图 ８　 质量流量为 ６００ ｋｇ ／ （ｍ２·ｓ）时不同干度下 ｙ＝０ 截面水蒸气体积分数分布
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图 ９　 质量流量为 ６ ０００ ｋｇ ／ （ｍ２·ｓ）时不同干度下 ｙ＝０ 截面上气体体积分数分布图

　 　 从图 ９ 可知，由于总质量流率非常大，汽液流

速也非常大，此时流动受重力作用影响较小．从整

体上看，入口端气液互相掺杂严重，沿流动方向流

型逐渐趋于稳定，在出口段形成较稳定的流型；同
时随干度的增大，入口流型不稳定区逐渐减小．从
出口端局部放大图上看，当干度很小时，水量较

大，水蒸气分散在水中，形成了分散气泡流；随着

干度增大，气泡聚合到一起，形成了环状流，且壁

面液膜厚度随干度增大而减小；当干度达到 ０􀆰 ６
时，由于此时液体量很小，壁面上只有局部地方出

现液滴，液体在管壁分布不再连续，形成了局部环

状流．上述流型模拟结果与 Ｍａｎｄｈａｎｅ 流型图基本

吻合．

６　 结　 论

１）模拟得到的摩擦压降梯度在小流量小干

度，即流态呈现为非环状流时，与杜克勒 １ 法吻合

较好；在大流量大干度，即流态呈现为环状流时，
与 Ｂａｋｅｒ 环状流压降关联式吻合较好．

２）在流量较小时，模拟得到的对流换热系数

与 Ａｋｅｒｓ 关联式吻合较好；在中等流量下，对流换

热系数与 Ｃｏｌｌｉｅｒ 关联式吻合较好；而在大流量

下，对流换热系数与 Ｂｏｙｋｏ⁃Ｋｒｕｚｈｉｌｉｎ 关联式吻合

较好．

３）数值模拟了水平管内多种不同流型：如连

续流（分层流，波状流，环状流）、间歇流（弹状流）
和弥散流（泡状流）．除间歇流（冲击流）外，其他

流型模拟结果均与 Ｍａｎｄｈａｎｅ 流型图中给出的流

型分布吻合较好．
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