
化工学报 2020年 第71卷 第11期 |, 2020, 71(11): 5188-5199 www.hgxb.com.cnCIESC Journal

共轴反转型生物反应器内流场数值模拟与性能分析

杨光，王沫然

（清华大学工程力学系，北京 100084）

摘要： 使用生物可降解塑料是解决白色污染的有效手段，然而在生物反应器中生产可降解塑料过程中会面临气

体传质能力不足和能耗过大等问题，导致生产成本居高不下。为解决这些问题，提出了一种共轴反转型机械搅

拌式生物反应器，并通过数值模拟对新型反应器内两相流场进行了仿真及定量分析。通过模拟气泡羽流、鼓泡

塔及搅拌器系统内流场，并与实验结果对比，在双流体模型中引入了曳力、升力及湍流扩散力以及基于Troshko-
Hassan模型的两相湍流模型，验证了双流体模型在该问题中的有效性。对新设计的反应器内流场模拟结果表明，

两相作用力模型对模拟准确性影响较大，而共轴反转能够在流场中形成更好的剪切效应，增强气体分散能力，

从而提高整体气含率及相对功率准数。
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Numerical simulation and performance analysis of flow field in coaxial
contra-rotating bioreactor
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Abstract: The use of biodegradable plastics is an effective means of solving white pollution. However, the
production of degradable plastics in bioreactors will face problems such as insufficient gas mass transfer capacity
and excessive energy consumption, resulting in high production costs. To solve these problems, a new design of
bioreactor with coaxial contra-rotating propellers is proposed as well as according flow analysis based on numerical
simulation. To verify our numerical models, three different benchmarks including bubble plume, bubble column and
stirred tank are performed. Drag force, lift force and turbulent dispersion force are included in our two-phase model.
Standard k-ε method is modified via Troshko-Hassan model to consider bubble induced turbulence. Additionally,
sliding grid method is employed to simulated rotating turbine. The results show that phase interactions in two-fluid
method have a significant influence on accuracy of simulation. Our final result agrees well with experiments and
previous literature. As for new bioreactor, it is shown that shear force is enhanced between two turbines. Gas hold-
up, dispersion capabilities and RPD(relative power demand) are improved in new bioreactor compared with
traditional design.
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引 言

塑料作为人们生活中最常用材料已经深入人

们生活的方方面面，但是，塑料制品的不易回收利

用及难以自然降解带来了严重的白色污染问题[1-4]。

开发和使用生物降解塑料是一种行之有效的解决

方案。然而，目前生物降解塑料价格过高，如何降

低生物降解塑料的生产成本成为了解决白色污染

的关键。在生物降解塑料的生产过程中，需要在反

应器中通入生物发酵所需氧气并排出二氧化碳，同

时保持生物发酵所需的最佳温度。传统的生物反

应器往往存在氧传质能力不足、能耗过大等问题，

这些问题不仅造成能源浪费、产物成本过高，同时

也会影响发酵过程中的细菌代谢，降低发酵产量，

造成了生物降解塑料成本居高不下。因此，对生物

反应器进行传热传质的优化，成为降低生物降解塑

料成本的关键。

传统通气式机械搅拌反应器具有一个或多个

桨叶，如图 1所示，利用桨叶旋转形成涡流，对气流

进行打散、分散及混合。前人对反应器的优化设计

主要围绕多个不同类型桨叶的不同组合形式及尺

寸和间距等进行研究[5-13]，而对运转条件的分析较

少，即便有所涉及也是针对桨叶同向旋转条件，而

对桨叶旋转反向情况的研究未见报道。简单力学

分析可知，桨叶反转能够在两桨叶之间形成强烈的

剪切流动，可强化湍流传质，进而降低生物反应器

的能耗，但具体效果尚需验证。

常规实验手段进行流场分析价格昂贵，受限于

实验条件，不易进行工业放大。数值模拟能够有效

进行流场定量分析，且不受实际物理时空限制。因

此，数值仿真已经成为生物反应器研究中降低实验

成本[13-14]、优化反应器设计[13,15-19]、进行工业反应器放

大[12,20-21]的重要手段。然而，由于反应器中存在气液

两相和搅拌等复杂流动行为，当前对通气式搅拌器

内气液两相流动模拟仍存在较大挑战，特别是两相

流体的相间作用力模型，其准确性对模拟结果有较

大影响。Deen[22]指出曳力模型的选择对双流体模型

的模拟精度有较大影响，并在模拟中采用了 Ishii和
Zuber模型[23], 两相湍流模型使用 Sato和 Sekoguchi
模型[24]。 Liew等[25]比较了不同曳力模型在鼓泡塔中

的两相流动模拟，结果显示不同曳力模型结果相差

不大，两相湍流模型采用了 Simonin和 Viollet模
型[26]。Lou等[27]比较了五种不同曳力模型对气泡羽

流模拟的影响，结果显示Kolev模型[28]明显优于其他

模型，考虑湍流扩散力与否也有较大影响。可以看

出，不同学者对两相相互作用模型的选取不完全相

同。对两相反应器的模拟优化，文献中通常缺乏详

细说明其计算所采用的模型及相关参数[17,29-31]，缺少

模型及参数验证，影响了优化结果的可信性。

针对以上问题，为了能可靠地对生物反应器进

行模拟优化，本文首先对气液模拟数值模型进行多

角度验证，然后对本文提出的双桨叶共轴反转反应

器内不同运行参数下的流场进行了模拟分析，从而

对反应器的工程应用提出优化建议。

1 数学模型

本文采用双流体模型——欧拉-欧拉模型描述

下的两相流动，采用动网格方法求解旋转机械。双

流体模型将连续相和离散相都近似为连续流体，对

连续相和离散相采用各自的动量方程和能量方程

描述，并在两相间考虑质量、动量及能量的相互交

换。双流体模型忽略了离散相的离散特质，对离散

相采取均化处理[32]。

在双流体模型中，仅引入控制域方程是不够

的，准确描述还需要补充恰当的动量和能量交换

模型，例如曳力模型、升力模型、湍流分散力模型

及气泡诱导湍流模型等。这些模型的选取对模拟

准确度有较大影响。前人对不同模型进行过分析

比较 [16,27,32-35]，本文将给出所用模型的细节及选取

依据。
图1 典型机械搅拌式反应器设计

Fig.1 Typical design of stirred tank reactor
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1.1 控制方程

在双流体模型中，离散相和连续相各自满足连

续方程和动量方程，若先考虑最佳温度下的流动及

传质行为，忽略温度影响，则先忽略能量方程。由

于本文不直接考虑化学反应，连续方程中可忽略源

项和组分输运项，则连续方程可简写为：
∂
∂t (ϕi ρi) + ∇ ⋅ (ϕi ρiu i) = 0 i = l,g (1)

其中，下角标 l、g分别表示液相和气相。ρi表示

第 i相密度，u i表示第 i相速度。而 ϕi表示第 i相的

体积分数，即∑ϕi = 1。动量方程可写为：
∂
∂t (ϕi ρiu i) + ∇ ⋅ (ϕi ρiu iu i) = -ϕi∇p + ∇ ⋅ (ϕi μeff,i (u i + uTi )) +

ϕi ρig + fex,i + M i (2)
其中，p表示两相共同的压力场，ϕi ρig表示该

相所受的重力，fex,i表示该相所受到外力，如非惯性

系中受到的离心力及科里奥利力等。M i表示两相

之间由于相对运动和湍流等因素造成的动量交换，

μeff,i 表 示 由 湍 流 等 引 起 的 等 效 黏 度 ，即

μeff,i = μi + μ t,i，其中mi表示该相的动力黏度，μ t,i表示

湍流黏性系数，由湍流模型决定，本文采用标准 k -
ε模型模拟。

1.2 相间作用力

相间作用力是影响双流体模型预测准确性的

最重要因素。根据前人研究，虚拟体积力主要描述

气泡加速时的等效力，这一作用对结果准确性影响

较小。因此本文主要考虑了文献中常见的其他几

种相间作用力，包括曳力、升力和湍流分散力[22,27,35]

等，即：
M l = -Mg = FD + FL + FTD (3)

曳力表征了气泡运动过程中的阻力，一般可以

写为：

FD = Kgl (ug - u l) (4)
Kgl = 3ϕlϕg ρlCD4db | ug - u l | (5)

其中，db为气泡直径，CD为曳力系数。本文采

用Kolev模型确定曳力系数[28]，在Ansys中称为通用

曳力模型(universal drag law)，该模型广泛适用于各

种气泡流，包括非球形气泡等气泡变形情况下的气

泡曳力计算。

同时，气泡在液体中运动时，还会受到连续相

速度梯度影响产生的 Saffman力和气泡在连续相旋

转运动时受到的Magnus力。在双流体模型中，一般

用升力来统一描述：

FL = -CL ρlϕg (ug - u l ) × (∇ × u l ) (6)
其中，CL为升力系数。本文使用文献中通行的

变系数Tomiyama模型，该模型可较好地描述不同变

形区的气泡行为[16,35-36]。

湍流分散力FTD表示由湍流脉动造成气泡运动

使气泡分散的力。本文采用RANS模型，对速度进

行时间平均，曳力项可以表示为：
~FD = Kgl (~ug - ~u l) = Kgl (ug - u l) - Kgludrift (7)

其中，~u i = u i + u i′。可以看到，式（7）中右边第

一项即为式(4)中的曳力，第二项即为由速度脉动造

成的湍流分散力。

FTD = -Kgl D
tgl
ωgl ( 1ϕl ∇ϕl - 1

ϕg
∇ϕg) (8)

其中，D tgl和 ωgl由两相湍流模型和经验系数共

同确定。本文采用 Burns 等[37]的模型，即 D tgl =
μ t,l
ρl
,ωgl = 0.9。

1.3 两相湍流模型

连续相采用标准 k-e模型，并加入源项来描述

气泡对连续相湍动能以及湍动能耗散率的影响。

标准 k-e模型是一个典型的双方程模型，该模型通

过湍动能及湍动能耗散率方程对湍流黏性系数进

行封闭，是工程中常用的经典湍流模型。

连续相(液相)的湍动能方程：

∂
∂t (ϕl ρlkl) + ∇ ⋅ (ϕl ρlu l kl) = ∇ ⋅ (ϕl (μl + μ t,lσk )∇kl) + ϕlGk,l -

ϕl ρlεl + ϕl ρlΠk,l (9)
湍动能耗散率方程：

∂
∂t (ϕl ρlεl) + ∇ ⋅ (ϕl ρlu l εl) = ∇ ⋅ (ϕl (μl + μ t,lσε )∇εl) +

ϕlεl
kl

(C1εGk,l - C2ε ρlεl ) + ϕl ρlΠε,l

(10)

湍流黏性系数可定义为：μ t = Cμ (ρlk2l ) /ε2 ，
Πk,l、Πε,l分别代表由于气泡存在而出现的湍动能及

湍动能耗散率源项，单相时这两项均为 0。本文采

用 Troshko-Hassan模型[38]，该模型认为离散相与连

续相的主要能量交换来源于曳力作用，而气泡诱导

湍流的特征时间与气泡响应时间一致，即：

Πk,l = CkeKgl | ug - u l |2,Πε,l = C tdΠk,l
τg

, τg = 2CVMdb
3CD || ug - u l

(11)
而离散相的湍流运动黏度与连续相一致。其

中模型参数取值见表 1。
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2 数值方法验证

2.1 两相模型验证

前面提到两相模型对两相流场模拟结果影响

显著，因此需要对选取的两相模型进行严格验证，

以保证结果正确性。本文分别模拟了气泡羽流与

鼓泡塔两相流的流场，并与实验数据做了对比

验证。

气泡羽流模拟的几何参数参考了 Castillejos和
Brimacombe实验[39]的设置，边界条件如图 2所示,气
泡大小依据实验中测量结果设置为 2.65 mm。模拟

所用网格数 2万~10万，并验证了模拟结果的网格无

关性。数值仿真在软件平台Ansys Fluent 18.2上完

成,模拟结果如图 3和图4所示。

图 3显示了气体体积分数的云图，如图所示，大

量气体集中在对称轴附近，少量气体靠近壁面区

域，这与文献中的结果是一致的。图 4定量比较了

文献中常用的 Schiller-Naumann模型[22,27,35,40] 和本文

采用的Kolev模型对气体体积分数和气体速度分布

的影响，两者主要的差异在气体体积分数的预测

上。普遍认为 Schiller-Naumann模型可以描述单一

气泡的曳力模型，当气体体积分数较大时或在气泡

聚集的区域误差较大，因此本文采用了更为准确的

Kolev模型。

进一步，本文比较了气体体积分数沿径向的分

布。图 5对比了无量纲气体体积分数沿径向的变

化，无量纲化的体积分数计算如下：

ϕN = ϕr
ϕmax

,rN = r
rϕ/2

(12)

其中ϕN和 rN表示无量纲化的值。只沿径向进

行了无量纲化，即此时 ϕ只是 r的函数。rϕ 2表示

ϕ ( r )最大值一半所处的位置。

文献一般认为无量纲气体体积分数近似服从

高斯分布[41-42]，即图中 Iguchi等(1995)[42]所示。
ϕN = exp ( -ln 2r2N ) (13)

Castillejos和 Brimacombe认为分布指数应该为

2.4而不是2，即图中Castillejos和Brimacombe(1987)[39]
所示。

ϕN = exp ( -ln 2r2.4N ) (14)
结果表明，两条曲线差异不大，且本文模拟结

果与实验结果基本一致。在位置较低(5 cm)处结果

偏差较为明显，原因可能是由于入口附近流动变化

较为剧烈，当前模型难以准确捕捉。

为了验证轴对称假设的可靠性,本文还进行了

对应的三维模拟。结果如图 6所示，可以看到二维

轴对称模拟与三维模拟结果一致，表明二维轴对称

简化模拟结果可靠。

表1 湍流模型参数数值

Table 1 Coefficient value of turbulent model

Cμ
0.09

C1ε
1.44

C2ε
1.92

CVM
0.5

Cke
0.75

Ctd
0.5

σk
1

σε
1.3

图2 求解问题几何与轴对称近似下边界条件设置

Fig.2 Size and structure of bubble plume problem and
boundary condition of axisymmetric situation

图3 气泡羽流气体体积分布情况

Fig.3 Gas volume fraction distribution of bubble plume
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尽管气泡羽流能够一定程度上反映两相气泡

的相互作用，但在气泡羽流问题中气相主体远离壁

面，依然不足以反映真实反应器几何结构对两相流

的影响。为此，本文进一步选取了鼓泡塔两相流问

题验证模型的正确性。选取的几何尺寸与边界条

件如图7所示。

长方体鼓泡塔高 0.45 m，底面 0.15 m×0.15 m。

底面中心开有 0.03 m×0.03 m的通气口，通气速度为

0.1225 m/s。初始时鼓泡塔装满水。底部入口设为

给定速度边界，连续相（水）速度设为 0，体积分数设

为 0；离散相（气）速度根据真实通气速度确定，设为

均匀通气，体积分数为 1。壁面均为静止壁面，采用

标准壁函数。顶部为脱气边界，即对连续相为滑移

边界，对离散相为气体消失边界。气泡大小参照文

图4 两种曳力模型对比：气体体积分数（a）及气体速度（b）沿中心分布

Fig.4 Comparison of two drag model: gas volume fraction(a) and gas velocity(b)

图5 气体体积分数沿径向的分布

Fig.5 Gas volume fraction along radial direction

图6 二维轴对称模拟与三维模拟对比：气体体积分数（a）及气体速度（b）沿中心分布

Fig.6 Comparison of 2D axial-symmetric result and 3D result: gas volume fraction(a) and gas velocity(b)
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献[35]设为 4 mm。气体体积分数云图与液体速度矢

量图如图 8所示。结果表明气体上升时非直线上

升，所形成的云图也并非对称，气体分布在反应器

中有一定扭转。从速度矢量图来看，可以明显看到

右下和左上的两个涡的结构，这与前人的模拟结

果[22,35]是一致的。

图 9显示了选取截面上的气相与液相的平均速

度分布，并与实验数据做了对比。由于这一流动一

直处于非稳定状态，一般采用时间平均的方法计算

平均速度，定义为：

-u i,n = n - 1n
-u i,n - 1 + 1n ui,n (15)

其中，-u i,n表示第 n时刻第 i相的平均速度，un表

示第 n时刻第 i相的速度。这一结果表明，当前模型

对于液相速度预测较好，包括壁面附近的下降区

（即液体速度小于 0的区域）也能有效地捕捉。但对

于气相速度而言，预测结果偏高。这一误差的主要

来源可能是由于双流体模型只能考虑单一尺寸气

泡，即气泡尺寸在模拟过程中保持不变，该模型不

能考虑气泡的变形、破碎、聚并等行为，因此会对气

相速度预测有误差。但总体而言，这一模型对于工

程应用的预测精度是足够的，可定量反映流动

情况。

2.2 两相搅拌模型验证

由于新设计中涉及到桨叶搅拌，因此还需对仿

真所用的两相搅拌模型进行验证。为了与实验结

果对比，两相搅拌体系计算几何参考了实验数据，

如图 10所示，反应器直径T=0.222 m，四周均匀分布

有 4个竖挡板，板宽B=T/10，桨叶为Rushton桨，直径

图7 鼓泡塔几何尺寸与边界条件示意图

Fig.7 Geometry and boundary condition of bubble column

图8 中心截面处 51.5 s时气体体积分数云图（a）和液体速

度矢量图（b）
Fig.8 Gas volume fraction (a) and liquid velocity vector map(b)

of center section at 51.5 s

图9 高度 z/H=0.63，y=0.075 m截面上气相（a）与液相（b）速度沿 x方向变化

Fig.9 Velocity of gas(a) and liquid(b) along x axis at height z/H=0.63 and depth y=0.075 m
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D=T/3，位于反应器中央，即C=T/2，叶片高度 l=D/4，
宽度w=D/4。气体分布器设置于桨叶下方，半径 d=
0.16T，距底部高度 h=T/16。所有设置与文献[22]中模

拟设置一致。由于 Deen[22]的实验部分是反应器圆

弧形底面(dished bottom)，因此这一设置比实验气体

分布器高度略低（实验部分气体分布器高度为 T/
10）。通气量为 7.2×10-5m3/s，即入口气体速度约

0.07 m/s，转速为 360 r/min，气泡直径为 4 mm。采用

滑移网格方法模拟，计算至稳态后，采用时间加权

的方式，与实验结果进行了对比。

气体体积分数云图如图 11所示，在桨叶的后部

有气体体积分数很高的区域。这是由于在当前的

运行状态下，反应器处在气泛状态，大量气体聚集

在桨叶背面的低压区内，形成气穴[22,43]。

为了进一步进行定量对比，选取了 0°、10°、20°、
30°、40°、50°六个平面上的速度进行空间加权平均：

un = 16∑un,θ (16)

在此基础上再进行时间平均，定义同式 (15)。
图 12比较了 r/T=0.185处液相速度分布情况（反应

器正中央位于 z=0，r=0处）。结果表明，本文模拟的

液相速度与实验结果吻合良好。当网格数为 21万
时，在高度坐标 2附近出现了一处明显的不连续点，

这可能是由于在时间平均和空间平均过程中引入

了数值误差，增加网格数后不连续点消失。与

Deen[22]的模拟结果相比，由于Deen所使用的两相模

型过于简单，导致其对液相轴向速度在 z=3附近出

现了明显的偏离，而本文所使用的模型可以改善预

测精度，与实验数据符合。

图 13显示了两相流中气相的平均径向速度和

轴向速度结果，并与实验结果作了对比，径向速度

与实验吻合较好，而轴向速度预测存在较大误差。

即便如此，轴向速度预测可以基本定性地反映速度

的变化趋势，能够预测出实际过程中出现的两个速

度峰和速度谷，且本文结果在定量上优于Deen[22]模

图10 两相搅拌体系验证算例几何结构

Fig.10 Structure of two-phase stirred tank benchmark
图11 两相旋转机械内气体体积分数云图

Fig.11 Gas volume fraction of two-phase stirred tank reactor

图12 液相径向速度(a)与轴向速度(b)
Fig.12 Radial velocity(a) and axial velocity(b) of liquid phase
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拟结果。误差产生原因主要是两相模型导致的。

在搅拌式反应器中，气体存在更为复杂的破碎聚并

以及变形的行为[44]。因此，单一气泡尺寸的双流体

模型在这一问题的预测上会产生较大误差，可以在

今后工作中继续探索更精确的两相模型。

3 共轴反转反应器流场分析

共轴反转原本是航空领域中的一种经典布局，

它是通过将两个螺旋桨布置在同一根轴上，一个螺

旋桨顺时针转动，另一个螺旋桨逆时针转动，以减

小乃至消除由于桨叶旋转而作用在航空器上的力

矩。并且，良好设计的共轴反转系统能够减弱叶尖

脱落的涡结构，能够提升推进效率 6%~16%[45]。但

是在反应器领域，一般两个桨叶间距都大于桨叶直

径，使得两个桨叶的流动不会相互干扰。因此，对

于多桨叶组合的设计都是同向转动的，没有共轴反

转的设计及研究。本文将通过数值仿真对共轴反

转反应器在完全分散状况下的运行性能进行研究，

并与相同构造的同转反应器进行对比，以比较两种

反应器设计的优劣。

3.1 模型建立与网格划分

如图 14所示，本文提出的共轴反转反应器与传

统的多桨叶反应器主体结构一致。主要参数为：C=
D=T/3，S=1.2D，H=1.2T，B=T/10。有四块挡板，桨叶

是 Rushton桨。值得注意的是，两个桨叶的间距虽

然大于一般文献的推荐值 1[43]，但也有研究指出，对

于Rushton桨而言，这个值一般推荐为 2[46]。运行条

件为不通气或通气量为 8.8×10-5m3/s，转速为 200 r/
min。根据 Taghavi等[14]推荐的经验关联式，在这一

转速和通气条件下，反应器处在完全分散的状态。

这种状态下两相流动由桨叶主导，因此容易观察到

由于桨叶的操作方式不同带来的反应器性能差异。

3.2 单相情况

图 15显示了共轴反转反应器和共轴同转反应

器的流场存在显著差异。共轴同转反应器中下面

桨叶产生的涡上半部分与上面桨叶产生的涡下半

部分发生了融合，因此，反应器中间部分的流线表

现出了严重的杂乱无章。由于两个涡发生了融合，

也意味着这种情况下轴向的混合会有一定的提升。

而共轴反转反应器的两个桨则显著地显示出了两

个独立的涡结构。上下两个桨叶所形成的流动较

为独立。

很多文献[43,47]都指出,机械搅拌反应器内的等效

传质系数 KLa∝P0.3~0.8，即功率越大传质能力越强，功

率是反映反应器传质能力的重要指标。从功率消

耗情况来看（图 16），共轴反转反应器在相同操作模

式下消耗更大的功率，而共轴同转反应器的功率较

小，功率小于两个单一桨叶功率的和。其原因就在

于共轴同转反应器在两个桨叶较为靠近时，两个桨

图13 气相径向速度(a)与轴向速度(b)
Fig.13 Radial velocity(a) and axial velocity(b) of gas phase

图14 两桨叶反应器几何结构

Fig.14 Structure of dual turbine stirred tank benchmark
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叶流动产生的涡流发生了融合，因此，消耗功率较

低，这对传质是不利的。为了改变这一情况，增大

了能量输入，文献[43,46]中对两个桨叶的距离有明确要

求。而共轴反转反应器在相同的几何构型下实现

了这一点，即在桨叶间距离不增加的情况下，通过

反转来避免两个桨叶形成的流动发生涡融合的现

象。因此其输入能量更多，功率更大，具有更强的

传质能力。

3.3 两相情况

对于底部通气的两相流情况，图 17展示了对称

轴截面上的速度分布及云图，可以看到，在气体作

用下，液相出现了更为强烈的对流。结果表明，虽

然气液两相情况下共轴反转也发生了涡融合的现

象，但涡的位置较同转情况更为分散，这有利于能

量的输入和耗散。

由于两个反应器功率不同，比较整体气含率和

整体传质系数没有意义。因此，这里计算了两个反

应器的RPD（相对功率准数）值，即：同转时，RPD=
0.810；反转时，RPD=0.818。RPD值均在 0.8以上，

桨叶功率下降较小，而且反转时功率下降较低。根

据气体体积分数云图显示,虽然中心气体分布密集,
但中心的气体体积分数均在 0.4以下,且桨叶附近也

未形成严重的气穴。因此，两种工况均在完全分散

状态。同时，本文还比较了图 17中所示的气体体积

分数云图中三个平面的气体体积分数标准差来衡

量气体分布情况，同转时为 0.2，反转时为 0.17。因

此，同转情况下气体发生了较为明显的中央附近聚

集现象，而反转时气体分布更为均匀，即此时RPD
值也更大。从气体体积平均气含率来看，反转

（0.00896）的情况也大于同转（0.00762）。

与单相时相同，由于涡融合的出现，两个桨叶

有最小距离限制。因此，如果在多桨叶反应器设计

中引入数量过多的桨叶将会造成反应器高径比过

大，从而导致通气功率需求增大。而如果桨叶过于

分散则又会导致桨叶使用组合的意义丧失，且限制

了体积平均功率的提升。利用共轴反转的操作则

使得较为密集的桨叶构型成为可能，能够有效地提

高体积平均功率，使得流场的能量密度更大，湍流

脉动更强，促进传热传质。

4 结 论

为降低可生物降解塑料的生产成本，强化生物

反应器内部的物质传递，本文提出了一种新型的共

轴反转的通气式机械搅拌型生物反应器；建立了可

模拟反应器内气泡两相流动的模拟平台，并进行了

严格的数值验证，采用此仿真平台对共轴反转反应

图16 单相情况功率随时间步变化情况

Fig.16 Power consumption of single phase at different time
step

图15 单相时反应器流线图：转动方向相反（a）和转动方向相同（b）
Fig.15 Streamline of single phase reactor: contrarotating(a) and corotating(b)
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器内流场进行了模拟分析，得到结论如下:
(1) 通用曳力模型及 Troshko-Hassan模型双流

体模型及动网格技术能够定量地预测旋转机械内

两相流速度及相体积分布。

(2)共轴反转的运行方式在单相时能够减弱两

桨之间形成的涡相互融合，整体能量消耗更大，也

即意味着具有更强的湍流强度和传质能力。

(3)在两相条件下共轴反转较共轴同转设计具

有更好的气体分散能力，整体气体含量及功率准数

也更高。

(4)单一尺寸气泡模型在预测气相速度时仍有

一定误差，未来可以考虑引入气泡聚并破碎模型进

一步提升准确性和数值精度。

符 号 说 明

CD——曳力模型系数

Cμ,C1ε,C2ε,——湍流模型经验系数

C td,CVM,Cke
D tgl——湍流分散力分散系数，m/s
db——气泡直径，m

FD,FL ,FTD——分别为两相曳力、升力、湍流分散力，N/m3

fex——外部体积力，N/m3

Gk,l——湍流动能积，J/(m3·s)
g——重力加速度，m2/s
Kgl——曳力动量交换系数，kg/s
k——湍流动能，J/kg
p——压力，Pa
r——柱坐标系径向，m

u,u͂,u',-u——分别为（略去平均符号的）雷诺速度、瞬时

速度、脉动速度、长时间平均速度，m/s
ε——湍动能耗散率，J/(kg·s)

μ,μeff,μ t——分别为本征黏度、等效黏度、涡黏度，Pa·s

Πk——湍流动能源项，J/(kg·s)
Πε——湍流动能耗散率的源项，J/(kg·s2)
ρ——密度，m3/s
ϕ——相体积分数

ωgl——湍流分散力Prandtl数
下角标

g——气相

i——第 i相

l——液相

n——计算时刻n
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