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大型鼓泡式生物反应器气液两相流的
数值模拟及优化
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摘要：［目的］对 80 t 鼓泡式生物反应器进行流场模拟分析，改进设备，提升发酵效率。［方法］利用计算流体力学对鼓泡

式生物反应器内的气液两相流进行数值模拟。采用欧拉—欧拉法和 k-ε模型模拟气液两相湍流，并耦合群平衡模型

（PBM）预测气泡尺寸，模拟反应器内流型、液速、能量耗散率、气含率和气泡大小分布的情况，根据渗透模型计算反应

器内的体积氧传质系数（kLa），分析回流管中的回流角度和直径对反应器供氧能力的影响。［结果］回流管对反应器流场

影响显著，液速、能量耗散率、气泡大小等受到了回流管正向影响，反应器体积氧传质系数为 1 093 h-1。回流管回流角

度和回流管直径有交互作用，最优组合为直径 150 mm，角度 45°，此时体积氧传质系数为 1 428 h-1。［结论］回流管装置

起到了关键作用，能使鼓泡反应器在供氧能力上不低于同规模搅拌反应器。
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Abstract: ［［Objective］］ To conduct flow field simulation analysis on an 80-ton bubble column bioreactor for equipment improvement and 

fermentation efficiency enhancement. ［［Methods］］ Computational fluid dynamics is resorted to numerical simulation of gas-liquid two-phase 

flow in a bubble column bioreactor. Euler-Euler method and k-ε model are used to simulate the turbulence of gas-liquid two-phase flow. The 

population balance model (PBM) is coupled to predict bubble size. The flow pattern, liquid velocity, energy dissipation rate, gas holdup, and 

bubble size distribution inside the reactor are simulated. Based on the permeation model, the calculation is performed on the volumetric 

oxygen transfer coefficient (kLa) inside the reactor, and an analysis is conducted on the influence of different reflux angles and diameters of 

the reflux pipe on the reactor’s oxygen supply capacity. ［［Results］］ The reflux pipe significantly impacts the reactor’s flow field, and 

positively impacts the liquid velocity, energy dissipation rate, and bubble size. The volumetric oxygen transfer coefficient of the reactor 

reaches 1 093 h-1. There is an interactive effect between the reflux angle and the diameter of the reflux pipe, with the optimal combination 

as a diameter of 150 mm and an angle of 45° . Under these conditions, the volumetric oxygen transfer coefficient reaches 1 428 h-1. 

［［Conclusion］］ The reflux pipe makes the bubble column reactor comparable to the stirred reactor of the same scale in terms of oxygen 
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supply capacity, playing a crucial role.

Keywords: computational fluid dynamic; Euler-Euler model; volumetric oxygen transfer coefficient; bubble column reactor; reflux pipe

鼓泡反应器是借助鼓入空气提供混合与传质所需的

功率，是一种重要的反应器形式，具有能耗低、结构简单、

相对接触面积大、传质传热效率高等优点，被广泛应用于

生物工程、环境保护、能源等领域［1］。

计算流体力学（computational fluid dynamics，CFD）是

将流体力学和数值计算方法结合对流体的流动、传质和

传热过程进行分析的一门交叉学科。张嗣良［2］采用 CFD

模拟结合多尺度发酵理论实现了对阿维菌素工业规模的

放大，将 50 L 规模一步放大到了 15 万 L。Xie 等［3］分析了

不同组合搅拌桨形成的流场特性，发现轴向搅拌桨组合

更有利于反应器的物料组合。殷峻杰等［4］利用 CFD 技术

分析菌体受限的剪切力因素，实现了从摇瓶到搅拌罐的

放大优化。李进等［5］利用 CFD 技术分析了密度和通气对

搅拌桨总功率的影响情况。目前，有关鼓泡式反应器的

流体特性的研究较多［6-8］。李光等［9-10］采用 CFD 方法研

究了不同气体分布器结构对鼓泡式反应器的影响。吕术

森等［11］采用电导探针测定了鼓泡式反应器内的气泡参

数。王树立等［12］对鼓泡式反应器在不同工况下各种流动

参数进行测量，显示了罐内轴向液相速度的径向分布与

气相表观速度的关系。

鼓泡反应器在生物发酵过程中应用广泛，不同工厂

实际设计和运用的反应器结构多种多样。利用鼓泡式反

应器生产食品用酿酒酵母，将酿酒酵母投放到工业化规

模生产，必须实现菌体的高密度培养，从而提高时空生产

率，减少设备投资，降低生产成本，提高产品竞争力，而进

一步提升菌体密度降本增效则需要提升反应器的供氧能

力。研究拟采用 Euler-Euler 两相流模型对酵母生产用的

80 t鼓泡式反应器进行流场模拟，分析具有回流循环的鼓

泡反应器内流场特性，在供氧能力方面分析关键设置回

流管的影响，并用于指导工业反应器改造与进一步放大

生产，旨在实现更为绿色高效的制造系统。

1　模型及求解方法

1.1　数学模型

采用欧拉—欧拉两相流模型和 k-ε湍流模型对鼓泡反

应器内气液两相流进行数值模拟。研究过程中，假定气

液流体相不可压缩，不考虑相间质量和热量传递。

1.1.1　Euler-Euler 两相流模型　采用欧拉—欧拉两相流

模型模拟气液两相流，其中连续性方程和动量方程为

∂
∂t ( ρkαk)+ ∇ ⋅ ( ρkαkU k)= 0， （1）

∂
∂t ( ρkαkU k)+ ∇ ⋅ ( ρkαkU kU k)= -αk ∇p+ ∇ ⋅

[ ]αk μ eff,k( )∇U k + ∇U k
T + ρkαk g± FD. lg， （2）

式中：

ρk、αk、Uk——各相的密度（kg/m3）、体积分率和速度

（m/s）；

FD，lg——相界面之间的动量交换项；

μeff，k——k相的有效黏度，Pa·s；

p——两相的压力，Pa。

其中，k=l对应液相，k=g 对应气相。

研究［13-14］表明，曳力是影响模拟结果的最主要相间

作用力。Pfleger 等［15］使用 Grace 曳力模型进行鼓泡式反

应器气液两相模拟，得到了较好的结果。试验只考虑曳

力影响，并采用 Grace模型，曳力表达式为：

f= CDRe
24 ， （3）

式中：

CD——曳力系数。

在 Grace模型中：

CD = max [min (CDellipse,CDcap),CDsphere ]， （4）

CDellipse =
ì
í
î

ïï
ïï

24/Re ( )Re< 0.01
24 ( )1 + 0.15Re0.687 /Re ( )Re> 0.01

， （5）

CDcap = 8
3 ,CDsphere = 4

3
gdb( )ρ1 - ρg

U 2
T ρ1

， （6）

式中：

CDellipse、CDcap、CDiphere——椭圆形、球帽形和球形气泡的

曳力系数；

Ut——气泡的上升速度，m/s。

1.1.2　 湍 流 模 型　 采 用 Standard k- ε 模 型 对 湍 流 进 行

描述：

∂ ( )α l ρ lk
∂t + ∇ ⋅ (α l ρ lU lk)= ∇ ⋅ é

ë
ê
êê
ê( μ+ μ tl

σk ) α l ∇k
ù

û
úúúú+

α l( )P k + P kb + ρ l ε ， （7）

∂ ( )α l ρ l ε
∂t + ∇ ⋅ (α l ρ lU l ε)= ∇ ⋅ é

ë
ê
êê
ê( μ+ μ tl

σε ) α l ∇ε
ù

û
úúúú+

α l
ε
k
[ ]C ε l( )P ε + P ε b - C ε 2 ρ l ε ， （8）

式中：

Cε1、Cε2、σk、σε —— 模 型 常 数（分 别 为 1.44，1.92，

1.00，1.30）；

Pkb、Pεb——表征浮力的影响；

μtl——液相的湍流黏性，Pa·s；

Pk——黏性力导致的湍流产生项。

1.1.3　MUSIG 多气泡簇模型　气泡尺寸在气液两相流模

拟中至关重要，会影响气含率、流体速度分布、kLa 等重要
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模拟和计算结果。因此，要准确模拟鼓泡反应器的气液

两相流流动，正确预测或给定气泡尺寸是必须的。目前，

气泡模型已由单气泡模型向多气泡簇（MUSIG）模型发

展，作为 PBM 模型方法之一，其基于不同的气泡聚并和破

碎理论来模拟流场中气泡尺寸［16-17］。多气泡簇模型原理

是将气泡尺寸离散分成有限的气泡组，分别求解各自独

立的守恒方程，具体模型为

∂
∂t f i +

∂
∂x j

(u j f i)= BB - DB + BC - DC， （9）

式中：

BB、DB——大气泡破碎引起的小气泡生成和大气泡

减少速率，kg/（m3·s）；

BC、DC——由小气泡聚并引起的大气泡生成和小气

泡减少速率，kg/（m3·s）。

试验采用的破碎模型为 Luo and Svendsen 模型［18］，聚

并模型采用 Prince and Blanch 模型［19］。

1.2　物理模型

以工厂生产所用 80 t 鼓泡式反应器为研究对象，如

图 1 所示，反应器直径 3 000 mm，反应器高度 11 500 mm，

回 流 管 高 度 4 500 mm，切 线 夹 角 45° ，回 流 管 直 径

250 mm。气体分布器高度为 500 mm，主空气管直径为

273 mm，长度 2 800 mm，两边分布 26 根长度不一直径为

73 mm 的支管，管间间隔 200 mm，最长支管上有 127 组间

隔 9.5 mm 的开孔，每组有 15 个间隔 15°、直径为 0.7 mm 的

孔，鼓泡上气孔总计 40 500 个孔。

1.3　网格划分

采用非结构化四面体网格，对主空气管和支管、气

孔、回流管进行加密处理，生成节点数  1 338 万，划分网格

总数为 8 231 万，反应器网格划分如图 2 所示。由于气孔

数量多，相对尺寸小，导致了总网格数量的庞大，计算量

也较大。

1.4　网格无关性检验

对三维几何模型划分时，并不是网格数越多越好，一

方面，数量过大会大大增加计算机成本；另一方面，网格

数过大不会提高计算精度，反而使计算难以收敛而报错。

因此先做网格无关性检验，保证模拟精度而不浪费资源。

为了确定网格 8 231 万为最优解，进行网格无关性检验结

果如图 3 所示。由图 3 可知，当网格数为 8 231 万时，总能

量耗散率基本不再增加，此时为最优解。

1.5　初始和边界条件

模 拟 边 界 条 件 设 定 为 ：两 相 流 设 置 水 为 连 续 相

（continuous fluid），空气为多分散相（polydispersed fluid）。

使用 MUSIG 模型等直径原则进行气泡分组，由于网格数

较大，入口气泡设为 5 组，最小直径 0.5 mm，最大直径

图 1　反应器整体结构图

Figure 1　Overall structure of the reactor

图 2　鼓泡反应器网格

Figure 2　Mesh of the bubble column reactor

图 3　不同网格数总能量耗散率比较

Figure 3　Comparison of total energy dissipation rate for 

different numbers of grids
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10 mm，可 避 免 分 组 过 多 导 致 计 算 耗 时 长 ，且 不 易 收

敛［20］。初始液位高度 7 000 mm，采用 step 函数对液位进

行初始化，step 函数为：

step ( x)=
ì
í
î

ïïïï

ïïïï

0     x< 0
1     x> 0
0.5     x= 0

。 （10）

设定 Z 轴正向为竖直向下，液位坐标为 Zref，则

f ( z)= step ( z/1[m ]+ Z ref /1[m ] )。 （11）

可用函数 f（z）对液位进行初始化。水和空气的密度、

黏度以及表面张力等均设为室温和大气压下的标准值。

回流管回流速度设为 139 kg/s，气体入口边界设为 inlet 质

量速率入口，速率 1 kg/s，通气比为 0.016 7 s-1，出口边界

设置 opening 边界条件，其余边界采用无滑移壁面边界，

方程求解的离散方法是有限体积法，离散格式使用 High 

Resolution 方法。模拟采用稳态计算方式，收敛标准为所

有残差＜1×10-4，且总体气含率达到稳定。

1.6　参数计算

将 kLa 分为两个部分：kL和 a。其中 a 的计算式为：

a= 6α
d

， （12）

式中：

a——比表面积，m-1；

α——气含率；

d——气泡直径，m。

对于传质系数 kL 的计算，渗透理论［21］和表面更新理

论［22］是两种最常用的方法。试验使用渗透理论计算，其

计算式可描述为：

kL = 2
π

DL ( εν l )
1/4

， （13）

式中：

kL——渗透传质系数，m/s；

DL——氧的扩散系数［23］，m2/s；

ε——湍流耗散率，m2/s3；

νl——液相运动黏度，m2/s。

1.7　回流管优化

在原有设备的基础上进行回流管的优化模拟，对回

流管的切线角度和直径两因素进行优化设计。以原有回

流管与切线直径夹角 45.0°作为基准，分别设置夹角为

45.0°，67.5°，90.0°，回流管采用 250，150 mm 两种直径进

行计算，角度如图 4 所示，其余设置均与 1.6 一致。

2　模拟结果分析

对反应器流场进行建模计算并对其结果进行后处

理，得到速度矢量、速度云图、气泡大小等。由于反应器

存在回流管，致使反应器结构为非对称，以文分析 XZ 和

YZ 两个截面结果。

2.1　流场分析

由图 5 可知，液相平均速度为 0.89 m/s，在气体分布器

上方，鼓泡对液相的湍动作用使该区域液相有一定的速

度；在回流管下方，液相速度最大为 2.02 m/s，说明反应器

回流管是影响流体速度的主要因素。由于回流管和鼓泡

的共同作用，在回流管上下形成两个流场循环，具有较好

的轴向流动，增强了轴向混合。

由图 6 可知，由于回流管处于非对称位置，流体回流

后不仅会在 XZ 面上产生轴向循环，在触碰壁面后会沿径

向螺旋运动，弥补了径向混合的不足，使其反应器内产生

良好混合。

2.2　湍流特性

湍动能耗散率（ε）的大小及其分布直接影响微观混合

效率、反应产物分布、多相体系的介观特性等，因此研究

速度场的同时，对 ε的大小及分布规律的研究也具有重要

意义。对于搅拌型反应器而言，能量耗散率多集中于搅

图 4　回流管角度

Figure 4　Reflux pipe angles

图 5　液相速度云图及矢量图

Figure 5　Liquid velocity contour and vector
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拌桨附近［24］。对于普通鼓泡反应器而言，能量耗散率集

中在分布器附近，整体能量耗散率偏低。由图 7 可知，高

能量耗散率不仅分布在气体分布器附近，在回流管附近

有更高分布，可达 0.64 m2/s3。说明回流提供了主要的能

量耗散率，可显著提高整体能量耗散率。

2.3　气含率和气泡特性

由图 8 可知，整个反应器气体分散较为均匀，气体分

散良好，除了分布器以下，几乎不存在供氧死区，高气含

率区域集中在回流管下方（气含率达 32%）。气泡的聚并

与破碎机理相当复杂，其聚并机理包括液相湍流引起的

气泡脉动导致的气泡聚并、浮力引起的速度差导致的气

泡聚并、层流剪切等［15］，其中湍流脉动是主要因素。气泡

破碎的主要机理有湍流涡碰撞导致的气泡破碎、液相速

度梯度使气泡发生拉伸形变所致的破碎、Rayleigh-Taylor

及 Kelvin-Helmholtz 不稳定性导致的气泡破碎 3 种，其中

湍流涡碰撞引起的气泡破碎为最主要的机理。Solsvik

等［25］研究表明，随着搅拌速度的增加，湍流耗散率增大，

气泡破碎概率显著升高。由于回流管附近区域能量耗散

率较高，导致气泡破碎过程加剧，尺寸变小，直径可达

3.7 mm，气泡数增多，从而导致了气含率的增加。而在轴

向上回流管的上方，能量耗散率较低，气泡易发生聚并，

气泡大小偏大。

由图 9 可知，大部分气泡尺寸集中在第一组，即气泡

最小尺寸组。真实情况下，气泡大小分布接近正态分布，

试验模拟呈右偏分布，这可能与气泡分布范围的选择有

关，后续可以适当减少气泡的大小分布范围。

2.4　体积氧传质系数分布

体积氧传质系数（kLa）是衡量反应器供氧能力的关键

指标。由图 10 可知，回流管起到了关键作用，在回流管附

近有较高的体积氧传质系数，充分说明了此回流装置对

鼓泡罐有相当的正向作用。

2.5　工程参数计算

计算工程参数，具体结果见表 1。

由表 1 可知，文献［26］的通气量与试验反应器的相

同，均为 1 kg/s。当采用 4 层搅拌桨，搅拌功率为 154.8 kW

图 7　能量耗散率云图

Figure 7　Energy dissipation rate contour

图 6　液相流线图

Figure 6　Liquid streamlines

图 9　各组气泡比例

Figure 9　Bubble ratios in each group

图 8　气含率云图以及气泡平均尺寸云图

Figure 8　Contours of air volume fraction and air mean 

particle diameter
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时，搅拌式生物反应器的 kLa 可达 1 033 h-1。说明试验采

用的生产用鼓泡反应器在供氧能力上与同规模搅拌反应

器的相当，而在功率方面，其回流管功率远低于搅拌桨的，

体现了鼓泡反应器在能耗上的优势。从详细数据上看，试

验鼓泡反应器的气含率和气泡尺寸更占优势，致使气泡比

表面积更高。而鼓泡反应器的常见劣势也有所体现，在没

有搅拌桨的情况下，能量耗散率较低，对 kL有一定影响。

2.6　回流管优化

通过上述研究可以看出，工厂所用鼓泡反应器有较

好的供氧能力，且回流管在其中起到了重要作用。为了

进一步提升反应器性能，实现“降本增效”，试验以 kLa 为

主要优化目标，对关键装置回流管进行优化。研究过程

中计算了不同回流角度和回流管直径下的流场，6 种模拟

条件下计算的工程参数见表 2。

由表 2 可知，当回流角度为 45.0°，67.5°时，角度对流

场特性的影响较小，在此角度下，直径变小会使 kLa 显著

增加。而在 90.0°即切线的法向方向下，规律有所不同，较

大的回流管直径具有更好的传质效果。

在流量不变的情况下减小直径会使回流管液相速度

大幅增长，直接增加了液相湍动能水平，当角度增加到

90.0°时却不符合这一规律。由图 11 可知，当回流角度为

45.0°时，回流的液相受到鼓泡引起的自下而上流动干扰

较小，回流的流体均能直接进入下方循环中，使得液相能

尽早接触气泡，回流的速度增加起到了正向作用。但随

着回流角度的增加，下方鼓泡对回流的影响愈加明显，特

别是回流管直径较小时，下方气泡的作用使得回流液相

一部分直接进入上部循环，在这种情况下回流液速大直

径小不完全是正向作用，也说明回流液柱越细，受到气泡

的干扰越大。当回流角度为 90.0°即直径方向时，鼓泡带

动的向上流动对回流影响最大，小直径回流管形成的回

流流体几乎全部向上流动，致使液速增加带来的正向效

果不够明显。但在大直径的情况下有所改观，其表现要

优于小直径，形成了一个整体大循环。

综上，在原有装置的基础上，适当减少回流管直径有

助于提升反应器的供氧能力，而对角度的改变则会体现

出鼓泡对回流的影响，在高角度下，直径效应改变，结果

表明这两个因素有一定的交互作用。

3　结论

研究使用欧拉—欧拉双流体模型模拟了带回流管的

鼓泡式反应器内气液两相流动，得到了反应器内流体速

度场、流型、能量耗散率、气含率和气泡大小尺寸分布，揭

图 10　体积氧传质系数云图

Figure 10　Contours of volumetric oxygen transfer 

coefficient

表 1　工程参数

Table 1　Engineering parameters

参数

试验发酵罐

搅拌罐［24］

气含率/%

23.6

20.9

湍流能量耗散/

（m2·s-3）

0.23

1.29

气泡尺寸/

mm

5.4

5.6

气泡比表面积/

（m2·m-3）

265.7

224.0

氧传质系数/

（m·h-1）

3.816

4.611

体积氧传质系

数/h-1

1 093

1 033

回流或者搅拌

的功率/kW

22.0

154.8

表 2　模拟条件下的工程参数

Table 2　Engineering parameters under the simulated conditions

参数

45.0°+ϕ150 mm

45.0°+ϕ250 mm

67.5°+ϕ150 mm

67.5°+ϕ250 mm

90.0°+ϕ150 mm

90.0°+ϕ250 mm

气含率/%

20.5

23.6

21.8

22.6

22.2

20.3

TED/（m2·s-3）

0.382

0.231

0.319

0.281

0.253

0.337

气泡尺寸/mm

4.22

5.43

4.67

5.24

5.26

4.38

a/（m2·m-3）

300.9

265.7

278.9

263.0

263.2

287.9

kL/（m·h-1）

4.38

3.82

4.20

3.78

3.88

4.19

kLa/（h-1）

1 428

1 093

1 262

1 073

1 119

1 332
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示了回流管对流场特性的影响。回流管装置对反应器内

流场起到了主要影响，强烈影响了液相的运动方向与速

度，在能量耗散率上对鼓泡反应器起到了一定补充作用，

对增加气含率和维持小气泡尺寸有一定的帮助。使得该

鼓泡罐在保持低能耗的情况下，有良好的供氧能力。

在大型工业生产中，优化鼓泡反应器有着节能增效

的意义。回流管的设置对于此类鼓泡反应器是一种有效

的优化思路。研究在原有装置的基础上从不同角度和直

径进行了模拟，发现在回流角度为 45.0°，67.5°时，减少直

径有明显的效果。而在回流角度为 90.0°时，效果却不一

样，角度和直径两个因素有交互作用，得到的最优直径—

角度组合为 ϕ150 mm+45.0°，此时体积氧传质系数为

1 428 h-1。回流管的优化对反应器供氧能力有显著提升

效果。结合不同菌株的发酵特性改进设备，后续可继续

优化生产效率。
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