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Анализируются механизмы гидродинамики и массопереноса в крыльчатках Раштона и CD-6 в широком 
диапазоне (0,0075−0,25 м/с) приведенной скорости газа в газожидкостном биореакторе путем применения 
вычислительной гидродинамики. Найдено, что осредненная по объему величина скорости и скорость диссипации 
возрастают с увеличением поверхностной скорости газа. Расчеты дают более высокую относительную силовую 
тягу в случае крыльчатки CD-6, чем в случае крыльчатки Раштона, но заметного различия в осредненном по 
объему коэффициенте массопереноса для обоих типов крыльчаток не наблюдается. Найдено, что отношение 
силовой тяги к коэффициенту массопереноса выше для крыльчатки CD-6 (на 25−50 %), чем для крыльчатки 
Раштона. 
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Введение 

Газожидкостные биореакторы широко используются в промышленности, где имеет 
место массоперенос в режиме турбулентного течения жидкости в условиях разбрызгивания. 
Эффективность такого реактора зависит от физических, геометрических и эксплуатаци-
онных факторов. Система нуждается в насыщении газом (газ непрерывно подается 
через разбрызгиватель) для того, чтобы повысить эффективность этих биореакторов 
с заданной приведенной скоростью газа (объемного расхода, поделенного на площадь 
поперечного сечения реактора). Система, насыщенная газом, обеспечивает дополни-
тельный кислород, требуемый микроорганизмам для их поддержания и клеточного 
роста, а также других метаболических процессов в биологической системе (аэробная 
ферментация, обработка сточных вод). В этих процессах кислород является важным 
питательным веществом, и его нехватка влияет на эффективность процесса [1−2]. Перенос 
кислорода может быть описан и проанализирован посредством коэффициента массопе-
реноса kLa. Он является наиболее важным параметром при проектировании и эксплуатации 
смешанных разбрызгивателей биореакторов [3]. Силовая тяга, управляющая операцией 
перемешивания путем вращения крыльчаток, влияет на характеристики жидкого 
перемешивания и массопереноса и является одним из существенных проектных параметров 
для многофазной среды в механически активируемом биореакторе с движущимся 
резервуаром. Нужно исследовать его оптимальное использование в промышленности на 
основе условий эксплуатации, таких, как приведенная скорость газа в разбрызгивателях. 
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Знание влияния вводимой мощности на условия эксплуатации дает полезные сведения 
о процессе, следовательно, эффективность процесса перемешивания с минимальной энергией 
представляет большой интерес [3]. 

Для того, чтобы понять, как лучше масштабировать конкретную приведенную 
скорость газа, нужно проектировать такие биореакторы с разбрызгивателем при варьи-
ровании доли кислорода в сочетании с силовой тягой. Влияние приведенной скорости 
газа изучалось несколькими исследователями [4, 5]. Осевое изменение коэффициента 
массопереноса анализировалось в монографии [6] при различных приведенных скоростях 
газа. В работе [7] рассматривались силовая тяга и kLa в широком диапазоне приведенных 
скоростей газа. В обширной работе по биореакторам [8] была показана сильная взаимная 
зависимость между скоростью массопереноса, силовой тягой и приведенной скоростью 
газа (vg). 

Эффективность биореактора на основе резервуара перемешивания также зависит 
от типов и количества используемых крыльчаток. Проектирование и эксплуатация 
промышленного реактора находятся в процессе постоянного развития и продолжающихся 
споров по поводу наиболее подходящего типа мешалки для перемешивания газожидко-
стных смесей в реакторах и биореакторах, которые показали, что традиционная крыль-
чатка Раштона [7, 9−10] уступает новым типам крыльчаток в каких-то отношениях. 
Недостатки крыльчатки Раштона включают в себя снижение силовой тяги pg /p0 примерно 
на 50 % при аэрации и наличие “барьеров течения” (или зонирование) при их многократ-
ном использовании [11]. Нужно использовать современные крыльчатки для того, чтобы 
найти альтернативы крыльчатке Раштона [9]. Эффективность перемешивания с приме-
нением крыльчатки вогнутого типа (CD-6) [12], отличающейся от стандартной крыль-
чатки типа Раштона, исследуется численно с учетом различных видов динамики процесса 
(гидродинамики, коэффициента массопереноса и мощности) в системе двойного пере-
мешивания. Эти динамические механизмы управляются в широком диапазоне приведенной 
скорости жидкости, которая рассматривается в качестве важнейшего параметра, подлежащего 
изучению в условиях газожидкостного течения. Общая эффективность биореактора с резер-
вуаром перемешивания выражается в терминах энергоэффективности (качественной 
функции силовой тяги и скорости массопереноса), и сравниваются результаты для обоих 
типов крыльчаток при различных поверхностных скоростях газа. 

1. Материалы и методы 

В настоящей работе применялись методы вычислительной гидродинамики (CFD). 
Они полностью основываются на численных методах, использующих уравнения сохра-
нения массы вместе с другими дополнительными уравнениями переноса. Некоторые 
исследователи [13, 14] успешно применяли CFD в своих исследованиях в областях 
моделирования процессов перемешивания (в турбулентном режиме) в газожидкостных 
реакторах. 

1.1. Основные уравнения 

Основные уравнения, моделирующие двухфазное течение, следуют эйлерово-эйле-
ровому подходу [15−18]. Эйлерово-эйлерова модель многофазной среды широко 
используется при моделировании газожидкостного биореактора [19−21], и в настоящем 
исследовании она применяется для моделирования гидродинамики. Эта модель также 
используется при моделировании течений газожидкостных сред в каналах, трубах [22−26]. 
Фазы (непрерывная и дисперсная) рассматриваются как взаимопроникающие среды, 
идентифицируемые с помощью их локальных объемных концентраций. Сумма объем-
ных концентраций равна единице, и они рассчитываются из уравнения неразрывности. 
Для каждой фазы решаются осредненные по Рейнольдсу уравнения баланса массы и коли-
чества движения, они приводятся ниже. 
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Уравнение неразрывности: 

( ) ( ) 0,i i i i iU
t
α ρ α ρ

∂
+∇ ⋅ =

∂
                                                 (1) 

1,glα α+ =                                                               (2) 

где ρi, αi, iU  — соответственно плотность, объемная концентрация и осредненная ско-
рость фазы i (l ⎯ жидкость, g ⎯ газ). 

Уравнение количества движения: 

( ) ( ) eff ,i i i i i i i i i i i i iU U U p R F g
t
α ρ α ρ α τ α ρ∂

+∇ ⋅ = − ∇ +∇ ⋅ + + +
∂

                    (3) 

где p — давление обеих фаз и iR  — члены межфазного обмена количеством движения, 
g — сила тяжести; iF  представляет собой силу Кориолиса и центробежную силу, дейст-
вующие в модели крыльчатки, 

( )2 ,i i i i i iF N U N N rα ρ α ρ= − × − × ×                                            (4) 

где iN  — угловая скорость (рад с-1) и r  — радиус-вектор точки (м). 
Тензор напряжений Рейнольдса effiτ  включает в себя ламинарные и турбулентные 

напряжения и по гипотезе Буссинеска определяется из уравнения 

( )( ) ( ( ) )eff lam, , lam, ,
2

,
3i i i t i i i i i i i t i iU U k U Iτ α µ µ α ρ µ µ= + ∇ +∇ − + + ∇ ⋅                     (5) 

где lam,iµ и ,t iµ  — ламинарная и турбулентная вязкости для фазы i, ik  — кинетическая 

энергия турбулентности для фазы i, а I  — единичный тензор. 

1.2. Уравнения модели турбулентности 

Стандартная k-ε модель турбулентности адекватна для многих инженерных прило-
жений [27] и используется в настоящей работе вместе с дисперсной k-ε моделью для 
многофазных сред [28−30] для моделирования течения газовых включений (вторич-
ная фаза), растворенных в непрерывной жидкой фазе (первичная фаза). Так как концен-
трация воздушной фазы растворена в водной фазе, здесь используется дисперсная 
модель турбулентности. Уравнения турбулентной кинетической энергии k и скорости 
турбулентной диссипации ε решаются только для жидкой фазы и имеют следующий вид: 

( ) ( ) . ,t l
l l l l l l l l l l kl l l l l l kl

k
k U k k G

t
µ

ρ α ρ α α α ρ α ε ρ α
σ

⎛ ⎞∂
+∇ = ∇ ∇ + − + ∏⎜ ⎟∂ ⎝ ⎠

             (6) 

( ) ( ) ( ).
l 1 2 .t l l

l l l l l l l l l kl l l l l
l

lU C G C
t k ε ε

ε
ε

µ ε
ρ α ε ρ α ε α ε α ρ ε ρ α

σ
∂

+∇ = ∇ ∇ + − + ∏
∂

⎛ ⎞
⎜ ⎟
⎝ ⎠

        (7) 

Турбулентная вязкость жидкости дается формулой 

2

, ,l
t l l

l

k
Cµµ ρ

ε
=                                                          (8) 
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где klG  — скорость производства турбулентной кинетической энергии. kl∏  и lε∏  учи-
тывают влияние дисперсной фазы на непрерывную фазу [31, 32]. ,Cµ  ,1C ε  2 ,C ε  3 ,C ε  

,kσ  εσ  — константы стандартной k-ε модели. Их значения равны соответственно 0,09, 
1,44, 1,92, 1,2, 1, 1,3. Члены kl∏ и lε∏  учитывают турбулентное взаимодействие между 
водой и воздухом и моделируются по формулам 

( )dr2 ,D
lgkl lg l

l l

C
C k U U

α ρ
∏ = − + ⋅                                             (9) 

где СD ⎯ коэффициент сопротивления, lgC  — ковариация скоростей воздуха и воды, 

lgU (= g lU U− ) — относительная скорость воздуха и воды, drU — скорость дрейфа, 

g

g

dr

2 ,
1

.

l
lg l

l

g l
g l

lg g lg l

b
C k

D D
U

η
η

α α
σ α σ α

⎛ ⎞+
= ⎜ ⎟⎜ ⎟+⎝ ⎠

⎛ ⎞
= − ∇ − ∇⎜ ⎟⎜ ⎟

⎝ ⎠

                                          (10) 

Здесь 
1

(1 ) ,l
v v

g
b C C

ρ
ρ

−
⎛ ⎞

= + +⎜ ⎟⎜ ⎟
⎝ ⎠

 0,5;vC =  Dg и Dl — рассеяния, lgσ = 0,75 (по умолчанию) —

число Прандтля. Выражения для Dg, Dl и lgη  можно найти в работе [33]. В соответствии 
с [31] 

3 ,l
l kl

l
C

kε ε
ε

∏ = ∏   3C ε = 1,2.                                               (11) 

1.3. Межфазный обмен количеством движения 

Член межфазного количества движения включает в себя силу Бассе, силу присое-
диненной виртуальной массы, подъемную силу и силу сопротивления. Сила Бассе возни-
кает из-за развития пограничного слоя вокруг пузырьков, и ее нужно учитывать только 
в случае нестационарных течений. Величина силы Бассе намного меньше, чем сила меж-
фазного сопротивления, и включение этой силы приводит к увеличению машинного вре-
мени счета [34]. Подъемная сила значительна, если градиенты скорости велики, но в ре-
зервуаре перемешивания она очень мала внутри основного объема и имеет значение 
только в области вблизи крыльчатки. Вблизи крыльчатки градиенты давления и силы 
трения оказывают доминирующее влияние на движение пузырьков. Анализ порядка ве-
личины указывает на то, что величина подъемной силы намного меньше, чем сила 
сопротивления [35]. Было показано, что влияние виртуальной массовой силы значи-
тельно вблизи лопастей крыльчатки и что это влияние уменьшается во всем объеме. 
Аналогичный результат был получен также в работе [34]. Даже после пренебрежения 
подъемной силой все еще можно получать хорошие результаты сравнения с экспе-
риментальными данными [36−38]. В работах [20−39] изучалось влияние всех межфаз-
ных сил (силы Бассе, подъемной силы, виртуальной массы и сопротивления) и было 
найдено, что влияние других сил слишком мало по сравнению с силой сопротивления. 
По этой причине некоторые авторы [28, 40−42] предпочитали учитывать только силу 
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сопротивления при моделировании процессов в газожидкостных подвижных резервуа-
рах с целью снижения машинного времени счета, что очень существенно в области ком-
мерческого моделирования. Сила сопротивления — единственная управляющая сила 
в подвижных резервуарах и в других устройствах (то есть в пузырьковой колонне), но 
присутствуют также и другие силы [42]. Сила сопротивления является наиболее важной 
межфазной силой, действующей на пузырьки и являющейся результатом наличия средней 
относительной скорости между двумя фазами, дающей дополнительный вклад в объем-
ную концентрацию из-за турбулентных флуктуаций с учетом осреднения уравнений 
количества движения [32]. Учитывая все это, мы намеренно предпочли использовать 
в нашем исследовании только силу сопротивления с целью уменьшения расходов 
на моделирование с пониманием того, что это не окажет значительного влияния на ре-
зультаты. 

Член iR  из уравнения (3) записывается с учетом только силы сопротивления в виде 

( ) ,l g g lR R K U U= − = −                                                  (12) 

где K — коэффициент обмена между газом и жидкостью, 

3 ,
4

D
l l g g l

b

C
K U U

d
ρ α α= −                                       (13) 

db — диаметр пузырька и DC  — коэффициент сопротивления, определяемый как функ-
ция относительного числа Рейнольдса Rep. Стандартная формула для Rep не учитывает 
влияния турбулентности на движение пузырька. Поэтому выражение для Rep было 
модифицировано с целью учета влияния турбулентности [43]:  

,
Re

l g l b
p

l t l

U U d
.

C

ρ

µ µ

−
=

+
                                                  (14) 

Здесь C — модельный параметр, введенный для учета влияния турбулентности путем 
уменьшения скорости скольжения. Этот параметр полагается равным 0,3 [13]. Затем 
коэффициент сопротивления вычисляется с использованием стандартного соотношения 
Шиллера и Наумана [44], которое записывается в виде 

( )0,68724 1 0,15Re
, Re 1000

Re

0,44, Re 1000.

p
p

D p

p

C

⎧ +
⎪ ≤⎪= ⎨
⎪

>⎪⎩

                                 (15) 

Эта модель сопротивления первоначально была разработана на основе закона Стокса для 
жесткой одиночной сферы в системах из газа и твердых тел для весьма малых чисел 
Рейнольдса (Rep > 1), позднее ⎯ для диапазона более высоких значений Re, в дальней-
шем она стала известна как модель сопротивления Шиллера−Наумана [44]. Закон Стокса 
также применим в газожидкостных системах, так как пузырьки могут считаться малыми 
твердыми частицами. Пузырьки имеют малые размеры и являются сферическими в оп-
ределенных обстоятельствах [45]. Таким образом, модель сопротивления Шилле-
ра−Наумана используется в настоящем исследовании при описании газожидкост-
ных течений в предположении, что пузырьки имеют сферическую форму и их раз-
мер очень мал (db  = 2 мм). 
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1.4. Модель массопереноса 

Имеется несколько соотношений для оценки массопереноса, но наиболее часто 
применяется модель Данкверца [46], она используется для расчета коэффициента массо-
переноса (kL), является уточнением теории проникания и дается формулой 

,L lk D s=                                                              (16) 

где s — скорость обновления поверхности и Dl — коэффициент диффузии жидкости. 
Этот подход предполагает, что величина kL связана со средней скоростью обновления 
поверхности, вытекающей из взаимодействия поверхности раздела пузырька с турбу-
лентными вихрями с переменным временем контакта. Позднее авторы работы [47] пред-
положили, что мелкомасштабное турбулентное движение, которое простирается от наи-
меньшего вязкого движения до инерциального, влияет на скорость массопереноса и s 
вычисляется на основе теории Колмогорова изотропной турбулентности. Уравнение (16) 
принимает вид: 

0,25
0,5 ,l

L l
l

k KD
v
ε⎛ ⎞

= ⎜ ⎟
⎝ ⎠

                                                   (17) 

где K = 0,4 — константа модели, εl — скорость турбулентной диссипации, νl — кинема-
тическая вязкость жидкости. Коэффициент объемного массопереноса (kLa) является 
комбинацией kL и a, где a — удельная площадь межфазной поверхности раздела, она 
является функцией локальной объемной концентрации газа αg и диаметра пузырька db  
и выражается формулой 

6
.g

b
a

d
α

=                                                              (18) 

Следовательно, объемный коэффициент массопереноса kLa записывается в виде 
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                                             (19) 

1.5. Силовая тяга 

Силовая тяга — минимальная сила, требуемая для того, чтобы вал вращал крыль-
чатку. Силовая характеристика в условиях насыщении газом выражается по отношению 
к условию, когда газ отсутствует, для того, чтобы получить относительную силовую 
тягу (Pg /P0). Она является отношением мощности, подводимой в условиях насыщения 
газом (Pg), к мощности, подводимой при отсутствии газа (P0). Величина Pg, получаемая 
численным моделированием, является произведением скорости крыльчатки 2πN и вра-
щающего момента τ. Это основная характеристика реакторов [48], она вычисляется 
из момента, действующего на вал и крыльчатку. Вычисленный момент вращения связан 
с Pg формулой 

Pg = 2πNτ.                                                             (20) 

В работе [49] было предложено соотношение для P0 из экспериментов для сдвоенных 
крыльчаток в виде 

12 2,921 40 6 10 Re , Re 10 ,
P
V

−= × >                                        (21) 

где V ⎯ объем резервуара. 
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1.6. Конфигурация резервуара и граничные условия 

В настоящем исследовании используется газожидкостный биореактор с двойной 
крыльчаткой, снабженный комбинацией крыльчаток Раштона и CD-6. Его размеры при-
ведены на рис. 1. Расстояние (S1 и S2 — расстояния от дна резервуара до нижней и верх-
ней крыльчаток соответственно) между крыльчатками подобрано так, чтобы получить 
параллельное течение [13, 50], которое считается устойчивым в реакторах. Параллельное 
течение — это траектория течения, создаваемая двумя крыльчатками, действующими 
независимо. Крыльчатка вращается со скоростью N = 450 оборотов в минуту и создает 
режим полностью турбулентного течения с числом Рейнольдса Re = Nd 

2/υ = 72699, где  
υ — кинематическая вязкость (1,005e-6 м2/с), d ⎯ диаметр и N ⎯ скорость вращения 
крыльчатки. Газ непрерывно подается через разбрызгиватель под крыльчаткой (на рас-
стоянии 0,07 м от дна резервуара) для того, чтобы усилить эффективность перемешивания. 
Используется широкий диапазон изменения скорости газовой фазы vg (0,002−0,2 м/с) для 
управления эффективностью перемешивания в терминах коэффициента массопереноса и 
силовой тяги. Используется постоянный диаметр пузырьков (db), равный 2 мм. 

При моделировании резервуаров перемешивания размер созданной сетки также 
является важным фактором в точном расчете результатов. Поэтому в настоящем иссле-

 
 

Рис. 1. Конфигурация резервуара и расчетная сетка.
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довании рассматривалось несколько вариантов размеров сетки из литературы. Разные 
размеры сетки исследовались в работе [51] (очень грубая, грубая, умеренно мелкая и 
мелкая сетка) на примере резервуара перемешивания с одной крыльчаткой, где круглый 
резервуар имел диаметр и высоту 0,15 см, и было найдено, что умеренно мелкая сетка 
давала хорошее согласование с результатами экспериментов. Здесь же отмечалось, что 
мелкая сетка приводила к малому улучшению результата. Также является фактом то, что 
применение более мелкой сетки увеличивает стоимость моделирования. Поэтому был 
сделан вывод: для уменьшения расходов на вычисления можно использовать умеренно 
мелкую сетку для расчета полей течения, однако точный расчет турбулентности требует 
более мелких сеток. Были построены неструктрурированные (тетраэдральные) умеренно 
мелкие сетки, состоящие примерно из 900 тысяч ячеек для резервуара с крыльчаткой 
Раштона и 1100 тысяч ячеек для крыльчатки CD-6, с учетом того, что более мелкая сетка 
требует большего машинного времени для моделирования. С целью учета сложного течения 
жидкости (турбулентности) вблизи области крыльчатки в этой частной области приме-
нялась более мелкая сетка вместо того, чтобы строить мелкую сетку во всем сосуде, так 
что точное моделирование турбулентности обеспечивалось за умеренное машинное время. 
В качестве рабочего давления рассматривается атмосферное давление (101325 Па), сила 
тяжести рассматривается как имеющая отрицательную величину (–9,81м/с2). Необходимо 
применять граничное условие на поверхностях раздела каждой фазы. Входное граничное 
условие для скорости применяется на кольцевом разбрызгивателе. На верхней поверхности 
рассматривается условие отсутствия газа, задаваемое функциями, определяемыми поль-
зователем, которые удовлетворяют условию, что газ должен покидать расчетную область, 
а жидкость (вода) будет оставаться внутри области. 

2. Результаты их обсуждение 

В этом разделе будут представлены результаты расчета гидродинамики, силовой 
тяги и скорости массопереноса при различных приведенных скоростях. Результаты 

представлены для различных изоповерх-
ностей, вид этих изоповерхностей приве-
ден на рис. 2: осевые (между двумя крыль-
чатками) и радиальные. 

                2.1. Расчет гидродинамики 

Гидродинамические условия в био-
реакторах оказывают сильное влияние на 
перенос газа и жидкости в течение био-
процесса [52]. Расчет гидродинамики очень 
важен в условиях существования турбу-
лентного течения. Характеристики турбу-
лентности зависят от нескольких геомет-
рических и эксплуатационных факторов, 
особенно от типов крыльчаток и от приве-
денной скорости газа (vg) в условиях насы-
щения газом. Нужно детально исследовать 
различные величины скоростей газа и воды 

 

Рис. 2. Изоповерхности. 
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в газожидкостном биореакторе, так как это дает прямое представление об эффективно-
сти процесса перемешивания. На рис. 3 сравниваются средняя скорость (воздуха и 
воды), осредненная по объему, и скорость диссипации (ε) при трех различных vg для 
крыльчаток Раштона и CD-6. Видно, что величина скорости становится выше при более 
высоких значениях vg для воздуха и воды в обоих случаях: для крыльчаток Раштона и для 
CD-6. Скорость диссипации существенно возрастает с увеличением значений vg. Ско-
рость воздуха в расчете получается несколько выше, чем скорость воды в крыльчатке 
Раштона, однако в случае крыльчатки CD-6 она оказывается ниже при более низких 
значениях vg. Расчетное значение ε намного выше для крыльчатки CD-6, чем для 
крыльчатки Раштона. Более высокие значения ε заметно повышают эффективность про-
цесса перемешивания в биореакторе. 

Поле течения, определяемое векторами средней скорости крыльчаток Раштона и 
CD-6 и показанное на рис. 4, изображает разные траектории течения, сгенерированные 
этими двумя крыльчатками. Рассматриваются только три значения (0,0075, 0,05 и 
0,2 м/с), так как другие значения не дают заметных отличий в значениях kLa, представ-
ляемых в следующем разделе. Поле течения вокруг крыльчатки и у разбрызгивателя 
преобладает над другими областями реактора. Это связано с сильным движением лопа-
стей крыльчатки и непрерывной подачей газа из кольцевого разбрызгивателя. Нет отчет-
ливого формирования пары вихрей в условиях насыщения газом, что является обычным 
в условиях отсутствия газа в случае двойной крыльчатки Раштона. Крыльчатка CD-6 
также не образует пару вихрей в условиях насыщения газом. Причиной этого являет-
ся сильное возмущение, вносимое подаваемым газом, которое разрушает известную тра-
екторию непрерывного течения, сформированного лопастями крыльчатки. При более 
низких значениях vg наблюдается меньшее возмущение, вносимое газом от кольцевого 
разбрызгивателя, но оно заметно увеличивается, если vg увеличивается далее, и в случае 
крыльчаток Раштона и в случае крыльчаток CD-6. Величина локального распределения 
средней скорости оказывается намного выше при более высоких значениях vg. Нижняя 
крыльчатка, скомбинированная с разбрызгивателем, производит более сильную циркуляцию 

 
 
Рис. 3. Сравнение скорости, осредненной по объему (a), и скорости диссипации (b) крыльчаток 
                                                       Раштона и CD-6 при различных vg. 
а ⎯ крыльчатки Раштона для воздуха (1) и воды (2) и крыльчатки CD-6 для воздуха (3) и воды (4); b ⎯ крыль- 
                                                                    чатки Раштона (1) и CD-6 (2). 
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течения, чем верхняя крыльчатка. На направленную вверх циркуляцию воды оказывают 
значительное влияние более высокие значения vg. 

 

2.2. Расчет Pg /P0 и kLa 

Относительная силовая тяга Pg /P0 и коэффициент массопереноса kLa являются 
существенными факторами (управляющими макропараметрами), которые нужно оце-
нить количественно при изучении динамики процессов в биореакторах. Величину Pg /P0 
нужно вводить в газожидкостную фазу, так как подвод мощности в условиях насыщения 
газом отличается от условия отсутствия газа. На эти крупномасштабные факторы, воз-
действующие на динамику жидкости, влияют несколько причин, таких, как различие 
в типах крыльчаток и поверхностная скорость газа в газожидкостной фазе. На рис. 5 
сравниваются вычисленные значения Pg /P0 и осредненные по объему kLa при различных 
значениях vg для крыльчаток Раштона и CD-6. Величина Pg /P0 более завышена в случае 
крыльчатки Раштона, чем в случае крыльчатки CD-6, и корреляция для крыльчатки CD-6 

 
 
Рис. 4. Сравнение величины скорости воздуха и воды для крыльчаток Раштона (a) и CD-6 (b) при 
                                                              различных vg. Начало. 
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для вычисления P0 с помощью однофазной модели оказывается несколько выше, чем 
корреляция, предложенная в работе [48] на основе крыльчатки Раштона (рис. 5, b). При 
низких значениях vg нет заметных различий в значениях kLa в случае использования 
крыльчаток Раштона или CD-6, затем при некоторых более высоких значениях vg 
величина kLa постепенно убывает, но для крыльчатки CD-6 она убывает несколько 
сильнее, если vg увеличивать дальше, оба значения принимают одинаковую величину 
(рис. 5, а). Из рис. 5, c видно, что дальнейшего улучшения в среднем значении kLa при 
возрастании параметра Pg /P0 нет. 

Локальное распределение kLa лучше помогает понять суть процесса массопереноса 
между двумя фазами, чем средние значения kLa, из-за формирования различных зон 
внутри резервуара, таких, как область разгрузки крыльчатки (в этой области имеет место 
более высокая эффективность), основного объема (умеренная эффективность) и мертвая 
зона (самая низкая эффективность). Мертвая зона обычно существует на дне в углу 
резервуара, где имеет место наименьшее взаимодействие между воздухом и жидкостью. 
Вследствие того, что такое неравномерное взаимодействие течения жидкости в этих 

 
 

Рис. 4. Окончание.



Деви Т.Т., Кумар Б. 

 394 

зонах также влияет на средние значения kLa, возникает необходимость наблюдать за ло-
кальными распределениями. Локальное распределение kLa будет представлено только 
для трех различных vg (0,0075, 0,05 и 0,2 м/с) из-за его сильного изменения, рассчитан-
ного при этих частных значениях vg. 

На рис. 6 сравниваются контуры локального распределения вычисленных kLa 
при трех различных vg для крыльчаток Раштона и CD-6. Видно, что локальное распреде-
ление kLa выше при некоторых более высоких значениях vg, но если далее увеличивать vg, 
то уже нет заметных различий для крыльчаток Раштона и CD-6. Большой размер мертвой 
зоны под разбрызгивателем при более низких значениях vg указывает на меньшую 
дисперсию газа в этой зоне, и когда vg увеличивается далее, эта зона почти исчезает. 
Более высокие значения kLa получаются на верхней открытой поверхности резервуара; 
это является следствием того факта, что на взаимодействие между воздухом, подавае-
мым из разбрызгивателя, и водой оказывает большое влияние атмосферный воздух. 
Параметр kLa не может достичь в радиальном направлении стенки резервуара при более 
низких значениях vg, а при более высоких значениях эта величина равномерно распреде-
лена в обоих случаях крыльчаток Раштона и CD-6. 

 
 
Рис. 5. Сравнение крыльчаток Раштона и CD-6 по  kLa (a) и по Pg /P0 (b) при различных vg, сравне-

ние по Pg /P0 и kLa (c). 
Крыльчатки: 1 ⎯ Раштона (Р0 вычислено по [48]), 2 ⎯ CD-6 (P0 вычислено по [48]), 3 ⎯ CD-6 (Р0 вычислено 

с помощью однофазного численного моделирования). 
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Имеется неравномерность в пространственном распределении массопереноса. 
Изменение величины kLa вдоль оси и между нижней и верхней крыльчатками имеет 
большое значение для изучения того, как расстояние между крыльчатками влияет на 
эффективность биореактора. Такой тип изменения радиальных и осевых расстояний дает 
дополнительное понимание при детальном исследовании локального распределения kLa 
в высоком биореакторе, имеющем много крыльчаток. На рис. 7 сравниваются локальные kLa 
в случаях крыльчаток Раштона и CD-6 при различных радиальных положениях и при 
различных vg. Максимальное локальное значение kLa имеет место у разбрызгивателя. 
Более высокие значения kLa наблюдаются у вершины крыльчатки (r = 0,04865 м). 
Верхняя и нижняя крыльчатки производят почти одинаковые значения kLa. Равномерное 

 
 
Рис. 6. Сравнение рассчитанных локальных kLa  при различных vg для крыльчаток Раштона (a) 

и CD-6 (b) на изоповерхности при y = 0. 
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распределение kLa наблюдается при более высоких значениях vg (0,05 и 0,2 м/с) 
в радиальном направлении. 

Сравнение осевого распределения локальных значений kLa для крыльчаток 
Раштона и CD-6 (z = 0,292 м) при различных значениях vg приводится на рис. 8, а−c. Нет 
большого различия в kLa вдоль оси между крыльчатками Раштона и CD-6. Более высокие 

 
 
Рис. 7. Сравнение расчетных локальных kLa  для крыльчаток Раштона (a) и CD-6 (b) при различ-

ных радиальных положениях (r) для различных vg. 
vg ⎯ 0,0075 (вверху), 0,05 (по центру), 0,2 м/с (внизу); r ⎯ 0/01 (1), 0,024 (2), 0,04865 (3), 0,07775 (4), 0,1315 (5) м. 
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значения vg приводят к более высоким kLa в осевом направлении между верхней и 
нижней крыльчатками. Представляется, что изменение в осевом распределении kLa 
намного меньше, чем осевое распределение, представленное в работах [53] и [6]. 

Так как kLa зависит от нескольких факторов, нельзя судить об общей эффективности 
биореактора с резервуаром перемешивания лишь на его основе. Эффективность имеет 
тесную связь с силовой тягой, которой обладают разные типы крыльчаток при раз-
личных vg. Можно выразить эффективность биореактора с резервуаром перемешивания 
в газожидкостной системе в терминах энергетической эффективности, и она является 

 
 

Рис. 8. Сравнение локальных kLa при различных vg 
для крыльчаток Раштона и CD-6 (a) и различ-
ных vg при z = 0,292 м (для обеих крыльчаток) (b). 
а ⎯ крыльчатки Раштона (1), CD-6 (2); b ⎯ vg = 0,0075 (1), 

0,5 (2), 0,2 (3) м/с. 
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качественной функцией силовой тяги и скорости массопереноса в системе (энергия = 
= силовая тяга/скорость массопереноса). Силовая тяга берется как Pg /P0 и скорость массо-
переноса как kLa для того, чтобы получить эффективность биореактора. 

Показатель эффективности и более высокая процентная эффективность для крыль-
чатки CD-6 по сравнению с крыльчаткой Раштона представлены на рис. 9. Найдено, что 
эффективность выше для крыльчатки CD-6 (рис. 9, а). Общая процентная эффективность 
крыльчатки CD-6 по сравнению с крыльчаткой Раштона выше на 25−50 % в широ-
ком диапазоне vg. Найдено, что эффективность выше при конкретных значениях vg 
(0,0075−0,075 м/с), затем она начинает снижаться при более высоких значениях vg (выше 
0,075 м/с) до значений 0,25 м/с. 

Заключение 

Рассчитана и изучена динамика процессов в биореакторе с резервуаром переме-
шивания в случаях крыльчаток Раштона и CD-6 в широком диапазоне значений приве-
денной скорости газа. Величина скорости растет с увеличением приведенной скорости 
газа. Скорость диссипации заметно увеличивается при более высоких значениях приве-
денной скорости газа. Относительная силовая тяга выше в случае крыльчатки CD-6. Нет 
заметного различия в осредненном по объему коэффициенте массопереноса между 
крыльчатками Раштона и CD-6. Оптимальная поверхностная скорость газа наблюда-
ется при 0,0075−0,075 м/с. Найдено, что общая эффективность биореактора, выражаемая 
в терминах энергетической эффективности, выше в случае крыльчатки CD-6 примерно 
на 25−50 %, чем в случае крыльчатки Раштона. 
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