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摘要:考察了气液两相流在 ＤＫ２５４０Ｆ 卷式纳滤(ＮＦ)膜组件中对酵母 / ＭｇＳＯ４ 混合物的强化分离效果ꎮ 研究了不同条件下

对卷式纳滤膜渗透通量、截留率和渗透通量增加率的影响ꎮ 结果表明ꎬ两相流能够明显提高酵母 / ＭｇＳＯ４ 混合物在卷式 ＮＦ 膜

中的分离效果ꎮ 在跨膜压力较高、气液比较大的条件下ꎬ酵母悬浮液的通量明显增强ꎬ通量增加率可达 １５􀆰 ２％ꎮ 同时ꎬ在分离

酵母 / ＭｇＳＯ４ 混合物时ꎬ跨膜压力越低ꎬ气液比越高ꎬ增强效果越好ꎬ渗透通量的增长率能够达到 ４０％以上ꎮ 另外ꎬ气液两相流

几乎不影响 ＭｇＳＯ４ 的截留率ꎬ且 ＭｇＳＯ４ 的截留率几乎维持在 ９０％~９４％之间ꎮ
关键词:卷式纳滤膜ꎻ气液两相流ꎻ气液比ꎻ通量增加率ꎻ酵母 / ＭｇＳＯ４ 混合液

中图分类号:ＴＱ０２８　 文献标志码:Ａ　 文章编号:０２５３－４３２０(２０１８)１１－０１４８－０５
ＤＯＩ:１０.１６６０６ / ｊ.ｃｎｋｉ.ｉｓｓｎ ０２５３－４３２０.２０１８.１１.０３２　

Ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ｏｆ ｙｅａｓｔ / ＭｇＳＯ４ ｍｉｘｔｕｒｅ ｂｙ ｓｐｉｒａｌ ｎａｎｏｆｉｌｔｒａｔｉｏｎ ｍｅｍｂｒａｎｅ
ｅｎｈａｎｃｅｄ ｂｙ ｇａｓ￣ｌｉｑｕｉｄ ｔｗｏ￣ｐｈａｓｅ ｆｌｏｗ

ＪＩＡＮＧ Ｗａｎ￣ｙｉｎｇꎬ ＷＡＮＧ Ｓｈｕ∗ꎬ ＷＡＮＧ Ｙｉꎬ ＷＥＩ Ｍｅｉ￣ｈｕａ
(Ｓｃｈｏｏｌ ｏｆ Ｌｉｆｅ Ｓｃｉｅｎｃｅ ａｎｄ Ｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇꎬ Ｓｏｕｔｈｗｅｓｔ Ｊｉａｏｔｏｎｇ Ｕｎｉｖｅｒｓｉｔｙꎬ Ｃｈｅｎｇｄｕ ６１００３１ꎬ Ｃｈｉｎａ)

Ａｂｓｔｒａｃｔ: Ｔｈｅ ｅｎｈａｎｃｅｍｅｎｔ ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ｅｆｆｉｃｉｅｎｃｙ ｏｆ ｙｅａｓｔ / ＭｇＳＯ４ ｍｉｘｔｕｒｅｓ ｖｉａ ｇａｓ￣ｌｉｑｕｉｄ ｔｗｏ￣ｐｈａｓｅ ｆｌｏｗ ｉｓ
ｅｖａｌｕａｔｅｄ ｉｎ ａ ＤＫ２５４０Ｆ ｓｐｉｒａｌ ｎａｎｏｆｉｌｔｒａｔｉｏｎ ｍｅｍｂｒａｎｅ ｍｏｄｕｌｅ. Ｉｎｖｅｓｔｉｇａｔｉｏｎ ｉｓ ｐｅｒｆｏｒｍｅｄ ｔｏ ｄｅｔｅｒｍｉｎｅ ｔｈｅ ｅｆｆｅｃｔｓ ｏｆ
ｄｉｆｆｅｒｅｎｔ ｃｏｎｄｉｔｉｏｎｓ ｏｎ ｐｅｒｍｅａｔｅ ｆｌｕｘꎬｒｅｊｅｃｔｉｏｎ ａｎｄ ｐｅｒｍｅａｔｅ ｆｌｕｘ ｉｎｃｒｅａｓｅ ｒａｔｅ ｏｆ ｔｈｅ ｓｐｉｒａｌ ｎａｎｏｆｉｌｔｒａｔｉｏｎ ｍｅｍｂｒａｎｅ.Ｔｈｅ
ｅｘｐｅｒｉｍｅｎｔａｌ ｒｅｓｕｌｔｓ ｉｎｄｉｃａｔｅ ｔｈａｔ ｔｗｏ￣ｐｈａｓｅ ｆｌｏｗ ｃａｎ ｏｂｖｉｏｕｓｌｙ ｅｎｈａｎｃｅ ｔｈｅ ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ｅｆｆｅｃｔ ｏｆ ｙｅａｓｔ / ＭｇＳＯ４ ｍｉｘｔｕｒｅ ｉｎ
ｓｐｉｒａｌ ｎａｎｏｆｉｌｔｒａｔｉｏｎ ｍｅｍｂｒａｎｅｓ.Ｔｈｅ ｐｅｒｍｅａｔｅ ｆｌｕｘ ｏｆ ｙｅａｓｔ ｓｕｓｐｅｎｓｉｏｎ ｉｓ ｏｂｖｉｏｕｓｌｙ ｅｎｈａｎｃｅｄ ｂｙ ｈｉｇｈｅｒ ｔｒａｎｓ￣ｍｅｍｂｒａｎｅ
ｐｒｅｓｓｕｒｅ ａｎｄ ｌａｒｇｅｒ ｇａｓ￣ｌｉｑｕｉｄ ｒａｔｉｏꎬｗｉｔｈ ａ ｇｒｏｗｔｈ ｏｆ １５􀆰 ２％.Ｍｅａｎｗｈｉｌｅꎬｂｅｔｔｅｒ ｅｎｈａｎｃｅｍｅｎｔ ｅｆｆｅｃｔ ｆｏｒ ｓｅｐａｒａｔｉｎｇ ｙｅａｓｔ￣
ＭｇＳＯ４ ｍｉｘｔｕｒｅ ｃａｎ ｂｅ ａｃｈｉｅｖｅｄ ｕｎｄｅｒ ｌｏｗｅｒ ｔｒａｎｓ￣ｍｅｍｂｒａｎｅ ｐｒｅｓｓｕｒｅ ａｎｄ ｈｉｇｈｅｒ ｇａｓ￣ｌｉｑｕｉｄ ｒａｔｉｏꎬａｎｄ ｐｅｒｍｅａｔｅ ｆｌｕｘ ｃａｎ
ｌｉｆｔ ｂｙ ４０％ ｏｒ ｍｏｒｅ.Ａｄｄｉｔｉｏｎａｌｌｙꎬｇａｓ￣ｌｉｑｕｉｄ ｔｗｏ￣ｐｈａｓｅ ｆｌｏｗ ａｆｆｅｃｔ ｓｃａｒｃｅｌｙ ｔｈｅ ｒｅｊｅｃｔｉｏｎ ｏｆ ＭｇＳＯ４ ｔｈａｔ ｒｅｍａｉｎｓ ｍｏｓｔｌｙ
ｂｅｔｗｅｅｎ ９０％ ａｎｄ ９４％.

Ｋｅｙ ｗｏｒｄｓ: ｓｐｉｒａｌ ｎａｎｏｆｉｌｔｒａｔｉｏｎ ｍｅｍｂｒａｎｅꎻ ｇａｓ￣ｌｉｑｕｉｄ ｔｗｏ￣ｐｈａｓｅ ｆｌｏｗꎻ ｇａｓ / ｌｉｑｕｉｄ ｒａｔｉｏꎻ ｇｒｏｗｔｈ ｒａｔｅ ｏｆ ｐｅｒｍｅａｔｅ
ｆｌｕｘꎻ ｙｅａｓｔ / ＭｇＳＯ４ ｍｉｘｔｕｒｅ

　 收稿日期:２０１８－０３－１２ꎻ修回日期:２０１８－０９－１７
　 基金项目:四川省科技厅项目(２０１５ＮＺ００９７)
　 作者简介:蒋婉莹(１９９１－)ꎬ女ꎬ硕士研究生ꎬ研究方向为膜分离技术ꎬＪｉａｎｇＷａｎｙｉｎｇ９５１＠ １６３.ｃｏｍꎻ王枢(１９７２－)ꎬ男ꎬ博士ꎬ副教授ꎬ研究方向为膜

分离ꎬ通讯联系人ꎬｗｏｎｅ＿ｓｕ＠ １６３.ｃｏｍꎮ

　 　 纳滤(ＮＦ)膜技术是一种压力驱动膜的新型分

离技术[１－６]ꎬ由于 ＮＦ 膜具有相对稳定和高效的分离

性能ꎬ广泛应用于化学、制药、环境保护和食品生产

等多个领域[７－１０]ꎮ 在工业应用中ꎬ因卷式 ＮＦ 膜模

块的致密性而被广泛应用ꎮ 另外ꎬ单位体积的有效

膜过滤面积越大ꎬ其湍流情况就越好[１１]ꎮ 而卷式膜

组件因其狭窄的通道导致膜界面上的浓差极化现象

严重ꎬ不易清洗ꎬ严重影响其分离性能[１２－１４]ꎬ因此ꎬ
卷式膜的发展被其内在结构缺陷所限制ꎮ 在这种情

况下ꎬ气液两相流能够有效促进系统中的湍流情况ꎬ
显著提高膜表面的剪切力ꎬ有效地控制膜污染且明

显提 高 膜 水 通 量ꎬ 因 此 被 应 用 于 解 决 以 上 问

题[１５－１７]ꎮ Ｗｉｂｉｓｏｎｏ 等[１８]确定了在水的分离和纯化

过程中应用两相流的关键因素ꎮ 柳琦杰等[１９] 报道

了卷式 ＮＦ 膜组件通过气 －液两相流强化分离

ＭｇＳＯ４ 水溶液ꎮ 结果表明ꎬ两相流动可以提高卷式

ＮＦ 膜的性能ꎬ明显增加无机盐溶液的渗透通量和截

留率ꎬ通量增加率可达 ４６􀆰 ６８％ꎮ
在气液两相流中试设备中分离无机 /有机混合

物的文献研究很少ꎮ 笔者采用 ＤＫ２５４０Ｆ 卷式 ＮＦ 膜

组件在中试设备上研究了气液两相流对酵母悬浮液

和酵母－ＭｇＳＯ４ 混合液的分离效果ꎬ并系统分析了

各种影响因素对气体分离性能的影响ꎬ为两相流工

艺的工业应用提供参考ꎮ
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１　 实验

１􀆰 １　 材料和设备

卷式纳滤膜 ＤＫ２５４０Ｆꎬ美国通用电气公司生

产ꎻ七水合硫酸镁ꎬ成都孟德尔科技公司生产ꎻ酵母ꎬ
质量分数约为 ９９􀆰 ５％ꎬ安琪酵母股份有限公司生

产ꎮ 电子称ꎬＴＣＳ－６０ ｋｇꎬ精度为 ０􀆰 １ ｇꎬ上海万众衡

器有限公司生产ꎻ秒表ꎬ精度为 ０􀆰 １ ｓꎬ上海秒表厂生

产ꎻ电导仪ꎬＤＤＳ－３０７ꎬ上海雷磁仪器有限公司生产ꎻ
空气压缩机ꎬＶ－０􀆰 ２ / １２􀆰 ５ꎬ泉州恒德集团有限公司

生产ꎮ
１􀆰 ２　 无机和有机试剂的选择

由于 ＮＦ 膜有效截留二价离子的特性ꎬ工业测

试的标准为硫酸镁溶液截留率的检测ꎮ 因此ꎬ本研

究中选择硫酸镁作为无机测试溶液ꎮ 酵母是一种重

要的生物制品原料ꎬ由平均直径为 ４􀆰 ２ μｍ 的球形

颗粒组成ꎬ不仅可以很好地表征其颗粒特征ꎬ而且去

离子水中的酵母颗粒也可均匀分布ꎮ 更重要的是酵

母已广泛应用于各种行业ꎬ如烘焙、酿造、葡萄酒、生
物乙醇和制药蛋白制品[２０]ꎬ因此选择酵母悬浮液作

为有机测试溶液ꎮ 该实验中使用的无机 /有机混合

物是七水合硫酸镁溶液和酵母悬浮液ꎮ
１􀆰 ３　 实验装置

实验装置如图 １ 所示ꎮ 实验设备由空气压缩机

和空气接收系统、ＤＫ２５４０Ｆ 卷式 ＮＦ 膜组件、气液分

离系统、进料罐、离心泵和其他测量及监测仪器组

成ꎮ 空气连续性进入仪器ꎮ 空压机系统运行如下:
空压机将 １ ＭＰａ 的压缩空气送入空压机储气罐ꎮ
实验中使用蒸汽分离器和调节器进行除湿ꎬ并将空

气压力控制在所需值(０􀆰 ４ ~ ０􀆰 ７ ＭＰａ)ꎮ 通过气体

流量计将空气速度控制在所需的流速ꎮ 然后将气体

和液体在气液混合点处混合至适当的气液比ꎮ 在实

验过程中ꎬ换热器系统调节并保持工作温度ꎮ 调整

　 　 　 　 　 　 　

１—进料罐ꎻ２—阀ꎻ３—离心泵ꎻ４—温度计ꎻ５—压力表ꎻ
６—转子流量计ꎻ７—膜组件ꎻ８—换热器ꎻ９—气液混合点ꎻ
１０—蒸汽分离器和调节器ꎻ１１—空气压缩机和接收器

图 １　 实验装置

进料流体流速和跨膜压力至所需条件ꎮ 气液分离系

统被设计在进料液回流到进料罐之前自动分离气

体 /液体混合物ꎬ同时ꎬ防止气泡影响气液比ꎮ ＤＫ２５４０Ｆ
膜芯的性能参数如表 １ 所示ꎮ

表 １　 ＤＫ２５４０Ｆ 膜芯的性能参数

型号 类型
出水量 /

(ｍ３􀅰ｄ－１)

脱盐率 /
％

标准操作

压力 /

(ｋｇ􀅰ｃｍ－２)

最高温

度公差 /
℃

有效

面积 /

ｍ２

ＤＫ２５４０Ｆ ＮＦ ２􀆰 ６０ ９８ ４􀆰 ８３~２７􀆰 ５４ ５０ ２􀆰 ２

　 　 注:在 ２５℃和 ０􀆰 ４ ＭＰａ 条件下ꎬ对 ＭｇＳＯ４ 溶液的截留率为 ９８％ꎮ

１􀆰 ４　 实验方法

本实验分为 ２ 部分ꎬ通过卷式膜组件分别分离

酵母悬浮液和酵母 / ＭｇＳＯ４ 混合物ꎮ 第 １ 部分:将
４０ Ｌ 一定浓度的酵母悬浮液加入进料罐ꎬ然后运行

实验设备ꎮ 将各实验所需的跨膜压力和温度调整到

所需条件ꎬ并将进料流体的流速控制在 １􀆰 ０ ｍ / ｓꎮ
运行 ３０ ｍｉｎ 后系统处于稳定状态时ꎬ测量随跨膜压

力变化的渗透通量ꎮ 最后在不同气体速度条件下

(１􀆰 ０~３􀆰 ５ ｍ / ｓ)再次测量渗透通量ꎮ 所有渗透通量

均是 ３ 组数据的平均值ꎮ 在实验过程中ꎬ料液总是

循环运行ꎬ因此酵母悬浮液均匀分布ꎮ 第二部分:将
４０ Ｌ 酵母和一定浓度的 ＭｇＳＯ４ 混合溶液加入到进

料罐中ꎮ 然后执行与第 １ 阶段相同的步骤ꎮ 此外ꎬ
还需测量渗滤液和料液的电导率以计算 ＭｇＳＯ４ 的

截留率ꎮ 以上所有实验均需将设备运行 ３０ ｍｉｎ 达

到稳定后方可进行[１０]ꎮ
１􀆰 ５　 纳滤膜截留率和通量增加率的测试

膜截留率用于评价膜分离效果ꎮ 通过比较通入

气体前后膜截留率的变化ꎬ分析气液两相流对膜截

留率的强化效果ꎮ 测量渗滤液和料液的电导率以通

过电导率－离子浓度的标准曲线计算溶液的离子浓

度ꎮ 通量增加率 ＩＲ 可评估气液两相流对渗透通量

的强化效果ꎮ 截留率 Ｒ 和通量增加率 ＩＲ 的计算式

分别为:
Ｒ ＝ (１ － Ｃｏｕｔ / Ｃｉｎ) × １００％ (１)
ＩＲ ＝ (Ｊｇｗ / Ｊｗ － １) × １００％ (２)

式中:Ｃｏｕｔ为渗滤液质量浓度ꎬｇ / ＬꎻＣ ｉｎ为进料质量浓

度ꎬｇ / Ｌꎻ Ｊｗ 和 Ｊｇｗ 分别为曝气前后的渗透通量ꎬ
Ｌ / (ｍ２􀅰ｈ)ꎮ

由于酵母的大小远大于约 １ ~ ２ ｎｍ 的 ＮＦ 膜孔

径ꎬ则卷式 ＮＦ 膜中酵母悬液的截留率为 １００％ꎮ 因

此ꎬ在实验第 １ 部分ꎬ仅考虑由式(２)计算的通量增

加率 ＩＲꎮ 在第 ２ 部分ꎬＭｇＳＯ４ 的截留率 Ｒ 需要通过
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式(１)计算ꎮ

２　 结果与讨论

２􀆰 １　 两相流对膜通量的影响

在进料流体流速为 １􀆰 ０ ｍ/ ｓ、空气流速为 ３􀆰 ５ ｍ/ ｓ
的条件下ꎬ卷式 ＮＦ 膜分离不同质量分数的酵母悬

浮液及其混合物的结果如图 ２、图 ３ 所示ꎮ 由图 ２、
图 ３ 可以看出ꎬ无论是酵母悬浮液还是混合物ꎬ在曝

气后渗透通量在任何质量分数下都明显提高ꎮ 气液

两相流对渗透通量有明显的增强作用ꎮ 这是因为气

泡沿平行膜表面移动形成的剪切力会降低膜表面的

离子浓度ꎬ从而削弱浓差极化层ꎬ因此ꎬ渗透通量显

著增加ꎮ 然而ꎬ通量的绝对值不能准确地表明随着

跨膜压力和气液比的变化气液两相流的增强效应ꎬ
所以后期实验用相对值来分析增强效果ꎮ

１—１ ｗｔ％ꎬｎｏ ａｉｒꎻ２—１ ｗｔ％ꎬａｉｒ ｖｅｌｏｃｉｔｙ ＝ ３􀆰 ５ ｍ / ｓꎻ
３—２ ｗｔ％ꎬｎｏ ａｉｒꎻ４—２ ｗｔ％ꎬａｉｒ ｖｅｌｏｃｉｔｙ ＝ ３􀆰 ５ ｍ / ｓꎻ
５—３ ｗｔ％ꎬｎｏ ａｉｒꎻ６—３ ｗｔ％ꎬａｉｒ ｖｅｌｏｃｉｔｙ ＝ ３􀆰 ５ ｍ / ｓ

图 ２　 卷式 ＮＦ 膜分离不同质量分数的

酵母悬浮液结果(质量分数分别为

１％、２％、３％的酵母悬浮液)

１—１ ｗｔ％ꎬｎｏ ａｉｒꎻ２—１ ｗｔ％ꎬａｉｒ ｖｅｌｏｃｉｔｙ ＝ ３􀆰 ５ ｍ / ｓꎻ
３—２ ｗｔ％ꎬｎｏ ａｉｒꎻ４—２ ｗｔ％ꎬａｉｒ ｖｅｌｏｃｉｔｙ ＝ ３􀆰 ５ ｍ / ｓꎻ
５—３ ｗｔ％ꎬｎｏ ａｉｒꎻ６—３ ｗｔ％ꎬａｉｒ ｖｅｌｏｃｉｔｙ ＝ ３􀆰 ５ ｍ / ｓ

图 ３　 卷式 ＮＦ 膜分离混合物结果

(３０ ｇ􀅰Ｌ－１ ＭｇＳＯ４±１％、２％、３％酵母悬浮液)

２􀆰 ２　 气液两相流卷式纳滤膜分离酵母悬浮液

气液比反映气泡在膜组件中的流动形态ꎬ气泡

的不同流动形态决定了剪切力的大小和取向ꎬ可以

有效地影响气液两相流的增强效果ꎮ 实验中跨膜压

力为 ０􀆰 ４、０􀆰 ５、０􀆰 ６ ＭＰａ 和 ０􀆰 ７ ＭＰａꎬ气液比为 １􀆰 ０ ~
３􀆰 ５ꎬ料液温度为 ３４℃ꎮ 酵母悬浮液的质量分数分

别为 １％、２％、３％及混合溶液时ꎬ气液比对膜通量的

影响分别如图 ４ ~图 ６ 所示ꎮ 由图 ４ ~图 ６ 可以看

出ꎬ随着跨膜压力的增大ꎬ膜通量明显增加ꎮ 气液比

越大ꎬ气液两相流增强效果越好ꎮ 这是由于气液比

越大ꎬ气泡越多ꎬ更有效地削弱浓差极化层ꎮ 此外ꎬ
与无空气相比ꎬ在相同的气液比条件下ꎬ特别是气液

比大于 ３ 时ꎬ压力越大ꎬ渗透通量增加率越大ꎬ增强

效果越明显ꎮ 随着酵母悬浮液质量分数的增加ꎬ通
量增加率趋于稳定ꎬ且在气液比为 ３􀆰 ５ꎬ跨膜压为

　 　 　 　 　 　 　

１—ＴＭＰ ＝ ０􀆰 ４ ＭＰａꎻ２—ＴＭＰ ＝ ０􀆰 ５ ＭＰａꎻ３—ＴＭＰ ＝ ０􀆰 ６ ＭＰａꎻ
４—ＴＭＰ ＝ ０􀆰 ７ ＭＰａ

图 ４　 气液比对膜通量的影响
(酵母悬浮液的质量分数为 １％)

１—ＴＭＰ ＝ ０􀆰 ４ ＭＰａꎻ２—ＴＭＰ ＝ ０􀆰 ５ ＭＰａꎻ３—ＴＭＰ ＝ ０􀆰 ６ ＭＰａꎻ
４—ＴＭＰ ＝ ０􀆰 ７ ＭＰａ

图 ５　 气液比对膜通量的影响
(酵母悬浮液的质量分数为 ２％)

１—ＴＭＰ ＝ ０􀆰 ４ ＭＰａꎻ２—ＴＭＰ ＝ ０􀆰 ５ ＭＰａꎻ３—ＴＭＰ ＝ ０􀆰 ６ ＭＰａꎻ
４—ＴＭＰ ＝ ０􀆰 ７ ＭＰａ

图 ６　 气液比对膜通量的影响
(酵母悬浮液的质量分数为 ３％)
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２０１８ 年 １１ 月 蒋婉莹等:气液两相流强化卷式纳滤膜分离酵母 / ＭｇＳＯ４ 混合溶液

０􀆰 ７ ＭＰａ 条件下ꎬ通量增加率超过 １５％ꎮ 结果表明ꎬ
气液两相流可有效提高卷式 ＮＦ 膜的分离性能ꎮ 气

液比越高ꎬ跨膜压越大ꎬ增强效果越好ꎮ 由于分离酵

母悬浮液中跨膜压力的增加ꎬ浓差极化不能阻止通

量增加率的增加ꎮ 因为气泡表面的剪切力减少气液

两相流过程中的浓差极化层ꎬ膜污染将得到有效控

制ꎮ 酵母是一种较大的颗粒ꎬ因此由酵母组成的浓

差极化层更容易被气泡削弱ꎬ防止严重的膜污染ꎮ
在分离酵母悬浮液的过程中ꎬ在通入气体条件下ꎬ渗
透通量随着跨膜压力的增加而增加ꎮ 结果与

ｗｉｂｉｓｏｎｏ 等[９]的研究结果一致ꎮ 因此ꎬ在更高的跨

膜压力和更高的气液比条件下更易分离酵母悬浮液ꎮ
２􀆰 ３　 气液两相流卷式纳滤膜分离酵母———ＭｇＳＯ４

混合液

２􀆰 ３􀆰 １　 气液两相流对通量增加率的影响

在料液温度为 ３４℃ꎬ混合溶液中硫酸镁质量浓

度为 ３０ ｇ / Ｌꎬ酵母悬浮液质量分数分别为 １％、２％和

３％ꎬ跨膜压力为 ０􀆰 ４ ~ ０􀆰 ７ ＭＰａ 时ꎮ 气液比对

ＭｇＳＯ４ 和酵母组成的混合溶液膜能量的影响分别如

图 ７~图 ９ 所示ꎮ 气液比对通量增加率的影响如图

１０ 所示ꎮ 由图 ７~图 ９ 可以看出ꎬ跨膜压力越高ꎬ通
量增加率越低ꎬ该结果与酵母悬浮液正好相反ꎮ 这

　 　 　 　 　 　 　

１—ＴＭＰ ＝ ０􀆰 ４ ＭＰａꎻ２—ＴＭＰ ＝ ０􀆰 ５ ＭＰａꎻ３—ＴＭＰ ＝ ０􀆰 ６ ＭＰａꎻ
４—ＴＭＰ ＝ ０􀆰 ７ ＭＰａ

图 ７　 气液比对膜通量的影响
(３０ ｇ / Ｌ ＭｇＳＯ４ 和 １％的酵母悬浮液)

１—ＴＭＰ ＝ ０􀆰 ４ ＭＰａꎻ２—ＴＭＰ ＝ ０􀆰 ５ ＭＰａꎻ３—ＴＭＰ ＝ ０􀆰 ６ ＭＰａꎻ
４—ＴＭＰ ＝ ０􀆰 ７ ＭＰａ

图 ８　 气液比对膜通量的影响
(３０ ｇ / Ｌ ＭｇＳＯ４ 和 ２％的酵母悬浮液)

１—ＴＭＰ ＝ ０􀆰 ４ ＭＰａꎻ２—ＴＭＰ ＝ ０􀆰 ５ ＭＰａꎻ３—ＴＭＰ ＝ ０􀆰 ６ ＭＰａꎻ
４—ＴＭＰ ＝ ０􀆰 ７ ＭＰａ

图 ９　 气液比对膜通量的影响
(３０ ｇ / Ｌ ＭｇＳＯ４ 和 ３％的酵母悬浮液)

是因为靠近膜的离子会随着跨膜压力的增加而变得

更紧密ꎬ导致膜表面上的浓差极化层变厚而膜污染

增加ꎮ 且气泡表面的剪切力不能减小浓差极化层ꎬ
导致通量增加率随着跨膜压力的增加而降低ꎮ 但随

着气液比的增加ꎬ通量的增加率总体上提高ꎮ 在通

入气体的情况下ꎬ渗透通量显著增加ꎬ而气液比越

高ꎬ增强效果越好ꎮ 因此ꎬ对于酵母 / ＭｇＳＯ４ 混合物ꎬ
在跨膜压力较低和气体速度较高的情况下ꎬ气液两

相流的增强效果会更好ꎮ 由图 ９ 可以看出ꎬ跨膜压

力为 ０􀆰 ４ ＭＰａ、气液比为 ３􀆰 ５ 时ꎬ通量增加率超过

４０％ꎮ 另外ꎬ将图 １０ 与图 ４ ~ 图 ６ 和图 ７ ~ 图 ９ 相

比ꎬ气液比对 ＭｇＳＯ４ 溶液通量增加率有显著影响ꎮ
因此ꎬ随着气液比的增加ꎬ通量增加率增加ꎮ 在

ＴＭＰ 为 ０􀆰 ４ ＭＰａ、气液比为 ３􀆰 ５ 时ꎬ通量增加率最

大ꎬ达 ４６􀆰 ６８％ꎮ 但对酵母悬浮液ꎬ渗通量的最大增

加率仅为 １４％ ~ １５％ꎮ 对于混合物ꎬ在跨膜压力为

０􀆰 ４ ＭＰａ 和气液比为 ３􀆰 ５ 时ꎬ通量增加率可超过

４０％ꎮ 因此ꎬ在通入气体条件下ꎬ气液比大于 ３ 时ꎬ
由于通量增加率的影响ꎬ起主要作用的是 ＭｇＳＯ４ 溶

液ꎬ而不是酵母悬浮液ꎮ

１—ＴＭＰ ＝ ０􀆰 ４ ＭＰａꎻ２—ＴＭＰ ＝ ０􀆰 ５ ＭＰａꎻ３—ＴＭＰ ＝ ０􀆰 ６ ＭＰａꎻ
４—ＴＭＰ ＝ ０􀆰 ７ ＭＰａ

图 １０　 气液比对通量增加率的影响
(ＭｇＳＯ４ 的浓度为 ３０ ｇ / Ｌ)

２􀆰 ３􀆰 ２　 过膜压力对 ＭｇＳＯ４ 截留率的影响

在混合溶液中 ＭｇＳＯ４ 质量浓度为 ３０ ｇ / Ｌꎬ酵母
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悬浮液质量分数分别为 １％、２％和 ３％时ꎬ过膜压力

对截留率的影响分别如图 １１ ~图 １３ 所示ꎮ 从图 １１
~图 １３ 可以看出ꎬ无论是否通入气体ꎬ在确定的跨

膜压力下膜的截留率都是稳定的ꎮ 此外ꎬ随着跨膜

压力的增加ꎬ截留率先上升后下降ꎮ 这是因为跨膜

压力高使渗透液中 Ｈ２Ｏ 分子数量增加ꎬ导致渗透离

子浓度降低而截留率增加ꎮ 但当跨膜压力达到一定

程度时ꎬ膜的浓差极化会更严重ꎬ会堵塞膜孔ꎬ导致

　 　 　 　 　 　 　

１—ｎｏ ａｉｒꎬａｉｒ ｖｅｌｏｃｉｔｙ ＝ １􀆰 ０ ｍ / ｓꎻ２—ａｉｒꎬａｉｒ ｖｅｌｏｃｉｔｙ ＝ １􀆰 ０ ｍ / ｓꎻ
３—ｎｏ ａｉｒꎬａｉｒ ｖｅｌｏｃｉｔｙ ＝ ２􀆰 ０ ｍ / ｓꎻ４—ａｉｒꎬａｉｒ ｖｅｌｏｃｉｔｙ ＝ ２􀆰 ０ ｍ / ｓꎻ
５—ｎｏ ａｉｒꎬａｉｒ ｖｅｌｏｃｉｔｙ ＝ ３􀆰 ０ ｍ / ｓꎻ６—ａｉｒꎬａｉｒ ｖｅｌｏｃｉｔｙ ＝ ３􀆰 ０ ｍ / ｓ

图 １１　 过膜压力对截留率的影响
(３０ ｇ / Ｌ ＭｇＳＯ４ 和 １％ 酵母悬浮液)

１—ｎｏ ａｉｒꎬａｉｒ ｖｅｌｏｃｉｔｙ ＝ １􀆰 ０ ｍ / ｓꎻ２—ａｉｒꎬａｉｒ ｖｅｌｏｃｉｔｙ ＝ １􀆰 ０ ｍ / ｓꎻ
３—ｎｏ ａｉｒꎬａｉｒ ｖｅｌｏｃｉｔｙ ＝ ２􀆰 ０ ｍ / ｓꎻ４—ａｉｒꎬａｉｒ ｖｅｌｏｃｉｔｙ ＝ ２􀆰 ０ ｍ / ｓꎻ
５—ｎｏ ａｉｒꎬａｉｒ ｖｅｌｏｃｉｔｙ ＝ ３􀆰 ０ ｍ / ｓꎻ６—ａｉｒꎬａｉｒ ｖｅｌｏｃｉｔｙ ＝ ３􀆰 ０ ｍ / ｓ

图 １２　 过膜压力对截留率的影响
(３０ ｇ / Ｌ ＭｇＳＯ４ 和 ２％的酵母悬浮液)

１—ｎｏ ａｉｒꎬａｉｒ ｖｅｌｏｃｉｔｙ ＝ １􀆰 ０ ｍ / ｓꎻ２—ａｉｒꎬａｉｒ ｖｅｌｏｃｉｔｙ ＝ １􀆰 ０ ｍ / ｓꎻ
３—ｎｏ ａｉｒꎬａｉｒ ｖｅｌｏｃｉｔｙ ＝ ２􀆰 ０ ｍ / ｓꎻ４—ａｉｒꎬａｉｒ ｖｅｌｏｃｉｔｙ ＝ ２􀆰 ０ ｍ / ｓꎻ
５—ｎｏ ａｉｒꎬａｉｒ ｖｅｌｏｃｉｔｙ ＝ ３􀆰 ０ ｍ / ｓꎻ６—ａｉｒꎬａｉｒ ｖｅｌｏｃｉｔｙ ＝ ３􀆰 ０ ｍ / ｓ

图 １３　 过膜压力对截留率的影响
(３０ ｇ / Ｌ ＭｇＳＯ４ 和 ３％的酵母悬浮液)

渗透物中 Ｈ２Ｏ 分子数量减少从而降低截留率ꎮ 本

次实验中的截留率从 ９０􀆰 ０１％提高到 ９４􀆰 ２５％ꎮ

３　 结论

在不同的跨膜压力和气液比条件下ꎬ通过气液

两相流动过程将不同质量分数的酵母悬浮液在卷式

ＮＦ 膜系统中分离出来ꎮ 气液两相流可明显提高渗

透通量ꎮ 当 ＴＭＰ 为 ０􀆰 ７ ＭＰａ、气液比为 ３􀆰 ５、酵母悬

浮液质量分数为 ２％时ꎬ通量增加率可达 １５􀆰 ２％ꎮ
在较高的跨膜压力和气液比条件下ꎬ渗透通量的增

加更为明显ꎮ 因此ꎬ酵母悬浮液在更高的跨膜压力

和更大的气液比下更易被分离ꎮ
气液两相流在不同质量分数、跨膜压力和气液

比条件下有效地提高了酵母 / ＭｇＳＯ４ 混合物的渗透

通量ꎮ 通入气体后可明显提高卷式 ＮＦ 膜的渗透通

量ꎮ 在较低的跨膜压力和较高的气液比下ꎬ通量的

增强更为显著ꎮ 在跨膜压力为 ０􀆰 ４ ＭＰａ、气液比为

３􀆰 ５ 时ꎬ通量增加率可达 ４１􀆰 ５％ꎮ 此外ꎬ在通入气体

条件下ꎬ气液比大于 ３ 时ꎬ对通量增加率影响起主要

作用是 ＭｇＳＯ４ 溶液ꎬ而不是混合物中的酵母悬浮

液ꎮ 在分离混合物期间ꎬＭｇＳＯ４ 的截留率均保持在

９０％以上ꎮ 膜的截留率随跨膜压力的增加先上升后

下降ꎮ 因此ꎬ跨膜压力会显著影响膜的截留率ꎮ
气液两相流能有效提高卷式 ＮＦ 膜的渗透通

量ꎬ有效分离有机和无机 /有机混合物ꎮ 在任何情况

下ꎬ气液比越高ꎬ渗透通量的强化效果越好ꎮ 在使用

气体喷射条件下ꎬ卷式 ＮＦ 膜的截留率保持稳定ꎮ
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实验中将油和水按体积比 １ ∶１９ 进行配制ꎬ可根据需

要加入表面活性剂或电解质等ꎮ 用搅拌桨于 ３ ０００
ｒ / ｍｉｎ 下搅拌 １０ ｍｉｎꎬ静置 １５０ ｍｉｎꎮ 静置后ꎬ乳状液

会分成 ２ 层ꎬ抽去浮在上部的油层ꎬ将下部乳状液层

取出装入电破乳装置中进行破乳实验ꎮ 其中ꎬ下部

乳液层的含油体积分数为 ０􀆰 ４５％左右ꎬ含油质量浓

度为 ３ ０００ ｍｇ / Ｌ 左右ꎬ粒径小于 １２ μｍꎬ可长时间

保持稳定ꎬ因此满足本实验的要求ꎮ
１􀆰 ３　 实验装置和实验方法

破乳实验装置是一个尺寸为 １１０ ｍｍ×５１ ｍｍ×
６０ ｍｍ 的有机玻璃方槽ꎬ内部固定矩形平板钛电极ꎬ
其中阴极为纯钛ꎬ 阳极表面镀铱ꎬ 极板间距为

５０ ｍｍꎮ 将制备好的乳状液倾入装置中ꎬ液面高度

为 １００ ｍｍꎮ 通电后ꎬ记录各分层的高度位置和电流

变化情况ꎮ 破乳前后乳状液中油滴的尺寸分布通过

显微镜进行观察ꎮ 破乳后的含油质量浓度通过紫外

分光光度法测量ꎮ

２　 实验结果和讨论

２􀆰 １　 Ｏ / Ｗ 型乳状液在直流电场中破乳过程

利用去离子水和液压油配置 Ｏ / Ｗ 型乳状液ꎮ

对 Ｏ / Ｗ 乳状液施加 １０ Ｖ 电压后的破乳过程如图 １
所示ꎮ

图 １　 １０ Ｖ 电压下 Ｏ / Ｗ 型乳状液的

电破乳过程

从图 １ 可以看出ꎬ施加电压后ꎬ乳状液会分为 ３
层ꎮ 底部为透亮水层ꎬ其中阳极一侧的清液层高度

大于阴极侧ꎮ 中间为过渡层ꎬ上层为浓乳状液层ꎬ中
间层与上层的浓度差随时间的增加而增大ꎮ 在

８０ ｍｉｎ 时ꎬ中间层阴极侧的油滴因浓度差作用向清

液层阳极侧横向扩散ꎬ清液层逐渐消失ꎮ 上乳液层

的厚度不断地减小ꎬ并最终稳定不变ꎮ 实验结果表

明ꎬ完整的低浓度水包油型乳状液的电破乳过程可

分为 ３ 个阶段:清液层阶段、横向扩散阶段和上升－
稳定阶段ꎮ
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