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摘要:构建了气升式多通道膜反应器(ＡＬＭＲ)的气升过程模型ꎬ分析了气升通道和曝气量 ＱＧ 等参数对流体气含率 ε、气升

液速 ｖＬ 的影响ꎮ 结果表明ꎬ在实验条件下ꎬε 随 ＱＧ 和气泡尺寸的增大而增大ꎻ扩大气升通道直径可有效提高气泡上升速率ꎬ降
低流体的 εꎬ随着导流筒长度 ｈ 的增大 ε 减小ꎬ气速较液速增长更快ꎬ且该现象随 ＱＧ 的增大更为显著ꎻ气升过程存在剧烈的搅

混作用ꎬ随着 ＱＧ 的增大ꎬ液流量 ＱＬ 和 ｖＬ 逐渐增大并趋于稳定ꎬ液体气升方向动能较曝气输入功低了 ２ 个数量级ꎬ过程的耗散

功 ΔＥ 则呈近线性增长ꎻΔＥ / ｈ 保持稳定ꎬ不随 ｈ 的变化而变化ꎮ
关键词:气促湍动ꎻ气升式膜反应器ꎻ气含率ꎻ多相流ꎻ动力学模型
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ｅｄｕ.ｃｎꎮ

　 　 气升式膜反应器 ( ＡＬＭＲ) 耦合了膜过滤过

程[１－２]和气升反应过程[３]ꎬ曝气能够实现膜表面的

错流、反应器内的搅拌和供气[４－５]ꎬ适用于耗氧水处

理、加氢、氯化、气升发酵等耗气过程ꎮ 与整体流程

的工艺优化[６] 不同ꎬ设备结构和操作参数的调控ꎬ
对 ＡＬＭＲ 内部气液两相流的存在状态和传质特性

有着直接影响ꎮ 气含率[７] 和气升液速[８] 是 ＡＬＭＲ
的 ２ 个重要流体力学参数ꎬ体现了流体的混合特征

与流动特性ꎮ 本工作构建了基于多通道膜管的

ＡＬＭＲꎬ从设备结构入手ꎬ讨论曝气量 ＱＧ、气含率

ε、液流量 ＱＬ 及气升液速 ｖＬ 间的关系ꎬ研究了曝气

器尺寸、导流筒气升段长度 ｈ 对 ＡＬＭＲ 气促湍动

过程的影响ꎮ 本研究结果可为气升式多通道膜反

应器曝气器、导流筒高度的选型及曝气量的选择

提供依据ꎮ

１　 实验部分

１􀆰 １　 实验装置与流程

实验用到的 ＡＬＭＲ 反应器以多通道管式陶瓷

膜为膜过滤元件ꎬ膜管底部设置曝气器ꎬ外罩导流

筒ꎬ导流筒液相入口与曝气头平行ꎬ装有膜管的导流

筒垂直浸入反应器内的料液中ꎬ相应装置结构示意图

如图 １ 所示ꎮ 其中 ＡＬＭＲ 尺寸为 Ø１２０ ｍｍ×１ ２００ ｍｍꎬ
导流筒为设有进液口和出液口的 Ø５０ ｍｍ 直管ꎮ
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ＡＬＭＲ 反应器筒体设有液位标尺ꎬ导流筒内装 １ 根

膜管ꎮ 实验所用陶瓷膜管和曝气器规格如表 １ꎮ

１—滤液罐ꎻ２—抽吸泵ꎻ３—出水阀ꎻ４—进水阀ꎻ５—导流筒ꎻ
６—反应器ꎻ７—陶瓷膜管ꎻ８—曝气器ꎻ９—排泥阀ꎻ

１０—空气流量计ꎻ１１—进气阀ꎻ１２—空压泵

图 １　 试验装置示意图

表 １　 陶瓷膜管及曝气器规格

名称
外径 /
ｍｍ

高 /
ｍｍ

孔径 /
μｍ

孔隙

率 / ％
内通道 /
(ｍｍ×个)

厂家

陶瓷膜管 ａ ４１ ２４５ ０􀆰 ２ ３５ Ø６×１９ 　 江苏久吾高科

技股份有限公司

陶瓷膜管 ｂ ３１ ２４５ ０􀆰 ２ ３５ Ø４×１９ 　 江苏久吾高科

技股份有限公司

直管曝气器 ８ ３０ ６０００ — — 　 上海喆成橡塑

制品有限公司

陶瓷曝气器 ２３􀆰 ５ ２８􀆰 ５ ５０ ３０ — 　 石家庄亿达过

滤设备厂

纯钛曝气器 ２０ １８􀆰 ５ ５ ３０ — 　 宜兴市乐克环

保设备有限公司

以水－空气作为实验物系ꎬ气体由反应器底部

的曝气器曝入ꎬ以微气泡形式分散在水中ꎮ 在气升

作用下ꎬ气液混合流体沿导流筒上升ꎬ在膜表面形成

错流ꎬ然后升至导流筒开孔处流出ꎮ 气泡升至液面

后破碎ꎬ液相流体经导流筒外的降液区返回导流筒

底部ꎮ 曝气流量通过管路阀门控制ꎬ反应器内液位

通过进料阀调节ꎮ 膜滤液由抽吸泵抽出到滤液罐

中ꎬ沉淀物由排泥阀排出ꎮ 液位、压差、温度及流量

参数由现场仪表读取ꎮ
１􀆰 ２　 过程参数的测量方法

采用体积膨胀法测量导流筒气升段的平均气含

率 εꎮ 测量导流筒气升段总体积 ＶＧＬꎻ在曝气稳定

后ꎬ切断曝气管路与导流筒出口ꎬ计量导流筒气升段

液相体积 ＶＬꎬ则导流筒气升段的 ε 可按式(１)计算ꎮ
ε ＝ (ＶＧＬ － ＶＬ) / ＶＧＬ (１)

式中ꎬε 为导流筒气升段的平均气含率ꎬ％ꎻＶＧＬ为导

流筒气升段总体积ꎬｍ３ꎻＶＬ 为导流筒气升段液相体

积ꎬｍ３ꎮ
由实验测得的导流筒内气体的平均曝气流量

ＱＧ 和气升通道的截面积 ＡＧＬꎬ可按下式计算气升气

速 ｖＧꎮ
ｖＧ ＝ ＱＧ / εＡＧＬ (２)

式中ꎬｖＧ 为气升气速ꎬｍ３ / ｓꎻＱＧ 为平均曝气流量ꎬ
ｍ３ / ｓꎻＡＧＬ为气升通道的截面积ꎬｍ２ꎮ

采用体积计量法测量导流筒内液体的平均气升

液流量 ＱＬꎮ 将导流筒出口引出ꎬ保持 ＡＬＭＲ 内液面

稳定ꎬ在液面平行位置接取导流筒内流出的液体ꎬ接
取的液体量 Ｖ 与接取时间 ｔ 的商ꎬ即为导流筒内

的 ＱＬ
[９]ꎮ

ＱＬ ＝ Ｖ / ｔ (３)

式中ꎬＱＬ 为平均气升液流量ꎬｍ３ / ｓꎻＶ 为接取的液体

量ꎬｍ３ꎻｔ 为接取所用时间ꎬｓꎮ
由实验测得导流筒内液体的 ＱＬꎬ可按下式计算

气升液速 ｖＬꎮ
ｖＬ ＝ ＱＬ / [(１ － ε)ＡＧＬ] (４)

式中ꎬｖＬ 为气升液速ꎬｍ / ｓꎮ
导流筒在 ＡＬＭＲ 中垂直摆放ꎬ从曝气头到出液

口的气升高度记为 ｈꎮ

２　 结果与讨论

２􀆰 １　 曝气与气泡及气含率的关系

在相同条件下ꎬ不同曝气器所导致的差别主要

体现在气泡尺寸[１０]上ꎮ 曝气所产生的气泡ꎬ直接影

响到气液多相流的 ε 及相分散的均匀性ꎮ 对于水等

低黏度料液ꎬ通常气泡的脱离尺寸可由式(５)迭代

计算得到[１１]ꎮ 气泡的脱离尺寸 Ｄ 主要受到曝气孔

直径 ｄ０ 的影响ꎬ且曝气孔气速 ω０ 对 Ｄ 的影响随着

ｄ０ 的减小而减弱ꎮ
Ｄ(ｎ) ＝ (１ / ２){６ｄ０σ/ ρＬｇ ＋ (１􀆰 ８９ω２

０ｄ４
０) / ｇ[Ｄ(ｎ－１)]２}１ / ３ (５)

式中ꎬＤ(ｎ) 为气泡脱离直径的 ｎ 次迭代值ꎬｍꎻｄ０ 为

曝气孔直径ꎬｍꎻσ 为表面张力ꎬＮ / ｍꎻω０ 为曝气孔气

速ꎬｍ / ｓꎻρＬ 为液体密度ꎬｋｇ / ｍ３ꎻｇ 为重力加速度ꎬ
ｍ / ｓ２ꎮ

特别地ꎬ当 ｄ０ 达到微米级时ꎬω０ 对 Ｄ 的影响迅

速变小ꎬ这意味着此时曝气流量对脱离气泡的尺寸

影响不大ꎮ 在空气－水物系中ꎬ使用不同曝气器的

实验结果如表 ２ 所示ꎬ实验结果与计算结果基本

一致ꎮ
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表 ２　 不同曝气器的气泡尺寸及其上升速率

曝气器种类
ｄ０ /

μｍ

ω０ /

(ｍ􀅰ｓ－１)

Ｄ(ｎ) /
ｍｍ

Ｄ /
ｍｍ

ω０ ′ /

(ｍ􀅰ｓ－１)

直管　 　 　 ６０００ ５􀆰 ８９ １６􀆰 １ １４􀆰 ９３ ０􀆰 ５８

陶瓷曝气器 ５０ ０􀆰 ４４ ０􀆰 ６５ １􀆰 ０８ ０􀆰 ２２

纯钛曝气器 ５ ０􀆰 ７５ ０􀆰 ３０ ０􀆰 ４３ ０􀆰 ３８

　 　 注:曝气量 ６００ Ｌ / ｈꎬ水－空气体系ꎬ室温 ２５℃ꎮ

在液相作为连续相的流体中ꎬ气泡上升速度可

以看作是液相速度和静止液相中气相上升速度之

和[１２]ꎮ 由表 ２ 可见ꎬ在实验条件下ꎬ不同尺寸气泡

的上升速度 ω０′差别不大ꎮ
在理想条件下的水－空气流体中ꎬ气泡的上升

速度稳定ꎬ主要受到气液相密度、界面张力、气升通

道和气泡尺寸[１３] 的影响ꎮ 图 ２ 给出了平均曝气流

量 ＱＧ 与 ε 的关系ꎮ 由图可见ꎬ在实验范围内ꎬ使用

不同曝气器的 ε 均随 ＱＧ 的增长而增长ꎮ 随着 ＱＧ

增大ꎬ平均表观气速的增加引起气体流量分数增加ꎬ
导致 ε 增大ꎮ

１—单管(Ø６ ０００ ｍｍ)ꎻ２—陶瓷曝气器(５０ ｍｍꎬ３０％ꎻØ２３􀆰 ５ ｍｍ×

２８􀆰 ５ ｍｍ)ꎻ３—陶瓷曝气器(５ ｍｍꎬ３０％ꎻØ２０ ｍｍ×１８􀆰 ５ ｍｍ)

图 ２　 平均曝气流量与气含率的关系
(同心圆排布 Ø６×１９ 通道膜管ꎬｈ＝ ６００ ｍｍꎬ３０℃)

２􀆰 ２　 气含率与气升液速的关系

由于 ε 不同而产生的密度差是流体在导流筒气

升区和筒外降液区形成循环流动的原因[１４]ꎮ 对于

水－空气物系管式膜元件 ＡＬＭＲ 系统ꎬ稳定运行条

件下ꎬ设导流筒内流体中气含率均匀一致ꎬ液相运动

的轴向速度相同ꎬ忽略气相的动能和位能ꎬ以曝气头

与液相入口平面为基准列能量平衡式ꎬ据 Ｆａｎｎｉｎｇ
公式得:

ｖＬ ＝ ２ｇεｈ / {１ － ε ＋ εΦ２λ[( ｌ ＋ ｌｅ) / ｄ]} (６)

式中ꎬΦ 为两相流动的压力损失与单相流动的压力

损失之比ꎻｈ 为气升高度ꎬｍꎻλ 为摩擦因数ꎻｌ 为气升

管路长度ꎬｍꎻｌｅ 为阻力损失当量长度ꎬｍꎻｄ 为气升

管路直径ꎬｍꎮ

在实验条件下ꎬ使用陶瓷曝气器进行曝气ꎬ测得

气升液速 ｖＬ 与导流筒气升段的 ε 关系如图 ３ 所示ꎮ

１—膜管通道 Ø４×１９ꎻ２—膜管通道 Ø６×１９

图 ３　 装填不同通道直径膜管时流体气含率

随气升液速的变化关系
(陶瓷曝气器ꎬｈ＝ ６００ ｍｍꎬ２５℃)

由图 ３ 可见ꎬ在相同 ｖＬ 下ꎬ装填了 Ø６×１９ 通道

膜管的流体 ε 明显低于装填了 Ø４×１９ 通道膜管的ꎬ
其中在 ｖＬ ＝ ０􀆰 １２ ｍ / ｓ 时二者 ε 的差值超过了 ５０％ꎮ
这表明在相同液速等实验条件下ꎬ增大气升通道的

直径ꎬ可有效地提高气泡的上升速率ꎬ降低流体的

εꎮ 此外ꎬ对比式(７)可以发现ꎬ气升通道的尺寸对 ε
的影响主要通过对流动阻力项的影响来实现ꎮ 对于

确定的装置过程ꎬ当阻力损失变化不大时ꎬ平均 ｖＬ
主要与 ε 和导流筒的气升段高度 ｈ 有关ꎮ
２􀆰 ３　 导流筒气升段长度与气含率关系

在 ＡＬＭＲ 内ꎬ促使气液多相流体在导流筒内流

动的过程推动力[１５] 是导流筒进出口的压差ꎮ 在相

同导流筒长度的情况下ꎬε 决定了该推动力的大小ꎮ
由式(６)可得到 ε 的估算式为:

ε ＝ １ / {２ｇｈ / ｖ２Ｌ ＋ １ － Φ２λ[( ｌ ＋ ｌｅ) / ｄ]} (７)
　 　 图 ４ 给出了导流筒对气升流体中 ε 的影响ꎮ

曝气量:１—１ ０００ Ｌ / ｈꎻ２—８００ Ｌ / ｈꎻ３—６００ Ｌ / ｈꎻ
４—４００ Ｌ / ｈꎻ５—２００ Ｌ / ｈ

图 ４　 不同曝气量下导流筒气升高度

对气含率的影响
(陶瓷曝气器ꎬ同心圆排布 Ø６×１９ 通道膜管ꎬ２５℃)

由图 ４ 可见ꎬ随着导流筒气升高度 ｈ 的增大ꎬε
逐渐减小ꎬ并且这一现象随着 ＱＧ 的增大更为显著ꎮ
其中在 ＱＧ ＝ １ ０００ Ｌ / ｈ 时ꎬｈ＝ ９００ ｍｍ 较 ｈ ＝ ５００ ｍｍ

􀅰９０２􀅰
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的 ε 下降了 ４０％ꎮ 这同时也意味着与液速相比ꎬ气
速出现了更快的增长ꎮ 此外ꎬ与式(８)对比ꎬ虽然

ＡＬＭＲ 中 ｈ 的增大意味着气升管路长度 ｌ 的延长ꎬ
但显然此时导流筒内单位气升液体的静压能转化为

动能的总量也会增长ꎮ
２􀆰 ４　 气含率与气升液量的关系

相同 ｖＬ 情况下ꎬ由于 ε 的不同ꎬ气升液量[１６] 也

会出现差异ꎮ 将式(４)和式(６)联立ꎬ整理得到:
Ｑ２

Ｌ / Ａ２
ＧＬ ＝

[２ｇｈε(１ － ε) ２] / {１ － ε ＋ εΦ２λ[( ｌ ＋ ｌｅ) / ｄ]} (８)

式中ꎬＱＬ / ＡＧＬ的物理意义为以 ＡＧＬ为流通截面的导

流筒表观平均液速ꎬ在 ＡＧＬ确定情况下ꎬ也代表了总

体气升液量情况ꎮ
图 ５ 给出了导流筒表观平均液速 ＱＬ / ＡＧＬ 与 ε

的关系曲线ꎮ

图 ５　 气含率对导流筒表观平均液速的影响
(陶瓷曝气器ꎬ同心圆排布 Ø６×１９ 通道膜管ꎬｈ＝ ６００ ｍｍꎬ２５℃)

式(８)中的 Φ２λ[( ｌ＋ｌｅ) / ｄ]项包含了流体特性

参数和气升通道结构参数ꎬ代表了实验条件下的气

升流动阻力ꎮ 受实验条件的限制ꎬ虽然图 ５ 没有给

出高 ε 下 ＱＬ / ＡＧＬ的变化情况ꎬ但通过分析式(８)可
知ꎬ随着 ε 的增大ꎬＱＬ / ＡＧＬ先增大后减小ꎮ 当 ε ＝ １ /

(１＋ １＋２Φ２λ[( ｌ＋ｌｅ) / ｄ] )时ꎬ式(９)中的 ＱＬ / ＡＧＬ将

达到极大值ꎬ将之带入式(８)ꎬ可得到平均气升液速

的最大值 ｖＬｍａｘ为:
ｖＬｍａｘ ＝

[２ｇｈ / ( １ ＋ ２Φ２λ[( ｌ ＋ ｌｅ) / ｄ] ＋ Φ２λ[( ｌ ＋ ｌｅ) / ｄ])] １ / ２

(９)

２􀆰 ５　 曝气流量与多相流湍动

气升过程是一个能量耗散的过程ꎬ除一部分静

压能转化为多相流的气升动能外ꎬ其余将耗散在液

相中ꎮ 在气升操作中ꎬ曝气流量直接决定着过程的

能量供应ꎮ 忽略气体的动能与做功ꎬ则过程的耗散

功 ΔＥ 可按式(１０)估算:
ΔＥ ＝ ρｇｈＱＧ － (１ / ２)ρＱＬｖ２Ｌ (１０)

　 　 将式(１０)与式(４)联立ꎬ可得:
ΔＥ ＝ ρｇｈＱＧ － (１ / ２)ρ(１ － ε)ＡＧＬｖ３Ｌ (１１)

式(１１)中 ε 随着 ＱＧ 的增大而呈近线性增长(参见

图 ２)ꎮ 此外ꎬ当 ｖＬ 稳定后ꎬ过程中的 ΔＥ 将随着 ＱＧ

的增大而增大ꎮ 图 ６ 给出了 ＱＧ 与 ＱＬ、曝气输入功

Ｅ(ρｇｈＱＧ)和液体气升方向动能 Ｅ(１ / ２ρＱＬｖ２Ｌ)的实

验结果ꎮ

１—液流量ꎻ２—曝气输入功ꎻ３—液体气升方向动能

图 ６　 曝气过程中曝气量对平均气升液流量

及能量 Ｅ 的影响
(陶瓷曝气器ꎬ同心圆排布 Ø６×１９ 通道膜管ꎬｈ＝ ６００ ｍｍꎬ２５℃)

与均相流体相比ꎬ气升过程中动态变化的相界

面将使得多相流体内出现剧烈的搅混作用ꎮ 由图 ６
可见ꎬ随着 ＱＧ 的增大ꎬＱＬ 逐渐增大并趋于稳定ꎮ 由

于 Ｅ(１ / ２ρＱＬｖ２Ｌ)的值较 Ｅ(ρｇｈＱＧ)低了 ２ 个数量级ꎬ
因此过程的耗散功 ΔＥ 随曝气流量 ＱＧ 的增大而呈

近线性增长ꎮ 此外ꎬ在实验范围内ꎬ耗散功与导流筒

出液口高度的比值 ΔＥ / ｈ 能够保持稳定ꎬ与导流筒

出液口高度的关系不大ꎮ

３　 结论

构建了多通道陶瓷膜管气升式膜反应器ꎬ研究

结果显示:①曝气孔气速 ω０ 对气泡脱离直径 Ｄ 的

影响随着微孔尺寸 ｄ０ 的减小而减弱ꎬ在实验条件

下ꎬ不同尺寸气泡的上升速度 ω０′差别不大ꎻ②在相

同液速等实验条件下ꎬ增大气升通道的直径ꎬ可以有

效地提高气泡的上升速率ꎬ降低流体的 εꎬ其中在

ｖＬ ＝ ０􀆰 １２ ｍ / ｓ 时ꎬ装填 Ø６×１９ 通道膜管与 Ø４×１９
通道膜管的流体 ε 差值超过了 ５０％ꎻ③随着 ｈ 的

增大ꎬε 逐渐减小ꎬ气速较液速出现了更快的增长ꎬ
并且这一现象随着 ＱＧ 的增大更为显著ꎬ其中在

ＱＧ ＝ １ ０００ Ｌ / ｈꎬｈ＝ ９００ ｍｍ 时 ε 较 ｈ ＝ ５００ ｍｍ 的下

降了 ４０％ꎻ④气升过程存在剧烈的搅混作用ꎬ随着

平均 ＱＧ 的增大ꎬＱＬ 和 ｖＬ 逐渐增大并趋于稳定ꎬ过
程的耗散功 ΔＥ 则呈近线性增长ꎻ⑤在实验范围内ꎬ
ΔＥ / ｈ 的值能够保持稳定ꎬ不随导流筒出液口高度

的变化而变化ꎮ
　 　 　 　 (下转第 ２１４ 页)
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(４)Ｃ４ 压缩机缓冲罐水相中ꎬ烃类重组分含量

高ꎬ去浓缩水罐处理ꎬ易造成净化水中油含量偏高ꎮ
(５)Ｃ４ 裂解正常运行ꎬ催化剂每日的单耗还高

于 ＤＭＴＯ－Ⅱ的设计值ꎮ
(６)Ｃ４ 反再系统装催化剂比较困难ꎬ催化剂加

剂线易出现堵塞ꎮ
４􀆰 ３　 Ｃ４ 回炼裂解瓶颈问题解决措施

(１)从 Ｃ４Ｃ５ 罐区增加 １ 条进料线至 Ｃ４ 进料气

化器ꎬ满足 Ｃ４ 开车初期进料稳定供给ꎮ
(２)为了有效控制第二再生器的再生温度ꎬ外

取热器流化风增加氮气流化介质ꎬ同时ꎬ第二再生器

增加与 ＤＭＴＯ－Ⅰ再生器相同的降温氮气形式ꎬ可有

效控制再生器发生尾燃ꎮ
(３)为了能有效地避免深度裂解生产大量甲烷

和丙烷ꎬ将床层反应改造为提升管反应器[２]形式ꎮ
(４)去 Ｃ４ 反再系统催化剂输送管线增设 １ 组

松动点ꎬ有效地改善了气相输送中的堵塞ꎮ
(５)Ｃ４ 压缩机缓冲罐水相ꎬ探索性地增加 １ 条

去 ＤＭＴＯ 反应气压缩机二段罐的排放线ꎮ

５　 Ｃ４ 回炼裂解工艺改进效果

(１)通过创新性的改进ꎬＣ４ 回炼实现了连续稳

定运行ꎮ
(２) ＤＭＴＯ －Ⅱ装置吨烯烃甲醇单耗量达到

２􀆰 ９５ ｔ / ｔꎬ使得只开 ＤＭＴＯ－Ⅰ的吨烯烃甲醇单耗有

了大幅度降低ꎮ
(３)ＤＭＴＯ－Ⅱ工艺实现了一种催化剂同时催化

２ 个性质截然不同的反应[１]ꎮ
(４)ＤＭＴＯ－Ⅰ增加了 Ｃ４ ＋的预积碳ꎬ有效地降

低了再生催化剂与 ＭＴＯ 反应气的高温差ꎮ

６　 结论

(１)Ｃ４ 裂解工艺的创新性改进实现了 Ｃ４ 裂解

的连续稳定运行ꎮ
(２)实现了 Ｃ４ 裂解与甲醇制烯烃工艺热量的

充分耦合ꎬ进一步推进了 Ｃ４ 的综合利用ꎮ
(３)ＤＭＴＯ－Ⅰ再生催化剂管线增加了预积碳流

程ꎬ使得适量 Ｃ４ ＋与 ＭＴＯ 再生催化剂反应ꎬ生成的

积碳预先附着在催化剂表面及孔口ꎬ有效地达到催

化剂的择型效应ꎻ同时ꎬ也能很好地控制高温再生催

化剂与 ＭＴＯ 反应气接触发生二次反应ꎮ
(４)Ｃ４ 裂解工艺的探索性的实践ꎬ为 Ｃ４ 综合利

用提供了可参考性的借鉴ꎮ
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