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摘要:基于计算流体动力学(ＣＦＤ)对丁二酸连续结晶釜内固液两相流场进行模拟ꎬ探究不同叶轮结构、叶轮安装高度、釜底

形状对结晶釜内固液分散情况的影响ꎮ 模拟计算结果表明ꎬ减小桨叶倾角、增加叶片数量ꎬ有助于提升搅拌效果ꎻ搅拌功率、叶
轮循环效率随桨叶倾角减小而增大ꎮ 叶轮安装高度过高或过低均会造成颗粒堆积ꎬ影响固相悬浮状态ꎻ叶轮安装高度为 １ / ３Ｈ
是较优的选择ꎬ其云高、均匀度优于其余安装高度ꎬ且搅拌功率相对不高ꎮ 复曲面釜底能显著改善釜底颗粒堆积情况ꎬ相较锥形

釜底、Ｗ 型釜底效果更优且能耗更低ꎮ
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　 　 丁二酸( ＳＡ) 作为生物可降解塑料的主要原

料[１]ꎬ市场规模从 ２０１８ 年的 １􀆰 ３１７ 亿美元以 ６􀆰 ８％
的复合年增长率扩大ꎬ到 ２０２３ 年将达到 １􀆰 ８２８ 亿美

元[２]ꎮ 丁二酸结晶是顺酐加氢法生产丁二酸工艺

的关键工段之一ꎬ而搅拌装置是结晶过程的关键

设备[３]ꎮ
斜叶片叶轮(ＰＢＴ)具有抽水能力和剪切能力良

好平衡的优点ꎬ是一种在实验室和工业反应器中用

于机械搅拌的简单而通用的叶轮[４]ꎮ Ｇｕ 等[５] 研究

了搅拌槽内 ４ 种斜叶片叶轮的固液分散效果ꎬ探究

叶轮转速、叶片形状、固体颗粒粒径等对固体颗粒悬

浮质量的影响ꎮ Ｊｏｈｎ 等[６] 使用角动量平衡与计算

流体动力学模拟相结合的方法ꎬ探究了斜叶片叶轮

几何 形 状 对 功 率 和 流 量 之 间 关 系 的 影 响ꎮ
Ｋａｚｅｍｚａｄｅｈ 等[７] 通过分析比较搅拌釜内叶轮离底

间隙和叶轮直径来确定最佳操作条件ꎮ

标准的斜叶片叶轮制作简单ꎬ但提供流动效率

不高[８]ꎬ因此需要探究合适的叶片形状与操作条

件ꎮ 此外ꎬＫｏｎｄｏ 等[９] 提出固相分布受容器底部形

状影响较大ꎮ 本文中旨在根据丁二酸结晶实验结

果ꎬ通过 ＣＦＤ 技术更详细地探究叶轮结构、叶轮安

装高度以及釜底形状对丁二酸连续结晶器内固液分

散质量的影响ꎮ 首先用已报道的实验数据[１０] 对

ＣＦＤ 模型进行了验证ꎬ然后从均匀度、云高、搅拌

功率等角度评价了不同叶轮结构、叶轮安装高度

以及釜底挡板下固液分散情况ꎬ为结晶器设计提

供理论依据ꎮ

１　 模拟及模拟条件

１􀆰 １　 几何模型

采用连续进出料结晶釜ꎬ结晶釜的结构如图 １
所示ꎮ
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图 １　 结晶釜几何结构

１􀆰 ２　 数学模型及边界条件

由于 Ｅｕｌｅｒｉａｎ－Ｅｕｌｅｒｉａｎ 模型计算量小[１１] 且结

果可靠[１２]ꎬ广泛应用于固液悬浮计算[１３]ꎬ故本文中

采用 Ｅｕｌｅｒｉａｎ－Ｅｕｌｅｒｉａｎ 模型ꎮ Ｅｕｌｅｒｉａｎ －Ｅｕｌｅｒｉａｎ 模

型将不同的相都处理为连续的介质ꎬ每一项都是连

续相ꎬ相互穿透ꎬ相互影响ꎮ 将固体颗粒也视为连续

相ꎬ并引入了相体积分率的概念ꎬ将两者的总体积分

数视为 １ꎮ 连续性方程:
(∂ / ∂ｔ)(αｑρｑ) ＋ Δ􀅰(αｑρｑ ｖ→ｑ) ＝ ０ (１)

其中 αｑ 为 ｑ 相的浓度ꎻρｑ 为 ｑ 相密度ꎻｖ→ｑ 为 ｑ 相速

度ꎮ 对于液固系统ꎬ液相动量守恒方程为:
(∂ / ∂ｔ)(αｌρｌ ｖ→ｌ) ＋ Δ􀅰(αｌρｌ ｖ→ｌ ｖ→ｌ) ＝

－ αｌ

Δｐ － Δｐ ＋ Δ􀅰􀭶τｌ ＋ αｌρｌｇ→ ＋ Ｋｌｓ( ｖ→ｌ － ｖ→ｓ) (２)

􀭶τｌ ＝ αｌμｌ[

Δｖ→ｌ ＋ ( Δｖ→ｌ) Ｔ] － (２ / ３)αｌμｌ

Δ􀅰ｖ→ｌ (３)

　 　 固相动量守恒方程为:
(∂ / ∂ｔ)(αｓρｓ ｖ→ｓ) ＋ Δ􀅰(αｓρｓ ｖ→ｓ ｖ→ｓ) ＝

－ αｓ

Δｐ － Δｐｓ ＋ Δ􀅰􀭶τｓ ＋ αｓρｓｇ→ ＋ Ｋｌｓ( ｖ→ｌ － ｖ→ｓ) (４)

􀭶τｓ ＝ αｓμｓ[

Δｖ→ｓ ＋ ( Δｖ→ｓ) Ｔ] ＋ αｓ[λｓ － (２ / ３)μｓ]

Δ􀅰ｖ→ｓ

(５)

式中ꎬｐ 为压力ꎻ􀭶τ 为应力－应变张量( ｓｔｒｅｓｓ － ｓｔｒａｉｎ
ｔｅｎｓｏｒ)ꎻＫ ｌｓ为相间交换系数ꎻμ 为剪切黏度ꎻλｓ 为固

相的体积黏度ꎮ 由于标准 ｋ－ε 湍流模型简单高效ꎬ
故采用标准 ｋ－ε 湍流模型计算湍流流动ꎮ

实验所得丁二酸晶体粒径分布如图 ２ꎬ对占比

数量较多的丁二酸晶体进行模拟ꎬ固相粒径设置为

ｄ＝ ０􀆰 ２ ｍｍꎬ其余模拟参数见表 １ꎮ

图 ２　 丁二酸晶体粒径分布

表 １　 模拟参数

参数 数值

丁二酸晶体密度 / (ｋｇ􀅰ｍ－３) １５７２

水密度 / (ｋｇ􀅰ｍ－３) １０００

搅拌转速 / ( ｒ􀅰ｍｉｎ－１) ２００

进料流速 / (ｍ􀅰ｓ－１) ０􀆰 ０４

进料固相体积分数 / ％ １０

加入颗粒模型ꎬ用 Ｓｙａｍｌａｌ －ｏｂｒｉｅｎ 模型表征颗

粒黏度ꎬ用 Ｌｕ－ｅｔ－ａｌ 模型来计算颗粒体积黏度ꎮ 采

用多重参考系法(ｍｕｌｔｉｐｌｅ ｒｅｆｅｒｅｎｃｅ ｆｒａｍｅꎬＭＲＦ)模

拟桨叶的转动ꎮ 液面定义为对称(Ｓｙｍｍｅｔｒｙ)边界ꎬ
叶轮、搅拌轴、釜壁及挡板定义为壁面(Ｗａｌｌ)边界ꎬ
出口设置为压力出口ꎮ 在模拟过程中监测局部固体

浓度ꎬ当监测点固体浓度波动不明显时达到稳态ꎮ
所有变量残差小于 １０－３时认为模拟是收敛的ꎮ

基于溶液性质、结晶器结构上的一致性ꎬ将模拟

数据与 Ｒａｎａｄｅ 等[１０] 的实验结果对比后符合良好ꎬ
验证了所用模拟方法的正确性ꎬ保证了后续模拟结

果的有效性ꎮ

２　 结果与讨论

搅拌功率大小是衡量搅拌罐内运动状态和物料

搅拌均匀程度的标准之一ꎬ是结晶釜几何参数、叶轮

形状和位置、物料物性参数和转速等的函数[１４]ꎮ
Ｈｅｉｄａｒｉ 等[１５]探究不同桨叶倾角对气液搅拌容器混

合质量的影响ꎬ并用搅拌功率比较不同桨叶倾角

优劣ꎮ
搅拌功率计算式为:

Ｐ ＝ ＮＰρｎ３ｄ５ ＝ Ｍω (６)
式中ꎬＮＰ 为功率准数ꎻＭ 为扭矩ꎻω 为角速度ꎮ

通过数值模拟得到搅拌浆的总力矩ꎬ由式(６)
可以计算出对应的搅拌功率以及功率准数ꎮ

常用相对标准差(ＲＳＤ)量化固体悬浮的均匀

度ꎮ 通过计算结晶器内局部固体体积分数相对于平

均固体体积分数的标准差得到 ＲＳＤꎮ 当 ＲＳＤ 接近

最小值 ０ 时ꎬ达到了理想混合的条件ꎮ ＲＳＤ 计算

式[５ꎬ１６]为:

ＲＳＤ ＝ [１ / (ｎ － １)]∑
ｎｉ

ｉ ＝ １
(αｉ / αａｖｇ － １) ２ (７)

式中ꎬｎ 为样本数ꎻαｉ 和 αａｖｇ分别代表局部固体体积

分数和平均固体体积分数ꎮ
本文中取轴向 ３０ 个平面的局部固相体积分数

计算 ＲＳＤꎮ Ｂｏｈｎｅｔ 等[１７]用 ＲＳＤ 值确定固体悬浮和

􀅰４３２􀅰
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分散的程度ꎬ提出当 ＲＳＤ≤０􀆰 ８ 时固体颗粒处于完

全离底悬浮状态ꎮ
２􀆰 １　 叶轮结构的影响

对 ４ 种叶轮结构模拟探究:３０°四叶浆式、４５°四
叶浆式、６０°四叶浆式、４５°三叶浆式ꎬ图 ３ 为 ４ 种叶

轮结构ꎮ 结晶釜尺寸为 Ｄ＝Ｈ、ｈ / Ｈ＝ １ / ３、ｄ / Ｄ＝ １ / ３、
Ｂ / Ｄ＝ １ / １０、Ｓ１＝Ｓ２＝ ２ / １５Ｈꎮ

图 ３　 叶轮结构

固相分布是评价结晶釜固液混合性能的重要指

标ꎬ为了分析叶轮结构对颗粒悬浮的影响ꎬ绘制了结

晶釜纵剖面上的固相体积分布如图 ４ꎮ ＰＢＴ３０－４ 叶

轮使结晶釜底部几乎没有颗粒堆积ꎬ而 ＰＢＴ６０－４ 釜

底仍有较多的颗粒堆积ꎬ意味着在相同转速下

ＰＢＴ３０－４ 能够将更多的固体颗粒提升至悬浮状态ꎮ
图 ５ 中釜底平面固相分布情况也证实了这一点ꎮ

图 ４　 不同叶轮结构固相体积分布

在釜中叶轮通过旋转产生较大的轴向循环流

场ꎬ循环流场的范围越大ꎬ越能够带动更多的颗粒悬

浮[１８]ꎮ 不同结构的叶轮能够产生各自的流场ꎬ从而

使得颗粒在釜内分布产生差异ꎬ图 ６ 给出了 ４ 种不

同结构的斜叶片叶轮固相体积分数轴向分布曲线ꎮ
可以看出在结晶釜顶部ꎬＰＢＴ３０－４ 叶轮与 ＰＢＴ４５－３
固相体积分数在釜内较高处才降低ꎬ正是较大的轴

　 　 　 　 　 　 　

图 ５　 釜底固相分布

１—ＰＢＴ３０－４ꎻ２—ＰＢＴ４５－４ꎻ３—ＰＢＴ６０－４ꎻ４—ＰＢＴ４５－３

图 ６　 不同叶轮结构的固相体积分数轴向分布

向循环流场将丁二酸颗粒带到了釜内更高的位置ꎮ
许多研究者[１９－２１] 采用固体云高法来分析液固

体系中固体颗粒悬浮的程度ꎮ Ｏｃｈｉｅｎｇ 等[２２] 提出通

过固含率轴向分布曲线的拐点来识别云高ꎬ使用该

方法得到 ４ 种叶轮形状的釜内云高如表 ２ 所示ꎮ 可

以发现ꎬＰＢＴ３０－４ 叶轮和 ＰＢＴ４５－３ 叶轮的云高最

高ꎬ表明它们能够将颗粒提升至更高的高度ꎮ
表 ２　 不同叶轮结构下结晶釜云高

叶轮类型 云高 叶轮类型 云高

ＰＢＴ３０－４ ０􀆰 ８４ ＰＢＴ６０－４ ０􀆰 ８０

ＰＢＴ４５－４ ０􀆰 ７５ ＰＢＴ４５－３ ０􀆰 ８４

表 ３ 为 ４ 种叶轮的搅拌功率与体积分数相对标

准差ꎮ 可以发现随着桨叶倾角的增大ꎬ搅拌功率逐

渐降低ꎬ这是因为随着桨叶倾角增大ꎬ流体对叶片产

生的阻力减小ꎮ ＲＳＤ 值代表了固相在结晶釜中分

布的均匀度ꎬＲＳＤ 值越低ꎬ均匀度越好ꎮ ＰＢＴ６０ － ４
叶轮的 ＲＳＤ 值最高且大于 ０􀆰 ８ꎬ高于 Ｂｏｈｎｅｔ 等[１７]提

出的对应颗粒完全离底悬浮的 ＲＳＤ 值ꎬ说明釜内固

体颗粒的混合效果较差ꎮ ＰＢＴ３０－４ 的 ＲＳＤ 值最低ꎬ
因此在相同的搅拌转速下ꎬＰＢＴ３０－４ 的搅拌效果最
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好ꎬ更适合需要固液分散均匀以促进反应的丁二酸

结晶系统ꎮ
表 ３　 不同叶轮结构的搅拌功率与体积分数

相对标准差(ＲＳＤ)

叶轮结构 功率 / ｋＷ ＲＳＤ

ＰＢＴ３０－４ １􀆰 ０２ ０􀆰 ５３

ＰＢＴ４５－４ ０􀆰 ６３ ０􀆰 ７１

ＰＢＴ６０－４ ０􀆰 ４１ ０􀆰 ８８

ＰＢＴ４５－３ ０􀆰 ５６ ０􀆰 ７３

比较 ＰＢＴ４５－４ 和 ＰＢＴ４５－３ 叶轮ꎬ发现叶片数

量的增加提升了混合性能ꎬ但功耗也随之增加ꎮ 搅

拌功率较大是因为叶片数量的增加ꎬ而 ＲＳＤ 值更低

也是因为更多的叶片搅拌保证固体颗粒有更好的分

散ꎮ 因此ꎬ对于需要有良好均匀度的搅拌系统ꎬ提升

叶片数量是一个较好的选择ꎮ
在叶轮研究中ꎬ叶轮循环效率往往是评价叶轮

的重要指标[２３]ꎮ 流量与功率公式为:
Ｑ ＝ ＮＱＮＤ３ (８)
Ｐ ＝ ＮＰρＮ３Ｄ５ (９)

式中ꎬＮＱ 为流量准数ꎬ结合式(８)、式(９)ꎬ叶轮泵送

流量可表示为:
Ｑ ＝ (ＮＱ / Ｐ１ / ３

０ )[(Ｐ / ρ)Ｄ４] １ / ３ (１０)

　 　 ＮＱ / Ｎ１ / ３
Ｐ 为叶轮循环效率因子ꎬ用来衡量叶轮

循环效率ꎮ 由式(１０)可以看出ꎬＮＱ / Ｎ１ / ３
Ｐ 越大ꎬ单位

功率输入产生的流量也越大ꎮ 使用 Ｊｏｈｎ 等[６] 提出

的流量测量方法ꎬ用于计算流量准数 ＮＱꎮ 所得

ＰＢＴ４５－４ 的 ＮＰ、ＮＱ 与文献值对比如表 ４ 所示ꎬ模拟

计算所得结果与 Ｈａｌｌ[２４]报道值偏差均在 １４％以内ꎬ
与 Ｈａｄａｎｅ 等[２５]报道值偏差均在 ８％以内ꎮ 各叶轮

类型 ＮＰ、ＮＱ 及叶轮循环效率因子模拟值汇总如

表 ５ꎮ
表 ４　 ＮＰ、ＮＱ 对比

参数 Ｈａｌｌ[２４] Ｈａｄａｎｅ[２５] 模拟结果

ＮＱ ０􀆰 ７６ ０􀆰 ６８ ０􀆰 ７３

ＮＰ １􀆰 ２７ １􀆰 １５ １􀆰 ０９

表 ５　 不同叶轮 ＮＰ、ＮＱ 及循环效率因子

叶轮类型 Ｑ / (ｍ３􀅰ｓ－１) ＮＱ ＮＰ ＮＱ / ＮＰ
１ / ３

ＰＢＴ３０－４ ０􀆰 ００３３ ０􀆰 ９４ １􀆰 ７５ ０􀆰 ７８

ＰＢＴ４５－４ ０􀆰 ００２６ ０􀆰 ７３ １􀆰 ０９ ０􀆰 ７１

ＰＢＴ６０－４ ０􀆰 ００２５ ０􀆰 ５８ ０􀆰 ５７ ０􀆰 ６９

ＰＢＴ４５－３ ０􀆰 ００２５ ０􀆰 ７２ ０􀆰 ９６ ０􀆰 ７３

　 　 流量数 ＮＱ 是叶轮在容器内泵送和循环流体能

力的特征[６]ꎮ 对比发现ꎬＮＱ、ＮＰ 以及叶轮循环效

率因子均随着桨叶倾角的减小而显著增大ꎮ 意味

着在一定范围内ꎬ减小桨叶倾角虽然增加了能耗ꎬ
但有助于增强釜内流场ꎬ提升固液分散效果ꎮ 此

外发现随着叶片数量从 ３ 个增加到 ４ 个ꎬＮＱ、ＮＰ

增大ꎬ而叶轮循环效率因子减小ꎬＧｅ 等[８] 也提出

了类似的规律ꎮ
２􀆰 ２　 叶轮安装高度的影响

叶轮安装高度指叶轮下方到釜底的距离ꎮ
Ｈｉｃｋｓ 等[２６]实验测定不同安装高度 ｈ ＝ Ｈ / ２􀆰 ５、Ｈ / ４
和 Ｈ / １０ 下的固体悬浮高度ꎬ报道固液分散操作的

最佳叶轮间隙为 ｈ ＝ Ｈ / ２􀆰 ５ꎮ Ｈｏｓｓｅｉｎｉ 等[２７] 模拟了

不同安装高度的轴向叶轮ꎬ发现当叶轮安装高度在

１ / ３Ｈ 时ꎬ搅拌效果最佳ꎮ 本文中对 ＰＢＴ４５－４ 叶轮

的最佳安装高度进行探究ꎬ模拟比较了叶轮在 ５
种高度(１ / ２Ｈ、１ / ３Ｈ、１ / ４Ｈ、１ / ５Ｈ、１ / ６Ｈ)时的固液

分散情况ꎮ
图 ７ 为结晶釜纵剖面上的固相分布ꎮ 叶轮安装

高度为 １ / ２Ｈ 时ꎬ结晶釜底部有大量的颗粒堆积ꎬ随
着安装高度的下降ꎬ底部颗粒堆积数量减少ꎻ当安装

高度降低到 １ / ４Ｈꎬ结晶釜底部基本没有颗粒堆积ꎮ
但继续降低安装高度ꎬ釜底又出现颗粒堆积ꎮ 原因

是当叶轮安装高度过高时ꎬ反向旋转的二次循环回

路就会出现在釜底附近ꎮ 如图 ８(ａ)中所示ꎬ叶轮下

方的二次循环回路将固体颗粒推向釜体中心ꎬ导致

固体颗粒在该区域堆积ꎮ Ｋｒｅｓｔａ 等[２８] 也提出过这

样的现象ꎬ认为是二次循环回路导致了这样的堆积ꎮ
然而当安装高度过低时ꎬ如图 ８(ｂ)ꎬ虽然没有二次

回路ꎬ但是由于距离过近ꎬ底部难以产生较大的流

速ꎬ不足以让颗粒克服固相间的摩擦力ꎬ也会使得颗

粒发生堆积ꎮ
固相体积分数沿轴向分布曲线如图 ９ 所示ꎮ 可

以看出叶轮安装高度为 １ / ３Ｈ 的曲线更为平缓ꎬ其
对应的结晶器内颗粒分散效果较好ꎮ 图中各条曲线

都有一段浓度恒定区域ꎬ对比发现 ｈ ＝ １ / ３Ｈ 浓度恒

定值更低ꎬ而 ｈ＝ １ / ５Ｈ 与 ｈ ＝ １ / ６Ｈ 的浓度恒定值较

高ꎮ 出现这种情况的原因是叶轮安装高度为 １ / ５Ｈ
与 １ / ６Ｈ 时ꎬ结晶器内流场流动局限在小部分区域ꎬ
造成这部分区域大量固体颗粒集中ꎬ从而提高了固

相体积分数ꎮ 此外 ｈ＝ １ / ３Ｈ 的曲线在较高的高度处

固体颗粒体积分数才下降ꎬ其次是安装高度为

１ / ２Ｈꎮ 量化成云高如图 １０ 所示ꎮ
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图 ７　 不同安装高度时固相体积分布

(ａ)ｈ＝ １ / ２Ｈ (ｂ)ｈ＝ １ / ６Ｈ

图 ８　 结晶釜底部速度矢量图

１—１ / ２Ｈꎻ２—１ / ３Ｈꎻ３—１ / ４Ｈꎻ４—１ / ５Ｈꎻ５—１ / ６Ｈ

图 ９　 不同叶轮安装高度固相体积分数

轴向分布曲线

图 １０　 不同叶轮离底安装高度云高

随着叶轮安装高度的逐渐降低ꎬ云高先增大后

减小ꎬ在叶轮安装高度为 １ / ３Ｈ 时达到最大值ꎬ随
后迅速下降ꎮ 当叶轮安装高度为 １ / ３Ｈ 时ꎬ釜内存

在较大的循环流场ꎬ使得颗粒能被带到釜内的更

高处ꎮ 图 １１ 为叶轮不同安装高度下的均匀度和

搅拌功率ꎮ

１—Ｐꎻ２—ＲＳＤ

图 １１　 不同叶轮安装高度搅拌功率与体积分数

相对标准差(ＲＳＤ)

当叶轮安装高度逐渐增加ꎬ所需功率先减小后

增大ꎮ 出现这样的原因是随着叶轮安装高度的提

升ꎬ循环流的中心也随之提升ꎮ 在结晶釜内ꎬ离循环

中心的距离越远动能越低ꎬ底部颗粒难以被带离从

而产生堆积ꎬ因此产生了更多的能耗ꎻ而当叶轮安装

高度过低时ꎬ叶轮与釜底的距离过近ꎬ难以产生较好

的循环流ꎬ一部分动能在釜底消耗ꎮ
叶轮安装高度的变化对均匀度也有较大的影

响ꎬ并且也随着叶轮安装高度的增加先提升后降低ꎮ
叶轮安装高度为 １ / ３Ｈ 时有最好的均匀度ꎬ而 ｈ ＝
１ / ２Ｈ 时ꎬ不仅能耗较高ꎬ同时均匀度也最差ꎬ不利于

固液分散ꎮ
２􀆰 ３　 釜底形状的影响

由图 ９ 可知ꎬ叶轮下方存在二次循环回路区域ꎬ
该区域易产生固体颗粒的沉积ꎮ 此外在釜底与壁面

的交接处ꎬ由于主循环流难以到达ꎬ也易发生颗粒沉

积ꎮ 为解决 ２ 个区域内颗粒沉积情况ꎬ可以通过增
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加输入功率ꎬ使区域内流速达到能使粒子流态化的

程度ꎬ从而使沉积颗粒悬浮ꎮ 但随着搅拌转速的增

加ꎬ亚稳区缩小ꎬ更容易产生细晶粒[２９]ꎮ 也可以改

变底部结构ꎬ例如钟天铖等[３０]在釜底加设小挡板后

减少了颗粒在底部沉积ꎮ 因此ꎬ本文中采用了 ３ 种

釜底类型及尺寸如图 １２ꎮ

(ａ)锥形釜底

(ｂ)Ｗ 型釜底

(ｃ)复曲面釜底

图 １２　 釜底类型及尺寸

针对丁二酸粒径分布中较大的颗粒 ｄ ＝ ０􀆰 ５ ｍｍ
进行了模拟ꎬ模拟所用搅拌转速为 ５００ ｒ / ｍｉｎꎬ基准

釜为平底结晶釜ꎮ 从图 １３ 可以看出ꎬ改变釜底形状

后ꎬ叶轮正下方以及壁面处颗粒聚集完全消失ꎬ３ 种

釜底形状都有助于颗粒悬浮ꎮ 由于上文提到ꎬ叶轮

正下方颗粒堆积是因为二次循环回路的作用ꎬ因此

为了探究釜底形状使得叶轮正下方颗粒悬浮的原

因ꎬ绘制了叶轮下方速度矢量图 １４ꎮ

图 １３　 不同釜内固相体积分布

图 １４　 叶轮下方速度矢量图

由图 １４ 可以发现ꎬ釜底凸起部分可以在一定程

度上抵消涡流带来的冲击ꎬ从而破坏釜内死区二次

循环回路的形成ꎬ使其变小甚至消失ꎮ 通过这样的

办法也可以使得更多的颗粒进入主循环流ꎬ提升釜

内固相分布的均匀性ꎮ
图 １５ 为不同高度上面平均固相体积分数ꎮ 改

变釜底形状后ꎬ颗粒被流场带到了更高的地方ꎬ在无

量纲釜高 ０􀆰 ８ 处仍然存在大量的固体颗粒ꎬ此时基

准釜固相体积分数仅为 １􀆰 ０３％ꎬ而改变釜底形状

后ꎬ固 相 体 积 分 数 分 别 为 ５􀆰 ６９％、 ８􀆰 ５４％ 以 及

８􀆰 ２３％ꎬ远大于基准釜ꎮ

１—基准釜ꎻ２—锥型挡板ꎻ３—Ｗ 型挡板ꎻ４—复曲面挡板

图 １５　 不同高度上面平均固相体积分数

表 ６ 为结晶釜不同釜底形状与基准釜的 ＲＳＤ
及功率消耗对比ꎮ 从 ＲＳＤ 值可以看出ꎬ３ 种釜底形

状结晶釜内固相分布均匀度显著提升ꎮ 其中ꎬＷ 型

釜底与复曲面釜底的结晶釜固液分散效果最好ꎬ但
同时功耗也随之上升ꎮ 比较复曲面釜底与 Ｗ 形釜

底搅拌功率可以判断ꎬ复曲面釜底的功耗更低ꎬ这是

因为底部的光滑表面以及形状构造更符合流线ꎬ降
低了流体流动的能量消耗[２９]ꎮ
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表 ６　 不同釜底形状 ＲＳＤ 以及功率消耗对比

釜底形状 功率 / ｋＷ ＲＳＤ

基准釜 ３􀆰 ９０ ０􀆰 ６６

锥形釜底 ３􀆰 ８１ ０􀆰 ３９

Ｗ 型釜底 ４􀆰 ２５ ０􀆰 ３１

复曲面釜底 ３􀆰 ９９ ０􀆰 ３２

因此ꎬ综上可以判断改为复曲面釜底虽然能耗

略微提升ꎬ但可以显著减少固体颗粒在釜底的大量

聚集ꎬ提升搅拌混合效果ꎬ效果好于锥形、Ｗ 型

釜底ꎮ

３　 结论

分析了不同叶轮结构、不同叶轮安装高度以及

不同釜底形状下的流场ꎬ比较其云高、功率与均

匀度ꎮ
(１)对于 ＰＢＴ 叶轮来说ꎬ减小桨叶倾角有助于

提升混合效果与混合效率ꎮ 同时比较了 ４５°四叶片

与三叶片叶轮ꎬ叶片数量的增加有助于固体颗粒更

好地分散悬浮ꎬ但是增加了功耗以及降低了叶轮循

环效率ꎮ
(２)随着 ＰＢＴ 叶轮安装高度的增加ꎬ云高先增

大后减小ꎬ在安装高度为 １ / ４Ｈ 时功耗最低ꎬ在安装

高度为 １ / ３Ｈ 时颗粒分散情况最好ꎮ 离底安装高度

为 １ / ３Ｈ 时ꎬ不仅有着最高的云高、最优的均匀度ꎬ
功耗也相对更低ꎮ 因此ꎬＰＢＴ４５－４ 叶轮的最佳安装

高度为 １ / ３Ｈꎮ
(３)锥形釜底、Ｗ 型釜底以及复曲面釜底均能

破坏釜底二次循环回路形成ꎬ显著减少颗粒在釜底

的沉积ꎮ 其中复曲面釜底对混合效果提升大ꎬ且能

耗增加不多ꎬ适合丁二酸连续结晶器使用ꎮ
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回炼效率不变ꎬ当混合戊烯报价超过 ９ ０００ 元 / ｔ 时ꎬ
回炼效益为负ꎮ

表 ６　 碳五回炼物料平衡和经济性核算

输入 输出

名称

回炼量 /
( ｔ􀅰

ｈ－１)

单价 /
(元􀅰

ｔ－１)

回炼

成本 /
(元􀅰

ｈ－１)

名称

多产

出量 /
( ｔ􀅰

ｈ－１)

单价 /
(元􀅰

ｔ－１)

回炼

产值 /
(元􀅰

ｈ－１)

混合

碳五

３􀆰 １５ ７２００ １６０４９

聚乙烯　
聚丙烯　
混合碳四

混合戊烯

燃料气　
丙烷　 　

０􀆰 ３２
０􀆰 ７５
０􀆰 ３７
１􀆰 ５４
０􀆰 ２０
０􀆰 ００

８０００
７６００
６０１３
７２００
１９１４
５２００

１８６８８

收益:回炼产值－回炼成本 / (元􀅰ｈ－１) ２５１２

　 　 注:以上单价均为含税价格ꎬ价格以 ２０２３ 年 ２ 月报价为准ꎮ 成

本计算过程中ꎬ所有原料和产品扣除 １３％增值税ꎬ混合碳五额外扣

除消费税 ２ １００ 元 / ｔꎬ聚烯烃产品额外扣除 ７００ 元 / ｔ 的能耗和剂耗成

本ꎬ聚烯烃单耗按照 １􀆰 ０ ｔ / ｔ 计ꎮ

６　 结论

(１)混合碳五回炼期间 ＭＴＯ 装置运行平稳ꎬ水
洗系统影响较小ꎬ得益于混合碳五裂解吸热特性ꎬ再
生催化剂入反应器温度相比无混合碳五回炼流程低

５０℃左右ꎬ有利于降低反应器中副反应的发生ꎮ
(２)碳五回炼后乙烯和丙烯的收率明显提高ꎬ

更有利于丙烯收率的提升ꎬ双烯收率提高 １􀆰 ０３％ꎬ
乙丙比降低 ０􀆰 ０１１ꎮ 分析认为混合碳五回炼通过裂

解和“预积碳”２ 方面起作用ꎮ
(３)初步估算混合碳五回炼转化率 ５１％ꎬ双烯

总选择性为 ６９％ꎬ依然有较大提升空间ꎮ
(４)混合碳五回炼量为 ３􀆰 １５ ｔ / ｈ 时ꎬ可增效

２ ５１２ 元 / ｈꎬ即 ２ ０００ 万元 / ａ(８ ０００ ｈ / ａ 计)ꎬ当混合

戊烯报价超过 ９ ０００ 元 / ｔ 时ꎬ回炼工艺失去经济性ꎮ
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