
中文摘要

分子蒸馏技术的应用研究始于上世纪初期，随着该项技术的广泛应用与发

展，人们对该技术的理论研究也越来越深入。刮膜式分子蒸馏器是一种高效的分

子蒸馏设备，由于刮膜器的作用，流体的流动过程比较复杂。研究刮膜器对分子

蒸馏器内液体的流动、传热和传质过程的影响，描述流体速度、温度和浓度的分

布规律可以为设备设计和操作优化提供科学依据，对预测分子蒸馏速率和分离效

率也非常重要。

在刮膜式分子蒸馏器中，刮膜器的刮动使液相在蒸发器壁面上均匀分布并形

成液膜，刮膜器刮起的液相同时在刮膜转子前形成头波。本文利用计算流体力学

软件Fluent 6．2对刮膜分子蒸馏过程的流体流动、传质、传热进行了较为完整的

模拟、分析。

首次建立完整的3．D模型，在旋转坐标系下进行模拟计算，选用了RaNG b￡

湍流模型，采用增强壁面函数法加强对近壁面流体流动的处理，由于模型使用的

限制，所以使用VOF多相流模型和欧拉多相流模型分别对停留时问分布、流体

流动和传热进行了模拟。．

同时自行设计了分子蒸馏冷模实验装置，进行了不同物料的停留时间测量以

及停留时间分布曲线测量。论文将实验结果与已有的相关文献结论相结合，对数

值模拟计算的结论进行了验证讨论。

模拟结果与停留时间分布实验测试结果比较吻合，可以得出如下结论：刮膜

器对液膜的周期性刮动使液膜在蒸发壁面分布均匀，可以强化液膜内的传质和传

热过程，有利于提高分离效率。模拟结果展示了流体在蒸发器壁面的速度、温度、

浓度和液相的分布规律，并与实验结论和相关文献中的结果进行比较，发现具有

较好的一致性。同时，对刮膜转子附近的流体流场的模拟结果进行分析发现：在

转子附近的流体速度、浓度和温度的波动相对较大，显示了刮膜器在刮膜式分子

蒸馏器分离过程起到的特殊作用。模拟结果还给出了在不同进料速度和不同刮膜

器转速下，气液界面的波形变化、液相内轴向与径向的速度分布和温度变化等情

况，对提高分离效率、优化设备、优化操作具有重要的理论意义。

关键词： 刮膜式分子蒸馏，计算流体力学，多相流，停留时间分布



ABSTRACT

Application of molecular distillation can be traced back to earlier last century．

With the development of application on molecular distillation carried out more and

more deeply and widely，theoretical research on molecular distillation has also been

carried out largely．Wiped—film molecular evaporator is a kind of high efficient and

widely used molecular distillation equipment with complexity of fluid flow and heat

transfer resulting from mechanical motion of wipers．It is important to predict the

separation efficiency and optimize the equipment design and operation by studying

the mass and heat transfer and developing a comprehensive mathematic model for

wiped-film molecular distillation process．

The movement of rotation wipers forms both falling liquid film on the

evaporator wall and bow wave in front of the wipers．Liquid fluid flow and heat

transfer in liquid film and bow wave in a wiped film molecular distillatory was

indirectly studied by using a kind of computational fluid dynamics(CFD)software，

Fluent 6．2．

Three assumptions were introduced in order to simplify modeling processes．In

rotating coordinate system，the volume of fluid(VOF)multiphase model and the

Eurian model were applied tO simulate different parts of the sdudy for the limitation

of each model．The RNG k-e turbulent model treating near-wall flow Was properly

used in this simulation and a near-wall modeling method，enhanced wall treatment，

Was used to consider the effect ofthe surface of evaporating cylinder．

A set of experimental equipment were designed to testify part of the simulation

results by conceming the Residence Time Distribution(RTD)curves of the

evaporating cylinder flow from the tracer concentration．Otller simulating results were

also compared with也e published data and were discussed in several aspects

accordingly．

It was concluded that the liquid film on the cylindrical evaporator wall

distributed well for the periodic wiping which would strengthen the mass and heat

transfer inside of the liquid film and reduce the difference in temperature and

concentration between the evaporator wall and the surface of liquid film leading to

high separation efficiency．Tlle simulation results correspond with experiments and a

theory analysis in a wiped film evaporator similar tO this proposed distillatory．The



analyses of simulating result revealed that liquid flow and temperature were fluctuant

in front and behind wipers and reversed flow appeared nearby the wipers which

proved that wipers plays an crucial role in wiped—film molecular distillation．The

effects of feed flow rate and rotational velocity were evaluated too，and it was found

that wiper movements enhance mass transfer and heat transfer by reducing film

thickness and renewing film surface periodically．All these analyses provide scientific

evidences for enhancing the separation efficiency in the distillation process and

optimize the operation．

KEY WORDS：wiped-film molecular distillation，CFD，multi．phase flow,RTD
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分子直径，m

馏出液流量，kg·s～ mol·S一1

扩散系数，m2．s一1

蒸发系数

进料流量，kg·s～tool·S一1
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第一章文献综述

第一章文献综述弟一早义陬际怂

分子蒸馏又称作短程蒸馏， 是一种在石油化工、食品、制药等领域应用越

来越广泛的分离技术。不同种类物质的分子在高真空条件下逸出液面后分子平均

自由程大小不同，这导致蒸发速率的不同，分子蒸馏就是利用不同物质组分的这

种性质来实现混合物的分离或提纯。这种方法具有操作温度低、压降小、分离效

果好等优点，适用于高分子量、高沸点、高粘度物质以及热稳定性差的有机混合

物的分离。

1．1分子蒸馏技术概述

分子蒸馏技术作为一种相对较新的液液分离技术，为分离和提纯高沸点、热

敏性和易氧化液体物料供了一种有效手段。迄今为止，该项技术已经被广泛地应

用于化工、医药、轻工、油脂、核工业等多个领域。

分子蒸馏是一种在高真空下进行分离操作的非常规蒸馏过程。在高真空条件

下，由于分子蒸馏器的加热面和冷凝面之间的距离小于或者等于被分离物料分子

的平均自由程，当分子从蒸发壁面形成的液膜表面蒸发时，逸出的分子相互间几

乎不经过分子碰撞而直接到达冷凝面被冷凝，所以分子蒸馏也被称为短程蒸馏

(short path distillation)或无阻行程蒸馏(unobstructed distillation)t11。短程蒸馏技术

的操作温度远低于物质常压下的沸点温度，物料被加热的时间非常短，不会对物

质本身造成破坏或可以把对物料的破坏降到最低程度。

分子蒸馏具有以下特点：(1)如果分子蒸馏器冷热面之间达到足够的温差，

蒸馏过程就可以在远低于常压沸点的温度下进行；(2)分子蒸馏装置结构形式独

特，内部压降极小，操作压力极低(O．1．10Pa)；(3)被分离物料在蒸馏器内蒸发壁

面呈液膜状分布，加热温差小，受热时间很短；(4)分子蒸馏的分离因数不仅与

组分间的蒸汽压差别有关，还与组分间分子量差别有关，分子量差别越大，越容

易分离。

上世纪60年代，分子蒸馏技术被用来从鱼肝油中提取维生素A，并成功地

在工业上进行了规模化生产，时至今日，分子蒸馏技术已经在石油化工、食品、

化妆品和制药等领域得到了广泛的应用【21。同时，分子蒸馏基础理论研究也取得

了很大进展。
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1．2主要理论基础与设备

1．2．1分子蒸馏基本概念

平均自由程气体分子运动论曾对分子间的相互作用力进行解释【3】：当两分

子相距较远时，分子之间的作用力以吸引力为主，使得两分子逐渐被拉近：在两

分子逐渐接近过程中，分子之间的吸引力减小，排斥力增加；当分子间距接近到

一定程度时，排斥力迅速增加，直至使两分子分开，这种分子间由相互接近到相

互分离的过程就是分子碰撞过程。

分子运动自由程被定义为某一分子相邻两次分子碰撞所走过的距离。由定义

’可推知，任一分子的运动自由程在运动过程中都是不断变化的。分子运动平均自

由程是指气体分子在与其它气体分子的多次连续碰撞中，相邻两次碰撞间走过距

离的平均值I¨j。设厶为平均自由程，厂为碰撞频率，则

以=钐
即

{』以1

(1·1)

(1—2)

其中，％为某一分子的平均速度。对于理想气体，由统计热力学原理可知：

厂=疵·百m／2p (1．3)

结合以上各式可得：

丸：上．三(1-4)
厶2—％／2—R"‘—d2—p

其中，d为分子有效直径，即在分子的碰撞过程中，两次碰撞的质心距离。由式

(1-4)可知，气体分子平均自由程与温度成正比，与压强和有效碰撞直径的平

方成反比。当体系中存在两种分子时，其平均自由程分别为：

(1-5)

(1．6)

平乒
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分子平均自由程的分布规律为： ．

F=1一exp(-2／以) (1·7)

式(1—7)中，九和厶分别表示某一自由程和平均自由程，F为自由程小于或等于丸

的概率。由式(1．7)可以得出，对于相同状态下的分子体系，其自由程等于或大于

其平均自由程的概率为：

1一F=exp(一勉)2％336．8％(1-8)

蒸发速率传统的分子蒸馏理论是建立在气体分子动力学中平均自由程基础

上的。在对分子蒸馏过程中进行计算时，主要使用三种表面分子速率：汽化速率、

蒸发速率、蒸馏速率。汽化速率指单位时间内离开蒸发液膜表面的气体分子的绝

对量大小；蒸发速率是离开蒸发液膜表面后，没有返回蒸发液面的气体分子的净

值，是表面温度和分子种类的函数；蒸馏速率则是到达冷凝液面后气体分子被冷

凝下来的速率。蒸发速率是分子蒸馏过程十分重要的物理量之一，是衡量分子蒸

馏器生产能力的重要指标。理论上，表面分子蒸发速率完全取决于分子从蒸发液

面的挥发速度。Langmuir【71研究了纯物质的蒸发现象，推导出绝对真空下，液体

表面自由蒸发的速率为：

jo=pO(淼)l／2 (1-9)

如果溶液中存在多种组分，在理想的情况下，混合物中组分f的蒸发速率为：

以叫置(蒜)l，2 (1-10)

Kawala和Stephantsl在Langrnuir的多组分理想气体模型基础上，做出进一步

假设：进料温度与蒸馏温度相同；与传导传热相比，对流传热可以忽略；分子蒸

馏只是表面现象。从而提出了两组分理想混合物的蒸发速率模型：

以=pO(舄m卜堋i等)1 (1-11)

其中厂为冷凝系数，H为蒸发面与冷凝面间距，刀通过实验获得，一般为4~5。

lg石=0．2+1．38(f+0．1)4(1-12)

J=∑置以 (1-13)

分离效率分离效率表示组分分离的难易程度。在分子蒸馏中，分离效率是

用分离囚数(口)来表示。分离因数是Langmuirt71根据精馏计算中相对挥发度的

概念提出的，用来衡蕈液相分子蒸发进入气相和气液表面捕捉气相分子的相对能
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力。温度和被分离物质的分子量是影响分离因数的两个重要因素。在理想情况下，

分子蒸馏中两组分分离因数公式为：

口：丝，脬(1-14)
pB、M8

Kawala[91在(1．14)式中引入活度系数(丫)，得

口：业，睁(1-15)
pByB＼M B

式(1-15)在理论上具有很重要的意义，但缺乏实用性。Cvengro§[10】通过变换式(1．15)

提出了具有实用意义的计算公式：

口：l+—In—w—w—(1—-w—r—)／—w—r(—1—-w—w-)(1-16)InW(1一Ww)／F(1一坼)

公式(1—16)可用于计算实际分子蒸馏过程中的分离因数口。

1．2．2分子蒸馏幸暮设备娄犁

～套完整的短程蒸馏装置主要包括：分子蒸馏器、脱气系统、进料系统、加

热系统、冷却系统、真空系统和控制系统，而分子蒸馏器是实现分子蒸馏技术的

关键部分。分子蒸馏过程研究与分子蒸馏器结构形式的发展密不可分，在分子蒸

馏技术发展的过程中，根据分子蒸馏器的结构形式和操作特点，主要有以下几类

设备类型【ll】：

(1)间歇釜式分子蒸馏器该类型的设备出现最早，结构相对简单，主要由蒸

馏釜和内置冷凝器组成，其特点是，在外置热源供热下，物料静止不动地进行分

子蒸馏操作。由于物料在蒸馏器内的停留时间比较长，液体内部的传质、传热阻

力大，导致分离能力低，分离效果差，容易热分解，并且只能间歇操作。所以间

歇釜式分子蒸馏器一般适用于实验室及小批量生产，并且不能用于热敏性混合物

的分离，目前已基本不再使用。

(2)降膜分子蒸馏器降膜式分子蒸馏设备主要由具有圆柱形的蒸发壁面的

蒸发器和与之同轴且距离十分相近的冷凝器构成，物料靠重力作用在蒸发壁面呈

液膜流动，在流动过程中，热源通过蒸发壁面将热量传递到液膜，使液膜表面的

逸出分子到达冷凝表面被冷凝。与间歇釜式分子蒸馏器相比，该类型分子蒸馏器

中液膜内的传质和传热阻力显著降低，单位体积物料的传热和蒸发面积增大，停

留时间大大缩短，既可增加生产能力，又可保证加工物料的热稳定性：其缺点是

液膜厚度不均匀，容易形成过热点使热敏性物料发生分解；所产生的雾沫也常溅

4
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到冷凝面上；液膜呈层流流动，液膜内的传质传热阻力使分子蒸馏并不处于最优

状态。所以它的生产规模也非常有限。

(3)刮膜式分子蒸馏器该类型蒸馏器是对降膜分子蒸馏器的进一步完善，

在降膜蒸馏器内部设置一个转动的刮膜器，当物料沿蒸发壁面向下流动时，刮膜

器将物料均匀涂抹在壁面上，使进料形成的厚度小且均匀的液膜得到充分搅动，

降低了传质和传热阻力，强化了传热和传质，同时在刮膜转子前缘还形成沿轴向

运动的头波(bow wave)。刮膜式分子蒸馏器主要分为两种【ll’121：(a)刮板式：在旋

转轴安装有刮板，刮板外缘与蒸发器表面维持一定间隙，轴的旋转带动刮板沿蒸

发器表面作圆周运动；(b)滚筒式：将圆柱形滚筒安装在与主轴平行的滚轴上，

主轴转动时，滚筒在液膜表面同时作圆周运动和滚动，不断对流体进行分布和更

新。该类型设备中，物料在蒸发壁面上的停留时间短，并且可以避免过热点的形

成，热分解可能性小，生产能力大，在工业上的应用较为广泛。

离心式分子蒸馏器该设备的蒸发表面是一高速旋转的圆锥盘，物料在其上

受到的离心力远远大于重力，使物料在蒸发表面形成的液膜厚度远远低于降膜分

子蒸馏形成的液膜厚度，传质和传热阻力非常小，物料与热源的接触时间很短，

分离效果好，尤其适用于分离热稳定性很差的混合物。因为有高速旋转的圆盘，

孰

馏出物

统

冷凝

分教量

皇渡

出液

馏出物真空系统 残馏物

(d)

(a)釜式分子蒸馏器；(b)降膜式分子蒸馏器；(c)刮膜式分子蒸馏器：(d)离心式分子蒸馏器；

图1．1几种类型分子蒸馏器简图

Fig．1-1 Apparatus offour kinds ofmolecular distillation
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真空密封技术要求更高。

如图1-1所示的任何一种类型分子蒸馏器，其分子蒸馏过程一般都包括以下

四个步骤【13】：

(1)物料在蒸发壁面上形成液膜：在重力、离心力或者机械搅拌的作用下，

物料在蒸发壁面形成快速移动、厚度均匀的液膜。传质和传热阻力小，受热时间

短，对提高分子蒸馏的蒸馏速率及

热稳定性极为有利。

(2)分子在液膜表面上自由蒸发：在

高真空下，液体分子汽化，利用不

同组分蒸发速率不同的差别而达到

分离目的。

(3)逸出分子从液膜表面向冷

凝壁面运动：在真空下，使分子的

平均自由程小于或者等于蒸发和冷

凝表面之间的距离，使分子运动时

几乎不与其它分子碰撞。

辊合液体

残留物 薰馏产物

图1-2分子蒸馏原理图

Fig。1-2 Scheme dia舯ofmolecular distillation

(4)汽化分子在冷凝面上冷凝：蒸发分子到达冷凝表面后可以直接冷凝，由

于冷凝过程会释放大量的热量使液膜表面温度升高，导致冷凝液膜表面的分子蒸

发，降低了分子蒸馏率和分离因数，所以及时移走冷凝液对分离过程非常重要。

1．3分子蒸馏技术的工业应用

早在上世纪三四十年代分子蒸馏技术的出现初期，学者们就已经对分子蒸馏

技术在提纯石油、动植物油、脂类、固体甚至是金属物质方面的应用进行了研究，

其中对维生素E的精制提取方面的研究尤其多；到了六十年代，分子蒸馏技术作

为一种新型、有效的分离手段，开始得到规模的工业化应用；随着应用的深入，

美、日、德等发达国家相继设计制造出多套工业化分子蒸馏装置【13'141，这进一步

促进了分子蒸馏技术的应用发展；到八十年代末以后，随着人们对天然物质的越

来越青睐，回归自然的潮流兴起，分子蒸馏技术得到了迅速发展【l51。

事实上分子蒸馏技术已经应用到了诸如天然物质、热敏性物料、中间产品等

多种混合物系的分离提纯中。随着分子蒸馏技术的发展，分子蒸馏技术的应用有

了更广阔的前景。迄今为止，分子蒸馏技术的主要应用领域【16】有：

(1)石油化工：原油的渣油分离、表面活性剂的提纯以及化工中间体的精制

等，如高碳醇及烷基多苷等的纯化，羊毛酸酯、羊毛醇酯等的生产。
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(2)食品工业：分离混合油脂，如硬脂酸单甘油酯、月桂酸单甘油酯、丙二

醇单甘油酯等：提取脂肪酸及其衍生物，生产二聚脂肪酸等；从动植物中提取天

然产物，如鱼油、米糠油和小麦胚芽油等高价值产品。

(3)香料工业：处理天然精油，脱臭、脱色以及提高纯度，如香茅油、广霍

香油和山苍籽油等【17】。

(4)医药工业：制取氨基酸和葡萄糖衍生物；提纯得到药用级天然维生素、

阻胡萝b素等；脱除中药制剂中的有害重金属等杂质；制备天然药物标准品；获

得激素缩体等【18’191。

(5)塑料工业：邻苯二甲酸二辛醋和癸二酸二辛酷等增塑剂的提纯，高分子

物质的脱臭和树脂类物质的精制。

(6)硅生产业：从聚合物混合物中除去低分子量和提纯高分子量聚合物。

(7)蜡生产业：天然石蜡、蜂蜡、棕蜡和某些微晶蜡以及高熔点蜡的提纯。

(8)表面活性剂生产业：糖脂、聚亚氧烷基乙二醇以及天然脂肪酸和脂肪酸

蜡制品的提炼。

(9)矿物油生产：用于提取高温润滑油和油脂。

阅读大量的参考文献可以发现，研究者一直在努力尝试将分子蒸馏技术应用

到各种新物系甚至是新领域中【201，对于那些已经应用分子蒸馏技术进行分离提纯

的物系，人们也在继续深入地研究，以期找到最佳工艺条件，获得理想的产品纯

度，或者是结合该物系对过程进行理论研究，以期找到技术的内部规律。对于研

究人员来说，通过应用分子蒸馏分离提纯的实验研究，将会获得对分子蒸馏技术

的深入理解，为分子蒸馏技术的工业推广提供理论指导。

1．4分子蒸馏过程研究

分子蒸馏的分离因数和收率取决于不同组分的蒸馏速率。分子蒸馏研究的主

要内容是研究液膜内传递阻力、汽液界面传递阻力、惰性气体和冷凝液膜表面分

子蒸发对分子蒸馏速率和分离因数的影响。

在早期的分子蒸馏研究中，人们把各种阻力对分子蒸馏速率的影响归纳于参

数蒸发系数E，研究分子蒸馏主要就是研究蒸发系数E[211。蒸发系数E的定义：

。纯组分的实际蒸发速率 ，．，1、

一
纯组分的理论蒸发速率

蒸发系数的研究包括实验和理论计算两方面，其中理论计算研究主要应用了

统计力学理论【221和自由角比率理论f23】。
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随着化学工程学科的发展和计算机技术的应用，数学模型法开始被应用在对

分子蒸馏过程的研究。数学模型法是通过对液相质量和热量传递阻力、蒸发表面

和冷凝表面之间的气体分子的相互碰撞以及冷凝表面分子的返蒸发等因素影响

分别进行分析，建立数学模型对其进行描述，然后再考察分子蒸馏速率和分离效

率。对分子蒸馏过程的数学研究，很大一部分就是集中在对液膜内部的传质、传

热研究。

实验研究中，大多数物质的蒸发系数低于l，而理论研究【24】认为纯物质的蒸

发系数应当是l，原因主要是，理论研究是在理想分子蒸馏条件下得到的，实际

液相主体传热阻力以及表面分子蒸发吸热使液膜表面温度下降，从而导致以液相

主体温度计算得到的理论蒸发速率偏高。

液体的表面蒸发速率测量比较困难，目前使用的一种测量仪器是射流张力

计，这种仪器可以通过调节其喷嘴长度和液体流速来调节液膜在真空中的停留时

间，停留时间越短，液膜表面与主体的温差越小。有学者【“~25】在用射流张力计

测定甘油蒸发速率时，将液膜在真空中的停留时间调节至非常短，测到的蒸发速

率与理论蒸发速率几乎相等，蒸发系数趋近于l，此结果证实了Hickman[26】的观

点。

一般的实验方法无法直接测量液膜表面的温度和组成，所以通过分析液膜流

动及其内部热量和质量传递过程，建立起描述主体和表面温度及组成关系的数学

模型是目前研究分子蒸馏的主要手段。

学者Maal271用“一维非稳态扩散”模型来描述液膜温度在液膜厚度方向上随

时间的变化。Hickmant28】用“当量热阻”模型来描述液膜内传热阻力，得出了液膜

表面平均温度和液膜主体温度的关系。此模型不能反映液膜表面温度与液膜在真

空中停留时间的关系。

Micov和Lutisan[2"o】在深入研究分子蒸馏过程的基础上，认为构建分子蒸

馏过程相关数学模型可从以下四个方面着手：

(1)在分子蒸馏过程气体分子运动中，用Boltzman方程来考虑质量传递：

老∥a矾=&口(无，兀) (1．18)

式中，以与五分别表示组分A、B的单粒子分布函数，朋与％为分压和分子鼍。

(2)与液膜流动相关的Navier-Stokes方程。在重力作用下形成液膜时，方程

为：

眈gr耐E=oV2哆+乃 (1—19)

式中，吩表示蒸发液膜流动速度，y为粘度，石为蒸发面上单粒子分布函数。

．8．
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(3)蒸发或冷凝液膜的质量扩散方程：

疣1，忆q)=div(DgradC驴) (1-20)

式中，Cii为组分i在蒸发或冷凝表面J上的摩尔浓度，D为扩散系数。

(4)热量平衡方程：

挑∽Tj)：div(FgradTjJ (1-21)

式中，乃为蒸发面或冷凝面的温度，厂为液膜导热系数。

运用以上方程，结合具体的分子蒸馏过程，可建立任何操作条件下的理论模

型，并可通过估算过程的影响因数，对模型加以优化。

1．4．1釜式分子蒸馏器内的流体模型研究

釜式分子蒸馏器内的流体模型研究在釜式分子蒸馏器内的双组分分子蒸馏

过程中，传热阻力和扩散阻力导致了液体表面和主体之间的温度差和浓度差的产

生，温度和浓度边界层的厚度随着分子蒸馏过程的进行而逐渐变厚，液体表面温

度和易挥发组分的浓度逐渐降低。Hickmant24歹7】在静止式分子蒸馏器内对EHP．

EHS混合物进行了蒸馏，结果表明当蒸馏速率不大时，分离因数比较大，且大于

平衡蒸馏时的分离因数，但随着蒸馏速率的增大，分离因数逐渐减小，甚至小于

平衡蒸馏时的分离因数。MaaI引】用一维非稳态扩散模型描述了液体温度和浓度在

液体厚度方向上随时间的变化，液体表面温度和易挥发组分浓度的下降使液膜表

面易挥发组分的蒸发速率降低，分离因数逐渐变小，甚至小于普通蒸馏的分离因

数【32’331。Inuzttkat341对搅拌过程进行了实验和理论研究，考察了搅拌过程中的对

流作用对质量传递和热量传递的影响，得出了传质和传热系数与搅拌速率和设备

尺寸的关系，很好地解释了混合物分离因数随搅拌速率增加而升高的现象。

1．4．2降膜式分子蒸馏器内的流体模型研究

降膜式分子蒸馏器主要由圆柱形的蒸发面和冷凝面组成，靠重力作用在蒸发

壁面形成流动的液膜。对于降膜式分子蒸馏而言，蒸发液膜的厚度远小于蒸馏器

的半径以及轴向距离，研究中可以把蒸发液膜在器壁的流动假设成在无限垂直平

面上的向下流动。

Ruckensteint35J假设液膜流动为充分发展的稳态层流，利用运动方程和连续性

方程求出液膜流速分布，在此基础上，用稳态二维对流扩散方程描述了液膜浓度

分布：



第一章文献综述

材：丝l羔一!㈧2l(1-22)
’，l万 2 k万／ l

若假设蒸发量与蒸发面浓度成线性关系，且液体的摩尔浓度之和不变的情况

下，对于两组分理想液体混合物系，蒸发液膜厚度可表示为：

譬警=扣如针如]
n彩)

边界条件为：

石=Xo’ 万=磊

所建模型在考察温度分布时，忽略了轴向对流传热作用，只考虑了径向上的

热传导作用，所以此模型只适用迸料温度等于壁面加热温度的情况。

余国琮等【36】在假设液膜流速和温度均匀、分别就稳态蒸发和非稳态蒸发建立

了二维对流扩散模型，并求出了液膜浓度二维分布的解析解。实际上，液膜表面

分子不断蒸发及分子蒸发吸收热量产生表面冷却效应，导致液膜厚度沿轴向逐渐

减小，在径向和轴向上产生了温度梯度。

Micov|301等通过考虑蒸发和冷凝面的面积大小、两者之间距离以及膜内的扩

散过程，在层流与湍流两种情况下，分别建立平衡方程，进行模拟计算，得到了

数值解。Kawalat37’381假设液膜流动为充分发展的稳态层流，液膜内轴向流速在

径向上分布用Nusselt方程描述，在假设流体的物理性质不变的基础上，利用所

建立的模型对DBP．DBS(癸二酸二丁酯)物系在绝热操作下的分子蒸馏进行了模

拟计算，结果表明在轴向和径向上存在较大的温度和浓度梯度，但没经过实验验

证。Batistella[39t 40]对Kawala建立的模型方程进行了修正，并用修正后的模型对

恒蒸发壁温下从蓖麻油中提取类胡萝I-素的工艺进行了模拟预测，发现用上述理

论预测得到的液膜厚度与实验结果基本吻合。Cvengro誊【41】利用上述模型对同条

件下单组分分子蒸馏过程进行了研究，考察了不同进料湿度、流量对液膜厚度、

液膜内温度分布和液膜表面温度分布的影响。

对于降膜式分子蒸馏器内的流体流动以及流体内部的传热传质研究已经取

得了许多进展，目前为止，主要的研究瓶颈存在于如下几个方面： (1)雷诺数

一般小于400时，上述的模型条件基本成立【42】。但高雷诺数的液膜波动效应影响

基本没有报道。 (2)在之前的模型求解时，都假设流体的粘度、密度、质量扩

散系数及热传到系数等物性为常数。这在物性发生较大变化时会带来误差。
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1．4．3离心式分子蒸馏器内的流体模型研究

离心式分子蒸馏器内部有一个高速旋转的圆形或圆锥形蒸发盘，物料垂直到

达蒸发盘的中间后，在离心力的作用下扩散成极薄的液膜。

Greenbergtl】针对离心分子蒸馏过程中单组分液膜，建立了简化数学模型，模

型忽略内部对流传热的作用，假设液膜内传导传热速率能满足表面蒸发所需潜

热，进而预测了液膜厚度变化、液膜厚度方向上的温度梯度和蒸发速率。由于假

设的局限性，该模型只能适用于进料温度和壁面加热温度相等的情况。David D3]

考虑到圆锥形蒸发盘旋转是完全对称的，液膜厚度与圆锥半径相比非常小，认为

液膜是粘性控制的，静压力不变，且液膜切向速分量及表面法向速度分量与其轴

向速度分量相比可以忽略，推导出单组分液体的速度分布公式为：

一gsin缈+(2剥2孝s1。n缈+V萨a2u=。(1-24)
其边界条件为：”=0,y

2 0(壁面)，娑：0，Y=万(自由表面)。

液膜厚度为：

言=时[1-(酬％ ㈨25)

其中≯表示： ．，

巾=·一[·一瓦B[(言]2一-]]％ c-．26)

∥=％2嘲3耐缈
n。27)

Kaplonl441研究了预热单组分的绝热分子蒸馏过程，建立了二维传热模型，

在假设流体物性恒定的基础上，对蒸馏DBP的过程进行了模拟计算，由于是在

绝热操作下，温度变化大，物性变化也很大，所以发现计算结果比实验结果偏高。

Bhandarke#5】对离心分子蒸馏双组分分离的过程进行了研究，考虑了物性和温度

的关系，并假设液膜呈层流流动，在忽略重力作用前提下建立二维模型，通过模

拟计算预测了蒸馏DBP的速率，发现与实验值吻合较好。其中使用的连续性方

程为：

丝+笪+生一—uct—gO：o(1-28)



第一章文献综述

蚝等+b等=见雪c等七鲁一半争 c，㈣

吃娶+”，娶：口(窑．三娶一!丝娶) (1-30)v-q-吃瓦+b面硝‘萨。：面一专面) (1。

Inuzuka等f46'4刀在大量假设的基础上，研究了壁面热通量恒定情况下的单组

分分子蒸馏传热过程，建立了单组分离心式分子蒸馏的传热数学模型，并得到了

液膜温度与壁面传热和表面蒸发速率的关系。他还用数值方法进行了求解，但结

果没有进行实验验证。

离心分子蒸馏过程产生的液膜非常薄，当液膜温度变化不大时，忽略物性的

变化来简化计算过程对计算结果影响很小，当液膜温度变化很大时，就必须考虑

物料物性的变化，这也是离心式分子蒸馏数学模型建立过程中需要深入考虑的问

题。

1．4．4刮膜式分子蒸馏器内的流体模型研究

刮膜蒸发器是在化工过程中得到广泛应用的传质传热设备，加工对象的粘度

范围很宽[48～sH。蒸馏过程中，流体在重力作用下沿蒸发器壁面轴向流动，在内

置旋转刮膜器的作用下，流体均匀分布在蒸发表面上，使液膜中流体得到周期性

更新，降低了传质和传热阻力，强化了传质和传热过程。

刮膜式分子蒸馏器是在设备内部安装有一个旋转的刮膜转子，物料从顶部进

料器进入分子蒸馏器后，沿着蒸发壁面向下流动，在高速旋转的刮膜器作用下，

在刮膜转子的前缘形成了沿轴向螺旋性下降的头波，在蒸馏器壁面则形成了下降

液膜。

此类型分子蒸馏器内刮膜器的存在使流体的流动变得复杂，许多学者对此进

行了研究。Nakamurat52】用水跃理论研究了等温条件下，水平刮膜蒸馏器内低粘

度流体非蒸馏状态下头波的大小以及液体负荷。Mckelveyt53】没有就头波的流型结

构和流速分布进行研究，仅通过受力分析和质量衡算得出液膜厚度和头波的大

小。CveIlgro§【54，55】通过实验进行了停留时间分布测定，通过示踪剂浓度的变化对

流体的停留时问进行了分析，考察了刮膜分子蒸馏器液体负荷和流体粘度的影

响；他还利用二维模型对恒壁温时单组分分子蒸馏过程进行研究，考察了进料速

率、进料温度、刮膜器形式等因素对液膜厚度及温度分布的影响。Gruber和

Steppant56山7l在研究过程中考虑了物料性质以及液膜更新频率对脱水过程的影

响。Komoril58~删在理论，1-_对头波的流型结构和头波中流体和液膜中流体的混合

进行了研究，并考察了刮膜器的配置对头波和液膜中流体混合效果的影响。发现

头波中流体在刮膜器的作用下沿轴向呈螺旋形运动，流速分布非常复杂。一些学
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者还发现【61嘲】，增加刮膜器的数目和刮膜器的转速都能有效提高蒸发器的传质

效率。

由于刮膜式分子蒸馏器内的流体流动及传热过程很复杂，所以如何准确描述

刮膜转子的作用对蒸馏过程的影响就显得非常重要。Nguyen[65】对两组分混合物

在等温操作下的分子蒸馏过程进行了研究。得出了残液浓度、馏出液浓度和收率

与蒸发面积，进料浓度和进料温度的定量关系。上述模型只能描述刮膜分子蒸馏

的极限情况，不能反映液膜内传质和传热阻力对分子蒸馏过程的影响；无法反映

刮膜器的数目、液膜厚度、刮膜器的转速(液膜的更新频率)等参数对刮膜分子蒸

馏的影响。

Lut誊ian【66J指出实际刮膜分子蒸馏，其液膜内传热阻力和传质阻力小于降膜分

子蒸馏液膜内传热阻力和传质阻力，但不能忽略，他利用二维模型对恒壁温条件

下，双组分体系的刮膜式分子蒸馏进行了全面研究，通过假设蒸发液膜、冷凝液

膜及其间温度为不同的线性分布，并且认为蒸发液膜表面浓度等于液膜主体浓

度，分别就蒸发液膜为层流和湍流两种情况，建立了数学模型，并针对三种不同

形状的刮膜器，进行了数值计算，发现两种情况下得出的分离效率差别并不是很

大。

此外，Badint67J对降膜式分子蒸馏器内部蒸气的冷凝过程和热量传递过程进

行了研究，建立了与分子蒸发过程类似的数学模型，并对甘油的冷凝过程进行了

模拟计算。Cvengrog等【68】在考虑蒸发和冷凝液膜传质的同时，对分子蒸馏的过

程进行了研究，指出在蒸气分子运动过程中，由于压力较低，气体之间的碰撞几

率较小，一般认为其对蒸馏过程的影响可以忽略。Bhandarkerl45】在操作压力小于

0．3Pa的条件下，忽略气体碰撞的影响，通过模型计算，得到的蒸馏速率与实验

值基本吻合。但是当操作压力上升到1Pa时，分子的碰撞效应就不能忽略了。

Ferront69】应用波尔兹曼方程，对气体分子的行为进行了模拟计算。Lutiganl70，71】

和Batistella[72J分别通过蒙特卡洛法用简化的一维硬球模型对双组分体系的分子

蒸馏过程进行模拟，考察了浓度、温度及惰性气体的影响，并探讨了分子蒸馏器

设备参数的影响。

1．5计算流体力学工具

1．5．1概述

流体流动现象大量存在于自然界及多种工程领域中，所有这些过程都受质量

守恒、动量守恒和能量守恒的基本物理定律的支配。计算流体力学(Computational
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Fluid Dynamics，简称CFD)是通过计算机数值计算和图像显示，对包含有流体

流动和热传导等相关物理现象的系统所做的分析【731。CFD的基本思想可以归结

为：把原来在时间域及空间域上连续的物理量的场，用一系列有限个离散点上的

变量值的集合来代替，通过一定的原则和方式建立起关于这些离散点上场变量之

间关系的代数方程组，然后求解代数方程组获得场变量的近似值【74~761。

CFD方法是基于实践需要而发展起来的。在实践中，人们往往需要对工程问

题中的物理量进行预测。在对流动现象进行预测时，通过求解Navier-Stokes(输

运)方程来获得变量的解析解这种方法虽然在理论上行得通，但实际上由于太过

简单，太过理想，是不可能的。因此，数值计算成为实际问题中求解输运方程最

常用的方法和手段。通过数值计算的方法直接求解控制方程和边界条件来解决具

有强烈非线性特征的流动现象，从而形成涉及学科广泛的计算流体力学(CFD)这

一分支学科。

实验测量方法所得到的结果真实可信，是理论分析和数值方法的基础，但往

往受模型尺寸、流场扰动、人身安全和测量精度的限制，特别是，还有经费投入、

人力和物力耗费的困难。

理论分析方法所得结果具有普遍性，各种影响因素清晰可见，是指导实验研

究和验证新的数值计算方法的理论基础。具有花费少、速度快、信息完整、模拟

能力强等优点，特别是计算流体力学软件的出现，大大减少了计算流体力学研究

的工作量，从而扩大了计算流体力学的应用范围；但是它往往要求对计算对象进

行抽象和简化，才有可能得出理论解。对于非线形情况，只有少数流动才能给出

解析结果。相对来说还不是很成熟。

因此，在采用CFD的方法对流体流动进行数值模拟时，(1)首先要建立反映

问题各个量之间关系的微分方程及相应的定解条件，这是数值模拟的出发点：没

有正确完善的数学模型，数值模拟就毫无意义。(2)然后，建立针对控制方程的

数值离散化方法，如有限差分法、有限元法、有限体积法等，这里的计算方法不

仅包括微分方程的离散化方法及求解方法，还包括贴体坐标的建立，边界条件的

处理等。(3)最后进行计算网格划分、初始条件和边界条件和边界条件的输入、

控制参数的设定等。这是整个工作中花时间最多的部分，由于求解的问题比较复

杂，比如Navier-Stokes方程就是一个十分复杂的非线性方程，数值求解方法在

理论上不是绝对完善的，所以需要通过实验加以验证，．以确定模拟的正确性和有

效性。

1．5．2计算流体力学应用领域

近十多年来，CFD有了很大的发展，替代了经典流体力学中的一些近似计
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算法和图解法：过去的一些典型教学实验，如Reynolds实验，现在完全可以借

助CFD手段在计算机上实现。所有涉及流体流动、热交换、分子输运等现象的

问题，几乎都可以通过计算流体力学的方沈进行分析和模拟。CFD不仅作为一

个研究工具，而且还作为设计工具在水利工程、土木工程、环境工程、食品工程、

海洋结构工程、工业制造等领域发挥作用。典型的应用场合及相关的工程问题包

括：

· 水轮机、风机和泵等流体机械内部的流体流动

· 飞机和航天飞机等飞行器的设计

·汽车流线外型对性能的影响

·洪水波及河口潮流计算

· 风载荷对高层建筑物稳定性及结构性能的影响

· 温室及室内的空气流动及环境分析

· 电子元器件的冷却

· 换热器性能分析及换热器片形状的选取

· 河流中污染物的扩散

· 汽车尾气对街道环境的污染

·食品中细菌的运移

对这些问题的处理，过去主要借助于基本的理论分析和大量的物理模型实

验，而现在大多采用CFD的方式加以分析和解决，CFD技术现己发展到完全可

以分析三维粘性湍流及旋涡运动等复杂问题的程度。

1．5．3 CFD在研究分子蒸馏过程的应用

王军武f77】在其硕士学位论文中，首次利用计算流体力学方法对具有气液自由

界面的湍流蒸发液膜进行了数值模拟，应用流体力学计算软件Fluent，建立三维

局部模型，选用Realizable k一￡湍流模型和两层区域模型模拟近避区流体流动，

并利用VOF方程追踪气液界面形状和位置。向爱双【78】采用CFD数值模拟软件

Fluent，建立二维模型，在旋转坐标下，选用RNG k．￡和Realizable k-￡两种湍流

模型进行对比研究，然后分别改变刮膜转速及液膜厚度，模拟得出液膜内的速度

分布、气液界面的波形变化以及湍流分布等的变化情况。

1．6课题研究内容

刮膜分子蒸馏器有效地降低了液膜内传质和传热阻力，强化了传质和传热过

程，对混合物的分离和提纯极为有利。目前，国内在分子蒸馏技术的应用及设备
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的研制开发等方面取得了一定的成就，对其过程的基础理论研究也有了一定进

展。但刮膜式分子蒸馏由于刮膜器导致的流场内复杂流动，使得对该分离过程的

研究不够深入，如何准确描述各种设备参数和操作参数对分离过程的影响还有待

于进一步探讨。研究刮膜式分子蒸馏过程，建立准确的数学模型对刮膜式分子蒸

馏器的设计和操作优化有重要作用。

论文运用计算流体力学模拟方法对刮膜式分子蒸馏的流体流动与传热过程

进行系统的研究，充分利用CFD数值模拟软件Fluent6．2，结合实际对分子蒸馏

蒸发液膜流动过程进行了基本假设，简化计算流域，建立三维数学模型。在旋转

坐标下，选用RNG k-￡湍流模型，并利用VOF和欧拉多相流模型进行两相模拟，

采用增强壁面函数法加强对近壁面流动的处理，模拟了三维空间中，流场区域内

的速度、温度和浓度等的变化，并对不同刮膜器转速及进料速率下，液膜内的速

度分布、温度分布、停留时间分布及气液界面的波形变化进行了分析。

对模拟结果采用了多种方法进行验证，首先通过建立冷模实验设备进行停留

时间方面的测量对相关模拟结果进行了直接的实验验证，然后采取将模拟结果与

以往的数值模型所得结果进行对比分析的方法对部分难以实验验证的模拟结果

进行了文献对比验证。
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传热与流体流动过程的研究可以通过两个主要的方法，即实验研究与理论计

算的方法得到。实验方法是研究一种新的基本现象的唯一方法，就这个意义上讲，

实验在前而计算在后；在对许多相互作用的已知现象进行综合分析时，计算方法

更为有效。但是就是在这样的情况下，为了充分确认计算结果的可靠性，人们仍

然有必要把这些结果与实验数据加以比较、验证。最佳的研究、预测过程应当是

计算与实验的恰当结合。

2．1流体力学实验理论基础

2．1．1停留时间分布

停留时间分布函数是描述和解释连续流动的非理想流动的重要手段。停留时

间表示流体从进入所研究的控制体到流出控制体所花的时间。在非理想流体中，

不同的流体粒子在装置中所流经的通道不同，这就使得不同的流体粒子在装置中

的停留的时间不同。这种流体粒子流过装置所需的不同时间分布就叫停留时间分

布(Residence Time of Distribution，RTD)【791。

停留时间分布是流动反应器的一个重要性质，它直接影响到反应器的效率及

其计算。应用十分广泛。通过停留时间分布的测定，可了解实际反应器内的流体

流动状况，以及设备的性能。从而可确定反应器是否符合工艺要求，并制定改进

设备的方案及措施。通过反应时间分布，可确定反应器内的流体流动模型并通过

数学期望及方差计算模型参数，预测反应结果或进行反应器体积及实际反应率的

定量计算。

2．1．2停留时间分布的测定方法

停留时间的实验测试方法主要是基于激励一响应技术，就是在被测的流体内

注入某种示踪剂物质，随后观察记录被测各点的响应，确定流体动力学的某些性

能。实验所选用的示踪剂要尽量与所研究相的物理性质基本相同。另外，在检测

仪器能够检测到的前提下，示踪剂的浓度应尽可能的tk乇tsol。

电导法是用电解质溶液作示踪剂，沿入口全长注入，然后通过布置在各测量
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点的电极，测量液体流经各点时导电率随时间的变化。常用的电解质溶液有氯化

钠(NaCI)溶液、硫代硫酸钠(Na2S203)溶液、亚硝酸钠(NaN02)溶液。前人利用

电导法对平均停留时间的测定做过不少实验，余国琮等【8l】曾在q)2000的半圆形

筛板塔上，以空气和水为试验系统，用NaCl溶液作示踪剂，测得各点液体的平

均停留时间，研究了单、双溢流塔板的液体等平均停留时间分布和流动型式。

电导法由于其设备简单，易于操作并使用微型计算机直接输出结果，使繁琐

的数据处理变得简单，此法实质上检测的是电解质溶液的浓度，电解质溶液不会

流失，所以浓度也不会损失，不像温度场那样有少量的热损失。

2．1．3计算原理

由于分子扩散、涡流扩散及流速分布的不均匀等原因，而使流动状况偏离理

想流动时，可用轴向扩散模型来模拟。该模型是在理想置换模型的基础上迭加一

个轴向扩散相而得，该模型最初由Danckwerts(1953)提出，使描述轴向返混最

成功的模型，适用于返混程度不太大的系统。

模拟方程建立在如下假设基础上：①与流体方向相垂直的每一截面上都具

有均匀的径向浓度，而只是在轴向上有浓度梯度；②在任一截面上和流体流动方

向上，流体流速和径向扩散系数均为常数；③浓度为流动距离的连续函数。
对轴向模型进行模型推导，通过物料衡算可得如下式子：

i0C：砬磐一掰善 (2一1)
at

L

azz aZ
、 。

其中模型参数为轴向扩散系数Dz和有效速度U。用矩法估算模型参数。

对本实验的流动系统，按平均时间的定义有： F== (2—2)

耐一峨氤--借=∥ 沼3)

其中“为RTD曲线的一阶矩。

对于模型方程，在脉冲法注入示踪剂的条件下在x=L处可以得：

Cy

mo 唧l_犏 (2—5)
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无因次方差可表示为：万2=r工2／(x)凼一[r矿(x)出]2 (2．6)

把x用无因次时间詈代入，厂(J)用(2-5)的函数代入，经整理上式可化为：

如8(鲁)2+2(訇

对m⋯一一∥村借一，
N用(2-4)、(2-7)、(2—8)就可以求出模型参数Dz。

2．2实验设备

2．2．1实验设备设计

(2．7)

(2-8)

图2．1为实验用刮膜式分子蒸馏设备蒸馏器简图。在真空条件下进行操作，

操作温度低，停留时间短。我们的主要目的是获取加热面的流场分布情况，真空

条件对其影响很小，我们在实验中忽略这一点，直接选取常压进行操作：同时，

加热面的温度情况对于传热传质过程有着必然的影响，但是对于流场分布整体趋

势影响不大，因此我们选择设计常温冷模实验装置进行操作。

’卜转子驱动马达；2一导热油出口；3一冷凝器；4一导热油入口；5一重组分出口；6一进料口；7一

刮膜转子；8一接冷阱：9-轻组分出口；10一冷凝水出口；1卜冷凝水入口；

图2—1刮膜式分子蒸馏器示意图

Fig 2-l Evaporator ofwiped film molecular distillation

l

2

3

4

5
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冷模实验验证所用设备如图2．2所示：

卜马达；2一塔身；3-旋转带：4一进科器；5-测试点；6一不踪剂注入；

图2-2分子蒸馏装置简图

Fig．2-2 Schematic drawing ofthe cold model experimental apparatus

在筒壁下端设检测点，选取等分塔出口圆周的四个点作为检测点，随机按顺时针

方向依次编号1、2、3、4。

实验设备主要参数：

马达转速范围：0～3000rpm；

蒸馏器壁内径：50ram；材质：玻璃(天大玻璃仪器厂制造)；

转子直径：8mm；转子高度：200mm：转子与外壁距离：0．5mm；材质：聚四氟

乙烯。

2．2．2实验仪器与原料

主要实验仪器：旋转带蒸馏实验装置一套(自行设计)，电导仪一台(型号

DDS一1 IA，上海雷磁新泾仪器公司)，秒表一个，10mL烧杯40个，10mL容量瓶

5支，100mL容量瓶1支，0．1mL移液管1支，5mL示踪剂注射器1支，100mL量

筒1支。

实验原料：氯化钾，蒸馏水，丙三醇(甘油)。

2．3实验内容

2．3．1停留时间测量

(1)在进料器中加入原料蒸馏水；

(2)开启马达使刮膜器转动；
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(3)打开进料阀门开始进料，使冷模壁面湿润；

(4)设置刮膜器转速120rpm，进料速率0．05rn／s，使用秒表记录从开始进料到

第一滴液体从出口流出的液体停留时间，重复五次实验，记录平均时间；

(5)按步骤(4)操作，测量进料速率0．05m／s，刮膜器转速分别为150rpm，250rpm，

450rpm时的液体停留时间；

(6)按步骤(4)操作，测量进料速率为0．1m／s，刮膜器转速为120rpm，150rpm，

250rpm，450rpm时的液体停留时间；

(7)按步骤(4)、(5)、(6)操作，测量丙三醇(甘油)的液体停留时间；

(8)实验结束，关闭马达进行实验数据的处理。

2．3．2停留时间曲线测量

2．3．2．1准备工作

1．标准曲线的测定

(1)取7．4559KCl，加入适量蒸馏水完全溶解，定容到100ml，得溶液①；

(2)10ml溶液①加入100ml容量瓶中，定容到100ml，得溶液②：

(3)10ml溶液②加入100ml容量瓶中，定容至JJl00ml，得溶液③；

(4)如上操作得5组溶液，浓度分别为lmol／L，O．1mol／L，0．01mol／L，0．001mol／L，

0．0001mol／L：

(5)测定各组溶液的电导率，做标准曲线。

2．实验前的准备及调试

(1)根据图l一2所示，组装实验装置，安放分布器及进料口；

(2)准备lmol／L的标准KCI示踪剂溶液；

(3)准备10mL的烧杯并贴好标签纸。

2．3．2．2具体实验操作

(1)在进料器中加入原料蒸馏水；

(2)开启刮膜器转动系统：

(3)打开进料阀门，开始进料；

(4)调整转速150rpm、进料速率0．05m／s；

(5)液膜流动稳定后，脉冲式注入1moUL的氯化钾溶液5mL；

(6)同时开始每隔2s接液一次，接液量约为0．3mL；

(7)至出液基本达到纯水电导率(每点约为9个样)，停止接液；

(8)将所得样品取0．1mL稀释100倍，至10mL，再用电导仪测其电导率，记

录实验结果；
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(9)修改操作条件为转速150rpm，进料速率O．1m／s以及转速300rpm，进料速

率0．05m／s、0．1m／s，重复以上步骤；

(10)各组测试点测试完毕，实验结束，关闭马达，关闭电导仪实验数据的处理。

2．3．2．3绘制氯化钾标准曲线

表3一l 25"C氯化钾标准溶液浓度及电导率值

Table 3-1 Concentration and electric conductivity of KCI standard solution at 250C

由表3-1中值绘制氯化钾标准曲线：

O．12

o．'O

=o．08

暑o．06

l““
o

O．02

．0．OO

0 0 02 0．4 0．8 0．8 '．0

电导奉(S／ca)

图2-3 25‘C氯化钾标准曲线图

Fig．2-3 KCI electrical-conductance ealibretion

纯水的电导率仅为5～6us／cm，远远小于氯化钾浓度的电导率，为方便计

算，设定纯水电导率为0，即氯化钾曲线截距为0，进行线性拟和后得到的公

式为：Y=9E一06x。

2．4实验结果分析

2．4．1停留时间结果分析

实验测定了水和丙三醇在高低两种进料速率(0．1m／s，0．05m／s)下，随着刮

膜器转速的不同(120rpm，150rpm，250rpm，450rpm)，物料在塔壁上的停留时

间变化。实验发现：在进料为丙三醇，进料速率0．Im／s，刮膜器转速120rpm时，

由于物料粘度大、进料量大且刮膜器转速低，可以直接在转子前观察到头波出现，

而且多次重复实验均发现第一滴物料的流出位置在刮膜转子的刮动附近位置；而



第二章冷模实验研究

在进料为水，进料速率O．1m／s，刮膜器转速450rpm时，大的转速使转子前被刮

动的液体产生飞溅。

表3-2 25"(2水和丙三醇在不同条件下的停留时间

坠曼堕三：兰墼!i垒婴堡!墅!竺!!坐!!塑璺璺!羔!!翌!垒!兰!竺 ．．

转速rpm 120 150 250 450

常温下，丙三醇的粘度(945mPa．s)远大于水的粘度(0．890mPa．s)，所测停

留时间如表3—2所示，进料速率增大时，两种物料的停留时间都显著减小，可见

进料速率是影响物料在蒸发壁面上停留时间的重要因素。

刮膜器转速对物料停留时间的影响规律因物料粘性的不同而有所差别。进料

为水时，在低转速区，随转速增大，停留时间变长，当转速增大幅度较大时，液

体在壁上的停留时间开始减少，结合出现液体飞溅的实验现象进行分析，原因可

能是刮膜转子对液膜的强外力刮擦使液膜表面湍动剧烈，且刮膜转子前刮起的纵

向波厚度较大，湍动更加严重，使液体往下流的速度加快。进料为丙三醇时，在

低转速区，停留时间略有增加，但变化不大，当转速增加较大时，停留时间明显

增长，从出口流出的液体速率比较均匀、缓慢，说明返混现象明显，可见，当物

料粘度较大时，刮膜器转速对液体在蒸发壁面的分布影响更为显著。在实际实验

中，停留时间过长容易造成物料返混严重，尤其不利于热敏性物质的分离正常进

行，所以分离粘度较大的物系时，控制刮膜器转速在一定范围内非常重要。

2．4．2停留时间分布结果分析

进料速率和刮膜器的转速都是影响分子蒸馏效率的重要因素，进料速率的

快慢主要影响物料在蒸发壁面上的停留时间；刮膜器转速直接影响液体在蒸发壁

面的分布，实验选用相差较大的转速与进料速度进行测量对比。

对比图24与2．5所示停留时间分布曲线可以得知，在转速150rpm下，进

料速率越低，轴向停留时间分布越均匀；固定转速300rpm的时候，对比图2-6

与2．7所示停留时间分布曲线会发现，此时进料速率对停留时间的影响稍微减弱。

实际上，转速过高过低都会对液体的分布不利。一般来说，转速过低，液体

不容易分布均匀；转速过高，由于返混、涡流等条件的影响，扩散效果反而变差，

也不利于液体的均匀分散。固定低进料速率，从图2_4与2-6对比可以看出，低

流量，适宜的转子转速条件下，轴向上RTD分布比较均匀。而过高的转子转速，
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图2_4转速150rpm。流速0．1m／s时各

取样点的轴向RTD

Fig．2-4 Typical RTD in the apparatus with
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芒o．5

：0．t

旨0．3

墨o．2

8 o．1

8 o

印 S '0 15 ∞
time／z

图2-5转速150rpm，流速0．05m／s时各

取样点轴向RTD

Fig．2-5 Typical RTD in the apparatus with

150tom．0．1m／s

图2-6转速300rpm，流速O．1m／s时各
取样点的轴向RTD

Fig．2-6 Typical RTD in the apparatus with

300rpm,0．05m／s

10 塔
time／‘

图2·7转速300rpm，流速0．05m／s时各取

样点的轴向RTD

Fig．2-7 Typical RTD in the apparatus

with 300rpm，0．1m／s

反而使停留时间的分布均匀程度下降，不利于液体在蒸发壁面的均匀分布。增大

进料速率时，对比图2．5与2．7所示，过高的转速依然对液体分布不利，与进料

速率低时的停留时间分布对比可以看出，相应的分布均匀程度都有所下降。这说

明，高的进料速率和过高的转速都会对停留时间的分布造成负面影响。因此实际

生产中，一定要选择合适的迸料速率和刮膜器转速，以保证获得最佳经济效益。

2．5冷模实验小结

本章使用自行设计的设备进行了冷模实验研究，由于实验条件所限，实验中

必然存在着一定的误差，主要原因如下几点：(1)实际的刮膜式分子蒸馏器在接

近真空条件下操作，系统压力一般小于10Pa；而实验中采用了常压操作，必然

导致相关材料的物性与实际有所差异，由此造成液膜内的流体流动情况与实际存

在一定的误差；(2)实验电导率在测量过程中，采用了稀释放大的方法，操作过

程的复杂化，使系统误差增大；(3)实验数据处理过程中，多步计算中对数据结

果采用了数学方法的省略和简化。

通过冷模实验结论总结得出了物料粘度、刮膜器转速和进料速率对蒸发壁面
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液体停留时间及轴向停留时间分布的影响。结果表明刮膜器转速对物料停留时间

的影响规律因物料粘性的不同而有所差别，刮膜器转速过大时容易造成低粘性物

料的飞溅和高粘性物料的返混，但刮膜器转速适当越大，利于示踪剂在蒸发液膜

的均匀分布；而进料速率是影响物料在蒸发壁面上停留时间的重要因素，适当的

进料速率利于蒸馏分离进行，但进料速率过大，会造成系统内部沟流情况严重，

不利于示踪剂在液膜内的均匀分布；对高粘度物料进行停留时间测量时还观察到

刮膜转子前有轴向长波出现。本实验结论将会为检验Fluent模拟结果中的液膜分

布及示踪剂浓度分布等部分提供帮助。
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第三章模型介绍与分析

理论的计算都是出自一个数学模型的结果，对于所要研究的物理过程，数学

模型主要由一组微分方程组成。计算流体力学涉及计算机科学、流体力学、偏微

分方程的数值计算、计算几何、数值分析等科学，在计算流体力学软件中，首先

要熟悉相关的模型，及其适用范围，然后才能从中选择适合的模型进行计算。

课题选取刮膜式分子蒸馏分离过程中，蒸发壁面与冷凝壁面之间的三维区域

为研究区域。首先，蒸发壁面具有一定的温度，对壁面上流动的流体进行传热；

其次，蒸发壁面上有液相流动，对液相的研究，考察其单组分与多组分时的状态，

也考察其在转子附近的复杂流动状态；第三，研究区域内还有稀薄气体存在，所

以存在气液之间的热量传递；最后，整个过程中，刮膜器在一定转速下进行旋转。

根据如上的大体讨论，下面介绍流体力学软件中的相关模型与方法：多相

流模型、湍流模型及近壁面处理方法和可动区域中流体的建模。

3．1多相流模型

自然界和工程问题中会遇到大量的多相流动。在计算流体力学软件中，多相

流系统中的相的概念具有更广泛的意义，所谓的“相”可以定义为具有相同类别的

物质，该类物质在所处的流动中具有特定的惯性响应并与流场相互作用。比如说，

相同材料的固体物质颗粒，如果具有不同尺寸，就可以把它们看成不同的相。刮

膜式分子蒸馏设备中就存在气液两相问题，所以在使用CFD方法进行研究时，

首先需要对各种的多相流模型有清晰的认识。

计算流体力学的研究进展为深入了解多相流动提供了基础，多相流一般可以

分为连续．连续流动(continuous．cominuous flow)和连续．离散流动

(continuous-dispersed flow)两大类【80】，目前有两种数值计算的方法处理多相流：

一类将主体相视为连续相，而将非主体相视为离散颗粒，在拉格朗日坐标下对其

轨迹进行跟踪，即所谓的欧拉．拉格朗日方法；另一类则是把每一相均视为连续

相，相与相之间相互渗透，共同占据计算单元格，即所谓的欧拉．欧拉方法。

欧拉．拉格朗日方法应用于连续．离散流动系统，其中流体被处理为连续

相，直接求解奈维．斯特方程，而离散相是通过计算流场中大量的粒子、气泡或

是液滴的运动得到的。其基本假设是作为离散相的第二相所占的体积分率非常
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小，一般要求离散相的体积分率小于10％。粒子或液滴运行轨迹地计算是独立的，

它们被安排在流相计算的指定的间隙完成。此外，欧拉．拉格朗日方法中，离散

相和流体相之间可以有动量、能量和质量的交换。欧拉．拉格朗日方法广泛应用

于喷雾干燥器、煤和液体燃料的燃烧、旋风分离器等过程的模拟。通过对已有的

应用进行分析可以看出，此方法不适用于刮膜式分子蒸馏过程模拟。

在欧拉一欧拉方法中，不同的相被处理成互相贯穿的连续介质。由于一种相

所占的体积无法在被其他相占有，故此引入相体积率的概念。欧拉．欧拉方法对

每一相通过求解相同的动量、能量和质量方程达到对速度等流体力学参数的预

测，相间的动量、能量和质量的交换用经验公式来关联，对于粒子流来说，相间

的动量、能量和质量的交换用动力学理论关联。欧拉．欧拉方法主要包括VOF模

型、混合模型和欧拉模型。

3．1．1 VOF模型(The Volume of Fluid Model)

VOF模型是一种在固定的欧拉网格下的表面跟踪方法，是在标记点格子法【82】

(MAC方法)的基础上发展起来的，MAC方法第一次成功的处理了不可压缩的、
粘性的、瞬变的具有自由表面的流体流动。文献【82】中提出了只跟踪自由表面而非

整个流体区域的流体体积函数法，大大降低了MAC法中所需的大量计算内存和

运行时间。VOF法可以模拟较陡的自由表面和非单一表面，同时它需要少量的

计算机存储单元，因而具有处理含复杂自由表面流体力学问题的优越性。在VOF

模型中，不同的流体组分共用着一套动量方程，计算时在全流场的每个计算单元

内，都记录下各流体组分所占有的体积率。

VOF模型在Fluent中的应用限制：

(1)必须使用离散求解器，而非耦合求解器；

(2)所有的控制容积必须充满单一或多相流体，不允许计算区域中没有任何类型

的流体存在；

(3)只有一相是可压缩的；

(4)VOF模型中，不能模拟指定质量流率或者压力降的多股周期流动；

(5)使用VOF模型时，不能模拟组分的混合反应流模型；

(6)大涡模拟紊流模型不能用于VOF模型。

3．1．2混合模型(The Mixture Model)

混合模型是一种简化的多相流模型，该模型对整个混合流体求解动量方程，

并定义相对速度来描述各个离散相。混合模型适用于量小的载粒子流动、气泡流

动、沉积和旋风分离等情况，也适用于模拟不需要定义离散相相对速度的均相多
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相流动【83】。

混合模型在Fluent中的应用限制：

(1)混合模型只能使用离散求解器，不能使用耦合求解器：

(2)混合模型中，只有一相可压缩；

(3)混合模型中，不能模拟指定质量流率或者压力降的多股周期流动模型；

(4)混合模型中，不能模拟指定质量流率或者压力降的多股周期流动：

(5)混合模型不能与固化和溶化模型同时使用；

(6)混合模型中不能使用二阶隐式时间步长公式；

(7)混合模型不能用于无粘流动；

(8)混合模型不能用于模拟壁上热传导模型。

3．1．3欧拉模型(The Eulerian Model)

欧拉模型是Fluent中最复杂的多相流模型。它建立了一套包含有N个的动

量方程和连续性方程来求解每一相。它的基本思路是认为两相流动可以看成是两

种流体各自运动及其相互作用的加和【83】。空间中各分散相与主体相相互共存，相

互渗透，各相具有不同的速度及体积分率；分散相在空间中连续，作为拟连续相

处理；两流体间存在动量、能量及质量的相互作用；压力项和各界面交换系数是

耦合在一起的。欧拉模型在Fluent中可以模拟多相分离流，及相间的相互作用，

相可以是液体、气体、固体的几乎任意的联合。

欧拉模型广泛应用于搅拌釜、流化床、鼓泡塔、板式塔、固体沉积等过程的

数值模拟。

欧拉模型在Fluent中的应用限制：

(1)颗粒跟踪(使用拉格朗日分散相模型)仅与主相相互作用；

(2)欧拉模型中，不能模拟周期流动(不管指定质量流率还是压力降)；

(3)欧拉模型不允许存在可压缩流体；

(4)欧拉模型不能用于无粘流动：

(5)欧拉模型中不能使用二阶隐式时间步长公式；

(6)欧拉模型中不允许组分输运、反应；

(7)欧拉模型不能模拟热传递；

18)欧拉模型只能模拟气穴现象的质量传递，不能模拟蒸发、冷凝等；

(9)进行紊流模拟时只能使用k—s模犁。
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．3．2湍流模型

流体的流动分为层流流动和湍流流动，层流流动就是流体层与层之间互相

没有干扰，层与层之间既没有质量的传递也没有动量的传递；而湍流流动中层与

层之间互相有干扰，而且干扰的力度还会随着流动而加大，层与层之间既有质量

的传递又有动量的传递。判断流动是层流还是湍流，是看其雷诺数是否超过邻接

雷诺到841。刮膜式分子蒸馏器内的流体流动非常复杂，实际流动状态介于如下两

种极限状态之间【73】(a)液膜完全湍动，混合均匀，在垂直于流体流动的方向上

不存在浓度和温度梯度；(b)降膜层流，半抛物线的速度分布且存在浓度和温度

梯度。

湍流出现在速度变动的地方，这种波动使得流体介质之间相互交换动量、

能量和浓度变化。实际情况中的绝大多数流动现象都属于湍流，但是实际工程计

算中，如果直接模拟，则对计算机有较高的要求。实际上，瞬时控制方程可能在

时间上、空间上是均匀的，或者可以人为改变尺寸，这样修改后的方程更便于计

算。只是修改后的方程可能包含有我们所不知的变量，湍流模型需要用已知变量

来确定这些变量。

图3．1 Fluent中湍流模型结构示意图

Fig．3一l Composition diagram turbulent models in Fluent
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对湍流的理论研究的局限性，研究中很多地方还需要进行半经验假设，因

而使用现有湍流模型会对模拟结果产生影响。如图3．1显示了湍流模型大体分类，

计算流体力学软件中提供了适用于各种湍流情况的湍流模型，CFD软件Fluent

分别基于雷诺时均方程(黜蝌S)和大涡模拟(LES)给出了湍流模型。其中RSM

代表雷诺应力模型，它与基于Boussinesq方法的模型不同之处在于两者对雷诺时

均方程中一pulu：项的表达不同。同样，Spalart-Allmaras模型与k一占模型的不同

之处也在于封闭雷诺时均方程方法的不同，前者只采用了一个额外的方程，而后

者构造了两个额外的方程。事实上，Fluent中还提供了基于Boussinesq方法的标

准k一缈和剪切应力输运(SST)k一彩两种湍流模型，其中SST k一缈湍流模型结

合了k—CO湍流模型和k一占湍流模型的优点，较好的描述了主体湍流应力的输运

性能。考虑到k一占模型能较好的模拟湍流流动，应用比较广泛，下面简要介绍

各种七一占湍流模型，并将选择其中能较好模拟近壁区域快速变形的蒸发液膜的

湍流模型进行应用研究。

3．2．1标准k一占双方程模型

标准k—F双方程模型是最简单的完整湍流模型，是两个方程的模型，需要

求解两个变量，速度和长度尺度。在Fluem中，标准k一占模型自从被Launder和

Spalding提出之后，就变成工程流场计算中主要的工具了，至今已广泛应用超过

二十年。具有适用范围广、更经济、更准确等优点，它是从实验现象中总结出来

的，基于漩涡粘度是各向同性的假设上的半经验模型。与零方程湍流模型和单方

程湍流模型相比，标准k一占模型具有使用范围更广泛等优点。大量的预报及其

与不同实验结果的对照，表明标准k一占模型可以基本上成功的用于以下几种情

况：无浮力平面射流；平壁边界流；管流、通道流或喷管内流动；无旋或弱旋的

二维或三维回流流动。但是标准k一占模型用于以下几种情况则有较大的问题

f85】：强旋流；浮力流；重力分层流；曲壁边界流；低雷诺数流动；圆射流。而且

在有些流动区域，有必要精确的描述湍流应力各分量的输送，应用各向同性涡动

粘性系数建立起来的标准k一占模型，便显得不太准确，所以国内外一些学者对

各向同性的标准k一占模型进行修正。

3．2．2 RNG k一占双方程模型

RNG足一￡模型源于严格的统计技术。RNG k一占模型与标准k—F模型非

常相似，主要的改进在于：

(1)标准k一占模型是通过传统的雷诺平均得到的，而RNG k一占模犁使用了严格

的统计方法；
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(2)在RNG k—F模型的占方程里添加了一项考虑快速变形流动的条件，可以进

行更加精确的预测；

(3)RNG k一占模型中包括了湍流中漩涡的影响，提高了涡旋流的准确性：

(4)在标准k一占模型中湍流Prandtl数是一个常数，在RNG k一占模型中湍流

Prandtl数是一个解析公式；

(5)标准k—F模型是一种高雷诺数模型，RNG k一占模型提供了考虑低雷诺数流

动粘性的解析公式，公式效用依靠正确求解近壁区域。

上面所列的特点使得RNG k一占模型比标准k一占模型更加准确和可靠。它

特别适用于模拟以下这些流动方式：分层流，环流，在弯曲几何体里的流动，快

速变形的流动，涡旋流，剪切层不稳定的流动，低Prandtl数流体的传热，‘低雷

诺数流体流动和过渡流。因此与标准k一占模型相比，RNG k一占模型可对近壁处

的流体流动，流线高度弯曲的流体流动，快速变形的流体流动，低雷诺数的流体

流动，过渡流，尾流和漩涡流等流动方式进行更准确的预测。

3．2．3 Realizable k一占双方程模型

在Fluent里除了标准k一占模型和RNG k一占模型外，还有Realizable k一占

模型，Realizable露一s模型与标准k一￡模型相比有两个主要的不同点【861：

(1)Realizable k一占模型为湍流粘性增加了一个公式；

(2)耗散率增加了新的传输方程，这个方程来源于一个为层流速度波动而作的精

确方程。

Realizable Ji}一占模型已经被证实与RNG k一占模型一样，不但适用于模拟近

壁处的流体流动、流线高度弯曲的流体流动、快速变形的流体流动、低雷诺数的

流体流动、过渡流、尾流和漩涡流等流动方式，而且适用于旋转坐标系下的非均

相剪切流、边界层的流动等流动方式的模拟【87】。Realizable k一占湍流模型的一个

主要不足是计算旋转和静态流动区域时不能提供自然的湍流粘度，这是因为该模

型在定义湍流粘度时考虑了平均旋度的影响，这种额外的旋转影响已经在单一旋

转参考系中得到证实，由于这些修改，把它应用于多重参考系统中需要注意。

3．2．4近壁区域处理方法

湍流流动受壁面的影响很大，平均流动区域将由于壁面不光滑而受到影响，

因为墙的存在会使湍流和漩涡消失，在离壁面很近的地方，粘性力将抑制流体切

线方向速度的变化，而且流体运动受壁面阻碍从而抑制了正常的波动。而湍流模

型适用于模拟处于湍流核心的流体的流动状况，特别是k一占、RSM和LES这几

种湍流模型基本上只在湍流核心区域有效。而刮膜式分子蒸馏器内的流体呈液膜
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状分布在蒸发壁面上，所有选择一种合适的近壁区模型非常必要。

实验表明，近壁区可分为三个区域：层流底层，流动区域很薄，分子粘性

力在动量、能量和质量传递中起主导作用、流体以层流方式流动；湍流边界层，

只需考虑惯性力作用而无须考虑粘性力作用，流体处于完全湍动：过渡层，在层

流底层与湍流边界层之间，流体的流动既非层流，又非完全湍流。

有两种方法为近壁面区域建模：一种方法是不直接求解受粘性影响的内区

域，包括层流内层和过渡区，而是采用“壁面方程”的半经验公式将壁面与完全湍

流区域衔接起来；另一种方法修正湍流模型，用修正后的模型求解近壁面区域，

使壁面处受粘性力影响的区域也能用网格划分解决。壁面方程法运用在低雷诺数

流动区域并不理想，其所依赖的壁面方程的假设不再成立，这种情况下，需要用

“近壁面模型”来解决粘性力影响区域的流动。根据以上方法，Fluent中提供了三

种相应的处理湍流近壁区的数学模型：标准墙函数、非平衡墙函数和增强壁面处

理。

标准墙函数(Standard Wall Functions)用半经验的对数规则来代替对粘性区

域的求解，因此标准墙函数能够为大多数高雷诺数的边界限制流提供合理、精确

的预测；非平衡墙函数(Non．equilibrium Wall Functions)在标准墙函数的基础上，

采用两层理论来计算湍流壁面附近单元的湍流动能，对压力梯度和偏移平衡点进

行了部分说明，进一步扩展了墙函数的使用范围，被推荐使用在包含脱流、回流

和冲击的复杂流动当中；增强壁面函数(Enhanced Wall Fuctions)是一种近壁面

模型方法，它通过增强壁面函数结合了一个双层模犁，如果靠近壁面的网格足够

好，能够解决薄片状的亚表层，那么这里的增强壁面处理就等同于传统的双层带

状模型，使得靠近壁面的网格足够好，势必会大大地增加运算量，为了达到采用

近壁面模型方法的目的，要为细近壁面网格保证标准双层模型方法的精确度，且

不会较大地减小对壁面函数网格地精确度，Fluent能够将双层模型和增强壁面函

数相结合。

3．3可动区域中流动问题建模

在运动参考系中的流动问题求解需要使用可动单元体，单元体的运动可以由

参考坐标系的运动来解释。通常模型都是建立在关系参考坐标系中，但CFD软

件中也可以在具有加速度的参考坐标系中建立流动模型，用来解决很多设备旋转

问题。图3．2可以阐明坐标系转换过程中动静部分的变化。当有些旋转问题被定

义在旋转坐标系中时，由于旋转边界与参考系以相同的速度运动，因此旋转边界

相对旋转参考系就是静止的。
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旋转坐标系的约束条件：

(aJlI始坐标系(b)旋转坐标系

图3-2静止坐标系与旋转坐标系的转换

Fig．3-2 Transforming coordinates tO a rotating reference frame

(1)二维问题，旋转轴必须平行于Z轴；

(2)二维轴对称性问题，旋转轴必须是X轴；

(3)三维问题，对于旋转单元体，先指定一个旋转轴来建立网格，通常选取X轴，

Y轴或Z轴做为旋转轴。

3．4研究工具与研究对象

近几十年来，随着数值技术的广泛运用，求解复杂方程的各种数值方法越

来越向计算简单、适用性广、精度高、效率快的方向发展。人们将数值技术、计

算机技术、流体力学理论等结合起来，开发了许多大型计算流体力学软件，极大

地方便了人们对各种流体现象传递性能的研究。

在国外众多计算流体力学商业软件中，有美国CHAM公司等推出的

PHOENICS，Gosman公司等推出的TEACH系列及FLOW3D，美国Fluent公司

推出的Fluent系列，以及英国AEA公司推出的CFX和STAR．CD。国内也开发

出了一些试用软件，如：TEAM和FACI等。计算流体力学软件一般包括三个部
分，即前处理器、解算器和后处理器。由于计算流体力学软件的出现及不断改进，

使得计算流体力学的研究从以前需要编程、调试等繁杂的工作中解脱出来，从而

可以使研究者集中精力对复杂流体问题内部规律进行更深入细致的研究。本课题

选择使用计算流体力学软件Fluent6．2进行数值模拟计算。

对刮膜分子蒸馏过程进行分析，可以确定，在计算区域内存在气液两相，

液相均匀的分布在蒸发壁面上，侧重观察气液界面的分布时选用VOF多相模型

可以使结果更为精确；在液相中加入第二组分作为示踪剂，然后监测出口不同点

处的浓度分布，可以测得第二组分的停留时间分布曲线；如果忽略相间质量传递，
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也可以使用VOF对计算区域内的温度场分布进行预测，只是由于气液热传导系

数的不同，相间热传导存在一定误差。为了精确预测液相中的速度场分布，选用

可以包含两个动量方程和连续性方程的欧拉模型进行模拟，只对结果中的液相速

度场分布进行分析。

刮膜分子蒸馏器较之降膜分子蒸馏器的优势在于转子的存在使得蒸发壁面

上液膜流动状态复杂，利于传热传质，从而提高分离效率，本研究选用适于旋转

模型的RNG k—g湍流模型，用增强近壁模型处理近壁区的流体流动，使用旋转

坐标系解决刮膜器转动问题，刮膜转子的旋转方向由右手定则确定。至此，所选

用的模型与计算方法大体确定。
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第四章模型选择与计算

4．1设备结构分析与网格划分

刮膜式分子蒸馏器是在降膜式蒸发器内设置一个转动的刮膜器，工业上应用

比较广泛．但由于在物料流动的同时加入了机械的作用，使得分子蒸馏过程的传

热和传质研究变得异常复杂。如前所述，模拟选取的是刮膜式分子蒸馏分离过

程中，蒸发壁面与冷凝壁面之间的三维区域为研究区域。

圈2-l为计算所参考的刮膜式分子蒸馏装置，实际过程中，物料从进料口滴

到刮膜器项部固定圆盘，从刮膜器顶恻盘周边与蒸发壁面之间的缝隙流下．然后

被刮膜转于刮动，均匀分布在蒸发壁面I。

选择宅气、水为两相物系，乙醇为液相第二组分示踪剂．液相从入口处的田】

环进料，内外两环距离1mill．两个直径为8mm的转子距蒸发壁面0 3mm．在计

算区域内与z轴呈对称分布，蒸发壁面高为200ram(图5．1．5-2)。

为了力求模拟结果显示更为精确，在前处理的网格划分过程．尽量使用结构

化网格。先对径向切面进行网格划分，如图4_l所示．在外剧环使_E}I边界层细化

网格．在切除了两个转子圆面的内咧环面l，使用submap划分：然后使用cooper

法对整个三维结构进行网格划分。共生成网格15余万。

AL。_
“)＆自∞ⅫH镕划* c b)#fmt^u目ⅫM楮Ⅷ#

图牛l一维截面上的网格划分荒略

Fig 4-l 2rD口d“"me ofcompulalionalfluid一
-35．
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4．2数学模型选用

4．2．1两种多相流模型

受所使用模型的应用范围限制，选用两种多相流模型对流动过程进行模拟。

4．2．1．1 VOF模型

使用VOF模型进行气液界面的监测、停留时间分布监测和温度场分布的预

测时，需要在模型建立过程进行几点假设：(1)计算流体不可压缩，(2)忽略刮膜

转子的自转作用，(3)忽略相间传质作用。

VOF公式建立的基础是两种或多种流体没有互相穿插，每增加一个相，就

引进一个变量，即体积分率。在所使用的模型中，主相为空气，第二相是水。则

有：

皇生+6。v口，：0
西

‘

(4．1)

其中L代表液相水，G代表空气；

口工+％=l

每一单元格中的密度可以表示为：

P=吼见+(1一aL)Pa

整个计算区域内使用单一的动量方程，

动量方程如下所示：

(4—2)

(4-3)

作为结果的速度场是由各相共享的，

茜(夕6)+V。(p66)=一印+【∥(V舀十V6r)】+夕季+户(4-4)
能量方程为：

茜(pE)+V‘【D(pE+p)]=V(k,扩VT)p(4-5)
VOF模型中，将能量E和温度T处理为质量平均变量：

E：!丝鱼墨±丝丝垦2(4-6)
(aLPL+QGpG)

这里k。是有效热传导，也是被各相共享的。和速度场～样，在气液相问存
e．B

在大的温度差时，靠近界面的温度的精确度会受到限制。

由于在液相中添加第二组分，模拟所需内存较大，所以在选用计算界面附近

的插值方法时，没有选用缺省的几何重建方案(The Geometric Reconstruction

Scheme)，而选用了隐式方案(The Implicit Scheme)来降低计算量。

4．2．1．2欧拉模型
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选用欧拉模型进行模拟，预测计算区域内液相的速度场分布，也需要对使用

的模型进行几点假设：(1)计算流体不可压缩，(2)计算区域内流动为湍流，(3)忽

略刮膜转子的自转作用。

多相欧拉模型中，需要在原有动鼍和连续性守恒方程的基础上，修改原始的

设置，引入附加的守恒方程。这涉及到多相体积分数口，鼋表示多相中的一相，
g

体积分数代表了每相所占据的空间，并且每相独自满足质量和动量守恒定律。

鸟相的连续方程为：

云(％岛)+玑(％B％)2善历孵 “。7’

其中廊Pq表示了从第P相到q相的质量传递。

g相的动量平衡方程：

茜‘％岛喀砂‘％岛喀吃)-
(4．8)

一％即+V·亏+∑(砝+‰％)心岛(丘+易，。+瓦，。)
p=l

其中：尹是第q相的压力应变张力，P是所有相共享的压力，户．是外部
擘 q

体积力，户．， 是升力，户 是虚拟质量力，Jii 是相之间的互相作用力，满
ltft、q vm、Q pQ

足相互作用项：

∑疋=∑K弼(哆一吃) (4—9)

其中，K 是相间动量交换系数，相之间的动量交换是以相间交换系数为基
Pq

础的。

欧拉多相流动量方程中选用的紊流模型为k一￡模型中的提供的混合湍流模

型，这是默认的多相紊流模型，可应用于刮膜分子蒸馏设备中存在的这种分层的

多相流。

4．2．2 RNG k一￡湍流模型

在求解湍流情形势，使用RNG k一占湍流模型，茁和k一占的传递方程表示

如下：

p等=考卜够刳崛一胪 c㈣)

p尝=考卜够考卜妻q喝￡p譬《听82 件⋯

％和口占是后方程和占方程的湍流Prandtl数，均由以下公式计算：
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I口一1．3929 IO,O’／1]口+2．3929 I

I口。一1．3929I I口o+2．3929I

pmol

}土娟

式中，％=1．0，此外，《占由以下公式表示：c知2￡+掣
r／三Sk／e

式中，∥=O·012，r／o 24．38。

(4．12)

(4．13)

(4．14)

当加入第二个组分时，需要选择化学物质的守恒方程，Fluent通过第二种物

质的对流扩散方程预估及每种物质的质量分数，Yi。守恒方程：

昙(棚+v．(戚)=-z (4-15)

Z是物质i的扩散通量，由浓度梯度产生。

4．2．3增强壁面处理模型

整个控制区域被分为粘性影响区域和完全湍流区域，它们的分界点由湍流雷

诺数(Re，)来决定，湍流雷诺数可由下式表示：

M=譬 (4．16)

式中：Y是网格中心到墙的距离，k为湍动能，∥为粘度。

当湍流雷诺数Re。>200时，流体处于完全湍流区，此时用相应的湍流模型

来求解，当Re。<200时，流体处于粘性影响区，用Wolfstein单方程模型求解。

在Wolfstein单方程模型里相应于两种湍流模型，湍流粘度由下式求得：

pt
2 pc●。Nk (L4．17)

其中：

㈨卜㈡] 件㈣

(4．20)

94

得求

譬竺I

由

|I

堕4
一p

—q

吼

叫

其

t
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i

且，q--kc．4，以=2c,，以270。

4．3初始设置

边界条件设置为：入口处水以常温298K进料，蒸发壁面的温度为373K，

冷凝壁面为常温298K；设置入口类型为速度入口，在刮膜器转速固定为150rpm

时，液相水的进料速度(Feed flow rate简写为FR)分别为FRl=0．05m／s，FR2=0．1m／s，

FR3=O，2m／s；在水的进料速度固定为O．05m／s时，刮膜器的转速(Rotational velocity

简写为RV)依次增加为RVl=120rpm，RV2=150rpm，RV3=180rpm；出口类型为压

力出口。

设置壁面边界条件时，先将混合流体设定在旋转坐标系下，并且其旋转速度

大小设为转子转速。然后将蒸发壁面与冷凝壁面均设为移动墙，相对速度设为坐

标旋转速度的相反值；将转子设为固定墙，相对速度为零，转子的旋转方向由右

手定则确定。

操作条件设定如下；操作压力为10Pa，压力参考中心在坐标中心(O，0，0)

处，激活重力选项，设定重力加速度为9．81m／s2。

进行液相水中第二组分的停留时间测量时，使用VOF模型进行非稳态操作，

待液相水在流场中流动稳定后，导入第二组分注入的UDF(如下所示)，同时在出

口面上检监测第二组分流出的浓度分布曲线。

#include”udf．h”

DEFINE—PROFILE(inlet tracer,thread，nv)

{facet￡

real riow二time=RP_Get Real(”flow-time”)；

begin_f loop(￡thread)

{if(flowjime<O

F_PROFILE(￡thread，nv)=0；

if(flow_time>t&&flow_time<=t+1)

F-PROFILE(￡thread，nv)=O．05；

else iffflow time>t+I)

F二-PROFILE(￡thread，nV)=O；

}

end f loop(e thread)

}
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第五章模拟结果与讨论

模拟计算过程采用非稳态模拟，在模拟开始时，设置时间步长为一个刮膜转

子刮过圆周上同一位置所用时间的二十分之一，待结果收敛后，适当增大时间步

长，加快运算过程。

图5-1中所示为模型的径向切面，图中所示a~g七个点在同一圆周C上，距

离外圆周(蒸发壁面)0．2mm，根据右手定则判断点¨位于刮膜转子前，点e-g
位于刮膜转子后；图5—2为模型的轴向切面，Zl，z2．z3分别是距离入口X．Y截面

50mm，100mm，150mm的径向切面。

图5-1计算区域径向切面 图5．2计算区域轴向切面

Fig．5一l Schematic diagram ofthe Fig．5-2 Schemiatic diagram ofthe evaporating

computational field in radial cross section cylinder in longitudinal cross section

模拟所测的平行于z轴的线用，表示，不同点在三个不同截面上的名称见表

5·l：

表5．1三维计算区域内的监测点与线

Table 5-1：points monitored in the 3-D computational area
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所有计算流体力学的数值计算结果都必须通过验证【勰】，验证方法有四种：(1)

与经验值比较：(2)实验验证；(3)与已有分析结果的相似但相对简单的模犁比

较；(4)与已有文献中的权威数值比较。由于刮膜式分子蒸馏醴备中转子的存在．

在物料流动的同时加入了机械的作用．使得分子蒸馏过程的传热和传质研究变得

异常复杂，全部进行实验验证存在困难．所以采用了实验验证和与文献值比较的

综合方法对模拟结果进行验证。

5．I液相分布

图5-3所示为转速t50rpm，进料速度为0．05m／s时径向截面z2—100mm L的

澉膜分布，因为液膜较薄，如果显示整体截面则无法清晰观察液膜，且两个转子

的刮动呈中心对称，所以图中只显示了一个转予附近的液膜分布。

0)n＆《g镕％．(b)VOF《g镕％．0)=镕《g镕*

图5．3的转子附近液膜分布

Fig 5-3Voll】ITle distributionsbeside awiper

图中(a)和(b)分别是使用不同多相流模型得出的结果．(c)为已有文献㈣中二

维模型的模拟结果．由圈可以看出：由于刮膜转子的较大推动外力，转于前的液

膜厚度虽大，几个模型的模拟结果一致：实验测定丙三醇在高进料速率，低转速

时的停留时间过程巾也观察到转子前出现明显的纵向波，模拟结果与实验现象完

仝吻合。由于在所模拟的：维模犁中．液相在一定进料速率下是连续进料的，所

以径向截面L，转千后紧靠转子的位置处，被膜厚度并不均匀，而给定液膜厚度

进行模拟的一维模型中，转子后的液膜受转于拖曳力的作用，厚度明显较薄，两

种模拟结果稍有区别。

刮膜器的刮动使转子前出现头波，增大了蒸发表面积，同时头波随着转子的

刮动，不断更新液膜表面，使液膜内的传质与传热进行的更为允分，转子后的液
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膜较薄，蒸发壁面与液膜表面距离小，液膜内垂直于流动方向上的温度、浓度梯

度相应变小，从而液膜表面温度接近蒸发壁面温度，有利于传热。

图5_4为使用VOF多相流模型的模拟结果，图中所示为表5．1中所监测的轴

5
秀
由
扛
∞
E
三
宝
篁
孚

0．2

0

0 -0．1 —0．15

Zaxis拥

图5-4壁面附近轴向液相体积含量

Fig．5-4 Dependence of the liquid volume fraction on the evaporating cylinder height

0．22

，．0．2
t．--

篆0．18
‘O

∞

互0．18
0

一r-0．14
E

‘；0．12

0．1

0 0．05 0。1 0．15 0．2

y，m

图5．5文献[7l】中沿蒸发壁面的液膜厚度变化

Fig．5-5 Dependence ofthe film thickness on the evaporating cylinder height in literature

向线上的液相体积含量变化趋势，线厶位于转子前，线t位于转子底部，线，，位

于转子后，图中曲线显示大体的变化规律是沿着z轴的负向，液相体积含量逐渐

降低，也即在流体流动的方向上液膜逐渐变薄；文献1171】通过对双组分体系的降膜

分子蒸馏过程进行模拟计算，所得出的液膜厚度在液膜蒸发与粘度的影响下沿流

体流动方向逐渐变薄，图5．5为其在不同持液量下液膜厚度沿蒸发壁面的部分变

化曲线，液体流动方向为Y轴正向，经过对比发现，虽然液膜厚度都会减小，但

模拟结果中液膜厚度的降低过程波动性较大，这是刮膜式分子蒸馏与降膜式分子

蒸馏的区别。由图5．3可以观察到，在径向截面上转子刚刮过的位置处液膜变薄，

但是，观察5-4中曲线发现，沿着壁面附近的监测线，，上，液相水的体积含量曲
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线波动较大，说明在刮膜转子刚刚刮过的位置上，液膜虽然变薄，但不停有物科

流下更新液膜表面，日液膜出现强烈的波动现象，而线L位于前一个转子刮过之

后，后一个转子即将舌Ⅱ到的位置t此位茕的液膜相对稳定，所以线‘E的液相水

的体积含量曲线的降低速度相对平稳。

5．1．1转速对液相分布的影响

刮膜器的转速(Rotational velocity简写为RV)是影响分子蒸馏效率的重要

因素之一，图5-6中曲线描述的是进料速度为0．05m／s-转速为RV R=120rpm，

RV2=150rpm。RV3=lS0tpm时，在截面z2=一100ram的恻周C t七个不同点(见表

5-1)处的液相体积含量分布，曲线t各点的体积含量分布说明，在不同的转速

下均显示转子前位置处的液膜较厚，转子后的液膜较薄，这已经在实验中得l憾

-30 0 30 60 90

ThBmigm6m angle distractingfrom×a“s／degree

图5-6不同转速F z2截面某圆周上的液相体积含量分布

Fig 5-6Dependence ofliquid volumefractionollthe rotational velocity

I，=

l 一图5—7不同转速下≈截面转子附近的液相体积含母分柑

Fig 5-7Depend肌ce ofliquid volumefraelionin z20nth=rotational velocity

o蚴m"o吣co；u：E20^口jg—
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证；由于刮膜器转速直接影响液体在蒸发壁面的分布，从图中可以看出，在远离

刮膜转子的位置上，随着转速增大，液膜厚度的变化不大，在转子附近，特别是

转子前，液膜厚度随转速的波动较大。图中不同转速下的曲线规律并不明显，这

是由于随着转速增大，转子前的头波波动较大，同一位置处的液相体积含量变化

无法再用来说明液膜厚度变化；通过观察转速改变时，截面z2=-lOOmm的液膜

波形变化(图5．7)可以说明头波随转速增大的剧烈波动状况。通过冷模实验的

观察也可以发现，转速过大时会出现液滴飞溅现象，这在实际的分子蒸馏过程中，

会导致蒸发壁面的液体未经蒸馏直接到达冷凝壁面，影响轻组分的收率。

5．1．2进料速度对液相分布的影响

进料速率(Feed rate简写为FR)也是影响分子蒸馏效率的重要因素之一，图

5．8为转速为150rpm，进料速率为FRl=o。05m／s，FR2=0。lm／s，FR3=0．2m／s时，在

截面z2=．100的圆周C上七个不同点(见表5—1)处的液相体积含量分布，图中

曲线显示液相体积含量随着进料速率变化的规律非常明显，进料速率增大，在同

一截面同一圆周上的液相体积含量增大，即同一截面上的液膜厚度增加，而且液

膜厚度的变化趋势基本上与以上分析的一致，只有在转子附近的波动最大。在一

定范围内增加进料量可以增大原料的处理量，但在其它条件不变的前提下进料速

率增大，导致液膜变厚，不利于液膜内部传热的进行。

0

．90 ·60 -30 0 30 60 90

The migration angle distracting from x axis／degree

图5-8不同进料速率下z2截面某圆周上的液相体积含量分布

Fig．5-8 Dependence ofthe liquid volume fraction on the feed．flow rate

由上述的现象与曲线可以发现，三维模型虽然可以给出更多细节，但由于模

型假设刮膜转子没有自转，转子前的头波随转速增大会剧烈波动，如果考虑刮膜

转子的自身转动，会有部分液相从转子底部通过，头波的刮动湍动会有所减弱，

8
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所以模拟时出现液体飞溅的转速远小于实验时的转速。由于液相会有部分从转子

底部通过，所以，改进刮膜转子的形状，通过在转子上设置导流的沟槽等方法可

以在刮膜器转速较大时，有效控制头波的湍动，降低液滴的飞溅状况，从而可以

优化设备，提高分离效率，目前已有学者从改善转子的形状入手改进分子蒸馏设

备的文献报道【41-541。

5．2液相速度分布

速度场变化对于分离过程具有重要意义，为了对液相速度场进行针对分析，

选用欧拉模型进行速度场的模拟。图5-9与图5．10是操作条件为刮膜器转速

150rpm，进料速度为0．05m／s时，轴向不同位置截面上(zl=．50mm,Z2=．100mm，

z3=一150mm)液相的切向速度分布与径向速度分布。

薹
害
量
墨
争
0

图5—9不I司径向截面圆周上的切向速度分布

Fig。5-9 Dependence ofthe tangential velocity in circumference Oil the evaporating cylinder height

如图5-9所示，转子前后的切向速度都较大，说明转子刮过之后，在强外力

的刮擦作用下，切向速度快速增大，速度梯度较大；刮膜转子前会产生头波，且

头波波动较大，切向速度也相应增大。图中曲线显示转子后的切向速度低于转子

前的切向速度，可见转子对其前后的切向速度都有影响，且对刚刚刮过的液膜的

切向速度影响更大；在远离转子的位置处，切向速度开始逐渐降低；而在沿着流

体流动方向的轴向上，流体流动由入口处的不稳定流动变为周期性的稳定流动，

切向速度的变化在轴向上的差距逐渐变小。

从图5一10中代表径向速度值的纵坐标上数值范围可以看出，在三个有代表
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罔5-10水同径向截面圆周上的径向速度分布
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性的截面上的液膜内，径向速度均有正负的变化，说明径向速度既有指向冷凝壁

面的方向，也有指向蒸发壁面的方向，径向速度的多方向变化可以使液膜内与流

体流动方向垂直的方向上浓度与温度混合均匀。图中曲线坐标显示，最低负值出

现在刮膜转子前，晟高正值出现在刮膜转子后紧靠转子的位置，表明存所示截面

上的液膜内，转子对液膜的压力使液相产生了指向蒸发壁面的径向速度，而转子

前存在液膜径向速度方向指向冷凝面，这与之前分析的头波湍动状态有关，也可

以解释冷模实验中刮膜转于前产生液体飞溅的实验现象。

∽
图5一lI转子附近切向速度分却 图5．1 2转子前后的速度矢量方向

Fig 5-ll Tangential velocity profile Fig 5-1 2Veloclty vcctoBinfront of柚d behind

amtLqd awiper ⋯pcr

图5-II与5-12是z2截面上转子附近的速度云图与速度矢量图，由云图和矢

量图也可看出，转子前后的速度都不稳定，且转予前头波的速度矢量向下，而转

子拖曳后的区域速度有向上和向下的分量，说明回流不仪出现在径向，也出现在

Ⅲ啪㈣嘲哪

栅栅螂

{E1《{^lⅢiE

赫麓戳戮蠢署i；i
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轴向，回流现象完全是由于刮膜转子的刮擦作用产生。径向回流利于减小垂直于

流动方向上的液膜表面温度、浓度与主体温度、浓度的差距；而轴向回流如果过

大，会导致出现返混，不利于分离进行。

5．2．1转速对速度分布的影响

图5．13与5—14中的曲线所代表的是进料速率0．05m／s，转速为RVI=120rpm，

RV2=150rpm，RV3=180rpm时，在截面z2=．100mm的圆周C上七个不同点(见表

5-1)处的径向速度与切向速度分布趋势，刮膜器转速越大，刮膜转子在同一位

置上出现的频率越高，由图5．13可以看出，随着刮膜器转速的改变，径向速度

变化最明显的位置处于转子后紧靠转予的底部位置，转速越大，指向蒸发壁面的

径向速度越大，这加强了液膜内部径向上的传质与传热，利于分离过程的进行；

远离转子的位置上，径向速度变化并不明显。
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o

言 o．01
'

粤0．005
∞

re"0

-90 -60 ．30 0 30 60 90

The migration angle distracting from X axis／degree

图5—13不同转速下z2截面某圆周上的径向速度分布

Fig。5-13 Dependence ofthe radial velocity around a circumstance at z2 On the rotational velocity
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图5—14不同转速下Z2截面某圆周上的切向速度分布

Fig．5—14 Dependence of the tangential velocity around a circumstance at z2 on the rotational velocity
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图5．14显示的为切向速度变化规律，可以看出，随着刮膜器转速的改变，

切向速度变化最明显的位置与径向速度不同，出现在转子刮过之后；转子前的切

向速度基本没有改变。由于刮膜器转子拖曳力的作用，随着转速增大，刚刚刮过

的液相切向速度也逐渐增大，这同样可以加强液膜内部径向截面上的传质与传

热，有利于分离过程的进行，但是，随着刮膜器转速增大，切向速度的变化趋势

减弱。

冷模实验的停留时间测量结果显示：进料为丙三醇时，在低转速区，停留时

间略有增加，但变化不大，当转速增加较大时，停留时间明显增长，从出口流出

的液体速率比较均匀、缓慢，说明返混现象明显。模拟结果也说明由于转子刮动

所产生的轴向回流如果过大，会导致出现返混，可见，刮膜器转速对液体在蒸发

壁面的分布影响更为显著。所以需要根据所分离的物质性质将刮膜器的转速控制

在适宜的范围内，否则，转速过低导致刮膜不均匀，转速过大导致返混或液体飞

溅，都会影响分离效果。

5．2．2进料速率对速度分布的影响

图5．15与5．16中的曲线所代表的是转速150rpm，进料速率为FRI=O．05m／s，

FR2=0．1nds，FR3=O．2m／s时，在截面z2=．100mm的圆周C上七个不同点(见表5—1)

处的径向速度与切向速度分布趋势，观察图5．15中径向速度的分布曲线发现，

进料速率的改变并没有对截面测周上的径向速度产生规律性变化，在转子底部，

径向速度有减小趋势；远离转子，位于两个转子中间的圆周位置上，进料速率最

低时，径向速度最大。可见进料速率的改变对径向速度的影响并不很大。

图5．16显示了截面圆周上切向速度随进料速率增大的变化规律，图中的曲

线的变化规律较为明显，随着进料速率增大，液膜变厚，转子对液膜的刮动程度

．90 ．60 ．30 0 30 60 90

The migration angle distracting from X axis／degree

图5．15不同进料速率下Z2截面某圆周上的径向速度分布

Fig．5—1 5 Dependence ofthe radial velocity around a circumstance at z2 On the feed flow rate
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图5．16不同进料速率下Z2截面某圆周上的切向速度分布

Fig．5-16 Dependence ofthe tangential velocity around a circumstance at z2 Oil the feed flow rate

相对加强，从而导致截面上的切向速度随之增大；只是在距刮膜转子较远的位置

上，转子的影响变得微弱，而切向速度主要是由转子的刮动产生，所以此时随着

进料速率的变化切向速度的变化规律有时并不明显。

通过分析整体流体区域内的切向速度与径向速度分布规律，以及刮膜器转速

与进料速率对流体区域内速度场分布的影响可以发现，转子的存在对速度场，特

别是切向速度场的存在至关重要。而切向速度场与径向速度场的变化趋势对液膜

内的传质与传热具有很大的影响，这也是刮膜式分子蒸馏器与降膜式分子蒸馏器

相比的优势之一。

5．3液相中的浓度场分布

使用VOF多相流模型，在操作条件为转速150rpm，进料速率为0．05 m／s时，

在液相水中加入第二组分乙醇，通过观察乙醇在液相中的浓度分布以及出口处第

二组分的停留时间分布对流场中液膜中的传质现象进行分析。

5．3．1液相第二组分在流场中的分布

图5一17为作为示踪剂的第二组分乙醇在计算流场中从注入完毕到流出的全

过程，所监测的是乙醇质量含量为0．01时的液膜显示，示踪剂进料入口与液相

水进料相同，也是圆周进料，由图所示，在示踪剂流下的过程中，由于存在刮膜

转子的刮动作用，没有出现类似沟流等现象，在蒸发壁面上分布均匀；示踪剂的

最后流出的位置在转子附近，这可能是由转子前的液膜较厚，液膜中示踪剂的含

量相对较高引起。

在冷模实验中，当进料为粘度较大的丙三醇，进料速率0．1m／s，刮膜器转速
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20”pm时，多次重复实验均发现第～滴物料的流出位置在转动的刮膜转子附近。

“n2
“IIJ‘

图5-17示踪剂在计算区域内流动过程

Fig,5-17 SnapshotsofIJⅨr．erp’ogr％⋯throughthe oornputatioaal目d

5．3．2液相第二组分停留时间分布

图5—18为采用两相多组分传输模型测得的停留时问分御曲线，囚为转子的

转动为中心对称旋转，所以在出口位置取代表性四个点Pl(49 8。0，一200)、P2(O，49 8，

-200)、p3(49 8—0 200)与p4(O，49 8，-200)(单位：mm)．监控这四点扯的示踪

剂(乙醇)停留时间分布。图5．19是实验测得的停留时间分布曲线，四个点按

逆时针依次排序。

出图5-18可见，模拟停留时问分布曲线较为平滑，停留时间相对长的两点

分别是位于两个转子附近的PI和阶说明剐膜转予前形成的较厚头波，完全流

出的时间比其它位置液膜流出所需的时间长。此模拟过程使用的时问步长为

0 0006s。计算可得网个监测点上的示踪剂完全流出所需的时间跨度不太，范围

是9s～1Is。阳5-19显示了冷模实验中所测网个点l的停留时问分布曲线，其中

第⋯点为第一滴液体流m的位置。实验结果表明，第一点和与其帽对的第二点上

检测到的停留时间晟长，与模拟结果一致，但实验所测停留时间范围在1Is～13s

之间．比模拟结果所用时问略长．可能受实验条件影响．也与操作有关。曲线分

布总体趋势与模拟结果一致．充分说明液相相对均匀地分布在整个轴向壁面与圆

周方向r，有利于提高塔的分离效率。

_¨
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图5一18出口位置处的停留时间分布曲线

Fig．5-1 8 RTD CUI"VCS measured at the outflow
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图5．19实验中各取样点的轴向停留时间分布曲线

Fig．5-19 RTD CRI'VCS measured at the experiments

物料在蒸发擘面上的停留时间主要受进料速率的影响，也与物料本身的性质

有关，当实验需要脱除物料轻组分时，应使用较低进料速率尽可能多地脱除轻组

分；当需要脱除重组分时，应适当增大进料速率，防止停留时间过长重组分馏出。

冷模实验发现，刮膜器转速对物料停留时间的影响规律因物料粘性的不同而有所

差别，当进料为水时，停留时间先增大后减小，当迸料为丙三醇时，停留时间随
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转速增大一直增大。所以在实际蒸馏操作中，如果物料粘性过大，低进料速率与

高转速都可能会导致物料的轴向返混严重，重组分迟迟不能沿壁流下而是从蒸发

液膜中馏出，严重影响分离效率。所以适宜的进料速率与刮膜转速时应根据分离

物料性质不同进行调整。

5．4液相中温度场分布

刮膜式分子蒸馏器内，在圆周与轴向方向上，液膜随暴露时间的差别会产生

温度梯度，在温度场的模拟部分，模拟蒸发量较小的蒸馏过程，假设两相间的质

量传递可以忽略，使用VOF多相流模型对流场进行模拟。通过对模拟结果中的

液膜分布，速度场和浓度场进行实验验证发现，模拟结果与实验现象和实验数据

变化趋势基本吻合，所以继续使用模拟方法对分子蒸馏器内的温度场分布进行预

测。

图5．20、5．2l为转速150rpm进料速率0．05m／s时，三维区域内的温度分布。

图5．20是不同径向截面固定圆周上的温度场分布，在流体流动的方向上，沿着

轴向蒸发壁面，温度逐渐升高，其中，Z。截面靠近入口，不断有温度低的新液相

物料流下，更新处在此截面上的液膜，同时，由于存在转子的强力搅动作用，所

以zl截面圆周上各点的温度较低且波动较大；刮膜转子前头波的液膜较厚，速

度方向均为流体流动方向，所以轴向上头波内的物料向下流动的速度较快，而且

头波在转子的刮动下不断与液膜进行热量传递，所以zl截面上转子前头波附近

的温度有很大降低。

7．2与z3截面远离入口，温度场基本稳定，头波温度的影响较小，所测圆周

上的温度分布相对稳定，温度梯度较小，而且在Z2与z3截面上的温度差明显小

于z2与Zl截面上的温度差。

在头波的影响较小温度场基本稳定的轴向上，转子刚刮过的位置，头波与液

膜刚进行过热量传递，所以液膜温度略有降低，但转子的外力作用会使液膜内流

动出现不同方向的速度，加快了对流传热，而且刮动后的液膜较薄且出现波动，

使传热加快，温度会随着远离转子而逐渐回升；刮膜转予前的位置是另一个转子

刮动二分之一周后的位置，暴露时间最长，与空气的热传递时间长，所以温度高

且稳定，于是，在嘲周上的流体温度分布整体趋势是转子前的温度高于转子后的

温度。

图5．2l为z2截面不同径向位置上的液相温度分布，Rb2与Re2分别是通过

z2截面上点b2与e2的半径的线段部分。其中Rb2位于转子前，Re2位于转子后，

从图中曲线也可以明显看出，在计算区域内，转子前的温度高于转子后的温度，
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这是由于转子前的液膜热传递时间最长，转子后的液膜刚刚经过刮动，进行过热

量传递；在蒸发壁面附近，由于存在温度边界层，所以靠近壁面的温度梯度很大，

在远离蒸发壁面的位置上，温度会逐渐降低，但刮膜转子的搅动作用使温度场出

现波动，温度降低的趋势没有理想模型稳定。

图5．20不同径向截面圆周上的温度场分布

Fig．5-20 Liquid temperature profiles in a circumference on the evaporating cylinder height
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图5—21 z2截面不同径向位置上的温度分布

Fig．5-2 1 Liquid temperature profiles in a fixed circumference Z2 at different radius

图5．22给出了转速150rpm，不同进料速率(FRI=O．05m／s，FR2=O．1ro_／s，

FR3=0．2m／s)下，距离进料口较近的zl截面中圆周C上的温度分布盐线。随着进

料速率增大，在同一圆周一卜的温度会有所升高，但图中显示，当迸料速率由FRl

增加到FR2时，入口附近截面上的温度变化并不大，这说明在适当范围内增大

进料速率并不会对温度场产生很大影响，从而不会过多影响传热的进行，但当进

料速率增加较大时，从图中曲线可以看出对温度场的影响随之变大。



第五章模拟结果与讨论

图5-22不l司进料速率。F zl截面圆周上的温度分布

Fig．5-22 Liquid temperature profiles in a fixed circumference zl at different feed flow rates

刮膜式分子蒸馏器内的温度分布对传热和传质的影响非常重要，由以上模拟

结果分析可以得出，进料温度与蒸发壁面温度相差过大会使温度场的稳定较为缓

慢，而且径向截面圆周上液膜的温度梯度过大也不利于分离的有效进行，影响分

离效果。所以在分离许多物料时，进行预热可以达到好的分离效果。

5．5本章小结

本章通过对刮膜式分子蒸馏器内流体流动与传热的模拟结果进行分析，讨论

了三维分子蒸馏模型内的液膜分布和速度场、温度场及浓度场的分布；同时联系

已有文献与冷模实验的结论，对不同进料速率和刮膜器转速这两种操作条件下的

计算区域内的流体流动变化进行了分析研究，并通过模拟结果对主要的设备优化

方法以及操作优化方法进行了解释。
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本论文使用的模拟工具是计算流体力学软件Fluent6．2，在掌握软件使用的基

础上，对刮膜式分子蒸馏过程的流体流动与传热进行了数值计算，分析了刮膜式

分子蒸馏器内的流动，对液膜流体和头波流体内的传质传热进行了研究；通过自

行设计的冷模实验装置，研究者还进行了停留时间与停留时间分布的测量，对模

拟计算的结论进行了验证。

6．1结论

通过对理论模拟结果与实验验证结果进行分析，可以得出以下结论：

1．冷模实验中，测量不同转速和进料速率下，水与丙三醇这两种运动粘度相

差较大的物料的湿板停留时间，对实验现象进行分析，总结出不同物料在不同转

速和进料速率下的停留时间规律，了解了刮膜式分子蒸馏器内的流体流动状况。

2．实验采用空气、水作为实验物系，氯化钾作为示踪剂对冷模装置进行停留

时间分布的监测，在出口圆周上设置均匀分布的四个点，用电导率仪测量液体的

导电率随时间的变化，得到液体等平均停留时间分布曲线，与模拟结果呼应，验

证了刮膜式分子蒸馏器壁上液膜的均匀传质效果，通过考察停留时间分布，可以

反映出刮膜转子对液膜浓度分布的影响。

3．首次建立完整的三维两相流模型，模拟了液相水从进料到在蒸发壁面上形

成液膜的过程，克服了二维模型忽略重力以及由此引起的缺陷，可以反映液膜温

度、速度和浓度在轴向、径向和圆周方向上的三维分布，对分子蒸馏过程的流体

流动与传热进行较为完整的分析。

4．利用VOF模型对气液界面进行追踪，并对温度场进行预测；使用欧拉模型

针对液相的速度场分布进行模拟，在旋转坐标系下，选用RNG k．￡湍流模型，

利用不同多相模型的不同优势进行计算流体力学模拟，得出相对精确的模拟结

果。

5．使用欧拉模型研究了给定进料速度和转速下，不同截面上刮膜转子前后180

度内的液相径向速度变化规律和轴向速度变化规律，这是二维和局部模型无法做

到的。研究发现转子附近局部存在不同方向的速度矢量，说明了刮膜分子蒸馏器

中流体流动的复杂性；用VOF模拟了在出口不同位置处监测到的停留时间分布，
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RTD曲线的一致也表明了刮膜分子蒸馏比降膜分子蒸馏更有优势；在对温度场

的预测中发现，沿着流体流动的轴向上，液膜温度逐渐接近蒸发壁面温度，迸料

温度与蒸发壁面温度差距较大时，液膜在轴向、径向和圆周方向上都存在温度梯

度，这可能导致分离效率一定程度的下降，不利于分子蒸馏过程进行，可以通过

操作条件或进料温度进行调节，相应提高分离效率。

6．使用两种多相流模型，分别研究了不同进料量和转子转速情况下，计算区

域内流场的变化，尤其是蒸发液膜分布和流速的变化。通过对比不同的模拟结果

并联系实验发现：相同刮膜器转速，不同进料速度下，刮膜器前均出现头波，随

着进料量增大，蒸发壁面上的液膜会变厚，转子周围的速度波动有一定程度的降

低；相同进料速度时，刮膜转速增大，刮膜转子周围的速度波动变大，流体流动

状况愈加复杂，对于传质传热有一定帮助；但实际操作中发现转速和进料速率与

物料性质及分离要求关系密切，选择合适的进料速度与刮膜器转速对获得好的分

子蒸馏结果非常重要。

总之，通过对刮膜分子蒸馏流体流动和传热过程数值模拟及冷模验证方面的

研究，归纳出了刮膜分子蒸馏过程中的一些基本规律，特别是对不同进料速率和

刮膜器转速这两种操作条件下的计算区域内的流体流动变化进行了分析研究，对

刮膜分子蒸馏过程的基础理论研究做出了些许贡献，并使用模拟结果对主要的设

备优化方法以及操作优化方法进行了解释，对其操作的优化和工业放大有一定的

理论指导意义。

6．2展望

近些年，计算流体力学研究方法己应用到了诸如生物、化工、机械等许多的

领域。虽然到目前为止，还没有找到完全吻合的数学模型对刮膜式分子蒸馏的过

程进行研究，但是，相信通过模型修改，自定义源项等方法，计算流体力学模拟

方法将会变成一种有力的工具，应用在分子蒸馏的过程研究中。未来的研究工作

可以在以下得几个方面迸一步地深入：

， 1．通过使用Fluent作为工具对刮膜式分子蒸馏蒸发液膜的流动、传热进行模

拟，不仅需要对研究对象有清晰的认识，也需要深入地掌握工具运行原理。理论

计算的缺点之一就是迄今还有无法用合适的数学模型进行描述的一类问题，其中

包括复杂的紊流流动，所以对分子蒸馏过程进行数值模拟时存在一定程度的偏

差，这需要在良好的流体力学的掌握基础上，对已有模型进行修改，添加。

2．数值模拟研究中，简化了刮膜器的形状，忽略了刮膜转子的自转；在进一

步的流体力学性能研究方面还可以进行横向扩展，例如，通过模拟研究不同刮膜
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器形式、不同刮膜转子数目下的流体力学性能，为改善刮膜器结构和分布情况，

优化设备构造提供进一步的理论依据。

3．对分子蒸馏的传递过程进行了整体但不全面的研究，如何对气液之间的传

质效果进行准确描述，并做到通过整体的计算流体力学模拟对某一物系的分离过

程进行研究进而给出最佳的工艺操作参数达到优化操作，这是需要深入研究的方

向，也是计算流体力学在这方面研究希望达到的最优结果之一。

4．刮膜式分子蒸馏过程传热的验证目前多止步于数值计算，理论推导。如何

通过实验设计进行验证也是今后的一个重要研究方面。
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