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摘要

膜蒸馏与渗透蒸馏的耦合

用于分离酸洗废水中HCl的传质性能研究

摘 要

膜蒸馏是以温差引起的蒸气压梯度为传质推动力的新型膜分离技术；

渗透蒸馏又称等温膜蒸馏，是在膜两侧温度相同的情况下，以膜两侧的浓

度差引起的蒸气压梯度为传质推动力的膜过程，膜蒸馏和渗透蒸馏均可用

于分离浓缩水溶液及其中的挥发性物质。本文分别研究了膜蒸馏和渗透蒸

馏分离水中HCl的传质性能，膜蒸馏与渗透蒸馏相结合过程中的HCl和

H20的传质性能以及抑制水传递的因素。

对于膜蒸馏过程，建立了计算总传质系数和选择性分离系数的数学模

型，并考察了温度、流速、封装分率等对传质过程的影响。结果表明：提

高料液入口温度，HCl的摩尔通量和总传质系数均增大，但选择性分离系

数减小；提高膜两侧流速均能够削弱温度极化和浓度极化现象，但料液侧

流速对传质的影响更为显著；对于中空纤维膜组件，提高封装分率能够改

善壳程流道内流体分布，减弱沟流效应对传质的影响，提高HCl的摩尔

通量。

渗透蒸馏用于HCl的分离是可行的，但与膜蒸馏过程相比，其跨膜

传质速率相对较小。通过对PTFE、PVDF和PP等疏水性微孔膜的电镜照

片进行分析表明：上述疏水性膜材料具有很好的耐强酸(碱)、抗腐蚀性

能，结构性质稳定。随着运行时间的推移，总传质系数增大和选择性分离

系数均变化不大。
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对于膜蒸馏与渗透蒸馏结合过程，同时考虑温差和浓度差对传质过程

的影响。结果表明：料液中含有氯盐时，同离子效应及盐析效应能够增大

氯离子的活度系数，HCl的相对挥发度提高，HCl摩尔通量增大，离子的

水化作用降低了“自由水”的浓度，水的活度减小，从而水蒸气跨膜通量

减小，抑制了水蒸气的传质；料液中盐酸起始浓度的提高能够增大HCl

的摩尔通量，同时对水蒸气的传质有抑制；料液中硫酸的存在时，总传质

系数、选择性分离系数以及HCl的摩尔通量均增大，水蒸气的跨膜通量

减小。

关键词：膜蒸馏，渗透蒸馏，酸洗废水，传质性能



ABSTRACT

STUDYON THE MASS TRANSFER PERFORMANCE oF

SEPARATlNG HCl BY MEMBRANE DISTILLATIoN AND

oSMOTIC DISTILLATIoN lN ACID．WASHING WASTEWATER

ABSTRACT

Membrane distillation (MD) is a new type of membrane separation

techn0109y， the driving f．orce is the Vapor pressure gradient caused by

temperature dif．ference．Osmotic distillation(0D)is also called isothermal

membrane distillation．It is a process driVen by the Vapor pressure gradient

caused by concentration dif佗rence at the same temperature of each membrane．

Both MD and 0D can also be applied in separating Volatile substances from

vari 01 ls aaueous solutions． The mass transfer perfonnance of HCl invarlous aqueous solutlons． 1．ne mass transrer perIonnance oI nL，l u1

separating water was studied by MD and 0D，respectiVely．The mass
transfer

perfonnances of HCl and H20，the factors of inhibiting water transfer during

the process of coupled MD and OD were also discussed in the paper．

For the process of MD，mathematical models for eValuating total mass

transfer coe衔cient and selectivity separation coefficient were deriVed，and the

innuence factors on mass transfer such as temperature，now rate，packing

density and so on，were inVestigated．It was found that the molar 1Flux of HCl

and total mass transfer coe硒cient increased，while selectiVity decreased with

improving the inlet temperature in the feed
side． The phenomena of



temperature pol撕zation and concentration polarization caJl been reduced by

lmproVmg flow rate，and the now rate in the feed side innuences on mass

transfer more remarkable．For the hollow fiber membrane modules，the fluid

distribution in the shell side was ameliorated and the channeling ef．fect was

reduced when improVing packing density，so the molar nux of HClincreased．

It is feasible to apply 0D for separation of HCl，but the rate of trans．

membrane mass transfer is lower than MD． By analyzing the electronic

microscope photographs of PTFE，PVDF and PP hydrophobic microporous

membrane， it was found that the hydrophobic membrane showed a good

perfbnnance of acid—proof and alkalescency．proo￡ anti—corrosion， stable

stmcture character．The total mass transfer coemcient and selectivity almost

did not change with the time going．

For the process of coupled MD and 0D，temperature dif．ference and

concentration di f-ference were taken into account simultaneously．The results

showed that the actiVity coe瓶cient of chlorine ion and relative volatility of

HCl were enhanced owing to common—ion ef艳ct and salting—out ef-fect when

the f．eed contained chloride．Increasing the volatility of HCl，the molar flux of

HCl could increase． It was because of hydration， which lowered the

concentration of“仔ee water’’and the actiVity of H20，so the nux of H20

decreased，inhibiting the mass transfer of vapor．The molar nux of HCl could

also increase by raising the initial concentration of hydrochloric acid in the

feed．Meanwhile，the mass transfer of vapor was inhibited．Ⅵmen the feed
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contained sul如ric acid， the total mass traJlsfer coe筒cient， selectiVity

separation coemcient and the molar flux of HCl all increased，but the nux of

H20 decreased．

KEY WORDS： meml)ralle distillatioll，osmotic distillation，acid—washing

wastewater．mass transfer
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1．1．1膜蒸馏的概念与分类

Bodell【11于1963年在其申请的专利中，提出了“一种采用聚合物膜将不可饮用水

溶液转化为可饮用水的装置和技术”，虽然Bodell未明确提出膜蒸馏的概念，也未给

出定量结果，但却清楚地指出，聚合物屏障仅允许水蒸气透过而不允许液体透过，这

是膜蒸馏最早的原型。Findley【2l于1967年首次将有关膜蒸馏的研究成果公开发表。1986

年在罗马举行了膜蒸馏专题讨论会上，与会专家对膜蒸馏过程相关的专业术语进行了

统一，并确定了膜蒸馏区别于其他膜过程的如下基本特型5】：膜蒸馏所用膜必须为微

孔膜；膜不能被待处理的溶液润湿；膜孔内无毛细管冷凝现象发生；只有蒸气才能透

过膜孔传质；所用膜仅作为支撑层，膜不会改变待处理溶液中所有组分的气液平衡关

系；膜至少有～侧与待处理的溶液接触；任何挥发性组分的传质推动力均为该组分在

气相中的分压差。

因此，膜蒸馏(Membrane Distillation，MD)I蛐】是将传统的蒸发过程和膜技术相结

合的新型膜分离过程。膜蒸馏用膜为疏水性微孔膜，其传质推动力是膜两侧的温度差

引起的蒸气压差。当疏水性微孔膜把温度不同的水溶液分隔开时，膜的疏水性决定了

膜两侧的水溶液均不能跨过膜进入另一侧．但由于膜两侧存在温差，热侧水溶液在膜·

表面形成气液界面。易挥发物质能够通过蒸发、扩散或对流透过膜，并在膜的另一侧

(提取相或吸收相)被冷凝或收集，从而实现待处理液中易挥发物质的分离或脱除。

根据产生跨膜蒸气压梯度方法的不同，膜蒸馏过程主要分为四种不同的形式ij’4J，

即直接接触式膜蒸馏(Direct Contact Membrane Distillation，DCMD)、气隙式膜蒸馏(Air

Gap Membrane Distillation，AGMD)、吹扫气式膜蒸馏(Sweeping GaS Membrane

Distillation，SGMD)和真空式膜蒸馏(Vacuum Membrane Distillation，VMD)，四种不同

的形式如图卜1所示。

(1)直接接触式膜蒸馏(DCMD)【7-9】：膜的两侧分别与不同温度的流体直接接触，

在膜两侧温差引起的蒸气压梯度驱动下传质，具体传质过程为：①易挥发性物质从热

侧主体扩散到与疏水膜表面；②易挥发性物质在疏水膜的界面与边界层汽化；⑨汽化

的气态分子扩散透过疏水性微孔膜；④易挥发性物质进入提取相被冷凝或脱除。

DCMD组件和工艺流程设计较为简单，易于操作，跨膜通量大，但热量利用效率低，

其结构形式如图1．1(a)。透过膜的挥发性物质与提取相在界面处发生化学反应的膜

蒸馏过程，称为伴有界面反应的膜蒸馏扩散控制模式【l 01。

1
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图l-1膜蒸馏过程的四种主要形式

Fig．1．1 The four major types of m'毒mbrane distillation

(2)气隙式膜蒸馏(AGMD)㈧忆J：AGMD的传质过程的前三步与DCMD相同，

第四步为透过膜的挥发性物质首先需要通过一层气隙到达冷凝面，然后在气隙的冷壁

上冷凝、收集。AGMD具有传热效率高，可准确计算冷凝产品等优点，但也有其不足

之处，如跨膜通量低，结构形式复杂，不适用于中空纤维膜等，其结构形式如图1．1(b)。

(3)吹扫式膜蒸馏(SGMD)¨3l：在SGMD中，易挥发性物质透过膜后被吹扫侧的

载气(空气、氮气等)直接吹除或带到冷凝器中，冷凝过程发生在膜组件的外部，如图

1．1(c)所示。SGMD的传质推动力包括挥发性物质的跨膜蒸气压差和载气的吹扫夹

带作用。气隙内气体处于强制对流状态，克服了传递阻力较大的缺点，膜通量较大，

但由于其过程动力消耗大，挥发物质难以冷凝，故目前采用的较少。

(4)真空式膜蒸馏(VMD)¨4 J：又称为减压膜蒸馏，通过真空泵操作使透过侧形

成负压，增大膜两侧挥发性物质的蒸气压力差，提高传质推动力，从而得到较高的传

质通量，透过的易挥发物质被泵抽出膜组件外冷凝。VMD的结构形式见图1．1(d)，

与其他三种膜蒸馏结构形式相比，这种结构形式的跨膜热量损失很小，可忽略不计，

2
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透过侧边界层的传质阻力也很小。但由于膜两侧压力差过大，热侧溶液可能会进入膜

孔造成膜润湿。

除了四种主要的膜蒸馏形式外，吕晓龙(2010)l”J还提出鼓泡膜蒸馏(BubbIe

MembraIle Distillalion，BMD)、透气膜蒸馏(Transmission Membrane Distillation，TMD)

和曝气膜蒸馏(Aeration Memb啪e Distillation，AMD)等。

(5)鼓泡膜蒸馏(BMD)：反渗透、超滤、纳滤等膜分离过程都属于传质控制过

程，而膜蒸馏过程是传质和传热同时进行的过程，液体蒸发取决于热量传递过程，应

主要研究膜蒸馏的传热过程。传热过程分为对流传热、传导传热和辐射传热三种基本

形式，传统的膜蒸馏技术的传热过程多为传导传热，热侧流体与疏水性微孔膜之间存

在滞流边界层，导致传导传热的效率比对流传热的效率低得多。当流体处于湍流状态，

在传热的方向上流体的温差小，热量的传递主要依靠对流传热进行，热量损失小。通

过对热侧流体进行空气鼓泡，气液两相流效应能够强化热侧流体的紊动性，使得流体

流动状态由层流转变为湍流，同时减小边界层滞流内层的厚度，强化过程传热。在鼓

泡减压膜蒸馏过程中，雷诺数显著增大，膜面剪切力增大，流体边界层厚度减小，浓

度和温度极化减弱，跨膜通量增大。

(6)透气膜蒸馏(TMD)：透气膜蒸馏是鼓泡膜蒸馏的强化，使通入的压缩空气

压力大于疏水膜的水膜阻力，压缩空气便能够进入冷侧。压缩空气的吹扫夹带作用能

够改变气念分子在膜孔内的传质机理，使其从低效率的扩散转变为高效率的对流，进

～步强化膜蒸馏过程。

(7)曝气膜蒸馏(AMD)：曝气膜蒸馏是利用不同温度下的空气吸湿原理而进行

的膜面曝气的过程。向热侧流体中通入压缩空气，由于疏水性膜是多孔的，可以进行

微泡曝气，增大气泡与热溶液的气液接触面积，进而增大气泡中的湿气夹带量，从而

提高跨膜通量。在微泡曝气过程中，由于膜孔内部时刻处于被气体吹扫的状态，解决

了疏水性膜的润湿现象，同时膜面受到气体吹脱处于紊动状念，减轻了膜蒸馏过程的

膜污染。

1．1．2膜蒸馏过程跨膜传质机理

膜蒸馏过程包括质量传递和热量传递两个复杂过程。其中质量传递是易挥发物质

从热侧传递到冷侧的过程，分四个步骤完成：易挥发物质从热侧主体传递到热侧膜表

面；易挥发物质在热侧膜表面汽化；易挥发物质透过膜孔扩散传递到冷侧；易挥发物

质在冷侧膜表面重新冷凝116】。

对膜蒸馏的研究基本上都要涉及到不同的操作条件对跨膜传质通量的影响，诸如

料液温度、温差、料液浓度和流速等因素。众多研究者关于这些因素对跨膜通量的影

响规律已基本达成共识，同时总结出跨膜通量取决于跨膜蒸气压力差，即，=C×△p，

C为膜蒸馏系数，△p为跨膜蒸气压差。通常认为膜蒸馏系数仅与膜材料本身有关，即
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膜蒸馏系数是膜的物理性质(厚度、孔径、膜孔曲率、孔隙率)，蒸气的物理性质(扩

散系数、分子量)及料液温度的函数[1 71。C值依据Masson等人【18】提出的尘气模型(DuSty

GaS Model，DGM)进行计算，即气态分子可按以下三种方式通过多孔介质：努森扩散

(Knudsen diflfusion)、分子扩散(Moleular difmsion)和黏性流动(Poiseuile now)(又称肃

泊叶流动)。

膜蒸馏过程的传质阻力分布如图1．2所示。气态分子在疏水介质内传递还存在表面

扩散，由于表面扩散阻力较小，一般忽略表面扩散的影响Il91。气态分子可以按照尘气

模型的三种方式或它们之f~日J两两组合来进行跨膜传质，具体的机理选择依据气态分子

的平均自由程(，)和膜孔径(r)的对比，当I『>>，时，气态分子与孑L壁碰撞对传质过程产

生的影响占主导地位，跨膜传质可用努森扩散进行描述；当f<勺时，气态分子之I’廿j的

碰撞对传质过程产生的影响占主导地位，跨膜传质可用黏性流动进行描述；当，与，．相

差不大时，传质过程应该处于努森扩散和黏性流动的过渡阶段。

图1-2 MD传质阻力的串联和并联分布

Fig．1—2 The sequent and parallel resistance 0f maLss transfer of MD

考虑到气态分子的平均自由程和膜孔径分布，跨膜传质过程就不能用单一的机理

进行描述。不同的学者对这三种机理的研究有所侧重，分别采用不同的数学模型进行

模拟计算，都能够得到理论预测和实验数据相一致的结论。

Phanaranawik等人ll 7J分析了膜孔径分布对DCMD传质的影响，认为膜孔径分布的

影响并非主要因素。近来有关DCMD的文献12岫2j研究表明，气态分子在膜孔中的扩散

大多数采用努森扩散模型、分子扩散模型或努森扩散一分子扩散组合模型来计算膜蒸

馏系数。Femalldez等f23J研究了在DCMD中采用努森扩散一黏性流动机理，Ding等【24】

提出基于森扩散一分子扩散一黏性流动的三参数KMPT模型，通过KMPT模型来预测

膜蒸馏系数和通量，得到与预测相吻合的结果。

不同的研究者提出的数学模型差别较大，但大多是对前人提出的数学模型的改

进，如基于尘气模型【18J、基于Schoneld等125】提出的模型或多组分气态扩散的

Ste睢Maxwelll26J数学模型。另一种研究传质过程的方法是考察不同的因素对跨膜通
量的影响12列。通过对纯水的膜蒸馏实验研究表明， 料液温度是影响纯水通量的首要

因素；膜厚度的增加能够减小通量，同时削弱温度极化；料液温度较高时，需要考虑
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温度极化对传质的影响。

1．1．3膜蒸馏用膜及膜组件

膜蒸馏的研究对象是水溶液，在温差引起的蒸气压差的推动下，仅有气态分子能

够透过膜，这就要求膜蒸馏用膜必须满足疏水性和微孔性两个基本条件。液体在疏水

性膜表面的接触角。>900，保证膜不被润湿。常用的疏水性膜一般由高分子聚合材料

制备，如聚偏氟乙烯(PVDF)、聚丙稀(PP)、聚乙烯(PE)和聚四氟乙烯(PTFE)

等。这些聚合材料具有较好的疏水性、化学稳定性和热稳定性，常用作膜吸收和膜蒸

馏等膜过程用膜。吕晓龙【15】提出膜的“超疏水”概念，超疏水的膜表面与水的接触角

。>1500。通过溶液相转移法来改变疏水性膜的表面形态结构，能够让膜表面形成纳米

级的凸起结构，从而完成对膜表面的超疏水改性，“可使聚偏氟乙烯(PVDF)疏水

膜的接触角从800提高到1600’’。疏水性良好，孔径在0．1～0．5“m之间，孔隙率在

60％～80％之间的膜材料最适合作为膜蒸馏用膜【2引。

常用于膜蒸馏组件有平板式、管式、卷式和中空纤维式等。由于平面膜容易清洗

和更换，所以实验室研究采用平板式膜组件较多。管式或中空纤维式膜组件的形式相

同，常用的中空纤维丝的膜厚约20～loo¨m，外径约100～600“m。中空纤维膜组件有

两种运行方式：原料液走管程，渗透液走壳程；或者原料液走壳程，渗透液走管程。

1．1．4膜蒸馏过程中影响挥发性溶质分离的因素

脱除挥发性溶质过程中，由于膜两侧温差的作用挥发性溶质将从热侧向冷侧传质，

但水蒸气也将随着热侧温度的升高透过疏水性微孔膜12引，水蒸气的传质稀释了吸收

液，影响了挥发性溶质的传质效果，严重时甚至造成系统的操作瘫痪【30】，所以考虑渗

透蒸馏抑制水的传递，以期提高挥发性溶质的分离性能。

1．1．4．1温度

升高料液温度，提高了挥发性物质的蒸气压，减小了流体的黏度，料液主体相与膜

表面之问的边界层变薄，温度极化现象减弱，所以升高料液温度有利于挥发性溶质的传

质。于伯杉等人【3I】提出“传质系数K的自然对数和绝对温度r的负倒数呈线性关系”。

但升高料液温度，水蒸气跨膜通量也显著增大，导致选择性分离系数减小。Banat等

人【32】采用VMD研究乙醇一水溶液的分离时发现，热侧温度的升高，跨膜通量显著增

加，选择性分离系数却逐渐减小。

1．1．4．2流速

膜蒸馏过程中常存在温度极化和浓度极化，通过改变膜两侧流体的流动状态能够

削弱温度极化和浓度极化现象。流体处于层流状态时，流速对传质的影响较为明显，

当流体处于紊流状态时，传质阻力减小，流速对传质的影响可以忽略不计Ij川。对于平

板式膜组件，通过在流道内放置隔离物能够改变流体在膜组件内的流动状态，隔离物
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能够起到激湍的作用；对于中空纤维膜组件，通过放置分散网能够防止膜丝之间的粘

连，减弱沟流效应，提高传质性能。

1．1．4．3料液pH

丁忠伟等人【34】在研究膜蒸馏脱氨时发现，提高料液的pH值，总传质系数增大。氨

在水溶液中存在溶解平衡，pH值增大，平衡向生成NH3的方向移动，气相中NH3增多，

跨膜蒸气压差增大，总传质系数增大。对于酸性挥发性物质(如HCl)，向料液中加

入硫酸时，降低了溶液pH值(增大了H+浓度)，由电离平衡理论可知，旷浓度增大

平衡向增大HCl方向移动，即提高了气相中HCl浓度，增大了膜两侧的蒸气压差，有利

于HCl的分离。Tomaszewska等人【35】采用膜蒸馏分离盐酸时发现，料液中硫酸的存在

对HCl分离有利。

1．1．4．4料液中含盐

采用膜蒸馏脱除或回收挥发性溶质时，选择性分离系数也是一个很重要的分离指

标，如何提高选择性分离系数是研究膜蒸馏法脱除或回收挥发性溶质的一个重要课

题。Banat等人【32】采用VMD研究乙醇一水溶液的分离时向料液中加入NaCl，结果表

明气相中乙醇浓度显著提高；Tomaszewska等人【36】在分离盐酸时发现料液中加盐能够

提高选择性。料液中加赫相当于一个渗透蒸馏过程，增大了挥发性溶质的挥发度，降

低了水的蒸气压17¨，提高HCl的选择分离性。

1．2渗透蒸馏概述

渗透蒸馏(0smotic Distillation，OD)【”书l是将渗透过程和蒸馏过程相结合，在

两个水溶液之问进行浓缩、分离的新型膜分离技术。由于渗透蒸馏过程中膜两侧流体

的温度相同，因此又称为等温膜蒸馏、膜蒸发、渗透蒸发或气体膜萃取等⋯。渗透蒸

馏的传质推动力是膜两侧溶液的浓度差引起的蒸气压差(渗透压差)，膜两侧的蒸气

压差与膜两侧两种溶液的活度(化学势)有关。挥发性物质在化学势较高一侧的溶液

一膜界面处挥发，扩散通过疏水性微孔膜，在化学势较低一侧的膜界面处凝结后进入

溶液主体相。渗透蒸馏最大的优点是能在常温常压下进行操作，热量损失少，投资省，

且渗透蒸馏过程中膜两侧温度基本相同，所以对能量利用率很高，能从含单一挥发性

物质的水溶液中分离该物质，在热敏性物质和剪应力敏感性物质的处理时表现出其特

有的优势。

在采用吸收剂脱除挥发性物质的渗透蒸馏过程中，料液中挥发性物质透过疏水性

的膜，在膜的另一侧被吸收剂脱除。一般情况下，料液相和吸收液相均为水溶液，疏

水性微孔膜的作用相当于两相间的一个多孔支撑层，挥发物质能够以对流或扩散的方

式在两相问进行传质。料液中的挥发性物质在疏水膜的两侧存在渗透活度差(蒸气压

差)是渗透蒸馏过程正常进行的前提。当膜两侧挥发性物质的蒸气压相等时，跨膜蒸
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气压差为零，渗透蒸馏过程将趋于停止【39】。渗透蒸馏用膜也为疏水性微孔膜，其与膜

蒸馏用膜的最大区别是，渗透蒸馏用膜的热传导性很高，故渗透蒸馏过程中的温度极

化现象基本可以忽略，而膜蒸馏用膜的热传导性很低，因为膜蒸馏是热驱动的膜分离

过程，低的热传导性能够防止热量从热侧传递到冷侧而降低分离效果。

1．3膜蒸馏与渗透蒸馏耦合膜过程

渗透蒸馏与膜蒸馏的主要区别在于其传质推动力不同，膜蒸馏的传质推动力是膜

两侧温差引起的蒸气压梯度；渗透蒸馏的传质推动力是膜两侧的浓度差引起的蒸气压

梯度。膜蒸馏与渗透蒸馏的耦合又称为热耦合渗透蒸倒删，是膜蒸馏和渗透蒸馏相结合

的集成膜分离技术，该过程同时考虑温差和浓度差对疏水性微孔膜产生的影响。王志等

人【45】将膜蒸馏与渗透蒸馏耦合过程定义为“膜渗透蒸馏”，研究了该过程中水蒸气传

质、传热性能，并建立了数学模型。Balazs Korol(nai等人【46l将膜蒸馏与渗透蒸馏(蒸发)

相结合用于橘子汁的浓缩，浓缩效果要优于两个单独膜过程。于伯杉147J在采用渗透蒸馏

浓缩柠檬酸时发现，如果同时考虑温差和浓度差，柠檬酸的浓缩效果显著提高。渗透膜

蒸馏过程对能量的利用率很高，但需要在膜两侧保持一定的浓度差，浓度差较小时，跨

膜传质通量较小；以温差为推动力的膜蒸馏过程的传质通量较大，但热效率低，如果

把这两者结合起来，能够强化过程的热效应，同时还能够提高传质通量14引。吴庸烈等

人【49】将膜蒸馏与渗透蒸馏相结合的膜过程称为“渗透膜蒸馏”，在浓缩溶液时，加热

待浓缩的溶液，同时向冷侧溶液中加盐，结果表明渗透膜蒸馏过程的跨膜通量是大于

两个单独膜过程的跨膜通量。
●

1．4膜蒸馏和渗透蒸馏过程中的极化现象

1．4．1温度极化

直接接触式膜蒸馏过程热量传递过程基本分五步完成：热量从料液主体传递到膜

表面：膜表面处部分热量提供易挥发物质汽化所需汽化热；热量从热侧膜表面传递到

冷侧膜表面；易挥发物质在冷侧膜表面冷凝放出汽化热：热量从冷侧膜表面传递到冷

侧溶液主体相II州。

在实际的传热过程中，膜两侧的主体相与膜界面之间存在边界层。热侧由于挥发

性物质的汽化使得膜表面温度低于热侧主体相温度，冷侧由于挥发性物质的冷凝使得

膜表面温度高于冷侧主体相温度，这种温差现象称之为温度极化。温度极化的存在使

得膜两侧的温差低于膜两侧主体相之间的温差，削弱了跨膜传质推动力，对膜蒸馏过

程不利。温度极化的强弱常用温度极化系数(TPC)表示，TPC=膜面温差／主体相温

差【501。TPC反映了传质过程对总的跨膜温差的利用率，理想状态下TPC等于1，对于
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设计良好的膜蒸馏系统，TPC值通常在0．4～0．7之间，对于受传质控制的过程，TPC

值接近于l。

Schofield等人【25J将TPC作为膜蒸馏系统设计的一项基本指标，并研究了几种不

同形式的膜组件的温度极化现象，结果表明，处于湍流流动状态的管式或中空纤维膜

组件的温度极化最弱，TPC值为0．6～0．9；平板式膜组件的温度极化较强，错流流动

的平板式膜组件的TPC值一般在O．4～O．7之间；搅拌槽的温度极化最严重，充分搅拌

槽的TPC值为O．3；M砌inez等人15l】采用特殊形式的支撑网，强化了过程传热，TPC

值显著提高；Lawson等人【4】对膜组件进行优化设计，通过性能良好的疏水膜实验表明，

．能够将TPC值提高到0．8左右。TPC受料液温度、溶液流速、料液浓度等操作条件的

影响，升高料液温度，TPC减小；提高流速和增大料液浓度均能增大TPC。此外，TPC

还与膜材料有关，膜厚度越大，TPC越大；膜材料导热系数增大，TPC减小【521。

温度极化的存在降低了跨膜传质推动力，不利于过程传热，在实际膜蒸馏的操作

过程中要通过改变实验条件削弱温度极化。改变组件内流体的流动状态，由层流变为

湍流，强化边界层传热，能够削弱温度极化。

在渗透蒸馏过程中同样存在温度极化，易挥发性物质汽化需要吸收热量，故料液

侧膜表面的温度要比主体相温度低，而在提取相吸收剂吸收易挥发性物质时要放出热

量，提取相膜表面的温度比主体相温度高，这种现象也被称为温度极化。渗透蒸馏过

程中的温度极化现象使得料液侧膜表面的蒸汽压减小，提取侧膜表面的蒸汽压增大，

从而降低了渗透蒸馏的传质推动力，降低传质速率。当料液和吸收液均处于湍流状态

时，温度极化现象不明显，当料液进行高倍浓缩时，膜表面可能会形成一个停滞层，

这时的温度极化较严重。通过工艺操作和装置设计的优化，消除膜表面的停滞层即能

消除温度极化现象lj圳。

1．4．2浓度极化

采用膜蒸馏脱除挥发性溶质时，挥发性溶质在膜表面汽化，使得膜面的溶质浓度

高于料液主体相浓度，在主体相和膜面之间形成一个浓度边界层，这种现象称为浓度

极化。理论上，浓度极化将削弱料液侧边界层的推动力，但在实际的实验中发现，浓

度的升高，挥发性物质的蒸气压降低不明显时，浓度极化现象对传质的影响可以忽略。

Martinez_—Diez等人【53J就浓度极化对膜蒸馏过程的影响进行了研究，结果表明，相对

于温度极化，浓度极化对通量的影响要小，但浓度较高时应该考虑浓度极化的影响。

此外，浓度极化对膜的疏水性有一定的破坏，当料液侧膜表面的浓度非常高将会导致

膜润湿【引。

在渗透蒸馏过程中同样存在浓度极化现象，在料液浓缩时，浓度极化显的更加突

出，由于料液浓度增大，水在料液侧的活度减小，而在吸收液侧的活度增大，从而导

致渗透速率减小，不利于料液的浓缩。在渗透蒸馏过程中，浓度极化对传质过程的影
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响不可忽视【54】，尽量让料液和吸收液保持在湍流状态，把浓度极化降到最低【391。

1．5膜蒸馏与渗透蒸馏技术的应用

1．5．1膜蒸馏技术的应用

1．5．1．1海水淡化和苦咸水脱盐

反渗透技术常用作海水淡化和苦咸水脱盐，上世纪60年代已经投入到实际的工

程应用。随着研究的深入，反渗透的工艺条件和设备不断地得到改进和完善，但反渗

透技术还是有其不足之处，如操作过程中所需压力较大，设备复杂，对高盐水溶液的

处理效果不理想等。为弥补反渗透的不足，众多研究者尝试将膜蒸馏技术用于海水淡

化和苦成水脱盐，期望膜蒸馏技术能够作为反渗透技术的有力补充。Lawson等人15
5J

的研究结果表明，DCMD过程的跨膜通量能够达到甚至超过反渗透过程的跨膜通量；

膜蒸馏在海水淡化和苦咸水脱盐方面也有很好的应用前途【5 6。。但膜蒸馏过程的能耗较

高，只有降低膜蒸馏的能耗，膜蒸馏技术应用到海水淡化和苦成水脱盐中才有实际意

义。在膜蒸馏的系统设计时应考虑热能的回收利用，Schofield等人lz5J计算了回收热能
钆

对产水成本的影响，阎建民等人【57】通过对膜组件优化设计，提出带有回收汽化潜热的

组件模型。同时可以考虑利用低廉的能源，如将太阳能装置和膜蒸馏设备结合起来，

利用太阳能加热海水脱盐，Godino等人【58】分析了利用太阳能作为膜蒸馏的热源处理

苦咸水的可能性。

与其他膜过程相比，膜蒸馏技术脱盐的产水质量更高。微滤过程能够去除水中的

胶体和悬浮物；纳滤过程能够去除水中的有机碳，同时可将水的硬度降低60％～87％；
每

反渗透过程对总固体溶解物的截留率达99．7％以上；而膜蒸馏过程的产水电导能够达

到0．8¨S／cm，总固体溶解物质量分数低于6×10～。所以将膜蒸馏和反渗透结合，集成

的膜蒸馏一反渗透膜过程应用到海水淡化和苦成水脱赫中是一个值得关注的研究方

向。

1．5．1．2非挥发性溶质的浓缩

膜蒸馏过程能够对水溶液中的非挥发性溶质进行浓缩，把非挥发性溶质浓缩到很

到的浓度，回收有用成分，这是其他膜过程难以做到的。采用VMD浓缩透明质酸能够

得到很好的效果，透明质酸的截留率达到85％f591。Rincon等人【60J用DCMD对甘醇类水

溶液进行浓缩，对甘醇类物质的截留率接近loo％。吴庸烈等人f61l采用膜蒸馏的方法

从牛磺酸废液中提取牛磺酸，取得较好的实验结果。在果汁浓缩方面，由于膜蒸馏过

程能够保持果汁的色、香、味不发生变化，同时不影响果汁的营养价值，所以膜蒸馏

技术在果汁浓缩方面也有很好的应用前景。

低温膜蒸馏的研究近来也受到普遍的关注，低温膜蒸馏在温度敏感物质及生物活
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性物质的回收方面具有一定的实际应用价值。余立新等人【62】采用多种方法对古龙酸

(温度敏感物质)进行浓缩，并分析各种方法的可行性，最终确定膜蒸馏技术为首选

的浓缩方法。冯文来等人【63】采用低温膜蒸馏的方法对腹蛇抗栓酶进行了浓缩，得到令

人满意的结果。

此外，膜蒸馏技术还可以将溶液中易结晶的物质浓缩到过饱和状态，通过结晶的

方式回收有用成分，膜蒸馏一结晶是目前仅有的一种能直接从水溶液中回收结晶产品

的膜分离过程。

1．5．1．3挥发性溶质的脱除或回收

膜蒸馏过程还能够用于水溶液中挥发性溶质的脱除或回收，料液温度的升高导致

挥发性溶质在膜两侧的蒸气压差增大，增大了膜蒸馏过程的跨膜传质推动力，说明采

用膜蒸馏技术脱除或回收水溶液中挥发性溶质是可行的。

将膜蒸馏技术用于水溶液中有机物的分离已有较多的文献报道，如从水溶液中去

除甲醇、乙醇、丙酮、异丙醇、甲基异丁基酮、氯仿等挥发性有机化合物【5】。于伯杉

等人I叫研究了平板膜对含酚废水的处理效果，并考察了温度、浓度等对酚跨膜传质的

影响，选择合理的操作条件，经过膜蒸馏处理后的废水能够达到工业废水排放标准。

膜蒸馏的操作温度低于溶液的沸点，能够打破原有的气一液平衡关系【291，在某些

恒沸混合物的分离方面具有一定的意义。孔瑛等人【65】采用膜蒸馏对甲酸一水恒沸混合

物的进行了分离，结果表明，在用膜蒸馏分离甲酸一水混合物时并未出现共沸现象，

甲酸一水的分离系数为1．93。Banat等人【26l研究了膜蒸馏对丙酸一水恒沸混合物的分

离，也得到很好的分离效果。

在挥发性无机物研究方面，近年来集中于盐酸或氨的回收或脱除，采用DCMD从

酸沈废液中回收HCl【66】或采用VMD对稀土废水中HCl进行回收【67】；丁忠伟等人刚对

DCMD、VMD和SGMD三种膜蒸馏方式脱氨效果进行了比较。

1．5．1．4废水处理

近年来有关膜蒸馏技术在废水处理中应用的文献报道较多，可用于含铬废水、含

酚废水、氨氮废水、制药废水、酸洗废水、丙烯腈废水、含低放射性元素的化工废水

以及其他化工废水的处理。杜军【68l采用VMD技术用于含铬废水的处理；于伯杉‘删

研究了膜蒸馏在含酚废水处理中的应用。将膜蒸馏技术用作丙烯腈废水处理时，能得

到较好的处理的效果169】。如热侧温度55℃，冷侧真空度O．095MPa，设备连续运行两

小时可以将浓度为462．4m∥L的丙烯腈废水浓度降低到16m∥L，达到丙烯腈的国家排

放标准。

Zakrzewska等人⋯通过多种方法对低放射性废水进行处理，通过分析、比较认为

膜蒸馏技术用于低放射性废水处理具有显著的优势，能够将低放射性废水高度浓缩，
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处理后的废水能够达到排放要求。Gryta【7l】将超滤一膜蒸馏耦合，用于含油废水的深

度处理，经过超滤后的处理液中含油量低于5mg／L，再将处理液输送到膜蒸馏装置进

一步净化，能够完全去除水中的油，同时可以去除水中99．9％的杂质。Banat等人【72，73】

将膜蒸馏用于含亚甲基蓝的废水和含有少量苯的废水的处理，均得到较好的处理效

果。Marek Gryta等人【741通过对高盐废水的研究表明，先对废水进行预处理以去除其

中的大部分污染物，然后再采用膜蒸馏对废水进行深度处理，能够得到纯净的蒸馏液，

电导在2～4“S／cm之间。

1．5．2渗透蒸馏技术的应用

渗透蒸馏技术在食品工业领域、药品与生物制品领域、化工领域等都有广泛的应

用前景。渗透蒸馏是一种无需加热、低温节能的膜分离技术，将成为超滤、纳滤、反

渗透等技术的有力补充。

在对果汁、蔬菜汁进行浓缩时，要保证操作温度不能太高，温度太高将导致果汁、

蔬菜汁中天然风味的芳香性组分散失。渗透蒸馏是在常温下进行操作的膜分离过程，

能够用于果汁、蔬菜汁的浓缩。微滤～反渗透一渗透蒸馏的集成技术在浓缩葡萄汁方

面的应用己于1999年实现了工业化生产，通过微滤进行预处理，然后通过反渗透初

步浓缩，再采用渗透蒸馏进一步高倍浓缩，最后得到高质量的浓葡萄汁。

在药品与生物制品制备方面，渗透蒸馏可用于疫苗、蛋白质、酶以及抗菌素的浓

缩。疫苗是通过相应菌体培养，过滤、分离、浓缩而成，培养得到的复杂菌体混合物、

代谢物通过过滤、超滤预处理，再采用渗透蒸馏进一步浓缩，最后得到生理活性很高

的疫苗。Sheng等人【42】通过渗透蒸馏技术对入的胰蛋白酶、血清白蛋白进行浓缩，结

果表明，采用渗透蒸馏得到的产品比盐析法得到的产品质量更高。采用微滤一超滤一

渗透蒸馏—拎冻干燥组合工艺制得的抗菌素具有很高的生理活性，而且能够降低生产

能耗。

有关渗透蒸馏技术在化工生产中应用的报道已有很多，例如刘庆林等人17 5J将渗透

蒸馏(蒸发)引入到乙酸与丁醇的酯化反应中，乙酸丁酯的转化率和选择性都有所提

高。

此外，渗透蒸馏还能用于挥发性溶质的脱除，在膜两侧浓度差引起的蒸气压差的

推动下，挥发性溶质选择性透过疏水性膜，并在膜的另一侧被吸收剂脱除，如在低度

酒的制备过程中采用渗透蒸馏技术脱耐76J。

1．6酸洗废水的处理

1．6．1酸洗废水的来源与危害

在冶金、化工、机械等行业的生产过程中，常需要用强酸(常用盐酸、硫酸等)
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作为清洗剂对金属表面进行酸洗。酸洗后排放的废水是一种强酸性废水，其主要成分

是氯盐、硫酸盐、废酸等，pH值通常在o．2～1．o之洲7引。目前，我国有各类轧钢厂

5000余家，每年排放的酸洗废水数百万吨，这些酸洗废水如果不经处理直接被排放到

水体中将会造成严重的环境污染。其中废水中的Cl‘能与水中的有机物结合生成致癌

物质三氯甲烷，Cl‘浓度过高对农作物生长也有影响。

此外，废水中的Cl。能对金属的钝态起到直接的破坏作用。金属表面的钝化膜处

于溶解和修复(再钝化)动平衡状态，当介质中存在Cl。时，平衡便遭到破坏，溶解

占优势。其原因是Cl‘能优先地有选择地吸附在钝化膜上，把氧原子排挤掉，然后和

钝化膜中的阳离子结合成可溶性氯化物，结果在新露出的基底金属的特定点上生成小

蚀坑(孔径多在20～30¨m)，这种腐蚀形态被称为孔蚀。孔蚀是从金属表面形成的小

蚀坑向金属内部逐步进行扩展的而形成蚀孔，蚀孔经孕育期形成核后，蚀孔内发生自

催化过程，导致蚀孔快速生长【79l。废水中的氯离子能对金属管道造成孔蚀，一存在时

将加剧金属的腐蚀速度，严重时甚至造成管道穿孔泄漏，因此有必要对酸洗废水中的

HCI进行分离。国家行业标准规定循环冷却水中cl‘质量浓度不能超过300m∥L。

1．6．2酸洗(含氯)废水的处理方法

1．6．2．1中和法

在早期的酸沈废水处理过程中，常采用碳酸钠或石灰等对盐酸、硫酸酸沈废水进

行酸碱中和处理。虽然中和法能够使废水的pH值达到排放标准，但并不能减少废水

中的Cl’，同时消耗大量的药剂，并产生大量的石灰渣、氯化钙等固体废弃物，造成

资源的浪费和对环境的二次污染。

1．6．2．2直接焙烧法

直接焙烧法180J是利用高温使废水中的挥发性酸(如盐酸)汽化，同时使亚铁盐在

高温的作用下水解转化为氧化铁和再生酸，其反应机理为：

HCl_HClt

2FeCl2+2H20+l／202—÷Fe203+4HClt

在处理过程中，废酸液的蒸发、脱水，亚铁盐的水解，产品(HCl、Fe203)的收

集都在一个系统内完成，具有集约化程度高、设备布置紧凑、处理能力大等优点。该

法得到的再生酸可回收利用，副产品氧化铁可作为冶金原料，具有良好的经济和环境

效益。但直接焙烧法并没有得到普遍的应用，主要的原因是该法必须将酸洗工序与“再

生”工序有机地结合起来，对生产调度水平、设备的耐腐蚀性要求高，运行成本大，

限制了该技术的推广。
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1．6．2．3溶剂萃取法

溶剂萃取法就是将废水与难溶于水的萃取剂接触，废水中待去除物与萃取剂结

合，从而达到废水处理的目的。胡熙恩【引】采用磷酸三丁酯与煤油的混合液作为萃取剂

回收酸洗废水中的盐酸，盐酸被萃取到有机相中，然后用纯水对载酸的有机相进行反

萃取而回收盐酸，盐酸的回收率可达到90％。溶剂萃取法对盐酸有较高回收率，投资、

运行成本低，但由于萃取操作复杂，所以在实际的工程应用实例很少。

1．6．2．4电吸附法

电吸附【821去除废水中C1．的基本原理：在复合电极上施加一定的电压，使电极极化，

形成类似于平板电容器的电场，当待处理的含氯废水流经复合电极时，电极表面能够

吸附废水中的Cl’，使废水中的Cl。富集浓缩于电极表面，从而达到去除Cl。的目的。在

实验室条件下，电吸附对氯去除率能够达到80％以上，但大规模的工业化应用还需要

进一步研究，电极材料的选取、模块结构的设计以及工艺方案的确定等方面需要进一

步优化，改善模块内部的流道分布、缩短电极再生时间、提高得水率等是今后研究的

方向。

1．6．2．5类水滑石化合物吸附法

类水滑石化合物【83J(Hydrotalcite like compound)是一类新型的层状阴离子粘土材

料，外层为带『F电荷的物层，内层为带负电荷的阴离子，所以又称为层状双羟基复合

金属氰化物(Layered Double Hydrxoides，简写为LDHs)。LDHs的二维结构具有可调性，

可作为碱催化、加氢、聚合、缩合及醇类转化等反应的催化剂，具有催化活性高和选

择性好的特点。

LDHs的结构独特，其焙烧产物在一定条件下能够重新吸收水和部分阴离子，层状

结构的“结构记忆效应”能够得到恢复，因此LDHs可作为部分阴离子的吸附剂。利用

LDHs的层间离子的交换性能和其焙烧产物的“结构记忆效应”处理废水中的CI‘，可

将cl‘浓度降低到300m∥L以下。胡静等人【84】研究了在焙烧温度500℃，舱(Mg)：，2(A1)-4：l，

水滑石质量浓度为2．0∥L，处理温度为30℃时，焙烧镁铝碳酸根水滑石(CLDH)对Cr

的吸附效果，对CI’的去除率可达97％。但该方法操作复杂，投入到实际的工程应用尚

需要进一步优化工艺流程。

1．6．2．6冷冻浓缩分离法

冷冻浓缩分离法除氯基本原理是将含氯废水部分冷冻结冰后，改变了溶质在液固

两相中的分配比例，增大液相中溶质浓度，减小固相中溶质浓度，从而达到对溶质的

浓缩分离的目的。陈智晖等人【851研究表明，在实验室条件下对Cl’去除率可达90％以上，

但冷冻大量的废水能耗大、处理成本高，冷冻浓缩分离法真正应用还需要进一步研究。

13



北京化：【大学硕士学位论文

1．6．2．7扩散渗析法

扩散渗析【86】过程中使用半透膜或选择性离子交换膜作为支撑层，膜的两侧为不同

浓度的溶液，由于膜的两侧存在浓度梯度，离子在浓度差的作用下从高浓度侧向低浓

度侧自然扩散。扩散渗析的传质推动力是膜两侧浓度梯度(浓度差)，因此扩散渗析

又称为浓差渗析。扩散渗析操作简单、能耗低，但不前的工程应用相对较少，究其原

因可能是因为扩散渗析过程单位膜面积日处理量小，扩散速率受膜两侧浓差限制，处

理后的废液仍不能直接排放等。

1．7本论文的研究意义、内容及技术路线

1．7．1研究意义

在冶金、化工、机械加工等行业生产过程都需要对金属进行酸洗，酸洗产生的废

水直接排放会对环境带来严重的污染，同时酸洗废水中的Cl。能对金属管道等造成孔

蚀，H+存在时将加剧了金属的腐蚀速度，严重时甚至造成管道的穿孔泄漏。鉴于上述

原因，有必要对酸洗废水中的Cl’进行脱除，膜蒸馏和渗透蒸馏作为新型的膜分离技

术，在脱除挥发性溶质方面突显出明显的优势，开展膜分离技术处理酸洗含氯废水的

研究，探索新型有效、无二次污染的除氯新方法，具有重要的坏境保护意义。

本文以模拟酸沈废水为研究对象，采用直接接触式膜蒸馏／渗透蒸馏分离酸性含氯

溶液，探索和研究膜蒸馏／渗透蒸馏技术处理酸沈废水的可行性，拓展膜蒸馏／渗透蒸

馏技术的应用范围。在采用膜蒸馏／渗透蒸馏脱除挥发性溶质时常常伴生着水蒸气的传

质，：而温差和浓度差都对水蒸气的传质方向有影响，故本文将膜蒸馏与渗透蒸馏相结

合，研究HCl和H20的传质性能，以期提高HCl的选择分离性。开展膜蒸馏与渗透

蒸馏耦合处理酸沈含氯废水的基础研究，可为寻求和建立新型有效、无二次污染的酸

洗含氯废水处理方法提供理论依据和实验数据支持，为绿色酸洗提供技术支撑。

1．7．2研究内容

本文的主要研究内容：

(1)膜蒸馏过程中，无其他挥发性物质时，水蒸气的跨膜传质性能。

(2)采用膜蒸馏技术分离模拟酸沈废水中挥发性溶质HCl，计算不同操作条件

下HCl的摩尔通量、总传质系数和选择性分离系数，考察实验过程中膜形念结构的变

化对传质的影响。

(3)研究渗透蒸馏过程中HCl的传质分离性能，考察实验过程中膜形态结构的

变化。

(4)通过膜蒸馏和渗透蒸馏耦合，探讨耦合过程HCl和H20的传质性能以及抑

14
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制伴生水传递的关键因素。

1．7．3技术路线

实验研究的技术路线如图1．3所示。

t

I

I

I

J

l

I

l

，

＼

，。

、

f

／

揭示操作条f，f：对单一组分(水
蒸气)膜蒸馏传质过程的影响

膜蒸馏分离水中HCl的

传质性能研究

建立总传质系数和选择性分离系数
的数学模型，考察温度、流速、封

装分率、浓度等对传质过程的影响

／

渗透蒸馏分离水中HCl的

传质性能研究

分析渗透蒸馏过Pt中极化现象，

考察膜两侧浓度及膜形态结构变化

、

，

将膜蒸馏和渗透蒸馏进行结合，同时考虑『品芹和浓度芽，通过对影响伴
生水传质的关键闪素进{J：分析，初少探讨抑制或消除伴生水传递的方法

⋯⋯⋯一／

图1．3实验研究的技术路线

Fig．1—3 1’echnology rOadmap of exper．mental study
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第二章膜蒸馏过程中水蒸气跨膜传质研究

本章旨在研究料液中无其他易挥发性物质情况下，水蒸气的跨膜传质性能，考察

料液温度、流速、料液相盐浓度等因素变化对水蒸气跨膜传质的影响，为后续HCl．H20

二元组分体系的跨膜传质研究奠定基础。

2．1理论部分

2．1．1水蒸气跨膜通量的计算方法

通过电子天平记录吸收液贮瓶质量的变化，结合有效膜面积和运行时问能够计算

出水的跨膜通量。

以H20)=△埘朋， (2-1)

式(2—1)中，以H20)为水的跨膜通量，k∥(m2．h)；△m为吸收液贮瓶质量变化值，

埏；彳为有效膜面积，m2；，为运行时间，h。

2．1．2温度极化系数

在DCMD过程中，存在热侧膜表面处流体温度(孔m)低于热侧主体温度(珏b)、

冷侧膜表面处流体温度(瓦．m)高于冷侧主体温度(瓦．b)的现象，将这种现象称之为温

度极化。温度极化的存在使膜蹲侧的实际蒸气压差低于按主体温度汁算出来的蒸气压

差，降低了挥发性物质的传质推动力。温度极化现象的严重程度常用温度极化系数TPC

的大小来衡量，TPC反映了传质过程对总的跨膜温差的利用率，其值介于O～1之间，

数值越大，说明跨膜温差的利用率越高。对于设计良好的膜蒸馏系统，TPC值通常在

0．4～0．7之间；对于受传质控制的过程，TPC值接近于l。TPC定义式如下：

71
一TTPC=兰生卫 (2．2)

7；b一乙

式(2．2)中，珏m和瓦，m分别为流体在热侧和冷侧膜表面的温度；珏b和瓦山分别

为两种流体主体相的温度。

弘掣一
。垃一庀。．厶J 1．‰l

艿 5＼ 饥艿J
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第二章膜蒸馏过程中水蒸气跨膜传质研究

式(2．3)、(2．4)中，6为膜的厚度；△日为热侧流体的相变焓；k为膜的混合导

热系数，即膜材料与空气的平均导热系数；办f和办。分别为膜两侧对流传热系数，常采

用如下经验关联式计算：

^协：O．19他o·678办o·33 (2．5)

2．2实验部分

2．2．1实验用膜及膜组件

实验采用聚四氟乙烯(PTFE)、聚丙烯(PP)平板膜，两种膜的基本技术参数见

表2．1。实验用膜组件为课题组自行设计，由北京有机玻璃厂加工而成，由两块相同

的矩形有机玻璃(PMMA)板框组成，两块板框内对称开凿弓形流道，流道内放置有

聚乙烯隔网以增强流体的紊动性，保证良好的流体力学状况以提高挥发性物质的传质

效率。水蒸气跨膜传质实验采用l撑平板式膜组件，有效膜面积爿=0．004m2，膜组件内

部结构见图2．1。

表2．1实验用平板膜基本技术参数

TAble 2·1 Basic technical parameter of flat membrane

、 芦
＼ ／

旒镶声，“

(a) (b)

图2．1平板膜组件内部结构示意图

(a)剖视图(b)俯视图

Fig．2一l lnner structure of nat membrane module

17
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2．2．2实验装置

实验装置如图2．2所示。实验是一个双循环的过程，料液经加热后由蠕动泵从料液

贮瓶泵入平板膜组件，料液中易挥发性物质透过膜孔传递，溶液流回料液贮瓶；吸收

液由蠕动泵从吸收液贮瓶泵入平板膜组件，在吸收由料液侧传递过来的水蒸气之后，

流回吸收液贮瓶。两个循环在流道中的水流方向为“逆流”形式。电子温度计测定温度

和天平示数的变化能够通过计算机数据采集系统实时记录，通过电子天平示数的变化

能够计算出水蒸气的跨膜通量。

图2．2实验装置流程图

Fig．2-2 Schematic illustration ofthe apparatus

l一料液贮瓶；2～恒温水浴；3一蠕动泵：4—平扳式膜组件；5—低温恒温水槽：

6一提取液贮瓶；7一电子大平；8一电子温度计(热电偶)Tl、T2、T3、T4．

2．2．3实验仪器

表2．2主要实验仪器一览表

Table 2-2 List of main experimentalinstruments

仪器
型号，规格 性能参数 用途 生产厂家

名称

镍锘丝U型加热管，加热 控制热侧(料液)侧

恒温 功率1000w，铂电阻作为 入口温度，使其保持 上海浦尔荣丰科学

水浴
601．A

温度传感器，温度精度为 恒定(料液贮瓶置丁． 仪器有限公司

士0．1℃ 恒温水浴)

超级智 集制冷、加热于一体高精

能恒温
DTY二8A

度恒温源，1：作功率
控制冷侧／吸收液侧

北京德天科技发展

循环器 1500w，温度精度为
入口温度，使其保持

恒定
有限公司

(制冷机) 士0．1℃

电子 Adventurer
实验过程川米监测

上海奥豪斯国际贸

大平 ARDllO
精度为士O．19 定吸收液质量的变

化
易有限公司

酸度计 PHS．W 精度为士0．01 测定料液、吸收液pH 上海般特仪器公司

18
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续上表

仪器

名称
型号，规格 性能参数 用途 生产厂家

为料液／吸收液提供 保定兰格恒流泵有
蠕动泵 BT00．600M 最人转速300rad／min

循环推动力 限公司

实时监测料液和吸

数据在 主要由电气控制柜、电子
收液进口、出口的温

线采集 温度计、温度传感器、计
度以及电子天平数

自制
值的变化，实现计算

系统 算机等组成
机实时在线数据采

集

平底
2L

用r贮存料液／吸收
北京玻璃厂

烧瓶 液

2．3结果与讨论

2．3．1膜的疏水性

本实验作为辅助性实验，目的是为了考察实验用膜的疏水性能，实验采用PP和

PTFE两种不同的平板膜材料，实验用膜的基本技术参数见表2．1。实验过程中，料液

和吸收液均为纯水，膜两侧流体流速均为O．186州s，膜两侧温度均为室温(25℃)，

实验结果如图2．3所示。

图2-3 PP和PTFE膜疏水性比较(25℃)

Fig．2—3 The comparison of hydrophobicity of PP and PTFE membrane at 25℃

由图2．3能够看出，在使用PTFE和PP两种平板膜时，水的跨膜通量都基本为零，

说明这两种膜的疏水性良好，满足实验要求。在后续的每次实验之前，都要先做一次

清水实验以检查膜的疏水性及确保膜组件未发生渗漏。
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2．3．2热侧入口温度对水蒸气跨膜通量的影响

膜两侧均为纯水，冷侧入口温度保持在10℃，升高热侧入口温度为30、35、40、

45、50、55、60℃，水蒸气的跨膜通量随热侧入口温度变化关系见图2．4。由图可知，

水蒸气的跨膜通量随料液入口温度的升高呈指数方式增大。料液相入口温度的升高使

得传质推动力增大【50】，从而大幅提高了水蒸气跨膜通量。同时由图2．4能够看出，在

相同温差下，流速

图2．4热侧入口温度对跨膜通量的影响

Fig．2—4 Influence oftemperature in the heat side on H20 flux

2．3．3热侧流速对水蒸气跨膜通量的影响

膜两侧均为纯水，保持冷侧入口温度10℃，冷侧流速0．145ln／s，提高热侧流速，

不同温差下水蒸气跨膜通量随料液流速变化关系见图2．5。

图2．5热侧流速对跨膜通量的影响

Fig．2-5 Influence 0f f10w rate in the heat side 0n H20 nux

料液流速的增大导致膜表面流体的湍流程度加剧，减小了膜表面与主体相之间的

20
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边界层厚度，增大了对流传热系数，强化了过程传热，热侧膜表面温度(死m)越接

近于其主体温度(乃)，削弱了温度极化，从而增大跨膜通量(图2．5)，即跨膜通量

随流速的增加而增大。

图2．6温度极化系数与流速的关系

Fig．2·6 TPC Vs．f10w rate

温度极化系数反映了膜两侧流体主体相温差中能够直接用作膜蒸馏跨膜传质推

动力的那一部分。由图2．6可以看出，随着流速的增大，温度极化系数逐渐增大。可

能的原因是，流速的增大，边界层厚度逐渐减小，极化现象减弱，跨膜传质推动力增

大，水蒸气的跨膜通量增大。与“跨膜通量随流速的增加而增大"这一结论相一致。

2．3．4盐浓度对水蒸气跨膜通量的影响

图2．7盐浓度对水蒸气跨膜通量的影响

Fig．2-7 Influence of salinity in on H20 flux

热侧为纯水或NaCl溶液，冷侧为纯水，盐浓度对水蒸气跨膜通量的影响如图2．7

所示。从图2—7可以看出，热侧和冷侧膜组件入口温度、膜两侧流速一定时，随着热侧

2l
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NaCl浓度的增大，水蒸气的跨膜通量逐渐减小。热侧为纯水时，通量为5．5 k∥(n12·”；

NaCl浓度为O．5mol／L时，通量为4．9kg·m_2·h．1；NaCl浓度为4mol几时，通量为

2．29k∥(m2．h)。水蒸气的跨膜通量减小的原因是：一方面，盐浓度的增大使得膜两侧

浓度差增大，由于渗透蒸馏的作用，部分水蒸气从冷侧向热侧传递；另一方面，盐浓

度的增大导致溶液的黏度增大，降低了溶液表面的水蒸气压，膜蒸馏传质推动力减小。

由于以上两方面原因造成水蒸气的跨膜通量随热侧盐浓度的增大而减小。

2．4本章小结

(1)热侧入口温度的升高能够提高传质推动力，增大水蒸气的跨膜通量。

(2)流体流速的增大使得膜表面流体的湍流程度加剧，减小了膜表面与主体相

之间的边界层厚度，增大了对流传热系数，强化了过程传热，削弱了温度极化，有利

于膜蒸馏过程挥发性物质的传质。

(3)热侧含有盐时能够降低膜两侧的水蒸气压差，提高溶液的黏度，由于膜蒸

馏和渗透蒸馏两方面的作用导致水蒸气的跨膜通量减小。
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第三章 膜蒸馏分离水中HCl的传质性能研究

膜蒸馏是以温差引起的蒸气压梯度为传质推动力的新型膜分离技术，常被看作是

一种脱盐技术，也可用于脱除水中的挥发性物质(如NH3、HCl、H2S等)。本章拟

采用直接接触式膜蒸馏(DCMD)分离水中的HCl，分别将平板式膜组件和中空纤维

式膜组件用于DCMD过程，以HCl的摩尔通量、总传质系数和选择性分离系数为考

察其分离性能的技术指标。

3．1平板式膜组件实验

3．1．1理论部分

3．1．1．1Hcl膜通量的计算

在膜蒸馏过程中，HCl的膜通量用式(3．1)求算：

／(Hcl)=K(蠢。一c矗) (3一1)

3．1．1．2传质阻力分析

DCMD分离易挥发物质基本分四步完成：易挥发物质从热侧主体传递到热侧膜表

面；易挥发物质在热侧膜表面汽化；易挥发物质透过膜孔扩散传递剑冷侧；易挥发物

质在冷侧膜表面重新冷凝，进入冷侧主体相。膜蒸馏过程总传质阻力(1／固包括膜两侧

边界层阻力(1憾、l／愿)和跨膜传质阻力(1／‰)，即

1 1 1 1

了27+F十7 (3．2)
K Kf Km Kl

Ⅵ‘厶。

式(3．2)中，K为总传质系数，厨，‰和越分别料液相传质系数、膜相传质系数

和吸收液相传质系数，单位均为州s。

化学吸收膜蒸馏脱除挥发性物质，由于吸收液界面处发生的化学反应是快速不可

逆的，故吸收液侧的传质阻力(1憾)相对于整个膜过程的传质阻力较小，可忽略不

训3¨。故式(3．2)可简化为：

1 】 1

==了+：一 (3．3)
K Kt Km

⋯。

3．1．1．2总传质系数的推导

取膜组件流道的任一微元段为出，对膜组件内总的HCl进行物料衡算，跨膜传

质示意图见图3．1。
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一珐如=K(q—cs)私 (3．4)

图3-l平板式膜组件传质不意图(DCMD)

Fig．3-l Schematic Of mass transfer for flat membrane mOduIe in DCMD

吸收液侧采用氢氧化钠溶液对透过膜的HCl进行化学吸收，由于吸收液界面处发

生的化学反应是快速不可逆的，吸收液侧的传质阻力相对于整个膜过程的传质阻力较

小，可忽略不计。只要吸收液过量，可以假定透过膜的HCl在微孔膜与吸收液界面处

的浓度为零(即c。≈0)。故式(3．4)可简化为：

一Qr如=‰f幽 (3-5)

边界条件为：膜组件进口(料液侧)，彳=O，c=c，．。；膜组件出口(料液侧)，彳=4，

c=c，川对式(3．5)进行积分得：

ln鱼：丝 (3—6)
c
f x Qf ．

式(3．6)中，Q，为料液侧流体流量，m3／s；彳为有效膜面积，m2；K为总传质

系数，州s；c厂．o，c，．，分别为膜组件料液侧进、出口HCl的浓度，mol／L。

实验采用问歇式操作，对料液贮瓶内总的HCl进行物料衡算：

一d(阮o)=g(c，，o—c_，，，)础 (3—7)

． 矿=％一等， (3-8)p ＼J’o 7

卅(‰)一‰∥一‰，，o邓，．o等衍一(％一号，)如，，。 (3-9)

式(3—7)、(3—8)结合得：

卅(‰)=9‰【l-exp(-等)】斫 (3．1。)



第三章膜蒸馏分离水中HCl的传质性能研究

式(3-9)、(3一lO)结合，并代入边界条件进行积分，求得：

h害一m”等)型塑等型 俘⋯
Cf§ mo JA

令

B：丛堕!!二!兰丛二竺!堕塑二!121

得

． 1n奎：一跳(1一丝) (3-12)． 1n掣：一Bln(1一竺) (3．12)

吁，o 肌。

式(3．12)中，c知、c：。分别为。时刻和，时刻料液侧膜组件入口处Hcl的浓度，
实验过程中可通过取样测定。以In c；．。／c；．。对一ln(1一删f／聊。)作图，并进行线性拟合，

由直线斜率B可求得总的传质系数。

3．1．1．3选择性分离系数的推导

在膜蒸馏过程中，气态HCl透过膜传递的同时水蒸气也将透过膜孔传递，如何有

选择性地提高HCl透过膜的速率，是提高酸性废水去除HCl效率的一个重要指标，本

文采用选择性分离系数∥表示。∥是描述挥发性物质分离性能的参数，定义如下：

∥：掣 (3-13)’

叫(1一x)
～～7

式(3．13)中，”x分别为HCl在吸收液侧和料液侧的质量分数；1吵、l啊分别

为水蒸气在吸收液侧和料液侧的质量分数。由于x、J，都接近于零，因此∥≈y压。

故

∥：二塑坠!! (3．14)
I

c
fJAat

结合式(3．8)得微分方程：

盟：丝!壁二!型 (3．15)

c，．o√名卜一垅。

对式(3．15)进行积分得：

ln擎：一(∥．1)ln(1一丝)
c“ 历。

以ln c；．。／c；。。对一ln(1一删f／m。)作图可得一条直线，
离系数∥。
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3．1．2实验部分

3．1．2．1实验用膜及膜组件

实验用平板膜基本技术参数见第二章表2．1，实验用膜组件(2群)为实验室自制，

有效膜面积为0．011m2。

3．1．2．2实验试剂

表3．1实验试剂

Table 3-l Exp州mental reagent

3．1．2．3实验装置

实验装置见第二章图2．2。

3．1．2．4氯离子浓度测定方法

实验过程中采用硝酸银滴定法(GBll896．89)【871测定溶液中氯离子浓度。

3．1．3结果与讨论

3．1．3．1料液入口温度对传质的影响

料液为盐酸溶液，pHf：0．98，吸收液为氢氧化钠溶液，pH。=12．2。膜两侧流速均

为0．186州s，吸收液入口温度保持在20℃，改变料液入口温度，HCl摩尔通量随料液

入口温度变化关系如图3．2所示。由图可以看出HCl摩尔通量随料液入口温度的升高

而增大。温度的升高降低了料液相溶液黏度，增大HCl在水中的扩散系数，故适当地

升高温度有利于HCl的传质。

图3．3表明，随料液入口温度的增大，水蒸气的跨膜通量办增大。水的蒸气压随

温度升高呈指数关系上升，在吸收液侧温度不变的情况下，料液入口温度升高，膜两

侧水的蒸气压差逐渐增大，故水蒸气跨膜通量增大。水蒸气的跨膜传递稀释了吸收液，
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影响HCl的传质，因此在采用膜蒸馏法分离HCl过程中，必须设法抑制水的传递以提

高HCl分离效率。

图3_2料液入口温度对HCl摩尔通量的影响

Fig．3—2 Influence Oftemperature in the f．eed on HCl flux

图3．3料液入口温度对水蒸气跨膜通量的影响

Fig．3-3 lnfluence of temperature in the fbed on H20 flux

根据不同时刻测定的Hcl浓度，以ln c；．。尼；，。对一ln(1一崩，砌。)作图，结果如图3-4

所示。图3．4很好地印证了式(3．12)所揭示的直线关系，根据直线斜率可计算出总

传质系数K和选择性分离系数p(图3．5)，并将总传质系数的负对数．1赵对料液入口

温度的倒数l仍作图，结果见图3．6。
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图3-4 ln c；，o／t，。与一ln(1一J_f／mo)关系图(DcMD)
Fig．3．4 ln c基／c；．o vs．一lll(1-尉，／‰)in DcMD

图3．5料液入口温度对石和∥的影响

Fi93-5 Influence of temperature in the fbed on K and∥

由图3．5可知，总传质系数随料液入口温度的升高而增大，选择性分离系数随料

液入口温度的升高而减小。温度升高16℃，总传质系数K由3．18×lO西m／s增加到4．26

×10‘6州s，增大了34％；选择性分离系数∥减小了12．8％。总传质系数增大的原因是：

温度的升高使得料液中HCl的蒸气压增大，进而增大膜两侧HCl的蒸气压差，增加了

传质推动力；料液黏度减小，HCl的扩散系数增大；边界层厚度减小，温差极化现象

减弱，边界层的传质阻力减小，因此升高温度能够提高HCl的传质效率。升高料液入

口温度对HCl的传质固然有益，但温度的升高会增大料液中水的蒸气压，从而膜两侧

水的蒸气压差增大，同时水蒸气的扩散系数亦增大，这两方面因素使得水蒸气的跨膜

通量增大(如图3—3所示)，最终导致选择性分离系数降低。
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图3．6表明，．1战与l仍呈现良好的线性关系，这与于伯杉等‘311提出的‘‘传质系
数K的自然对数和绝对温度丁的负倒数之间呈现良好的线性关系，即

hK=h Ko一彳／丁’’结论一致。

图3-6-ln置与l／乃关系图

F嘻3—6 -lnK Vs．1／巧in DCMD

3．1．3．2料液侧流速对传质的影响

料液为盐酸溶液，吸收液为氢氧化钠溶液，保持料液入口温度52。3℃，吸收液入

口温度控制在20℃，吸收液流速O．145“s，料液流速控制在0．145“s～O．273 m／s之间，

根据实验结果计算得HCl的摩尔通量随料液流速变化如图3．7所示。图3．7表明，提

高料液侧流速能够增大HCl的摩尔通量。料液流速的增大加剧了膜表面流体的湍流程

度，缩小了膜表面与主体相之间的边界层厚度，强化了边界层的传热，减弱了温差极

化和浓差极化，使得HCl的摩尔通量增大。

图3．7料液侧流速对Hcl摩尔通量的影响

Fig．3·7 Influence Of flow rate in the f-eed side on HCl flux
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为了考察料液侧流速对总传质系数和选择性分离系数的影响，分别以lnc；。。尼；。。对
一111(1一剧f／‰)作图(图3·8)，求出K和∥，进而以K、p对料液侧流速蜥作图(图3．9)。

图3-8 lnc兰o／c；．o与一h(1一崩f／‰)关系图
Fig．3—8 ln c品／c；．o vs．一h1(1一崩f／％)in DcMD

图3—9表明，随料液侧流速增大，总传质系数增大，选择性分离系数减小。料液

流速的增大导致膜表面流体的湍流程度加剧，减小了膜面与料液主体相之间的边界层

厚度，强化了边界层的传热，减弱了温差极化和浓差极化，使得总传质系数增大。由

于水蒸气跨膜通量也随着料液侧流速的增大而增大，导致选择性分离系数减小，与升

高料液侧入口温度有相似的变化规律。

选择性分离系数在一定程度上可作为HCl和水蒸气竞争透过疏水性微孔膜的反映，选

择性分离系数减小不利于HCl的分离。综合图3．5和图3．9可知，升高料液侧入口温度和

增大料液流速均能提高总传质系数，但选择性分离系数却在减小。通过工艺条件的改变，

增大总传质系数的同时尽可能地抑制选择性分离系数的减小，这将更有利于HCl的传质。

图3—9料液侧流速对K和∥的影响

Fig．3—9 lnfluence of flow rate in the f．eed side on K and卢
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3．1．3．3吸收液侧流速对传质的影响

料液为盐酸溶液，pH尸1．14，吸收液为氢氧化钠溶液，pH。=12．5，保持料液入口

温度53℃，吸收液入口温度20℃，料液流速0．186毗，吸收液流速变化对HCl摩尔
通量的影响如图3．10所示。图3．10表明，吸收液侧流速增大能够提高HCl的摩尔通

量，其变化规律与增大料液侧流速相似，但HCl的摩尔通量变化幅度相对较小。随着

吸收液侧流度的增大膜在吸收液侧的传质阻力逐渐减小，对挥发性物质的传质有利，

但由于吸收液侧的传质阻力较小，其变化对总的传质阻力影响不明显，因此HCl的摩

尔通量变化幅度不大。

图3．10吸收液侧流速对Hcl摩尔通量的影响

图3．1l吸收液侧流速对置和∥的影响

Fig．3—1 l Influence of flow rate in the str．p side on K and声

根据实验结果计算得总传质系数、选择性分离系数与吸收液侧流速之问的关系如

图3一11所示。从图3．1l可以看出，吸收液侧流速的变化对总传质系数和选择性分离

系数的影响不大。由于吸收液侧的传质阻力较小，其变化对总的传质阻力影响不明显，
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在前述传质阻力分析时忽略了吸收液侧阻力对膜蒸馏传质过程的影响，这里通过实验

证实了理论分析的正确性。

3．1．3．4料液中硫酸浓度对传质的影响

料液为盐酸和硫酸的混合液，在盐酸浓度相同的情况下分别加入不同量的浓硫

酸，料液中硫酸起始浓度分别为O．01、O．02、O．03、O．04、O．05 mol／L。料液侧、吸收

液侧入口温度分别为49．8℃、20℃，膜两侧流体流速均为0．21州s。HCl的摩尔通量

随硫酸浓度变化关系见图3．12。由图3．12能够看出，HCl的摩尔通量随着料液中硫酸

浓度的增大而增大。可能的缘故是料液中硫酸浓度的增大能够提高HCl的挥发性，气

相中HCl的含量增加，故HCl的摩尔通量增大。

图3．12料液中硫酸浓度对Hcl摩尔通量的影响

“吐so；)，moI．L．1

图3—13料液中硫酸浓度对Ⅸ和∥的影响

Fig．3-l 3 lnfluence of H2S04 concentration in the fbed onK and∥
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料液中硫酸浓度对K和∥的影响如图3-13所示。由图3-13可知，料液中硫酸浓

度的增大时总传质系数和选择性分离系数均增大，有利于HCl的分离。一方面，料液

中硫酸浓度的增大，pHf值减小，一浓度增大，料液中的HCl挥发性增大，强化了膜

蒸馏过程的传质，故总的传质系数增大；另一方面，由于料液黏度的增大，水蒸气的

跨膜通量减小，因此选择性分离系数亦随硫酸浓度的增大而增大。

3．2中空纤维膜组件实验

中空纤维膜组件具有有效接触面积大、填充密度高、无需支撑体等优点，在废水

处理、中水回用、饮用水净化等方面应用同趋广泛。本节将中空纤维膜组件用于膜蒸

馏过程，考察其对HCl的传质分离性能，以期为工业化应用提供实验依据。

3．2．1理论部分

3．2．1．1总传质系数的推导

实验过程中料液走管程，吸收液走壳程。

中空纤维膜组件中的单根膜丝进行质量衡算，

当膜蒸馏传质过程处于稳念时，首先对

由单根膜丝推广到整个膜组件，进而推

导出总的传质系数。单根膜丝膜蒸馏传质过程如图3．14所示。

睾萼液

上
嗷枚液

图3一14 单根膜丝跨膜传质过程不恿图(DCMD)

Fig．3一l 4 Schematic Of maSs transfer for a single hollOw疥ber in DCMD

如图3—14所示，挥发性溶质沿中空纤维膜丝管程(料液侧)流体流动方向上减小

的量等于透过单位膜面积到达壳程(吸收液侧)的量，即：
J

一万(昙)2“，出=K万d(cr—cr’)龙 (3-17)
Z

式(3．17)中，d为中空纤维膜丝的直径，m；甜，为料液在管程中的流速，“s；c，

为膜丝中任一点的浓度，mol／L；c，’为微孔．吸收液界面处的浓度，mol／L；K为挥发

性溶质的总传质系数，州s。

对式(3．17)进行整理：
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dc 4K．一7—-=—一比 (3．18)
吣广c沁u rd

～“。

挥发性溶质在微孔一吸收液界面处与吸收液发生的化学反应是快速、

故可以假定界面处浓度c，’≈0，于是式(3．18)可简化为：

一生：坚龙一——=——口Z
c
F
u fd

积分约束条件为：z=0时(料液入口处)，

处)，对式(3．19)进行积分得：

h鱼：塑
cfj¨fd

不可逆的，

(3．19)

勺2勺，o；z=，时，勺2勺，(料液出口

(3—20)

％屯。．eXp(_筹) (3-21)吁，，2勺’o．exp‘一万’ (3-21)

式(3-21)中，，为膜丝的有效接触长度，m。

在DCMD过程中，料液经由蠕动泵进入中空纤维膜组件管程后再返回料液贮瓶，

吸收液经由蠕动泵进入中空纤维膜组件壳程后再返回吸收液贮瓶，两个循坏流动以

“逆流”的方式进行。根据物料衡算，单位时间内管程中间减少的挥发性溶质的量等于

壳程吸收液接收的挥发性溶质的量，即：

一巧鲁⋯(争如厂％) (3-22)

式(3—22)中，眵是料液体积，m3；刀为中空纤维膜丝的根数。 ． ．

将式(3．21)代入式(3—22)中，得：

一_去⋯(乳础-一p(_筹)】 (3-23)

液体在管程中的流动速率比挥发性溶质传质速率快的多，且吸收液过量，故二丝
uId

的值很小，依据泰勒公式展开，exp卜历h 1+‘一历’，并将其代入式(3．23)整理得：
4K|4Kl

一吩去⋯c乳·筹 ㈦24，

中空纤维膜总的有效接触面积为彳，彳=刀．万．d．，，故式(3．23)可简化为：

一_去=剧‰ (3-25)

其中
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巧=‰一等， (3-26)

结合式(3．25)、(3．26)，并进行积分得：

一瞬2 f礴衍 (3．27)

对(3．27)进行化简整理得：

lIl盘：一K旦h(1一』生．，)：一K旦ln(1一丝) (3．28)

t，o ， p■，o ， 朋。

式(3—28)中，弓，。、t，。分别为实验开始时和，时刻管程进口处挥发性溶质的浓
度，mol／L；／为跨膜通量，kg／m2·s；聊。为料液初始质量，kg；p为料液密度，k∥m3。

以Inc；。。／c；，。对一ln(1一朋f／‰)作图，依据直线斜率可求得总传质系数K。

3．2．1．2选择性分离系数的推导

选择性分离系数的推导过程与3．1．1．3中的推导过程基本相同。

1n!墨：一(矽一1)ln(1一!坐) (3．29)ln二华=一(∥一1)ln(1一竺) (3-29)

cf9 mO

以ln c；．。／c；．。对一h(1-崩，／％)作图可得一条直线，由直线斜率即可求得选择性分
离系数∥。

。3．2．2实验部分

计算机 电子天平蠕动泵 制冷机 恒温水浴

图3．15 DcMD(中空纤维式膜组件)实验装置图

Fig．3一l 5 The experimentaI setup of DCMD(hoIlow fiber module)
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中空纤维膜组件实验装置如图3．15所示。实验是一个双循环的过程，料液经加热

后由蠕动泵从料液贮瓶泵入中空纤维膜组件管程，料液中挥发性物质透过膜孔传质，

溶液流回料液贮瓶；吸收液由蠕动泵从吸收液贮瓶泵入中空纤维膜组件壳程，在吸收

由料液侧传递过来的HCI之后流回吸收液贮瓶。两个循环在膜组件中的水流方向为“逆

流”形式，通过计算机监测电子温度计和电子天平示数的变化。

3．2．2．2中空纤维膜组件设计

实验采用的中空纤维膜材质为聚偏氟乙烯(PVDF)，膜丝直径(内径／外径)为

现。／磊。t-0．8／1．1mm，中空纤维膜材料由天津工业大学提供。中空纤维膜组件采用内径

Dl。=17．0mm，外径Dout-19．Omm的玻璃管为组件壳体，膜丝的有效长度f-O．22m，组

件的两端采用环氧树脂进行密封，中空纤维膜组件基本技术参数见表3．2。实验过程

中，料液走管程，吸收液走壳程，采用“逆流”的操作方式。

表3-2 中空纤维膜组件基本技术参数

1’able 3—2 BaSic parameters of hoIlow fiber membrane modules

3．2．3结果与讨论

3．2．3．1料液温度对传质的影响

图3．16为采用2撑中空纤维膜组件时，温度对HCl摩尔通量的影响。结果表明，

随着料液入口温度的升高，HCl的摩尔通量逐渐增大，与采用平板膜组件得出的实验

结果是一致的。由图3．17可知，总传质系数随料液入口温度的升高而增大，选择性分

离系数随料液入口温度的升高而减小。

图3一16料液入口温度对Hcl摩尔通量的影响(中空纤维膜组件)

Fig．3-16 Influence oftemperature in the feed on HCl flux(hollow nber membrane module)
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图3．17料液入口温度对五和∥的影响(中空纤维膜组件)

Fig．3-l 7 Innuence of temperature in the feed on Kand∥(hollow fiber membrane module)

3．2．3．2封装分率对传质的影响

中空纤维膜组件大多采用管式(平直型)，这种形式的膜组件制备工艺相对简单，

已实现大规模的工业化应用，但这种类型的膜组件也有其不足之处：由于装填于管内

的中空纤维膜丝是随机分布的，因此在正常运行时可能导致设备壳程流体分布不均

匀，局部形成壳程缝隙，存在死区、沟流等非理想状态，这种现象称之为沟流效应。

沟流效应严重影响膜过程的分离效果， “实际膜分离效果与理论预测值的差距可达

40％～70％”【881。丁忠伟等人【891对中空纤维膜组件中的沟流效应进行了数值模拟研

究，结果表明，中空纤维膜组件的封装分率的提高能够降低沟流效应。基于这样的思

考，我们采用不同的封转分率进行实验研究，考察封装分率对传质的影响。

通常将封装分率(Packing Density)【‘76l定义为中空纤维膜丝总的表面积与膜组件

内表面积之比，用公式表示就是：

咖=刀×(以Ⅲ佃m)2 (3．30)

式(3．30)中，门为纤维根数，以Ⅲ、D，盯分别为纤维丝外径和膜组件内径，mm。

表3．3封装分率对Ⅸ和∥的影响

1’able 3—3 lnfluence of packing density on K and声

膜蒸馏实验过程中，料液为盐酸溶液，吸收液为氢氧化钠溶液，膜两侧流速均为

O．243州s，料液、吸收液入口温度分别保持在53．5℃、20℃。分别采用封装分率为20％、

30％的两种组件进行实验，从图3．18能够看出，随着封装分率增大，HCl的摩尔通量增

大。提高组件的封装分率能够削弱沟流效应，使壳程(吸收液)流体分布趋于均匀，
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强化了膜蒸馏过程的传质。封装分率较小时，壳程流道内流体分布很不均匀，局部存

在死区，膜面积得不到充分利用，降低了组件的利用效率，而提高封装分率能够改善

壳程流道内流体分布，减弱了沟流效应对传质的影响。由表3．3可知，提高封装分率，

总的传质系数增大，选择性分离系数略有减小。

图3．18封装分率对HCI摩尔通量的影响

Fig．3·1 8 Influence 0f packing density on HCl flux

3．2．3．3起始浓度对传质的影响

料液为盐酸溶液，吸收液为氢氧化钠溶液，膜两侧流速均为0．21州s，料液、吸

收液入口温度分别保持在54℃、20℃。料液起始浓度对总传质系数和选择性分离系数

的影响见图3．19，由图3．19可知，随着料液浓度的增大，总传质系数略有减小，选

择性分离系数变化不大。可能的原因是起始浓度增大，料液黏度增大，从而导致挥发。

性溶质的传质系数有所降低。

图3-19料液起始浓度对置和∥的影响

Fig．3一l 9 Influence 6f initial concentration in the feed on K and∥
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3．3膜形态结构变化对传质的影响

(a)新膜的电镜照片 (b)实验后膜的电镜照片

图3．2l实验前后膜断面电镜照片对比(PVDF膜)

Fig．3—2 l Comparison ofmemb舢e snlJcture before and aRer experimen“section)

39



北京化，r=人学硕+学11：7=论文

图3—22膜形态变化对K和∥的影响

Fig．3．22 The change of membrane morphology innuences on Kand声

在相同实验条件下，分别以新膜和用后经过清洗的膜进行实验(采用PTFE膜)，

比较两组实验过程中总传质系数和选择性分离系数的的变化，实验结果表明(如图

3．22)，与新膜相比，清洗后的膜再次用于实验时，总传质系数略有增大，选择性分离

系数稍有减小，但总体变化不大，说明膜形态的变化对膜蒸馏传质过程的影响不大。

3．4本章小结

(1)根据DCMD分离挥发性物质的基本原理，分析了膜蒸馏过程的传质阻力，推

导了膜蒸馏分离挥发性溶质的总传质系数和选择性分离系数，并分别建立了适用于平板

式膜组件和中空纤维式膜组件的数学模型，利用数学模型和实验数据能够计算出DCMD

过程的总传质系数及选择性分离系数。理论部分所推导的数学模型不仅局限于HCl．H20

研究体系，也适用于DCMD分离水溶液中其他挥发性溶质的过程，具有普遍的适用性。

(2)在分别采用平板式膜组件和中空纤维式膜组件进行实验时能够得出一致的结

论：提高料液入口温度，HCl的摩尔通量增大，总传质系数增大，选择性分离系数减小。

(3)膜两侧流速的变化对HCl的传质均有影响，料液侧流速对传质的影响更为

显著。提高流体流速，边界层厚度缩小，温度极化和浓度极化现象减弱，HCl的摩尔

通量增大，总传质系数增大，选择性分离系数减小。

(4)料液中硫酸浓度的增大，降低了溶液表面水的蒸气压，提高了HCl的挥发

性，从而导致HCl的摩尔通量、总传质系数以及选择性分离系数都有所增大。

(5)提高封装分率能够改善壳程流道内流体分布，减弱了沟流效应对传质的影

响，增大HCl的摩尔通量。

(6)PTFE、PVDF疏水性膜具有很好的耐强酸(碱)、抗腐蚀性能，处于强酸、

强碱介质中其形态结构变化不大，随着运行时间的变化，总传质系数增大和选择性分

离系数变化不明显。
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第四章 渗透蒸馏分离水中HCI的传质性能研究

4．1渗透蒸馏分离挥发性物质的基本原理

渗透蒸馏(OD)的传质推动力是膜两侧溶液的浓度差引起的蒸气压差(渗透压)，

膜两侧的蒸气压差与膜两侧两种溶液的活度／化学势有关。渗透蒸馏分离挥发性物质分

四个连续的步骤完成：(1)挥发性物质从料液主体相迁移到膜表面，(2)挥发性物质

在膜表面处汽化；(3)挥发性物质选择透过疏水性微孔膜：(4)透过膜的挥发性物质

在提取相膜界面处冷凝后进入主体相被吸收液脱除。

以脱除水中的HCl为例，料液为盐酸溶液，吸收液为氢氧化钠溶液。在蒸气压差

的作用下HCl从料液相向吸收液相传递，当膜两侧存在浓度差(水的活度差)时，水

蒸气也可能发生跨膜传质现象，水蒸气的传质方向取决于膜两侧水的活度，如图4．1

所示。

’

}：}液 玩’水磺了L浚

图4-l 渗透蒸馏分离水中HcI的原理示意图

Fig．4-I Schematic diagram of separating HClby OD

4．2渗透蒸馏过程中浓度／温度分布

4．2．1浓度分布

渗透蒸馏法分离水中HCl的传质过程与采用此法浓缩果汁的传质过程不同，渗透

蒸馏浓缩果汁时跨膜传质的挥发性物质为水蒸气，而在分离HCl的过程中，挥发性物

质由HCl和水蒸气二元混合气体组成，水蒸气的传质方向由水在膜两侧的“浓度”

(活度)大小决定。在渗透蒸馏法分离水中HCl过程中，HCl从料液相透过膜传递到

吸收液相，从而导致料液相中膜表面浓度低于主体相浓度，吸收液相膜表面浓度高于

主体相浓度，膜两侧存在浓度边界层(如图4．2所示)，相应地，料液相中膜表面蒸气

压低于主体相蒸气压，吸收液相膜表面蒸气压高于主体相蒸气压，这就是第一章所阐

述的浓度极化现象。浓度极化的存在减弱了渗透蒸馏过程的传质推动力，因此，实验
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过程中应通过优化操作条件尽可能地削弱浓度极化现象。

4．2．2温度分布

科液 疏水住膜 吸收液

糍 一 ；2

g“

、≮
a

、 ，

Pm

‘≮ C 6

P．．

＼<
＼＼．

／
‘≮ 只。

饥
^^ ^^

VV VV

I，l‘l l，km I，I(s
￡ ，

HCl然气

c=========￡：≥一

图4-2渗透蒸馏脱除Hcl过程中的浓度分布图

Fig．4—2 Concentmtion profile of HCl in dechlorine process by OD

‘在膜蒸馏和渗透蒸馏分离挥发性物质时，挥发性物质在料液侧膜表面汽化需要吸

收热量，透过膜的挥发性物质在吸收液侧膜表面冷凝时放出热量，从而引起膜表面温

度(珏m、瓦，m)与主体相温度(死b、瓦．b)不同，即主体相和膜表面之间形成一个温

度边界层，这种现象称为温度极化。但在DCMD和OD两个膜分离过程中，由温度

极化引起的温度分布方式不同(如图4．3)。DCMD过程中，料液侧膜表面温度(死m)

低于主体相温度(珏b)，吸收液侧膜表面温度(死，m)高于主体相温度(瓦-b)，当巩m

与疋，m趋于相等时，膜蒸馏传质推动力接近于零，故在膜蒸馏用膜的选取时必须考虑

低导热性的膜材料；OD过程中，膜两侧主体相温度基本相等(孔b-死．b)，膜表面温

度孔m、瓦，m分别低于孔b和高于瓦．b，如果瓦，m与珏m之差增大时，料液侧膜表面蒸

气压降低，吸收液侧膜表面蒸气压升高，跨膜蒸气压差降低，因此渗透蒸馏用膜的选

取时必须考虑导热性能良好的膜材料。

图4—3中，Qv为挥发性物质跨膜传质带走的热量，与跨膜通量成正比；Qc温度

梯度引起的导热量，与膜两侧温差成正比。OD过程中，Qv与Qc方向相反，削弱了

温度极化。DCMD过程中，Qv与Qc方向相同，增强了温度极化，降低了跨膜传质推

动力，不利于过程传质。膜两侧主体相温度相等并保持不变，两侧流体均处于良好搅

动状态时，跨膜温差(△产瓦．m-死m)可通过式(4．1)求得：

^丁一 型竺 ，．，、一
九+(1／肛+1／忽)一1

H叫’
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渗透蒸馏过程中，温差引起的蒸气压梯度与浓度差引起的蒸气压梯度方向相反，因

此温差的存在降低了渗透蒸馏跨膜传质推动力，必须尽可能缩小膜两侧温差。在方程

(4．1)的基础上对OD过程中膜两侧的温差进行估算(绣=魄=^=1900w／m2K)，得出膜

两侧温差在O．5～O．8K范围内，流体均处于良好搅动状态，由于膜材料的良好导热性，

相对于占主导地位的扩散传质，温度极化对渗透蒸馏传质通量的影响可忽略不计凹J。

Ⅳ△H：向4△丁 (4．2)

Q、，
-’

Qc
■

_

＼．

Q、L
-—

Q(。

纛
膜 膜

图4-3 DCMD(a)和oD(b)过程中膜两侧温度分布

Fig．4-3 Temperature profiles during DCMD(a)and oD(b)processes

4．3实验部分

4．3．1渗透蒸馏实验装置

渗透蒸馏实验装置示意图如图4．4所示，膜组件两侧对称分布，平板膜夹在中间，
●

用螺丝固定。实验开始前要先检查膜组件是否漏水，将膜组件的一侧加满纯水，观察

另一侧是否有水溢出，确信无水渗漏后方可开始实验。料液中的挥发性溶质HCl在浓

度差引起的蒸气压差的推动下透过疏水性膜传递到吸收液侧，被氢氧化钠溶液吸收。

实验过程中定时对料液、吸收液进行取样，通过离子色谱测定离子浓度。

图4．4渗透蒸馏实验装置示意图

Fig．4—4 Experimental deVice of OD
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4．3．2仪器、膜材料与试剂

仪器：离子色谱(IC．900)，美国戴安公司；磁力搅拌器，金坛市杰瑞尔电器有限

公司。

膜材料：Durapore系列聚丙烯疏水性膜(PP)，孔径严0．22“m，美国密理博公司。

试剂：硫酸、盐酸、氯化钠、氢氧化钠等，以上试剂均为分析纯。

4．3．3离子浓度的测定方法

实验过程的离子浓度采用离子色谱法测定。本实验中主要测定Cl。与S042‘浓度，

当淋洗液携带样品进入分离柱后，样品中的Cl。与S042。便与离子交换功能基的平衡离

子争夺树脂的离子交换位置，经过多次竞争后达到交换平衡。由于Cl。与S042’对树脂

固定相的亲合力不同，通过淋洗液的不断淋洗，Cl‘与S042。便先后(出峰时间不同)

从色谱柱上被洗脱下来，实现分离。通过抑制器大幅度降低淋洗液的电导值，即可经

检测器检测出Cl’与S042‘，得到两个不同色谱峰，依据峰面积(或峰高)和标准曲线

(见附录)能够相应地计算出Cl。与S042。的浓度。Cl‘与S042’分离的色谱图如图4．5

所示。

离子色谱进样条件：

流动相：4．5mM Na2C03+0．8mM NaHC03

蠕动泵流速：1．OmL／min

温度：30℃

检测器：抑制型 ．．

进样体积：25¨L

电流强度：

图4．5 Cr与S042’分离色谱图

Fig．4—5 The chromatogram of separating Cl。and S042。
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4．3．4 HCl摩尔通量的计算方法

通过离子色谱法测定吸收液中Cl。浓度变化，根据Cl一浓度计算出HCl的摩尔通量

以HCl)。

以Hcl)：!鱼±!兰!!二鱼垡兰 (4．3)
AMt

式(4．3)中，白、c什1分别为，和，+1时刻吸收液中C1．浓度，∥L；所、％1分别为

f和，+1时刻吸收液体积，L；么为有效膜面积，m2，肘为HCl的摩尔质量，g／mol；，为两

次取样时间间隔，h。

4．4结果与讨论

4．4．1离子浓度／HCl摩尔通量随时间变化

料液为盐酸溶液(0．5mol／L)，pHf=O．45；吸收液为氢氧化钠溶液(O．3m01／L)，

pH。=13．52。膜两侧Cl。浓度、HCl摩尔通量随着时间的变化关系分别见图4．6和4．7。

由图4．6能够看出，随着运行时间的推移，料液中Cl-浓度逐渐减小，吸收液中Cl‘浓

度逐渐增大，说明料液中部分HCl透过疏水性膜渗透到吸收液侧。图4—7表明，HCl

摩尔通量先增大，后减小，但总体变化不大。实验过程中，膜两侧均未加热，且料液

和吸收液中均有一颗磁子，磁子的转动使溶液处于搅动状态以削弱浓度极化现象，膜

两侧主体相温度相同，边界层温差很小，忽略温度极化对传质的影响。总的来说，渗

透蒸馏过程中，HCl的摩尔通量变化较小，不如膜蒸馏过程中摩尔通量增大的明显，

说明在挥发性物质脱除方面渗透蒸馏过程的传质速率低于膜蒸馏过程。：

图4．6膜两侧主体相Cl-浓度随时间变化关系

Fig．4-6 Concentration of Cl。in bulk phase Varying with time
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图4．7 HCl的摩尔通量随时间变化关系

Fig．4-7 The molar flux ofHCl Va∥ing with time

4．4．2硫酸对传质的影响

料液为硫酸和盐酸的混合液(盐酸浓度为0．54mol／L，硫酸浓度为O．47 mol／L)，

pHf=0．26；吸收液为氢氧化钠溶液(浓度为0．6moI／L)，pH。=13．68。膜两侧Cl-／S042。

浓度、HCl的摩尔通量随着时间的变化关系分别见图4．8、图4．9。

图4．8表明，随时问的变化，料液中C1．浓度逐渐减小，吸收液中Cl。浓度逐渐增大，

与图4．6表现出类似的变化规律。同时由图4-8还能看出，料液中的S042。浓度也有逐渐

减小的趋势，理论上S042。是不能透过疏水性膜的，其减小的可能原因是料液侧浓度(渗

透压2)高于吸收液侧，吸收液侧水的活度大于料液侧，水蒸气从吸收液侧向料液侧传．

递，稀释了料液，S042。浓度减小。

Ilme／d

图4．8膜两侧主体相cr，s042’浓度随时间变化关系

Fig．4—8 Concentration of Cl’and S042。in bulk phase va叫ing with time

对比图4．7、4．9不难发现，料液中加入硫酸后，HCl的摩尔通量略有增大。硫酸的

存在能够提高HCl的挥发性，气相中HCl的量增多，增大了摩尔通量，同时加入硫酸还
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第四章渗透蒸馏分离水中HCl的传质陛能研究

能够增大料液相黏度，减小料液相水的活度，水从吸收液侧向料液侧传递，稀释了料

液，降低了HCl的传质推动力，不利于HCl的分离。当料液渗透压低于吸收液侧时，水

蒸气可能从料液相吸收液渗透，导致吸收液浓度降低，吸收能力下降，严重时甚至造

成吸收液溢出贮槽，影响操作的正常进行。通过分析可知，不管水蒸气的传质方向如

何，只要其在两相间迁移都将对HCl的分离效果产生影响，因此有必要通过工艺条件

的优化尽可能地抑制或消除水蒸气的传递。

图4．9 HCI的摩尔通量随时间变化关系

Fig．4—9 The molar nux of HCl Va∥ing with time

4．4．3膜形态结构变化

渗透蒸馏过程中采用的膜为聚丙烯(PP)疏水性膜，孔径，：0．22“m。图4．10为

PP新膜和经过一段实验后膜表面结构的电镜照片，由图4．IO能够看出，酸、碱对PP

形态结构的影响不大，PP疏水性膜也具有很强的耐强酸(碱)、抗腐蚀性能。

(a)新膜的电镜照片 (b)实验后膜的电镜照片

图4-10 实验前后膜表面电镜照片对比(PP，，=o．22pm)

F培4—10 Comparison of membrane stnJcture before锄d afber experimen“surfke)
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4．5本章小结

(1)将渗透蒸馏技术用于废水中HCl的分离是可行的，在膜两侧浓度差引起的

蒸气压差的推动下，HCl将从料液侧向吸收液侧传递。

(2)料液中加入硫酸能够加快HCl的传质速率，提高HCl的摩尔通量。

(3)渗透蒸馏分离HCl的过程中也伴生着水蒸气的传递。水蒸气的传递方向取决

于膜两侧的渗透压差(水的活度差)，料液侧水的活度低于吸收液侧时，水蒸气的从

吸收液侧向料液侧传递，稀释了料液，降低了HCl的跨膜传质推动力；反之，水蒸气

从料液侧向吸收液侧传递，稀释了吸收液，降低了吸收能力。不管水蒸气的传质方向

如何，只要其在两相间迁移都将对HCl的分离效果产生影响，因此有必要通过工艺条

件的优化尽可能地抑制或消除水蒸气的传递。
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第五章膜蒸馏与渗透蒸馏的耦合对伴生水传递的抑制

5．1引言

膜蒸馏和渗透蒸馏过程所用膜均为疏水性膜，挥发性物质跨膜传质时要先在料液

侧气．液界面处汽化，然后以气态方式扩散透过疏水膜，最后在吸收液侧气-液界面处

冷凝，即挥发性物质要经过一个由液相一气相一液相的相变传质过程。从前面的研究

工作能够看出，膜蒸馏和渗透蒸馏都能用于水中HCl的分离，但在这两个膜过程中都

伴生着水蒸气的传递，因此跨膜传递的挥发性物质实际上是由HCl和水蒸气二元混合

气体组成。在跨膜传递的过程中，HCl的传质是主过程，水的传递是副过程，称之为

伴生水的传递。伴生水传质的存在势必对HCl的分离造成影响，故必须设法消除或抑

制。

膜蒸馏过程中，温差是传质的主导因素。在温差的推动下，HCl和水蒸气都将从

料液侧向吸收液侧传递。渗透蒸馏过程中，HCl的传质推动力是两相中HCl的浓度差

引起的蒸气压差，由于提取相中氢氧化钠溶液过量，传递过来的HCl马上被氢氧化钠

溶液吸收，认为提取相中HCl浓度始终为零，因此膜两侧HCl的浓度差(△cHcI)或

相应的蒸气压差(△pHcI)始终存在。在△pHcl的推动下，料液相中的HCl在渗透蒸馏

作用下透过膜向提取相传质；而水蒸气的传递方向取决于膜两侧水的活度差，即膜两

侧溶液的浓度羞，水蒸气将从浓度低的一侧向浓度高的一侧传递。

从第二章的纯水膜蒸馏实验能够看出，升高热侧温度、提高溶液流速都将增大水

蒸气的跨膜通量，料液中含有盐分时能部分抑制水蒸气的传递；同时第四章实验结果

表明，膜两侧存在浓度差(渗透压差)时亦将影响水蒸气的传递方向。为此我们考虑

将膜蒸馏和渗透蒸馏进行结合，同时考虑温差和浓度差，通过对影响伴生水传质的关

键因素进行分析，初步探讨抑制或消除伴生水传递的方法，以提高HCl的选择分离性。

5．2实验部分

5．2．1实验用膜

实验用膜基本参数：聚四氟乙烯(PTFE)，膜厚60“m，孔径O．1pm，孔隙率55％，

北京塑料研究所；聚丙烯(PP)，膜厚160¨m，孔径0．2“m，孔隙率65％，德国Akzo

Nobel公司。

5．2．2实验装置

实验装置见第二章图2．2。
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5．2．3实验试剂

表5．1实验试剂

1'abIe 5-l Experimental reagent

5．3理论分析

5．3．1 HCl．H20体系气液平衡关系分析

膜蒸馏法分离HCl过程中，膜不直接参与分离作用，仅作为两相界面的支撑层，

膜的选择性完全由气液平衡决定。对于HCl．H20体系，不同温度、盐酸浓度下的HCl

和水蒸气分压已有系统的测定【931，根据其平衡蒸气压数据，绘制出HCl—H20体系的气

液平衡关系曲线，如图5．1所示。图中气液平衡曲线与对角线的交点为该温度下体系的

共沸点。在液相组成相同时，随着温度的升高，气相中胛(HCl)砌(H20)增大，故通过升

高温度来分离HCl是可行的。

但不容忽视的是，温度的升高，共沸点组成下降，水蒸气分压增大，水蒸气在膜两

侧温差的推动下也将透过膜向吸收液侧传递。水蒸气的传质影响HCl的分离效果，必

须设法抑制。由已有蒸气压数据f93】知，HCl—H20体系中盐酸浓度的增大将降低溶液表

面水蒸气分压，说明增大料液中盐酸溶液浓度可能对水的传递有抑制作用，后面将通

过实验验证理论分析的正确性。

当溶液中含有一定的盐分时，挥发性溶质在溶剂中的溶解度降低，挥发性溶质的

相对挥发度、气相组成发生变化，通常这种现象称之为气液平衡的盐析效应。用

Setchenow方程表示为【911：

·g要=坂 ㈤·，

式(5—1)中，S-0，S。分别为气体在溶液中不含盐和含盐时的溶解度；七为盐析

效应系数；c。为溶液中盐的浓度。
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式(5．1)表明，溶液中含盐量愈大，盐析效应愈明显，气体的溶解度降低愈大。

张颖等‘77l研究了盐对HCl．H20体系气液平衡的影响，结果表明，溶液中NaCl的摩尔分

数从0．oo％增大到3．02％的过程中，HCl的相对挥发度从O．1073增大到0-3442，溶液中加

盐后显著提高了HCl对H20的相对挥发度。因此，对于HCI．H20体系，溶液中加盐将有

利于HCl的分离。

晕
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图5-I HCI．H20体系气液平衡关系图

Fig．5一l GaS—liquid balance relatiOnship in HCl—H20 system

5．3．2伴生水传质推动力分析

膜蒸馏和渗透蒸馏用膜均为疏水性微孔膜，膜的疏水性决定了只有气念分子／d‘能

透过膜。在以温差引起的蒸气压梯度为推动力的膜蒸馏过程中，HCl和水蒸气都将透
●

过膜孔，从料液相向吸收液相传质；当膜两侧存在浓度差时，水蒸气还将在渗透蒸馏

的作用下进行跨膜传质。即温差和浓度差都存在时，水蒸气的跨膜通量包括膜蒸馏通

量和渗透蒸馏通量，总的跨膜通量取决于两个分通量的矢量和(如图5．2所示)。

图5．2 MD和OD耦合分离HCl过程中伴生水的传递

Fig．5·2 The transfer ofH20 in the process of separating HCI by MD and OD
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当温差引起的蒸气压梯度和浓度差引起的蒸气压梯度以协同的方式起作用时，水

的两个分通量传质方向相同(从料液向吸收液传递)，增大了水的跨膜通量，稀释了

吸收液，不利于HCl分离，如图5．3(a)所示。当温差引起的蒸气压梯度和浓度差引

起的蒸气压梯度以拮抗的方式起作用时，水的两个分通量传质方向相反，水的总跨膜

通量减小，如果水的渗透蒸馏通量占优势，HCl和H20的传质方向如图5．3(b)所示。

当水蒸气的膜蒸馏和渗透蒸馏通量大小相同时，即以H20)MD=以H20)oD(如图5．3c所

示)，水的总跨膜通量为零，此时水的传递将得到完全抑制。
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(a)同向传质(协同) (b)异向传质(拮抗) (c)无水蒸气传递

图5．3 Hcl和水蒸气的传质方向

． Fig．5-3 The maSs transfer direction of HCl and H20

当膜两侧温差和渗透压差同时存在时，水的跨膜通量包括三种形式，即努森通量、

泊肃叶通量和扩散通量。三种形式组成的跨膜通量与水蒸气的跨膜压差呈线性关系变

化‘州。采用方程(5．2)表示水的跨膜通量：

，=C卸 (5-2)

膜界面处的水蒸气压取决于膜两侧的温度和渗透压，用方程表示为：

p(c，丁)=日(c)p”(71) (5—3)

式(5—3)中，口为水的活度，po(丁)为温度T时纯水的蒸气压。

此外，由克劳修斯(Clausius)．克拉贝龙(Clapeyron)方程可知，纯组分蒸气压与热力

学温度之问存在指数关系：

p。(丁)芘exp(_畚’ (5-4)

假定孔m，瓦．m分别代表料液侧和吸收液侧相应液．气界面的温度，丁为平均温度，

△丁为跨膜温差，则五。=丁+△丁／2，1．。=丁一△71／2。

在膜蒸馏和渗透蒸馏的操作条件下，可以假定：
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筹《l：筹·等《l (5-5)2丁 2Rr‘4f7。
L，‘)J

依据式(5—5)假定条件，对蒸气压梯度按泰勒公式展开，跨膜蒸气压差卸可分

解为两项，分别表示浓度差和温差对跨膜传质推动力的贡献：

卸=p。(n峨+矿(乃％熹△r (5．6)
R丁

～。7

式(5．6)中，p。(于)为温度歹时水的饱和蒸气压；△口。为水在膜两侧的活度差；瓦

为水的平均活度；九为水的汽化潜热。

5．4结果与讨论

5．4．1实验条件改变对水跨膜通量的影响

5．4．1．1温差一盐浓度

冷侧为纯水，温度为17．2℃；热侧分别为纯水、O．5、1．0、2．0 mol／L NaCl溶液。现

提高热侧温度，使其与冷侧形成温差，水的跨膜通量如图54所示。

图5．4温差一盐浓度对水跨膜通最的影响

Fig．5．4 lnfluence oftempe舢re di腩rence and salinjty on H20 flux

图5-4表明，升高热侧温度，水的跨膜通量逐渐增大(从热侧向冷侧传递)；膜两侧

温差一定时，盐浓度越高对水传质的抑制作用越明显。膜两侧温差较小时，浓度差引起

的蒸气压梯度比温差引起的蒸气压梯度对跨膜压差的贡献大，渗透蒸馏过程占优势，盐

溶液的抑制作用较强(水的跨膜通量为负值)。盐浓度的增大使料液相水的活度发生改

变，膜两侧水的活度差增大，热侧水蒸气压小于冷侧水蒸气压(％：o’r<“：oj)，使得

水蒸气的OD传质方向与水蒸气的MD传质方向相反。以H20)MD<以H20)oD时，水

蒸气总通量为负值，如当热侧为2 mo儿NaCl溶液，冷侧为纯水，膜两侧温差为5℃时，

以H20)=．0．65kg／岔．h；当膜两侧温差为8．2℃时，以H20)=O，此时水蒸气的膜蒸馏通
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量和渗透蒸馏通量大小相等。随着膜两侧温差的增大，温差引起的蒸气压梯度对跨膜压

差的贡献逐渐增大，膜蒸馏过程逐渐占优势，盐溶液的抑制作用减弱(盐浓度低时尤为

明显)。

5．4．1．2膜两侧同时升温

同时升高膜两侧温度，膜的一侧为纯水，另一侧为10％NaCl溶液，膜两侧流速

均为O．21州s。膜两侧主体相温度相同，膜蒸馏通量几乎为零，水的跨膜通量主要取

决于渗透蒸馏通量。将跨膜通量的自然对数与温度的倒数作图(如图5．5所示)，结果

显示二者之间呈现良好的线性关系，可用类似于阿伦尼乌斯公式的表达式来表示跨膜

通量与温度之间的关系：
F

lIl，=r一熹 (5．7)
尺丁

、 7

式中，邑为水蒸气的表观能垒，与水的蒸发焓有关(J／m01)；尺为气体常数

(J／m01．K)；r为积分常量。

图5．5 同时升温对水蒸气的跨膜通量的影响

Fig．5—5 lnfluence Of rising temperature simultaneously on H20 nux

对图5．5进行线性拟合能够求得水蒸气的表观能垒为36．24×103J／mol，表观能垒

越小，说明水蒸气跨膜传质越容易。同时图5．5表明，同时升高膜两侧主体相温度水

蒸气的跨膜通量逐渐增大。由于膜两侧主体相温度相等，因此温差△丁近似为零，水

蒸气的跨膜压差△p主要取决于膜两侧溶液的活度差。NaCl的存在降低了水的活度，

纯水侧水的活度大于10％NaCl溶液侧，膜两侧活度差△aw>O，即跨膜压差△矿O，故

水蒸气的跨膜通量逐渐增大。从表5．2办能看出膜两侧水的蒸气压随温度变化关系，

随着温度的升高纯水与lO％NaCl溶液表面的水蒸气压都增大，但纯水的蒸气压增大

幅度大于10％NaCl溶液，跨膜压差卸逐渐增大。例如，283K时，卸=O．095 l(Pa；
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323 K时，卸=O．864 kPa，温度升高40K，卸增大了8．1倍，跨膜压差增大是水蒸气

跨膜通量增加的直接原因。

表孓2不同温度下纯水与10％NacI溶液表面的水蒸气压嗍

Table 5—2 The vapor pressure ofpure water and IO％NaCl solution at di脆rent temperature

注：pl一纯水的饱和蒸气压；p—NaCl溶液表面水的蒸气压：卸～水蒸气的跨膜压筹。

5．4．1．3吸收液温度

膜两侧流速均为O．21m／s，料液温度保持在24．O℃。由图5．6可以看出，随着吸收

液温度的升高，水的跨膜通量以H20)逐渐减小；当吸收液与料液温差为4．7℃时，

以H20)=0；当吸收液与料液温差大于4．7℃时，以H20)<o，即水蒸气从吸收液侧向料液侧

传质。膜两侧温差增大，方程(5．6)中的第二项对总跨膜压差的贡献亦随之增大。当料

液温度低于吸收液温度时△尺O，增大了反向的膜蒸馏推动力，总的正向跨膜蒸气压差卸

却逐渐减小，即水蒸气J下向传质推动力减小，故水的跨膜通量减小。当方程(5．6)中第

一项与第二项所产生的蒸气压差相等时，渗透蒸馏与膜蒸馏推动力大小相等、方向相反，

总跨膜压差△萨O，即图5．6中温差等于4．7℃时水的跨膜通量以H20)=O，此时水蒸气的

传质得到完全抑制。但提高吸收液温度降低了HCl膜蒸馏传质推动力，所以只能适当

地提高吸收液温度。

图5．6吸收液温度对水跨膜通量的影响

Fig．5-6 Influence of stripper temperature on H20 flux
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5．4．2实验条件改变对水和HCl通量的影响

在实际的酸洗废水中常存在盐酸和硫酸，为了考察废水中盐酸和硫酸浓度对HCl

和水传质的影响，本文通过模拟废水进行实验研究。

5．4．2．1料液中盐酸浓度

膜两侧温度、流速均相同时，测定料液中不同盐酸浓度下Hcl和水的通量(如图5．7)。

表明，随着料液中盐酸浓度的增大，水的跨膜通量逐渐减小，HCl的摩尔通量逐渐增大。膜

两侧温度相同，因此膜蒸馏通量几乎为零，水的跨膜通量主要取决于渗透蒸馏通量。

图5．7盐酸浓度对通量的影响

Fig．5—7 Influence of HCl concentration on flux

图5．8 HCI．H20体系蒸气分压随浓度变化曲线(25℃时)

Fig．5—8 The curVe of the Vapour pressure of HCl—H20 system va叫ing

with hydrochloric acid concentration at 25℃

25℃时，HCl．H20体系蒸气分压随浓度变化关系如图5．8所示。图5．8表明，增大

盐酸浓度使得溶液上方的水蒸气分压减小，HCl蒸气分压增大。例如，25．O。C时盐酸质量分

数由20％增大到24％，溶液上方水的蒸气压由1 879．8Pa降低到l 5 19．9Pa，HCl的蒸气压由
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42．7Pa提高到198．65 Pac93l。水蒸气压的减小使得水的传递推动力减小，水的跨膜通量减小；

HCl的蒸气压的增大使得HCl的传质推动力增大，摩尔通量增大。即料液中盐酸浓度的

增大能够加快HCl的传质，同时对伴生水的传递有一定的抑制作用，与理论分析相一致。

5．4．2．2料液中硫酸浓度

料液为盐酸与硫酸的混合液，硫酸浓度分别为O．01、O．02、0．03、0．04、0．05 mol／L，

吸收液为氢氧化钠溶液。料液和吸收液入口温度分别为49．8℃、20℃，膜两侧流速均

为0．21州s。HCl和水的通量如图5．9所示。

表”40℃时HCl在硫酸溶液中的溶解度193

Table 5—3 The solubili妙of HClin sulfuric acid solution at 40℃

图5．9表明，随着料液中硫酸浓度的增大，水蒸气的平均跨膜通量逐渐减小，HCl

的平均摩尔通量逐渐增大。当料液中硫酸浓度为0．0lmol／L时，以H20)=6．88k∥(m2．h)，

以HCl)=O．1 4m01／(m2．h)；硫酸浓度增大到0．05 mol／L时，以H20)=4．95 k∥(m2．h)，

以HCl)=O．45 mol／(m2．h)，水的通量下降了28．1％，HCl的通量增大了2．1倍。

由于膜两侧温差恒定，即由温差引起的蒸气压差一定，由方程(5-6)知，水的跨

膜压差变化主要取决于水的活度差。增大料液中硫酸浓度能够提高料液相黏度，使得

膜两侧水的活度差减小，水蒸气的跨膜压差减小，水的跨膜通量减小。同时由表5．3

能够看出，硫酸浓度的增大能够降低HCl的溶解性i增大气相中HCl浓度，故HCl

的摩尔通量增大。

图5．9料液中硫酸浓度对通量的影响

Fig．5—9 lnnuence Of H2S04 concentration in the f．eed on flux
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5．4．2．3料液中含氯盐

料液为盐酸和NaCl的混合液，NaCl浓度为O．3mol／L，pH=1．1；吸收液为O．2mol／L

氢氧化钠溶液；料液、吸收液各1L。实验过程中，吸收液入口温度保持在20℃，膜两

侧流速均为0．186州s，不同料液入口温度下，水蒸气和HCl的通量变化如图5．10、5．1l

所示。

图5．10料液中加盐前后水的跨膜通量对比(砰=56℃)

Fig．5-10 Influence ofchloride in the佗ed on H20 nux(2≯56℃)

图5—1l料液中加盐前后HcI摩尔通量对比(7芦56℃)

Fig．5·1 1 Influence ofchloride in the f爸ed on HCl flux(7产56℃)

由图5．10、5．11可知，料液中加入NaCl后水蒸气跨膜通量降低，HCl膜通量增

大。盐效应能够使溶液中各组分的化学势发生改变、气液平衡发生变化，如HCl的气

相组成及相对挥发度发生改变。氯离子产生的同离子效应及电解质产生盐析效应都有

助于增大HCl的相对挥发度。由StokeS_Robinson的离子水化理论I 7‘7】可知，电解质在

溶剂中离解为离子，形成离子水化层，水分子会被束缚在离子水化层内，降低“自由
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水”的浓度，从而降低水的活度系数。同时依据热力学一致性理论，离子的水化作用

将对离子的活度系数产生了正效应，增大离子的活度系数。也就是说，料液中含有氯

盐时，由于同离子效应及离子的水化作用产生的盐析效应能够增大氯离子的活度系

数，进而增大HCl的相对挥发度，同时降低了水的活度系数。

料液中加盐后，由于膜两侧同时存在温差和浓度差，此时水蒸气的跨膜传质推动

力有两个，即温差引起的蒸气压梯度和浓度差引起的蒸气压梯度。由于料液中含盐降

低了水的活度，水在料液侧蒸气压低于吸收液侧，浓度差引起的蒸气压梯度与温差引

起的蒸气压梯度方向相反，水蒸气总的跨膜压差卸减小，导致水蒸气跨膜通量降低。

料液入口温度的升高，HCl的跨膜传质推动力增大，故HCl的膜通量增大；料液

入口温度相同时，料液中加入氯盐后，由于同离子效应及离子的水化作用产生的盐析

效应的双重作用，增大了料液中HCl的相对挥发度，与不加氯盐相比，HCl的膜通量

显著增大。因此，在膜蒸馏过程中，料液中加入一定量的氯盐能够部分抑制水的传递，

同时增大HCl的传质，有利于HCl的分离。在实际的酸沈废水中含有FeCl2、FeS04

等，在废水处理时无需加盐即可达到抑制水蒸气传质目的。

5．4．3料液中含有氯盐对K和∥的影响

料液中含有氯盐对水蒸气和HCl的跨膜通量都有影响，为了考察料液中含盐对传

质性能的影响，现通过加盐前后总传质系数K和选择性分离系数∥来表示。以lnc卷／c；。

对一ln(1_删，慨)作图，如图5．12所示，并进行线性拟合可求得K和∥，如图5．13所

示。

图5一12 Inc：o／c；．o与一h(1一剧r／‰)关系图

Fig．5一12 ln c盈／c；．o vs．一ln(1一删f／‰)

料液中氯盐对总传质系数和选择性分离系数的影响如图5．13所示。由图5-13能

够看出，料液中加入氯盐对传质系数的影响不大，而加盐后选择性分离系数却有显著
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的变化。氯盐的存在抑制了水蒸气的传质，故选择性分离系数增大，有利于HCl的分

离。

5．5本章小结

图5-13料液中含氯盐对卿∥的影响
Fig．5一l 3 lnfluence of chloride in the f．eed on K and卢

膜蒸馏和渗透蒸馏都能用于水中HCl的分离，但在这两个膜过程中都伴生着水蒸

气的传递。本章在分析HCl．H20体系气液平衡关系及伴生水传质推动力的基础上，初

步探讨了伴生水传质的抑制方法，并得出如下结沦：

(1)料液中含盐或适当提高吸收液温度均能有效抑制水蒸气的传质。

(2)盐酸浓度增大时，水的跨膜通量减小，HCl摩尔通量增大，说明在实际的

废水中盐酸浓度较大时更利于HCl的分离。

(3)料液中硫酸的存在，能够降低水的跨膜通量，增大HCl的摩尔通量。硫酸

浓度从0．01 mol／L增大到O．05 mol／L，水的跨膜通量下降了28．1％，HCI的摩尔通量

增大了2．1倍。在盐酸浓度相同的条件下，组成为硫酸和盐酸混合液的废水比仅含盐

酸的废水易于分离HCl。

(4)料液中含有氯盐时，同离子效应及盐析效应能够增大氯离子的活度系数，

提高HCl的相对挥发度，故HCl膜通量增大；同时离子的水化作用降低了“自由水”

的浓度，水的活度减小，导致水蒸气跨膜通量减小，抑制了水蒸气的传质。实际的酸

沈废水中含有FeCl2、FeS04等，在处理废水时无需额外加盐即可达到抑制水传质目的。
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6．1结论

第六章结论与建议

本文分别对膜蒸馏和渗透蒸馏分离模拟酸沈废水中HCl的传质性能进行研究了。

对于膜蒸馏过程，建立了计算总传质系数和选择性分离系数的数学模型，并考察了温

度、流速、起始浓度、硫酸浓度、封装分率等对传质过程的影响；对于渗透蒸馏过程，

分析了膜两侧的温度、浓度分布，并考察膜两侧离子浓度和HCl摩尔通量的变化。针

对HCl分离过程中伴生水的传递，同时考虑温差和浓度差，将膜蒸馏与渗透蒸馏相耦

合，并初步探讨了伴生水传质的抑制方法。主要结论如下：

(1)提高料液入口温度，增大了膜蒸馏过程的传质推动力，HCl的摩尔通量和

总传质系数均增大，但选择性分离系数减小。

(2)膜两侧流速的变化对传质过程均有影响，提高流速能够缩小边界层厚度，

削弱温度极化和浓度极化现象，结果表明料液侧流速对传质的影响更为显著。

(3)对于中空纤维膜组件，提高封装分率能够改善壳程流道内流体分布，减弱

沟流效应对传质的影响，能够增大HCl的摩尔通量。

(4)PTFE、PVDF和PP疏水性膜都具有很好的耐酸碱性，结构性质稳定，处于

强酸、强碱介质中其形念结构变化不大，随着运行时间的变化，总传质系数增大和选

择性分离系数变化不明显。

(5)渗透蒸馏用于HCl的分离是可行的，但相对于膜蒸馏而言，其跨膜传质速

率较小。

(6)盐酸起始浓度增大，HCl的摩尔通量增大，水蒸气的跨膜通量减小；料液

中硫酸的存在时，HCl的摩尔通量增大，水蒸气的跨膜通量减小，同时总传质系数和

选择性分离系数都增大。硫酸浓度从O．01 mol／L增大到O．05 mol／L，水的跨膜通量下

降了28．1％，HCl的摩尔通量增大了2．1倍。换句话说，盐酸起始浓度增大或料液中

含有硫酸都能提高HCl的摩尔通量，同时对水蒸气的传质有抑制作用。

(7)料液中含有氯盐时，同离子效应及盐析效应能够增大氯离子的活度系数，

HCl的相对挥发度提高，HCl摩尔通量增大；离子的水化作用降低了“自由水”的浓

度，水的活度减小，从而水蒸气跨膜通量减小，抑制了水蒸气的传质。

6．2建议

(1)中空纤维膜组件具有接触面积大，填充密度高的优点，在工业废水处理方

面具有广泛的应用前景。改变膜组件封装分率、对壳程添加筛网均能够改善废水的流
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体的流动状况，强化过程的传质。因此，采用中空纤维膜组件处理酸洗废水有待进一
步研究。

(2)HCl、水蒸气和空气三组分同时透过膜孔传质的模型尚不清楚，需要进一步

研究三组分混合气跨膜传质的机理。

(3)采用膜蒸馏与渗透蒸馏耦合膜过程处理实际酸沈时，应首先考虑对废水进

行预处理，以减轻进入膜组件的废水对疏水性微孔膜的污染。
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附录标准曲线

附录标准曲线

一、Cl-浓度标准曲线的绘制

准确称取1．6389氯化钠(优级纯)溶于lL容量瓶中，配制成Cl。浓度为1000m∥L

的溶液。分别取上述溶液O．5、1．0、1．5、2．0、2．5、3．O、3．5、4．0、4．5、5．0ml定容至

50ml，稀释成Cl。浓度分别为10、20、30、40、50、60、70、80、90、100m∥L的稀

溶液。采用离子色谱法测定离子浓度，根据不同浓度对应的峰面积做出Cl‘浓度标准

曲线，如附图l。

附图l CI-浓度标准曲线

Fig．1 Standard concentration curVe Of Cl’

二、S042。浓度标准曲线的绘制
。

由0．3mol／L稀硫酸(S042‘浓度28．8∥L)稀释成S042’离子浓度分别为14．4、28．8、

43．2、57．6、72．0、86．4、100．8m∥L的稀溶液，采用离子色谱法测定离子浓度，根据

不同浓度对应的峰面积做出S042。浓度标准曲线，如附图2。

concent门tion of so?‘佃g．L_l

附图2 S042‘浓度标准曲线

Fig．2 Standard concentracjon curve of S042。
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