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摘  要：以包含双油相和单水相的液−液−液三相体系为对象，利用编程控制的 CCD 照相系统，考察了搅拌槽内不同

操作条件下液−液−液三相体系的相分散及分相情况. 实验结果表明，桨型对三相体系的分散情况有较大影响，径流桨

的分散效果优于轴流桨，下推式轴流桨优于上推式轴流桨；各相体积比的改变会导致不同的相分散形式；不同相分散

形式的分相过程也不相同，实验中体系的分相过程可以分为凝并界面水平型与无规则型两种典型情况，分别对应两种

不同的相分散形式；采用分相数学模型，可成功预测凝并界面水平型分相过程中各界面的高度随时间的变化.  
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1  前 言 

液−液−液三相体系是一类新型的复杂多相体系，在

制药、生化、冶金等领域有着潜在的应用前景，因而引

起了人们的广泛关注[1−3]. 目前对于液−液−液三相体系

的研究尚处于起步阶段，已有的文献报道主要是零散的

应用可能性探索，典型的例子有三相一步法生产青霉素[4]、

超细纳米材料 ZrO2 的制备[5]等. 与传统的液−液两相相

比，引入第三相可以实现工艺集成，减少中间步骤，同

时也使产品质量得到提升和有效控制. 但由于三液相体

系的流动和传递过程非常复杂，影响因素多，目前对其

工程共性研究极少. 针对这一现状，本工作将实验与数

学模型相结合，研究搅拌槽内液−液−液三相体系的相分

散特性与分相过程.  

2  实 验 

2.1 三相体系的制备 

实验采用的(NH4)2SO4、丙酮、环己烷试剂均为分

析纯(北京化学试剂公司). 将 1000 mL 1.5 mol/L 的

(NH4)2SO4水溶液和 600 mL 丙酮、600 mL 环己烷倒入

一个洁净的 3 L 有塞试剂瓶中，经充分摇荡混合，静置

数天，使各相达到相平衡，此时的相体积比约为 1.2:0.9:1.
用分液漏斗将各相分离，实验中按不同的相体积比配制

使用.  
2.2 实验装置及方法 

实验用玻璃搅拌槽的内径 D=150 mm，槽壁未安装

挡板，几种桨型如图 1 所示，桨直径均为 D/3. 其中上

推式折叶桨 (Pitched Blade Turbine Upflow, PBTU)、下

推式折叶桨 (Pitched Blade Turbine Downflow, PBTD)为
轴流桨，对应的流型为轴向流；直叶平桨 (Straight Blade 
Turbine, SBT)、圆盘 Rushton 桨 (Rushton Disc Turbine, 
RDT)为径流桨，对应的流型为径向流.  

    

(a) PBTU        (b) PBTD         (c) SBT         (d) RDT 

图 1 实验用的 4 种搅拌桨  
Fig.1 Four types of impeller used in the experiment 

实验装置如图 2 所示. 分别将经预处理达到相平衡

的 3 种液相按预先设定的体积小心倾入搅拌槽中，总液

位高度为 Ht=150 mm，形成的三液层中，上、中层液为

有机相，下层液为水相. 为防止溶液中的有机成分挥发，

在搅拌槽上方增加了一个密封盖. 选择不同的桨型，置

于指定高度，调节 CCD 照相系统的焦距和光圈，使屏 
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6. Computer 7. Sheet light 

 
图 2 实验装置图 
Fig.2 Experimental setup 
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幕上获得清晰的搅拌槽全貌. 开动电机，调节转速，转

速稳定后，观察相分散现象，并拍照记录. 
在搅拌转速超过临界搅拌转速后，三相体系逐渐混

合，一般持续搅拌 1 h 以上，分散状态稳定后停止搅拌，

液−液−液三相体系开始分相. 分相过程由 CCD 按一定

时间间隔连续拍照，信号经图像采集卡处理存入内存，

待连续拍照结束后存入硬盘 . 拍摄所得照片经

Photoshop 软件处理，可以得到分散及分相过程中液面

高度位置随时间的变化情况. 为了保证液−液两相分相

时界面轮廓清晰，在搅拌槽旁设置了必要的照明设施. 

3  结果与讨论 

3.1 相体积比对临界分散转速的影响 
通过搅拌使一种液相完全分散于另一种不相溶的

液相中所需的最低搅拌转速称为临界转速. Skelland 等[6]

利用固−液体系中固相分散临界转速的方法定义了液−

液分散临界转速，即把只剩下少量的非静止状态的、未

完全分散的分散相时的转速定义为最小分散速度，或称

临界分散转速，这样可以避免在实际测量过程中临界分

散转速值过于分散. 本实验中发现，采用 CCD 拍摄的

照片中已经不存在清晰可辨的未分散相时，可以认为已

经达到临界分散转速 . 此种方法重复性较好，与

Skelland 等的定义也很接近.  
在液−液两相体系中，影响分散形式的最重要的参

数是相含率. 液−液两相分散的研究结果表明，当某一相

体积含率低于 0.3 时，它总是分散相[7]；而当两相体积

比近似时，搅拌桨所处的一相更容易成为连续相. 因此，

各相体积比φT:φM:φB=1:1:1 与φT:φM:φB=1:3:1 两种情况

下，中层液均为连续相，上层液和下层液同时分散在中

层液中的难度不大；而当体积比为 1:1:3 时，下层液为

连续相，上层液需要分散到下层液中的难度明显增大，

导致临界分散转速也相应增加.  
 

在液位总高度为 150 mm、搅拌桨距底面高度 H0= 
Ht/2=75 mm 的条件下，不同相体积比下的临界分散转速

结果如图 3 所示，可见不同相体积比对于三液相体系的

临界分散转速有较大的影响. 当中层液的比例增加时，

对临界分散转速的影响不大，而当中层液与下层液之比

减小时，临界分散转速整体有增大的趋势.  
3.2 桨型对分散过程的影响 

搅拌桨是搅拌槽反应器的核心部件，不同的桨型对

液−液−液三相体系的分散作用不同. 在液位高度为 150 
mm、上中下三相体积比为φT:φM:φB=1:1:1、有机玻璃搅

拌桨距底面高度 H0=Ht/2=75 mm 的条件下，利用 CCD
跟踪了 4 种桨型的分散过程. 实验观察发现，中下两相

能很快分散，因此可以通过观察上相的下界面位置

H1(距搅拌槽底平面的高度)来了解操作条件对分散的影

响. 相同转速下若H1越大，即表明搅拌桨分散能力越强. 
由图 4 可知，当搅拌转速较低时，各搅拌桨分散能

力差别不大；而随着转速增加，各种桨型对应的上相界

面 H1(上相被分散的程度)都有增加，但斜率的差别较

大，总体来说径流桨的分散效果优于轴流桨. 这是因为

在此分散过程中，液体湍流所产生的剪切破碎作用大于

轴向混合作用. 从图还可知，PBTU 的分散性能远低于

其他 3 种搅拌桨，这是因为实验所分散的相界面 H1 对

应的是最上层液相，而该桨的流型主要为向上的轴流，

这一流型必然要受到搅拌槽上部半开放空间的影响，使

湍流作用被进一步削弱，因而分散能力较弱.  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
图 4 桨型对分散过程的影响 
Fig.4 Effect of impeller type on dispersion process 

 
 
 
 
 

图 3 不同相体积比对临界分散转速的影响 
Fig.3 Effect of phase volume ratio on critical impeller speed 

3.3 两种典型的分相过程 

从热力学角度分析，液−液−液三相分散体系由于具

有较大的界面积，体系自由能增大，使体系具有热力学

不稳定性. 在搅拌过程中，由于外界通过搅拌桨向体系

不断输入能量，使体系暂时处于动态稳定状态；搅拌停

止后，分散相液滴发生凝并，液−液−液三相将各自分离，
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以减少体系自由能，从而使体系重新趋于稳定，最终达

到液−液−液三相完全分离的状态.  
在实验中可以观察到，液−液−液三相分散体系的分

相过程存在两种典型的情况，其中类型 A 为凝并界面水

平型分相，如图 5(a)所示. 停止搅拌后，分相过程开始，

体系的最上部与最下部首先开始出现清液层，在上下层

清液之间的区域均为浑浊区. 经过约 20∼30 s，浑浊区中

部出现中层清液层，在中层清液层与上层清液层、中层

清液层与下层清液层间分别存在 2 个浑浊区. 随着分相

过程的进行，中层清液层的上下界面分别向上下移动，

直至中层清液层的上界面与上层清液层的下界面、中层

清液层的下界面与下层清液层的上界面相重叠，整个搅

拌槽内的浑浊层消失，分相过程结束. 在类型 A 的分相

过程中，浑浊区界面随时间变化稳定清晰，并且移动较

慢. 上半部分分相比下半部分分相慢.  
B 类分相为界面不规则型分相过程，如图 5(b)所示.

当搅拌停止后，首先出现上层清液层与下层清液层，且

上层清液层的下界面移动较下层清液层的上界面快很

多. 中间的浑浊部分始终不会出现连续、界面稳定清晰

的中层清液层，而会出现形状不规则的、类似“钟乳石”

的浑浊液结构. 随时间推移，“钟乳石”结构断裂，分别

在上下两个清液层界面上出现块状聚团液滴.  

          
t=26.25 s                      t=52.5 s                    t=89.25 s                     t=189 s 

(a) Type A 

          
t=26.25 s                      t=52.5 s                    t=57.25 s                    t=89.25 s 
                                         (b) Type B 

图 5 两类典型分相过程 
Fig.5 Two typical phase separation processes 

 
传统的液−液两相体系随分散相与连续相的不同会

形成两种截然不同的分散状况，即 W/O 与 O/W 型. 液−

液两相体系的分散状况与相体积比、设备属性、搅拌条

件均有关系. 液−液−液三相体系同样存在分散状况问

题，上述两种类型的分相现象正是由于分散状况不同所

导致的.  
当相体积比φT:φM:φB=1:3:1时，总是出现A类分相；

当相体积比φT:φM:φB=1:1:3 时，总是出现 B 类分相，而

当相体积比φT:φM:φB=1:1:1 时，两种分相情况都可能出

现，由操作条件决定. 从相体积比实验可知，A 类分相

时中间相为连续相，而上下两相为分散相；B 类分相时

下相为连续相，而上中两相为分散相.  
搅拌桨的安装位置与材质也会影响分相情况. 在

φT:φM:φB=1:1:1 时，若桨初始安装位置为 H0=Ht/2，即桨

浸没在中间有机相内，总是出现 A 类分相情况；当桨初

始安装位置为 H0=Ht/6，桨浸没在底层水相内时，则 A

类和 B 类分相均可能出现，且与搅拌桨的材料有关，如

采用不锈钢桨，则出现 B 类分相的次数远高于采用有机

玻璃桨，这主要是因为不锈钢桨与下层水相的亲和作用

较好，有利于其成为连续相.  
3.4 A 类分相过程的数值模拟  

A 类分相过程可利用液滴在水平相界面上的数学

模型进行描述. A 类分相过程的示意图如图 6 所示，图

中所有高度均以搅拌槽底部平面为基准. 当搅拌停止

时，分相过程开始，由于中间相为连续相，上层轻相液

滴与下层重相液滴会在浮力与重力的作用下，分别向上

与向下“沉降”. 与此同时，搅拌槽的最上部与最下部

出现清液层，其界面如 hc, hc'所示，在该界面上液滴发

生凝并，此过程可视为液滴群在静止界面上的凝并过程. 
随着分相过程的进行，界面 hc, hc'会分别向下与向上移

动. 由于凝并速率低于液滴的运动速率，因而在界面上

会形成液滴紧密堆积区，其界面如 hp, hp'所示. hp, hp'分
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别向上与向下移动，直至相互分离出现中层清液层，该

时间之后的界面移动可以清晰地观察到. 当 hp与 hc, hp'
与 hc'均重合时，整个分相过程即全部完成. 

 

 

 

 

 

 

 

 
 
 

图 6 A 类分相过程简图 
Fig.6 Schematic diagram of type A phase separation process 

Cockbain 等[8]研究了油水界面上单个液滴的凝并，

发现大小相同的单液滴的凝并时间并不相等，大量单液

滴凝并时间的实验结果具有统计意义上的重复性. 设液

膜破裂时间为 t0，若大于 t0的时刻 t 尚未凝并的液滴数

目为 N，液滴总数为 N0，则有 

N/N0=e−kt.                   (1) 

Gillespie 等[9]证实了上述结论，并将液滴数与凝并时间

的关系表征为式(2)，其中 k 为常数，与体系物理性质、

液滴直径、扰动频率等因素有关： 

( )1.5
0

0/ e .k t tN N − −=                 (2) 

Yu 等[10]则进一步将 N, N0关联为一个四参数表达式(3)，
并以此为基础提出了模拟液−液分相过程的新模型.  

( ) 4
32

0 1/ 1 e .
kk tkN N k t −= +               (3) 

 

对于凝并界面，本工作采用式(3)进行描述. 设液面

总高度为 Ht，上相在整个体系中所占的相含率为εT，凝

并界面高度为 hc，由式(3)可得 

( ) ( ) 4
32t T t c

1
t T

1 e ,
kk tkH H h

k t
H

ε
ε

−− −
= +          (4) 

从而得到 

( ) ( ) 4
32

c t T t T 11 1 e .
kk tkh H H k tε ε −= − + +        (5) 

根据图 6，可以认为运动液滴在整个体系中所占百

分含量很小，从而假定所有的未凝并液滴均集中于紧堆

区内. 设紧堆区内上相的平均相含率为εp，则有 

( ) ( ) 4
32c p p

1
t T

1 e ,
kk tk

h h
k t

H
ε

ε
−

−
= +            (6) 

从而可以得到紧堆区界面随时间的变化规律： 

( ) ( ) 4
32

p t T t T 1
p

11 1 1 e .
kk tkh H H k tε ε

ε
−

⎛ ⎞
= − + − +⎜ ⎟⎜ ⎟

⎝ ⎠
     (7) 

视紧堆区内为密实堆积的刚性小球，根据相关数学

结论可知εp≈0.65. 将实验测定的凝并界面高度数据对

不同分相时间作图，由式(5)可以回归出 ki(i=1~4)，再由

式(7)可以预测出紧堆区界面随时间变化的曲线.  
以上是 A 类分散过程中凝并曲线的模拟过程，沉

降曲线的模型求解方法与之类似，只需按照镜像法进行

简单的数学处理，即将总高度减去下层液相凝并高度，

转换成与上半部分同样的过程，便可得到相应的

ki'(i=1~4)，从而对 hp'的变化情况进行预测.  
在各相体积比为φT:φM:φB=1:1:1 的条件下，两种不

同的有机玻璃材质桨数值模拟参数及相应模拟结果如

图 7 和 8 所示，其中 H1, H2, H3, H4分别代表上层液相凝

并界面、上层液相堆积界面、下层液相堆积界面、下层

液相凝并界面. 
 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

图 7 液−液−液分相模型及实验结果(RDT) 
Fig.7 The model and experimental results for phase separation (dispersion by Rushton impeller) 
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图 8 液−液−液分相模型及实验结果(PBTU) 
Fig.8 The model and experimental results for phase separation (dispersion by PBTU impeller) 

 
由以上各图可知，模型曲线与实验数据较为一致，

这进一步验证了A类分散是中间相为连续相的结论. 从
预测的角度来看，越是接近分相完成的区域，模型曲线

与实验结果越是接近. 这是因为越接近分相结束，运动

液滴的数量就越少，越容易满足未凝并液滴集中于紧堆

区的假设. 另一方面，实验测定的堆积界面分离点总比

预测值，即两条曲线的交点要滞后一些，这是因为模型

仅仅是利用液−液两相体系的分相过程直接推导出来，

并没有考虑分离点之前两种分散相之间的相互影响；由

于分散相液滴之间会产生碰撞等各种复杂的相互作用，

因此实际分离点时间会比预测值有所延迟. 
由上述各图还可看出，上层液与中层液的分相时间

远大于下层液与中层液的分相时间. 这是由于上层液与

中层液均为有机相，两相的物性相近，密度差较小，故

分相时间长；而下层液为水相，与中层液物性相差大，

密度差较大，故分相容易.  
当搅拌转速逐渐增大时，两种桨型都出现了分相时

间变长的现象. 这是因为随着搅拌强度增大，输入能量

增多，液滴破碎加剧，液滴平均直径减小，导致相应的

凝并、分相时间延长. 当搅拌进一步增强时，分相时间

增加的趋势逐渐减弱，最终稳定在某一特定时间上. 这
是由于加强搅拌并不能无限地使液滴继续破碎，液滴存

在一个最小直径，当液滴达到最小直径后，搅拌强度的

增加对液滴尺寸已无影响.  
对于 B 类分相过程，由于其凝并界面变化不规则，

受照相系统分辨率的限制影响，难以观测与跟踪，因此

上述数学模型并不能直接套用，而是需要从更小的尺度

上考察液滴运动与凝并过程，才能提出合理的物理描述

与数学模型.  

4  结 论 

(1) 相体积比对液−液−液三相体系临界分散转速

有影响，当中层液比例增加，临界分散转速变化不大，

当下层液比例增加，临界分散转速增大.  
(2) 不同桨型的液−液−液三相体系的分散能力不

同，径流桨优于轴流桨，而下推式轴流桨优于上推式轴

流桨.  
(3) 体系的分相过程有 A, B 两种典型情况，分别对

应不同的分散结构；其中类型 A 是中间相为连续相，而

上下两相为分散相；类型 B 是下相为连续相，上中两相

为分散相. 对于 A 类分相过程，上层液与中层液的分相

时间远大于下层液与中层液的分相时间，且随着搅拌转

速的增加，分相时间变长.   
(4) 应用凝并数学模型，对 A 类分相过程中各界面

的高度变化进行预测，预测结果与实验结果较为接近.  

符号表： 
H 界面距搅拌槽底高度 (mm) k 模型参数 
N 转速 (r/min) t 时间 (s) 
ε 分散相含率 φ 各相体积 
下标 
0 桨初始位置 1 上层相下界面 
2 中间相上界面 3 中间相下界面 
4 下层相上界面 B 下层液相 
c 临界状态 M 中层液相 
p 紧堆区 t 液面总高度 
T 上层液相   
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Dispersion and Phase Separation Characteristics of Liquid−Liquid−Liquid Systems 

YU Qian1,2,  YU Geng-zhi1,  YANG Chao1,  MAO Zai-sha1 

(1. Institute of Process Engineering, CAS, Beijing 100080, China;  

2. Graduate University of Chinese Academy of Sciences, Beijing 100049, China) 

Abstract: A liquid−liquid−liquid system of two oil phases and one aqueous phase was prepared. The dispersion and phase separation of 
the triple-liquid phase system in an agitated tank were recorded with a CCD camera system. The results show that different types of 
impeller have different dispersion abilities. Radial impeller is better in phase dispersion than that of axial impeller. For axial impeller, the 
dispersion ability of downward flow type is better than that of upward flow. The phase volume ratio has great influence on the dispersion 
pattern. The phase separation process of the triple-liquid phase system is classified into types A and B, based on the result of difference in 
the status of phase dispersion. A mathematic model is proposed to predict the type A phase separation process, and the results show that 
the prediction is consistent well with the experimental observation. 
Key words: agitated tank; liquid−liquid−liquid system; critical impeller speed; phase separation 


