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引　言

气体吸收过程效率与气液接触器的几何结构密

切相关［１］。降膜微反应器作为一种新型的气液微接

触设备，因其通道特征尺寸为微米量级，具有优良

的传热、传质特性，在气体吸收、气液或气液固

多相反应方面有良好的应用前景。目前，降膜微反

应器已用于直接氟化［２］、催化加氢［３］、吸收［４］、光

催化氯化［５］以及臭氧化［６］等反应过程的研究。

Ｚａｎｆｉｒ等
［４］模拟了降膜微反应器ＣＯ２ 化学吸

收过程，认为气液传质阻力主要在液膜；相同气

　　犚犲犮犲犻狏犲犱犱犪狋犲：２００９－０６－２６．

犆狅狉狉犲狊狆狅狀犱犻狀犵犪狌狋犺狅狉：Ｐｒｏｆ．ＣＨＥＮ Ｇｕａｎｇｗｅｎ，ｇｗｃｈｅｎ＠

ｄｉｃｐ．ａｃ．ｃｎ

犉狅狌狀犱犪狋犻狅狀犻狋犲犿：ｓｕｐｐｏｒｔｅｄｂｙｔｈｅＮａｔｉｏｎａｌＮａｔｕｒａｌＳｃｉｅｎｃｅ

ＦｏｕｎｄａｔｉｏｎｏｆＣｈｉｎａ （２０６７６１２９），ｔｈｅ Ｈｉｇｈｔｅｃｈ Ｒｅｓｅａｒｃｈａｎｄ

ＤｅｖｅｌｏｐｍｅｎｔＰｒｏｇｒａｍｏｆＣｈｉｎａ（２００７ＡＡ０３０２０６）ａｎｄｔｈｅＮａｔｉｏｎａｌ

ＢａｓｉｃＲｅｓｅａｒｃｈＰｒｏｇｒａｍｏｆＣｈｉｎａ（２００９ＣＢ２１９９０３）．

　

相流量条件下，气室深度并不影响ＣＯ２ 的转化率。

ＡｌＲａｗａｓｈｄｅｈ等
［７］研究了降膜微反应器中的液相

分布特性和微通道润湿性及形状对反应过程的影



响，建立了ＣＯ２ 吸收过程的传质反应模型，模拟

了气室深度对转化率的影响，其结论与Ｚａｎｆｉｒ等

的类似。然而 Ｍｈｉｒｉ等
［８］研究发现气室深度的减小

有利于吸收过程。Ｃｏｍｍｅｎｇｅ等
［９］实验测量了降膜

微反应器中的气相停留时间分布，并模拟了气相混

合特性，建立了Ｒｅｙｎｏｌｄｓ数为３０～１１０范围内的

气相传质关联式。Ｓｃｈｕｓｔｅｒ等
［１０］模拟了微通道中

犚犲＜３０的气相传质系数与犚犲间的关系。目前报道

的关于降膜微反应器内气相传质过程研究大多基于

模拟，实验研究较少，且结论并不一致。在前期工

作中［１１］，作者开展了降膜微反应器内的液膜流型、

成膜临界流量、液泛现象及液侧传质系数等研究。

本文将采用ＣＯ２Ｎ２ 混合气，ＮａＯＨ溶液为吸收剂

进行气液传质实验考察降膜微反应器内的气相传

质特性，为降膜微反应器的实际应用提供气相传质

方面的理论依据。

１　ＣＯ２吸收实验

设计了４种降膜微反应器 （ＦＦＭＲ Ⅰ～Ⅳ），

微通道深０．３ｍｍ、宽１ｍｍ，通道数量为２０。气

室形状为长方形空腔，具体尺寸列于表１，其基本

结构和实验流程见文献［１１］。Ｎ２、ＣＯ２ 分别经质

量流量控制器，并经混合器混合后形成气相混合

气，采用皂沫流量计和色谱标定其流量和组成。开

始实验时，先将 ＮａＯＨ 溶液泵送入降膜微反应器

的微通道内以形成降液膜，流量大于５ｍｌ·ｍｉｎ－１

以避免液膜破裂［１１］。待形成稳定降液膜后，再将

混合气压送入降膜微反应器的气室，与液膜接

表１　降膜微反应器的结构尺寸

犜犪犫犾犲１　犉犉犕犚狊狑犻狋犺犱犻犳犳犲狉犲狀狋犵犲狅犿犲狋狉犻犮犪犾狊犮犪犾犲

ＦＦＭＲ Ｌｅｎｇｔｈｏｆｐｈａｓｅｃｏｎｔａｃｔ／ｍｍ Ｄｅｐｔｈｏｆｇａｓｃｈａｍｂｅｒ／ｍｍ

Ⅰ ４０ １．４５

Ⅱ ６０ １．４５

Ⅲ ８０ １．４５

Ⅳ ６０ ３．０

触完成吸收反应。测定气相出口尾气流量与组成，

分析液相出口中ＣＯ２ 吸收量。实验于室温下进行，

物性参数列于表２。

２　降膜微反应器中的传质公式推导

气相中 ＣＯ２ 通过气液界面扩散进入液相与

ＮａＯＨ发生反应。本实验条件下，液相主体ＣＯ２

浓度为０。假设气液相界面是平的，对图１所示的

气相微单元进行质量衡算，建立如下微分方程式

－狀Ｎ
２
ｄ犢 ＝犓Ｇ犘

犢
１＋犢

犠ｄ犺 （１）

其中，犢 为ＣＯ２ 与Ｎ２ 的摩尔比，狀Ｎ
２
＝
犘犌Ｎ

２

犚犜
；边

界条件为：犺＝０，犢＝犢ｉｎ；犺＝犔，犢＝犢ｏｕｔ；积分

可得气相总传质系数

犓Ｇ ＝
犌Ｎ

２

犚犜犠犔
犢ｉｎ－犢ｏｕｔ＋ｌｎ

犢ｉｎ
犢（ ）
ｏｕｔ

（２）

图１　气相中的传质微单元

Ｆｉｇ．１　Ｅｌｅｍｅｎｔｃｅｌｌｏｆｍａｓｓｔｒａｎｓｆｅｒｉｎｇａｓｐｈａｓｅ
　

　　根据气相总传质系数、液相传质系数犽Ｌ、气

相传质系数犽Ｇ和化学反应增强因子的关系式得

到气相传质系数，即

１

犓Ｇ
＝
１

犽Ｇ
＋
１

犎犽Ｌ
（３）

式中　犎为ＣＯ２在水溶液中的饱和溶解度系数，其

值列于表２。在本实验条件下，ＣＯ２ 在ＮａＯＨ溶液中

的吸收反应的速率方程为：狉＝犽ＯＨ－犆ＯＨ－犆ＣＯ
２
。其

中，二级反应速率常数犽ＯＨ－ 可用Ｐｏｈｏｒｅｃｋｉ等
［１４］

表２　氢氧化钠水溶液的物性

犜犪犫犾犲２　犘犺狔狊犻犮犪犾狆狉狅狆犲狉狋狔狅犳狊狅犾狌狋犻狅狀狌狊犲犱犻狀狋犺犻狊狑狅狉犽

犆ＯＨ－

／ｍｏｌ·Ｌ－１
犎①

／ｋｍｏｌ·ｍ－３·ａｔｍ－１
犽ＯＨ－ ②

／ｍ３·ｋｍｏｌ－１·ｓ－１
犇③×１０９

／ｍ２·ｓ－１
μ

／μＰａ·ｓ
ρ

／ｋｇ·ｍ－３

０．５ ０．０２８ １０６９６ １．８５ ０．９６２ １０１９．４

０．９ ０．０２５ １２８４３ １．７５ １．１３７ １０４１．５

　　①ＣａｌｃｕｌａｔｅｄｂｙＲｅｆ．［１２］；②ＳｅｅＳｅｃｔｉｏｎ２；③ＣａｌｃｕｌａｔｅｄｂｙＲｅｆ． ［１３］．
Ｎｏｔｅ：１ａｔｍ＝１０１３２５Ｐａ．
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的关联式计算得出。本实验的液相停留时间在

０．３７～２．２ｓ之间，满足以下条件

Ｌ ＝
犇
Ｌ
ＣＯ
２
犽ＯＨ－犆ＯＨ槡 －

犽Ｌ
１，犽ＯＨ－犆ＯＨ－狋≥２０ （４）

因此，反应遵循快速反应机理［１５］，故有

Ｌ犽Ｌ ＝ 犇ＣＯ
２
犽ＯＨ－犆ＯＨ槡 － （５）

其中，ＣＯ２ 在水溶液中的扩散系数列于表２。将式

（３）代入式 （１）并结合式 （５）可得气相传质系数

的计算式

　－狀Ｎ２ｄ犢 ＝
１

１

犽Ｇ
＋

１

犎 犇
Ｌ
ＣＯ
２
犽ＯＨ－犆ＯＨ槡 －

犘
犢
１＋犢

犠ｄ犺 （６）

式 （６）中ＯＨ－的浓度犆ＯＨ－ ＝犆ＯＨ－，ｉｎ－２狀Ｎ
２
（犢０－犢），

基于边界条件积分求得犽Ｇ。

３　结果与讨论

３１　降膜微反应器中的犆犗２ 转化率

图２所示为３种尺寸的降膜微反应器 （ＦＦＭＲ

Ⅰ～Ⅲ）中ＣＯ２ 的转化率。可见，气相流量一定

时，各微反应器中ＣＯ２ 转化率随液相流量的增加

而略有升高，这主要源于液相传质过程的改善。并

且，随着反应器长度增加，气液接触时间增加，

传质更充分，因此转化率提高。在ＦＦＭＲ Ⅲ中，

气相流量为１２５ｍｌ·ｍｉｎ－１时，ＣＯ２ 的转化率高

于８０％。

图２　不同降膜微反应器中ＣＯ２ 的转化率

Ｆｉｇ．２　ＣｏｎｖｅｒｓｉｏｎｏｆＣＯ２ｉｎｄｉｆｆｅｒｅｎｔＦＦＭＲｓ

［犙Ｇ＝１２５ｍｌ·ｍｉｎ
－１，犆ＮａＯＨ＝０．９ｍｏｌ·Ｌ

－１，

１２％ （ｖｏｌ）ＣＯ２］

　

３２　液相浓度和流动状况对犓犌的影响

ＮａＯＨ溶液浓度增加不仅增加反应速率，而

且本征反应速率常数也增加，从而加快了吸收速

率。但随着ＮａＯＨ 溶液浓度的增加，溶液黏度增

加导致ＣＯ２ 在液相中的扩散系数减小，从而增大

液相的传质阻力［１１］。图３给出了相同降膜微反应

器中气相总传质系数随吸收液中 ＮａＯＨ 浓度变化

的关系，犓Ｇ随 ＮａＯＨ 浓度增加而增加。综上分

析，溶液黏度的增加带来的传质阻力效应远小于化

学反应的促进作用。同时可见，犓Ｇ随犚犲Ｌ的增大

逐渐增加。随着犚犲Ｌ增大，增加了液相传质系数和

相界面积，从而促进液相侧的传质［１１，１６］；此外，

随着犚犲Ｌ增大，液相中 ＮａＯＨ 消耗量相对减小，

整个微反应器中的反应速率较高，液相吸收能力较

强。因此，犚犲Ｌ增大，气液传质能力增强。

实验所测定的气相总传质系数要高于传统反应

器２～３倍，例如，对于犆ＮａＯＨ＝１ｍｏｌ·Ｌ
－１的溶液，

降膜微反应器在犚犲Ｇ＜３０时，犓Ｇ可达 （８×１０－１）～

（１０×１０－７）ｍｏｌ·Ｐａ－１·ｍ－２·ｓ－１，而传统填充床

反应器中的犓Ｇ小于４×１０
－７ｍｏｌ·Ｐａ－１·ｍ－２·ｓ－１

［１７］。

图３　液相ＮａＯＨ浓度对犓Ｇ的影响

Ｆｉｇ．３　ＥｆｆｅｃｔｏｆｌｉｑｕｉｄｐｈａｓｅＮａＯＨｃｏｎｃｅｎｔｒａｔｉｏｎｏｎ犓Ｇ

［ＦＦＭＲⅡ，犙Ｇ＝１２５ｍｌ·ｍｉｎ
－１，１２％ （ｖｏｌ）ＣＯ２］

　

３３　气相浓度对犓犌 的影响

图４给出了两种降膜微反应器中，ＣＯ２ 浓度对

气相总传质系数的影响。可见，随着气相浓度的升

高，气相总传质系数减小。这主要是由于气相浓度

较高时，液相中 ＮａＯＨ 沿降膜微通道轴向的浓度

下降变化明显，后续的吸收速率显著降低，导致气

相总传质系数下降。这同时也说明了液相传质阻力

的大小对整个吸收传质过程的影响很大。

３４　进口效应对犓犌的影响

图５所示为１２５、３７５ｍｌ·ｍｉｎ－１的气相流量

条件下，降膜微反应器的长度对气相总传质系数的

影响。由图可见，犓Ｇ 随膜微反应器长度增加而增

大。这与传统反应器中的传质行为不同，原因在于
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图４　气相浓度对犓Ｇ的影响

Ｆｉｇ．４　ＥｆｆｅｃｔｏｆＣＯ２ｃｏｎｃｅｎｔｒａｔｉｏｎｏｆｇａｓｐｈａｓｅｏｎ犓Ｇ

（犙Ｇ＝１２５ｍｌ·ｍｉｎ
－１，犆ＮａＯＨ＝０．９ｍｏｌ·Ｌ

－１）

　

降膜微反应器中的气室呈扁长方体结构，随着气相

流量增加，进口两侧易形成循环流动［９］，本文认为

这将导致死区的形成，不利于气相传质的进行，

即在气室中存在进口效应。在较短的降膜微反应

器中，进口效应影响区域与气室面积相比较大，

对气相传质的作用强烈。而在较长的降膜微反应

器中，进口效应相对减小，从而出现图中所示的

现象。

图６为气相流量对犓Ｇ的影响。在ＦＦＭＲⅡ中

犓Ｇ随气相流量的增加变化不明显 ［图６ （ａ）］，但

在ＦＦＭＲⅢ中，犓Ｇ随气相流量的增加却略有增加

［图６ （ｂ）］。由上面的讨论可知，气相流动过程存

在进口效应。小流量条件下，气相流动处于光滑的

层流状态，死区面积较小，对传质影响较小；气相

流量增大时，传质系数提高，同时由于出现循环流

形成死区，进而阻碍传质过程，这两种因素共同作

用决定了犓Ｇ随气相流量的变化规律。在ＦＦＭＲⅡ

中，气室长度较短，高气相流量下死区的存在对传

　

图５　微反应器长度对不同降膜微反应器中的犓Ｇ的影响

Ｆｉｇ．５　ＥｆｆｅｃｔｏｆｌｅｎｇｔｈｏｆＦＦＭＲｏｎ犓Ｇａｔ

ｄｉｆｆｅｒｅｎｔｇａｓｆｌｏｗｒａｔｅ

［犆ＮａＯＨ＝０．９ｍｏｌ·Ｌ
－１，１２％ （ｖｏｌ）ＣＯ２］

　

质过程的不利影响占主导地位，导致犓Ｇ随着气相

流量的增加而变化不大。而ＦＦＭＲ Ⅲ中气室长度

稍长，高气相流量下死区所占气室的体积份额相对

较小，此时气体流速增加所引起的传质促进作用成

为主要控制因素，因此犓Ｇ随气相流量的增加而略

有增加。综上，要设计合理的降膜微反应器长度或

进口方式，以减小气相传质的进口处的循环流动等

进口效应对传质的影响。

３５　气室深度的影响

图７比较了气室深度变化对犓Ｇ的影响。实验

结果表明，所考察的流量范围内，犓Ｇ随气室深度

减小而增大。相同气相流量条件下，气相停留时间

随气室深度而变，但气相的流体力学状况不变

（犚犲几乎不变）。气相停留时间长短将影响传质过

程，当气室深度由１．４５ｍｍ增加到３ｍｍ时，气

相在径向分子扩散的距离加倍，流速减小不利于传

质。但是，气室深度减小，气室中更易发生液泛现

象［１１］，因此气室深度的减小有一限度。
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图６　气相流量对不同降膜微反应器中的犓Ｇ的影响

Ｆｉｇ．６　Ｅｆｆｅｃｔｏｆｇａｓｐｈａｓｅｆｌｏｗｒａｔｅｏｎ

犓ＧｉｎｄｉｆｆｅｒｅｎｔＦＦＭＲｓ

［犆ＮａＯＨ＝０．９ｍｏｌ·Ｌ
－１，１２％ （ｖｏｌ）ＣＯ２］

　

３６　气相传质系数

图８为气相流量对气相传质系数犽Ｇ的影响。

ＦＦＭＲⅡ中，气相流量增大时，气相传质系数反

而下降，因降膜微通道较短，气室内死区的存在对

传质过程的阻碍作用显著；ＦＦＭＲ Ⅲ中，由于降

膜微通道较长，死区影响相对较弱，气相流量增加

后传质过程的改善起主导作用，因而犽Ｇ随气相流

量的增加而提高 ［图８ （ｂ）］。同时比较两个降膜

微反应器中的犽Ｇ，在大流量条件下ＦＦＭＲⅡ中的

犽Ｇ要小于ＦＦＭＲⅢ的值，同样说明了较短的气室

中死区体积占的比重较大。

图９为ＦＦＭＲ Ⅱ中不同气相流量条件下，气

相传质系数犽Ｇ及总传质系数犓Ｇ随液相犚犲Ｌ的变化

趋势。由图可见，犽Ｇ比犓Ｇ约大２～８倍，尤其当液

相较高时，差距更明显。对于本文采用的其他型式

的降膜微反应器，也存在类似结果。这表明在实验

条件下，传质过程主要受液相传质控制，但气相传

质阻力不可忽略。

　

图７　气室深度对犓Ｇ的影响

Ｆｉｇ．７　Ｅｆｆｅｃｔｏｆｇａｓｃｈａｍｂｅｒｄｅｐｔｈｏｎ犓Ｇ

［犆ＮａＯＨ＝０．９ｍｏｌ·Ｌ
－１，１２％ （ｖｏｌ）ＣＯ２］

　

４　结　论

本文以ＣＯ２Ｎ２ 混合气在ＮａＯＨ溶液中的化学

吸收为体系，考察了降膜微反应器中的气相传质特

性，得到以下结论。

（１）降膜微反应器中气相总传质系数明显高于

传统反应器，是其２～３倍，且气相总传质系数随

液相ＮａＯＨ浓度及液相犚犲Ｌ的增加而增大。

（２）降膜微反应器中由于死体积的形成，气相

流动存在进口效应，不利于传质。气相流量增加，

死体积所占气室体积的比率增加导致进口效应增

强。在较短的降膜微反应器中，进口效应更加强

烈。气室深度减小，传质距离变短，有利于气相传

质。因此需要设计合理的气相进口方式或气室几何

尺寸以消除进口效应的影响，促进传质。

（３）在实验获得的气相总传质系数数据的基础

上，计算得到了气相传质系数。在本实验的多数操

作范围内，气相传质系数与总传质系数相比约高

２～８倍，表明液相传质阻力是整个传质过程的控制
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图８　不同降膜微反应器中气相流量对犽Ｇ的影响

Ｆｉｇ．８　Ｅｆｆｅｃｔｏｆｇａｓｐｈａｓｅｆｌｏｗｒａｔｅｏｎ犽Ｇ

［犆ＮａＯＨ＝０．９ｍｏｌ·Ｌ
－１，１２％ （ｖｏｌ）ＣＯ２］

　

　

图９　传质系数随犚犲Ｌ 的变化

Ｆｉｇ．９　Ｅｆｆｅｃｔｏｆ犚犲Ｌｏｎｍａｓｓｔｒａｎｓｆｅｒｃｏｅｆｆｉｃｉｅｎｔｓ

［ＦＦＭＲⅡ，１２％ （ｖｏｌ）ＣＯ２，犆ＮａＯＨ＝０．９ｍｏｌ·Ｌ
－１］

　

步骤，但是气相阻力不能忽略。

符　号　说　明

犆———浓度，ｍｏｌ·Ｌ－１

犇———扩散系数，ｍ２·ｓ－１

犱Ｇ———气室深度，ｍ

犌———气体流量，ｍ３·ｓ－１

犎———饱和溶解度，ｍｏｌ·ｍ－２·Ｐａ－１

犓Ｇ———气相总传质系数，ｍｏｌ·Ｐａ
－１·ｍ－２·ｓ－１

犽Ｇ———气相传质系数，ｍｏｌ·Ｐａ
－１·ｍ－２·ｓ－１

犽Ｌ———液相传质系数，ｍ·ｓ
－１

犽ＯＨ－ ———反应速率常数，ｍ
３·ｍｏｌ－１·ｓ－１

犼———流体表观速率，ｍ·ｓ
－１

犔———气室长度，ｍ

狀———摩尔流量，ｍｏｌ·ｓ－１

犘———总压，Ｐａ

犚———气体常数，Ｐａ·ｍ３·ｍｏｌ－１·Ｋ－１

犚犲Ｌ———Ｒｅｙｎｏｌｄｓ数 （犚犲＝ρδ狌／μ）

犠———相界面宽度，ｍ

犢———ＣＯ２ 与Ｎ２ 的摩尔比

狕———离子价数

μ———黏度，Ｐａ·ｓ

ρ———密度，ｋｇ·ｍ
－３

δ———液膜厚度，ｍ

下角标

Ｇ———气相

ｉｎ———进口

Ｌ———液相

ｏｕｔ———出口

犚犲犳犲狉犲狀犮犲狊

［１］　ＵｃｈｉｙａｍａＫ，Ｍｉｇｉｔａ Ｈ，Ｏｈｍｕｒａ Ｒ，ＭｏｒｉＹ Ｈ． Ｇａｓ

ａｂｓｏｒｐｔｉｏｎｉｎｔｏ“ｓｔｒｉｎｇｏｆｂｅａｄｓ”ｌｉｑｕｉｄｆｌｏｗｗｉｔｈｃｈｅｍｉｃａｌ

ｒｅａｃｔｉｏｎ：ａｐｐｌｉｃａｔｉｏｎｔｏｃａｒｂｏｎｄｉｏｘｉｄｅｓｅｐａｒａｔｉｏｎ．犐狀狋．犑．

犎犲犪狋犕犪狊狊犜狉犪狀．，２００３，４６：４５７

［２］　Ｊａｈｎｉｓｃｈ Ｋ， Ｂａｅｒｎｓ Ｍ， Ｈｅｓｓｅｌ Ｖ， Ｅｈｒｆｅｌｄ Ｗ，

Ｈａｖｅｒｋａｍｐ Ｖ，Ｌｗｅ Ｈ， Ｗｉｌｌｅ Ｃ，Ｇｕｂｅｒ Ａ． Ｄｉｒｅｃｔ

ｆｌｕｏｒｉｎａｔｉｏｎｏｆｔｏｌｕｅｎｅｕｓｉｎｇｅｌｅｍｅｎｔａｌｆｌｕｏｒｉｎｅｉｎｇａｓ／ｌｉｑｕｉｄ

ｍｉｃｒｏｒｅａｃｔｏｒｓ． 犑狅狌狉狀犪犾狅犳 犉犾狌狅狉犻狀犲 犆犺犲犿犻狊狋狉狔，２０００，

１０５：１１７
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［３］　Ｙｅｏｎｇ Ｋ Ｋ， Ｇａｖｒｉｉｌｉｄｉｓ Ａ， Ｚａｐｆ Ｒ， Ｈｅｓｓｅｌ Ｖ．

Ｅｘｐｅｒｉｍｅｎｔａｌｓｔｕｄｉｅｓｏｆｎｉｔｒｏｂｅｎｚｅｎｅｈｙｄｒｏｇｅｎａｔｉｏｎｉｎａ

ｍｉｃｒｏｓｔｒｕｃｔｕｒｅｄｆａｌｌｉｎｇｆｉｌｍ ｒｅａｃｔｏｒ． 犆犺犲犿．犈狀犵．犛犮犻．，

２００４，５９：３４９１

［４］　Ｚａｎｆｉｒ Ｍ，Ｇａｖｒｉｉｌｉｄｉｓ Ａ， Ｗｉｌｌｅ Ｃ，Ｈｅｓｓｅｌ Ｖ． Ｃａｒｂｏｎ

ｄｉｏｘｉｄｅａｂｓｏｒｐｔｉｏｎｉｎａｆａｌｌｉｎｇｆｉｌｍｍｉｃｒｏｓｔｒｕｃｔｕｒｅｄｒｅａｃｔｏｒ：

ｅｘｐｅｒｉｍｅｎｔｓ ａｎｄ ｍｏｄｅｌｉｎｇ． 犐狀犱狌狊狋狉犻犪犾 牔 犈狀犵犻狀犲犲狉犻狀犵

犆犺犲犿犻狊狋狉狔犚犲狊犲犪狉犮犺，２００５，４４：１７４２

［５］　Ｅｈｒｉｃｈ Ｈ，Ｌｉｎｋｅ Ｄ， Ｍｏｒｇｅｎｓｃｈｗｅｉｓ Ｋ，Ｂａｅｒｎｓ Ｍ，

Ｊａｈｎｉｓｃｈ Ｋ． Ａｐｐｌｉｃａｔｉｏｎ ｏｆ ｍｉｃｒｏｓｔｒｕｃｔｕｒｅｄ ｒｅａｃｔｏｒ

ｔｅｃｈｎｏｌｏｇｙ ｆｏｒ ｔｈｅ ｐｈｏｔｏｃｈｅｍｉｃａｌ ｃｈｌｏｒｉｎａｔｉｏｎ ｏｆ

ａｌｋｙｌａｒｏｍａｔｉｃｓ．犆犺犻犿犻犪，２００２，５６：６４７

［６］　ＳｔｅｉｎｆｅｌｄｔＮ，ＡｂｄａｌｌａｈＲ，ＤｉｎｇｅｒｄｉｓｓｅｎＵ，ＪａｈｎｉｓｃｈＫ．

Ｏｚｏｎｏｌｙｓｉｓｏｆａｃｅｔｉｃａｃｉｄ１ｖｉｎｙｌｈｅｘｙｌｅｓｔｅｒｉｎａｆａｌｌｉｎｇｆｉｌｍ

ｍｉｃｒｏｒｅａｃｔｏｒ．犗狉犵．犘狉狅犮犲狊狊犚犲狊．犇犲狏．，２００７，１１：１０２５

［７］　ＡｌＲａｗａｓｈｄｅｈ Ｍ， Ｈｅｓｓｅｌ Ｖ，Ｌｏｂ Ｐ， Ｍｅｖｉｓｓｅｎ Ｋ，

Ｓｃｈｏｎｆｅｌｄ Ｆ． Ｐｓｅｕｄｏ ３Ｄ ｓｉｍｕｌａｔｉｏｎ ｏｆａｆａｌｌｉｎｇｆｉｌｍ

ｍｉｃｒｏｒｅａｃｔｏｒｂａｓｅｄｏｎｒｅａｌｉｓｔｉｃｃｈａｎｎｅｌａｎｄｆｉｌｍ ｐｒｏｆｉｌｅｓ．

犆犺犲犿．犈狀犵．犛犮犻．，２００８，６３：５１４９

［８］　Ｍｈｉｒｉ Ｎ， Ｍｏｎｎｉｅｒ Ｈ，Ｆａｌｋ Ｌ． Ｍｉｃｒｏｓｔｒｕｃｔｕｒｅｄ ｃｌｅａｎ

ｐｒｏｃｅｓｓ ｄｅｓｉｇｎ： ａｐｐｌｉｃａｔｉｏｎ ｆｏｒ ＶＯＣ ｔｒｅａｔｍｅｎｔ／／

Ｐｒｏｃｅｅｄｉｎｇｓｉｎｔｈｅ１ｓｔＩｎｔｅｒｎａｔｉｏｎａｌＣｏｎｇｒｅｓｓｏｎ Ｇｒｅｅｎ
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