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5. 颗粒沉降与流态化 

5.1 概述 

5.1.1 概述 

本章考察流固两相物系中固体颗粒与流体间的相对运动。在流固两相物系中，不论作为

连续相的流体处于静止还是作莫种运动，只要固体颗粒的密度大于流体的密度，那么在重力

场中，固体颗粒将在重力方向上与流体做相对运动，在离心力场中，则与流体作离心力方向

上的相对运动。许多化工过程与此种相对运动相联系，例如： 

① 两相物系的沉降分离，其中依靠重力的称为重力沉降，依靠离心力的称为离心沉降。 

② 流固两相之间进行某种物理与化学过程，如固体物料的干燥（气流干燥、喷雾干燥、沸

腾干燥）。 

③ 固体颗粒的流动输送。 

流固两相物系内的相对运动规律是上述各过程设计计算的基础。 

固体颗粒对流体的相对运动规律与物理学中的自由落体运动规律的根本区别是后者不

考虑流体对固体运动的阻力。当固体尺寸较大时，阻力远小于重力，因而可以略去（举苹果

重力沉降例子）。但当颗粒尺寸较小时，或流体为液体时，阻力不容忽略（举细粉笔头或绿

豆重力沉降）离子。由此可见，对流—固两相物系中的相对运动的考察应从流体对颗粒运动

的阻力着手。 

 

5.2 颗粒的沉降运动 

5.2.1 流体对固体颗粒的绕流 

前几章讨论静止的固体壁面对流体流动的阻力及由此产生的流体的机械能损失（习惯称

为阻力损失）。本节将着重讨论流体与固体颗粒相对运动时流体对颗粒的作用力—曳力。 

流体与固体颗粒之间的相对运动可分为以下三种情况： 

① 颗粒静止，流体对其做绕流； 

② 流体静止，颗粒作沉降运动； 

③ 颗粒与流体都运动，但保持一定的相对运动。 

上述三种情况，只要颗粒与流体之间的相对运动速度相同，流体对颗粒的作用力 

—曳力（即阻力）在本质上无区别，都是由于两者间相对运动造成的阻力。因此，可以第①

种情况（绕流）为例来分析颗粒相对于流体作运动时所受的阻力。 
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两种曳力－表面曳力和形体曳力 

图 5-1 表示流体以均匀速度u绕过一静止

颗粒的运动。流体作用于颗粒表面任何一点的

力必可分解为与表面相切及垂直的两个分力，

即表面上任何一点同时作用着剪应力τw和压

强 p。在颗粒表面上任取一微元面积dA，作用

于其上的剪力为τwdA，压力为pdA。     图 5-1 固体壁面上的曳力 

设所取微元面积dA与流动方向成夹角α，则剪力在流动方向上的分力为τwdAsinα。将此

分力沿整个颗粒表面积分而得该颗粒所受剪力在流动方向上的总和，称为表面曳力。 

同样，压力 pdA 在流动方向上的分力为 pdAcosα，将此力沿整个颗粒表面积分可得 

( ) ∫∫∫ −+=
AAA

dAcosgzdAcosgzpdAcosp ρρα  

上式等号右端第一项称为形体曳力，第二项即颗粒所受的浮力。当颗粒与流体无相对运动时，

则不存在表面曳力与形体曳力，但仍有浮力作用其上。由此可见，流体对固体颗粒作绕流运

动时，在流动方向上对颗粒施加一个总曳力，其值等于表面曳力和形体曳力之和。 

FD与流体ρ、μ相对流速u有关，而且受颗粒的形状与定向的影响，问题较为复杂。至今，

只有几何形状简单的少数情况才可以得到FD的理论计算式。例如，粘性流体对球体的低速

绕流（也称爬流）时FD的理论式即斯托克律（Stokes）定律为： 

        udF pD 3πμ=        （5-1） 

当流速较高时，Sokes定律不成立。因此，对一般流动条件下的球形颗粒及其其他形状

的颗粒，FD的数值尚需通过实验解决。 

 

曳力系数    对球形颗粒，FD=F(dp, u, ρ, μ)用因次分析并整理后可得 

令        
μ
ρud

Re p
p =         （5-3） 

( )pReφζ =         （5-4） 

则有       2

2
1 uAF pD ρζ=        （5-5） 

式中Ap－颗粒在运动方向上的投影面积； 

ζ－无因次曳力系数。 

式（5-5）可作为曳力系数的定义式。 
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ζ与Rep关系的实验测定结果见图 5-2。 

 
图 5-2  曳力系数ζ与颗粒雷诺数的关系 

图中曲线：1-ψ=1；2-ψ=0.806；3-ψ=0.6；4-ψ=0.220；5-ψ=0.125 

图中球形颗粒 )1( =ψ 的曲线在不同的雷诺数范围内可用公式表示如下： 

2<pRe ，层流区，Sokes 定律区 

        
pRe

24
=ζ         （5-6） 

5002 << pRe ，过渡区，Allen 定律区 

        60
518
.

pRe
.

=ζ                      （5-7） 

5102500 ×<< pRe ，湍流区，Newton 定律区  

       440.≈ζ         （5-8） 

注意 定义与第 1 章不同，特别流型 值亦不同！ pRe Re

把
pRe

24
=ζ 代入式（5-5）得 

udududuA
Re

F pp
p

p
p

D πμρπ

μ
ρρ 3

2
1

4
24

2
124 222 ===  

说明在层流区实验结果与理论推导一致。其他区域的解同学们可结合有关内容自学掌

握。我这里着重说明的是 Allen 定律 60
518
.

pRe
.

=ζ 误差极大（平均误差高达 15.5%，应当加以
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否定）。陈文靖用多项式拟合计算 10001 << pRe 区间内的ζ 值，平均误差仅 0.486%，该式

形式如下： 

x
pRe
.526

=ζ   10001 << pRe  

（推广到 喷雾干燥，气流干燥大部分均在次区间），式中 300050 ≤≤ pRe.

i
pi

i
)Re(lnRx

5

0=
∑=  

9178336.00 =R ， 289240.22 −= ER ， 

3547178.93 −−= ER ， 0782483.01 −=R 3347719.14 −= ER ， 5945255.65 −−= ER 。 

    ①Allen 误差大的原因？（用直线取代本来是曲线的原始数据，偏离原始数据太远，计

算误差大） 

②计算机读图技术，一元非线性拟合，多元非线性拟合，多元非线性智能拟合。 

 

5.2.2 静止流体中颗粒的自由沉降 

沉降的加速段  在静止流体中、颗粒在重力场或离心力场做沉降运动时，所受的力分别为： 

(1) 场力 F 
重力场：      Fg=mg         （5-9） 

离心力场：                                （5-10） 2ωmrFc =

(2) 浮力Fb

重力场:       gmF
p

b ρ
ρ

=        （5-11） 

离心力场:       
2ωρ

ρ
rmF

p
b =       （5-12） 

(3) 曳力：        ⎟
⎠
⎞

⎜
⎝
⎛= 2

2
1 uAF pD ρζ       （5-13） 

在重力场中作沉降运动时，由牛顿第二运动定律：  

∑ =
dt
dumF  

或者     2

4
u

d
A

g)(
d
du

pp

p

p

p ρ
ρ

ζ
ρ

ρρ
τ

−
−

=      （5-15） 

对球形颗粒，可得  2

4
3 u
d

g)(
d
du

ppp

p ρ
ρ
ζ

ρ
ρρ

τ
−

−
=      （5-16） 
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沉降的等速阶段  随着下降速度的不断增加，式（5-16）右侧第二项（曳力项）逐渐增大，

加速度逐渐减小。当下降速度增至某一数值时，曳力等于颗粒在流体中的净重（表观重量），

加速度等于零，颗粒将以恒定不变的速度ut继续下降。此ut称为颗粒的沉降速度或终端速度。

对于小颗粒，沉降的加速阶段很短，加速段所经历的距离也很小。因此，小颗粒沉降的加速

阶段可以忽略，而近似认为颗粒始终以ut下降。 

 

颗粒的沉降速度  对球形颗粒，当 0=
τd

du
时，由式（5-16）可得 

ζρ
ρρ

3
4 g)(d

u pp
t

−
=       （5-17） 

式中 ⎟⎟
⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
==

μ
ρ

φζ tpud
 

ζ 与 有关，也与 有关，将不同区域的pRe tu ζ 与 的关系式（5-6）—式（5-8）分

别带入上式，整理得 

PRe

2<pRe ，层流区（Sokes 区）     
μ
ρρ

18

2 g)(d
u pp

t

−
=    （5-19）  

5002 << pRe ，过渡区（Allen 区）  

714.0

6.04.0

6.1 )(
781.0 ⎥

⎦

⎤
⎢
⎣

⎡ −
=

μρ
ρρ gd

u PP
t         

5102500 ×<< pRe ，湍流区（Newton 区）  
ρ

ρρ g)(d
.u pp

t

−
= 741   （5-20） 

因ζ 与 有关，故 需用试差法求解。 pRe tu

 

其他因素对沉降速度的影响  公式成立假定条件：①颗粒为球形；②颗粒沉降时彼此相距较

远，互不干扰；③容器壁对沉降的阻滞作用可以忽略；④ 颗粒直径不能小到受流体分子运

动的影响。对实际颗粒需要考虑下列因素： 

①颗粒为非球形； 

    ②干扰沉降； 

    ③容器壁对沉降的阻滞作用—端效应； 

    ④ 颗粒直径小到受流体分子运动的影响； 

⑤ 液滴或气泡的运动。          

 5



西北大学化工原理电子教案                                                                

例：有一玉米淀粉水悬浮液，温度 20oC，淀粉颗粒平均直径为 15μm，淀粉颗粒吸水后的密

度为 1020kg⋅m-3，试求颗粒的沉降速度。 

解：先假定沉降在层流区进行，故可以用式（5-19）计算，即 

μ
ρρ

18
)(2 gd

u s
t

−
=

 

已知： ，查出 2036 1020101515 −− ⋅=×== mkg,mmd sp ρμ  oC的水的 

sPa.,mkg. ⋅×=⋅= −− 33 1000512998 μρ ，将各值代入上式得： 

16
3

26

1066.2807.9
10005.118

)2.9981020()1015( −−
−

−

⋅×=×
××

−×
= smut

 

检验 值： pRe

             110963
100051

2998106621015 5
3

66

<×=
×

××××
== −

−

−−

.
.

..duRe t
p μ

ρ
 

计算结果表明，与假设相符，故算得的 正确。 1610662 −− ⋅×= sm.ut

 

5.3 沉降分离设备 

根据作用于颗粒上的外力不同，沉降分离设备可分为重力沉降和离心沉降两大类。 

 

5.3.1 重力沉降设备 

降尘室  藉重力沉降以除去气流中的尘粒，此类设备称为降尘室。按流体流动方式的不同，

重力沉降设备可分为水平流动型与上升流动型两种。 

 

图 5-6  降尘室   图 5-7  颗粒在降尘室中的运动 

图 5-6 为气体作水平流动的一种降尘室。含尘气体进入降尘室后流动截面增大，流速降

低，在室内有一定的停留时间使颗粒能在气体离室之前沉至室底而被除去。显然，气流在降
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尘室内的均匀分布是十分重要的。若设计不当，气流分布不均甚至有死角存在，则必有部分

气体停留时间较短，其中所含颗粒就来不及沉降而被带出室外。为使气流均匀分布，图 5-6 

图 5-6 降尘室所示的降尘室采用锥形进出口。降尘室的容积一般较大，气体在其中的流速

<1m/s。实际上为避免沉下的尘粒重新被扬起，往往采用更低的气速。通常它可捕获大于 50μm 

的粗颗粒。颗粒在降尘室内的运动情况如图 5-7 所示。 

停留时间       
V

r q
AH

=τ        （5-22） 

沉降时间       
t

t u
H

=τ         （5-23） 

tr ττ ≥ ，至少 tr ττ = ，所以
tV u

H
q
AH

=  （降尘室设计原则），得 

tV Auq =        （5-24） 

Vq －含尘气体体积流量， 。气速sm /3

BH
q

u V= ，一般 应<1 ，实际上为避免已沉下

的尘粒重新被扬起，u 往往取更低

u sm /

smu /5.0= 。降尘室一般用于分离 md p μ50> 的粗颗粒。 

A－降尘室底面积， 。
2m BLA =  

tu －颗粒的沉降速度， 。 应根据要分离的最小颗粒直径 决定。若沉降处于 Stokes

定律区（层流区），则 

sm / tu mind

       
μ

ρρ
18

2 g)(d
u pmin

t

−
=        （5-25） 

对一定物系， 一定，降尘室的处理能力只取决于降尘室的底面积tu A，而与高度 H 无

关，故降尘室应设计成扁平形状，或在室内设置多层水平隔板。 

①设计型计算：已知 、Vq μ 、 ρ 、 Pρ 、 ，计算min,Pd A。 

②操作型计算：已知 A、μ 、ρ 、 pρ 、 ，核算 ；或已知mind Vq A、 、Vq μ 、ρ 、 pρ ，

求 。 mind

 

例：采用降尘室回收常压炉气中球形粉尘颗粒。降尘室底面积为 10m2，高 1.6m。操作条件
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下气体密度为 0.5kg/m3，粘度为 2×10-5Pa⋅s，颗粒密度为 3000 kg/m3，气体流量为 5m3/s。试

求：①可完全回收的最小颗粒直径； 

    ②如将降尘室改为多层以完全回收 20μm 的颗粒，求其层数及板间距。  

解：① 设沉降运动处在层流区，则能完全回收的最小颗粒直径为： 

 

( ) ( )
518 18 2 10 5 78.2

9.81 3000 0.6 10
v

pc
p

qd m
Ag

μ μ
ρ ρ

−× ×
= = =

× −− 

校核：最小颗粒的沉降速度： 
0

5 0.5 /
10

vqu m
A

= = = s
 

 
2173.1

102
6.05.0102.78Re 5

6

<=
×

×××
== −

−

μ
ρud pc

 

故可近似认为沉降运动处于层流区，原计算有效。  

②20μm 的颗粒也要能全部回收，所需要的降尘面积可按下式计算：    
5

2
2 6
20

18 18 2 10 5' 153
( ) 9.81 (3000 0.6) (20 10 )

v

p

qA m
g d

μ
ρ ρ

−

−

× × ×
= = =

− × − × ×
 

2

 

则需要的降尘面积为 153m2，所以降尘室应改为 16 层（15 块隔板），实际降尘面积为 160 m2。

层间距为 0.10m。  

 

增稠器  悬浮液在任何设备内的静置都可构成重力沉降器，其中固体颗粒在重力作用下沉降

而与液体分离。工业上对大量悬浮液的分离常采用连续式沉降器或称增稠器。增稠器通常是

一个带锥形底的圆池，悬浮液于增稠器中心距液面下 0.3～1.0m 处连续加入，然后在整个

增稠器的横截面上散开，液体向上流动，清液由四周溢出。固体颗粒在器内逐渐沉降至底部，

器底设有缓慢旋转的齿耙，将沉渣慢慢移至中心，并用泥浆泵从底部出口管连续排出。 

颗粒在增稠器内的沉降大致分为两个阶段。在加料口以下一段距离内固体颗粒浓度很

低，颗粒在其中大致为自由沉降。在增稠器下部颗粒浓度逐渐增大，颗粒作干扰沉降，沉降

速度很慢。增稠器有澄清液体和增稠悬浮液的双重功能。为获得澄清的液体，清液产率取决

于增稠器的直径。为获得增稠至一定程度的悬浮液，固体颗粒在器内必须有足够的停留时间。

在一定直径的增稠器中，颗粒的停留时间取决于进口管以下增稠器的深度。大的增稠器直径

可达 10～100m，深 2.5～4m。它一般用于大流量、低浓度悬浮液的处理，常见的污水处理

就是一例。 
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分级器  利用不同粒径或不同密度的颗粒在流体中的沉降速度不同这一原理来实现它们分

离的设备称为分级器。图 5-10 为分级器示意图。它由几根柱形容器组成，悬浮液进入第一

柱的顶部，水或其它密度适当的液体由各级柱底向上流动。控制悬浮液的加料速率，使柱中

的固体浓度<1～2%，此时柱中颗粒基本上是自由

沉降。在各沉降柱中，凡沉降速度较向上流动的液

体速度为大的颗粒，均沉于容器底部，而直径较小

的颗粒则被带入后一级沉降柱中。适当安排各级沉

降柱流动面积的相对大小，适当选择液体的密度并

控制其流量，可将悬浮液中不同大小的颗粒按指定

的粒度范围加以分级。        图 5-10  分级器示意图 

 

5.3.2 离心沉降设备  

小，颗粒粒度较细的非均相物系，可利用颗粒作圆周运动时的离心力

以加

对于两相密度差较

快沉降过程。定义同一颗粒所受的离心力与重力之比为离心分离因数α  

      
gr
urmrFc

222 ωω
gmgFg

====α       （5-26） 

式中 ωru = 为流体和颗粒的切线速度，m/s； r 为旋转半径，m；ω 为旋转角速度，

弧度 s/(rad 。 )

α 数值的大小是反映离心分离设备性能的重要指标。若 1000=α ，则说明同一颗粒在

离心力 0 倍，

旋风分离器 

旋风分离器是气-固分离的常用设备。图 5-11

表示旋

管切向进入器内，以造

成气体

 

场中受到的离心力 cF 是在重力场中受到的重力 gF 的 100 当然大大加快沉降分

离过程。 

 

各种型式

风分离器内气体的流动情况 

含固体颗粒的气体由矩形进口

与颗粒的圆周运动。颗粒被离心力抛至器壁并汇集于

锥形底部的集尘斗中，被净化后的气体则从中央排气管排

出。旋风分离器的构造简单，没有运动部件，操作不受温度、  图 5-11 气体在旋风分离器内的流动
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压强的限制。视设备大小及操作条件不同，旋风分离器的离心分离因数约为 5～2500，一般

可分离气体中 5～75μm 直径的粒子。 

评价旋风分离器性能的主要指标有两个，一是分离效率，一是气体经过旋风分离器的

压降

分离器的分离效率 

。 

(1) 旋风

① 总效率 0η  

进

出进

C
CC −

=0η        （5-27） 

式中 、 分别为进出旋风分离器气体颗粒的质量浓度， 。 

不 体中颗粒大小不等，各种颗

粒被

进C 出C 3/ mg

总效率并 能准确地代表旋风分离器的分离性能。因为气

除下的比例也不相同。颗粒的尺寸越小，所受的离心力越小，沉降速度也越小，所以能

被除下的比例也越小。因此，总效率相同的两台旋风分离器其分离性能却可能相差很大，这

是因为被分离的颗粒具有不同粒度分布的缘故。 

② 粒级效率 iη  

进

出进

i

ii
i C

CC −
=η        （5-28） 

式中 、 分别为进出旋风分离器气体中粒径为 的颗粒的质量浓度， 。 

效 粒

进iC 出iC pid 3/ mg

总 率与 级效率的关系为： 

iixηη ∑=0  

式中 为进口气体中粒径为 颗粒的质量分率。 

通常将经过旋风分离器后能被除下 50%的颗粒直径称为分割直径 ，某些高效旋风分

离器的分割直径可小至

ix pid

pcd

mμ10~3 。 

 

(2) 旋风分离器的压降 

时，由于进气管和排气管及主体器壁所引起的摩擦阻力、流动时的

局部

气体经过旋风分离器

阻力以及气体旋转运动所产生的能量损失等，都将造成气体的压力降。旋风分离器的压

降大小是评价其性能好坏的重要指标。气体通过旋风分离器的压降应尽可能小。通常压降用
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入口气体动能的倍数来表示： 

ΔP 
2

2uρ
ζ=        （5-30） 

气体在旋风分离器内的流动情况对它的分离特性有直接影响，在这方面的理论研究至

今还

主旋涡，即气体切线进入分离器后以螺旋形旋转向下的外旋

涡和

uθ、径向速度ur和轴向速度uz三个

分量

  内旋涡 

切向速度uθ     

没有达到可供设计的完善程度。但是，对旋风分离器的性能及器内各处速度分布的实验

测定，提供了如下几点认识： 

①在分离器内气流形成两个

由锥底螺旋形上升至排气管的内旋涡，两旋涡的旋转方向相同。此外，表面粗糙的器壁

及圆柱形顶部靠近排气管处也会产生一些局部的旋涡。 

②内、外主旋涡中的气流速度均可以分解为切向线速

，它们在内、外旋涡中的方向和规律大致如下： 

外旋涡    

50
1Cu =      Cu 2r=.rθ θ  

向指向

转角速度，也可将细

小颗

低廉、分离效率高、无活动部件、操作范

围广

 ； 

气力旋流分级  藉离心沉降可将气流中夹带的颗粒进行分级，此类分级设备型式较多。带固

径向速度ur     方 轴心    指向器壁 

轴向速度uz     向下      向上 

③外旋涡造成的离心力将颗粒抛向器壁，内旋涡由于具有较大的旋

粒向外抛出，故同样是分离的积极部分。 

旋风分离器具有结构简单、制造方便、价格

等诸多优点，可分离高温含尘气体，是最常用的一种除尘、分离设备。可用于 5～200μm

直径颗粒的分离，但不适于处理粘性、含湿量高和腐蚀性粉尘。    

提高分离效率的措施 

缩小旋风分离器的直径

 采用较大的进气速度； 

 延长锥体部分的高度； 

 采用串联、并联操作。 

 

体颗粒的气流切向进入分级机，经分级后可得微粒、细粒和粗粒三种产品。带微粒的气流从

分级机上部出口排出，其余颗粒在离心力和中心锥的作用下进入分级区。二次气流经导向叶
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片后进入分级区，在分级区形成一个旋流场，粗粒在旋流中被抛向边上落下，并从底部出口

排出。细粒被分级区气流带至中心的下部气流出口排出。 

 

转鼓式离心机  中空的转鼓以约 1000～4500 转/分的转速旋转，转鼓的壁上无孔。悬浮液自

，凡沉降所需时间τt小于流体在设备内的

停留

转鼓的中间加入，固体颗粒因离心力作用沉至转鼓内壁，澄清的液体则由转鼓端部溢出。间

歇操作的离心机转鼓一般为立式，沉渣层用人工卸除。连续操作的离心机转鼓常为卧式，设

有专门的卸渣装置，以连续、自动地排出沉渣。 

与重力沉降器的原理相同，在沉降式离心机中

时间τr的颗粒均可被沉降除去。颗粒在离心力场中的运动方程可参照式（5-16）写为 

22

4
3du p ζ u
d

r
d ppp

ρ
ρ

ω
ρ

ρρ
τ

−
−

=      （5-31） 

细小颗粒的沉降一般在斯托克斯定律区，且此时 0≈
dt
du

，上式成为 

( )
r

d
u pp 2

2ρρ −
18

ω
μ

=        （5-32） 

式中 u 为颗粒径向运动速度，使用下列边界条件对上式积分 

当τ= 0 时，r = RA

 τ=τt 时，r = RBB

离心机内壁上的沉渣厚度一般不大，RB可取转鼓的B 内半径。此时颗粒由RA沉降至RB所

需的沉降时间为 

( ) A

B

pp
t R

Rln
d 22

18
ρρω

μτ
−

=       （5-33） 

颗粒的停留时间取与流体在设备内的停留时间相同，即 

( )
V

AB
t q

HRR 22 −
==
πτ

流体通过设备的流量

量设备内流动流体的持有
   （5-34） 

当给定处理量qV，只有直径dp满足τt≤τr的颗粒才能全部除去。反之，当要求被全部除去的

颗粒直径dp给定时，设备的处理量为 

( )

A

B

ABpp
v

R
Rln

RRdH 2 ρωπ
q

222

18
−

×
−

=
μ

ρ
       （5-35） 

此关系式反映了小颗粒在离心沉降时各参数对沉降式离心机处理能力的影响。 
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碟式分离机  碟式分离机的转鼓内装有许多倒锥形碟片，碟片直径一般为 0.2～0.6m，碟片

式高速离心机   在转鼓的机械强度限定的条件下，增加转速，缩小转鼓直径可以提高离

5.4 固体流态化技术 

5.4.1 流化床的基本概念 

固 床层的表观速度（即空塔速度）u较低，颗粒空隙中流体的实际

化床阶段  如果表观速度u大于上述固定床阶段的最大表观速度umax，流体通过颗粒空隙

数目约为 50～100 片。转鼓以 4700～8500 转/分的转速旋转，分离因数可达 4000～10000。

这种分离机可用作澄清悬浮液中少量细小颗粒以获得清净的液体，也可用于乳浊液中轻、重

两相的分离，如油料脱水等。碟式分离机中两碟片之间的间隙很小，一般为 0.5～1.25 毫米，

细小颗粒在碟片通道间的水平沉降距离较短，故可将粒径小至 0.5μm 的颗粒从轻液中加以

分离。因此，碟式分离机适合于净化带有少量微细颗粒的粘性液体（涂料，油脂等），或润

滑油中少量水分的脱除等。 

 

管

心分离因数α。基于这一原理设计而成的管式高速离心机的转速常达 15000 转/分以上，分离

因数可达 12500 左右。它也可在澄清和分离两种工况下操作。用作乳浊液分离时，料液在 

0.025～0.03MPa（表压）下由底部加料管进入空心转鼓内。转鼓上装有三块纵向平板以使料

液迅速达到与转鼓相同的角速度。料液自下而上流动的过程中将轻、重液体分成两个同心 

环状液层，轻液和重液分别在上部轻液及重液出口排出。若将重液出口用垫片堵住，则管式

高速离心机也可用作悬浮液的分离，此时细小颗粒沉积在转鼓内壁，运转一段时间后，可停

车卸渣并清洗机器。 

 

定床阶段  如果流体通过

流速u1小于颗粒的沉降速度ut，则颗粒基本上静止不动，颗粒层为固定床。则理论最大表观

速度：umax=utε 

 

流

的实际流速u1大于颗粒的沉降速度ut，此时床内颗粒将“浮起”，颗粒层将“膨胀”。颗粒床

层的膨胀意味着床内空隙率ε的增大。已知床层内流体的实际流速u1与表观速度u有如下关系 

ε
uu =         （5-36） 1

故而，床层空隙率ε的增大，必使流体的实际

度，

流速u1下降。因此，当床层膨胀到一定程

颗粒间的实际流速等于颗粒的沉降速度时，床层不再膨胀而颗粒则悬浮于流体中。这种
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床层称为流化床。 

在流化床内，每一个表观速度有一个相应的空隙率。表观速度越大，空隙率也越大，而

通过

可见，流化床存在的基础是大量颗粒的群居。群居的大量颗粒可以通过床层的膨胀

以调

粒输送阶段  如果床层的表观速度u超过颗粒的沉降速度ut，则颗粒必将获得上升速度。

义流态化与广义流态化  狭义流态化专指上述第二阶段即流化床阶段，广义流态化则泛指

.4.2 实际的流化现象 

化现象与上述有一定差异。从床内流体和颗粒的运动状况来看，实际

上存

散式流化  这种流化现象一般发生于液-固系统。当表观流速达到某个临界值umf时，颗粒摇

式流化  这种流化现象一般发生于气-固系统。当表观流速超过起始流化速度umf而开始流

床层的实际流速不变，总是等于颗粒的沉降速度。需要特别指出的是，流化床原则上可

以有一个明显的上界面。假设某个悬浮的颗粒由于某种原因离开了床层而进入界面以上的空

间，在该空间中表观速度即为真实速度，该速度尚不足以使颗粒悬浮，结果这个颗粒仍返回

床层。 

由此

整空隙率，从而能够在一个相当宽的表观气速范围内悬浮于气流之中。这就是流化床之

可能存在的物理基础。 

 

颗

此时颗粒将被流体带出器外，这是颗粒输送阶段。据此原理，可以实现固体颗粒的气力和液

力输送。 

 

狭

各种非固定床的流固系统，包括载流床和气力输送。 

 

5

实验发现实际的流

在着两类截然不同的流化现象。 

 

摆而开始流化，称为起始流化，umf称为起始流化速度。若表观流速继续增大，则进入流化

床阶段。此时床层膨胀，颗粒均布于流体之中并作随机运动，忽上忽下，忽左忽右，造成床

内固体颗粒充分混合。此种流化床的上界面比较清晰。散式流化床比较接近理想流化床 

 

聚

化后，床内就出现一些空穴，气体将优先取道穿过各个空穴至床层顶部逸出。由于过量的气

体涌向空穴，该处流速较大，空穴顶部的颗粒被推开，其结果是空穴向上移动并在床的界面

处“破裂”。空穴的移动和合并，就其表面现象看来，酷似气泡的运动。因此，聚式流化床
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有时称为鼓泡流化床。这样，床内存在两个相，可分别称之为气泡相与乳化相。乳化相内的

状态接近于起始流化状态，其中的空隙率接近于起始流化时的空隙率。超过起始流化速度以

上的气体量则相继经空穴（气泡相）而通过床层。尽管常将空穴称为气泡，但应注意空穴与

气泡之间有本质的区别：气泡内的气体始终不变，而空穴中的气体则在不断更新。聚式流化

的床层上界面不如散式流化那样平稳，而是频繁的起伏波动。界面以上的空间也会有一定量 

的固体颗粒，其中一部分是由于颗粒直径过小，被气体带出；另一部分是由于“气泡”在界

面处破裂而被抛出。流化床界面以下区域称为浓相区，界面以上的区域称为稀相区。 

 

5.4.3 流化床的主要特性 

，流化床宛如沸腾着的液体，显示某些液体样的性质，所以往往把

体的混合  流化床内颗粒处于悬浮状态并不停地运动，从而造成床内颗粒的混合。特别是

流的不均匀分布和气－固的不均匀接触  在聚式流化中，大量的气体取道空穴通过床层而

种现象： 

(1) 腾涌或节涌：空穴在上升过程中会合并增大，如果床层直径较小而浓相区的高度较高，

或气体初始分布不良，可在床内局部地方形

液体样特性  从整体上看

流化床称为沸腾床。其中固体颗粒的流出是一个具有实际意义的重要特性，它使流化 

床在操作中能够实现固体的连续加料和卸料。 

 

固

气固系统，空穴的上升推动着固体的上升运动，而另一些地方必有等量的固体作下降运动，

从而造成床内固体颗粒宏观上的均匀混合。如果在流化床内进行一个放热反应的操作，由于

固体颗粒的强烈混合，很易获得均匀的温度，这是流化床的主要优点。 

 

气

与固体接触甚少。反之，乳化相中的气体流速很低，与固体颗粒的接触时间很长。这种不均

匀的接触对实际过程不利，是流化床的严重缺点。 

气固流化床中气流的不均匀分布可能导致以下两

则空穴可能大至与床层直径相等的程度。此时空穴将床层分节，整段颗粒如活塞般的向上移

动，部分颗粒在空穴四周落下，或者在整个截面上均匀洒落。这种现象称为腾涌或节涌。流

化床在操作时一旦发生腾涌，较多的颗粒被抛起和跌落造成设备震动，甚至将床内构件冲坏，

流体动力损失也较大，一般应尽量予以避免。 

(2) 沟流：在大直径床层中，由于颗粒堆积不匀

成沟流。此时，大量气体经过局部地区的通道上升，而床层的其余部分仍处于固定床状态而

未被流化（死床）。显然，当发生沟流现象时，气体不能与全部颗粒良好接触，将使工艺过
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程严重恶化。 

 

恒定的压降  床层一旦流化，全部颗粒处于悬浮状态。对床层作受力分析并应用动量守恒定

ΔP 

律，不难求出流化床的床层压降为 

( )g
A
m

p
p

ρρ
ρ

−=       （5-37） 

式中A－空床截面积，m2； 

kg； 

度，kg/m3。 

固体的表观重量（即重量－浮力），它与

气速

大的压

降。另外，根据这一特点，在流化床操作时可以通过测量床层压降以判断床层流化的优劣。

.4.4 流化床的操作范围 

层由均匀颗粒组成，则起始流化时床层的表观速度为 

（5-38） 

但实际流化床多由非均匀颗粒组成，

床层空隙率为ε，则由式（5-37）可得 

m－床层颗粒的总质量，

ρp、ρ－分别为颗粒与流体的密

由上式可知，流化床的压降等于单位截面床内

无关而始终保持定值。图 5-26 表示logΔP对logu的关系。图中低速区的直线AB为固定

床阶段，如果颗粒较细，压降与表观流速的一次方成正比，AB应是斜率为 1 的直线。低速

区内平行的各虚线是由于不同填充方式所造成的固定床空隙率不同所致。表观流速超过起始

流化速度umf后，床层流化，ΔP基本不变。图

中BC段略向上倾斜是由于流体与器壁和分布

板的摩擦阻力随气速增大而造成的。CD段向

下倾斜，表示此时表观流速接近于某些颗粒的

沉降速度，部分颗粒被陆续带走，器内颗粒存

量减少所致。       

恒定的压降是流化床的重要优点，它使流化床中可以采用细小颗粒而无需担心过

 图 5-26  流体通过颗粒层的压降 

如果床内出现腾涌，压降有大幅度的起伏波动。若床内发生的沟流，存在局部未流化的死床，

此时床层压降必较式（5-37）的计算值为低。 

 

5

起始流化速度umf  如果床

umf = εut         

上式显然不能适用。对非均匀颗粒组成的床层可由下述

方法求取起始流化速度。 

设流化床的床层高度为 L，

 16
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( ) ( )( )gLg
A
m

−ΔP pp
p

ρρερρ
ρ

−=−= 1       （5-39） 

此式即为图 5-26 中的 BC 线段。 

，在小颗粒（Rep < 20）条件下固定床压降为 

ΔP 

又根据第四章所述的欧根方程

( ) u
d
L21 με− 

e
223150

ψε
×=        （5-40） 

此式为图 5-26 中的AB线段，式中de为颗粒等体积当量直径。 

）中的L应为起始流化时的床

高Lm

起始流化点即为AB与BC之交点，此时式（5-39）与（5-40

f，ε应为床层起始流化时的空隙率εmf。令式（5-39）与式（5-40）相等，可得起始流化

速度为 

( )
( )

μ
ρρ

ε
εψ gd

u pe

mf

mf
mf

−
×

−
=

232

1150
      （5-41） 

实验发现，对工业常见颗粒 11
1

32 ≈
−
εψ
εmf

，于是 

( )
μ
ρρ

1650

2 gd
u pe

mf

−
=         （5-42） 

对非均匀颗粒群，式中de为平均直径，其值按式（4-17）计算。 

其当大颗粒直径与小

颗粒

-42）计算所得的umf其偏差为±34%。当需要确知某系统的起始流化速度时，应

通过

速度  当表观速度u=ut时，大量颗粒将被流体带出流化床设备外，即流化床的带出速

度之比。 

上述简化处理不适用于两种直径截然不同的颗粒所组成的床层，尤

直径之比大于 6 以上。此时，小颗粒可能已在大颗粒的空隙中流化，而大颗粒仍处于

静止状态。 

由式（5

实验测定方为可靠。但此式提供了有关变量对umf的影响，当实验条件与操作情况不同

时，可用来对实验结果进行修正。 

   

带出

度等于ut，此速度为流化床操作范围的上限。 

流化数：流化床实际操作速度与起始流化速
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5.4.5 流化质量 

映了流化床内流体分布及流—固两相接触的均匀程度。在气—固流化床内，

气体

层的内生不稳定性  设有一正常操作的流化床，由于某种干扰在床内某局部区域出现一个

 

分布的颗粒 

5.5 气力输送 

5.5.1 概述 

床中的气速大于带出速度ut时，即开始了流态化的气力输送阶段。这种利用气体

的流

作。（2）生产能力大，

可沿

风式操作和压风式操作。 

得多，但具体确定是多少，一般根据经验

进行

 

流化质量反

沿床层横截面的分布及气—固两相的接触总是存在相当程度的不均匀性，即流化质量不

高。流化质量不高对流化床中气—固间的传热、传质及反应过程都是不利的。 

 

床

空穴。如果外界干扰消失空穴也能跟着消失，床层可恢复原状，则此操作状态是稳定的。然

而，气—固流化床却并非如此。若床层某局部一旦出现空穴，该处床层密度即流动阻力必然

减小，附近的气体便优先取道此空穴而通过。空穴处气体流量的急剧增加，可将空穴顶部更

多颗粒推开，从而空穴变大。空穴变大又使该处流体阻力进一步减小，气体流量进一步增加，

从而产生恶性循环。这种恶性循环称为流化床层的内生不稳定性。这种内生不稳定性是导致

流化质量不高的根源，它使床层内部产生大量空穴，严重时可能产生沟流和死床。 

为抑制流化床的这一不利工程因素，通常采用以下几种措施。 

增加分布板的阻力 

 采用内部构件 

 采用小直径、宽

 采用细颗粒、高气速流化床 

 

当流化

动来输送固体颗粒的操作，称为气力输送。气力输送是一种先进的输送方法。广泛用于

仓库、码头和工厂内外，用来输送粉状、粒状、片状的散碎物料。 

气力输送的优点是：（1）结构简单，易于实现连续化和自动化操

任何方向输送。（3）系统密封，可减少物料损失，保持环境卫生。缺点是动力损耗大，

物料对管道磨损大。 

气力输送可分为引

气力输送的实际汽速u1肯定比带出速度ut要大

设计。可参考下表所列数据。 

 18



西北大学化工原理电子教案                                                                

 

气流速度的经验系数表 

输送物料情况 气流 料情况 气流速度 u 速度 u 输送物

松散物料在垂直管道中 有两个弯头的垂直或倾斜管≥(1.3～1.7)ut ≥(2.4～4.0)ut

松散物料在倾斜管道中 ≥ (1.5～1.9)ut 管路布置较复杂时 ≥(2.6～5.0)ut

松散物料在水平管道中 ≥(1.8～2.)ut 细粉状物料 ≥(50～100)ut

有一个弯头的上升管 ≥2.2ut   

由于气力输送过程复杂，目前还没有成熟的理论可以遵循，多数参考经验公式进行设计。 
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