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摘 要

旋风分离器分离技术是以气固两相流为基础，在离心力的作用下颗粒

被甩向分离器的边壁从而颗粒被分离的一种技术。旋风分离器是循环流化

床烟气脱硫装置(CFDFGD)内的一个重要的分离设备，在循环流化床内

具有重要的地位，它的分离效率直接影响到循环流化床的脱硫效率，因此

提高旋风分离器的分离效率，研究合理的结构参数和操作参数是优化循环

流化床的重要内容。

本文在进行旋风分离器分离机理研究的基础上，总结了前人研究的成

果，建立了一套完整的旋风分离模型。研究方法利用计算流体力学(CFD)

软件，进行几何模型的构造和网格的划分，对旋风分离器进行结构和操作

过程的数值模拟计算。通过模拟计算得到最适合的参数进行优化选择，从

而为指导下一步工业性试验奠定了基础。

模拟中采用欧拉多组分颗粒反应模型，首先对其结构参数进行了模拟

比较一一入口形式、气体出口形式、颗粒出口等，并得出结论进行几何模

型的优化设计；其次利用优化后的结构参数对旋风分离器进行了数值模

拟，得出速度场分布规律和内部组分分布规律等；再则又利用优化后的数

学模型对其操作参数进行了模拟比较，得出影响旋风分离器分离效率的操

作参数一一入口速度、入口颗粒直径、入口颗粒浓度等，并得出这些影响

因素对旋风分离器的影响规律。

关键词：烟气脱硫，数值模拟，脱硫效率，

旋风分离器，分离效率
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Abstract

The cyclone separator’s isolation technique was based on gas—solid

two-phase flow，and the granule was separated and swung to the separator

sidewall under the centrifugal force．The cyclone separator was an important

separate equipment in flue gas desulphurization of circulating fluidized bed

(CFDFGD)，which shown great performance in circulating fluidized bed

And the separation efficiency of cyclone separator directly affected the

efficiency of circulating fluidized bed desulphurization． It was a very

important content in optimizing circulating fluidized bed，and improving the

efficiency of cyclone separator’S separation，and researching on logical

structural parameter and operation parameter

On the based of further researches on the paper of the cyclone separator’S

separation mechanism，the achievement which the predecessor had studied to

establish a set of complete cyclone separations model was summarized．The

construction of geometry model and the grid division were carried on by the

computational fluid dynamics(CFD)software，and then the numerical

simulation was calculated cyclone separator’s structural parameter and

operation parameter．It was gained that the optimum parameters progressed

optimized choice through the simulation computation．Consequently that was

established base on the instructed next step of industry experiment
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It was used the Euler’S component granule response model in the

numerical simulation．Firstly，it had carried on the simulation comparison for

it was structural parameter—entrance form，the vent form of gas and the

granule exportation and SO on，and drew the conclusion to the optimization

designed for the geometry model．Secondly，the numerical simulation of the

cyclone separator was researched by the optimized parameters．And the

velocity field distribution rule and internal component distributed rule etc

were obtained．Thirdly，the operation parameter was compared by the

numerical simulation using optimized mathematical model and obtained the

separation efficiency of the influence cyclone separator with the operation

parameter--entrance speed，the entrance granule diameter，the entrance

granule density and SO on．The cyclone separator’S influence rules were

obtained by these influence factors

Key word：flue gas desulphurization， numerical simulation，

desulphurization efficiency，

cyclone separator，separation efficiency
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符号说明

物理意义

重力加速度，m2／s

曳力系数

单颗粒曳力系数

颗粒粘度，Pa·S

湍流粘性系数，Pa·S

颗粒直径，m

颗粒密度，kg／m。

颗粒终端沉降速度，m／s

颗粒的回转半径，m

气体的旋转圈数

气流总宽度(等于进口宽度)，m

径向速度，m／s

切向速度，m／s

为入口颗粒分布率

为每档颗粒的份额

粉尘的质量流量，kg／s

运载介质的质量流量，kg／s

管道边壁阻力系数

斯托克斯沉降速度，m／s

为进口截面动量矩修正系数

旋风分离器排气管直径，m

为边界层厚度，m

边界层边缘处的切向速度，m／s

边界层边缘处的径向速度，m／s

边界层边缘处的轴向速度，m／s

平均应变常量

附加质量力，nl-s
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只

n

％

Re。

常数项

C。

C

o．-k

仃e

颗粒之间、颗粒与壁面之间碰撞产生的力，in·s

体积力，m·s

流体对颗粒的曳力，m·S

颗粒雷诺数

k—s湍流模型常数0．085

雷诺应力模型常数 1，68

k方程湍流模型常数0．7179

k—s湍流模型常数0．7179
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1．1课题背景

第1章 绪 论

能源是国民经济发展的原动力，能源工业是国民经济的基础。目前，

世界各国使用的能源主要还是以化石能源为主，其消耗比例占到了90％以

上。而石油和天然气因为储量比煤炭少得多，并且近年来石油开采过度，

储量逐年减少，其价值也明显上升，主要发达国家对石油的争夺越来越激

烈。煤炭资源储量相对较多，因此争夺不如石油激烈。但其作为能源的主

要资源品种，价值也在增长。但与其他能源相比，煤炭具有明显的成本优

势。煤炭是最便宜的一种能源，同等的发热量，用煤成本只相当于用油的

30％，天然气的40％。据有关专家预测，到2010年，煤炭在世界化石能

源结构中的比重将超过三分之一，而消费量则将由2000年的43亿吨增长

到2020年的58亿吨⋯。但随着人类生产活动和社会活动的增加，全球经

济的迅速发展，工业中的三废的排放量不断的在增加。由于大量化石燃料

的燃烧、工业废气和汽车尾气的排放，使大气环境质量日趋恶化，大气污

染日趋严重。这将严重地破坏生态环境，阻碍了经济发展和社会进步。

我国是一个多煤少油的国家，已探明的煤炭储量占世界煤炭储量的

33．8％，我国煤产量位居世界第一位，出口量仅次于澳大利亚而居于第二

位。煤炭在我国化石能源结构中位于绝对主要位置，国家科委中国科技促

进发展研究中心1990年对我国的能源结构作了预测(具体数据见表卜1)

¨1。在《中国可持续能源发展战略》研究报告‘21中提到，到2010年煤炭

在化石能源生产和消费中将占70％左右；到2050年，煤炭所占比例不会

低于60％。可以，预见，在未来几十年内，煤炭仍将是我国的主要能源和重

要的战略物资，具有不可替代性，煤炭工业在国民经济中的基础地位，将

是长期的和稳固的。

根据对主要大气污染物的分类统计分析中，其来源可概括为三大方

面：(1)燃料燃烧：(2)工业生产过程；(3)交通运输。在我国，这三方

面的来源产生的大气污染物所占的比例分别约为70％、20％、10％⋯。可
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见，煤的直接燃烧是我国大气污染物的主要来源。

表卜1我国一次能源构成比例(％)

Tab．1-1 the comparison of the once energy constitutes in our country(％)

表1-2我国电力和能源生产总量预测

Tab．1-2 the gross estimate of the our country’s electric power and energies produce

在我国，电力用煤占有很大的比重，表卜2列出了我国电力和能源生

产总量及今后若干年的预测结果。1995年，电力工业的火力发电厂的S02

排放量为830万吨，占全国S02排放总量的35％。随着火电装机容量的增

长，燃煤电厂2000年S02排放量将达到全国总排放量的50％，预计到2010

年燃煤电厂排放的S02将增加到占全国总排放量的65％。燃煤排放的二氧

化硫不断增加，连续多年超过2000万吨，已居世界首位。显然，电力工

业将成为消减S02排放量的重点工业““”。
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1．2二氧化硫(S0：)污染的危害及其限制措施

二氧化硫大量的排放引起了严重的环境问题。人为排放到大气中的二

氧化硫等污染物经输送、转化和沉降而被清除。大气中二氧化硫等沉降有

干式和湿式两类。湿式沉降就是通常所说的酸雨(acid rain)“1。目前我国

酸雨已从20世纪80年代西南少数地区发展到长江以南、青藏高原以东和

四川盆地的大部分地区，污染面积已占国土面积的30％。华中地区的酸雨

污染程度已经超过八十年代污染最重的西南地区，酸性降水频率超过90

％。我国很多城市空气二氧化硫污染十分严重，目前已有62％的城市环境

空气二氧化硫平均浓度超过国家《环境空气质量标准》二级标准、R平均

浓度超过国际《环境空气质量标准》三级标准。

纯二氧化硫是一种无色带有强烈刺激性气味的气体。它易溶解于人体

的血液和其它粘性液体中，当大气中二氧化硫浓度为0．1ppm时，即可损

害农作物；浓度高于0．5ppm时，即对人类健康有潜在影响，长期吸人含

二氧化硫气体的空气也将引起或加重人的呼吸系统疾病。酸雨被称为“空

中死神”，对水生态系统、农业生态系统、森林生态系统、建筑物和材料

以及人体健康方面均有很大的危害。酸雨对水生态系统的危害主要是可以

抑制水生物的繁殖和生长，甚至使其灭绝：酸雨对森林生态系统的危害是

引起森林树木叶片黄化、落叶、甚至死亡，欧美有10多个国家的森林发

生大面积生长缓慢和死亡现象，有的国家因之损失木材高达40％。在我国

南方重酸雨区，发现马尾松因酸雨危害而成片死亡现象。金顶地区的冷杉

成片死亡，死亡率达87．3％；酸雨对农业生态系统的危害主要表现为引起

农作物的减产、土壤酸化。PH值为3．5的酸雨造成农作物大量减产。用

PH值为4．O、3．5、3．0和2．5的模拟酸雨处理的大豆植株收获量分别降

低了2．6％、6．5％、11．4％和9．5％；PH值为3．5的酸雨引起小麦减产

13．7％，PH值为3和2．5的酸雨造成小麦减产21．6％和34％；酸雨对建

筑物的破坏表现为酸雨可以加速建筑物和材料的腐蚀，从而破坏各种材

料、建筑物和人工制品，文物建筑也受到相当的破坏。酸雨对人体健康的

影响是间接的和潜在的。由于酸雨造成土壤的酸化和对土壤的淋洗作用，

使土壤中的A1、Ca等金属离子活化，产生很强的毒性，能对作物产生毒

害。这些被活化的金属元素以离子形式或其它易溶物形式进入水体，又能

对鱼类产生毒害。同时，酸化的水还能溶解自来水管中的Cu、Zn、AI等
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金属。当人们食用这些被毒害的作物、鱼类、或饮用溶解有Cu、Zn、AI

等金属的水时，健康就会受到危害”1。

世界环境保护组织对二氧化硫排放造成的污染问题十分重视。自20世

纪70年代初日本和美国率先实施控制二氧化硫排放战略以来，许多国家

相继制定了严格的二氧化硫排放标准和中长期控制战略，加速了控制二氧

化硫的步伐，大大促进了有关控制技术的发展，使二氧化硫排放在短短的

十多年间，得到了大幅度的消减“1。我国政府对二氧化硫排放控制问题十

分重视。1989年颁布了“环境保护法”，公布了大气污染物的排放控制标

准；2000年4月29日第九届全国人大常委会通过了修订的《大气污染防

治法》，更加严格控制二氧化硫的排放。

目前国家对二氧化硫最高允许排放浓度限制已有了新的标准。各时段

火力发电锅炉二氧化硫最高允许排放浓度执行表卜3规定的限制标准。第

三时段位于西部非两控区的燃用特低硫煤(入炉燃煤收到基硫分小于0．5

％)的坑口电厂锅炉须预留脱硫装置空间[71。

表卜3火力发电锅炉二氧化硫最高允许排放浓度(单位mg／m3)

Tab．1—3 the allowed exhausting destiny of sulphur dioxide of the thermal power

boiler(unit mg／m3)

注：(1该限值为全厂第1时段火力发电锅炉平均值。

(2在本标准实施前，环境影响报告书已批复的脱硫机组，以及位于西部非两控

区的燃用特低硫煤(入炉燃煤收到基硫分小于0．5％)的坑口电厂锅炉执行该限值。

(3以煤矸石等为主要燃料(入炉燃料收到基低位发热量小于等于12550Kj／kg)

的资源综合利用火力发电锅炉执行该限值。

(4位于西部非两控区内的燃用特低硫煤(入炉燃煤收到基硫分小于0．5％)的

坑口电厂锅炉执行该限值。

国家环保总局、国家经济贸易委员会、科学技术部于2002年联合发布

了“燃煤二氧化硫排放污染防治技术政策”，是为了实现2005年全国二氧

4



辽宁科技大学硕上论文 第l章绪论

化硫排放量在2002年基础上消减10％，“两控区”二氧化硫排放减少20

％，并为改善城市环境空气质量的控制目标提供技术支持和导向“1。

1．3燃煤电厂脱硫技术综述

燃煤二氧化硫控制的方法有许多，概括起来通常可以分为四类，即燃

烧前脱硫、燃烧中脱硫、燃烧后烟气脱硫以及煤转化过程中脱硫哺1。

燃烧前脱硫即“煤脱硫”，是通过各种方法对煤进行净化，去除原煤中

所含的硫份、灰份等杂质。选煤技术方法有物理脱硫、化学脱硫和生物脱

硫方法。物理选煤主要是利用清洁煤、灰分、黄铁矿的比重不同，以去除

部分灰份和无机硫，但缺点是不能除去有机硫，不能从根本上解决问题。

物理选煤方法应用最广泛的是跳汰选煤，其次是重介质选煤和浮选。化学

方法由于工艺要求苛刻、流程复杂、投资和操作费用昂贵，而且发生化学

反应后对煤质会有一定的影响，在一定程度上限制了它广泛的应用。生物

脱硫技术由于占地太大、无法实现大批量机械化连续性生产，还需进一步

开发‘81‘9—1“。

燃烧中脱硫主要是通过在燃烧过程中加入石灰石或白云石粉做脱硫

剂，使Cat03、MgC03受热分解成CaO、MgO与烟气中S02反应生成硫

酸盐，随灰份排出。石灰石粉在氧化气氛中的脱硫反应为：

CaC03—k CaO+C02 t

CaO+S02+1／202一一CaSOd

其中包括炉内喷钙脱硫、流化床燃烧脱硫。在我国采用煤燃烧过程脱硫的

技术主要有两种：一是型煤固硫：二是循环流化床燃烧技术。

煤转化是指用化学方法将煤炭转化为气体或液体燃料、化工原料或产

品。主要包括煤炭气化和煤炭液化。作为实现煤炭高效洁净利用的一种途

径，煤炭转化不仅广泛用于获取工业燃料、民用燃料和化工原料，也是煤

气化联合循环发电、第二代增压流化床联合循环发电以及燃料电池与磁流

体发电等先进电力生产系统的基础。但与烟气脱硫技术相比其主要脱硫对

象是流量小、含硫化合物浓度高的煤气[6】。

燃烧后烟气脱硫(Flue Gas Desulphurization简称FGD)是目前世界上

唯一大规模商业化应用的脱硫技术；同时被认为是控制二氧化硫污染最行

之有效的途径。自二十世纪六十年代后期以来，烟气脱硫技术迅猛发展。

根据美国电力研究院的统计，大约有300种不同流程的FGD工艺进行了
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小试或工业性实验，但是最终被证实在技术上可行、经济上合理并且是可

承担的，目前在燃煤电厂得到应用的成熟技术仅有十多种“”。

燃烧后烟气脱硫技术按照脱硫过程是否加水以及脱硫产物的干湿状

态，可分为湿法、干法、半干法三种。这三种技术在发达国家已发展多年，

代表这三种工艺的主要有石灰石／石灰一石膏湿法工艺，喷雾干燥脱硫工

艺。炉内喷钙尾部增湿活化脱硫工艺和循环流化床烟气脱硫工艺

(Circulating Fluidized Bed Flue Gas Desulphu“zation，简称CFBFGD)。其

中湿法烟气脱硫技术是一种最成熟的脱硫工艺，其脱硫效率高，但占地面

积大，而且其初投资高约占电厂建设费用的10—20％、耗水量大；干法烟

气脱硫工艺虽然投资和运行费用低，但其脱硫效率低，已经不能满足我国

对二氧化硫控制的环境指标要求；显然，以我国经济实力以及各方面因素

考虑，循环流化床烟气脱硫技术是适合我国国情的脱硫技术¨”tT]。

1．4循环流化床烟气脱硫技术的概况

循环流化床烟气脱硫技术最先是由德国鲁奇(Lurgi)公司开发的一种

以循环流化床原理为基础“1，以高速气体与所携带的稠密悬浮颗粒充分接

触，通过脱硫剂的多次循环使用，延长脱硫剂与烟气的接触时间，大大提

高了脱硫剂的利用率。在较低的钙硫比下取得较高的脱硫效率。而且它兼

有干法和湿法的优点，如干法工艺流程简单、占地少、投资小以及副产品

可以综合利用不易造成二次污染等优点；如在很低的钙硫比(Ca／S=1．2

—1．5)时达到湿法工艺的脱硫效率(93％一97％以上)“”“3。

随着脱硫市场不断扩大，这种工艺也己经引起人们越来越多的关注，

德国的Wulff公司、丹麦的FLS公司、瑞典的ABB公司以及日本的日立

公司都进行了循环流化床烟气脱硫的应用开发研究。目前已达到工业化应

用的有Lurgi—Bischoff公司的烟气脱硫技术；Wulff公司的RCFB烟气脱硫

技术：FLS公司的烟气脱硫GSA技术。循环流化床烟气脱硫工艺流程图见

图卜1∽1。

循环流化床烟气脱离装置中有一个重要的部件就是旋风分离器，分离

器运行参数和分离效率直接影响到流化床烟气脱离装置的脱硫效率。在装

置中分离器起到了至关重要的作用，在整个装置中也具有举足轻重的地

位。

6
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图卜l循环流化床烟气脱硫工艺流程图

Fig．1-1 the process chart of flue gas desulphuriza“on of circulating fluidized bed

1．5脱硫装置中的分离器概述n2。2¨

在循环流化床烟气脱硫装置中，气固分离器的作用是将大量的固体颗

粒从烟气中分离出来，送回提升管内，以维持流化床的快速流态化状态，

保证脱硫剂在提升管内多次循环，有效的增加反应时间，从而达到理想的

脱硫效率。同时可以保持提升管内的颗粒浓度，以确保加入的脱硫剂可以

与烟气中的灰分、二氧化硫等强烈混合，从而迅速反应，提高脱硫效率。

分离器在循环流化床烟气脱硫装置中是一个重要的部件。

气固分离器的种类很多，但从分离原理上来看总的来说可以分为惯性

分离器和旋风分离器两大类。

惯性分离器是利用气流急速转向或冲击在挡板上后再急速转向，使颗

粒由于惯性作用而脱离气流的气固分离装置，相对于旋风分离器来说它的

结构更为简单，布置方便，启动快，维修方便，运行费用低，因此广泛地

应用于循环流化床锅炉中，主要包括u型管分离器、槽形分离器、百叶窗

分离器等。但是相对于旋风分离器来说分离效率低，特别对粒径低于

100删的小颗粒难以从气流中分离出来。

虽然在早期的沸腾床中有单独使用惯性分离器作为气固分离机构的例

子但由于其分离效率较低，难以满足气固分离的要求，目前一般很少单独

在循环流化床中使用，而是作为两级分离的第一级布置在出口，主要对烟
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气中的粗颗粒进行分离，而旋风分离器则作为主要的细颗粒分离机构，大

量地应用在循环流化床脱硫装置中，因此下面主要针对旋风分离器进行讨

论。

旋风分离器是利用气流绕中心筒流动所产生的离心力，将颗粒从气流

中分离出来的气固分离装置。由于它没有转动部件，结构简单，效率高，

运行性能稳定，维护方便，被广泛应用于各种气固分离场合。

旋风分离器自1886年摩尔斯(Morse)申请专利投入使用到今天，在

工业上的应用已有百余年的历史“7一aol。旋风分离器的分类方法很多，根

据外形的不同可以分为圆形分离器和方形(或异形)分离器：根据工作温度

的不同可分为高温分离器、中温分离器和低温分离器；根据气流进口形式

的不同可分为切向入口分离器和轴向入口分离器；根据外壳是否冷却可分

为绝热型分离器和水(汽)冷式分离器；根据排气方式的不同可分为上排气

分离器、下排气分离器和侧排气分离器(卧式分离器)。常规旋风分离器的

结构如图卜2所示，一般都是由进气管、排气筒、排灰筒、圆筒体、和圆

锥体等几个部分组成。各部分的结构又有所不同，但分离原理是一样的，

只是在性能上有些差异，以适应各种不同

的用途。 童生

1．6旋风分离器的研究进展以及发

展趋势

旋风分离器在投入使用的前半个世

纪，人们只是处于经验的使用阶段，从未

对其机理和性能等进行分析研究。自1928

年波罗克(Prockact)第一次对旋风分离

器进行了测定以后人们才开始对旋风分

离器进行系统的试验和理论分析。

许宏庆”“在1984年报告中利用激光多

普勒测速仪进行的流场测定，结果表明旋

风分离器的几何中心于旋转气流的物理中

心是不一致的。

图卜2旋风分离器简图

Fig．1-2 the diagram of cyclone

segregator
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周力行等人“21于1990年报告了利用激光多普勒测速仪和三孔探针进

行的旋风分离器内速度场和压力场的测量结果：在上行流区的最大轴向速

度远远大于在下行流区的最大轴向速度值；靠近轴线的区域压力很低；在

强旋情况下轴向速度在近轴区可能出现倒流，因而在z-r平面内形成双循环

流动区域也就是轴向速度呈S形分布切向速度分两部分近轴核心区的强制

涡及外部的自由涡除靠近锥体底部外切向速度最大值的半径位置与高度

无关这是流体角动量守恒的结果。

Tsuji根据碰撞原理给出了颗粒与壁面碰撞过程的计算公式，他在模拟

过程中引入了一个虚拟碰撞壁面，与真实壁面之间有一夹角口，颗粒与真实

壁面碰撞角度为玎，根据口与叩的关系计算颗粒碰撞后的速度，这一方法至

今还在广泛应用”““””1。

Sommerfeld“”在Tsuji模型的基础上，引入了一个随机分布函数一高

斯分布函数做为壁面粗糙度对颗粒运动的影响，计算结果与实验吻合较

好。

Nguyen，Fletcher“71基于边界层理论，分析了直径较小的颗粒在弧形

壁面的运动，他根据颗粒斯托克斯数(Strokes number)的大小，确定了固体

颗粒在边界的碰撞反射规律，并与FLUENT软件的计算结果进行比较。

分离器的研究己日渐成熟，国内外的研究学者已经逐步从分离器的原

理研究深入到分离器内部的流场分析，而分离器内部流场的分布又直接影

响到分离器性能的好坏。根据国内外分离器的研究发展状况，本人分析认

为旋风分离器的结构参数和操作参数将直接影响到分离器内部气固两相

流的流场。这两方面研究对于分离器的性能具有很高的研究价值。

1．7本文研究目的与主要工作内容

我国已经加大对环境的治理力度以保证国民经济的可持续发展，保护

人们的生存环境免遭破坏。而旋风分离器作为循环流化床中的一个重要部

件具有很高的研究价值。旋风分离器的分离效率及其他工作状态都将直接

影响到循环流化床的脱硫效率和能源的利用率等，所以旋风分离器的作用

是不容忽视的。随着科学技术的发展和进步，研究仪器的更新换代，逐步

向分离器的内部进行研究，目前国内外主要是针对分离器内部流场进行研

究。针对这一方向还有很多研究工作要做。分离器内部流场的变化怎样影

响分离器的性能以及分离效率。本文首先对旋风分离器的工作机理做了进
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一步的研究，包括旋风分离器的性能指标、旋风分离器的数值计算方法的

研究、旋风分离器内两相流理论等。总结前人研究的成果建立一套旋风分

离器模型接着利用计算流体力学软件进行几何模型的构造和网格的划分，

再利用软件对所构建的模型在不同工况下进行数值模拟。希望通过模拟分

析为以后的试验和工业生产提供一些有用的数据和结构，减少以后试验工

作量及指导旋风分离器装置的设计。

本文主要工作包括：

(1)对旋风分离器内部两相流进行模拟分析，验证流化床内气体流动

规律、压力分布规律、组分分布规律。

(2)模拟不同入口结构对分离器内部流动的影响，根据模拟计算进行

结构优化选择，得出合理的旋风分离器的入口方式。

(3)模拟多组排气筒插入深度和不同简径对分离器性能的影响，根据

模拟计算进行结构优化选择，得出优化的旋风分离器的排气筒插入深度和

排气筒筒径。

(4)模拟多组排灰筒筒径对分离器分离性能的影响，根据模拟计算进

行结构优化选择，得出优化的旋风分离器排灰筒筒径。

(5)根据数值模拟对旋风分离器内不同速度、不同颗粒粒径、不同入

口颗粒浓度等操作参数进行计算，得出速度、颗粒粒径、入口颗粒浓度对

分离器的分离效率的影响规律。
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第2章 旋风分离器的机理研究及模型选择

2．1旋风分离器的工作原理‘”Ⅲ8m91

2．1．1旋风分离过程

当含尘气流以一定的速度由进气管进入旋风分离器时，气流将由直线

运动变为圆周运动。旋风气流的绝大部分沿器壁自圆筒体呈螺旋形向下，

朝锥体流动，通常称此为外旋气流。含尘气体在旋转过程中产生离心力，

将重度大于气体的尘粒甩向器壁，部分尘粉由器壁反弹回主气流形成夹

带，大部分尘粒靠向下的重力沿壁面下落，进入排狄筒。旋转下降的外旋

气流在到达锥体时，因圆锥形的收缩而向分离器中心靠拢。根据“旋转矩”

不变原理，其离心力不断提高。当气流到达锥体下端就某一位置时，即以

同样的旋转方向从旋风分离器中部，由下反转而上，继续作螺旋形流动，

即内旋流动。最后净化气经排气筒排放到分离器外，一部分未被捕集的尘

粒也由此逃逸。

自进气管流入的另一小部分气体，则向旋风分离器顶盖流动，然后沿

排气筒外侧向下流动。当到达排气筒下端时，即反转向上随上升的中心气

流一同从排气筒排出。分散在这一部分上旋气流中的尘粒也随同被带走。

旋风分离器的分离过程参见图卜2。

2．1．2分离器工作原理

旋风分离器内固体颗粒的运动受离心力的作用而被抛到分离器壁匠

上从而达到分离，此时颗粒的分离速度可从粒子所受到的离心力与回旋气

流介质对其产生的阻力相平衡而求得，此时，粒子所受到的离心力R为：

昂：珊。一Uz (2-1)
r

式中：m。一粒子质量，单位是kg；

u一回旋半径为r处的切线速度，单位为m／s；
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R_一粒子的回转半径，单位为m。

粒子所受的斯托克斯阻力为：

只2 3庀／．tg村，dp (2-2)

由此可以求出粉尘粒子在离心力作用下的终端沉降速度，即：

詈《p，等=3掣以％ (2．3)

故

甜，：了d-；p—p—u2：f。一U2(2-4)虬2面了却，了
由式(2—4)可知，在离心式除尘设备中悬浮粒子的终端沉降速度与粒子

直径的平方成正比。

2．2旋风分离器气固分离机理及分离效率计算¨91

基于旋风分离器内的气流及颗粒运动十分复杂，因此一些研究者对颗

粒的分离捕集机理作出一些假设，从而形成各种不同的分离机理模型。典

型的有转圈理论模型、平衡轨道理论模型、边界层分离理论模型等。

2．2．1转圈理论模型

转圈理论是由类比平流重力沉降室的沉降原理发展起来的。颗粒受离

心力作用，沉降到旋风分离器壁面所需要的时间和颗粒在分离区间气体停

留时间相平衡。从而计算尘粒完全被分离的最小极限粒径以。，即凡粒径

等于或大于d。。的颗粒均能100％地被分离下来。

Rosin、Rammler和Interman曾将进入旋风分离器内气流假定为等速

流(速度分布指数n=0)，即气体严格地按照螺旋途径，始终保持与进入时

相同的速度流动。而颗粒随气体以恒定的切向速度(与位置变化无关)，由

内向外克服气流对它的阻力，穿过整个气流宽度三。，最后达到分离器壁面

而被分离。这里既不考虑颗粒间的相互影响，又忽略边界层的效应。

气体从进口到锥体流经的距离2，rRNc，则其停留时间为：

f=27rR虬／u (2-5)

其中，矗～气体的平均旋转半径(m)，其计算式为：

12
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页=孚+‘=华 (2_6)

式中：R一旋风分离器筒体半径(m)；

c一旋风分离器排气筒半径(111)；

M一气体的旋转圈数；

u一切向速度(这里假设与气体进口速度“，相等)(m／s)。

根据颗粒的离心力场中自由沉降时间和气体停留时间导出：

一Lw 2zcRNc (2-7)
甜f U』

式中：“，是颗粒在Stokes定律范围内的离心速度，即离心力场的沉降速度，

⋯生篓竺二型(2-8)
‘

r 18／1

将此式代入式(2—7)，即可求得完全被分离的颗粒最小极限粒径2溉，rNcui(,op qJ旒x(pp Nc堋一分、J 一&)。1J —B)坼
‘14
D’

一气流总宽度(等于进口宽度)(m)

le和Shepherd假设速度分布指数n=0．5，于是

＼ 9jude

1『2nNcu；(岛一Pg)
一旋风分离器排风管直径(m)。

假设理想流体n=一0．5，则

，f ∥(R—k)

V巩％(砟一岛)
理想流体n=1．0，则

：，I 9ude R'-r：．}
～：rIVcu八炸一∥g，4R

上述分离机理可以推导出粉尘的分级效率为：

1：1一／!望!生二堡!兰坚：二芏!!篓
7 1吖 qR2pa2／h2(R／z)

对于

以㈨

根据

叩(吒

(2—9)

(2—10)

(2一11)

(2—12)

(2—13)

转圈理论往往和实际情况有一定差异，这是由于

(1)该理论只考虑离心力对颗粒的作用，而忽略了向心流对颗粒的

阻力。
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(2)颗粒分离只认为是在圆柱段进行，而实际气体旋转将延伸到近

锥顶。圆锥长度对粉尘分离也有一定的作用。

(3)Rosin假设在半自由旋流区为等速流，即n=0。但实际n≠O，且

气体在旋风分离器内的旋转圈数札也是较难测定的。

2．2．2平衡轨道理论(称筛分理论)

一定直径d。的颗粒，因旋转气流而产生的离心力．^将会在平衡轨道上

与向心气流对它作用的Stokes阻力厂，而达到平衡，而平衡轨道往往看作

是排气管下端由最大切向速度的各点连接起来的一个假想圆筒(参见图

2-1)。这种处于平衡状态的颗粒，由于种种原因，平衡将随时都会遭到

破坏。有时离心力大于阻力，有时则阻力大于离心力。两者出现的几率是

相等的。因此，在假想圆筒上的颗粒具有50％的分离效率，工程应用中，

常把此颗粒直径，称为切割粒径d。，作用于直径d。颗粒上的离心力

石=詈《(砟一岛)等，阻力^根据层流
状态下Stokes定律计算。

^=3掣Vr2dp，

当石=厶时，平衡颗粒有50％的分理

效率，则

dm2一瓦18i／avr2r两2(2-14)
式中：^一假想圆筒半径(m)；

v^一半径，2处径向速度(m／s)5

“。一半径r2处切向速度(m／s)。

2．2．3边界层分离理论

，l

图2-1平衡轨道理论

Fig．2-1 theory of equilibrium orbit

平衡轨道理论没有考虑湍流扩散等影响，而这种影响对于细颗粒是不

容忽视的。1972年D．Leith及W．Licht推出了横向渗混模型，认为在分离

器的任一横截面上，颗粒浓度的分布是均匀的，但在近壁处的边界层内，
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是层流流动，只要颗粒在离心效应下浮游进入此边界层内。就可以被捕集

分离下来，这就是边界层分离理论。根据这一理论，可得边界层分离理论

的粒径效率公式为

叩1=1一exp[一0．693拳)而]-1-exp[一A(Stk)Y】 (2-15)
C1c50

式中：n一外旋流速指数；

叱。_3(0．3465广1丽彘】_
世，、世。分别为与结构尺寸有关的常数；

上 1

A=2110(1+n)KrK^P“’；m=÷
可见，主要包含操作参数的Stokes准则数十分重要，此值越大，分离

效率越高，另外，分离器几何尺寸的影响都集中反映在Kp世。两个参数

中，前者表示分离器的高径比、排气管尺寸等，后者反映入口尺寸的影响，

合理地确定分离器主要尺寸就可求得所需的效率。由于Kp髟都是无因

次尺寸的函数，所以对于几何相似的分离器，只要其Stokes值一样，就应

有相近的分离效率，这种概念对于分析分离器性能是十分有用的。

2．2．4旋风分离器总分离效率

总分离效率可对分级效率积分得到

rl=f77(d，)厂(d，)aa，=艺町％)aR， (2—16)
i=1

式中，f(d。)为入口颗粒分布率，丝，为每档颗粒的份额。

对于高浓度旋风分离器，其捕集分离可分为两个过程： (1)捕集阶

段； (2)分离阶段。前一阶段是粉尘在离心力场内通过离心力的作用捕

集，逐步向筒体或锥体边壁浓缩阶段，愈靠近边壁粉尘的浓度就愈来愈大。

当运载介质的粉尘负荷能力达到极限负荷时，运载介质就不能再继续负荷

这样大浓度的粉尘，而不能不把一部分粉尘卸下。这就进入分离阶段。

粉尘的负荷他，可用气固比表示之，即

m。=m。／m。 (2—17)

式中：m。一粉尘的质量流量(kg／s)；

m。一运载介质的质量流量(kg／s)；
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m。一无量纲数。

令m。为极限粉尘负荷．下面分析极限粉尘负荷m。：

在气力输送水平管道中，对于一定粉尘浓度，当管道内的平均轴向流

速V很大时，则管道内的紊流旋涡强烈，紊流脉动与紊流扩散作用就是以

抵消粉尘向管子的下面边壁作重力沉降的作用，因而粉尘颗粒可以均匀分

布于整个管道断面之中。如果v不够大，或m很大或两者同时存在，则

紊流旋涡减弱，紊流脉动与紊流扩散作用就不足以抵消向下的沉降作用，

或把粉尘扬起而逐渐沉降于管子的下部，在管子下部出现滚动与跳动，对

于水平管道，极限粉尘负荷可按下式计算：

胁．：—K88—V3 (2—18)胁．=一 (Z一
。

292ntf

式中：K一常数，约等于10一。

玉一管道边壁阻力系数；

R一管道半径；

U，一斯托克斯沉降速度。

从式(2—18)中说明巩与管道平均速度矿3成正比。

同样，当粉尘进入旋风分离器时，如粉尘浓度在极限荷载以上，则粉

尘将在内外筒之间的环形体中，该处尚未发生径向流动，而向筒体边壁沉

降分离。

把管道的极限负荷公式转换于旋风器内，用当量直径以=√曲代替2r，

用“2／R代替重力加速度g，可化简得

m。=意‰Ho厕(2-19)
式中：Kc=2～6×104：

f=0．05(1+3．5√m。)．

12,／为进口截面动量矩修正系数，Ot-／：兰：盯墨，a由Barth给出的经
Ⅳo ‘

验公式口=1-0．36Ao 5(b／R)o”，而A为无因次截面比，即A=a：b／zrr孑。则

(1)当m≤m。时

r／=f叩(d，)f(dp)dd，,7=Z,aa，)曲 (2—20a)

(2)当m>m，时

16
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玎=(1一生)+堡r印(以)倒，)dd，m m w ‘ ‘ ‘

2．3旋风分离器内气相流动特性n们¨们

(2—20b)

进入旋风分离器的含尘气流沿简体内壁边旋转边下降，同时有少量气

体沿径向运动到中心区域中，当旋转气流的大部分到达锥体顶部附近时，

则开始转为向上流动。通常将旋转向下的外圈气流称为外涡旋，旋转向上

的中心气流称为内涡流，使大部分外涡旋转变成为内涡旋的锥体顶部附近

的区域称为回流区。

由于实际气体具有粘性、旋转气流与尘粒之间存在着摩擦损失，所以

外涡旋不是纯自由涡旋而是所谓准自由涡流，内涡旋类同于刚体的转动，

称为强制涡旋。

一种比较有代表性的理论描述旋风分离器内气体运动时的三维速度，

即切向、径向和轴向速度：

2．3。1切向速度u

切向速度对于粉尘颗粒的捕集与分离起着主导作用，含尘气体在切向

速度的作用下，使尘粒由里向外离心沉降。

排气管以下任一截面切向速度U沿半径的变

化规律可分为三个区域(见图2—2)。靠近旋风分离

器壁面I区内，切向速度U=常数。Alexnnder通

过实验提出如下的计算式：

u--，-=2．15u (南a)0
5

』 PU
(2-21)

式中：“，一含尘气进入旋风分离器的入口速度；

F一旋风分离器进口截面积(m2)；

D一旋风分离器简体直径(m)；

吃一旋风分离器排气管直径(m)。

17

排气管

rf

图2-2切向速度分布

Fig，2-2 the distributing of

tangential velocity
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由旋风分离器中心到“最大切向速度面”即排气筒下部的中心气流，

通常称为强制旋流区III。它类似于刚体旋转运动。切向速度U与旋转半

径r之比为一常数即：

兰=常数 (2-22)
r

此常数即为角速度∞。

I区和II区之间气体的旋转则表示为另一种性质，它即II区，一般

称为半自由旋流区。在II区其切向速度分布规律为：

／dr”=常数 (2-23)

n称速度分布指数，一般在0．5～0．9范围内。

Alexander给出计算n值的关系式：

肛1-(1—0-668D““)(志)03(2-24)

式中：T一绝对温度(K)，n一速度分布指数。

影响n值的因素是很复杂的，它与Re数有关，Re越大则n渐趋近于1。

n值也随排气简直径减小而减小，随排灰简直径减小而增大，当排灰筒趋

近于圆筒直径时(无锥时)，则n值接近于l。A1exander提出n值是随旋风

分离器的直径加大而增大，这是由于较小直径的旋风分离器，气流受摩擦

及粘度影响较大，动量传递不完全之故。

对于最大切向速度面的位置，即“强制旋流”的半径‘经验证明，以

‰=詈‘与实际测定结果接近。

2．3．2径向速度v

径向速度远远小于切向与轴向速度，大部分是向心的，只在中心涡核

才有小部分向外的径向流。

在理想情况下，平面旋转流可以近似地看成是平面势流(自由涡)与平

面点汇所组成，且假设径向速度沿轴向分布均匀，于是有：

v：旦(m／s) (2-25)
2nrH

式中：Q一进入旋风分离器的气体流量(rn3／s)；

R一任意处半径(m)；
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H一半径为r处的假想圆柱高(从排气管下端一直向下延伸到锥体

壁)(m)。

实际流动中径向速度的分布极其复杂，但径向速度在大部分区域内是

向心的，数值在0～3m／s问，在近轴心处有最大径向速度出现数值约3～

5m／s，在轴心处径向速度为0。为此，径向速度计算式可表示为：

一堕+lo
足

12r

R

2．3．3轴向速度

r≥R

月>，≥堡
‘

12

堡>r≥o
12

(2—26)

轴向速度的分布也很复杂，不仅沿径向上的分布较复杂，而且沿轴向

上的变化也很大。在分离空间内，一般可将气流分为外侧下行流与内侧上

行流两区域。上、下行流的分界点与旋风分离器的形状有关，在圆筒体部

分，此分界面大致也近似呈圆柱状，其半径一般要稍大于排气管的半径，

在圆锥顶角约为器壁锥顶角的0．5倍左右。外侧下行流的流量沿轴向向下

逐渐变小。大部分气体是通过向心径向气流而逐渐转变成向上的内旋流

的。而进入灰斗的气体在分离掉被捕集的颗粒后，还会从排尘口中心部位

向上返回旋风分离器内。这就要夹带一些颗粒上来，再加上中心部分的向

上轴向速度一般较大，对分离显然不利。外侧下行流内的向下轴向速度一

般总是远大于颗粒的终端沉降速度，所以旋风分离器不是垂直放置也可顺

利排尘。

对轴向速度的分析解为：

其中：碚Q／(万碍)

z*：{z 7％zj≥，恁为斜锥度(m)1 z【 >吃。2。
。。

，(C)是以下多项式：

(2—27)



里主型垫查堂堡主笙兰 苎!兰蕉垦坌壅堡堕垫堡堡塞墨堡兰!童!L

f(r”)=口o+口Ir。2+口2r。4+口3，。6

其中r。=r／R(z)，且

口。：口。(三二j￡)，口：；1．5d。，l”2
口l=口l(一3+2rl。2)，口3=2aI

式中：

q=[‘一(1一‘”)2】_l；r=r／R。

2．3．4边界层内的速度分布

(2—28)

(2-29)

旋风分离器工作时，高速旋转气流在壁面会形成边界层，假设边界层

内速度呈抛物线分布，即：

⋯。鼍#
V；屹￡丛≯
w；％鼍竽

式中，‰、v。、％分别为边界层边缘处的切向、径向、轴向速度

J为边界层厚度。

2．3．5气流脉动

(2—30)

上述给出的气流速度为时均速度，实际旋风分离器内气流是脉动的，

瞬时气流速度为时均速度和脉动速度之和，气流的脉动速度可采用下述的

傅立叶级数来模拟：

“7=∑Rl“．。cos(iw。卜R2口?)

v7=∑R3Vi。cos(iwI—R2口j)

w7=∑R5W。cos(iw：一R2盯?)

式中，U／、v7、w7分别为切向、径向、轴向脉动速度

。 局一吃是6个正态分布的随机数；

(2-31)
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Ⅵ为不同脉动角频率；

a■口?， d?是脉动的相对角；

“。，v。，％是根据湍流脉动具体情况所确定的一定频率的气体微

团脉动振幅。根据柳绮年，周力行和张健的实验和计算结果可以确定气体

微团脉动的振幅。

2．3．6局部二次流

若将旋风分离器内的强旋流近似看成是不可压定常的轴对称流动，则

在圆柱坐标中，可定义流函数为

旦坐：M，坐：，v／，dv：rwdr—rvdz (2-32)
毋 岔

根据实测的v、W分布，便可求出空间各点处的流函数v，将等流函

数的点连成曲线便是实测的流线图，从流线图中发现了除上述主流外，还

有一些对效率有影响的局部二次流，主要的有：

(1)环形空问的纵向环流。在旋风分离器的顶板下面有一个流动缓

慢的边界层，它的静压随半径r的变化比强旋流中的变化为平缓，于是促

使外侧静压较高的流体向上流入此边界层，并沿边界层向内侧流动，遇到

排气筒外壁而转折向下，沿排气简外壁下行，从其下口处进入排气筒，形

成了所谓的纵向环流，这和弯曲管道内产生的纵向环流是相似的。这种纵

向环流把一部分已浓集在分离器壁处的细颗粒向上带到顶板处而形成一

层“顶灰环”，并不时被带入排气筒内，影响效率。

(2)排气筒下口附近的短路流。在排气筒下口附近，往往有较大的

向心径向速度，这种较大的向心径向速度就会将大量颗粒带入排气筒内，

形成短路流，这将大大影响分离效率。

此外，器壁表面的凹凸不平处及筒体的不圆度等，也会产生一些局部

小旋涡，将已浓集在器壁处的颗粒重新扬起，这是不利于分离的。这些问

题都应在分离器的设计与制造中加以注意。

2．4旋风分离器流场计算中的湍流模型及选择n钉n¨¨8¨“。钉

旋风分离器中的气体流动是三维强旋转湍流流动，对其行为的模拟必

然要涉及到对湍流进行描述的问题。旋风分离器内的湍流流场是复杂流

21
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场，对其进行模拟仍是基于求解Reynolds时均方程及关联量输运方程的湍

流模拟方法，即引入湍流模型，利用某些假设，将Reynolds时均方程或者

湍流特征量的输运方程中高阶的未知关联项用低阶关联项或者时均量来

表达，从而使Reynolds时均方程封闭可求解。

湍流基本方程包括连续性方程、Navier—Stokes方程、雷诺应力方程、

湍流能量方程和湍流能耗散方程。对于恒温、不可压缩流动：

连续性方程：

堕：o
倦．

(2-33)

Navier．Stokes方程：

昙c触，+毒c雕¨一毒+毒阻舞+等一詈气嚣，一p—u／u_：](2-34)
式中：一p蚱1“：为未知雷诺应力分量；i，J=1，2，3。

由于方程式(2-34)中出现了新的脉动速度的二阶关系项，即雷诺应

力项，致使它与连续性方程不能封闭。事实上一pu]u：项的不同模拟方法，

可得到不同的封闭方法，进而就构成了不同的湍流模型。

从查阅到的文献上看，对旋风分离器气相流场的模拟，使用较多的是

标准k．￡模型，RNG k-e模型和RSM模型，在此对它们作简要介绍。

2．4．1标准k一￡模型

杯准k一￡模型是基十吾同网住祸秸住阴Boussinesq 1嵌设，米用那r明

雷诺应力关联式：

一p玛铂(等+挚一詈肚毛(2-35)
其中：有效粘性系数心=卢+∥，， 湍流粘性系数肼=巳p了k2

k和￡由以下输运方程确定：

掣+旦掣：要p婺)+Gk一声 (2-36)
ol 呶* 呶t ok呶k
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劐+旦掣：÷(丝要)+三(q瓯一c2伊)O t 舐女 ☆}、仃；缸女’k。1“⋯

式中：湍流能生成项．q刊》OO钆U,)等
其余系数：巳=0．09 Cl=1．45 c2=1．92

盯t=1．0 盯。=1．3

2．4．2 RNG k-￡模型

(2-37)

(2—38)

RNG k一￡模型是由Yokhot和Orszag等人应用重接化群

(Renormalization Group，RNG)理论，在k-E模型的基础上发展起来的一

种k-￡模型改进形式。其基础思想是把湍流视为受随机力驱动的输运方程，

再通过频谱分析消去其中的小尺度涡，并将其影响归并到涡粘性中，以得

到所需尺度上的输运方程。在高雷诺数中，RNG k．￡模型与标准k．￡模型具

有相同的形式，只不过在方程中出现了一个附加生成项，当流动快速畸变

时，这一项显著增加，RNG k．￡模型中的k和￡的输运方程分别为：

警M瓦Ok=瓦0、ivr瓦Ok J．+Gt—s(2-39)

鲁M毒3瓦0、ivr瓦Oz．，+k(C1Gt-CzE)(2-40，
其中，湍流能生成项为：

Gk=2v，雨 (2-41)

巧毛尝+》 治㈣

岛为平均应变常量，方程中的模型系数分别如下：

巴-ooss C，=1．42一警萨Cz=1．68
吼=0．7179 盯。=O．7179

其中：町=孚s=√雨fl=o．015‰=4．38
RNG k．￡模型与标准k．￡模型很相似，但RNG k-￡模型与标准k．￡模型

相比有以下改进：

(1)RNG模型在￡方程中加了一个条件，有效的改善了精度。
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(2)考虑到了湍流漩涡，提高了在这方面的精度。

(3)RNG理论为湍流Prandtl数提供了一个解析公式，而标准k．￡模

型使用的是用户提供的常数。

(4)标准k．￡模型是一种高雷诺数的模型，RNG理论提供了一个考虑

低雷诺数流动粘性的解析公式。这些公式是否有效主要依靠近壁区域的处

理是否正确。

这些特点使得RNG k．￡模型比标准k．￡模型在更广泛的流动中有更高

的可信度和精度。

RNG k-￡模型的优势是对于平板和圆柱射流的发射比率有更精确的预

测。而且它对于旋流流动、强逆压梯度的边界层流动、流动分离和二次流

有很好的表现。其缺点是在主要计算旋流和静态流动区域时不能提供自然

的湍流粘度。RNG k-￡模型与标准k吨模型的主要区别在于：

(1)RNG k．￡模型中的常数是由理论推出而不是依靠经验来确定的，

其适应性更强。

(2)可以用于低雷诺数流动的情况，甚至像层流那样的流动也能给

出很好的模拟结果。

(3)在耗散率方程中增加了新的应变项，体现了平均应变率对耗散

项的影响。

2．4．3 RSU模型

为了选择适当的湍流模型以使方程组封闭，我们著名科学家周培源先

生，在湍流各向异性的前提下，第一个导出并发表雷诺应力Ⅳ；Ⅳ；的准确的

输运方程，并得到国际流体力学界的公认。后来，经过国际上一些学者的

研究，对雷诺应力的输运方程又做了改进。在该模型中，确定雷诺应力各

分量的输运方程如下：

昙(p弼)+毒(∥t弼I／)=Df，，+n，+Gi,j+嘭,i--Et．J+％+s一(2叫3)

式中：扩散她，一毒【积+ p蝤≯j斗8冉、一
应力产生项p，,j=-p(孤善+孺拳

∥三丽】
％

。
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浮力产生项Gf，，=-pp(g,uSO+g，“；口)

压力应变再分配项p。；p(等+等)

离散‰一z∥筹普
旋转系统产生项E，，—2∥五(可不。+孑不向)

而S⋯是用户自定义的源项

经过模型化以后，湍动能方程和湍动能耗散率方程就变成如下形式：

昙㈣)+导(廊沪÷M+譬)iOk]+i1(p。崛卜pe(1+2M；)城(2—44)ot dx， 僦， ao积， z

拿Ot(班)+毒(伊帕=苦盼+‘》考】+t。；溉+eA唾一ez卢专+足 (2_45)出． 僦． o，僦。 0 K k

式中：巴=0．09 ％=0．82 吒=1．0 Cl=1．44 巴2=1．92

e；是某点相对于重力的流动性质的函数，

湍流马赫M 2J嘉，
最，最是用户自定义的源项。

由此便构成了雷诺应力模型(RSM)的基本封闭方程组。

雷诺应力模型(RSM)与RNG k一￡模型和标准k-E模型的最大区别主

要在于它完全摒弃了基于各向同性涡粘性的Boussinesq假设，包括了更多

物理过程的影响，考虑了湍流各向异性的效应，特别是旋转效应、浮力效

应、曲率效应等，在很多情况下能够给出优于各种k．e模型的结果。但是

这一模型对于三维问题所用计算机的存储量及CPU时问太多；其次，对每

种应力和通量分量的边界条件不易规定，经验系数多，较难确定。

2．4．4代数应力模型(ASM)

鉴十RSM模型的计算量过大，Launder和Rodi提出了一个代数应力

和热流模型(Algebraic Stress Model，即ASM)作为k-￡模型和RSM模型

之间的折衷方案。其主要思路是把应力的输运方程简化为代数的表达式，
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同时仍然保留有湍流各向异性的基本特征，因此既包含有应力和通量的代

数表达式，也带有各向异性的k方程和s方程。

与RSM模型相比，该模型大大削减了方程数目，对初始条件和边界

条件的要求也不像RSM模型那么严格。但是在模拟旋流数很高的强旋流

动中，由于该模型忽略了应力对流的作用，因而会引起显著的误差。

湍流的模拟方法另外还有直接模拟(DNS)和双流体模型等等，由于

应用范围不广，在这里就不一一介绍了。

由于湍流模型直接关系到控制方程的表达形式，涉及到对流动的描述

这类根本问题，因此湍流模型的选取是否恰当是数值模拟的关键所在。根

据上面湍流模型的介绍可知，雷诺应力模型完全抛弃了同性涡粘假设，直

接对雷诺应力建立输运方程，可以计算各个独立的雷诺应力分量，考虑了

湍流各向异性的效应，特别是旋转效应、浮力效应、曲率效应等，在很多

情况下能够给出优于各种k-s模型的结果。虽然采用雷诺应力模型时的计

算量较大，但在现有的计算机条件下是完全可行的。

2．5气固两相流模型及选择n柏n钉“。1

由于气固两相之间的相互作用和每一相的运动、传热、传质和反应等

的影响，两相流动问题远比单相流动问题要复杂。关于两相流动的模型主

要可分为两大类，一类是基于欧拉坐标系的连续介质类模型，把固体颗粒

群作为拟连续介质或拟流体来考虑；另一类是运用拉格朗日方法描述的颗

粒群轨迹模型，把颗粒群看作离散体系，用跟踪颗粒运动轨迹的方法来描

述颗粒运动。

2．5．1欧拉方法

欧拉方法把颗粒作为拟流体，认为颗粒与流体是共同存在并且相互渗

透的，在欧拉坐标系应用宏观连续介质原理中的质量、动量、能量守恒方

程进行描述，．即连续流体模型。这类模型经历了无滑移模型、小滑移模型、

滑移一扩散模型的上流体模型各阶段及近年来发展起来的以颗粒碰撞理论

为基础的颗粒动力模型。对于密相问题，这类模型能通过固体粘度和固体

压力来表示颗粒间的相互作用。
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2．5．1．1无滑移连续介质模型(No“SIl p”ModeI)

无滑移连续介质模型是最简单的多相流模型，它是由英国帝国丁学院

Spalding教授在七十年代初提出的，其基本的假设条件是：

(1)颗粒群只有尺寸的差别，按固定尺寸分组，不同尺、J。组就是不

同的相，对于不同的相，其温度和物质密度均相等；

(2)所有颗粒的时均速度等于当地的流体相速度，即颗粒相和流体

相之间没有相对速度，相之间没有滑移；

(3)各颗粒相类似于流体混合物中某种流体组分，把它们作为有湍

流扩散的连续介质，且各相的湍流扩散系数均相等；

(4)相和相之间的相互作用，即质量、动量和能量的交换类似于流

体混合物中各组分之间的作用，颗粒相和流体相之间的阻力忽略不计。

无滑移连续介质模型的主要优点是，处理方法简单，计算方便，它不

需要重新编制计算颗粒相的程序，而只要对原来的流体相计算程序进行一

些修改，加进计算颗粒相的部分就可。其缺点是，不考虑颗粒相和流体相

之间的速度滑移及阻力作用，和认为颗粒相同流体相一样有相同的温度和

扩散系数，这和实际的多相流动情况差异很大，目前这类模型应用较少。

2．5．1．2小滑移连续介质模型(Soo-Drew SI iP ModeI)

从六十年代开始，S．L．Soo(苏绍礼)多年来发展了模拟多相流动的小

滑移连续介质模型，后来Drew对这种多相流动模型给出了更为细致的描

述。其基本的假设条件是：

(1)颗粒群看作是连续介质，并按当地尺寸分组，不同的组为不同

的相；

(2)同一相有相同的速度、温度、物质密度和颗粒直径；

(3)各组尺寸颗粒群速度不等于当地的流体相速度，各颗粒相之问

的速度也不相等；

(4)颗粒的运动是由流体的运动而引起的，颗粒相的滑移是由于颗

粒相对于多相流整体的湍流扩散所致，故这种小滑移也称为湍流漂移；

(5)多相混合物整体与各相之间的关系，仍类似于多组分流体混合

物和各流体组分间的关系。
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和无滑移连续介质模型相比较，小滑移连续介质模型要合理些，它考

虑了颗粒相和流体孝H之间的速度和温度滑移，因而更接近于实际情况，但

这种模型在考虑滑移时仍把颗粒的滑移看作是湍流扩散效应，这和大多数

实际的多相流动问题有着很大的出入。

2．5．1．3滑移一扩散的颗粒群模型(SI i p-DiflusiOil NodeI)

无滑移模型和小滑移模型是假设相和相之间无相对速度或相对速度

只是由于颗粒相扩散引起的前提下得出的。但实验证明，流体相和颗粒相

及其不同尺寸组的颗粒群之间的滑移不仅是湍流扩散的效果，而往往是由

于它们彼此的时均速度有较大的差异。通常多相流动中，颗粒群既有沿轨

道的时均速度的滑移运动，又有沿轨道两侧的扩散运动，并且前者明显比

后者更主要。滑移一扩散的颗粒群模型就是指对于这种多相流动的实际情

况而提出，该模型的假设条件为：

(1)各相时均速度差异造成滑移的主要部分，它是由于各相初始动

量不同而引起的：

(2)扩散漂移造成了滑移的小部分；

(3)空间各点各尺寸组的速度、尺寸、温度等物理参数均小相同；

(4)颗粒动力理论模型。

近年来国外作者采用颗粒动力理论来定量的预测流体与颗粒和颗粒

之间的相互作用以及与颗粒脉动应力有关的流动现象，即颗粒动力理论模

型。其基本思想是将固体颗粒比拟为气体分子，理论基础是借鉴非均匀的

稠密气体分子运动论，假定固定颗粒的速度分布函数，并以此为基础得到

宏观的颗粒相输运方程、颗粒相压力、粘度系数、扩散系数、导热系数、

颗粒温度等流体力学特性。所以，该模型适合于颗粒相为密相的两相流动

问题。

颗粒动力学模型在处理颗粒间相互作用时，认为固体的体积粘度(bulk

visCOsity，流体或拟流体抗压缩的一种度量)和压力一样由颗粒碰撞的法

向力决定；固体的剪切粘度(与流体相的剪切粘度的定义类似)由颗粒碰

撞的切向力决定。
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2．5．2拉格朗日方法

欧拉方法的优点是颗粒相的计算方法和流体相一样，可用统一的形式

和求解方法，使计算程序既适用于流体相，也适用于颗粒相，但它们对于

颗粒初始尺寸不均匀或颗粒尺寸不断变化的两相流动情况处理起来很困

难，还有当颗粒群比较稀的时候为了解决按体积平均而必须选择的控制体

体积与流场尺寸相比就比较大，这种情况下连续性假设就失效了，用欧拉

方法来处理气固两相流动都不太合适，基于这几点考虑，一些研究者提出

了用拉格朗日方法来处理气固两相流动问题，主要包括颗粒群轨道模型和

脉动频谱随机轨道模型。

2．5．2．1颗粒群轨道模型

该模型用拉格朗日方法(即跟踪颗粒运动轨迹的方法)来描述颗粒的

运动。基于假设如下：

(1)气体相可看作连续介质，可颗粒相被看作与流体相有滑移的、

沿自身轨道运动的分散群；

(2)颗粒相自身没有湍流扩散、湍流粘性以及湍流导热：

(3)颗粒群按照初始尺寸分组；

(4)各组颗粒群沿着各自的轨道运动，互不干扰、互不碰撞；

(5)颗粒群对流体的质量、动量和能量相互影响当作是某种等价的

连续分布于两相流空间中的物质源、动量源和能量源。

颗粒群轨道模型的主要优点是计算简单，当颗粒有较复杂的变化路径

的时候，能够较好的追踪颗粒的运动，数值计算时也不会产生伪扩散。其

缺点是对颗粒湍流扩散还缺乏较好的处理方法，虽然有很多研究人员提出

了各种修正的方法，如漂移力和漂移速度、半随机模型和蒙特卡罗完全随

机处理方法等，但是总的来说结果不能令人满意。另外，此模型为了可以

获得可以和实验相比较的颗粒详细信息，需要非常大的计算机存储容量和

很高的计算速度。脉动频谱随机颗粒轨道模型采用“平均体积法”处理颗

粒的浓度场和速度场后，成功的解决了这个问题。
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2．5．2．2脉动频谱随机颗粒轨道模型

为了解决颗粒群轨道模型不能很好地处理湍流扩散的问题，浙江大学

岑可法院士和樊建人教授提出了脉动频谱随机颗粒轨道模型

(Fluctuation—Spectrum．Random．Trajectory Model，FSRT)，不但能较全面

地反应随机湍流涡团对颗粒湍流扩散的影响，还能描述不同尺寸颗粒在湍

流脉动影响下产生的不同扩散情况。同时，模型计算方便，对计算机的存

储容量和CPU要求都不大。

该模型的基本假设如下：

(1)湍流气流是脉动的，其频谱分布有一定的规律，故气流速度可

用傅立叶级数来描述；

(2)湍流气流的脉动是随机的，因此，脉动速度的振幅和起始相位

也是随机的，对三维流动来说，“7、v7和w7可用随机的傅立叶级数形式n

个谐波叠加起来模拟实际过程：

(3)颗粒是分散相，有大有小，不但不同尺寸颗粒的运动轨迹不同，

并且有本身的受力规律，即使相同粒径的颗粒，也因为出发瞬间和气流作

用力的随机性，使运动轨迹不尽相同。所以用颗粒分档随机平均统计的方

法来求解颗粒的运动较接近实际的多相湍流运动。

由于该模型考虑了湍流气流的脉动频谱和强度对颗粒群运动的影响，

也考虑了不同颗粒组成对湍流扩散的影响，因此跟其他模型相比这个模型

更接近于工程实际。

由上面的气固两相流模型分析，基于本人课题的需要将采用欧拉模型。

欧拉模型是较复杂的多相流模型。它用动量方程和连续方程来求解每一

相，压力项和各界面交换系数是耦合在一起的。欧拉模型应用适合于旋风

分离器中的气固两相间的作用。
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2．6颗粒相的数值模拟“们n¨

2．6．1单颗粒运动方程

颗粒轨迹模型在Euler坐标系中处理连续的流体相，然后在Lagrange

坐标系下处理单个颗粒相，对大量颗粒轨迹进行统计分析就可以得到整个

颗粒群的运动概貌。单个颗粒的运动方程可以直接从牛顿第二定律得出：

Jy

m，半=％+E+B+乓+％+最+％ (2-46)
al

式中：

凡为附加质量力，当颗粒／颗粒团在流体中作加速运动时，不但颗粒／

颗粒团的速度越来越大，而且在颗粒／颗粒团周围的流体的速度亦会增加。

推动颗粒运动的力不但增加颗粒本身的动能，而且也增加了流体的动能，

故这个力将大于加速颗粒／颗粒团本身所需要的力，这就好像颗粒／颗粒团

的质量增加了一样。所以这部分增加的质量力叫作附加质量力，有些文献

也称之为虚假质量力或表观质量力。对于气固两相流动，气体密度远远小

于颗粒／颗粒团密度，因此附加质量力和颗粒／颗粒团的惯性力相比是很小

的，特别是当相对运动加速度不大时，附加质量力可以不考虑。

R为Basset力，是当颗粒／颗粒团在静止流体中作任意速度的直线运

动时，颗粒／颗粒团还受一个瞬时流动阻力，当它在颗粒／颗粒团的加速过

程中，Basset力对颗粒／颗粒团的运动有较大影响。Basset力只发生在粘性

流体中，并与流动的不稳定性有关，在稳定流中，Basset力与其它相比也

可以忽略不计。

凡为Magnus力，颗粒／颗粒团在旋风分离器内运动时，都会边运动

边高速旋转，从而产生Magnus升力，使颗粒偏离主流方向。关于颗粒／

颗粒团在运动产生旋转的原因，有如下可能：气流速度梯度的存在造成颗

粒／颗粒团上下部受到的剪切作用不同、颗粒／颗粒团形状不规则导致各处

受到的形状阻力和摩擦阻力不一样而产生旋转、颗粒／颗粒团之间的碰撞、

摩擦以及与分离器内壁的碰撞、摩擦而产生旋转、颗粒／颗粒团由于燃烧

或受热蒸发而产生的旋转效应。Magnus力的计算公式如下：

昂=万露p(髟一露)×fi／8 (2-47)
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只为Saffman升力，颗粒／颗粒团在有速度梯度的流场中运动时，由

于颗粒／颗粒团上部的流体速度与其下部流体速度不同，根据流体运动方

程可知，颗粒／颗粒团上下部的压力也必然不同，从而产生Saffman升力。

Saffman升力与Magnus力不同，它不是由颗粒／颗粒团的旋转运动所产生

的。只在速度梯度很大的边界区域，Saffman升力才变得明显。一般情况

下都可以忽略不计。

Saffman升力的计算公式如下：

丘=蟛2竹阿-v，f／2(髟一p,)／4 (2—48)

B为颗粒之间、颗粒与壁面之间碰撞产生的力；

最为体积力，由重力产生；

R为流体对颗粒的曳力，考虑实际流体中颗粒／颗粒团所受到的流体

曳力受众多因素的影响，R表达式可以写成如下形式：

Fo=m卷半c㈣，(2-49)
其中∥为流体相动力学粘度，u和耳分别为颗粒相和流体相的速度，

Re，为颗粒雷诺数，Re，：等≥(U--Up)，c。为曳力系数，通过下式确定：

cD=

2．6．2颗粒随机轨迹模型

Re。<l

1≤Re。≤1000 (2-50)

Rep>1

由公式(2-46)得到的颗粒轨迹是确定的，称为确定轨迹方程。但事

实上，由于湍流的影响，流体在不同时刻，各个方向上都存在着脉动速度，

因此，颗粒在流场中的速度、位置都会受到这种脉动速度的影响。考虑湍

流脉动影响的颗粒轨道模型称为随机轨道模型。

流体的瞬时速度可以表示为：

u=IJ+“’ (2-51)

竺畔噶一
寸l畔
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县甲，U力’侃怦嗣半翊避发，Ⅳ’况怦明碲、侃脉明速度a

将式(2-51)代入式(2-49)中得到颗粒随机轨迹模型

鲁=lL(u+u'-‰)
盟dt=lf。(v+v'-％) (2—52)

丝dt=l。一(w+w'-％)+g

式中：。={磬，为颗粒的迟豫时间，代表颗粒在湍流中的扩散特性。
当湍流：h-程为双方程模型时，甜’可以通过湍流动能得到，计算公式为：

止f序v’=f屉w’=f屉(2-53)
其中f为随机数，一1≤f≤1，由上式得出的脉动速度满足高斯分布。

当湍流模型为雷诺应力模型时，湍流的脉动速度直接从雷诺应力的三

个正应力分量得到：

“，：f√历，v，：f√丙，w，：√丽 (2-54)

2．6．3气体相和颗粒相的相互作用

两相流研究与单相研究的主要差别就在于前者必须考虑两相间的相互

作用，即耦合作用。当颗粒相所占的体积分数很小时，颗粒运动对流体相

的影响可以忽略，这样作为连续相的气体和作为离散相的颗粒可以独立求

解，即首先求解不考虑颗粒相时的流场，然后计算颗粒在已求解流场中的

运动，这种方法通常又称为单向耦合。当离散相对流场的作用不能忽略时，

必须采用双向耦合的方法，即当计算颗粒的轨道时，跟踪计算颗粒沿轨道

的热量、质量、动量的获得与损失，这些物理量可用于随后的连续相的计

算中去。于是，在连续相影响离散相的同时，也考虑了离散相对连续相的

作用。交替求解离散相与连续相的控制方程，直到二者均收敛为止，这样，

就实现了双向耦合计算。

对于旋风分离器内的气体一颗粒两相流动，考虑相问耦合作用时只需考

虑两相间的动量交换，而质量交换和热量交换可以忽略。当颗粒穿过每个
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连续相的控制体时，可以通过计算颗粒的动量变化来求解连续相传递给离

散相的动量值。颗粒动量交换值可以根据如下表达式进行计算：

咙[钎∽叫'，出 悟ss，

其中：∥为流体粘度，P，为颗粒密度，以为颗粒直径，I沁为相对雷诺数，

“。为颗粒速度，U为流体速度，C。为曳力系数，埘，为颗粒质量流量，At为

时间步长。这个动量交换作为动量源作用到随后的连续相的流场计算中，

从而实现了颗粒相对气体相的影响。

2．7本章小结

本章主要针对旋风分离器的分离机理进行了论述分析，主要内容包

括：

(1)通过对旋风分离器工作原理、分离机理的分析，详细介绍了分

离器分离机理以及分离效率的计算；

(2)分析了旋风分离器内的气相流动特性，主要分析了气相的切向速

度、轴向速度、径向速度和边界层内的速度分布、气相脉动、局部二次流

等问题；

(3)介绍了分离器流场计算的几种湍流模型以及气固两项流模型和颗

粒相的数学模型等，为下一章模型选择做准备。
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第3章 旋风分离器模型建立及模型结构优化

3。1数值模拟技术

数值模拟技术是伴随着计算机技术、数值计算技术的发展而发展的，

它是以数值离散方法为数学基础借助于计算机求解描述流体运动的基本

方程，研究流体运动规律的学科。它是计算机科学、流体力学、计算几何、

偏微分方程数学理论、数值分析等多学科的交叉融合。它可以把实际模型

抽象出来用计算机来实现数值实验的一种方法，用以模拟仿真介质流动、

传热、传质等的实际状况。而其基本原理则是数值求解流体流动、传热、

传质的控制方程，得出流体的流场、温度场、浓度场在连续区域上的离散

分布。它专门用来进行各种场的分析、场的计算和场的预测。通过专业的

数值模拟软件，可以分析并且显示发生在流场、浓度场以及温度场中的现

象，在比较短的时间内，能预测性能，并通过改变各种参数，达到最佳设

计效果。数值模拟，能使我们更加深刻地理解问题产生的机理，为实验提

供指导，节省实验所需的人力、物力和时间，并对实验结果的整理和规律

的得出起到很好的指导作用“”。

数值计算求解问题的基本思想是，把原来在空问与时间坐标中连续的

物理量的场(如速度场、浓度场、温度场等)用一系列有限个离散点上的

值的集合来代替，通过一定的原则建立起这些离散点上变量值之间关系的

代数方程(称离散方程)，求解所建立起来的代数方程以获得求解变量的

近似值。

CFD(Computational Fluid Dynamics)技术，即计算流体技术，随着

计算机技术的推广普及和计算方法的发展，几十年来取得了蓬勃的发展。

由于数值模拟相对于实验研究有很独特的优点，比如成本低、周期短、能

获得完整的数据，对于设计、改造等商业或实验室应用起到了重要的指导

作用，故而CFD技术得到了越来越多的应用。
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3．2模型的概述

工业循环流化床烟气脱硫装置一般具有较大的直径、较高的高度，这

就要求相应的旋风分离器也要具有较大的直径和较高的高度。在进行旋风

分离器的设计时，设计者往往从小型实验装置得到的知识，运用相似理论

来指导大型工业装置的设计。但是由于旋风分离器的分离行为与其尺寸、

结构、入口参数等的关系很大，内部又涉及复杂的多相流动。因此光靠实

验方法很难观察到分离器内部的速度场、浓度场、压力场等。同时分离器

的结构参数对分离性能的影响又是相当的大。面对多种分离器结构的选择

试验要选用多种结构模型，这样不但耗费大量的试验器材，又浪费相当多

的时间来进行试验的构造，浪费了人力物力以及宝贵的时间。随着计算机

性能的提高，数值模拟等技术的完善，数值模拟技术在分离器中的应用已

经完全成为可能，数值模拟方法的应用弥补了实验方法的缺陷和不足，也

为实验及工业应用提供了很好的指导及参考作用。本文就是在建立旋风分

离器数学模型的基础上，对分离器进行模拟，并对分离器的结构参数以及

运行参数进行优化选择。

3．3分离器数值模拟

3．3．1分离器模型的构建

分离器模型采用的是三维模型，本实验模拟基于以下假设：

(1)由于分离器内气固两相流体的运动速度在几十米以下，远远小

于音速，所以应用在本实验中的流体可以看作是不可压缩流体：

(2) 由上两章的分析，我们知道气固分离主要发生在圆筒体及圆锥

体中，两相流在进入排气筒时其中固体颗粒含量已经很少，且分

离效率也几乎是微乎其微，在这里就忽略了排气筒中的两相流的

分离效率及流动状态的特性研究：

基于此，本文采用分离器模型的结构设计如图3—1“”。旋风分离器

为Stairmand高效旋风分离器，图中桶体直径D为140ram。锥体的长度

大都为2D左右，增加锥体长度可以提高分离器的效率，但相应的阻力有

所增加，这是因为在圆锥体部分半径逐渐减小，而切向速度增加，从而提
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高了离心力的分离能力。此外，长的锥体有利于已分离的粉尘沿圆锥壁落

入灰斗。另外，长的圆锥体可以增加气固两相流的所经历的路径，相应的

分离效率也就增大了。

C匐r|p羹对

图3一l旋风分离器结构设计图

Fig．3·1 structural design drawing of

cyclone segregator

3．3．2分离器模型网格的划分

抽)1-l雠两

图3—2旋风分离器三维结构图

Fig．3-2 three dimensional structure

chart of cyclone segregator

由3．3．1中的假设即忽略排气管中气固两相流的影响，利用CFD软件

对Stairmand高效旋风分离器进行建模以及网格的划分。三维结构图见图

3～2所示，网格采用四面体网格和六面体网格相结合的混合网格。这种网

格具有的优点就是能画不规则模型结构，在边壁形成四面体网格而在区域

内形成六面体网格，这样使模型的网格数比单纯的四面体网格要少的多从

而数值计算速度增加：而且中间区域用六面体网格使数值计算的迭代误差

要小于四面体网格，收敛快。本模型划分的网格数为32153个。具体网格

划分如图3—3所示与图3-4所示。

37
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图3-3 X=0面网格

Fig．3-3 the grid of surface x=0

3．3．3气、固两相的物性参数

图3—4 z=0面网格

Fig．3-4 the grid of surface Z=0

模拟中气相选用的是标准空气，具体物性参数见表3 1。

表3—1空气物性参数表

Tab．3—1 physical property P—list of air

模拟中固相选用的是硫酸钙(CaS04)，为了模拟的方便不考虑杂质的

影响，并假想所有的颗粒能用统一的直径代替，具体物性参数见表3—2。

表3-2氧化钙物性参数表

Tab．3-2 physical property P—list of calcium oxide
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3．3．4边界条件与初始条件的设定

在计算之前需先设定初始条件和边界条件，在这里使用的边界条件(如

图3-3与图3-4所示)为：

(1)气固两相流入口面设定为速度入口面，速度值设为X向l 5m／s，

即气体与固体颗粒均以恒定的15m／s的速度从入口面注入；在这里假定两

相流入口为充分发展段，气固两相均匀分布的从气固两相入口面进入；固

体颗粒体积百分含量为10％：

(2)气体出口面设定为压力出口面，出口压力值设定为大气压力；固

体颗粒相条件设定为逃逸(escape)，即任何颗粒到达此面即被统计为已逃

逸。

(3)颗粒出口面设定为压力出口面，出口压力值设定为大气压力；固

体颗粒相条件设定为捕捉(trapped)，即任何颗粒到达此面即被统计为被

捕捉。

3．4旋风分离器的结构优化

本文采用的Stairmand高效旋风分离器将其结构进行调整进行比较，

目的就是想找到能够使分离效率进一步提高，压力损失进一步减小等对分

离效果有利的结构，在这小节里将对Stairmand高效旋风分离器进行结构

优化。主要包括入口形式的优化，排气筒直径和插入圆筒体深度的结构优

化，以及圆锥底面排灰简直径的结构优化。

3．4．1入口结构形式的优化

入口形式选用了两种，一种是标准的Stairmand型切向入口，另一种是

两相流入口面以Y轴为旋转轴向Z轴的负方向旋转15度。入口形式具体

如图3—5与图3—6所示。
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图3-5标准形式入口 图3-6倾斜15度入口

Fig．3-5 entrance of standard form Fig．3-6 entrance of slope 1 5 degree

这两种入口形式分别进行网格划分，进行数值计算。标准形式入口的

分离器划分为32153个网格，带有倾斜1 5度角入口的分离器网格划分为

31855个。两个模型的网格均采用六面体与四面体相混合的混合网格。

针对各入口形式均采用速度u=15m／s进行模拟。其它的初始条件与

边界条件参照3．3．4节。模拟结果详见图3—7～3—14所示。

图3—7标准形式x=0的速度矢量图

Fig．3-7 velocity vector diagram of

x=0 standard form

图3-8入口倾角15度x：0的速度矢量图

Fig．3-8 velocity vector diagram of x20 at

the 1 50 angle。s entrance
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图3-9标准形式的Gasoa沿z轴的组分分布图

Fig．3-9 the component distribute of standard formal cas04 along z axis
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图3一10标准形式的气体沿Z轴的组分分布图

Fig．3-l 0 the component distribute diagram of standard formal air along Z axis
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图3一i1入口倾角15度的cas04组分沿z轴的分布图

Fig．3-11 the component distribute diagram ofthe cas04 from the 15。angle’s entrance

along z axis
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图3—12入口倾角15度的气体沿z轴的组分分布图

Fig．3-12 the component distribute diagram of the air from the 15。angle’s entrance

along z axis
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-∞ ·60 ·'tO -20 0 20 ．tO 60 80

Position(mm)

图3-13标准形式沿z轴压力分布图

Fig．3-13 the pressure distributed diagram of standard form along z axis

-∞ -60 -40 ·a0 D a0●口 50 5口

PoslIIon(mm)

图3—14入口倾角15度沿Z轴压力分布图

Fig．3-14 the pressure distributed diagram ofthe 15。angle’s entrance along z axis

从上述图线分析表明：

(1)这两种形式的分离器的组分分布在任一截面上的都呈同一个趋

势，颗粒组分分布都是中间稀而边壁浓；

(2)气体组分分布则正好相反，呈中间浓而边壁稀的趋势；

(3)标准形式的分离器的分离效果比入口带有倾斜角度的形式分离

效果要好，特别是出口处的分离效果要比带有倾角的分离效果要好；

(4)任一截面上压力分布都呈同一趋势，即压力中心小而边壁大；

(5)标准形式分离器的压力值要比入口带有倾角15度分离器的模型

的压力要低，特别是边壁区域差别很大。
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造成以上这种结果的主要原因就是由于带有倾角的入口形式，速度不

是水平方向的而是与水平方向有～个15度向下的倾角，这样Y方向的速

度分量就会增大，这就使得两相流的流线在分离器有限的区域内所旋转的

圈数减少，也就是使得两相流的路径缩短，使得两相流更快的到达分离器

的出口，颗粒在出口处的分离效率也就相应的减小。况且在入口带有15

度的倾角时，使得速度更快的到达出口，比标准形式分离器的更顺畅，速

度大，压力也就比标准形式的大了，压力损失增大。

由上面的分析情况可以得出结论：

入口带有15度倾角形式的分离器由于入口速度方向是与水平方向有

15度的倾角，这就使得边壁区域的压力比标准形式分离器的边壁压力要大

的多；颗粒流线比标准形式的要短，颗粒的路径短造成分离效率也比标准

形式的要低。根据分离器效率的计算公式：

叩：1一尘!；；!；兰i!；!!!坚!；；!：i冀攀x 100％ (3一1)
。‘

从进VI进入的气体平均含尘量

可得，(1)标准形式分离器的分离效率为96．03％，(2)入口带有15度倾

角的分离器的分离效率为95．83％。由这两个数字也可以表明Stairmand

标准形式的分离器的效果更好。

综合以上分析，可见Stairmand标准形式的分离器的分离效果更好，本

模拟实验将要采用的也是这种Stairmand标准形式。

3．4．2排气筒结构的优化

进入旋风分离器的气固两相流旋转到锥底后，其中气体部分和极小部

分固体颗粒被气体夹带折转向上形成内旋流，然后由排气筒排出。排气筒

通常都插入到分离器内，它与圆筒内壁形成环形通道，因此通道的大小及

深度都对分离器的分离效率和阻力有很大的影响。

3．4．2．1排气筒插入深度的优化

排气筒插入深度对分离器的性能影响很大，本文选取了排气筒插入深

度分别为50mm、70mm、87．5mm、lOOmm。网格均采用混合网格形式。

模拟结果如图3-15～图3—19所示。
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图3—15排气筒插入深度对分离效率的影响

Fig．3—1 5 the affect of exhaust barrel inserted depth for separation efficiency
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图3—16排气筒插入50ram z方向的压力分布

Fig 3—1 6 pressure distribution of the inserting 50mm of exhaust barrel at Z axis direction
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图3—17排气筒插入70ram z方向的压力分布

Fig 3·1 7 pressure distribution of the inserting 70mm of exhaust barrel at Z axis direction
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图3—18排气筒插入87．5ram z方向的压力分布

Fig．3-18 pressure distribution afthe inserting 87．5mm ofexhaust barrel at Z axis

direction

图3—19排气筒插入lOOmm z方向的压力分布

Fig．3-i9 pressure distribution ofthe inserting 100ram of exhaust barrel at Z axis

direction

由上述图线分析表明：

(1)旋风分离器的分离效率随着排气筒插入圆柱体内深度的降低而减

小，分析其原因是由于随着插入深度的减小气流发生短路的几率增大，这

就使得部分易被短路流夹带的颗粒在较大的短路流量下，更加趋向于未经

分离而被短路流带走；

(2)随着排气筒插入深度的增加特别是当插入深度从87．5mm增加到

lOOmm的过程中增加的幅度不大；
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(3)随着排气筒插入深度的增加压力也随着增加。

我们在追求高的分离效率的同时还要注意到压力的影响，压力越大阻

力也就相应的增大所需要的动力也就越大，这也是不容忽视的一个影响方

面。排气筒若完全不插入圆柱体内，阻力最小，但此时分离效率不能保证

了，上涡流所携带的粉尘很容易随气流进入排气筒，分离效率也就降低了。

由上述图形分析得出结论：随着排气筒插入深度的增加分离效率也随

着增大；随着插入深度的增加阻力也会随着增加；对比而言，当插入深度

增加到87．5mm以后效率的增加不能弥补阻力所带来的损失。所以选择排

气筒插入深度为87．5mm为合理的。

3．4．2．2排气筒筒径的优化

排气筒直径的变化对分离器性能也是非常的大，在本实验中取简体直

径D=140mm，在这里应用无量纲参数d,／O(排气筒直径与圆柱筒体直径

之比)。这里取吃／D分别为0．35、0．4、o．45、0．5、0．55、0．6、0．65模

拟结果如下图3—20和图3—21所示。
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4．00E+03

3．50E+03

^3-00E+03
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5．0哑+02
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-58-51-42-38—32-20-5 12 30 37 39 47 56

r(nlln)
图3—20排气筒筒径与压力关系图

Fig．3-20 the relation graph of the exhaust barrel’s diameter and the pressure
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0．35 0．4 0．45 0．5 0．55 0．6 0．65

d．／D

图3-21排气筒简径与分离效率的关系图

Fig．3-21 the relation graph ofthe exhaust barrel’s diameter and separation efficiency

由图3—20可以看出：

(1)每个模型的压力沿X轴位置的变化规律是相同的，都是中心部

分压力小而边壁区域的压力大；

(2)随着a,／D(相当于排气筒筒径)的增大压力值相应的减小，从

而阻力也就减小。也就是说增大排气筒的筒径有利于减小压降，那么所需

要带动分离器的动力也就相应的减小了。

从图3—21中我们可以看出：

(1)随着吐／D的增大分离效率呈递减的趋势，也就是说增大筒径分

离效率就会降低；

(2)dJD的变化在0．35～0．5之间分离效率变化不是很明显。

分析其原因是随着筒径的增大，气流发生短路的几率增大，这样就会

使得易被短路流夹带的颗粒在短路流的作用下被夹带出排气筒，从而使分

离效率降低。而显然随着颗粒粒径的减小，这种现象就更明显，因为颗粒

粒径小它的流体跟随性要好易于被夹带，此现象将在后面给予论述。

通过以上分析，我们可以看出，Stairmand型旋风分离器的分离效率与

压力是互相矛盾的，为了减小压力一般要求较大的排气筒筒径，而要达到

较高的分离效率则需要减小筒径，这也正体现了排气筒直径参数的重要性

和对其研究的必要性。在实际的分离器设计中，应综合考虑压力和分离效

率的影响，我们又从图3—21中看到以／D=0．35～o．6之间时分离效率变

化不是很明显的，但压力变化确很大。所以可以得出结论，在本实验中采

用的模型为de／D=0．5。
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3．4．3颗粒出口直径的优化

当含尘气流以一定速度进入分离器时，气流将由直线运动变为圆周运

动。气流绝大部分沿器壁自圆筒体呈螺旋行向下朝锥体流动。含尘气体在

旋转过程中产生离心力，将重度大于气体的尘粒甩向器壁，大部分尘粒靠

向下的重力沿壁面下落，进入排灰筒。当含尘气流沿锥体旋转向下的过程

中，因圆锥形的收缩而向分离器中心靠拢。根据“旋转矩”不变原理，其

离心力不断提高。所以颗粒出口直径在分离器的结构中起到一个怎样的作

用，在下面的模拟中将着重这点展开论述。在这一节中选取了颗粒出口直

径分别为D=45mm、50mm、52．5mm、55mm、60ram和70mm进行模拟研

究。模拟结果参见下图3—22与图3—23所示。

器
96

鹳
纂瑟

99。1

89

颗粒出口直径(mm)

70

图3—22颗粒出口直径与分离效率之间的关系图

Fig．3-22 the relation graph of the granule export’S diameter and separate

efficiency

49
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图3-23颗粒出1：3直径沿z轴方向上压力分布图

Fig．3-23 the pressure distributing graph of the granule export’s diameter along z

axis direction

由图3-22可以看出：

(1)随着颗粒出口直径的缩小分离效率也随之增加，但达到一定程

度时分离效率也会略有降低，在本试验中即颗粒出口直径从70mm降低到

50mm这个过程中，颗粒的分离效率是增加的，达到50mm时分离效率为

最大值。这是因为旋转下降的外旋气流在到达锥体时，因圆锥形的收缩而

向分离器中心靠拢。随着颗粒出口直径的减小，其离心力就会随之增加，

颗粒在离心力的作用下被甩到边壁的可能性就增大了，分离效率也就随之

增加。

(2)颗粒出口直径从50mm降至45mm的过程中分离效率不但没有

增加反而减小了，分析其原因主要是由于上面的分析中随着颗粒出口直径

的减小，其离心力是随之增加的，但颗粒出口直径太小就会导致离心力过

大，离心力大虽然有利于颗粒的分离但过大就会使颗粒在被甩向边壁的同

时由于动量过大而使颗粒容易破碎，而破碎的颗粒又反弹到中心气流区，

被反弹到中心气流区的破碎后的颗粒被气流夹带由下反转而上，与内旋流

一起向上流动，形成内旋流。最后被气流夹带经排气管排除分离器外，使

分离效率降低。

而从图3—23可以看出，随着颗粒出口直径的减小压力是增加的。这

是由于颗粒出口直径缩小后，气流在锥体内旋转向下的过程中离心力不断

增大，导致颗粒的压力也不断增大。再者从这个角度分析也可以得出同样
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的结论：就是颗粒出口直径减小颗粒出口面积也就减小，颗粒出口的阻力

也就随之增大，颗粒的压力也就增大了。

从以上分析得出结论：随着颗粒出口直径的减小分离效率会随着增

加，但达到50mm之后分离效率随着颗粒出口直径的减小反而会减小；压

力随着颗粒出口直径的减小而增大。综合考虑颗粒出口直径为52．5mm时

为最佳值。

3．5本章小结：

本章首先简单的介绍了数值模拟技术，接着利用CFD软件对Stairmand

高效旋风分离器进行模型的构建与数值模拟计算，针对Stairmand高效旋

风分离器的结构参数进行优化研究，并得出结论：

(1)通过数值模拟结果的分析可以看出分离器进口形式采用切向进

口是比较好的形式；

(2)通过数值模拟结果分析得出气体出口形式为：气体出口为轴向

上出口，筒径为70mm；插入深度为87．5mm为较好的形式；

(3)通过数值模拟结果分析得出颗粒出口形式为：颗粒出口为轴向

下出口，颗粒出口直径为52．5mm。
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第4章 气固两相流的模拟及操作参数的优化

通过上一章对Stairmand高效旋风分离器结构参数的数值模拟进行的

优化，得出理想的Stairmand高效旋风分离器的结构参数。下面这一章主

要就优化后旋风分离器进行模型研究，找出各个参数的规律为以后的实验

做些准备工作和指导性意见。

4．1流场的速度分布

旋风分离器内是三维强旋转湍流，流场特别复杂，由于实验仪器本身

的特性，采用实验仪器测量的方法还是要受到限制。本文通过数值模拟，

直观的模拟出了各个物理量在各个位置的分布。本文考察了几个典型的横

截面及过中心轴的纵截面上的速度矢量图。

图4-1 z=200mm横截面速度矢量

Chart 4—1 the vector diagram of the cross

section’s velocity as z；200 mm’s

图4-2 x=Omm纵截面速度矢量图

Chart 4-2 the vector diagram of the

vertical section’s velocity as x20mm’s
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图4-3 z=Omm横截面速度矢量图

Chart 4-3 the vector diagram of the cross

section’s velocity as z=O mm’s

图4—4 z=一350mm横截面速度矢量图

Chart 4-4 the vector diagram of the cross

section’s velocity as z=-350 mm’s

由上述流场的矢量图可以看出：

(1)气体进入旋风分离器后，转而向下流动，形成外层的涡旋流动，

到达锥体下部后，再转而向上流动，形成内部向上的涡流运动；

(2)在排气筒下部气流的速度比较大，湍流程度较强；

(3)分离器中心区域形成一向上的气芯柱；

(4)从整体来看，分离器的内部的气流旋转并不是对称的；由矢量

方向和速度分布的颜色显示可以看出，上游区域的速度大小分布的对称性

要比下部更差一些，这主要是由于径向进气的原因，一侧的速度较大；而

到了下部由于分离器内气流的强烈旋转特性消弱了有单侧迸气口引起的

不对称性而使气流越到下部速度矢量越趋于对称。

旋风分离器内主流是双层旋流，外部向下旋转，中心向上旋转，且旋

转方向相同，如各个横截面矢量图所示。在主流上还伴有许多局部的二次

涡：

(1)部分气体从进气口进入后沿器壁向上运动，在顶板处又反转沿

着排气筒外壁面向下流动，形成环形空间内的纵向涡流，这是主要的二次

涡流。这种环流会使部分聚集在器壁处的颗粒向上带到顶板处形成“上灰

环”而无法分离：

(2)排气筒下端附近有较大的速度，湍流现象严重。由于径向速度

较大，于是有小部分流体从进口进入后直接进入排气筒，形成短路流，颗

粒由于被气流夹带而随之直接进入排气筒而降低了分离效率；

(3)在锥形筒下段也有一些不规则的很小的局部二次涡流。由于外

旋流在收缩段根据“旋转矩”不变原理，其离心力不断提高。当气流到达

锥体下段的某一位置时，即以同样的旋转方向从旋风分离器中部，由下反

转而上，继续作螺旋形流动，即内旋流动，这一速度矢量方向的突变容易
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形成二次涡流，使得内旋流更加紊乱，这就容易把聚集在器壁处的颗粒重

新卷入内旋流中被气流从气体出口带出，这种反混也会降低分离器的分离

效率。

4．1．1切向速度分布

在旋风分离器内，切向速度占主导地位，由它带动颗粒做高速旋转运

动，在离心效应下被甩向器壁而被分离出来，它直接影响到分离效率的高

低，切向速度越大，离心力越强，分离效率越高。切向速度分布如图4-5

与图4-6所示。

图4-5切向速度云图

Fig．4-5 the nephogram of tangential velocity
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图4-6切向速度分布图

Fig．4-6 the diagram of tangential velocity’s distribute

由图4—5与图4-6可以看出：

(1)在排气筒以下的分离空间内，切向速度分布的轴对称性比较好，

这表现了分离器内强旋流的特点；

(2)其分布曲线呈明显的“驼峰”形分布，即每侧存在一个最大切

向速度点。

旋风分离器内的流场具有组合涡的特点，所有最大切向速度组成一个

分界面，分界面把分离器内的流场分为中心的准强制涡和外部的准自由

涡，这种流动结构对分离是十分有利的一一中心区的准强制涡运动的离心

作用有利于将颗粒甩向外部；而外部的准自由涡区由于旋流强度低，对颗

粒的携带作用减弱(特别是对跟随性差的较大颗粒)，这样便于颗粒在壁

面附近被捕集。
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4．1．2轴向速度分布

图4-7轴向速度云图

Fig．4-7 the nephogram of axial velocity

．80 ．60 ·40·卸0 ∞ ‘0 ∞ ∞

Position(mrn)

图4—8轴向速度分布图

Fig．4-8 the diagram of axial velocity’S distribute

如图4—7与4—8可以看出：

(1)旋风分离器内的轴向速度的分布沿径向轴对称性较好；

(2)将其可分为下行流和上行流，下行流区内，沿径向向外轴向速

度先增大后由于壁面效应而减小到零；内侧上行流区内，沿径向向内轴向

速度逐渐增大，到达中心轴线附近达到峰值。
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下行流区内流体向下旋转绕流有助于边壁区域颗粒的排出；而上行流

有利于其体向排气口排出。

4．2旋风分离器内组分的分布

图4-9颗粒组分分布图

图4—10气体组分分布图

Fig．4-1 0 the nephogram of gas component’s distribute

根据对分离器内气固两相流的数值模拟出来的图形可以看出气固两

相的组分分布情况：
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(1)在圆柱体内颗粒的分离效果并不是很明显，作用也不是很大；

(2)当两相流进入到圆锥段时颗粒的分离现象就明显多了；

(3)分离器顶盖部位存在“顶灰环”。

分析其原因这是由于到达圆锥体后，颗粒在向下作旋转运动的同时随

着锥体半径减小而颗粒的离心力增加，而颗粒在离心力的作用下被甩到锥

体的边壁，在边壁区域由于边壁效应的存在，颗粒的速度又迅速的降低，

使得颗粒沿着锥体器壁向下运动以达到分离效果。而另一小部分流体自进

气管流入，向旋风分离器顶盖流动，而部分颗粒会随着气流携带沿排气筒

外侧向下流动。当到达排气筒下端时，即反转向上随上升的中心气流一同

从排气筒排出。这一小部分颗粒在旋风分离器的顶部形成顶灰环，使这部

分的颗粒不易被分离下来，从而降低了分离效率。

4．3操作参数对Stai rmand型旋风分离器分离效果的影响

上两节分析了分离器内速度的分布规律及气固两相流的组分分布情

况。但具体操作参数的变化对Stairmand型旋风分离器的各参数和分离效

率的影响会是怎样的?这些问题将在这一节中得到解决。

4．3．1入口速度对旋风分离器分离效率的影响

入口速度的大小选择直接影响着分离器的分离效果和其他参数。本小

节通过取不同的入口速度(u=3m／s、u=5m／s、u=8m／s、u=10m／s、u=12m／s、

u=15m／s、u=18m／s、u=20m／s、u=25m／s、u=30m／s)进行数值模拟得出下

面的结果，模拟结果如图4-1l所示。
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图4—11速度对分离效率的影响

Fig．4-1 1 the velocity’s affect to separation efficiency

从上图中对不同速度的数值模拟结果可以看出：

(1)旋风分离器的分离效率随着入口速度的增大而增加；

(2)当速度增加到一定程度时随着速度的增加分离效率增加的幅度

就不是很大甚至有下降的趋势。

分析其原因可知，当速度增加时它的切向速度也会相应的增加，而切

向速度是颗粒分离的主导因素，所以分离效率会随着入口速度的增加而增

大；但当达到一定数量级后速度的增大会由于湍流及颗粒碰撞弹跳等因素

促使沉积在器壁处的颗粒重新被卷扬起来；又由于入口速度的增大使向心

径向速度也加大；由于入口速度的增大，颗粒停留时间变短；另外过高的

速度还会加剧颗粒的粉碎及对分离器壁面的磨损，粗颗粒的粉碎后，细颗

粒的份额增加，不利于分离这也是分离效率有所下降的一个因素。同时，

随着入口速度的增加旋风分离器的压降也一直是逐渐增大的，且增加的幅

度越来越大，这也不利于分离器的运行。

4．3．2颗粒粒径对分离效率的影响

旋风分离器是作用于颗粒而言的，而颗粒的粒径大小又直接影响着分

离器的分离效率。分离器的总效率是针对某一特定颗粒群而言的，而分级

效率是对某一特定直径颗粒而言的，与总分离效率相比，某一粒径的颗粒
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分级效率更能说明分离器的分离性能。在这一小节中我针对不同粒径

(d=5,urn、d=lOpm、d=15／r』m、d=20pro、d=259m、d=30／Ym、d=35t．tm、

d=409m、d=45／tin、d=50pm)的颗粒进行了模拟，具体模拟结果如图

4-12所示。
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图4一12颗粒粒径对分离效率的影响

Fig．4-1 2 the granule diameter’S affect to separation efficiency

从图4—12可以看出：

(1)旋风分离器分离效率随着颗粒粒径的增大而增加；

(2)开始时随着颗粒粒径的增加分离效率增加的比较迅速，后来随

着粒径的增大分离效率增加的幅度越来越小并越来越趋于稳定；

(3)同等直径的颗粒，随着速度的增大，分离效率也在增大；

(4)但小颗粒受气流速度的影响较大，大颗粒几乎不受气流速度的

影响。

4．3．3颗粒浓度对分离效率的影响

入口气流中所含的颗粒浓度对旋风分离器的分离效率也有影响。对

此，本文采用在入口气流速度在15mls的情况下，考察了不同含尘量的体

积百分比(2％、4％、6％、8％、10％、12％、14％、16％、18％、20％、

22％、24％、26％、28％、30％、32％)对分离效率的影响，数值模拟结

果如图4—13所示。
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图4—13入口颗粒浓度对分离效率的影响

Fig．4—13 the entrance granule thickness’affect to separation efficiency

由图4—13可以看出浓度对分离效率的影响比较复杂。刚开始随着入

口颗粒浓度的增加分离效率是增加的，而后增加的幅度越来越缓慢，到达

一定的数值后分离效率随着颗粒浓度的增加反而减小。

分析其原因主要是因为颗粒浓度对分离效率的影响主要体现在团聚

效应与扩散效应两个方面：

(1)随着颗粒浓度的增大，一方面粗、细颗粒碰撞而产生团聚，从

而携带细颗粒甩向器壁，有利于分离；

(2)另一方面，壁面附近颗粒浓度升高，使颗粒群向排气简扩散，

由于颗粒之间的相互作用，一部分颗粒弹跳回气流而从排气筒逃逸，一部

分由于颗粒之间、颗粒与气体之间、颗粒与壁面之间的摩擦使颗粒粉碎变

细也同样不利于分离。因此一般来说，在低浓度情况下，随着固体浓度的

增加，分离效率上升；当浓度超过一个临界颗粒浓度以后，分离效率呈逐

渐下降的趋势。而这个临晃颗粒浓度根据分离器类型等的不同而不同，在

本试验中，这个临界颗粒浓度为26％左右。

这说明并不是一味的增加入口颗粒浓度分离效率就会不断的增加，而

且当浓度过高时不但分离效率不会有显著提高反而会降低，况且当入口颗

粒浓度较高时，颗粒对壁面的摩擦也会加剧的，使得分离器的寿命变短。

4．4小结

本章采用优化后的数学模型对旋风分离器进行模拟，研究其分离器内

的两相流运动情况及操作参数对分离效率的影响，得出下列结论：

61
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(1)旋风分离器内速度分布是其主流是双层旋流，外部向下旋转，

中心向上旋转，且旋转方向相同，在主流上还伴有许多局部的二次涡；在

旋风分离器内，切向速度占主导地位，颗粒在离心效应下被甩向器壁而被

分离出来，它直接影响到分离效率的高低，切向速度越大，离心力越强，

分离效率越高。切向速度分布的轴对称性比较好，这表现了分离器内强旋

流的特点；旋风分离器内的轴向速度的分布沿径向轴对称性较好；

(2)分离器内组分分布情况可以看出在圆柱体内颗粒的分离效果并

不是很明显，但在圆锥体内分离效率就比在圆柱体内提高了很多。这是由

于到达圆锥体内根据“旋转矩”不变的原理，颗粒在向下作旋转运动的同

时随着锥体半径减小而颗粒的离心力增加，而颗粒在离心力的作用下被甩

到锥体的边壁，在边壁区域由于边壁效应的存在，颗粒的速度又迅速的降

低，使得颗粒沿着锥体器壁向下运动以达到分离效果。而有另一小部分流

体自进气管流入，向旋风分离器顶盖流动，而部分颗粒会随着气流携带沿

排气筒外侧向下流动。当到达排气筒下端时，即反转向上随上升的中心气

流一同从排气筒排出，其余小部分颗粒在旋风分离器的顶部形成顶灰环，

使这部分的颗粒不易被分离下来，使得分离效率降低；

(3)旋风分离器的分离效率受到各种因素的影响，当入口速度越大

分离效率也就越大，但当达到一定速度之后分离效率不但不会随着入口速

度的增加而增大反而会减小；

(4)旋风分离器分离效率随着颗粒粒径的增大而增加，开始时增加比

较迅速，后来随着粒径的增大分离效率增加的幅度越来越小并越来越趋于

稳定；同等直径的颗粒，随着速度的增大，分离效率也在增大；但小颗粒

受气流速度的影响较大，大颗粒几乎不受气流速度的影响：

(5)浓度对旋风分离器分离效率的影响比较复杂。刚开始随着入口颗

粒浓度的增加分离效率是增加的，而后增加的幅度越来越缓慢，到达一定

的数值后分离效率随着颗粒浓度的增加反而减小。
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5．1结论

第5章结 论

本文所研究的Stairmand型旋风分离器主要是依附于循环流化床烟气

脱硫装置中的一个重要气固分离装置，它分离性能的好坏直接影响到循环

流化床烟气脱硫装置的脱硫效率，所以说旋风分离器在循环流化床烟气脱

硫装置中地位很重要。

本文对旋风分离器分离工艺进行了数值模拟和理论研究，运用的方法

是以气固两相流理论为基础的，深化了对这种工艺机理的认识，为实验及

分离器的设计与开发打下了良好的基础。主要工作和结论包括：

(1)通过大量文献阅读，综合前人的成果，建立了Stairmand型旋风

分离器的数学模型，为今后具体工况的建立和参数的选择提供了理论基

础。

(2)本实验通过对一种是标准的Stairmand型切向入口，另一种是两

相流入口面以Y轴为旋转轴向Z轴的负方向旋转15度这两种入口形式进

行了数值模拟计算并得出结论，标准的Stairmand型切向入口形式的旋风

分离器比带有倾角15度的入口形式分离效果要好而且压降也要低于带有

倾角的入口形式。

(3)本文对排气筒插入深度与排气筒筒径进行了数值模拟并进行了比

较，结果为随着排气筒插入深度的增加旋风分离器的分离效率会增加但同

时随着插入深度的增加分离器内压降也会随之增加；分离效率随着排气简

筒径的增加而减小但压降也同时减小，分离效率与压降是相互矛盾的，要

想得到较高的分离效率自然要减小筒径但这样又会增加了压降，这也是工

程中不希望看到的结果，所以通过数值模拟的方法可以找到一个较优的方

案来即可以得到较高的分离效率，压降也可以控制在我们允许的范围内。

(4)本文亦对颗粒出口直径做了数值模拟比较，随着颗粒出口直径的

减小分离效率会随着增加，但达到50mm之后分离效率随着颗粒出口直径

的减小反而会减小；压力随着颗粒出口直径的减小而增大。综合考虑颗粒

出口直径为52．5mm时为最佳值。
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(5)通过上面对Stairmand型旋风分离器的结果的模拟比较得出结构

优化方案，针对优化后的方案对其进行了数值模拟并得出结论：旋风分离

器内速度分布是其主流是双层旋流，外部向下旋转，中心向上旋转，且旋

转方向相同，在主流上还伴有许多局部的二次涡：分离器内组分分布情况

可以看出在圆柱体内颗粒的分离效果并不是很明显，但在圆锥体内分离效

果就比在圆柱体内提高了很多，而小部分流体自进气管流入，向旋风分离

器顶盖流动，这一小部分颗粒在旋风分离器的顶部形成顶灰环，使这部分

的颗粒不易被分离下来，从而降低了分离效率。

(6)针对结构优化后的Stairmand型旋风分离器进行了操作参数的数

值模拟比较，找到影响旋风分离器分离效率的操作参数规律：当入口速度

越大分离效率也就越大，但当达到一定速度之后分离效率随着入口速度的

增加反而会减小；旋风分离器分离效率随着颗粒粒径的增大而增加，开始

时增加比较迅速，后来随着粒径的增大分离效率增加的幅度越来越小并越

来越趋于稳定；同等直径的颗粒，随着速度的增大，分离效率也在增大：

但小颗粒受气流速度的影响较大，大颗粒几乎不受气流速度的影响；浓度

对旋风分离器分离效率的影响是刚开始随着入口颗粒浓度的增加分离效

率是增加的，而后增加的幅度越来越缓慢，到达一定的数值后分离效率随

着颗粒浓度的增加反而减小。

5．2展望

上面的工作只是下面整个工作的一个重要阶段，本人在下一步的工作

中将继续对旋风分离器进行数值模拟研究并将循环流化床脱硫装置一并

进行综合的研究，建立一个整体的模型并进行模拟计算，以得出理想的脱

硫效率，这才是最终要得出的结论并将其与物理实验进行比较，给具体物

理实验一指导性建议和意见，使循环流化床烟气脱硫实验能更好的为工程

服务。
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