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浮选过程颗粒输运行为数值模拟 
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摘 要：浮选过程中颗粒相的输运行为对浮选效率有着直接的影响，根据颗粒间的相互作用理论，建立了浮选过 

程中待浮矿粒在气泡与液相中的输运方程。以实验室 CPT浮选柱为研究对象，采用欧拉双流体模型计算气−液两 

相基本流场并耦合浮选过程矿粒输运的方法，获得矿粒在气−液两相中稳定的浓度场分布，实现浮选过程中气−液− 
固三相流动数值模拟。结果表明：实验室 CPT浮选柱中发泡区域周围存在较大漩涡，具有较低的矿粒浓度，柱中 

气泡与矿粒的平均碰撞速率为  2.156×10 8  m −3 ∙s −1 ，平均碰撞概率、捕获概率和脱附概率分别为  0.017、0.904 和 
0.097。 
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Numerical simulation of particle transport behavior in 
flotation process 
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Abstract: The transport behavior of the particle phase has a direct impact for flotation efficiency in the flotation process. 
Based on the theory of the interaction of particles, the transport equation for mineral particles to be floating in the bubbles 
and  the  liquid  phase  of  the  flotation  process  was  conducted.  The  laboratory  CPT  flotation  column  was  studied with 
Eulerian  twofluid model  to  calculate  the  gasliquid  twophase  flow, which was  coupled with  the method  for mineral 
particles transport  in flotation process to obtain concentration field distribution of the mineral particles  in the gasliquid 
twophase. The gasliquidsolid threephase flow simulation in the flotation process was achieved with the methods above. 
The  results  show  that  large  whirlpools  are  found  around  the  flotation  foam  area  in  laboratory  CPT  column,  and  the 
flotation foam area has lower concentration of mineral particles, the average collision rate between bubbles and mineral 
particles  in  the  column  is  2.156×10 8 m −3 ∙s −1 ,  and  the  average  probabilities  of  collision,  adhesion  and  detachment  are 
0.017, 0.904 and 0.097, respectively. 
Key words: flotation column; particle transport; numerical simulation 

浮选是根据矿物颗粒表面物理化学性质的不同， 

从矿石中分离有用矿物的技术方法。浮选柱是细粒矿 

物浮选的有效设备，有着广阔的市场应用前景。对浮 

选柱内多相流动过程进行研究，可以更好地了解浮选 

柱选矿机制，优化选矿条件，提高选矿效率。但由于 

矿物浮选中气−液−固三相复杂的作用过程，以及多相 

流测量技术的困难与局限，使得研究困难且得到的数 

据有限。目前的研究主要在实验室设计的简单流况下 
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进行，采用高速摄影仪来拍摄颗粒的行为，得到颗粒 

间相互作用过程的规律 [1−3] 。 

随着计算流体力学和计算软件的发展，使得用数 

值模拟的方法来研究浮选设备中的流况成为可能。其 

中对浮选设备中单相流场的计算流体力学(CFD)研究 

较多， 如 KOH等 [4] 分别对Metso浮选槽与 Outokumpu 
浮选槽的液相流场进行了三维稳态仿真，发现了不同 

的搅拌桨对流场影响显著。 对于浮选设备气−液两相的 

模拟可以有效地了解气相的分布， LEE等 [5] 对VersaFlo 
浮选柱进行气−液两相模拟，采用 CFD 技术设计改进 

了气泡发生器，使得浮选柱中气相在水平截面分布更 

均匀，浮选效率更高。国内采用数值模型方法对浮选 

柱的研究包括流体返混的研究 [6] 、浮选柱自吸气射流 

微泡发生器的研究 [7] 以及射流浮选柱气−液两相流场 

研究 [8−9] ， 而对浮选过程中气−液−固三相流动的数值模 

拟，首先要求对矿粒与气泡发生的碰撞、粘附及脱附 

的微观过程进行定量描述，并在此基础上得到矿粒在 

浮选设备中的浓度场，完成气−液−固三相流动仿真。 

其中以 KOH 等 [10−13] 对机械搅拌式浮选槽三相流动建 

模与仿真的研究最为突出。 

本文作者根据颗粒碰撞的相关理论，建立起描述 

浮选过程中矿粒输运的方程， 并以实验室 CPT浮选柱 

为对象进行了气−液−固三相流动模拟，得到了浮选柱 

中稳定工作条件下的气−液两相流场与气−液两相中矿 

粒浓度场，以期对后续修正浮选过程中气泡矿粒相互 

作用的模型参数提供基础，并为理解与优化浮选条件 

提供帮助。 

1  浮选过程中多相流动建模 

浮选过程中矿粒与气泡碰撞、粘附和脱附的微观 

过程，现有的多相流模型并不能直接描述，解决的办 

法是对实际浮选工艺进行一定简化，以现有的多相流 

模型为基础，采用描述微观过程的相关理论来建立矿 

物浮选过程的模型，完成对浮选过程中气−液−固三相 

流动的描述。 

1.1  颗粒碰撞过程 

微细矿粒与气泡的作用过程发生在微尺度上，其 

研究属于颗粒的相互作用范畴， 在1979年SCHUBERT 
和 BISCHOFBERGER [14] 将 ABRAHAMSON [15] 提出的 

湍流中由于惯性效果起主要作用而导致的碰撞应用于 

浮选过程的气泡与矿粒的相互作用，建立了浮选过程 

的碰撞速率模型，如式(1)所示 [14] 。 

c pb l g r z n n =  (1) 

式中：nl 和  ng 分别为矿粒浓度和气泡浓度，单位为 
m −3 ；rc 的单位为 m −3 ∙s −1 。式(1)中， 

p b  2 2 2 1/ 2 
pb p b 5.0( ) ( ) 
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d d 

z U U 
+ 
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式中：Up 和  Ub 分别表示矿粒和气泡相对于流体的湍 

流脉动速度，是局部湍动能耗散率 ε 的函数，采用式 
(3)计算。 
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式中：ν 和  f ρ 分别为流体运动黏度和密度。式(2)应用 

于惯性效应诱发碰撞的湍流， 要求颗粒尺寸满足下式： 
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式中：di 和  i ρ 分别为气泡或矿粒的直径和密度，对于 

气泡需考虑虚拟质量，此时取  f 5 . 0 ρ ρ = i  ；Uf 为时均 

湍流脉动速度。若不满足式(4)条件，则考虑是处于低 

湍流耗散区域涡内的气泡与矿粒的碰撞，采用 
SAFFMAN和 TURNER [16] 提出式(5)描述： 
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1.2  捕集概率的计算 

在浮选过程气泡矿粒碰撞模型的基础上，可以得 

到气泡与矿粒在单位时间与单位容积内发生碰撞的次 

数。但对于复杂的浮选过程，由于不同矿粒与流体间 

的物理化学作用，要求对碰撞的有效性作出描述。研 

究者们在考虑这些微观效果的基础上，提出了一系列 

的概率计算式，并在其后的研究中将概率细化为碰撞 

概率、粘附概率以及脱附概率。这些概率综合考虑了 

矿粒的气泡与粒径大小、表面张力、接触角、感应时 

间和局部的流体动力学特性等的影响，使浮选过程微 

观过程得到更为精细的描述。 

碰撞概率用于处理由于矿粒流线绕过气泡而实际 

未与气泡发生碰撞的情况，这种情况在矿粒比气泡较 

小时十分明显。 碰撞概率采用YOON与LUTTRELL [17] 

提出的计算式： 
2 
p 0.72 
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式中：气泡雷诺数由  b b b  / Re d U v = 计算得到。
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浮选过程中矿粒与气泡碰撞后是否会发生粘附， 

与矿粒在气泡表面的滑行时间以及矿粒与气泡间薄膜 

破裂并分开所需要的感应时间有关。如果滑行时间大 

于感应时间，发生粘附的可能性就比较大。文献[17] 
根据气泡矿粒大小以及气泡雷诺数和感应时间得到如 

下的粘附概率表达式： 
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式中：tind 是感应时间。而感应时间是关于矿粒大小及 

接触角的函数，文献[12]采用下式进行计算： 
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θ 
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式中：θ 为矿粒的湿润接触角。 

碰撞粘附发生后，为进一步描述粒子是否会稳定 

地停留在气泡表面， 提出稳固概率的模型， 由 BLOOM 
和 HEINDEL [18] 提出的计算式为 

s s  * 
1 
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Bo 
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式中：As 为经验常数，取值 0.5；  * Bo  数可用下式计算 

得到 

p * 2 2 /3 1/ 3 b 
p p p [ 1.9 ( ) ] 

2 2 
d  d Bo d g ρ ρ ε −   = ∆ + + +  

  

2 
p b f 

b 

4 1.5 ( ) sin (π  ) / 
360 

d d g 
d 
σ θ ρ 

 
− −  

 

6 sin(π  )sin(π  ) 
360 360 
θ θ 

σ − +  (10) 

式中：  p p f ρ ρ ρ ∆ = − 、σ 和 g分别为流体表面张力和 

重力加速度。 

由式(6)、(7)和(9)得到捕集概率如式(11)所示： 

s a c  p p p p =  (11) 

1.3  矿粒输运过程建模 

在基于上述碰撞模型和概率模型的基础上，对目 

标待浮矿粒在浮选柱中的浓度场进行描述。 

建模过程忽略矿物颗粒在液相中的扩散作用。可 

以认为目标矿粒在浮选柱中存在两种状态，即：存在 

于液相或存在于气相气泡。对气相和液相分别建立矿 

粒的浓度方程， 用以描述矿粒在气−液两相运动过程中 

的输运。 对于矿粒由于捕集作用或脱附作用在气−液两 

相中的转移，可以在控制容积中添加输运方程的源项 

来完成描述， 分别写出气−液两相中矿粒输运方程如下 

式所示： 

l l 
l l l a d 

( ) 
( ) n  n 

t 
α 

α φ φ 
∂ 

+ ∇ ⋅ = − + 
∂ 

u  (12) 

g g 
g g g a d 

( ) 
( ) 

n 
n 

t 
α 

α φ φ 
∂ 

+ ∇ ⋅ = − 
∂ 

u  (13) 

式中：nl 为液相中矿粒数浓度；ng 为气相中矿粒数浓 

度；  l α 为液相的体积分数；  g α 为气相的体积分数；  a φ 
和  d φ 分别为浮选过程中由于捕集和脱附产生的矿粒 

转移源项。 

由式(1)可知，对于控制容积中由于捕集过程导致 

矿粒从液相向气相的转移源项  a φ 为 

* 
a pb b l l pz n n φ α =  (14) 

式中：  l l n α 为控制容积中液相中的矿粒数浓度，  * b n 为 

有效气泡浓度，则  * 
pb b l l z n n α 为气泡与矿粒在单位时间 

与体积下的碰撞次数。 

对于一定尺寸的气泡，装载矿粒的能力有限。假 

设每个气泡最多装载的矿粒数为α ，在计算时假设一 

些气泡装载满矿粒，而其他的为干净的气泡。在此基 

础上提出有效气泡浓度概念，即气泡浓度减去已经满 

负荷气泡的浓度，如式(15)所示： 

g g * 
b b 

n 
n n 

α 

α 
= −  (15) 

式中：nb 由控制容积中气体体积分数除以单个气泡体 

积得到。基于有效气泡浓度的计算，考虑了浮选过程 

中气泡输运矿粒载荷的限制，完善了浮选模型。 

对于控制容积中由于脱附过程导致矿粒从气相向 

液相的转移源项  d φ 如下： 

g g 
d d d 

n 
p z 
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=  (16) 

式中：pd 为脱附概率，且  d s 1 p p = − ；  g g  / n α α 为控制 

容积中已经装载满矿粒的气泡浓度；其中脱附频率  d z 
基于气泡粒子组合体与其周围流体的相对速度估算， 

由文献[18]提出的计算式如下： 

1/ 3 
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式中：C1 为经验常数，取值 0.1。 

1.4  浮选过程多相流模型 

描述气−液两相流场的连续性方程与运动方程分 

别如式(18)和(19)所示：
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式中：  q τ  为 q相的应力—应变张量；  pq R  为相间作用 

力，采用 IshiiZuber [19] 曳力模型；  q , lift F  为升力，取升 

力系数为 0.5的升力模型；  q F  为外部体积力，对于颗 

粒相与气−液两相的相互作用， 不考虑液相中悬浮颗粒 

与液相的相互作用，但是考虑矿物颗粒的自身重力作 

用于所黏附的气泡，而导致平衡部分气泡上升浮力的 

影响。因此，在矿粒相与气泡相的作互作用中，对浮 

选柱中气相的运动方程加入动量源项如式(20)所示： 

g g p p q  n V α ρ = − F g  (20) 

式中：Vp 为单个矿粒的体积，  p ρ 为矿粒相的密度。 

采用  FLUENT 软件中的欧拉多相流模型对浮选 

过程进行气−液两相模拟， 并在求解过程中加入描述矿 

粒的输运方程的两个标量方程，如式(21)所示： 
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2  浮选过程数值模拟及实验验证 

2.1  研究对象及相关简化 

本文作者以文献[20]中的实验室 CPT 浮选柱为对 

象展开研究，如图 1(a)所示。实验室 CPT浮选柱主体 

直径 7.62  cm，去除泡沫层后矿浆区高 170  cm，在底 

部高约 20 cm的区域采用多孔陶瓷产生微泡。浆矿从 

距离柱体顶部 1/3柱高处(z=1.2 m)垂直向下给入，且 

假设矿浆中只包含目标待浮矿物颗粒。物理模型采用 

分块画分网格进行离散。数值计算进行过程中浮选柱 

下部产生的气泡在上升过程中与矿浆作用，捕获矿粒 

成为矿化气泡，并上浮至脱气边界层后被吸收，同时 

气泡上的矿粒被去除， 即完成气泡的收集得到了精矿， 

经过浮选后的液相从底部排出，计算区域不包含泡沫 

层。 

图 1  实验室 CPT浮选柱示意图和气泡满载矿粒示意图 

Fig.  1  Schematic  diagram  of  LabCPT  flotation  column(a) 

and schematic diagram of particles fully loaded bubble(b) 

2.2  边界条件及求解策略 

气−液两相流体物性及边界条件如表 1所列。 为简 

化建模，目前的研究假设浮选柱中气泡尺寸单一且不 

发生破碎与聚并。 

对于所求解矿粒浓度的标量方程组，程序中计算 

所采用的相关参数如表 2所列，正浮选目标矿粒磨矿 

细度(＜74 μm)占 90%，为简化计算条件，采用统一矿 

粒直径为 7.4×10 −5 m计算。 给矿口处液相入口矿粒浓 

度为 5.307×10 9 m −3 ，发泡处气相入口矿粒浓度为 0， 

即入口气相均为未矿化气泡。 

正浮选目标矿物为胶磷矿，其中假设气泡装载满 

矿粒时覆盖的气泡表面与球心形成锥角为60°的球面， 

表 1  气−液两相物性参数 

Table 1  Property parameters of gas phase and liquid phase 

Liquid density/ 
(kg∙m −3 ) 

Liquid viscosity/ 
(Pa∙s) 

Liquid mass flux/ 
(kg∙s −1 ) 

Gas density/ 
(kg∙m −3 ) 

Gas viscosity/ 
(Pa∙s) 

Gas mass flux/ 
(kg∙s −1 ) 

Bubble diameter/ 
mm 

998.2  1.004×10 −3  5.823×10 −3  1.205  1.81×10 −5  6.025×10 −5  0.935
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表 2  计算矿粒相输运引用的参数 

Table 2  Parameters used for computing transfer of fine particle 

Particle density/ 
(kg∙m −3 ) 

Particle diameter/ 
mm 

Max loaded particles 
per bubble 

Contact angle/ 
(°) 

Surface tension/ 
(N∙m −1 ) 

2 820  0.074  33  50  0.325 

如图 1(b)所示，此时气泡约装载 33个矿粒。粘附概率 

的计算与感应时间相关，经浮选药剂处理后，计算感 

应时间采用的胶磷矿目标矿物的湿润接触角约为50°， 

计算稳固概率时所引用的液相表面张力为 0.032 5 N/m。 

计算过程中， 先采用欧拉模型进行基本的气−液两 

相流场计算至收敛，然后新增描述矿粒输运的标量方 

程，以及矿粒相对气相的作用力，初始化液相中矿粒 

浓度场为 5.307×10 9  m −3 开始计算，保证每个时间步 

残差都达到  10 −3 的精度，监视浮选柱中气−液两相中 

的矿粒平均浓度直至计算稳定，得到矿粒在气相与液 

相中的稳定的浓度场。 

2.3  计算模型验证 
CPT浮选柱的流场实验数据较少，但浮选柱属于 

一种工业鼓泡塔设备， 具有典型的气−液两相流场，因 

此可以采用鼓泡塔仿真计算及实验的相关文献进行对 

比，以验证数值计算模型的准确性，确定能准确描述 
CPT浮选柱流场的计算模型。 

验证计算过程采用FLUENT软件对DEEN [21] 所做 

的鼓泡塔模型实验进行仿真，并与其 PIV检测数据进 

行对比。三维网格建模中，对实验过程中的气泡入口 

采用 6×6个控制单元(0.03 m×0.03 m)进行简化，对 

壁面网格适当加密，完成 142  560 个网格。保证实验 

所采用的表观气速，确定气相入口速度为 0.12  m/s， 

气泡尺寸为 4  mm，模型高度为 0.55  m，初始液位为 
0.45  m，采用压力出口边界条件，用修正的 k−ε 模型 

模拟液相湍流，考虑气相对液相的湍流作用。采用考 

虑了表面张力的 IshiiZuber曳力模型替换FLUENT软 

件默认的 SchillerNaumann [22] 模型以及升力系数为 0.5 
的升力模型作用于液面以下区域，计算中对对流项采 

用三阶 QUICK格式进行离散，计算至 80  s后达到周 

期性稳定，然后每隔 10 s取气−液两相轴向速度数据， 

求所得 10 组数据的平均值，所得结果与 PIV 实验数 

据如图 2所示。 

对比数据可知，仿真所得气−液两相速度与  PIV 
实验结果基本一致，气相速度峰值略比实验值大， 气− 

液两相速度峰值均往同一侧偏移，这归因于计算所得 

气泡流随时间的摆动行为。此外，HANSEN [23] 采用 
FLUENT软件对 DEEN [21] 的实验进行了仿真，并认为 

采用曳力模型和升力模型而不采用虚拟质量力模型和 

图 2  高度 0.25  m、径深 0.075  m处气−液两相轴向时均速 

度分布图 

Fig. 2  Profiles of time averaged simulated and measured axial 

liquid  and  gas  velocities  at  height  of  0.25  m  and  depth  of 

0.075 m 

BIT模型可以更为真实地描述鼓泡塔气−液运动， 其结 

果与笔者计算试验一致。因此，在目前的计算中采用 

修正的标准  k−ε 湍流模型描述液相湍流、IshiiZuber 
曳力模型和升力系数为  0.5 的升力是可行的，可以用 

来完成对浮选柱中气−液两相流场的描述。 

3  计算结果分析 

采用上述得出的合理的多相流模型实现了气−液− 

固三相流动的建模计算， 得到实验室 CPT浮选柱浮选 

过程中连续稳定的矿粒浓度场，对数值计算结果进行 

分析，可以深入地了解目标矿物粒子在浮选柱中的输 

运状态。 

3.1  CPT浮选柱基本流场分析 

浮选柱中气泡的分布直接影响浮选效率，微气泡 

在浮选柱中上升时主要受浮力、曳力及升力的作用， 

其中升力的作用使得气泡在上浮过程中向径向方向弥 

散分布， 统计不同高度处气相沿径向的体积分数分布， 

如图  3所示。 

由图 3 可以看到，气泡从 0.25  m 上升到 0.45  m 
过程中，气相沿径向分布逐渐平缓，气泡得到充分弥
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图 3  不同高度处气相沿径向的体积分数分布 
Fig. 3  Volume fraction distribution of gas phase along radial 
direction at different heights 

散。由高度 1.25和 1.60 m处的数据可知，而当气泡上 

升至接近给矿口时，气相因绕过给矿口而远离浮选柱 

中心存在近壁流动，导致浮选柱中心区域气相含量降 

低。 

浮选柱中多孔介质产生的气泡上浮，而进入的矿 

浆下沉由底部排出，两相逆流使得流动较复杂。在不 

同高度处液相沿径向的轴向速度分布如图 4 所示，可 

以较为全面地描述矿浆在浮选柱中的流动情况。 

由图 4结合图 5(a)可知， 在高度为 0.25~0.45 m之 

间，液相被上浮的气相带动，在柱轴线中心区域呈现 

较高流速，而两侧存在竖直往下方向速度，其中一部 

分向出矿口排出，大部分在气相的牵引作用下回流， 

因而在多孔介质发泡区域外侧形成旋流。在给矿口附 

近形成 4 个漩涡，如图 5(b)所示，这是由于矿浆进入 

柱体后遇到向上流动的气相，在气相绕过给矿口过程 

中带动矿浆向壁面运动，至壁面附近后转向下运动， 

在给矿口下端两侧形成漩涡，并且在接近给矿口的高 

度为 1.19  m处速度很小。而高度 1.21  m处存在较大 

的竖直向下的速度，其原因是在给矿口上部的液相流 

向给矿口，接近给矿口后迅速流向两侧，然后被壁面 

附近上升的气相带动向上流动而完成循环。 

由图 5 可以看出，从给矿口出来的液相矿浆被上 

升气流冲刷，大部分矿浆被带到壁面区域沿壁面竖直 

向下流动，也有一部分随气相沿壁面往上流，进入精 

选区。由于流动的不稳定性，可能在给矿口两侧形成 

不对称的流动，使得给矿口以上区域的液相与给矿口 

下部液相发生交换。 

3.2  浮选柱矿粒浓度分布 

气−液两相的流动以及涉及浮选动力学的捕集与 

图 4  不同高度处液相沿径向的轴向速度分布 
Fig. 4  Axial velocity of liquid phase along radial direction at 
different heights 

图 5  气相入口与液相入口附近流线图 

Fig. 5  Streamline contours of liquid phase around gas inlet(a) 

and liquid inlet(b) 

脱附速率决定了矿粒在气−液两相中的浓度分布， 而矿 

浆浓度的分布直接反映浮选条件的优劣，因此研究矿 

粒在气相与液相中的分布对于改善流场具有显著意 

义。 

数值模拟初始化浮选柱中液相矿粒浓度为 
5.307×10 9  m −3 ，随着浮选时间的推移，气−液两相中 

矿粒的平均体积浓度逐渐降低，最后达到稳定，且液 

相中单位时间内给矿量近似等于净捕获量与排出量之 

和。沿浮选柱高度每隔 2  cm取 0.5  cm厚度区域，对 

每一个厚度区域采用式(23)运算，得到气相或液相中 

的矿粒浓度。
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式中：Vcell 为控制容积体积，分子表示 q相(气相或液 

相)中局部矿粒总数，分母为局部体积。由此得到的关 

于柱高变化的矿粒浓度数据如图 6 所示，由其中气相 

中矿粒浓度可知，经多孔陶瓷进入的干净气泡在上浮 

过程中逐渐被矿化，气相中矿粒浓度逐渐增高。 

图 6  沿浮选柱高度上气相与液相中矿粒体积浓度 

Fig.  6  Distribution  of  particle  concentration  in  liquid  phase 

and gas phase along column height direction 

由图 6 可见，达到稳态后液相中矿粒浓度可以分 
A、B和 C 3个区间进行描述。B区域液相中矿粒随 J 
点处给浆口进入柱体后下降过程中被气泡逐渐捕获， 

沿下降方向浓度逐渐降低。图中 K 点对应图 5(a)中大 

旋涡的顶端，在该处上部下降的液相与下部被气相带 

动上升的液相相遇；K 点以下的液相在参与漩涡的循 

环中矿粒被气泡捕获，液相中矿粒浓度保持低水平， 

与  K 点上部下降的较高浓度矿粒浓度形成巨大浓度 

差。在 K 处竖直方向的速度趋于 0，液相均沿径向迅 

速分流，然后沿壁面向下流动；含较高浓度的矿浆在 

向下流动过程中，绝大部分会卷吸到柱中心参与反复 

循环，在循环过程中被气泡捕获；同时，也存在少量 

矿粒浓度较高的液相沿壁面下沉到底部出矿口，因而 

造成 0~0.05 m处的液相含较高浓度的矿粒， 统计得到 

由出矿口排出的矿粒占给矿量的  3.97%。被上升气流 

带入C区的液相中含高浓度的矿粒， 继续被气相捕获， 

矿粒浓度迅速降低。而浮选柱 C处的液相矿粒浓度高 

是由初始液相矿粒浓度场与浮选速率达到动态平衡的 

结果，该区域液相中的矿粒一方面被气相捕获带走， 

另一方面由未被捕获完全的含高浓度矿粒的液相沿壁 

面上升而得到补充。 该区域由于气相中矿粒浓度较高， 

因而也为脱附较多的区域。 

3.3  浮选过程中颗粒间碰撞、黏附与脱附 

浮选的微观过程表现为微气泡与液相中悬浮的矿 

物粒子碰撞并发生捕获或脱附的过程。根据细微颗粒 

相互作用的相关理论，可以对浮选柱中气泡与矿粒碰 

撞速率进行计算，从而更加深入地了解浮选柱中气泡 

与矿粒的相互碰撞作用强度。 

统计浮选柱中气泡与矿粒间相互作用的体积平均 

参数如表 3所列，其中净捕获速率为捕获速率减脱附 

速率。 

表 3  颗粒间相互作用参数 

Fig. 3  Interaction parameters between bubble and particle 

Collision rate/ 
(m −3 ∙s −1 ) 

Net capture rate/ 
(m −3 ∙s −1 )  pc  pa  ps 

2.156×10 8  2.41×10 7  0.017  0.904  0.903 

统计发泡区域以上沿浮选柱中心轴线的碰撞速率 

如图 7(a)所示， 捕获概率和与脱附概率如图 7(b)所示， 

捕获速率和脱附速率如图 7(c)所示。 

由图 7(a)可知，在 0.2 m处(发泡区域的顶端)，由 

于气−液两相速度较大，颗粒间存在较大的碰撞速率， 

其后随轴线处的速度衰减，碰撞速率迅速减小。另外， 

在  1.2  m(给矿口)处由于液相存在最大的矿粒浓度而 

呈现高碰撞速率。 

浮选过程中捕获概率和脱附概率反映气泡与矿粒 

间相互作用条件的优劣，综合衡量气泡、矿粒尺寸、 

液相表面张力、局部流态、矿粒气泡接触感应时间和 

湿润接触角等对浮选过程中气泡与矿粒相互作用的影 

响。由图 7(b)可以看到，在 0.2~0.5 m区间存在较高的 

气相速度和湍动能耗散，脱附概率高而捕获概率低， 

另外，在给矿口存在较大的湍动能耗散，也导致脱附 

概率较高。 

捕获速率和脱附速率的计算可以直接反映浮选柱 

中的浮选效率。如图 7(c)所示，在 0.2~0.55 m区间存 

在较大的捕获速率和脱附速率，但是净捕获速率却不 

高；而 0.55~1.2 m区间具有较高的捕获速率和较低的 

脱附速率，因此净捕获速率高，是浮选柱中的气泡捕 

获矿粒效率最高的区域；在给矿口 1.2  m 以后，由于 

气相中存在较高浓度矿粒，脱附速率增高，净捕获速 

率下降。
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图 7  气泡矿粒碰撞速率、捕获概率和脱附概率以及捕获速 

率和脱附速率 

Fig.  7  Collision  rate  between  bubble  and  particle(a), 

probabilities of capture and detachment(b) and rates of capture 

and detachment(c) 

4  结论 

1) 提出有效气泡浓度的概率， 建立浮选柱中矿粒 

在气−液两相中的输运方程，并进行了数值模拟，发现 

实验室 CPT浮选柱中在高度为 0.54~1.24 m区间矿浆 

浓度高，发泡造成的漩涡区(0.5 m以下)矿浆浓度低。 
2) 气泡捕获矿粒区域主要在给矿口以下， 并且处 

在 0.5~1.2 m之间的非漩涡区具有较大的捕获速率。 

3) 通过浮选过程颗粒间相互作用的基本理论， 得 

到实验室  CPT 浮选柱中平均碰撞速率为  2.156×10 8 

次/(m 3 ∙s)，以及对应浮选工况下的平均碰撞概率为 
0.017，捕获概率为 0.904，脱附概率为 0.097。 

4)  本研究成果可用于对浮选过程矿粒输运的定 

量描述，对了解浮选过程中颗粒输运和优化浮选工况 

具有重要意义。 
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