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氧化镁 FGD脱硫过程的建模及其应用
景启国 1, 2　徐康富 1　马永亮 1　童　玫 1

(11清华大学环境科学与工程系 ,北京 100084; 21上海市环境科学研究院 ,上海 200233)

摘　要　氧化镁烟气脱硫是以氧化镁为脱硫反应剂的一种湿法烟气脱硫技术 ,目前国内外应用甚少 ,但开发前景广

阔。以实验室小试为基础 ,从气液传质入手 ,利用双膜理论建立脱硫过程的数学模型 ,从而对中试脱硫效率进行预测并进

行参数敏感性分析。结果表明 ,模型预测的脱硫效率与实际脱硫效率有很高的吻合度 ,其计算参数能反映出实际运行参数

对脱硫效率的影响 ,对实际工况中操作条件的变更以及运行参数的调试有很高的指导意义。
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Abstract　Magnesia flue gas desulfurization ( FGD ) , where magnesia is used as reactant, is not widely

used at home and abroad, but has broad app lication p rospect. In this paper, modeling of magnesia FGD p roces2
ses, which is app lied to p redict the desulfurate efficiency and to analyse sensitivity of parameters, is formatted.

The results indicate that the p redicted desulfurate efficiency well consistswith the actual one, and the parameters

used in this modeling reflect the actual operating parameters′affection on the efficiency. These results can direct

operating conditions′change and operating parameters′debug.
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1　引　言

烟气脱硫 ( flue gas desulfurization, FGD )是目前

控制 SO2污染最成熟的方法。但常规的湿法石灰石

FGD技术由于投资大、运行费用高、设备易腐蚀、易

结垢等诸多缺点 ,使之在应用上受到很大限制。

氧化镁湿法 FGD技术在国外 [ 1 ]虽有研究 ,但无

商业运行。在我国 ,菱镁矿资源丰富 ,其脱硫产物亚

硫酸镁或者硫酸镁溶解度大 ,不易结垢 ,且脱硫产物

经再生处理可回收利用 ,如亚硫酸镁可煅烧得氧化

镁和 SO2 ,前者重复脱硫 ,后者可制酸 ;硫酸镁可制

农肥 ,补给作物必不可缺的镁元素。可见 ,用储量大

且廉价的菱镁矿作为脱硫剂 ,可大大降低运行费用 ,

甚至可以带来回报 ,符合我国国情 ,开发前景十分

广阔。

本文作者以实验室小试为基础 ,从气液传质入

手 ,利用双膜理论对氧化镁脱硫过程建模 ,从而对中

试脱硫效率预测、比较 ,并进行参数敏感性分析。

2　数学建模

2. 1　实验室小试系统

2. 1. 1　试验装置

试验装置如图 1所示 ,主要包括烟气发生装置、

烟道、脱硫反应器、氧化镁熟化系统、浆液循环系统

以及测控系统。主体脱硫反应器为高 280 cm、直径

25 cm湿式洗涤塔 ,由 3部分组成 : (1)反应器下部

管束部分 ,其中管束管长 130 cm ,直径 8 cm,烟气在

其中与液膜逆流接触 ; (2)反应器中部鼓泡部分 ,管

束顶部的风帽处 ,烟气遇风帽向两边折回 ,与积聚在

液体分布板上的吸收液充分接触并形成鼓泡 ; ( 3)

反应器上部喷淋部分 ,烟气与喷嘴喷出的细微液滴

接触 ,再一次脱硫。装置中设立 4个采样口 ,第 1采
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样口测量原始进气浓度 ;第 2采样口测量经管束段

液膜吸收后 SO2浓度 ;第 3采样口测量经鼓泡段后

SO2浓度 ;第 4采样口测量经喷淋后 SO2浓度。

图 1　氧化镁湿法 FGD实验室小试装置图

Fig11　Laboratory equipment of small

scale test of magnesia FGD

2. 1. 2　化学反应机理 [ 2, 3 ]

粉状脱硫剂来自山东电力三建公司 ,除主要成

分氧化镁之外 ,还含有少量 Mg、Ca的硅酸盐化合

物 ,以及 Si、Fe、Ca、A l等矿物中常见的氧化物。在

本系统中 ,主要涉及到氧化镁的熟化 , SO2溶解 ,亚

硫酸镁或者硫酸镁结晶水合物的形成 :

(Ⅰ)

SO2 ( g) +∞H2 O→SO2 ( aq)

SO2 ( aq) + H2 O→H2 SO3

H2 SO3→H
+

+ HSO
-

3 (1)

HSO
-

3 →H
+

+ SO
2 -
3 (2)

(Ⅱ)

MgO ( s) + H2O→Mg(OH) 2 ( s)

Mg(OH) 2 ( s) +∞H2 O→Mg(OH) 2 ( aq)

Mg(OH) 2 ( aq)→Mg
2 +

+ 2OH
-

(Ⅲ)

Mg2 + + SO2 -
3 + 3H2 O→MgSO3·3H2O

Mg2 + + SO2 -
3 + 6H2 O→MgSO3·6H2O

Mg
2 +

+ SO
2 -
3 + 7H2 O→MgSO3·7H2O

SO
2 -
3 +MgSO3·6H2 O + 2H

+ →Mg(HSO3 ) 2

+ 6H2 O

Mg (HSO3 ) 2 +Mg(OH) 2 + 10H2 O

→2 MgSO3·6H2 O

Mg (HSO3 ) 2 + 1 /2O2 + 6H2 O→MgSO4·7H2O

+ SO2

MgSO3 + 1 /2O2 + 7H2 O→MgSO4·7H2 O

Mg(OH) 2 + SO3 + 6H2 O→MgSO4·7H2 O

2. 2　模型建立

2. 2. 1　反应模型

氧化镁浆液吸收 SO2的速率由一系列不同的传质

反应过程所共同决定。这些过程包括 SO2的气相扩

散、溶解、离解、液膜扩散、固体颗粒的溶解以及液相反

应等。根据双膜理论 ,吸收反应过程可由图 2表示。

下标的含义 : A———气相主体中的 SO2 ; A i———相界面的气体 SO2 ;

A1 i———相界面上溶于水的 SO2 ; A2 i———相界面上的 HSO -
3 ;

AB i———液膜上的 MgSO4 ; AB———液相主体中的 MgSO4 ;

BL———液相主体的 Mg(OH) 2 ; BS———固相主体的 Mg(OH) 2

图 2　双膜理论吸收反应示意图

Fig12　Absorbing reaction based on the double film theory

SO2溶于水后将发生 ( 1)、( 2) 2极离解。但是

第 1级的离解常数远大于第 2级反应。 (如 25℃

时 , k1 = 113 ×10
- 2

, k2 = 216 ×10
- 8 ) ,可以认为液膜

内 [ SO
2 -
3 ]的平衡浓度极低 , [ SO2 ]与 [ HSO

-
3 ]是参

与反应的主要含硫组分。由于含硫组分与

Mg(OH) 2之间的反应是快速反应 ,因此在液膜中存

在反应面 RS面。在 RS面上 , [ SO2 ]、[ HSO -
3 ]、

[OH - ]的浓度均为零。反应面的位置主要取决于

含硫组分 [ SO2 ]、[ HSO -
3 ]与 [OH - ]离子传质速率

的相对大小。设 RS面与相界面之间的距离为δ11 ,

RS面右侧液膜厚度为δ12 ,则液膜厚度为δ1 =δ11 +

δ12。同时 ,在悬浮 Mg(OH) 2颗粒表面附近 ,还存在

着溶解液膜 ,随反应进行 ,不断溶解的 Mg (OH ) 2组

分经过溶解液膜扩散到达液相主体 ,供给反应所需

的 [OH
-

]离子。

根据双膜理论 , SO2的气相传质速率 ,浆液液膜

内含硫组分与 Mg(OH) 2的传质速率可表示为
[ 4 ] :

NA = kg ( PA - PA i ) (3)

33
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NA =
DA1

δl1

CA1 i +
DA2

δl1

CA2 i (4)

NB =
DB

δl2

CBL (5)

NB = ks

ap

aD

(CBS - CBL ) (6)

式中 :

NA———SO2的传质速率 ( kmol/m2·s) ;

NB———Mg(OH) 2的传质速率 ( kmol/m
2·s) ;

DA1 , DA2 , DB———[ SO2 ] , [ HSO
-

3 ] ,Mg (OH) 2的

液相扩散系数 (m
2

/ s) ;

PA , PA i———SO2 在气相、气液界面处的分压

( kPa) ;

aD———浆滴界面积 ( aD =πd
2
e ) (m2 ) ;

ap———悬浮颗粒总表面积 ( ap = npπd
2
p ) (m2 ) ;

kg———SO2的气膜传质系数 (kmol/kPa·m
2·s) ;

ks———颗粒溶解速率常数 (m / s) ;

CA1 i———SO2气液界面浓度 ( kmol/m
3 ) ;

CA2 i———HSO
-

3 气液界面浓度 ( kmol/m
3 ) ;

CBL———Mg (OH) 2液相主体浓度 ( kmol/m
3 ) ;

CBS———Mg(OH) 2饱和溶解度 ( kmol/m
3 )。

由稳态假定 , NA = NB ,联立 ( 4)、( 5) 2式 ,并假

定δl1 =δl2 =
1
2
δl可得 :

NA =
DA1

δl

CA1 i 1 +
DA2

DA1

CA2 i

CA1 i

+
DB

DA1

CBL

CA1 i

(7)

假定在浆液界面处 SO2的离解反应达平衡 ,则 :

k1 =
C

2
A2i

CA1i

即 CA2 i = k1 CA1 i (8)

并且液膜传质系数 kLA i =
DA1

δl1

,联立 (7)、(8) ,得到 :

NA = kg ( PA - PA i ) = EkLA i CA1 i (9)

上式中 E为增强因子 ,代表了由于化学反应而使

kLA i增大的倍数 ,其表达式为 :

E = 1 +
DA2

DA1

k1

CA1 i

+
DB

DA1

CBL

CA1 i

(10)

在式 (10)中 , CBL不容易确定 ,需要用其他易于确定

的参数来表达。联立式 (5)、(6)得 :

CBL =

ks

ap

aD

CBS

DB

δ12

+ ks

ap

aD

(11)

上式中的 δ12依然不容易确定。联立 ( 5 )、( 10 )、

(11)得到 :

　　　　　 CBL =

ks

ap

aD

CBS - kLA i ECA1 i

ks

ap

aD

(12)

带回 (10)式中 ,最终得到增强因子表达式 :

E =

1 +
DA2

DA1

k1 /CA1i +
DB

DA1

CBS

CA1 i

1 +
DB

DA1

kLA i

ks ap / aD

(13)

式中 :

kLA i———SO2液相传质系数 (kmol/kPa·m
2·s) ;

k1———SO2一级离解平衡常数 ( kmol/m
3 )。

根据亨利定律 : PA i =
CA1 i

H
,联立 ( 3 )、( 10 )、

(13) ,可得到 CA1 i ,进而得到 E ,最后计算出 SO2的

传质速率 NA。

2. 2. 2　模型中计算参数的确定

2. 2. 2. 1　传质系数

为了计算传质速率 ,必须确定传质系数 ,包括气

膜传质系数 kg、液膜传质系数 kLA i和固体颗粒溶解

传质系数 ks。

(1)气膜传质系数 kg

可通过相似准数按下式进行关联 [ 4 ]
,该式使用

范围为 0 < ReD < 200,本实验喷淋段的试验条件均

在此范围内。

S h = 210 + 016Re1 /2
D S c

1 /3 (14)

其中 : ReD =
de udρ
μ

, Sc =
μ
ρD

;

S h———舍伍德准数 ; ReD———液滴雷诺数 ;

Sc———斯密特准数 ; de———液滴直径 (m ) ; ud———液

滴最终沉降速度 ( m / s) ;ρ———混和气体密度

( kg/m3 ) ;μ———混和气体的粘度 ( Pa·S) ; D———

SO2在气相中分子扩散系数 (m2 / s)

又 Sh = kg

R TpBm

p
l

D
(15)

l———液滴特征尺寸 ( m ) ; R———气体常数 ,

81316 kJ /kmol·K; T———温度 ( K) ; pBm———相界面

处气相主体惰性组分分压的对数平均值 ( kPa ) ;

p———总压强 ( kPa)。

联立 (14)、(15)可得气膜传质系数 kg。

(2)液膜传质系数 kLA i

由 kLA i =
DA1

δl1

, δl1 =δl2 =
1
2
δl可见 ,液膜传质系

43
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数的确定关键在于确定液膜厚度δl。为此可假定在

浆滴中固体颗粒均匀悬浮 ,考虑到浆滴的几何特性 ,

液膜厚度必然不会超过颗粒间距的一半 ,图 3所示

是液膜厚度等于颗粒间距一半时的极限情况 ,此时 :

π
6

d
3
p

π
6

( dp + 2δl1 ) 3
= 1 - WDV ,推导可得 :

δl1 ≤ 015dp
1

(1 - WDV ) 1 /3 - 1 (16)

其中 : dp———颗粒物直径 (m ) ;

WDV———浆液含水率。

同时 ,作为一种极限情况 ,液膜厚度还得满

足 [ 5 ]
:

图 3　最大液膜厚度示意图

Fig13　The maximum thickness of liquid film

δ1 ≤
π
4

de即δl1 ≤
π
8

de (17)

取 (16)、(17) 2式右边计算值的最小值为液膜厚度。

(3)Mg(OH) 2颗粒溶解传质系数 ks

液滴喷入反应器后 ,速度将迅速衰减 ,在极短时

间内 ,雷诺系数将下降到 10以内。因此可认为舍伍

德准数 Sh = 2,从而可得 ks :

ks = S h
DB

R Tdp

(18)

2. 2. 2. 2　液相扩散系数

(1) SO2和 HSO -
3 的液相扩散系数采用 Newton

等报道的关联式进行计算 [ 6 ]
:

DA1 = Texp ( - 191895 - 1800 / T) (19)

DA2 = 117856 ×10
13

T 1
4186T - 1100

+
1

1146T - 390

(20)

　　 (2)Mg(OH) 2的液相扩散系数用下式计算
[ 7 ] :

D = 116E - 9 ( T /334ηw ) (21)

ηw———温度为 T时水的粘度 ( cP)。

2. 2. 2. 3　溶解度

(1) SO2溶解度采用 Rabe和 Herries关联式 [ 8 ] :

　　　H = 10- 2 exp (285111 / T - 913775) (22)

H———亨利系数 ( kmol/m3·kPa) ; T———温度 ( K)。

(2)Mg(OH) 2的溶解度

在实验条件所处的温度范围内 ,溶解度约为

01001 g/100 gH2 O。

2. 2. 2. 4　SO2离解平衡常数

采用 Kidney报告的关联式 [ 6 ]
:

k1 = 10- 3 exp (221426 - 1775 / T - 01045T)

(23)

2. 2. 2. 5　液滴最终沉降速度

液滴在气相中运动所受的阻力可根据牛顿方程

来计算 [ 9 ]
:

　　　　　　　 FD = CD

π
8
ρd

2
e u

2
d (24)

当雷诺数 ReD 满足 3 < ReD < 400是 ,可用下式计

算 :

CD =
24

ReD
1 +

Re
2 /3
D

6
(25)

当液滴在气相中运动所受的阻力与重力相等时 ,液

滴达到最终沉降速度 ,即 :

FD = FG =
π
6

d
3
e gρD (26)

其中 : CD———阻力系数 ;

ρD———液体密度 ( kg /m
3 )。

联立 (24)、(25)、( 26)以及液滴雷诺数的定义

式 ,可得到液滴最终沉降速度 ud。

2. 2. 3　脱硫效率预测

总脱硫效率是脱硫塔 3部分脱硫效率之和。

2. 2. 3. 1　喷淋段脱硫效率

喷淋塔内气体流速较低 ,一般不大于 213 m / s

(这是为了避免雾沫夹带的一个限制 )。因此可假

定气体在喷淋塔内为活塞流反应。沿喷淋段将反应

器分为 i个微元 ,对反应器内第 i个微元进行物料

衡算 :

图 4　喷淋段微元 i反应示意图

Fig14　The reaction taking p lace in the

sp rinkling infinitesimal element i

53

© 1995-2006 Tsinghua Tongfang Optical Disc Co., Ltd.   All rights reserved.



环 境 污 染 治 理 技 术 与 设 备 第 6卷

PA i- 1 - pA i

p
G = NA S i

dp = pA i - pA i- 1 = - NA S i
p
G

(27)

S i———微元 i内传质面积。

S i =
6L dZ

de ( ud - v)
(28)

将 (28)带入 (27)并沿塔高方向积分 ,得 :

pA = pA0 - ∫
Z

0

6LNA p

de G ( ud - v)
dZ (29)

式中 : pA0、pA———喷淋前、后 SO2分压 ( Pa) ; G———气

体流量 (mol/ s) ; L———浆液量 (m3 / s) ; v———烟气流

速 (m / s)。

因此喷淋段脱硫效率为 :

η1 = 1 -
pA

pA0

(30)

2. 2. 3. 2　鼓泡段的脱硫效率

在鼓泡段 ,气体上升时其流动接近活塞流 ,但是

其液相则可以认为达到完全混和。气液接触面积就

是气泡的表面积 ,接触时间由气泡上升速度 vb控制。

图 5　鼓泡段微元 i反应示意图

Fig15　The reaction taking p lace in the

bubbling infinitesimal element i

dp = NAπd
2
b

p
Gb

1
vb

dh (31)

沿鼓泡高度方向积分得 :

p′A = p′A0 - ∫
h

0
NAπd

2
b

pb

Gb

1
vb

dh (32)

其中 : vb———气泡上升速度 (m / s) ; pb———气泡内气

压 ( Pa) ; Gb———气泡内气量 (mol/ s) ; h———鼓泡段

高度 (m ) ; p′A0、p′A———喷淋前、后 SO2分压 ( Pa) ;

因此鼓泡段脱硫效率为 :

η2 = 1 -
p′A
p′A0

(33)

2. 2. 3. 3　降膜段脱硫效率

在降膜段 ,气体与液体的流动均可按活塞流考

虑 ,从宏观上看 ,反应微元 i内气液接触面积就是管

内液体表面积 ,即 : S i = ( d - 2δl )πdZ ,但实际上 ,管

内液膜是呈波纹状流动的 ,波纹的大小与管 dZ的

物理性质和液体雷诺数有关 [ 10 ]
,因此需加上修正因

子 C ,即 : S i = C ( d - 2δi )πdZ, C是液相雷诺数的函

数 ,可以通过试验中的实测数据用线性回归的方法

确定函数式。将 S i带入 (27)并沿管长积分得 :

图 6　降膜段微元 i反应示意图

Fig16　The reaction taking p lace in the

falling film infinitesimal element i

　　 p″A = p″A0 - ∫
′h

0
NA C ( d - 2δl )π p

G
dh′ (34)

d———降膜管内径 ; h′———管束管长 ( m ) ; p″A0、

p″A———喷淋前、后 SO2分压 ( Pa) ;

因此降膜段脱硫效率为 :

η3 = 1 -
p″A
p″A0

(35)

3　模型的中试应用

氧化镁湿法烟气脱硫中试试验是在山东电力建

设三公司潍坊基地生活区进行的 ,烟气处理量为 3

×4 t/h燃煤锅炉的烟气排放量。3台锅炉的排烟

经烟道集中进入烟气脱硫系统 ,实际出力量相当于

1台 12 t/h燃煤锅炉的排烟量。脱硫剂采用当地菱

镁矿粉。

3. 1　脱硫效率预测

3. 1. 1　模型预输入参数

用数学模型对该中试装置的脱硫效率进行预测 ,

模型输入参数为 :烟气量 18 000 m
3

/ h;烟气浓度 500

×10
- 6 (体积比 ) ;液气比 2～4 L /m

3
;硫镁比 112;塔

高 ,该中试装置塔高 8125 m,除去塔下部进气部分以

及塔顶部分无效空间 ,计算塔高取 718 m;塔径 215 m;

浆液液滴直径 600μm;氧化镁颗粒粒径 20μm。

3. 1. 2　预测结果与实测结果对比

其结果如表 1所示。

3. 1. 3　误差分析

模型计算值与实际值出现偏差 ,计算值略高于
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表 1　模型预测效率与实际效率对比

Table 1　Com par ison between pred icted

eff ic iency and actua l eff ic iency

烟气量

(m3 / h)

烟气浓度

( ×10 - 6体积比 )

液气比

( l /m3 )

试验值

( % )

计算值

( % )

18 727

18 622

16 713

18 534

440

424

448

409

2. 56

3. 22

4. 07

4. 26

75. 9

83. 7

89. 6

92. 3

80. 05

85. 98

90. 95

92. 09

实际值。经分析有下列原因 :

(1)反应形式

在脱硫效率计算中假设反应为活塞流反应 ,即

气流在塔内均匀上升 ,不发生纵向的混合 ;在实际

中 ,由于喷淋的原因 ,气体纵向的运动是不可避免

的。这就导致计算值与实际值出现偏差。

(2)液滴粒径

模型计算采用的是一个固定的平均粒径。而在

实际中 ,液滴粒径是按一定的规律分布的。可根据

所用雾化器的性能加以修正。而且 ,液滴在塔内会

由于碰撞而导致平均粒径增大 ,这是模型计算中较

难准确把握的。

(3)颗粒粒径

颗粒粒径随氧化镁的种类、来源、熟化条件等因

素而变化 ,必然与模型中采用的平均颗粒粒径存在

一定差异 ,导致计算值与实际值的不同。

(4)温度

模型中所采用的空气粘度、气相扩散系数、Mg

(OH) 2溶解度等热力学数据为 298 K时的数据 ,这

与实际操作条件不符 ,因而导致误差。在模型的实

际应用中 ,可以根据实际操作条件作修改。

3. 2　模型计算的参数敏感性分析

在脱硫效率预测计算中所采用的参数主要是基

于试验中的典型工况。事实上 ,这些参数会随具体

的操作条件而有所变化。而参数的变化必然会导致

预测效率的变化。为了了解各种参数对脱硫效率的

影响 ,为今后在工艺设计中选用参数提供指导 ,为此

以 31111中的参数为基准 ,计算了不同塔高 Z、液气

比 L /G、镁硫比、烟气量、烟气 SO2浓度、浆液液滴粒

径以及氧化镁颗粒粒径时的脱硫效率 ,对各种参数

敏感性进行分析比较。

由图 7的计算预测结果可以看到烟气浓度对脱

硫效率的影响。这是因为虽然进气浓度增大使得传

质过程中的推动力增大 ,但同时二氧化硫的总量即

脱硫负荷也增大 ,整体看来 ,随着进气浓度的增大 ,

脱硫效率降低。但由于保持镁硫比不变 ,因而影响

并不明显。

图 7　烟气浓度敏感性分析图

Fig17　Sensitivity analysis of the concentration of flue gas

图 8的计算结果反应了烟气量对脱硫效率的影

响。可以从 2方面解释 ,其一 ,烟气量增大加速了烟

气在塔内的流动 ,增强了雾膜夹带的影响 ;其二 ,烟

气流速变大使得液滴相对塔的沉降速度减小 ,增加

了单位容积内的气液传质面积。2方面共同结果使

得在一定较大范围内 ,脱硫效率随烟气量加大略有

降低 ,但不明显。

图 8　烟气量敏感性分析图

Fig18　Sensitivity analysis of the amount of flue gas

液气比的增大直接增加了传质面积 ,大大加快

反应速度 ,从而提高脱硫效率。图 9的计算结果表

明 ,在液气比较低范围内 ,脱硫效率随液气比的增大

很明显 ;随着液气比的增大 ,对脱硫效率的影响逐渐

减弱。这就涉及到另一个重要的问题 ,脱硫剂的利

用率问题 ,这里不作讨论。

图 9　液气比敏感性分析图

Fig19　Sensitivity analysis of the liquid gas ratio

控制硫镁比实际上是控制活性氧化镁浓度 ,当

然氧化镁浓度越高脱硫效率越高 ,这同样涉及到脱
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硫剂利用率问题。图 10的计算结果可以看到硫镁

比对脱硫效率的影响。

图 10　镁硫比敏感性分析图

Fig110　Sensitivity analysis of the magnesium sulfur ratio

图 11的计算结果反应了增大塔高同时增加液、

气两相在塔内的停留时间 ,因此效率显著提高。但

也呈渐弱趋势。

图 11　塔高敏感性分析图

Fig111　Sensitivity analysis of the tower height

浆滴平均粒径直接影响到传质面积的大小。在

液量或液气比相同的情况下 ,传质面积与粒径的二

次方成反比。所以粒径越小 ,脱硫效率越高。从图

12计算结果来看 ,减小液滴平均粒径是提高脱硫效

率的最有效途径 ,然而 ,液滴粒径减小意味着被气流

带出而不参与反应的液滴的比例增加 ,对脱硫剂利

用率不利。

图 12　液滴粒径敏感性分析图

Fig112　Sensitivity analysis of the diameter of liquid drop let

图 13反应了悬浮颗粒粒径越小表明氧化镁水解

程度越高 ,因而脱硫效果越好。悬浮颗粒粒径由氧化

镁的性质决定 ,因此应尽量选择粒度较细的氧化镁。

4　结束语

基于双膜理论建立的数学模型与实际基本吻

图 13　悬浮物粒径敏感性分析图

Fig113　Sensitivity analysis of the

diameter of suspended matter

合 ,可用于脱硫工艺的设计计算。用该数学模型进

行的参数敏感性分析 ,反应了实际工程中各参数对

脱硫效率的影响 ,其中最为敏感的是液滴粒径、液滴

内悬浮颗粒物粒径、液气比和塔高。
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