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摘　要 : 基于物料衡算方程、热量衡算方程、粒数衡算方程、溶解度方程和结晶动力学方程建立了多级连续闪蒸结

晶器的数学模型。对于模型中非线性方程组的求解 ,提出了以结晶内浓度为迭代变量的新迭代算法 ,该算法初值

易确定并具有良好的稳健性和收敛速度 ,计算结果与文献报道值符合良好。在此基础上以一个 KNO3 三级连续闪

蒸结晶过程为例考察了首级结晶器的温度和停留时间以及进料浓度对结晶产品粒度分布的影响。
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　　多级连续结晶过程在化工生产中有着广泛的应

用 ,其主要优点在于可以将整个过程的温度降通过

多级结晶器的串连操作分成不同的梯度级 ,从而能

有效的控制每级结晶器内的平均过饱和度以避免局

部过度过饱和度的产生 ,因而可以使粒度分布

(Crystal Size Dist ribution , CSD)变窄同时能提高产

量[1 ]。前人对此过程的研究已有报道 , Robinson和

Roberts[2 ]首先对结晶器的串级操作进行了研究 ,建

立了此过程结晶器的数学模型 ,但他们的模型假定

成核只发生在第一级结晶器中 ,而这显然不符合工

业实际。随后在 Nyvlt [3 ]的研究中成核在每级结晶

器中都会发生 ,但又假定各级成核速率相等。Lar2
son和 Wolff [4 ]曾给出了一个理想化的模型 ,并给出

了三级结晶器的分析解和优化过程。Tavare 和

Chivate[5 ]也采用模型化的方法对一 5 级 MSMPR

结晶器的粒度分布情况进行了分析。Sheikh 和

Jones[1 ]运用优化目标法 ( Targeting method)对一 5

级结晶器网络进行了模拟和优化 ,提出了物料在各

级结晶器的优化分配方案。而 Liu[6 ]等人通过实验

结果对一 12级结晶器模型进行了动力学参数回归。

但是目前对于带有溶剂闪蒸情况下的多级结晶过程

却很少报道 ,本文在这些研究的基础上基于物料衡

算方程 ,热量衡算方程 ,粒数衡算方程 ,结晶动力学

方程和溶解度方程建立了多级连续闪蒸结晶器的数

学模型 ,并对此模型提出了新的求解方法。在此基

础上以一个 KNO3 三级连续闪蒸结晶过程为例研

究了几种操作条件的变化对产品粒度分布的影响 ,

其结果对于实际工业结晶工艺的设计和优化具有参

考意义。

1　数学模型

111　模型建立

多级结晶器通常采用图 1 所示的串联操作方

式 ,在每级结晶器内溶剂由于其高能值而迅速绝热

图 1　多级连续闪蒸结晶器操作流程示意图

Fig11　Flow diagram for the multistage flash

crystallization process

闪蒸从而导致结晶器内溶剂的减少和温度的降低 ,

结晶过程得以进行。浆料逐级流过每级结晶器 ,上

一级的流出浆料就是下一级的进料。对于此过程的

描述 ,需通过联立物料衡算、热量衡算、粒数衡算以

及结晶动力学方程和溶解度方程来实现。对于第 k

级结晶器溶剂和溶质的衡算方程如下 :

W k - 1 = W k + ek·W k - 1 (1)

( W·c) k - 1 + S k = ( W·c) k + S k - 1 (2)

每级结晶器内溶剂的蒸发依靠溶液自身放出的热

量 ,忽略热量散失 ,热量衡算式如下[7 ] :



W k - 1·ek·Q v = ( W + W·c) k - 1·∫
T

k

T
k - 1

Cpd T +

Qc ( S k - S k - 1) + S k - 1 Cps ( Tk - Tk - 1) (3)

式 (3)左边为溶剂蒸发热 ,右边第一项为溶液冷却显

热 ,第二项为结晶热 ,第三项为晶体的冷却显热。将

(1) 、(2)式带入 (3)可以得到 :

ek =

Qc ( ck - 1 - ck) + (1 + ck - 1)∫
T

k

T
k - 1

Cpd T + Sk - 1 ( Tk - Tk - 1) Cps/ W k - 1

Qv - Qcck

(4)

假定每级结晶器都是连续稳态操作的 MSMPR 结

晶器 ,忽略结晶过程中的晶体磨损、破裂、聚集和生

长散布现象 ,并假定生长速率满足 McCab’s △L 定

律 ,则粒数衡算式简化如下[8 ] :

GkV k
d nk

d L
= ( qv n) k - 1 - ( qv n) k (5)

边界条件 :

nk (0) =
B k

Gk
(6)

动力学方程 :

B k = Kbexp -
Eb

R Tk
Gi

kM j
t , k (7)

Gk = Kgexp -
Eg

R T k
Δcr

k (8)

Δck = ck - ceq
k (9)

从 (5)式求解出不同粒径 L 对应的粒数密度 n 后 ,

就可以采用基于质量的平均粒径 L mean和变异因数

δcv来表征粒度分布。它们可由如下的矩量方程求

出[9 ] :

L mean =
M 4

M 3
(10)

δcv =

M 5

M 3
- L 2

mean

L mean
×100 % (11)

其中 M 为粒度分布的矩量 ,定义式为 :

M j =∫
∞

0
nL jd L (12)

则第 k 级结晶器的浆料密度 M t , k可由粒度分布的

三阶矩量方程给出 :

M t , k =ρskv M 3 (13)

112　模型求解

对于绝大多数工业结晶器 ,结晶是在较低的过

饱和度下进行的 ,因而进行物料衡算时通常直接利

用溶解度来近似母液浓度进行物料衡算[9210 ]。所

以求解上述序贯模型可先求解 (4)式 , 得到各级结

晶器的气化分率 ek ,再通过 (1) 、(2)式求得各级结

晶器的物料流率和晶体析出量 ,继而可得各级停留

时间和浆料密度。而粒数衡算式 (5)则需先知道动

力学速率 (7) 、(8)式才能求解 ,因而必须采用迭代算

法。Randolph[11 ]提出了一种以生长速率 G为迭代

变量的迭代算法。给定 G的初值 ,采用 Runge2Kut2
ta算法求解 (5)式 ,得到粒数密度 ,然后计算二阶矩 ,

通过以下质量衡算 (14)作为约束条件 ,可以求得新

的生长速率 G ,直至二者差值满足收敛条件。

( qv hc) k - 1 - ( qv hc) k = V kρs kA
Gk

2∫
∞

0
nL 2d L

(14)

h表示单位体积晶浆中纯溶剂的质量 , kg/ m3。但

Tavare[5 ]的计算表明 G的初始值对最终的收敛情

况影响很大 ,较差的初值可能会产生解振荡从而导

致不收敛。注意到结晶器内晶浆的质量守恒式可表

示为[11 ] :

( qv M T) k - 1 + V kρskA
Gk

2∫
∞

0
nL 2d L = ( qv M T) k

(15)

联立 (14) (15)式可得 :

( qv hc) k - 1 + ( qv M T) k - 1 = ( qv hc) k + ( qv M T) k

(16)

M T , k =
( qv hc) k - 1 + ( qv M T) k - 1 - ( qv hc) k

qv , k

(17)

对比式 (16)和式 (2)可以看到 ,它们实际上是等价

的。因而本文提出采用 c为迭代变量。由前所述 ,

结晶器中溶液浓度介于进料浓度和溶解度之间而更

接近于溶解度 ,因而 c初值很容易确定 ,实际计算中

设定溶解度 1105倍即可。通过设定 c的初值 ,带入

(17)式计算浆料密度。由 (7)～ (9)式得到动力学速

率 ,采用 Runge2Kutta 算法求解 (5)式 ,得到粒数密

度 ,然后由 (13)式得到新的浆料密度 ,以 (13)式和

(17)式计算的浆料密度差值作为收敛条件。对于 c

的收敛算法 ,采用常规的非线性方程算法如正割法

仅需几次迭代即可收敛。

利用建立的多级连续结晶器的粒数衡算模型和

求解算法对 Randolph[11 ]报道的一个二级连续结晶

的实例进行了验算 ,动力学参数和进料条件见文献

[11 ] ,计算结果的比较列于表 1。
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表 1　二级连续结晶器模型计算结果与文献值的比较

Table 1　Calculated results and literature data for a continuous two2stage crystallizer

G1/

μm·min - 1

G2/

μm·min - 1

M T1/

g·cm - 3

M T2/

g·cm - 3

L mean1/

μm

L mean2/

μm

δcv1/

%

δcv2/

%

Randolph [11 ] 41417 11580 011115 011683 819180 822110 49185 49121

本文算法 41415 11544 011117 011691 819196 828103 50100 49119

2　过程模拟与分析

应用上述模型对一 KNO3 三级连续闪蒸结晶

过程进行模拟计算。设定该过程计算的基准条件

为 :进料为 80 ℃的澄清 KNO3 水溶液 ,流量为 600

kg/ h (以溶剂水计 ,下同) ,质量浓度为 1155 kg/ kg ,

三个串级结晶器均为负压操作 ,有效体积均为 012

m3 ,操作温度依次为 55 ℃,40 ℃,5 ℃。计算过程用

到的物性常数及关联式均取自文献 [ 12 ] , KNO3 在

水中的溶解度数据取自文献[9 ] ,结晶动力学方程取

自文献[13 ]。

表 2列出了在设定操作条件下各级结晶器的物

料衡算和粒度分布情况。计算结果表明 ,随着闪蒸

结晶过程的进行 ,各级结晶器的液相流量不断减少 ,

固相流量和浆料密度逐渐增大 ,级与级之间的温差

大则过饱和度也大 ,这与迈尔斯 ( Miers) 结晶原

理[14 ]所揭示的规律相吻合。从粒度分布来看 ,各级

结晶器中晶体的平均粒径是逐渐减少的 ,而变异系

数逐渐增大的。

多级结晶过程中对最终产品粒度及其分布的影

表 2　KNO32H2O体系三级连续闪蒸结晶计算结果

Table 2　Calculated results for a KNO3 three2stage crystallizer

τ/

s

e·W /

kg·h - 1

W /

kg·h - 1

S /

kg·h - 1

L mean/

μm

δcv/

%

c/

kg·kg - 1

Δc×103/

kg·kg - 1

M T/

kg·m - 3

1 1003181 101185 498115 447113 1072188 49198 019741 41790 623138

2 947100 46141 451174 643157 1044105 52139 016365 21436 846147

3 912154 73127 378147 866122 1011121 54182 011774 81917 1097186

响因素比较多 ,各影响因素之间的相互关系也比单

级结晶器复杂得多 ,但在实际操作中的主要影响因

素是结晶器操作温度、停留时间、进料浓度和搅拌强

度 ,其中又以物料在首级结晶器的温度和停留时间

最为重要[11 ,14 ]。

首级结晶器温度是决定晶体粒度分布的主要变

数 ,应尽量使晶核在首级结晶器中生成 ,然后在后续

结晶器中生长。图 2给出了其条件与设定条件一致

而首级结晶器温度不同时 ,最终产品的粒度分布情

况。图中结果表明 ,当首级结晶器温度降低时拉大

了过饱和度 ,固体的析出量也增加 ,从而使晶核的生

成量也增多。但比较图中 3 ,4 ,5三条曲线的数值计

算结果发现晶体产品的变异系数仅从 54182 %降至

50 %左右 ,而平均粒径却下降了 300μm ,因而首级

结晶器的温度不宜过低。而将首级结晶器温度提高

后 ,晶核的生成速度有所降低 ,平均粒度有所提高 ,

但进一步提高温度 , 结果拉大了首级与第二级结晶

图 2　首级温度不同时产品粒度分布

Fig12　CSD of products obtained with different

first crystallizer temperature

器之间的过饱和度 ,晶体的平均粒度有所减小 ,变异

系数也变大 1因此 ,首级结晶器的温度器的温度存

在一个适宜值 ,即不宜过高也不宜过低。本案例计

算结果表明 55 ℃是一个较适宜的温度。
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停留时间对晶体的影响也比较明显 ,停留时间

长 ,晶核成长的时间多 ,产品晶体的粒度也较大。而

实际生产中往往通过调节结晶器的液位 ,即结晶器

的有效体积来改变晶浆的停留时间[14 ]。图 3 给出

图 3　首级结晶器体积不同时产品粒度分布

Fig13　CSD of products obtained with different

effective first crystallizer volume

图 4　进料浓度不同时产品粒度分布

Fig14　CSD of products obtained with different

feed concentrations

了在其条件与设定条件一致 ,仅改变首级结晶器有

效体积的粒度分布情况。计算结果表明 ,改变首级

结晶器的体积能显著的影响粒度分布 ,随着有效体

积的增加 ,产品的平均粒径有着明显的增大 ,而变异

系数却增加的非常缓慢 (有效体积增加了 5倍 ,变异

系数仅增加 4 %) 。因此 ,欲得到平均粒径大而分布

较均匀的产品 ,适当地增加首级结晶器体积是比较

好的方法。

图 4 给出了在其条件与设定条件一致 ,而仅改

变进料浓度的粒度分布情况。计算结果表明 ,进料

浓度越高 ,产品的平均粒度越大 ,而且变异系数变

小。因而提高进料浓度有利于得到粒度大 ,而分布

均匀的晶体。同时 ,进料浓度与进料温度下的饱和

溶解度相差越大 ,这种调节的效果越明显 ,而当进料

浓度比较接近进料温度下的饱和溶解度时 ,再提高

进料浓度值 ,粒度分布质量的提高就很有限了。

3　结论

(1)建立了多级连续闪蒸结晶器的数学模型 ,该

模型通过联立物料衡算方程、热量衡算方程、粒数衡

算过程、溶解度方程和结晶动力学方程可以计算得

到各级结晶器的出料物流组成、浓度、过饱和度、粒

度分布等信息。

(2)对于模型中非线性方程组的求解 ,本文提出

了以溶液浓度 c为迭代变量的迭代算法 ,该算法克

服了传统的以生长速率 G为迭代变量因初值不佳

易产生解振荡的缺点并具有良好的稳健性和收敛速

度。模拟计算结果与一个二级连续结晶器的文献报

道值符合良好 ,两级生长速率的相对偏差为 0105 %

和 2128 % ,两级浆料密度的相对偏差为 0118 %和

0148 % ,两级平均粒径的相对偏差为 0102 %和

0172 % ,变异系数的相对偏差为 013 %和 0104 %。

(3)以一个 3 级 KNO3—H2O 多级连续闪蒸结

晶体系为例考察了首级结晶温度、停留时间、进料浓

度对结晶产品粒度分布的影响。计算结果表明 ,适

当地增加首级结晶器体积 ,提高进料浓度有利于得

到平均粒径大而分布较均匀的产品 ; 而首级结晶器

的温度存在一个适宜值 ,不宜过高或过低。这些结

果对于实际工业多级闪蒸结晶工艺的设计和优化具

有参考意义。

符 号 说 明
B0 ———晶体成核速率 , (μm·m3) - 1

c———质量浓度 ,单位质量溶剂所溶解的溶质的质量 , kg/ kg

△c———过饱和度 , kg/ kg

CP———溶液的比热容 , kJ / kg·K

Cps———溶质的比热容 , kJ / kg·K

E———活化能 , kJ / mol

e———基于溶剂质量的气化分数

G———晶体生长速率 ,μm/ min

K———结晶动力学常数

kV———晶体的体积形状因子

kA———晶体的表面积形状因子

L ———晶体粒径 ,μm

M t ———粒数衡算求得的晶浆密度 , kg/ m3

M T———物料衡算求得的到晶浆密度 , kg/ m3
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n———粒数密度 , (μm·m3) - 1

Qv———溶剂的蒸发潜热 , kJ / kg

Qc———结晶热 , kJ / kg

qv———晶浆的体积流量 , m3/ h

S ———溶质结晶量 , kg/ h

T ———温度 , K

V ———结晶器有效体积 , m3

W ———溶剂质量流量 , kg/ h

W t ———粒径为 L 粒子的质量分数 , %

ρs———晶体的密度 , kg/ m3

τ———停留时间 ,s

上下标

eq———平衡

b———成核

g———生长

i , j———成核动力学指数 ,矩量阶数

r———生长动力学指数
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Simulation and analysis of multistage flash crystall ization process

LON G Bing2wen1 　ZHOU Hai2ge2 　YAN G Zu2rong1 　WAN G Li2sheng3

(1. College of Chemical Engineering , Beijing University of Chemical Technology , Beijing 100029 , China ;

2. China Textile Industrial Engineering Institute , Beijing , 100037 , China ;

3. School of Chemical and Environment Engineering , Beijing Institute of Technology , Beijing 100081 , China)

Abstract : In this work a mathematical model of a continuous multistage evaporation crystallizer is established ,

involving equations of mass balance , heat balance , population balance , solubility and crystallization kinetics. A

new iteration algorithm for solution of the nonlinear equations is proposed and it was found that the new algo2
rithm has fairly good stability and convergence. The simulation results show good agreement with the literature

data. The influence of temperature , effective volume dist ribution of crystallizers and the feed concentration on

the CSD of the products was investigated by taking a three2stage KNO3 flash crystallization process as a case

study.
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