
 

 

第六章   固液分离 
     
     
    矿石搅拌浸出以后，为了回收铀，需要从矿

称为：浸出渣），得到清液（含铀的浸出液），实

投资和操作费用较大的部分，而且由于浸出渣洗

程的回收率，造成“浸回差”的主要原因。 
    原地浸出、就地破碎浸出和地表堆浸的固液

破碎浸出和地表堆浸可以直接得到清液或带少量

然可以采用矿浆吸附或矿浆萃取的方法从矿浆中

去除固体得到清液，对后续的浸出液纯化处理是

分离步骤可以根据流程的实际需要决定是否采用

    在铀矿加工工艺中采用的固液分离方法主要

固液分离，目的是取液体丢固体，而且处理量很

的方法为辅；从含铀溶液中沉淀产品以后的固液

较小，一般以过滤的方法为主，当沉淀物难以过

    固液分离后对固体的洗涤过程是十分重要的

品的洗涤是为了保证产品的纯度。 
    本章主要讨论铀矿石搅拌浸出后的固液分离

6.1 浓密和逆流洗涤 

    浓密是把较稀的矿浆浓缩为较浓的矿浆的过

含固体或只含少量固体的液体（清液）。矿浆浓

力的方法达到。但是，最常用的方法是重力沉降

6.1.1 重力沉降浓密的原理 

6.1.1.1 颗粒在介质中的自由沉降 

    固体颗粒群在介质中沉降时，若固体的体积

阻滞作用很小，可以忽略不计，此时的沉降可以

时的沉降为阻滞沉降，而且浓度越大，阻滞作用

6.1.1.1.1 颗粒在静止介质中的自由沉降 

6.1.1.1.1.1 球形颗粒 

    球形颗粒在静止介质中自由沉降时，受到的

                        G =     (πd3
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浆中去除固体（即：提取铀后的矿石，或

现固液分离。固液分离不仅是铀矿加工中

涤不完全会造成铀的损失，是降低工艺流

分离是自然实现的，通过原地浸出、就地

悬浮固体的溶液。在矿石搅拌浸出后，虽

提取铀，避免固液分离。但是，从矿浆中

有利的。因此，在铀矿加工工艺中，固液

。     
是浓密和过滤。在铀矿石搅拌浸出以后的

大，以浓密和逆流洗涤的方法为主，过滤

分离，目的是取固体丢液体，而且处理量

滤时，也可以采用浓密的方法。 
。浸出渣的洗涤可以减少铀的损失，铀产

。 

程，在矿浆浓密的同时，可以得到几乎不

密的过程可以依靠重力沉降、离心沉降或磁

。 

浓度为 0.03 % ~ 3 % 或以下，颗粒受到的

认为是自由沉降。固体的体积浓度大于 3 % 
越强。 

重力 G 为： 

δ－ρ)g                       （6-1） 



式中：G 为颗粒在介质中受到的重力，（N） 
      d 为颗粒的直径或粒度，（m） 
      δ为颗粒的密度，（g/cm3） 
      ρ为流体的密度，（g/cm3） 
      g 为重力加速度，（g = 9.80665 m/s2） 
    球形颗粒在静止介质中自由沉降时，受到的介质阻力 R 为： 

R = ψd2v2ρ                              （6-2） 
式中：R 为颗粒在介质中受到的阻力，（N） 
      v 为颗粒的沉降速度或颗粒相对于介质的运动速度，（m/s） 
      ψ为阻力系数，它是颗粒与流体相对运动时的雷诺数 Re 的函数，ψ= f(Re) 

Re = dvρ/μ                             （6-3） 
式中：μ为流体的粘度，（Pa·s） 

    阻力系数ψ与雷诺数 Re 的关系见表 6-1
[6.1]

，并由此推出适合于不同 Re 值范围的介质

阻力 R 的公式。 

表 6-1 适合于不同 Re 值范围的介质阻力 R 

流     态 ψ    值 介 质 阻 力 R 备     注 

层  流 ψ=3π/Re R=3πdvμ 斯托克斯（Stokes）公式 

过渡态 ψ=3.68π/Re0.8 R=11.56d1.2v1.2ρ0.2μ0.8  

过渡态 ψ=1.25π/Re0.5 R=3.93d1.5v1.5ρ0.5μ0.5 艾伦（Allen）公式 

过渡态 ψ=0.244π/Re0.2 R=0.77d1.8v1.8ρ0.8μ0.2  

紊流（湍流） ψ=π/18 R=πd2v2ρ/18 牛顿（Newton）公式 

 
    颗粒的沉降过程分为两个阶段：加速阶段和等速阶段。球形颗粒从静止开始自由沉降

时，初期作加速运动；直至重力 G 与阻力 R 相等时，颗粒以匀速下降，此时的颗粒速度称

为：自由沉降末速度，或称为：终端速度。 
    一般来说，工业上沉降作业处理的颗粒粒度比较小，在重力沉降过程中加速阶段的时

间很短，可以忽略不计。因此，在设备的自由沉降段，颗粒的沉降速度 v = 自由沉降末速

度 v0， 它的值可以按 G = R 求出。 
    阻力系数ψ是雷诺数 Re 的函数，随 Re 的增加，ψ~ Re 的曲线分成三部分：层流、过

渡区和湍流。当沉降设备的直径大于固体颗粒直径 100 倍以上时，表面光滑的球体在流体

中自由沉降，可以按照以下公式计算颗粒的沉降速度
[6.2]

： 
    当 10-4＜Re ＜1（层流或粘滞流）时，阻力系数 ψ= 24 / Re，得到斯托克斯公式： 
                      沉降速度 v = d2 (δ－ρ)g /18μ                      （6-4） 
    当 1＜Re ＜103（过渡区）时，阻力系数 ψ= 18.5 / Re0.6，得到艾伦公式： 
                      沉降速度 v = 0.27 [d (δ－ρ)g Re0.6 /ρ]1/2             （6-5） 
    当 103＜Re ＜2×105（紊流或湍流）时，阻力系数 ψ= 0.44，得到牛顿公式： 

                      沉降速度  v = 1.74 [d (δ－ρ)g /ρ]1/2                 （6-6） 
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    矿浆沉降速度必须按照矿浆中最小颗粒的沉降速度计算，一般采用斯托克斯公式，它

适用于矿石颗粒粒度在 0.5μm ~ 0.15 mm 范围内的矿浆。 

6.1.1.1.1.2 矿石颗粒 

    矿石颗粒的形状是多种多样的，为了衡量矿石颗粒的形状，除了根据外形作粗略估计

外，经常采用与矿石颗粒同体积的球体表面积 A0 与矿石颗粒的表面积 A 的比值作为比较

的标准，称为矿石颗粒的球形系数ω： 
     ω = A0 / A                                            （6-7） 

某些形状矿石颗粒的球形系数ω见表 6-2
[6.1]

。 

表 6-2  某些形状矿石颗粒的球形系数 

矿石颗粒形状 球  形 浑圆形 多角形 长方形 扁平形 

球形系数ω 1.0 1.0 ~ 0.8 0.8 ~ 0.65 0.65 ~ 0.5 ＜0.5 

 
    为了与球形颗粒比较，矿石颗粒的粒度可以用与矿石颗粒等体积的球体的直径 dV 表

示，也可以用与矿石颗粒等表面积的球体的直径 dA表示： 
dV = (6V /π)1/3                                         （6-8） 
dA = (A /π)1/2                                          （6-9） 

式中：dV为矿石颗粒的体积当量直径，（m） 
      V 为矿石颗粒的体积，（m3） 
      dA为矿石颗粒的表面积当量直径，（m） 
      A 为矿石颗粒的表面积，（m2） 
    因此，矿石颗粒在介质中受到的重力 G 为： 

                        G =     (δ－ρ)g                      （6-10） πdV

  6 

3

    矿石颗粒在介质中沉降时，受到的阻力 R 为： 

R = ψAdA
2v2

ρ                        （6-11） 
ReA = dAvρ/μ                          （6-12） 

式中：ψA和 ReA分别为用 dA表示矿石颗粒粒度时的阻力系数和雷诺数。 
    因此，矿石颗粒在介质中自由沉降的平均末速度为： 

vm = μReA / dAρ                        （6-13） 

层流时                      v m = PSdV
2 (δ－ρ)g /18μ                    （6-14） 

紊流时                     v m = PN [πdV  (δ－ρ)g /ρ]1/2                            （6-15） 

式中：vm为矿石颗粒在介质中自由沉降的平均末速度，（m/s） 
      PS和 PN为形状修正系数，它们分别为： 

PS = 1.03ω
1/2                                         （6-16） 

PN = [1.5ω/ (8.95－7.39ω)]1/2                             （6-17） 

6.1.1.1.2 颗粒在运动介质中的自由沉降 

    在匀速垂直上升的介质流中，颗粒的自由沉降末速度为： 
va= v0－u a                                            （6-18） 
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式中：va为颗粒的自由沉降末速度，（m/s） 
      v0 为颗粒在静止介质中的自由沉降末速度，（m/s） 
      u a为上升介质流的速度，（m/s） 
    当 v0＞u a时，颗粒向下沉降；当 v0＜u a时，颗粒向上运动；当 v0 = u a时，颗粒呈悬

浮状态。 
6.1.1.2 颗粒在介质中的阻滞沉降 

    当介质中固体颗粒的体积浓度大于 3 % 时，由于固体颗粒之间相互摩擦、碰撞等原因

造成机械阻力，影响颗粒的沉降，此时的颗粒沉降称为阻滞沉降。矿浆的沉降过程一般都

为阻滞沉降，而且固体颗粒的体积浓度越大，阻滞作用越强。 
    由体积浓度较大的密度、粒度和形状相同或相近的颗粒组成的均匀粒群，它们在介质

中沉降时，沉降速度主要取决于粒群在介质中的体积浓度或松散度。 
    当粒群的体积浓度不大，最大和最小粒度的比值小于 1.5 时，计算沉降速度的常用公

式为： 
vT = v0 (1－λ) 

n = v0θ
n                                        （6-19） 

式中：vT为颗粒阻滞沉降的沉降速度，（m/s） 
      v0 为颗粒自由沉降的沉降速度，（m/s） 

      λ和θ分别为粒群的体积浓度和松散度， 

      n 为与颗粒的粒度和形状有关的指数，见表 6-3 和表 6-4
[6.1]

。 

表 6-3  n 值与多角形颗粒粒度的关系 

平均粒度 / mm 2.0 1.4 0.9 0.5 0.3 0.2 0.15 0.08 

n 值 2.7 3.2 3.8 4.6 5.4 6.0 6.6 7.5 

 

表 6-4  n 值与粒度为 1mm 的颗粒形状的关系 

颗粒形状 浑圆形 多角形 长方形 

n 值 2.5 3.5 4.5 

 

    对于体积浓度较大或松散度较小（θ≤0.8）的情况，求 vT 的方法是把沉降的粒群看

成一种过滤介质，液流自下而上通过沉降的粒群，此时的沉降速度 vT可以按照以下公式计

算： 

N≤7 时                           vT
 = 1.8BN                           （6-20） 

7＜N≤17                          vT
 = 2.4BN5/6                                        （6-21） 

17＜N≤750                        vT
 = 3.6BN2/3                                        （6-22） 

750＜N≤5000                      vT
 = 5.7BN3/5                                        （6-23） 

5000＜N≤130000                   vT
 = 7.2BN4/7                                        （6-24） 

式中：B = μ(1－θ) / dVωρ 
      N 为无因次参数，N =    Ar  ω  
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           Ar 为阿基米德准数，Ar = dV
3 (δ－ρ)ρg /μ

2 

    对于多种粒度、密度和形状不同的颗粒组成的非均匀粒群的阻滞沉降，由于影响因素

多而复杂，目前理论上还没有计算沉降速度的合适公式。 
6.1.1.3 沉降速度的实验测定 
    实际矿浆在沉降时，由于流体中伴随紊流的产生，小颗粒有被沉降较快的大颗粒向下

拖曳的趋势。在沉降过程中，大颗粒受干扰大，速度减慢；小颗粒受拖曳，速度加快。因

此，对于固体粒度相差不超过六倍的悬浮液，其全部粒子以大体相同的速度沉降。 
    测定矿浆的沉降速度一般在量筒中进行，一定液固比的矿浆在量筒中混匀后，开始沉

降，定时（t）测定矿浆与清液之间的沉降界面高度 H，可以得到如图 6-1 的 H ~ t 沉降曲

线，通过作图可以计算沉降速度和处理 1 t 矿石所需的沉降面积
[6.2]

。 
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                     (a)                                (b) 
图 6-1  沉降曲线 

 
    对于 H ~ t 沉降曲线有两种处理方法（即：图 6-1 的 (a) 和 (b) ）： 
    （a）用两条与 H ~ t 沉降曲线相切的直线形成的折线 H0KL 近似代替沉降曲线，H0K
为自由沉降过程线，KL 为压缩过程线，按下式求粒群的沉降速度 v（m/h）： 

v = ( H0－HK)/( tK－t0)                         （6-25） 
式中：H0 为沉降开始时的界面高度，（m） 
      HK为临界点 K 的高度，（m） 
      t0 为沉降开始时的时间，（h） 
      tK为沉降到临界点 K 的的时间，（h） 
    处理 1 t 矿石所需的沉降面积 A（m2/t·h）： 

 A =   (   －   )                            （6-26） k
v

1
C2

1
C1

式中：C1 为进料矿浆单位体积的固体含量，（t/m3） 
      C2 为设计的浓密机底流单位体积的固体含量，（t/m3） 
       k 为校正系数，一般 k = 1.05 ~ 1.20 
    （b）按 H ~ t 曲线选取若干个点 Ci 作切线 Hi，分别与要求的浓密机底流高度 HK 相

交求临界点，从而求出不同的沉降速度。选取其中最小的沉降速度，按式（6-26）求处理

1 t 矿石所需的沉降面积 A（m2/t·h）。 
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6.1.1.4 影响固液分离的主要因素 

    影响固液分离的主要因素包括： 
    （1）固体颗粒的粒度和粒度分布。 
    一般来说，固体颗粒的粒度越细，沉降的速度越慢，过滤的速度也越慢。因此，矿石

过粉碎或过分磨细是对固液分离不利的。 
    （2）矿浆中的固体浓度。 
    固液分离设备的大小和运营费用随进料矿浆中的固体浓度的增加而减少，应当尽可能

提高处理矿浆中的固体浓度。但是，进料矿浆中固体浓度的提高受到浸出条件和矿浆输送

的限制，还应考虑浸出渣洗涤后的洗水。因此，在一般情况下，浓密机进料矿浆中的固体

浓度都小于 40 % 。 
    （3）固体颗粒形状和表面特性。 
    固体颗粒形状以球形为最佳，固体颗粒的表面特性对需要使用的絮凝剂种类和用量有

直接的影响。 
    （4）液体的粘度。 
    液体的粘度增加时，无论是固体的沉降速度还是液体的过滤速度都会降低。由于液体

的粘度受温度的影响，温度越低，液体的粘度越高，因此适当加温对于固体沉降和液体过

滤都是有利的。 

6.1.2 絮凝剂 

    为了强化浓密（澄清）过程，通常需要向矿浆中加入适量的絮凝剂，使分散的细颗粒

聚合为较大的凝聚体，加速沉降。 
6.1.2.1 絮凝剂的分类 

    絮凝剂可以分成两类： 
    （1）电解质类，例如：石灰、硫酸铝、氯化铁和硫酸铁等。它们在水中溶解后产生离

子，改变了分散颗粒的表面电性，减少细颗粒之间的静电排斥力，使细颗粒在机械运动过

程中互相碰撞而结合成较大的凝聚体。 
    （2）天然或人工合成的高分子有机化合物，例如：淀粉、湖精、明胶、聚丙烯酰胺和

聚乙烯醇等。这类化合物多数是属于多糖类高分子化合物，其分子具有长线形并包含大量

的羟基官能团，它们依靠羟基官能团中的氢形成氢键而吸附在矿粒上。由于这些多糖类高

分子化合物的分子很大，可以同时与许多个矿粒发生吸附作用，因此使矿粒凝聚在一起形

成大颗粒。 
    在铀工业的生产过程中主要使用有机絮凝剂，最初使用的絮凝剂是加尔胶，商品名为

Guartee 和 Jaguar，但是这种絮凝剂在几年内就被聚丙烯酰胺类的絮凝剂（西伯朗、聚丙烯

腈等）取代
[6.3]

。 
    以聚丙烯酰胺为基体的絮凝剂，属于聚合电解质，可以分为：阳离子型、阴离子型和

非离子型，产品呈固体、胶状或悬浮液状。一般应当按照矿浆中固体颗粒的表面电荷性质

选择不同的絮凝剂，非离子型絮凝剂一般用于酸性矿浆，阴离子型絮凝剂比较适用于碱性

矿浆。每 m3 矿浆加入 20 g ~ 50 g 聚丙烯酰胺类的絮凝剂以后，产生的凝聚作用可以使浓

密过程的沉降速度提高几倍至几十倍。 
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6.1.2.2 絮凝的基本原理 

    选用适当的絮凝剂加入到矿浆中，经搅拌后与分散颗粒的表面发生物理化学变化，在

内聚力的作用下，颗粒彼此相互碰撞并吸附在一起，聚集成较大的絮凝团，使重量得到增

加，从而加快了沉降速度。 
    颗粒聚集的方式有以下四种： 
    （1）双电层压缩。 
    高浓度的可溶性盐类，例如：石灰和硫酸钙，它们的离子可以使颗粒的ζ-电位降低至

零，从而导致凝聚作用。 
    （2）吸附凝聚。 
    例如：三价铁离子或水解产物可以吸附于矿物表面，降低颗粒的ζ-电位，从而形成凝

聚。但是，过量的三价铁离子能引起相反的变化，使悬浮的细粒重新处于稳定状态。由于

水解产物的类型取决于溶液的 pH 值，因此这类凝聚过程与溶液的 pH 值有关。 
    （3）长链聚合物絮凝剂的架桥絮凝作用。 
    有机高分子长链聚合物（聚丙烯酰胺类絮凝剂）可以在许多细粒固体物的表面产生吸

附作用，把它们连接在一起，形成一个较大的絮团，这称为“架桥絮凝”。选用这类絮凝剂

时，除了要考虑絮凝剂必须适应细粒物料表面电性的要求以外，有机高分子长链聚合物的

类型和分子量也直接影响絮凝团的大小和性质。 
    （4）电性中和作用。 
    分子量相对低的阳离子型合成絮凝剂，在絮凝过程中通过电性中和作用，使固体颗粒

聚集。 
6.1.2.3 影响絮凝的主要因素 

6.1.2.3.1 絮凝剂分子量和用量的影响 

    有机高分子长链聚合物形成的絮团的形状和密度与分散颗粒的初始性质关系不大，主

要取决于絮凝剂对颗粒的吸附和分散程度。絮团的沉降速度一般取决于絮团的大小和絮凝

程度，一般较高分子量的絮凝剂能形成较大的絮团。但是，絮团的大小与絮凝剂的用量也

有关系。用量超过每 t 矿 0.01 kg 的高分子量絮凝剂可以产生较好的沉降作用；而用量小于

每 t 矿 0.01 kg 的中等分子量絮凝剂也能形成较快的沉降。在絮凝剂的用量超过每 t 矿 0.01 
kg 的情况下，絮团的沉降速度随絮凝剂分子量的增加而增加。 
    应当注意的是：并不是絮凝剂用量越大越好，在絮凝剂用量过大时，细粒有重新稳定

的现象。原因是矿浆沉降太快，矿浆层对悬浮而未被捕集的颗粒或微小絮凝物不起过滤作

用，大量的絮凝剂会使许多单个悬浮细粒之间的架桥作用无法形成。 
    总之，在形成的絮团大小和沉降速度基本一致的要求下，采用大用量而分子量较小的

絮凝剂比采用小用量而分子量较大的絮凝剂好。一般要求有机高分子长链聚合物（聚丙烯

酰胺类絮凝剂）的分子量为 11×106 左右。 

    浓密机底流浓度与絮凝剂分子量的关系见表 6-5
[6.1]

。如果矿浆在浓密机中停留时间较

短时，使用分子量高的絮凝剂可以得到较高的底流浓度；如果矿浆在浓密机中停留时间较

长时，使用分子量较低的絮凝剂也可以得到较高的底流浓度。因此，为了获得要求的底流

浓度而选择絮凝剂时，固体在浓密机中的停留时间是重要的参数。 
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表 6-5  浓密机底流浓度与絮凝剂分子量的关系 

浓密机底流浓度 / (kg·m-3) 絮凝剂的 
平均分子量 

每 t 矿石的 
絮凝剂用量 

/ kg 

颗粒的 
自由沉降速度 

/ (m·h-1) 沉降 1 h 沉降 7 h 

20×106 0.02 4.5 553 623 

17×106 0.02 3.5 556 658 

15×106 0.02 3.1 554 670 

11×106 0.02 2.8 532 661 

9×106 0.02 2.5 520 670 

 
    有机高分子长链聚合物形成的絮团，由于长分子链能吸附水分子，而且分子量越大则

分子链越长，絮团越大，絮团内部的含水量也越大
[6.4]

。这些封闭在絮团内的水只有絮团结

构被破坏时才能释放出来，因此采用分子量较大的聚丙烯酰胺类絮凝剂时，浓密机底流的

含水量高。 
6.1.2.3.2 絮凝剂离子的电荷类型和电荷密度的影响 

    使用聚丙烯酰胺为基体的絮凝剂时，需要考虑矿石颗粒表面的ζ-电位，ζ-电位为负

值时，选用阳离子型或非离子型较好；反之，则选用阴离子型。一般来说，对于酸性和含

有大量可溶性电解质的矿浆，常用非离子型絮凝剂；对于碱性矿浆，阴离子型絮凝剂的应

用占优势。 
    选用阴离子型絮凝剂时，最合适的阴离子电荷密度取决于溶液的 pH 值和能控制细粒

表面电荷及ζ-电位的可溶性电解质类型，也与絮凝剂的构型有关。溶液的 pH 值增加会增

加颗粒的表面排斥力，对这些颗粒的絮凝造成困难。 
6.1.2.3.3 絮凝剂加入方式和温度的影响 

    对于按照“架桥絮凝”机理进行絮凝的絮凝剂，絮凝剂的加入方式十分重要。一般把

聚丙烯酰胺类的絮凝剂配制成 0.025 % ~ 0.05 % 的溶液，在进浓密机前加入矿浆，或与矿

浆同时加入浓密机。加入方式包括：缓慢搅拌下加入、多点加入、在矿浆输送管道中加入

等。由于矿浆搅拌容易剪切絮团，为了保证絮团不被破坏，絮凝剂加入过程应当降低矿浆

的搅拌强度。总之，应当用尽可能稀的絮凝剂溶液，分成许多小批，在和缓而充分的混合

条件下加入到矿浆中去。 
    一般来说，温度对絮凝过程没有影响，但是如果絮凝剂本身的结构与温度有关，温度

也会影响絮凝过程。 

6.1.3 浓密机 

    浓密机是采用重力沉降方法进行固-液分离的主要设备，早期使用的常规浓密机和改进

的高效浓密机都已在工业上广泛应用。 
6.1.3.1 常规浓密机 

    在五十年代，铀工业就开始使用设置回转耙的圆形沉降槽，这就是常规浓密机。把预

先加入絮凝剂的絮凝状矿浆从浓密机中心的进料口加入浓密机，浓密后的底流矿浆从浓密

机底部排出，清液则从浓密机的周边溢流而出，见图 6-2
[6.3]

。 
    在常规浓密机中，固体的浓集（脱水）过程可以分成四个区域：（1）清液区，（2）聚
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集沉降或自由沉降区，（3）阻滞沉降或转换区，（4）压缩或压实区。 
         
                                       矿浆（含絮凝剂） 

 
                                                                  溢流（清液） 

                                                         1 

                                                                   2 

                                                                   3          

                                                                   4 

                                                            5 
                                             

                                           底流 
 

1 清液区，2 聚集沉降或自由沉降区，3 阻滞沉降或转换区，4 压缩或压实区，5 耙 

图 6-2  常规浓密机结构示意图 

 

    浓密机的有效面积 A（m2）
[6.2]

： 
A = kW/Q                            （6-27） 

式中：W 为浓密机的矿石处理量，（t/d） 
      Q 为在满足溢流含固量条件下，浓密机单位面积的矿石处理量，（t/m2d） 
      k 为矿量波动系数，浓密机直径小于 5 m，k = 1.05；浓密机直径大于 30 m，k = 1.20 。 

    也可以近似计算矿石的沉降速度后，按下式计算浓密机面积
[6.2]

： 
A = W(R1－R2)k / 86.4v0k1                                  （6-28） 

式中：R1 为进料矿浆液固比，（m3/t） 
      R2 为底流矿浆液固比，（m3/t） 
      k1 为浓密机有效面积系数，k1 = 0.85 ~ 0.95，浓密机直径大于 12 m，k1 = 0.95 。 
      v0 为溢流中最大颗粒在水中的自由沉降速度，（mm/s） 
            v0 = 545(δ－1)d2 

            δ为矿石的密度，（g/cm3） 
            d 为溢流中最大颗粒的直径，（mm） 

    浓密机总高度 H（m）
[6.2]

： 
H = hc + hp + hr                                       （6-29） 

式中：hc为澄清区高度，一般来说 hc = 0.5 m ~ 0.8 m 
      hp 为耙臂运动区高度，hp = D lgα/2 
               D 为浓密机底部直径，（m） 
               α为浓密机底部水平倾角，一般α=12° 
      hr为压缩区高度，hr = (1+δRc)t / 24δamax 

               Rc为矿浆在压缩区的平均液固比，（m3/t） 
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               t 为矿浆浓缩到规定液固比所需要的时间，（h） 
               amax 为澄清 1 t 干矿所需要的最大澄清面积，（m2d / t） 
               δ为矿石的密度，（g/cm3） 
    常规浓密机采用慢速旋转的回转耙，把压缩的底流推向中心排料口排出，按照耙的传

动方式可以分为：中心传动浓密机和周边传动浓密机。 
    中心传动浓密机是把耙臂装在浓密机中心轴上，中心轴由蜗轮蜗杆减速机构传动。我

国已经生产的中心传动浓密机包括：直径为 1.8 m、3.6 m、6 m 和 12 m 的小型机；直径为

16 m、20 m、30 m 和 40 m 的中型机；直径为 53 m、75 m 和 100 m 的大型机。国外最大的

中心传动浓密机直径达到 183 m
[6.2]

。 
    周边传动浓密机按耙架的支承方式可以分为：钢桁架支承式和悬臂支承式。传动架的

一端借助轴承支承于中心柱上，另一端支承于环池轨道上，传动机构使滚轮沿轨道滚动并

带动桁架。直径 15 m 以上的大型浓密机的周边需要安装固定的齿条，传动装置的齿轮减

速器有一个齿轮与齿条啮合，并推动耙架前进。我国已经生产的大型周边传动浓密机的直

径包括：15 m、18 m、24 m、30 m、38 m、45 m 和 53 m 。国外最大的周边传动浓密机直

径达到 198 m
[6.2]

。 
    耙式浓密机都安装超负荷安全装置和自动提耙装置，一旦底流过分浓集使耙子超负荷

就会自动发出信号，并自动提升耙子，以免发生事故。因此，为了保证浓密机安全运行和

方便底流的管道输送，浓密机的底流液固比不能太小，在大多数情况下，控制底流液固比

为 1∶1。 

6.1.3.2 高效浓密机 

    由于常规浓密机占地面积大，设备费用高，人们一直在寻求减小浓密机尺寸，提高浓

密机处理量的方法。由 Enviro-Clear 公司生产的高效浓密机于 1971 年首先在美国 Woodland
糖厂使用；美国 Envirotech 公司的 Eimco 高效浓密机于 1977 年取得专利，1980 年投入工

业使用；Dorr-Oliver 公司制造的 Dorr 高效浓密机也在 1979 年取得欧洲专利；瑞典的 Sala

公司生产的 Lamella 高效浓密机也广泛用于水处理和矿石加工工业中
[6.5]

。 
    我国自八十年代开始研制高效浓密机，在直径 1.2 m 的样机基础上，设计了直径 2.3 m
和 3.6 m 的高效浓密机，在兴城铀矿取得工业试验的成功，单位面积的处理能力为常规浓

密机的 7~10 倍，溢流含固量低于 0.0175 %，底流含固量为 45 % ~52 %，聚丙烯酰胺用量

为 34 g/t ~ 130 g/t，低于常规浓密机
[6.6]

。也研制成功了斜板浓密机和深锥浓密机
[6.5]

。 

    高效浓密机与常规浓密机的主要区别是矿浆进入浓密机的方式不同。常规浓密机采用

预先絮凝的矿浆，进入浓密机的自由沉降区；高效浓密机采用矿浆与絮凝剂分别同时加入

浓密机顶部的一个缓慢搅拌反应区，混合絮凝后的矿浆进入浓密机的阻滞沉降区，使絮凝

物很少破裂，避免了在常规浓密机的自由沉降区中向上的液体与沉降的絮团之间直接接触

冲击絮团的现象，保证絮团的沉降速度。由于在高效浓密机中絮凝接近理想状态，在处理

量相同时，高效浓密机所需面积只是常规浓密机的 1/4 ~ 1/10。  
    高效浓密机的结构特点就是中间加料筒较长，加料筒的相对面积较大；在加料筒中絮

凝剂采用多点、分段的方式加入，并采用了一定转速的搅拌装置，使絮凝剂与矿浆均匀混

合；为了增加沉降面积，有的高效浓密机还在阻滞沉降区加一组倾斜板
[6.5]

。一般的高效浓
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密机结构可见图 6-3
[6.3]

。 
 

                                      絮凝剂  矿浆 

                                             1  

                                                        溢流（清液）      

                                                         2 

                                                           
                                                          3 

                                                          4 

                                                    5 

 
                                            底流 

 

1 搅拌，2 清液区，3 阻滞沉降区，4 压缩或压实区，5 耙 

图 6-3  高效浓密机结构示意图 

     
    选择高效浓密机还是选择常规浓密机涉及的因素很多，一般来说，对絮凝效果不理想

的物料，或把浓密机作为缓冲储槽的时候，不一定采用高效浓密机。如果需要选用高效浓

密机时，为了得到可靠的放大设计依据，进行小型设备的连续性试验是必要的。 

6.1.4 连续逆流洗涤（CCD） 

    浸出矿浆在浓密机中通过沉降得到清液，但是浓密机的底流溶液含有与浸出液相同的

铀浓度，为了避免铀的损失，浓密机的底流必须经过洗涤才能尾弃。 
    连续逆流洗涤（continuous countercurrent decantation，简称 CCD）是多个浓密机组成

的多段洗涤系统，洗涤水（浓密机溢流）与浓密机底流（矿浆）逆流运动，为了使洗涤水

（浓密机溢流）能自动流入前一级，浓密机的位置自洗涤水进入的最后一级浓密机起，依

此降低高度，见图 6-4
[6.7]

。 
 
                                                                      水 

 
    浸出矿浆                                                                     尾矿 
      成品液 

 
 

图 6-4  连续逆流洗涤（CCD）系统示意图 

 
    连续逆流洗涤（CCD）的优点是：电能消耗低，浓密机的设备结构简单，维修费用低，

固液分离和洗涤过程连续、自动操作。在洗涤水用量一定的条件下，洗涤率高（洗涤率可

以超过 99 %）；在洗涤率相同的条件下，可以得到较高浓度的成品液。 
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    连续逆流洗涤（CCD）的缺点是：浓密机占地面积大，浸出液中的铀浓度在洗涤过程

被稀释。 
    浓密机外加洗涤水体积与底流中溶液体积的比值称为洗涤比 R，铀矿加工工艺中，一

般取洗涤比 R = 3，因此 1 t 干矿经过浸出和浓密、洗涤以后，约产生 3 m3 的成品液，成品

液中铀浓度约为浸出液的 1/3。 
    应用连续逆流洗涤（CCD）的要求是：矿浆的浓密性能好；由于浓密机多数安装在露

天，因此适用于气候温和的地区。 
    在实际应用时，需要结合磨矿和浸出，为了回收磨矿水中的铀和减少洗涤水用量，可

以采用如图 6-5 所示的设备配置进行连续逆流洗涤。由于磨矿水中含铀，因此一般返回到

最后第二级浓密机，最后一级浓密机进新洗水。 
 
                    A    200                                     100   100     200  水 
            200         100                             100     200                                             
                                            100     300                     B 
               B          C     C     C                      B               100  尾矿  
                                          B  
                                      成品液 300 
                                   100 

 
A 磨矿机， B 浓密机， C 浸出槽 
数字为溶液量（干矿量为 100） 

 

图 6-5  与磨矿和浸出相配合的 CCD 系统 

 
    连续逆流洗涤（CCD）也可以采用如图 6-6 所示的多层浓密机进行。 
                                     矿浆 

                成品液 
                                                    溢流 
                                             
                                              溢流             
                                               
                                                溢流      
                                                 
                                                  溢流     
                                                   
 
                                     底流 

                                 

图 6-6  多层浓密机结构示意图 

 
    迄今为止，已发表的关于浸出矿浆多级连续逆流洗涤的计算方法都是以物料平衡为依

据的，没有考虑洗涤过程的扩散和化学反应，也没有考虑固体（例如：细泥）对溶质的吸

附，都是以洗涤过程中溶质的浓度均匀和每一个洗涤级的进、出料液固比恒定作为前提进
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行计算的，因此实际的洗涤过程与计算结果存在一定的差距。 

    前苏联的Е.П.Тюфтин 提出一种较简便的计算方法
[6.8]

，如果洗涤级数为 N 时，则第 N
级中溶质的浓度为： 

CN =                                             （6-30） C0β(R－1) + CN+1R[α(R －R) + R－1] 
         α(RN+1－R) + R－1 

N

式中：C0 为进料矿浆中溶质的浓度，（g/L） 
      CN+1 为进料洗涤液中溶质的浓度，若为新洗水，则 CN+1 = 0 g/L 
      α为从第一级出来的成品液体积与加入系统的洗涤液体积之比， 
      β为进料矿浆中液体体积与底流中液体体积之比， 
      R 为加入每级的洗涤液体积与底流中液体体积之比，即洗涤比。 
    当可以排放的第 N 级底流溶质浓度 CN 按工艺要求确定以后，可以按式（6-30）求所

需要的洗涤级数 N： 
N = log{                              }×               （6-31） 

C0β(R－1) －(αR－R+1)(RCN+1－CN)
           αR(CN－CN+1) 

 1 
log R

    洗涤效率 E 为洗出的溶质量与进入洗涤系统的溶质量之比： 

E =               ×100 %                    （6-32） 
C0β+ RCN+1－CN

  C0β+ RCN+1 

    洗涤损失率 F 为尾渣带走的溶质量与进入洗涤系统的溶质量之比： 

F =     ×100 %                        （6-33） 

6.1.5 流态化洗涤 

    流态化洗涤是利用物料颗粒在上升流体中呈悬浮状态（散式流态化）的一种逆流洗涤

方法，设备的基本结构见图 6-7。 
                                             矿浆 

 
                                溢流 

                           浓密-分级段 

                                               锥体  
                              稀相            界面     

                                                 
                                             观察孔  

                                    浓相 

 
 
                                              洗水   

                                  压缩段 
                                             排料阀 

 CN

C0β

                                             尾矿 

 
图 6-7  流态化洗涤塔结构示意图 
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    由图 6-7 可见，浸出矿浆从塔顶加入，首先进入塔上部的浓密-分级段（即塔的扩大部

分），在布料锥体的斜面被上升液流冲散的矿浆，只有终端速度大于浓密-分级段上升液流

速度的粗砂能在塔内继续沉降，细泥随液流从塔顶溢流，形成泥砂分离。粗砂在塔内通过

稀相段和浓相段进行洗涤，最后通过进水管以下的压缩段被排出塔外。洗水通过塔底部的

布水装置（可以采用双层或三层布水）进入塔内，与下沉的粗砂形成逆向洗涤，从塔顶溢

流。 
    在浓密-分级段，终端速度等于上升液流速度的矿石粒度称为“临界分级粒度”。原则

上，由于浸出矿浆中矿石颗粒的粒度分布范围比较宽，在不采用絮凝剂时，总有一部分粒

度小于临界分级粒度的细泥会随溢流流出，溢流的固体含量取决于临界分级粒度和进料矿

浆的粒度分布。采用絮凝剂时，絮凝剂应当在矿浆入塔以前与矿浆混合，由于絮团凝聚了

细泥，加快了颗粒的沉降速度，溢流含固量可以达到 250 mg/L 以下
[6.9]

，得到清液。 
    在洗水流量不变的条件下，扩大浓密-分级段的直径，使液流上升线速度低于洗涤段中

洗涤水的上升线速度，可以降低临界分级粒度。但是，浓密-分级段的直径与洗涤段的直径

之比过大，会有部分细砂在布料锥体附近积累，破坏操作的稳定性。一般来说，在设计流

态化洗涤设备时，浓密-分级段的直径与洗涤段直径之比应当小于 2 。 
    泥砂分级-粗砂洗涤的流态化洗涤工艺在上饶铀矿获得工业应用，在应用过程中发现只

有当临界分级粒度小于 68.5μm  时，泥砂分级效率（即溢流中－200 目细泥的百分含量）

可以达到 100 % 。泥砂分级效率主要与进料矿浆的粒级组成有密切关系，通过计算，为了

使溢流矿浆中－200 目细泥达到 100 %，进料矿浆的粒级组成中，+74μm  ~ －125μm的中

粗颗粒应小于 10 %；－74μm（－200 目）的细泥应小于 50 %。如果进料矿浆的中粗颗粒

和细泥含量偏高，只有降低矿石处理量，才能保证溢流矿浆中－200 目细泥达到 100 %
 [6.10]

。 
    流态化洗涤过程基本是在塔内浓相段进行，洗涤过程主要依靠溶质浓度差形成的混合

扩散或分子扩散完成。对于不加絮凝剂的泥砂分级-粗砂洗涤过程，以混合扩散为主，洗涤

过程完成较快，所需的浓相段高度较低；对于加入絮凝剂的矿浆洗涤，由于絮团内吸附的

水量增加，洗涤过程以分子扩散（内扩散）为主，洗涤速度比较慢，所需的浓相段高度要

求较高
[6.9]

。 
    在起洗涤作用的浓相段存在浓度梯度，采用絮凝剂时，通过分析对絮团进行流态化洗

涤的传质过程，计算得到传质单元高度约为 60 cm
[6.11]

，按一般 CCD 系统采用 6 ~ 8 段洗涤

的要求，流态化洗涤塔的浓相段高度只需要 3.6 m ~ 4.8 m 就够了。 
    由于浓相段与稀相段之间的界面具有明显的制止纵向返混的作用，保证进入界面以下

的矿石颗粒不往上运动；进入界面以上的液体不往下运动。因此，虽然稀相段不存在浓度

梯度，应当尽量降低稀相段高度，但是为了有一个稳定的界面，稀相段是必须存在的。 
    流态化洗涤时，洗水的用量比 CCD 系统少，洗涤比可以小于 1，洗水流量一般小于 1 

m/s
[6.9]

，溢流溶液（或矿浆）的铀浓度不会因为洗涤而被冲稀。为了保证洗涤效率，避免

沟流，在整个洗涤塔截面上布水要均匀，一般单层布水容易产生沟流，因此可以采用多层

布水。 
    为了获得满意的洗涤效果，必须保持稳定的洗涤床层，防止产生沟流、返混和架桥现

象，除了保持进料流量稳定以外，必然要求排料稳定。因此，采用流态化洗涤时，需要对
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矿浆进料和塔底排料采用自动控制，稳定操作。 
    与连续逆流洗涤（CCD）比较，流态化洗涤可以在一个设备中完成泥砂分级-粗砂洗涤

的逆流洗涤过程，具有占地面积小，处理能力大，洗水用量少，洗涤效率高，设备结构简

单和投资费用少等优点。在不用絮凝剂时，流态化洗涤的溢流一般都为细泥（－200 目）

矿浆，适合与后续的矿浆吸附工艺配套；采用絮凝剂时，溢流可以得清液。但是，流态化

洗涤塔的操作比 CCD 复杂，要求自动控制，设备维修费用较高。 

6.2 过滤和滤饼洗涤 

    过滤是采用多孔隙的介质（即过滤介质，例如：滤布）进行固-液分离的方法，在过滤

介质两边的压力差作用下，液体通过过滤介质成为滤液（清液），全部固体颗粒留在过滤介

质上成为滤饼。 
    过滤可以得到含水较低的滤饼和不含固体的滤液。与其它固液分离方法比较，过滤不

能按固体颗粒的粒度分级，但是消耗能量比较低。由于过滤介质的孔隙容易被固体细颗粒

阻塞，因此过滤方法比较适合固体颗粒的粒度较大或固体含量较低的浆体。 

6.2.1 基本原理 

6.2.1.1 过滤     

    在过滤过程中，不仅过滤介质在起过滤作用，而且过滤过程逐渐形成的滤饼也对后续

的固液混合物（悬浮液或浆体）起过滤作用。尽管过滤理论是十分复杂的，也不能作为设

计的唯一依据，但是在探索最佳过滤条件的试验中，某些简化的理论还是可以用来解释试

验结果或预测操作条件变化后的过滤效果。 

    当滤饼层内的液体流动为粘滞流（小于 1 mm/s）时，滤饼过滤的速率方程为
[6.12]

： 

=     =                             （6-34） 
    p 
μ( Rc + Rm )

dυ
d t

 dV 
A·dt

式中：V 为过滤时间 t 得到的全部滤液量，（m3） 
      t 为过滤时间，（s） 
      A 为过滤面积，（m2） 
      υ= V/A，为单位过滤面积所得的滤液量，（m3/m2） 
      p 为过滤压力，（Pa） 
      μ为液体粘度，（Pa·s） 
      Rc为单位过滤面积的滤饼阻力，（1/m） 
      Rm为单位过滤面积的过滤介质阻力，（1/m） 

           Rm = a (p－pm)b ≈ apb                                    （6-35） 

式中：pm为过滤介质本身的压差，但是 pm远小于 p  
      a 和 b 为实验常数 
    单位过滤面积的滤饼阻力 Rc与单位过滤面积的滤饼重量 w 成正比： 

Rc = acW/A = acw                        （6-36） 
式中：W 为全部滤饼重量，（kg） 
      w 为单位过滤面积的滤饼重量，（kg/m2） 
      ac为 Ruth 平均过滤比阻，（m/kg） 
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    可以按照 ac的值判断物料（悬浮液或浆体）过滤的难易程度： 

    ac≤10
11

 m/kg，为容易过滤的物料； 
    ac = 10

12
 m/kg ~ 10

13
 m/kg，为过滤性能中等的物料； 

    ac ＞10
13

 m/kg，为难过滤的物料。 
    单位过滤面积的滤饼阻力 Rc也与滤饼厚度 L 成正比： 

Rc = ac' L                           （6-37） 
式中：L 为滤饼厚度，（m） 
      ac' 为 Lewis 平均过滤比阻，（1/m2） 

      ac' = acρs           (1－ε)                      （6-38） 

式中：ρs                为滤饼密度，（kg/m3） 
      ε为滤饼平均孔隙率，（%） 
    由于过滤时滤饼的厚度随过滤时间的增加而增加，过滤阻力随之增加，过滤速度逐步

下降。因此，一般都采用恒压过滤。 
    按照式（6-34），如果单位过滤面积的过滤介质阻力 Rm用假设的单位过滤面积固体重

量为 wm（kg/m2）的滤饼层产生的相当阻力代替，并假设 wm 是由单位过滤面积的滤液量

υm（m3/ m2）所产生的滤饼，则按照物料恒算： 
wm =υmρs ( 1 －m s )                                                （6-39） 

式中：ρ为滤液密度，（kg/m3） 
      s 为以单位质量滤浆中含有的固体质量表示的浓度， 
      m 为滤饼的湿干质量比， 
    把式（6-39）代入式（6-34）得： 

                                 （6-40） 
   p(1－ms) 
μρ s ac(υ+υm )

    恒压过滤时，过滤压力 p 不变，滤

式积分，得 Ruth 恒压过滤速率方程式

式中：tm为得到 wm的假设过滤时间，（

      K =         ，为 Ruth 恒压过
2p(1－ms)
    μρsac 

    由此可见，在恒压过滤时，单位过

线方程。 
    由于细颗粒容易阻塞滤孔，矿浆的

介质两边的压差（增加真空度或加压）

饼的渗透性。在过滤前加絮凝剂可以避

滤饼的含水量增加。提高温度，有利于

过滤速度的因素很多，在实际应用时，

6.2.1.2 滤饼洗涤     

    浸出矿浆过滤后的滤饼中仍含有一

通过洗涤的方法回收这部分铀，减少铀

 

=dυ
d t
饼的平均过滤比阻 ac和湿干质量比 m 为常数，对上

： 
(υ+υm)2 = K ( t + tm )                   （6-41） 

s） 

滤系数，（m2/s） 

滤面积的滤液量υ与过滤时间 t 的关系是一个抛物

固体粒度组成对过滤速度有很大的影响。增加过滤

可以增加过滤速度，但是也会使滤饼压缩，降低滤

免细颗粒阻塞滤孔，改善滤饼的渗透性，但是会使

降低矿浆粘度，对提高过滤速度有利。总之，影响

还是应以实验结果为准。 

部分母液，其中的铀浓度与浸出液相同，因此必须

的损失。 
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    滤饼的洗涤方法包括：盘上洗涤和稀释洗涤。 
6.2.1.2.1 盘上洗涤 

    盘上洗涤是指过滤后的滤饼不卸料，而直接用洗水进行洗涤。在滤饼孔隙中的母液包

括：被固体吸附而与固体结合的薄膜液和在孔隙中的游离母液，因此在盘上洗涤时，滤饼

的洗涤过程包括置换洗涤和扩散洗涤两个过程。 
    （1）置换洗涤 
    在置换洗涤过程，洗水置换滤饼孔隙中的游离母液，特点是洗涤后滤液中的溶质浓度

不下降。 

    在置换洗涤阶段，符合以下规律
[6.12]

： 

C－Cw

C0－Cw
= (     /    )

n
                     （6-42） n－1 

 n 
Vx

Vm

式中：C 为洗涤流出液中溶质的浓度，（kg/m3） 
      Cw为洗涤前洗液中溶质的浓度，（kg/m3） 
      C0 为洗涤前滤饼的残留母液中溶质的浓度，（kg/m3） 
      Vx 为洗液量，（m3） 
      Vm为洗涤前滤饼的残留母液体积（即滤饼的全部孔隙体积），（m3） 
      n 为实验常数，一般 n = 2       
    Vx / Vm为洗涤比，大多数情况下，Vx / Vm = 0.5 时，由置换洗涤过程过渡到扩散洗涤

过程。 
    （2）扩散洗涤 
    在扩散洗涤过程，滤饼孔隙内与固体结合的母液（薄膜液）中的溶质通过扩散进入洗

涤水中，洗涤后滤液中的溶质浓度不断下降。 

    在扩散洗涤阶段，符合以下规律
[6.12]

： 

= exp(－K' t) = exp(－K''   )                 （6-43） 
C－Cw 
C0－Cw 

Vx

Vm

式中：t 为恒压洗涤时间，（s） 
      K' 和 K" 是实验常数。 
    如果洗涤后滤饼中残留的母液百分率为 R，则 

R= (1－E)α                                            （6-44） 

式中：E 为洗涤效率，（%） 
      α= Vx / Vm，为洗涤比，当α=1 时，E = 1－R； 
          当α＜1 时，R = (1－x)exp[－(α－x)/(1－x)] 

              x 为洗涤前残留的母液体积 Vm中置换洗涤的分数 
    洗涤效率 E 是指一次洗涤后从滤饼中洗出溶质的百分率，盘上洗涤的洗涤效率可以达

到 80 %，但是在设计工业规模过滤机时一般取 E = 70 %
[6.3]

。 
6.2.1.2.2 稀释洗涤（再制浆洗涤） 

    稀释洗涤是把过滤后的滤饼放入搅拌槽中，用洗水进行搅拌洗涤，因此又称为再制浆

洗涤。这种方法的固液分离采用过滤机实现，与 CCD 一样可以采用多段逆流洗涤，虽然

洗水用量较大，但是可以保证得到较高的洗涤效率。 
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    常用的一段过滤-两段逆流再制浆洗涤的设备配置见图 6-8。 
 
                浸出液               洗涤液                    洗水 

 
                矿浆 

 
                 1                   1                1      滤饼（尾弃）   

 
                             2                   2 

 
 

1 过滤机，2 搅拌槽 

 

图 6-8  一段过滤-两段逆流再制浆洗涤 

 

6.2.2 过滤的方法和设备  

    过滤的方法可以分为： 
    （1）重力过滤，即深层滤床过滤。 
    采用沉降的固体颗粒作为过滤介质，形成滤床或滤层，例如：砂滤，被过滤的固液混

合物中的固体颗粒沉积在粒状滤料床的内部。这种方法对于溶液中固体颗粒小而少（固体

含量小于 1000 mg/L）比较合适。 
    （2）真空过滤。 
    采用真空泵造成过滤介质（例如：滤布）两边的压力差进行过滤。适用于液固比小而

固体颗粒较细的浆体。 
    （3）加压过滤。 
    采用高压空气造成过滤介质（例如：滤布）两边的压力差进行过滤。由于过滤过程对

滤饼有压榨作用，可以得到含水很低的滤饼。这种方法对固体颗粒较细，粘而难过滤的物

料比较合适。 
    （4）离心过滤。 
    利用离心力造成过滤介质（例如：滤布）两边的压力差进行过滤。离心过滤的推动力

强，分离速度比较快。 
    对于浸出矿浆的过滤，一般采用真空过滤的过滤机。对于铀产品的过滤，一般采用加

压过滤的过滤机，例如：板框压滤机；也可以采用离心过滤的过滤机。 
    对于沉降性能较差的矿浆，过滤前需要加入适当量的絮凝剂，但是要避免絮团吸附水

量过多，造成滤饼含水量增加。 
6.2.2.1 真空过滤机 

真空过滤机分为：筒型（转鼓）过滤机、盘式过滤机和水平带式过滤机。 
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6.2.2.1.1 转鼓过滤机 

    转鼓过滤机已经大量用于铀矿加工工业，不仅在碱法浸出工厂用于浸出渣的过滤和洗

涤，而且也用于酸法浸出流程，特别是用于 CCD 系统的末段浓密机的底流脱水或两段浸

出过程级间的固液分离
[6.3]

。 
转鼓过滤机是一个安装滤布的圆柱形转鼓，在转鼓的不同部分分别进行矿浆过滤、脱

水成饼、洗涤和卸滤饼的操作。转鼓的 25 % ~ 50 % 浸没在矿浆槽中，利用鼓内的真空度

不断抽吸悬浮固体的矿浆进行过滤。 
转鼓过滤机按滤布安装位置可以分为外滤式和内滤式，内滤式转鼓过滤机可以借助矿

石颗粒的沉降作用，适用于沉降性能好的矿浆，但是结构复杂、更换滤布十分麻烦，因此

在铀工业中应用较多的是外滤式转鼓过滤机。 
    外滤式转鼓过滤机按滤饼卸料方式可以分为：刮刀式、折带式和绳带式。在铀工业中

使用的外滤式转鼓过滤机多数为刮刀卸料。 
    外滤式转鼓过滤机的处理量可达 3 t/m2d ~ 5 t/m2d，最大的外滤式转鼓过滤机的转鼓直

径为 3.35 m，长度为 5 m，过滤面积 50 m2[6.13]
。但是，它不适合过滤泥质矿浆，这是因为

细泥容易阻孔，造成处理量下降，如果过滤机在固定的过滤时间内形成的滤饼层厚度小于

5 mm，则难以卸料。 
6.2.2.1.2 盘式过滤机 

    盘式过滤机是由固定在中心转动轴上的圆形过滤盘（可以多达 15 个）构成，每个圆盘

由 8 ~ 30 个饼形盘组成，饼形盘数量取决于过滤机的直径
[6.3]

。 
    盘式过滤机按圆盘的安置方式分为立盘式和水平盘式两种，目前最大的立盘式过滤机

的过滤面积达到 200 m2。立盘式过滤机的滤饼不能进行盘上洗涤，只能采用稀释洗涤的方

法洗涤滤饼；水平盘式过滤机占地面积比较大。 
6.2.2.1.3 水平带式过滤机 

    在早期的铀矿加工厂中浸出矿浆的过滤主要采用转鼓或盘式过滤机，但是由于洗涤效

果差，到 60 年代后期，在欧洲特别是法国开始研制水平带式过滤机；70 年代中期，过滤

面积达 120 m2 的水平带式过滤机在南非的 Millsite 铀厂开始使用
[6.3]

。1985 年 9 月，上饶铀

矿也进行了 25 m2 的水平带式过滤机的工业试验
[6.14]

。 
    水平带式过滤机的基本结构见图 6-9。水平带式过滤机的核心部分是由转动轮带动的

排水带，排水带的下部安装了几个真空盒，排水带可以在真空盒上面滑动，在排水带与真

空盒之间有低磨擦力材料制成的密封隔离层。滤布安装在排水带上，滤液进入真空盒，滤

饼随滤布移动依次通过洗涤和干燥，在转动轮处自动卸料，滤布用水冲洗干净后继续用于

过滤，收集滤布洗涤水用于洗涤或稀释进料矿浆。相互分隔的真空盒使滤饼分为矿浆过滤

区和洗涤区，浸出液和洗水可以分别收集，从而可以实现逆流洗涤。 
    水平带式过滤机与转鼓过滤机比较的主要优点是：洗涤效果比较高，可以达到 96 % ~ 

99 %
[6.3]

；可以处理粗粒矿浆（转鼓过滤机要求矿浆中固体颗粒必须处于悬浮状态）。 
    水平带式过滤机进料矿浆的液固比一般为 1∶1，洗涤后的卸料滤饼含水率为 25 % ~  

35 %，每 t 干矿需要的洗水量为 0.25 m3 ~ 1.3 m3[6.3]
。有效的絮凝作用可以大大提高水平带

式过滤机的过滤性能，因此选择合适的絮凝剂也是很重要的。对于某些洗涤效果特别差的
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滤饼，需要采用再制浆洗涤。 
 
              矿浆                                      洗水 

 
 
 
         5                                 3             4 
                                                       6 

                                                6           8      
                      1             2            2 

 
                                                       7 

 

1 浸出液储槽，2 洗水储槽，3 真空盒，4 排水带，5 滤布，6 滤布洗涤，7 真空泵，8 尾渣输送带 

 

图 6-9  水平带式过滤机的基本结构 

 

6.2.2.2 加压过滤机 

    加压过滤机是在过滤介质的一面施加高于大气压的压力，另一面保持常压的条件下进

行过滤。对于难过滤的物料，用真空过滤机过滤难以达到需要的压力差，不能达到要求的

过滤速度时，加压过滤是唯一可以采用的方法，用加压过滤机处理细颗粒的粘性物料有明

显的优越性。 
    加压过滤可以增加过滤速度，但是由于带压卸渣（滤饼）的困难，因此加压过滤机多

数采用间歇（分批）操作。 
6.2.2.2.1 板框压滤机 

    板框压滤机是最简单和应用最广的一种加压过滤机，板框压滤机由滤板和滤框交替装

配而成。滤板的表面可以做成骨架形式，或者开槽，或者钻孔，作为滤液的通道；滤布安

装在滤板的两面；滤框是中空的，浆体被加压进入滤框，在滤框中形成滤饼。滤板和滤框

可以是方形，也可以是圆形；可以用木材制造，也可以用金属制造。板框压滤机的操作压

力为 400 kPa ~ 2500 kPa，一般为 686 kPa 。 
    板框压滤机较多用于铀产品的过滤。它的优点是：结构简单，价格便宜，生产能力的

弹性大，滤饼的含水量比真空过滤机低；它的缺点是：洗涤效率低，滤布损耗较大，装卸

时劳动强度大。虽然已研制了自动板框压滤机，但只是在一次过滤过程实现连续操作，仍

然需要间歇分批处理。 
6.2.2.2.2 管式过滤机 

    管式过滤机是一个装有若干个过滤元件的圆筒形容器，过滤元件是外套过滤介质的多

孔管，过滤介质可以是滤布，或者是硅藻土助滤层。需要过滤的溶液加压输入这个圆筒形

容器，滤液进入多孔管内，通过排液管排出；留在过滤介质上的滤饼用反吹方法卸料，由
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圆筒形容器底部排出。管式过滤器结构复杂，滤布更换困难，使用周期较短，主要用于含

少量细颗粒的溶液过滤。 
    25 m2 的管式过滤器，1968 年在上饶铀矿开始用于浓密机溢流进萃取工序前的检查过

滤，在应用过程中通过不断改进，采用硅藻土预涂、加压过滤和反吹卸滤饼等操作，使滤

液含固量低于 5 mg/L
[6.15]

。 
6.2.2.3 深层滤床过滤 

    深层滤床过滤是采用颗粒状的滤料构成一个有一定深度的滤床，在需要过滤的溶液通

过滤床时，利用滤料对溶液中固体粒子的吸附、沉淀和机械阻拦作用，把溶液中的固体粒

子清除而得到清液。 
    深层滤床过滤一般用于含固量不高的溶液过滤，例如：对浓密机溢流溶液进行的检查

过滤，可以得到固体含量接近 10 mg/L 的清液。 
6.2.2.3.1 双层滤料过滤 

    砂滤器是一种深层滤床过滤设备，在多次冲洗脱泥以后，由于砂粒的自然沉降，容易

形成上细下粗的滤床。在含固体颗粒的溶液由上而下通过滤床时，滤床上部的细砂孔道很

容易被阻塞，使过滤周期缩短。 
    为了克服砂滤器的缺点，上饶铀矿曾研制了由无烟煤和砂粒组成的双层滤床。滤床的

上层是密度小、颗粒粗的无烟煤，滤床的下层是密度大、颗粒细的石英砂。双层滤床在反

冲洗条件下不会打乱床层，可以得到较快的滤速和较长的过滤周期
[6.16]

。 
6.2.2.3.2 轻质滤料过滤 

    七十年代，在给水的工业净化处理中用聚苯乙烯泡沫塑料珠作为过滤介质，引起人们

的注意
[6.17]

，由于聚苯乙烯泡沫塑料珠的密度小（密度为 0.09 g/cm3），在水溶液中呈漂浮

状态，因此这类滤料（包括聚乙烯和聚氯乙烯）称为轻质滤料。用轻质滤料过滤时，含固

体颗粒的溶液应当由下而上通过滤料床层。     
    聚苯乙烯泡沫塑料珠的比表面为 62.5 cm2/g，比石英砂（比表面为 5.2 cm2/g）大；聚

苯乙烯泡沫塑料珠的ζ电位为 12.1 mV，也比石英砂（ζ电位为 4.8 mV）大，因此聚苯乙

烯泡沫塑料珠对ζ电位为负值的固体悬浮物的吸附作用和截留作用比石英砂强
[6.17]

。 
    聚苯乙烯泡沫塑料珠作为滤料曾进行过小型试验、扩大试验和工业试验。工业试验采

用直径 4 m，过滤面积 12.56 m2 的过滤器，处理固体含量为 154 mg/L ~ 333 mg/L 的浓密机

溢流；处理量为 75 m3/h ~ 100 m3/h 时，滤液固体含量达到 5 mg/L ~ 10 mg/L；冲洗水量为

20 L/m2s ~ 25 L/m2s 时，自上而下冲洗滤床 3.5 min，滤床就可以复原
[6.17]

。 
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