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Od 1925 r. krystalizatory fluidalne używane są z powodze-
niem w praktyce przemysłowej [1]. Stosowane są zwłaszcza, gdy 
duże kryształy (>1mm) są oczekiwane [2]. Ostatnio nowy wkład 
w problemy krystalizacji fluidalnej przyniosły badania zreferowane 
w [3÷5]. Większość poprzednich prac bazowała na modelu idealnej 
klasyfikacji, np. [6÷9]. Jako wadę takiego podejścia można wymienić 
monodyspersyjność produktu. Wiadomo jednak, że rzeczywisty pro-
dukt jest polidyspersyjny.

Z drugiej strony, w [10] rozważano kaskadę mieszalników ide-
alnych jeden nad drugim jako jeden krystalizator wielostopniowy. 
Wzięto pod uwagę segregację i mieszanie w złożu. Jako kolejne przy-
bliżenie użyto dyspersji wzdłużnej do opisu zadania [11]. Jest ona 
najbliżej rzeczywistości fizykalnej. Model ten jest oparty na pomyśle 
[12]. Techniki CFD z powodzeniem zostały użyte do analizy przepły-
wów zawiesiny w krystalizatorach [3÷5, 13÷15].

Rys. 1. Schemat krystalizatora Oslo z rurą klasyfikującą 

Komunikat ten prezentuje nowe rozwiązanie odbioru zawiesiny 
z krystalizatora FL, jako wynik modelowania krystalizatora fluidal-
nego przy użyciu multi-phase CFD method kiedy stężenie początko-
we ciała stałego sięga 10%

Jednym z najpopularniejszych typów krystalizatorów FL jest 
krystalizator Oslo z odbiorem zawiesiny przez rurę klasyfikującą 
(Rys.1). Kryształy są fluidyzowane za pomocą cyrkulacji świeżego 
roztworu, który wypływa z rury centralnej do złoża i usuwany jest 
przez przelew. Najmniejsze kryształy są wymywane ze złoża przez 
płynący roztwór. Kryształy rosną na skutek rozładowania przesyce-
nia roboczego roztworu. Największe kryształy, które mają wyższą 
prędkość osadzania niż prędkość roztworu, przepływają do rury 
klasyfikującej. Mniejsze kryształy są usuwane z niej dodatkowym 
strumieniem wlotowym. Stąd, z powodu częściowej klasyfikacji, 
krystalizator FL nie może być rozważony jako MSMPR [16].

Do przygotowania modelu, użyto dane przemysłowe dotyczące 
krystalizacji NaCl [17]. Produkcja wynosiła 3 t/h 2–3 mm kryształów 
NaCl (40 %mas w zawiesinie) w aparacie o objętości 230 m3 i średni-

cy 6 m. Proste obliczenia dały porowatość na dnie rury klasyfikującej 
φ = 0.7328. Wartość ta była potrzebna do obliczenia prędkości sedy-
mentacji kryształów. Podczas przenoszenia skali zachowano podobień-
stwo geometryczne. Jako czynniki przenoszenia skali można wybrać 
np. średnią jednostkową moc mieszania, czyli prędkość dyssypacji 
energii lub pierwotny czas cyrkulacji [15].

Wiadomo, że powinien być wybrany taki czynnik przenoszenia 
skali, który najbardziej wpływa na kinetykę procesu. Zdecydowano 
się na prędkość wylotową roztworu (przed przelewem). Teore-
tycznie oznacza to, że kryształy o tym samym rozmiarze powinny 
zostać zatrzymane w złożu aparatu, bez względu na jego średnicę. 
Wybrano rurę centralną ze stożkowym wylotem i kierownicą, która 
to konfiguracja okazała się najkorzystniejsza ze względu na pręd-
kość wylotową roztworu [18]. Zmienna ta powinna mieć optymal-
ną wartość, aby pozwolić na usunięcie najdrobniejszych kryształów 
i na zatrzymanie większych, wytwarzając odpowiednie warunki 
do wzrostu.

Dziesięć równomiernych klas ziarnowych o stężeniu 1 %obj. 
wprowadzono do modelu: 0,4; 0,6; 0,9; 1,2; 1,5; 1,8; 2,1; 2,4; 2,7; 
i 3 mm. Taki rozkład ziarnowy założono dla łatwego porównania roz-
kładu dynamicznego w krystalizatorze. Wszystkie cząski wymyte z apa-
ratu były zawracane do rury centralnej. Po 30 czasach przebywania 
roztworu, otrzymano praktycznie stan ustalony rozkładu ziarnowego. 
Użyto modelu przepływu wielofazowego (Eulerian multiphase model) 
z metodą standardową k–ε. Prowadzono obliczenia stanu nieustalo-
nego, aż do osiągnięcia reszt znormalizowanych 10−4–10−7. Warto 
zauważyć, że rozważano niesymetryczny model 3D. Prędkość zero-
wą założono na ścianie jako warunek brzegowy. Zastosowano model 
turbulencji dyspersyjnej, który nadaje się do modelowania jednej fazy 
ciągłej i wielu rozproszonych faz stałych.

Wyniki modelu oceniono dla zbiornika o średnicy 6 m używając 
siatki z 54,019, 140,721, and 559,160 komórkami obliczeniowymi. 
Wykonano to dla stężenia 5, 7, i 10 %obj. Badano porowatość złoża 
oraz linie prądu roztworu macierzystego po 30 czasach przebywania. 
Wyniki są niemal identyczne, ale czas obliczeń wzrasta wprost propor-
cjonalnie do liczby komórek.

Zbadano także kryterium Zaunera i Jonesa [19]. Proponowa-
li oni tak długie wygładzanie siatki, aż prędkość dyssypacji energii 
w komórkach przy mieszadle nie będzie się różnić więcej niż 1%. 
Odpowiedniość tego warunku była potwierdzona przez szereg prac,  
[20, 21]. Ponieważ nie ma mieszadła w krystalizatorze FL, dlatego 
porównano wartość prędkości dyssypacji energii w komórkach we-
wnątrz dolnej pętli cyrkulacyjnej powyżej wylotu z rury centralnej. 
Srednie wartości tego parametru dla testowanych siatek wynoszą 
2.10917E−09, 2.11227E−09 i 2.12435E−09 W/kg. Oznacza to, 
że kryterium jest spełnione, gdyż względna różnica między dwoma 
pierwszymi wartościami jest mniejsza niż 0,2%.

Dlatego do obliczeń wybrano siatkę z 54,019 komórkami, 
gdyż daje dobrą zbieżność ze znormalizowanymi resztami rzędu  
of 10−6–10−8 i y+ > 11,225 dla zastosowanego modelu z rozsąd-
nym czasem obliczeń.

Dokładna analiza wyników, pokazuje niejednorodność w poro-
watości (stężeniu ciała stałego) na dnie aparatu. Powyżej rury kla-
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Esyfikacyjnej porowatość jest większa niż z prawej strony naczynia. 

Może to prowadzić do inkrustacji dla niższych porowatości (φ≈0.5). 
Taka konfiguracja może spowodować niestabilną pracę krystalizatora 
i może wymagać zatrzymania linii produkcyjnej i czyszczenia apara-
tu. Byłoby korzystne dla dobrej pracy krystalizatora, znaleźć sposób 
do homogenizacji stężenia ciała stałego (1- φ) na dnie.

Rys. 2. Nowy typ odbioru zawiesiny z krystalizatora FL: 1-płaszcz; 
2-dno; 3, 4-wyloty

Zmiany wewnętrznej konfiguracji aparatu mogą spowodować 
bardziej efektywną produkcję [22]. Podczas doświadczeń nume-
rycznych okazało się, że użycie kilku wylotów może być korzystne 
dla pracy aparatu. Są one usytuowane jednakowo na dnie wzglę-
dem środka symetrii. Powoduje to stabilizację pracy krystalizatora, 
spłaszczenie profilu stężenia, zmniejszenie dyssypacji energii, elimi-
nację wirów promieniowych i osiowych, spowolniając inkrustację 
i nie tak częste czyszczenie podczas pracy. Zalety te doceniono 
przyznając patent [23]. Ilość wylotów może być zwiększona dla 
zbiornika przemysłowego o średnicy większej niż (4 m). Zostało 
to udowodnione problemami z odbiorem zawiesiny obserwowany-
mi w przemyśle, gdy średnica aparatu przekracza tę wartość.
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