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Egzergetyczna optymalizacja
poziomego fluidalnego wymiennika ciep³a

z uwzglêdnieniem dwufazowego modelu z³o¿a

Wprowadzenie

Procesy fluidalne znajduj¹ szerokie zastosowanie w tych
procesach przemys³owych, w których operuje siê rozdrobnio-
nym cia³em sta³ym. Do najpowszechniejszych procesów flu-
idalnych nale¿¹ procesy ogrzewania i suszenia rozdrobnione-
go cia³a sta³ego oraz procesy reaktorowe, w których rozdrob-
nione cia³o sta³e jest jednym z substratów, jak równie¿ proce-
sy katalityczne, w których cia³o sta³e jest katalizatorem reak-
cji. Niestety matematyczny opis procesów fluidalnych jest do-
syæ trudny ze wzglêdu na bardzo skomplikowan¹ hydrodyna-
mikê z³o¿a fluidalnego, która w znacznym stopniu zale¿y od
w³asnoœci cia³a sta³ego. Klasyfikacjê cz¹stek cia³ sta³ych ze
wzglêdu na ich zachowanie w z³o¿u fluidalnym przedstawi³
Geldart [1]. Wyró¿ni³ on cztery grupy cia³ sta³ych oznaczone
literami A, B, C, D. Fluidyzacja cia³ sta³ych typu C i D jest
bardzo trudna, a z³o¿e fluidalne pracuje bardzo niestabilnie.
Cz¹stki typu A fluidyzuj¹ ³atwo tworz¹c z³o¿e jednorodne, w
którym po przekroczeniu minimalnej prêdkoœci pêcherzowa-
nia pojawiaj¹ sie pêcherze czystego gazu. Podczas fluidyzacji
cz¹stek typu B pêcherze pojawiaj¹ siê zaraz po przekroczeniu
minimalnej prêdkoœci fluidyzacji. Wymieszane gaz i cia³o
sta³e tworz¹ fazê zwan¹ emulsj¹. Wokó³ pêcherzy gazu
wznosz¹cych siê przez emulsjê tworz¹ siê œlady i chmury za-
wieraj¹ce gaz i cia³o sta³e wznosz¹ce siê wraz z pêcherzem. W
zale¿noœci od prêdkoœci gazu zmieniaj¹ siê objêtoœci
i przep³ywy gazu i cia³a sta³ego w poszczególnych czêœciach
z³o¿a fluidalnego. Do opisu hydrodynamiki z³o¿a fluidalnego
dla cz¹stek typu B i A Kunii i Levenspiel [2] proponuj¹ zasto-
sowanie prostego modelu dwufazowego. W modelu tym
zak³ada siê, ¿e z³o¿e fluidalne z³o¿one jest z dwóch faz: fazy
pêcherzowej i fazy gêstej. Faza gêsta zawiera cia³o sta³e i gaz
– idealnie wymieszane, podczas gdy gaz w fazie pêcherzowej
przep³ywa w sposób t³okowy. Przez fazê gêst¹ gaz przep³ywa
z minimaln¹ prêdkoœci¹ fluidyzacji. Œrednica pêcherza, sta-
nowi¹ca parametr z³o¿a, jest sta³a wzd³u¿ wysokoœci tego
z³o¿a.

We wczeœniejszych pracach [3, 4] autorzy przedstawiali wy-
niki optymalizacji ogrzewania i suszenia fluidalnego rozdrob-
nionych cia³ sta³ych w z³o¿u fluidalnym, w którym cz¹stki
cia³a sta³ego s¹ idealnie wymieszane w ca³ej objêtoœci fazy gê-
stej. W niniejszej pracy przedstawiono problem optymalizacji
ogrzewania rozdrobnionego cia³a sta³ego w horyzontalnym
fluidalnym wymienniku ciep³a, w którym cia³o sta³e przep³y-
wa wzd³u¿ wymiennika ciep³a i nie mo¿na przyj¹æ idealnego
wymieszania cia³a sta³ego w ca³ej fazie emulsyjnej.

W rozwa¿anych tutaj fluidalnych poziomych wymiennikach
ciep³a mo¿na wyró¿niæ dwa g³ówne sposoby prowadzenia pro-

cesu: tzw. proces konwencjonalny i proces niekonwencjonal-
ny. W procesie konwencjonalnym temperatura gazu jest sta³a
wzd³u¿ ca³ej d³ugoœci wymiennika ciep³a, a zatem si³y napê-
dowe procesu wymiany ciep³a malej¹ wzd³u¿ wymiennika, po-
niewa¿ roœnie temperatura cia³a sta³ego. W procesie niekon-
wencjonalnym temperatura gazu nie jest sta³a i zmienia siê
wzd³u¿ wymiennika. W dalszej czêœci pracy rozwa¿any bêdzie
jedynie proces niekonwencjonalny.

Poziomy wymiennik ciep³a – proces
niekonwencjonalny

W przyjêtym modelu ogrzewania cia³a sta³ego w poziomym
fluidalnym wymienniku ciep³a za³o¿ono, ¿e przep³yw cia³a
sta³ego wzd³u¿ d³ugoœci wymiennika przebiega w sposób
t³okowy, zatem brak jest dyspersji wzd³u¿nej. Ponadto przyjê-
to idealne wymieszanie cia³a sta³ego w fazie gêstej w po-
przecznym przekroju wymiennika. Przyjêto, ¿e w przekroju
poprzecznym w fazie gêstej równie¿ gaz jest idealnie wymie-
szany, natomiast brak jest przep³ywu wzd³u¿ d³ugoœci wy-
miennika. W fazie pêcherzowej za³o¿ono przep³yw t³okowy
gazu. Zatem przep³yw gazu odbywa siê jedynie pionowo od
dystrybutora do powierzchni z³o¿a fluidalnego. Dla przyjê-
tych za³o¿eñ ró¿niczkowy przyrost temperatury cia³ sta³ego
wzd³u¿ d³ugoœci wymiennika przyjmuje nastêpuj¹c¹ postaæ:

� 	Sc T c T l T l u w ls g g k g gd d� �( ) ( ) � (1)

gdzie S – masowy przep³yw cia³a sta³ego [kg/s], cg i cs – œred-
nie ciep³a w³aœciwe odpowiednio gazu i cia³a sta³ego, l – od-
leg³oœæ od pocz¹tku wymiennika, w – szerokoœæ wymiennika,
�g – gêstoœæ gazu, ug – pozorna prêdkoœæ gazu, T – tempera-
tura cia³a sta³ego, Tg – wlotowa temperatura gazu i Tk – wy-
lotowa (koñcowa) temperatura gazu.

Zak³adaj¹c sta³¹ prêdkoœæ pozorn¹ gazu wzd³u¿ ca³ej d³ugo-
œci wymiennika ciep³a oraz sta³¹ gêstoœæ gazu, ró¿niczkow¹
d³ugoœæ wymiennika dl, mo¿na zast¹piæ ró¿niczkowym bez-
wymiarowym przep³ywem gazu, dt, zdefiniowanym jako sto-
sunek ró¿niczkowego przep³ywu gazu do przep³ywu cia³a
sta³ego, S. Ponadto wprowadzaj¹c bezwymiarowe wspó³czyn-
niki oporu transportu ciep³a pomiêdzy cia³em sta³ym i gazem
w fazie gêstej oraz pomiêdzy faz¹ gêst¹ i faz¹ pêcherzow¹, od-
powiednio Zmf i Zb, [3] równanie opisuj¹ce przyrost tempera-
tury cia³a sta³ego w ró¿niczkowej objêtoœci z³o¿a fluidalnego
przyjmuje postaæ
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gdzie wspó³czynnik � opisuj¹cy kinetykê wymiany ciep³a po-
miêdzy gazem i cia³em sta³ym i jest zdefiniowany nastê-
puj¹co:

� 	 � 	� �� � �� � � �
� �1 1 11 1

g
Z

mf g
Ze Z eb b/ / ,

zaœ K – stosunek ciep³a w³aœciwego gazu do ciep³a w³aœciwego
cia³a sta³ego, �g – u³amek gazu przep³ywaj¹cy przez fazê pê-
cherzow¹. Wspó³czynnik � mo¿e przyjmowaæ wartoœci z za-
kresu od 0 do 1. Dla wspó³czynnika � równego 1 opory trans-
portu ciep³a d¹¿¹ do zera i dochodzi do równowagi pomiêdzy
cia³em sta³ym i gazem opuszczaj¹cym z³o¿e fluidalne, zatem
temperatura gazu opuszczaj¹cego z³o¿e w danym przekroju
poprzecznym, Tk(l), jest równa temperaturze cia³a sta³ego w
tym przekroju, T(l). Im opory transportu ciep³a s¹ wiêksze
tym wartoœæ wspó³czynnika � jest mniejsza, a dla oporów
d¹¿¹cych do nieskoñczonoœci wartoœæ wspó³czynnika � d¹¿y
do zera.

W obliczeniach optymalizacyjnych minimalizowane s¹
ca³kowite koszty procesu ogrzewania wyra¿one w jednost-
kach egzergii. Przyjêty w obliczeniach wskaŸnik jakoœci ma
nastêpuj¹c¹ postaæ
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gdzie A c Tg a� / , Ta – temperatura otoczenia, � – wspó³czyn-
nik wykorzystania egzergii gazów odlotowych, " – egzerge-
tyczny wspó³czynnik kosztów inwestycyjnych i kosztów
przet³aczania gazów. Dok³adne wyprowadzenie wskaŸnika ja-
koœci mo¿na znaleŸæ w ksi¹¿ce [5].

Rozwi¹zania optymalne – wnioski

W obliczeniach optymalizacyjnych wykorzystano ci¹g³y al-
gorytm zasady maksimum Pontriagina [6]. Uwzglêdniaj¹c
transformacje stanu, równanie (2) oraz wskaŸnik (3), mo¿na
zdefiniowaæ hamiltonian w nastêpuj¹cy sposób
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gdzie z – zmienna sprzê¿ona, a � i �g s¹ zdefiniowane jako ró¿-
nica aktualnej temperatury, odpowiednio cia³a sta³ego i gazu
wlotowego oraz temperatury otoczenia, �x = Tx – Ta.

Proces przebiega optymalnie, je¿eli w ka¿dym punkcie tra-
jektorii optymalnej spe³nione s¹ nastêpuj¹ce równania:
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Równanie (5) opisuje warunek konieczny optymalnoœci dla
wlotowej temperatury gazu, ró¿niczkowe równanie (6), zwane
równaniem sprzê¿onym, opisuje zmianê wartoœci zmiennej
sprzê¿onej, do których nale¿y w³¹czyæ jeszcze transformacjê
stanu, równanie (2) – opisuje zmianê wartoœci zmiennej sta-
nu, tutaj temperatury cia³a sta³ego. Dla równania (6) przyjêto
nastêpuj¹ce warunki brzegowe dla temperatury cia³a sta³ego:
pocz¹tkowa temperatura cia³a sta³ego (dla t = 0) jest równa

temperaturze otoczenia, zatem � = 0, natomiast koñcowa tem-
peratura cia³a sta³ego wynosi �s. Brzegowe wartoœci zmiennej
sprzê¿onej wynikaj¹ z warunków transwersalnoœci dla algo-
rytmu optymalizacyjnego i dla zadanej wartoœci zmiennej sta-
nu zmienna sprzê¿ona jest nieokreœlona.

Jako rozwi¹zanie powy¿ej zdefiniowanego problemu opty-
malizacyjnego uzyskuje siê profil temperatury cia³a sta³ego:
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profil wlotowej temperatury gazu:
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oraz koñcow¹ wartoœæ przep³ywu gazu:
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gdzie P1
21 1 1� � � �( ) / ( ( ) )� � � oraz P A2 2 1� �" �/ [ ( )].

Parametry P1 i P2 zale¿¹ od wartoœci wspó³czynników wy-
stêpuj¹cych we wskaŸniku jakoœci (3), � i " oraz wspó³czynni-
ka kinetycznego �. Rozwa¿ymy teraz jedynie dwa skrajne
przypadki dla wspó³czynnika wykorzystania egzergii gazów
odlotowych �: przypadek zupe³nego braku wykorzystania eg-
zergii gazu odlotowego, � = 0 oraz przypadek ca³kowitego wy-
korzystania tej egzergii, � = 1. Dla � = 0 wartoœæ parametru
P1 wynosi P1

1� �
� , zatem z równania (7) wynika, ¿e optymal-

ny przebieg temperatury cia³a sta³ego nie zale¿y od wartoœci
�, równie¿ optymalny profil temperatury gazu nie zale¿y od �$
równanie (8). Zatem optymalne profile temperatury cia³a
sta³ego oraz gazu nie zale¿¹ od kinetyki i hydrodynamiki
z³o¿a fluidalnego. Dla ca³kowitego wykorzystania egzergii ga-
zów odlotowych, poprawne wyniki mo¿na uzyskaæ obliczaj¹c
granicê równañ (7) i (8) przy � � 1. W rezultacie uzyskujemy
nastêpuj¹ce wyra¿enie na optymalny profil temperatury cia³a
sta³ego � � �( ) /� s kt t . Z wyra¿enia tego wynika, ¿e optymalny
jest liniowy przyrost temperatury cia³a sta³ego wzd³u¿ wy-
miennika ciep³a. Natomiast z granicy równania (8) wynika,
¿e równie¿ optymalny profil temperatury cia³a sta³ego jest li-
niowy, ponadto sta³a jest ró¿nica pomiêdzy wlotow¹ tempera-
tur¹ gazu i temperatur¹ cia³a sta³ego – zastêpcza si³a napê-
dowa procesu, �g��. Zastêpcza si³a napêdowa procesu wynosi
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