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Egzergetyczna optymalizacja
poziomego fluidalnego wymiennika ciepta
z uwzglednieniem dwufazowego modelu zloza

Wprowadzenie

Procesy fluidalne znajduja szerokie zastosowanie w tych
procesach przemyslowych, w ktorych operuje sie rozdrobnio-
nym cialem stalym. Do najpowszechniejszych proceséw flu-
idalnych naleza procesy ogrzewania i suszenia rozdrobnione-
go ciala stalego oraz procesy reaktorowe, w ktérych rozdrob-
nione ciato state jest jednym z substratéw, jak réwniez proce-
sy katalityczne, w ktérych ciato state jest katalizatorem reak-
¢ji. Niestety matematyczny opis proceséw fluidalnych jest do-
sy¢ trudny ze wzgledu na bardzo skomplikowana hydrodyna-
mike ztoza fluidalnego, ktéra w znacznym stopniu zalezy od
wlasnosci ciata statego. Klasyfikacje czastek cial statych ze
wzgledu na ich zachowanie w zlozu fluidalnym przedstawit
Geldart [1]. Wyréznit on cztery grupy ciat statych oznaczone
literami A, B, C, D. Fluidyzacja ciat statych typu C i D jest
bardzo trudna, a zloze fluidalne pracuje bardzo niestabilnie.
Czastki typu A fluidyzuja tatwo tworzac ztoze jednorodne, w
ktérym po przekroczeniu minimalnej predkoéci pecherzowa-
nia pojawiajq sie pecherze czystego gazu. Podczas fluidyzacji
czastek typu B pecherze pojawiaja sie zaraz po przekroczeniu
minimalnej predkoéci fluidyzacji. Wymieszane gaz 1 ciato
statle tworza faze zwana emulsja. Woko6l pecherzy gazu
wznoszacych sie przez emulsje tworza sie $lady 1 chmury za-
wierajace gaz i cialo stale wznoszace sie wraz z pecherzem. W
zaleznosci od predko$ci gazu zmieniaja sie objetosci
1 przepltywy gazu 1 ciala stalego w poszczegdlnych czes$ciach
ztoza fluidalnego. Do opisu hydrodynamiki zloza fluidalnego
dla czastek typu B i A Kunii i Levenspiel [2] proponuja, zasto-
sowanie prostego modelu dwufazowego. W modelu tym
zaklada sie, ze ztoze fluidalne zlozone jest z dwéch faz: fazy
pecherzowej i fazy gestej. Faza gesta zawiera cialo stale i gaz
— idealnie wymieszane, podczas gdy gaz w fazie pecherzowej
przeplywa w sposéb tlokowy. Przez faze gesta gaz przeptywa
z minimalng predkoécia fluidyzacji. Srednica pecherza, sta-
nowiaca parametr zloza, jest stata wzdluz wysokosci tego
zloza.

We weczeéniejszych pracach [3, 4] autorzy przedstawiali wy-
niki optymalizacji ogrzewania i suszenia fluidalnego rozdrob-
nionych cial stalych w ztozu fluidalnym, w ktérym czastki
ciata statego sa idealnie wymieszane w calej objetoSci fazy ge-
stej. W niniejszej pracy przedstawiono problem optymalizacji
ogrzewania rozdrobnionego ciala stalego w horyzontalnym
fluidalnym wymienniku ciepta, w ktérym ciato stalte przeply-
wa wzdluz wymiennika ciepta i nie mozna przyjaé idealnego
wymieszania ciata stalego w calej fazie emulsyjnej.

W rozwazanych tutaj fluidalnych poziomych wymiennikach
ciepta mozna wyrézni¢ dwa gtéwne sposoby prowadzenia pro-

cesu: tzw. proces konwencjonalny i proces niekonwencjonal-
ny. W procesie konwencjonalnym temperatura gazu jest stata
wzdluz catej dltugosci wymiennika ciepta, a zatem sily nape-
dowe procesu wymiany ciepta maleja wzdtuz wymiennika, po-
niewaz ro$nie temperatura ciata statego. W procesie niekon-
wencjonalnym temperatura gazu nie jest stala i zmienia sie
wzdluz wymiennika. W dalszej czeSci pracy rozwazany bedzie
jedynie proces niekonwencjonalny.

Poziomy wymiennik ciepla - proces
niekonwencjonalny

W przyjetym modelu ogrzewania ciata stalego w poziomym
fluidalnym wymienniku ciepta zalozono, ze przeplyw ciata
stalego wzdluz dlugo$ci wymiennika przebiega w sposéb
tlokowy, zatem brak jest dyspersji wzdluznej. Ponadto przyje-
to idealne wymieszanie ciala stalego w fazie gestej w po-
przecznym przekroju wymiennika. Przyjeto, ze w przekroju
poprzecznym w fazie gestej réwniez gaz jest idealnie wymie-
szany, natomiast brak jest przepltywu wzdluz dlugosci wy-
miennika. W fazie pecherzowej zalozono przeplyw tlokowy
gazu. Zatem przeplyw gazu odbywa sie jedynie pionowo od
dystrybutora do powierzchni zloza fluidalnego. Dla przyje-
tych zalozen rézniczkowy przyrost temperatury ciat statego
wzdluz dlugosci wymiennika przyjmuje nastepujaca postac:

SedT = ¢, (T, () -T, () Jp,u,wdl 1)

gdzie S — masowy przeplyw ciata stalego [kg/s], ¢, i ¢, — éred-
nie ciepla wlasciwe odpowiednio gazu 1 ciata statego, [ — od-
leglo$é od poczatku wymiennika, w — szeroko$¢ wymiennika,
p, — gestos¢ gazu, u, — pozorna predkosé gazu, T — tempera-
tura ciata stalego, T, — wlotowa temperatura gazu i T}, — wy-
lotowa (konicowa) temperatura gazu.

Zaktadajac stata predkos$é pozorna gazu wzdluz catej dtugo-
$c1 wymiennika ciepla oraz stata gesto§¢ gazu, rézniczkowag
dtugoéé wymiennika d/, mozna zastapi¢ rézniczkowym bez-
wymiarowym przeplywem gazu, dt, zdefiniowanym jako sto-
sunek roézniczkowego przeptywu gazu do przeplywu ciata
statego, S. Ponadto wprowadzajac bezwymiarowe wspétezyn-
niki oporu transportu ciepta pomiedzy cialem stalym i gazem
w fazie gestej oraz pomiedzy faza gesta 1 faza pecherzowa, od-
powiednio Z,1 Z,, [3] réwnanie opisujace przyrost tempera-
tury ciata statego w rézniczkowej objetos$ci zloza fluidalnego
przyjmuje postaé
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gdzie wspdtczynnik B opisujacy kinetyke wymiany ciepta po-
miedzy gazem 1 cialem stalym 1 jest zdefiniowany naste-

pujaco:
B= (1 —oet )/[1 + me(l —oet” )],

za$ K — stosunek ciepta wlasciwego gazu do ciepla wlasciwego
ciata statego, o, — utamek gazu przeplywajacy przez faze pe-
cherzowa. Wspdlczynnik  moze przyjmowac wartoéci z za-
kresu od 0 do 1. Dla wspdlczynnika B réwnego 1 opory trans-
portu ciepla daza do zera 1 dochodzi do réwnowagi pomiedzy
ciatem stalym 1 gazem opuszczajacym ztoze fluidalne, zatem
temperatura gazu opuszczajacego zloze w danym przekroju
poprzecznym, T}(]), jest réwna temperaturze ciala stalego w
tym przekroju, 7(/). Im opory transportu ciepla sa wieksze
tym warto§¢ wspélezynnika B jest mniejsza, a dla oporéw
dazacych do nieskoniczono$ci warto$¢ wspotczynnika B dazy
do zera.

W obliczeniach optymalizacyjnych minimalizowane sa
catkowite koszty procesu ogrzewania wyrazone w jednost-
kach egzergii. Przyjety w obliczeniach wskaznik jako$ci ma
nastepujaca postac

I-[" E A(T,-1,) —% AW(T, ~T,)+ K}dt ®)

gdzie A=c, /T,, T, — temperatura otoczenia, | — wspélczyn-
nik wykorzystania egzergii gazéw odlotowych, k¥ — egzerge-
tyczny wspdlezynnik kosztéw inwestycyjnych 1 kosztéw
przetlaczania gazéw. Doktadne wyprowadzenie wskaznika ja-
ko$ci mozna znalezé w ksiazce [5].

Rozwiazania optymalne — wnioski

W obliczeniach optymalizacyjnych wykorzystano ciagly al-
gorytm zasady maksimum Pontriagina [6]. Uwzgledniajac
transformacje stanu, réwnanie (2) oraz wskaznik (3), mozna
zdefiniowa¢ hamiltonian w nastepujacy sposéb

HIt, (0),1(0), 2()] = % A —% ApT +c+ 2KB(, ~1) =0 (4)

gdzie z — zmienna sprzezona, a 711, sa zdefiniowane jako réz-
nica aktualnej temperatury, odpowiednio ciata statego i gazu
wlotowego oraz temperatury otoczenia, 1, = T, — T,.

Proces przebiega optymalnie, jezeli w kazdym punkcie tra-
jektorii optymalnej spetnione sg nastepujace rownania:
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Réwnanie (5) opisuje warunek konieczny optymalnosci dla
wlotowej temperatury gazu, rézniczkowe rownanie (6), zwane
réwnaniem sprzezonym, opisuje zmiane wartoSci zmiennej
sprzezonej, do ktérych nalezy wlaczy¢ jeszcze transformacje
stanu, réwnanie (2) — opisuje zmiane wartosci zmiennej sta-
nu, tutaj temperatury ciala statego. Dla rownania (6) przyjeto
nastepujace warunki brzegowe dla temperatury ciata staltego:
poczatkowa temperatura ciata stalego (dla ¢ = 0) jest rowna

temperaturze otoczenia, zatem T = 0, natomiast koncowa tem-
peratura ciala stalego wynosi t,. Brzegowe warto§ci zmiennej
sprzezone] wynikaja z warunkéw transwersalno$ci dla algo-
rytmu optymalizacyjnego i dla zadanej warto§ci zmiennej sta-
nu zmienna sprzezona jest nieokreslona.

Jako rozwiazanie powyzej zdefiniowanego problemu opty-
malizacyjnego uzyskuje sie profil temperatury ciata statego:

(1) = P, sinh(KBP,1) G
profil wlotowej temperatury gazu:
T, (t) = P,sinh(KBPt) + P, P, cosh(KBP,t) 8)

oraz koncowa warto$é przeptywu gazu:

t, = 1/(KBP1)ln[1/P2(tS e P;’)} )

gdzie P, = \/(1 —W)/ A -u(@-PB)*) oraz P, = \2x /[A1 —W)].
Parametry P, i P, zalezg od wartoéci wspoélczynnikow wy-
stepujacych we wskazniku jakosci (3), 1L 1 k oraz wspélczynni-
ka kinetycznego PB. Rozwazymy teraz jedynie dwa skrajne
przypadki dla wspoétczynnika wykorzystania egzergii gazow
odlotowych W: przypadek zupelnego braku wykorzystania eg-
zergii gazu odlotowego, L = 0 oraz przypadek catkowitego wy-
korzystania tej egzergii, 1 = 1. Dla u = 0 warto§¢ parametru
P, wynosi P, =B, zatem z réwnania (7) wynika, ze optymal-
ny przebieg temperatury ciata stalego nie zalezy od wartoSci
B, réwniez optymalny profil temperatury gazu nie zalezy od B,
réwnanie (8). Zatem optymalne profile temperatury ciata
stalego oraz gazu nie zaleza od kinetyki i hydrodynamiki
ztoza fluidalnego. Dla catkowitego wykorzystania egzergii ga-
z6w odlotowych, poprawne wyniki mozna uzyskacé obliczajac
granice rownan (7) i (8) przy u — 1. W rezultacie uzyskujemy
nastepujace wyrazenie na optymalny profil temperatury ciata
statego 1(0) =1,t/t,. Z wyrazenia tego wynika, ze optymalny
jest liniowy przyrost temperatury ciala statego wzdluz wy-
miennika ciepta. Natomiast z granicy rownania (8) wynika,
ze réwniez optymalny profil temperatury ciala statego jest li-
niowy, ponadto stala jest réznica pomiedzy wlotowa tempera-
tura gazu i temperatura ciata stalego — zastepcza sita nape-
dowa procesu, T,~T. Zastepcza sila napedowa procesu wynosi

2k 1Ta@B—B)].
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