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Optymalizacja ogrzewania fluidalnego z dyspersyjnym przeptywem ciata statego

Wstep

W dotychczasowych pracach [Poswiata i Szwast, 2009; Poswiata
i Szwast, 2010] poswigconych optymalizacji procesu ogrzewania roz-
drobnionego ciata stalego w dwufazowym ztozu fluidalnym autorzy
zajmowali si¢ dwoma granicznymi — idealnymi — rodzajami przepltywu
rozdrobnionego ciata statlego. W pierwszym z nich ciato state byto ide-
alnie wymieszane, za$§ w drugim przeplyw rozdrobnionego ciata stalego
byt przeptywem tlokowym. W rzeczywistych procesach przeptyw cza-
stek ciata stalego miesci si¢ pomigdzy tymi dwoma. Jednym ze spo-
sobow uwzglednienia rzeczywistych warunkéw przeptywu jest wpro-
wadzenie pojecia dyspersji i przeptywu dyspersyjnego. Uwzglednia sig
dzigki temu cze$ciowe mieszanie sig ciala statego wzdtuz aparatu.

W niniejszej pracy pokazano jak mozna uwzgledni¢ wplyw dyspersji
na optymalne warunki prowadzenia procesu. Wprowadzenie dyspersji
w réwnaniach bilansowych powoduje wzrost rzgdowosci rownan roz-
niczkowych, co zdecydowanie komplikuje obliczenia optymalizacyjne.
Ponadto zmieniaja si¢ tez warunki brzegowe, ktore w przypadku proce-
su z idealnym wymieszaniem oraz z przeptywem ttokowym maja prosta
postaé; okreslaja one warto$¢ temperatury poczatkowej i koncowej ciata
stalego, natomiast w przypadku przeptywu dyspersyjnego temperatura
poczatkowa jest nieznana (warunki Danckwertsa).

Wskaznik jakos$ci

W rozwazanym problemie optymalizacji procesu ogrzewania roz-
drobnionego ciata statego w ztozu fluidalnym, jako wskaznik jakosci
przyjeto calkowity koszt takiego procesu. Calkowity koszt procesu
sktada si¢ z kosztu inwestycyjnego, czyli koszt zakupu nowej aparatury
oraz kosztu eksploatacyjnego w sktad, ktorego wchodzi koszt przetta-
czania gazu przez ztoze fluidalne oraz koszt zuzytego gazu ogrzewa-
jacego. Zatem catkowity koszt procesu przypadajacy na jednostkowy
przeplyw ciata stalego mozna opisa¢ wyrazeniem [Berry i in., 2000]:
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gdzie: Z — czynnik opisujacy zamrozenie kapitatu, t,, — nominalny czas
zwrotu kapitatu, T, — czas pracy w ciagu roku, f, — wspolczynnik re-
montow, J — naklad inwestycyjny, e, — cena energii elektrycznej, AP —
spadek cisnienia w ztozu fluidalnym, p, — ggsto$¢ gazu, G, — catkowity
przeplyw gazu, n — sprawnos¢ przetlaczania, c, — cena gazu o tempe-
raturze T,, S — przeplyw ciala stalego. Poniewaz wartosci wielkosci
ekonomicznych obecnych w wyrazeniu (1) sa trudne do przewidzenia,
a ponadto podlegaja lokalnym i czasowym fluktuacja, powyzszy ekono-
miczny wskaznik jako$ci moze zosta¢ przeksztatcony do postaci opisu-
jacej koszt procesu, ale wyrazony w jednostkach egzergii, ktora shuzy
za termodynamiczng miar¢ ekonomicznej warto$ci strumieni materii.
Doktadne wyprowadzenie egzergetycznego wskaznika jakosci dla pro-
cesu ogrzewania fluidalnego mozna znalez¢ w literaturze [Berry i in.,
2000]. Koncowa posta¢ wskaznika jako$ci uzytego w obliczeniach dana
jest wyrazeniem
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gdzie: T, — temperatura otoczenia; 4 — iloraz sredniego ciepta wilasci-
wego gazu i temperatury otoczenia; ¢, — catkowity bezwymiarowy prze-
ptyw gazu zdefiniowany jako stosunek przeptywu gazu do przeptywu

ciala statego; k — egzergetyczny wspolczynnik kosztow inwestycyjnych
i przetlaczania gazu, okres$lony wyrazeniem
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gdzie: e — cena jednostki egzergii; p — cena jednostki dna sitowego
w aparacie fluidalnym, zwiazana ze zmienna czg¢$cia naktadu inwesty-
cyjnego, proporcjonalng do wielkosci aparatu.

Transformacje stanu

W teorii optymalizacji funkcje nazywane transformacjami stanu opi-
suja zmiang zmiennych stanu w czasie procesu. Transformacje stanu
wyprowadzane sa z matematycznego modelu procesu. W rozwazanym
przypadku ogrzewania fluidalnego zmienna stanu jest temperatura ciata
statego, T.

Roézniczkowy bilans entalpowy dla ciata statego w uktadzie z dysper-
sja osiowa ma postac:
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gdzie: A,= yz — powierzchnia poprzecznego przekroju ztoza, u, — pred-
kos$¢ ciata statego, p, i ¢, — odpowiednio gestos¢ i $rednie ciepto wia-
Sciwe ciata stalego, D — wspotczynnik dyspersji, g(/) — ilo$¢ ciepta do-
starczana do ciala statlego przez gaz w objgtosci ztoza o rozniczkowej
dtugosci dl.

Tlo$¢ ciepta dostarczana przez gaz do ciata statego, ¢(/), wyznaczona
zostala z bilansu entalpowego gazu i rownan kinetycznych opisujacych
szybko$¢ wymiany ciepta pomigdzy gazem i cialem statym oraz pomig-
dzy fazami ggsta i pgcherzowa w ztozu fluidalnym na podstawie dwufa-
zowego modelu ztoza fluidalnego [Kunii i Levenspiel, 1991; Poswiata
i Szwast, 2008].
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gdzie: y i u, — odpowiednio szeroko$¢ ztoza fluidalnego i predkos¢
pozorna gazu, 3 — wspolczynnik opisujacy wymiang ciepta pomigdzy
gazem i cialem stalym i przyjmujacy wartosci od 0 do 1. W przypadku
B rownego 1 transport ciepta jest nieskonczenie szybki i dochodzi do
rownowagi termodynamicznej pomigdzy ciatem statym i gazem opusz-
czajacym ztoze, méwimy wtedy o ztozu idealnym. Uwzgledniajac
rown. (5) w rown. rozniczkowym (4), wprowadzajac bezwymiarowy
przeplyw gazu, t = G/S oraz temperaturg zastgpcza zdefiniowana przez
temperatury nad temperatura otoczenia, T = 7 — 7, , rown. (4) moze by¢
przedstawione w nastgpujacej formie:
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W powyzszym réwnaniu K = ¢ /c,, za$ P jest definiowane nastepu-
jaco:
Pe _ ufpfz (7)

P=7_ Dugp,

Poniewaz w przypadku algorytmu optymalizacyjnego ciaglej zasady
maksimum transformacje stanu musza by¢ opisane réwnaniami roz-
niczkowymi zwyczajnymi pierwszego rzgdu, z rown. (6) otrzymuje si¢
dwa nastgpujace rownania transformacji stanu

dv
=0 (8)
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dla dwoch zmiennych stanu, ktéorymi sa temperatura ciala stalego, T,
oraz pochodna temperatury ciala statego, 5.

Obliczenia optymalizacyjne

Optymalizacj¢ rozwazanej minimalizacji kosztow procesu ogrzewa-
nia rozdrobnionego ciata statego w ztozu fluidalnym prowadzono stosu-
jac ciagly algorytm zasady maksimum. Dla przedstawionego problemu
hamiltonian przyjmuje nast¢pujaca postac

H(T,0,Tg,z0,20) =
(10)
1
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gdzie: z, 1 zg — zmienne sprzgzone. Warunkiem wystapienia optymalne;j
temperatury gazu, bgdacej zmienna decyzyjna, przy braku ograniczen
jest zerowanie si¢ pierwszej pochodnej hamiltonianu po tej temperatu-
rze, zatem

oH

o, (11)

Oproécz roézniczkowych rownan transformacji stanu (8) 1 (9) wystepu-

jajeszcze dwa rownania rézniczkowe opisujace zmiang wartosci zmien-

nych sprz¢zonych wzdhuz trajektorii optymalnej tzw. rOwnania sprz¢zo-

ne. Rownania te uzyskuje si¢ rozniczkujac hamiltonian po zmiennych
stanu, stad otrzymuje sig:

dz:
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W pelnym opisie algorytmu pojawia si¢ rowniez rownanie opisujace
zmiang hamiltonianu, jednakze w rozwazanym przypadku analizowany
proces jest autonomiczny tzn. hamiltonian nie zalezy jawnie od ¢, jest on
zatem staty wzdluz catej trajektorii optymalne;.

Dla analizowanego problemu réown. (8) — (13) stanowia kanonicz-
ny uktad réwnan, ktéry musi by¢ spelniony dla procesu optymalnego.
Musi by¢ on jednak uzupetniony o warunki brzegowe dla zmiennych
stanu, zmiennych sprz¢zonych oraz hamiltonianu.

Warunki brzegowe

W przypadku procesu bez dyspersji wzdtuznej warunki brzegowe dla
zmiennych stanu przyjmuja prosta postac, okreslajac poczatkowa i kon-
cowa temperaturg ciata stalego. Przyjmujac za warunki brzegowe dla
procesu z dyspersja warunki Danckwertsa nie mozna okresli¢ tempe-
ratury na poczatku procesu, warunek ten przyjmuje postaé nastgpujacej
zaleznoSci:

T(0) - 59(0) =0 (14)
Natomiast na koncu procesu warunki te okreslaja w jawnej postaci
koncowe warto$ci zmiennych stanu:

T =Tr O()=0 (15)

Ponadto, jezeli koncowy czas procesu jest swobodny, hamiltonian na
koncu procesu musi by¢ rowny 0. W rozwazanym przypadku rolg czasu
pelni bezwymiarowy przeptyw gazu, ¢, i tak bedzie on nazywany w teo-
rii optymalizacji. Biorac to pod uwagg, jezeli calkowity przeplyw gazu
jest swobodny hamiltonian na koncu procesu jest rowny 0, a uwzgled-
niajac fakt, ze proces jest autonomiczny, hamiltonian jest rowny zero
wzdluz calej trajektorii optymalne;.

Z warunkow transwersalno$ci [Sieniutycz, 1991] wynika, ze jezeli
zmienna stanu jest zadana to odpowiednia warto$¢ zmiennej sprzgzone;j
jest swobodna, a zatem na Koncu procesu zmienne sprzgzone z, i zg sa
nicokreslone. Natomiast dla poczatku procesu z warunkow transwersal-
nosci wynika nastgpujacy warunek dla zmiennych sprz¢zonych:

(16)

Przystepujac do obliczen optymalizacyjnych nalezy zatozy¢ nieznane
wartosci zmiennych stanu i zmiennych sprz¢zonych na jednym z kon-
cow trajektorii optymalnej, a nastgpnie po przeprowadzeniu obliczen
wzdhuz calej trajektorii sprawdzi¢, czy otrzymane wartosci spetniaja
warunki brzegowe na drugim koncu.

20(0) + 522(0) = 0

Poczatek i koniec trajektorii optymalnej

Po uwzglednieniu warunkéw brzegowych dla zmiennych sprzgzo-
nych na poczatku procesu i zmiennych stanu na koncu procesu okazuje
si¢, ze w tych dwoch punktach réwnania uktadu kanonicznego redu-
kuja si¢ do postaci takiej jak dla problemu bez dyspersji. Stanowi to
zdecydowane utatwienie w obliczeniach optymalizacyjnych, poniewaz
W znacznym stopniu pozwala ograniczy¢ liczbg zmiennych, dla ktérych
nalezy zaktada¢ nieznane warto$ci. W poprzednich pracach [Poswiata
i Szwast, 2009; Poswiata i Szwast, 2010] otrzymano rozwiazania dla
procesu z ttokowym przeptywem ciata statego. Z rozwiazan tych wyni-
ka, ze optymalna temperatura gazu jest rowna:

To=T+ 2K

T (17)

Mozna zatem z powyzszej zalezno$ci wyznaczy¢ optymalna tempe-
ratur¢ gazu na poczatku i koncu procesu z dyspersja znajac temperatu-
r¢ ciata stalego. Wynika stad, ze zakladajac temperaturg ciata stalego
na poczatku procesu, t(0), mozna wyznaczy¢ warto§¢ zmiennej 9(0) z
warunku brzegowego (14) i warto$¢ optymalnej temperatury z rowna-
nia (17), nastgpnie z rown. (11) warto$¢ zmiennej sprzgzonej zy(0) oraz
z warunku (16) warto§¢ drugiej zmiennej sprzg¢zonej z,(0). Jak pokaza-
no, w celu rozpoczgceia obliczen optymalizacyjnych wystarcza zatoze-
nie jedynie poczatkowej temperatury ciata statego.

Biorac pod uwage fakt, ze na koncu procesu znane sg wartosci obu
zmiennych stanu, mozna wyznaczy¢ optymalna temperatur¢ gazu,
a nastgpnie warto$¢ zmiennej zg (#;,) zrownania (11), natomiast warto$¢
zmiennej z (¢,) musi by¢ zalozona.

Wyniki obliczen optymalizacyjnych

Przeprowadzono szereg obliczen optymalizacyjnych dla réznych
wartosci wspolczynnika 3 opisujacego kinetyke wymiany ciepla i hy-
drodynamike ztoza fluidalnego i dla statej wartosci liczby Pecleta. Pro-
file optymalnej temperatury ciata stalego przedstawione dla znormali-
zowanego czasu, zdefiniowanego przez iloraz czasu biezacego do czasu
koncowego (#/t, ), pokazano na rys. 1.

Z wykresu na rys. 1 wynika, ze przy stalej wartosci liczby Pe profil
optymalnej temperatury ciata stalego przedstawiony w funkcji znorma-
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Rys. 1. Profile optymalne temperatury ciata statego w funkcji znormalizowanego cza-
su dla réznych wartosci wspotczynnika B i liczby Pe = 3,7



Prosimy cytowac jako: Inz. Ap. Chem. 2012, 51, 6, 370-372

str. 372

INZYNIERIA I APARATURA CHEMICZNA

Nr 6/2012

lizowanego czasu nie zalezy od wartosci wspotczynnika f3, a zatem nie
zalezy od hydrodynamiki ztoza fluidalnego oraz od kinetyki wymiany
ciepla. Zgodnie z tym, co napisano powyzej temperatura optymalna
gazu na poczatku i na koncu procesu zalezy jedynie od temperatury cia-
fa stalego, wigc rowniez ona jest niezalezna od hydrodynamiki i kinety-
ki procesu. Jednak jak pokazuje wykres na rys. 2 temperatura optymalna
gazu nie zalezy od wartosci wspotczynnika  wzdtuz catej optymalne;j
trajektorii.
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Rys. 2. Profile optymalne temperatury gazu ogrzewajacego w funkcji znormalizowa-
nego czasu dla réznych warto$ci wspolczynnika B i liczby Pe = 3,7

Profile temperatur na rys. 1 i 2 sa niezalezne od wartosci wspdtczyn-
nika f3, jesli przedstawi si¢ je dla czasu znormalizowanego. Natomiast
dla czasu rzeczywistego profile te beda réznity sig, gdyz rézne sa opty-
malne czasy koncowe, co pokazuje rys. 3.
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Rys. 3. Optymalne profile zast¢pczej temperatury gazu ogrzewajacego i ciata statego
w funkcji czasu dla roznych warto$ci wspotezynnika f3 i liczby Pe = 3,7

Jak wida¢ z wykresu na rys. 3 optymalny czas koficowy ro$nie, gdy
spada warto$¢ wspotczynnika 3, jednoczesnie maleje szybko$¢ wzrostu
temperatury ciala stalego, poniewaz pogarszaja si¢ warunki transportu
ciepta. Zaleznos$¢ czasu koncowego, f,, od wspdtczynnika f pokazuje
wykres na rys. 4.

Nalezy zauwazy¢, ze zalezno$¢ optymalnego czasu koncowego od
odwrotnosci wspotczynnika 3 jest liniowa. Analizujac wyniki obliczen
optymalizacyjnych dla ré6znych parametrow mozna wykazac, ze zalez-
no$¢ optymalnego czasu procesu od wspdtczynnika 3 opisuje réwnanie

fk= fk(ﬁ=1,k:1)K_lﬁ_l (18)

gdzie: fxp-1.x-1) jest optymalnym czasem koncowym, gdy wspdtczyn-
nik B oraz stosunek ciepet wlasciwych gazu i ciata statego, K, sa rowne
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Rys. 4. Zalezno$¢ czasu koncowego od warto$ci wspotczynnika 3 dla liczby Pe = 3,7

1. Znajac zatem optymalna warto$¢ czasu koncowego procesu dla jed-
nych warunkéow hydrodynamicznych i kinetyki procesu, mozna tatwo
wyznaczy¢ optymalny czas koncowy dla innych warunkéw hydrody-
namicznych i kinetycznych. Nastgpnie, znajac optymalny profil tempe-
ratury dla zredukowanego czasu mozemy wyznaczy¢ optymalny profil
dla rzeczywistych warto$ci czasu (bezwymiarowego przeplywu gazu).

Whioski

Podsumowujac wyniki obliczen optymalizacyjnych dla procesu
ogrzewania fluidalnego z dyspersyjnym przeplywem ciata stalego na-
lezy stwierdzi¢, ze:

— poniewaz przeptyw dyspersyjny opisany jest rtownaniami rézniczko-
wymi rzedu drugiego, dwukrotnie wzrasta wymiarowos¢ problemu
optymalizacyjnego w stosunku do problemu z przeptywem ttoko-
wym, zmieniaja si¢ rowniez warunki brzegowe dla zmiennych sprze-
zonych;

— analiza uktadu réwnan kanonicznych dla ciagtego algorytmu opty-
malizacyjnego Pontryagina wskazuje, ze na brzegach trajektorii
optymalnej problem sprowadza si¢ do problemu jak z przeptywem
ttokowym, co pozwala na poczatku obliczen optymalizacyjnych zre-
dukowac¢ liczbg zaktadanych wartoéci dla nieznanych zmiennych sta-
nu lub zmiennych sprzgzonych;

— dla stalej wartosci liczby Pecleta profile temperatury ciata statego dla
procesu optymalnego i dla znormalizowanego czasu nie zaleza od hy-
drodynamiki i kinetyki procesu wymiany ciepta, réwniez profil opty-
malnej temperatury gazu nie zalezy od kinetyki wymiany ciepta;

— kinetyka wymiany ciepta przejawia si¢ natomiast w optymalnym
czasie trwania procesu; dla stalej wartosci liczby Pecleta zalezno$c¢
optymalnego czasu procesu od odwrotno$ci wspotczynnika B (opi-
sujacego hydrodynamike ztoza i kinetyke procesu wymiany ciepta)
jest liniowa.
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