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WSTEP

Krystalizatory fluidalne stosowane sg w przemysle od wielu lat [1-4], ale do tej pory
wiasciwie nie opracowano S$cistego modelu matematycznego pozwalajgcego na poprawne
zaprojektowanie takich urzadzen. Trudno$ci w opisie matematycznym i interpretacji danych
spowodowaty, ze dotychczas zaktadano gtéwnie wystepowanie idealnej klasyfikacji [5-10]
lub idealne wymieszanie w poszczeg6lnych mieszalnikach ustawionych kaskadowo jeden nad
drugim w kaskadzie [11], W pracach [12-14] przedstawiono cze$ciowe wymieszanie w ztozu,
jako skutek dodatkowej cyrkulacji zawiesiny, spowodowanej konstrukcja aparatu.

W literaturze spotkano, jak dotad, tylko jedng prébe uwzglednienia dyspersji wzdtuznej
(procesu polegajacego na czesciowej klasyfikacji ziaren w ztozu fluidalnym na skutek
interakcji losowego ruchu czastek i sedymentacji) w modelowaniu krystalizatora fluidalnego
[15]. Zastosowanie przedstawionej metody napotyka jednak na znaczne trudnosci, gtéwnie
z powodu nieznajomosci wielu statych doswiadczalnych.

Firmy oferujgce instalacje wykorzystujgce krystalizatory tego typu dysponujg bogatymi
bankami informacji dla réznego rodzaju substancji. Dane te i doswiadczenia ruchowe nie sa
ogdlnie dostepne. Wykorzystujg je dobierajagc odpowiednig wielkoS¢ aparatu za pomocg
bardzo prostego modelu matematycznego [16], opartego tylko na bilansie masowym
i znajomosci szerokos$ci strefy matastabilnej. Rezultaty takiego projektowania sg niepewne.
Stad tez nie zawsze sukcesem koriczg sie préby empirycznego korygowania parametrow
ruchowych w juz dziatajgcych instalacjach, tak aby uzyska¢ produkt zgodnie z zgdaniami
odbiorcy. Dlatego udany projekt krystalizatora fluidalnego jest najczesciej efektem dobrego
wyczucia projektanta i jego duzego doswiadczenia, a projektowanie tego typu aparatow
w dalszym ciggu jest bardziej sztukg niz umiejetnoscig oparta na gruntownych podstawach
naukowych.

Niniejsza monografia stanowi podsumowanie wieloletnich badan autora poswieconych
krystalizacji w ztozu fluidalnym. Pierwszy kontakt z tg tematykg miat miejsce podczas
realizacji pracy NB-178/RCh-5/83, gdzie m.in. opracowano algorytm projektowania

krystalizatora fluidalnego wg Karpinskiego [17] wraz z programem komputerowym.



W trakcie dyskusji, po obronie przez autora pracy doktorskiej pt. Analiza metod
projektowania osadnikdéw radialnych, prof. K. Machej zwré6cit uwage, na celowosc
wykorzystania nabytych doswiadczen w badaniach sedymentacji w krystalizatorze
fluidalnym.

Zachecito to autora do przygotowania referatu pt. Predko$¢ sedymentacji w krystalizatorze
fluidalnym, wygtoszonego na Il Krajowym Sympozjum Krystalizacja Przemystowa
w Jaszowcu w 1989 r. Wywotat on zywa dyskusje. Profesorowie J. Synowiec i Z. Rojkowski
potwierdzili, ze temat jest interesujacy i mato poznany - stanowito to silny asumpt do
dokonania doktadniejszego przegladu literatury. W tzw. miedzyczasie referat zostat przyjety
do druku i opublikowany [18].

Opracowana nastepnie, przez autora niniejszej pracy, prosta metoda projektowania
krystalizatora znalazta uznanie prof. F. L6flera podczas stazu naukowego odbytego w ramach
Miedzynarodowego Seminarium nt. Badan Naukowych i Dydaktyki w Inzynierii Procesowej
na Uniwersytecie w Karlsruhe (stypendium DAAD). Stwierdzit on, ze warto jg opublikowac.
Ostatecznie ukazata sie jako artykut [19]. Mimo ze gtdéwnym celem badan prowadzonych
w ramach Seminarium byty problemy zwigzane z odwadnianiem placka filtracyjnego, jednak,
korzystajgc z dostepu do bogatej literatury fachowej, autor przeprowadzit wyczerpujacy
przeglad publikacji zwigzanych z krystalizacjg fluidalng. W wyniku tego powstat artykut
poswiecony konstrukcji krystalizatorow fluidalnych [20] oraz patent [21].

Podczas 12lh Symposium on Industrial Crystallization w Warszawie w 1993 r. autor miat
okazje przedyskutowaé tematyke krystalizacji fluidalnej z uznanymi autorytetami, m.in. prof.
A. Merssmannem, J. Ulrichem i J. W. Mullinem przy prezentacji pracy [22], ktérzy w pehni
potwierdzili moje watpliwosci co do braku wiarygodnego modelu tego procesu.

W czasie badan wytrgcania CaC03 prowadzonych przez autora na University College
London, w latach 1994-1997, ponadplanowo opracowane zostaty artykuty [23, 24],

Nastepnie autor sporzadzit sposob przewidywania sktadu ziarnowego produktu
z krystalizatora fluidalnego przy zatozeniu ttokowego przeptywu krysztatéw w dét ztoza [25].

Naturalnym rozwinieciem tych prac byty rozwazania nad wptywem dyspersji wzdtuznej na
proces krystalizacji fluidalnej, ktére zaowocowaly wynikami przedstawionymi na 14th
International Symposium on Industrial Crystallization w Cambridge [26],

Rozwazania przedstawione w niniejszej pracy sg zasadniczo nowym spojrzeniem autora,
bedgcym rozwinieciem i podsumowaniem wczes$niejszych przemyslen [18 - 38], opartych

na niedostepnych poprzednio danych oraz dodatkowych obliczeniach wiasnych.
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Analiza stanu wiedzy wykonana z pomocg Chemical Abstracts na platformie SciFinder [39]
wskazuje, ze od 1999 roku opublikowano 105 oryginalnych prac dotyczgcych krystalizacji
fluidalnej. 12 prac dotyczyto modelowania, 11 - badan podstawowych, np. nukleacji itp., 24 -
badan kinetyki wzrostu krysztatéw, a 56 - zastosowan tej techniki (20 - odzyskiwanie fosforu
ze $ciek6w, a 7 - desalinacji). Swiadczy to o cigglym zainteresowaniu badaczy i inzynieréw
omawiang tematyka Najnowsze publikacje dotyczace modelowania krystalizacji fluidalnej

zostang omowione w dalszej czesci tej pracy.

Cele pracy

Cele niniejszej pracy sg nastepujace:

» krytyczna weryfikacja obecnego stanu wiedzy o krystalizacji fluidalnej oparta
na przegladzie literatury, zwtaszcza w aspekcie rozwigzan aparaturowych, zjawisk,
proceséw, metod modelowania i obliczen projektowych,

e analiza czastkowych zjawisk wystepujagcych podczas krystalizacji fluidalnej -
sedymentacji, kinetyki wzrostu krysztatdw, abrazji oraz ich zastosowania do
modelowania metodami idealnej klasyfikacji, bilansu populacji, dyspersji wzdtuznej,
przeptywu ttokowego, Numerycznej Mechaniki Ptynéw (CFD)

e opracowanie i przedstawienie wilasnych rozwazan na powyzszy temat,
a w szczeg6lnosci propozycji rozwigzania aparaturowego, weryfikacji wzoréw na
predkos$¢ opadania krysztatdw, wprowadzenie pojecia trajektorii procesu, propozycji
wiasnej metody projektowej przy zatozeniu idealnej klasyfikacji, rozszerzenia bilansu
populacji, metody obliczeniowej opartej na zatozeniu przeptywu tlokowego,
algorytmu uwzgledniajgcego wptyw dyspersji wzdtuznej oraz wynikéw modelowania

za pomocg Numerycznej Mechaniki Ptynéw (CFD).
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1. ROZWIAZANIA KONSTRUKCYJNE KRYSTALIZATOROW
FLUIDALNYCH

Wszedzie tam, gdzie z uwagi na potrzeby rynku wymagany jest duzy rozmiar krysztatow
(powyzej 1 mm) i duza zdolno$¢ produkcyjna instalacji, krystalizatory fluidalne nie majg
ekonomicznie uzasadnionej alternatywy. Zasada dziatania tych aparatéw bazuje na wzroscie
krysztatdbw w ztozu fluidalnym uzyskiwanym za pomocg cyrkulacji roztworu macierzystego.
Sa one stosowane do krystalizacji substancji o gestosciach réznigcych sie wyraznie od
gestosci roztworu. Pracujg efektywnie, gdy szybko$¢ wzrostu krysztatow jest duza,
a szybko$¢ zarodkowania stosunkowo mata. Ruchowo cechujg sie matg elastycznoscig na
skutek koniecznosci $cistego przestrzegania odpowiednich warunkéw hydrodynamicznych
i kinetycznych [1], Nie spos6b prowadzi¢ rozwazan nad modelowaniem procesu krystalizacji
fluidalnej w oderwaniu od konkretnych rozwigzan konstrukcyjnych tych aparatow.

Pierwszy aparat fluidalny zbudowano w 1920 roku w Norwegii wfirmie A.-G. De Norske
Saltverker, do krystalizacji gruboziarnistego NaCl stuzgcego do solenia ryb. W 1925 r.
ukazata sie publikacja Isaachsona i Jeremiassena [2], w kt6rej opisano zasade jego dziatania
(rys. 1.1) oraz podstawowe zalety w pordéwnaniu z innymi rozwigzaniami zastosowanymi
w pozostatych typach krystalizatorow. W zbiorniku 1 znajduje sie wysokie ztoze fluidalne
krysztatdbw 2 ponad dnem sitowym 3. Pompa wirowa 4 podaje roztwor macierzysty przez dno
3, ztoze 2 i rury podgrzewacza 6. Roztwor przeplywajacy przez wymiennik ciepta
podgrzewany jest o ok. 1°C, ale dzieki cisnieniu stupa cieczy nie powstajg w nim pecherzyki
pary. Przesycenie roztworu zostaje roztadowywane w warstwie krysztatow 2. Krysztaty, ktore
osiggnety odpowiednie rozmiary, opadajg przez krociec 8 i rure 9 do elewatora 10. Poprzez
przew6d 11 doprowadza sie $wiezy roztwoOr macierzysty, ktéry przeptywajac przez rure 9
oraz otwoér 8 zapobiega opadaniu drobnych krysztatow. Zaworem 12 mozna regulowaé
natezenie przeptywu roztworu, czyli jednocze$nie wielko$¢ opadajacych krysztatéw. Istotng
czescig instalacji jest wirdbwka 13, ktéra oczyszcza boczny strumien cyrkulujgcego roztworu
z zarodkdéw krystalicznych. Zaworem 14 reguluje sie skuteczno$¢ dziatania tego oddzielacza.

W 1923 r. firma A.-G. Krystal w éwczesnej Krystiani (obecnie Oslo) przejeta na wiasnosé

patenty i prawa autorskie opisanego wyzej aparatu. Jeremiassen [4, 5] w dalszym ciggu
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Rys. 1.2. Krystalizator fluidalny udoskonalony przez Jeremiassena
a) krystalizator prozniowy b) krystalizator chtodzonyprzeponowo c) krystalizator wypamy

1- komora oparowa, 2 - rura centralna, 3 - zbiornik krystalizatora,
4 - osadnik, 5 - wymiennik ciepta, 6 - zawor spustowy, 7 - przelew roztworu macierzystego
Fig. 1.2. Fluidised-bed crystallizer improved by Jeremiassen

a) vacum crystallizer b) crystallizer cooled through the wall c) evaporative crystallizer
1- vapor chamber, 2 - central tube, 3 - crystallizer tank,

4 - thickener, 5 - heat exchanger, 6 - release valve, 7 - mother liquor overflow



udoskonalat przedstawiong instalacje i w latach 1929 s 1939 uzyskal wiele patentow [1-5]

(rys. 1.2). Wprowadzit przede wszystkim rure centralng 2 skierowang w dét, z ktérej

Rys. | 1 Pierwszy krystali/ator fluidalny [2]
Fig 11 The first fluidised-bed crystallizer 12]
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Rys. 1.3. a) Tradycyjny krystalizator typu Oslo

b) Zmodernizowany krystalizator typu Sandard Messo [7]
Fig. 1.3. a) Standard Oslo crystallizer

b) Crystallizer modernised by Standard Messo [7]



wyptywa roztwdér cyrkulacyjny do krystalizatora. Cze$ciowo znika tez dno sitowe (rys. 1,2a,
b). Zamiast wir6wki pojawia sie osadnik (rys. 12b 4).

Na cze$¢ wspottworcy krystalizatory tego typu nosza nazwe Oslo lub Jeremiassen. Po jego
$mierci w 1960 r. prawa autorskie przypadty w udziale firmie The Power-Gas Corporation,
ktéra przyjeta stowo Krystal jako znak firmowy. Obecnie nazwa Oslo okre$la generalnie
aparaty z rurg centralng skierowang ku dotowi i pracujgce ze ztozem klasyfikujgcym.

Na rys 1.3 przedstawiono poréwnanie tradycyjnego aparatu typu Oslo ze zmodyfikowanym
krystalizatorem firmy Standard-Messo [7-9]. Zapotrzebowanie na duzg ilo$¢ NaCl (3 t/h)
0 rozmiarach ziaren 2-3 mm, o czystoSci wiekszej od soli kopalnej, byto przyczyng
zbudowania tego aparatu. Zastosowanie krystalizatora MSMPR (Mixed Suspension Mixed
Product Removal) nie wchodzito w rachube z uwagi na zbyt maty rozmiar otrzymywanych
krysztatow. Tradycyjny krystalizator Oslo po bardzo krétkim okresie pracy byt
zainkrustowany w komorze wyparnej i dolnej czesci rury centralnej. Odwrécenie kierunku
przeptywu w komorze wypamej (rys. 1.3 b) wyeliminowato inkrustacje w tej czesci aparatu.
Podgrzany, ale nienasycony roztwor macierzysty przeptywa w poblizu $cianek komory
wypamej, na skutek odparowania na zwierciadle cieczy ulega przesyceniu i taki wptywa do
rury centralnej.

Rysunek 1.4 a przedstawia schemat technologiczny instalacji do Kkrystalizacji
wielostopniowej przy uzyciu krystalizator6w Oslo [10, 11]. Wzrost krysztatéw i ich
jednoczesna klasyfikacja przebiega w pojedynczych aparatach 1-4 polgczonych kolejno
rurami 5, dla przeptywu zawiesiny ze stopnia do stopnia. Swiezy, przesycony roztwor
macierzysty dostarczany jest do kazdej jednostki rurg 6. Przewodem 7 przeptywa roztwor
wyczerpany wraz z matymi krysztatami do osadnika 8, skad roztwor kierowany jest do
podgrzewacza, a zawiesina drobnych krysztatéw rurg 9 do pierwszego aparatu. Zawiesina
produktu podawana jest do oddzielacza przewodem 10. W instalacji tej niemozliwe jest
zawrocenie mniejszych krysztatkdw z sekcji nastepnej do poprzedniej. Wystepuja duze straty
energii na skutek wymuszenia fluidyzacji przeptywem $wiezego roztworu macierzystego oraz
ktopoty z rozruchem z powodu cyrkulacji drobnicy przewodami na tak diugiej drodze (duzy
czas martwy).

Rysunek 1.4 b ilustruje propozycje usprawniajacg prace instalacji, na ktorg autor niniejszej
pracy uzyskat patent [12]. Polega ona na tym, ze roztwér wyczerpany z kazdego aparatu poza
pierwszym dzieli sie na dwa strumienie, przy czym pierwszy zawraca Sie do tego samego

aparatu, a drugi do poprzedniego. Korzystne jest zastosowanie stosunku natezen przeptywu
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Rys. 1.4. a) Instalacja do krystalizacji wielostopniowej z wykorzystaniem aparatéw Oslo [10, 11],
b) Instalacja do krystalizacji wielostopniowej przy uzyciu aparatéw Oslo [12],
¢) Wielosekcyjna jednostka krystalizacyjna [10 ,11]
Fig. 1.4.a) Multistage system based on Oslo crystalizers [10, 11]
b) Multistage system using Oslo crystalizers [12]
¢) Multistage crystallization unit [10, 11]
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tych strumieni > 1, natomiast strumien roztworu wyczerpanego z pierwszej jednostki
w catosci kieruje sie z powrotem do tego krystalizatora. Sposob ten eliminuje osadnik
(oszczedno$¢ materiatowa). Ponadto, umozliwia zawrdcenie drobnicy do poprzedniego
aparatu, co jest korzystne z uwagi na mniejsze straty energii i fatwiejszy rozruch.

Na rys. 1.4 c przedstawiono schemat wielosekcyjnej jednostki krystalizacyjnej [10, 11].
Whnetrze aparatu podzielone jest pionowymi przegrodami 2 na poszczeg6lne sekcje. Sg one
potaczone ze sobg w przestrzeni powyzej przegréd 3 i u podstawy 6. Roztwdr przesycony
dostarczany jest przez otwory 7 pod kazdg sekcjg natomiast zawiesina drobnych krysztatow
w roztworze wyczerpanym usuwana jest z jednostki przez krdciec 4, znajdujacy sie nad
pierwszg sekcjg. Zawiesina zawierajaca zarodki jest wprowadzana przez otwér 5. Produkt
odbiera sie kr6écem 8. W poréwnaniu do systemu na rys. 1.4 a mozliwy jest zawr6t
mniejszych krysztatéw z sekcji nastepnej do poprzedniej. W kazdej sekcji szeroko$¢ rozktadu
ziarnowego jest niewielka, co powinno pozwoli¢ na prace przy wiekszych predkosciach
przeptywu bez znaczacych strat krysztatow. Predko$¢ w kazdej sekcji dobierana jest ze

wzgledu na wymiane masy.

Rys. 1.5. Krystalizator fluidalny typu IChN [14]: a) z pompa $migtowg w obiegu otwartym,
b) z pompa w obiegu zamknigtym

Fig. 1.5. IChN fluidised-bed crystallizer [14]: a) with propeller pomp in open circuit
b) with pomp in closed circuit
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W rezultacie wydajno$¢ aparatu wielosekcyjnego jest wieksza od wydajnosci ukiadu
wielostopniowego o tej samej pojemnosci. Wydaje sie jednak, ze podana warto$¢ wydajnosci
(18000 kg/h przy catkowitej objetosci 132 m3 p. tabl. 1.1) jest zawyzona. Natomiast
|w poréwnaniu do rozwiazania z rys. 1.4 b regulacja procesu jest utrudniona z uwagi na state
strumienie cyrkulujagcych roztworéw. Na rys. 1.5 przedstawiono schemat oryginalnego
krystalizatora fluidalnego z wewnetrznym chtodzeniem przeponowym opracowanego
w Instytucie Chemii Nieorganicznej w Gliwicach [13, 14]. W tradycyjnym Kkrystalizatorze
Oslo umieszczenie wymiennika ciepta poza aparatem oraz rozbudowany ukiad roboczy
stwarza wiele trudnosci eksploatacyjnych wynikajagcych z zarastania przewoddw.
Rozwigzanie typu IChN posiada cztery funkcjonalnie wspotpracujgce ze sobg strefy we
wnetrzu aparatu, co eliminuje cze$¢ z wymienionych wyzej probleméw. W strefie chtodzenia
I nastepuje kontrolowane ozigbienie roztworu prowadzace do jego przesycenia, ktore
roztadowuje sie w strefie wzrostu Il na krysztatach przebywajacych w ztozu fluidalnym.
Kontrole wzrostu prowadzi si¢ za pomocg zmian przesycenia roztworu, gestosci ztoza i czasu
przebywania krysztatdw w krystalizatorze. Do dolnej czesci tej strefy doprowadza sie Swiezy
roztwor zasilajacy, tworzagc w ten sposob warunki do dobrego odebrania i osadzenia na
krysztatach substancji rozpuszczonej réwnoczes$nie redukujac powstawanie osadéw na

$cianach wymiennika ciepta.

4

Rys. 1,5¢c. Krystalizator fluidalny IChN do produkcji CuS04-5H2 [14]
Fig. 1,5c. IChN fluidised-bed crystallizer for CuS04-5H2 production [14]
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To samo zadanie spetnia wewnetrzna cyrkulacja zawiesiny, ktéra dodatkowo pozwala na
prace przy wyzszych przesyceniach roboczych. W strefie klarowania 111 przebiega czesciowe
wydzielenie najdrobniejszych krysztatow kierowanych do rozpuszczenia w zbiorniku
roztworu zasilajgcego. W strefie czeSciowej klasyfikacji 1V nastepuje oddzielenie ziaren
produktu od gtdwnej masy krysztatdw unoszonych do strefy wzrostu Il. Zaleznie od potrzeb
strefa chtodzenia moze by¢ umieszczona ponizej (rys. 1.5 a) lub powyzej (rys. 1.5 b) strefy
wzrostu. Udane potgczenie obu powyzszych konstrukcji, zastosowane do produkcji
CuS045H20, zaprezentowano na rys. 1.5c.

Rysunek 1.6 a przedstawia schemat technologiczny instalacji do krystalizacji soli o silnej
zaleznos$ci rozpuszczalnosci od temperatury, konstrukcji Vragova [15]. Roztwor soli
przeptywa ze zbiornika 1 do rury faczacej pompe cyrkulacyjng 4 z gorna sekcjg krystalizatora
5. Mieszanina roztworéw pompowana jest do wymiennika ciepta 7, gdzie jest chtodzona do
temperatury przesycenia i przesytana do dolnej sekcji aparatu 6, powodujgc fluidyzacje
krysztatow i ich klasyfikacje - mate unoszone sg do sekcji gérnej. Roztwor, po przejéciu obu
sekcji krystalizatora, doptywa do wezta cyrkulacji. Krysztaly sa dodatkowo rozdzielane
w klasyfikatorze 8. Rysunek 1.6 b przedstawia szczegdty konstrukcyjne fluidalnego

krystalizatora dwusekcyjnego KOK.

Rys. 1.6. Krystalizator/iDA”™ Vragova [15]
Fig. 1.6. Vragov's KDK crystallizer [15]

Jednym z najstarszych krystalizatoréw klasyfikujacych jest aparat Howarda (rys. 1.7) [5].
Jest on chiodzony przeponowo za pomocg ptaszcza, stozkowego wkiadu chiodzgcego

i wezownicy. Roztwdr macierzysty przeptywa wewnagtrz uktadu stozkéw, zawieszajac
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krysztaty w ztozu fluidalnym. Zarodki, ktére sa zbyt mate, aby utrzymaé sie w ztozu,
wyplywaja z roztworem wyczerpanym przez przelew. Natomiast krysztaty, ktére osiggnety

odpowiednie rozmiary, opadajg do chtodzonego osadnika, skad sg odbierane.

Rys. 1.7. Krystalizator Howarda [5]
Fig. 1.7. Howard's crystallizer [5]

Krystalizator Crystal Engineering Corporation Osaka (CEC) jest mutacjg krystalizatora
Howarda i Oslo (rys. 1.8) [18, 19]. Zamiast wkiadu chtodzgcego umieszczono w nim rure
centralng ktéra doptywa przesycony roztwér macierzysty. Na uwage zastugujg dodatkowe
obiegi cyrkulacyjne (rys. 1.8 b) roztworu nienasyconego i plynu unoszonego wraz
z produktem, ktéiy po oddzieleniu w hydrocyklonie zawracany jest do klasyfikatora.

Rysunek 1.9 przedstawia krystalizator z drgajacymi rurami firmy Giovanola Freres [5],
ktory zostat opracowany ok. 1950 r. przez Zdansky'ego. Aparat sktada sie z cylindrycznego
zbiornika podzielonego na wiele komoér stozkowymi przegrodami z otworem w dnie. Caty
uktad chtodzacy, bedacy pekiem koncentrycznych rur, wibruje na zasadzie miota
pneumatycznego z czestotliwoscig 1 Hz. Powoduje to Scinanie krysztatléw osiadajgcych na
§ciankach rur. Ziarna zostajg zawieszone w ztozu fluidalnym, narastajg i przeptywaja
z komory do komory. Gotowe krysztaty odbierane sg z dna aparatu przez otwarcie zaworu

spustowego w cyklach 6- do 10-sekundowych.
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Na rys. 1.10 pokazano krystalizator CCCC (cylinder-cone classifying crystallizer) [20]
konstrukcji Vragova, ktdrego cechg charakterystyczng sg dwa cylindry potaczone czescig

stozkowg. Ma to zredukowal catkowitag wysoko$¢ krystalizatora i rozszerzy¢ spektrum
rozmiaréw krysztatéw pozostajgcych w aparacie.

Rys. 1.8. Krystalizator CEC [18, 19] : a) prozniowy, b) izohydryczny; 1- rura centralna, 2 - komora

oparowa, 3 - hydrocyklon, 4 - wiréwka, 5 - zbiornik roztworu zasilajacego, 6 - chtodnica,
7 - roztwdr wyczerpany, 8 - klasyfikator
Fig. 1.8. CEC crystallizer [18, 19]: a) vaccum type, b) isohydric type; 1- central tube, 2 - vapor

chamber, 3 - hydrocyclone, 4 - centrifuge, 5 - feed tank, 6 - cooler, 7 spent liquor, 8 -
classifyer
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Typ* ku

Rys. 1.9. Krystalizator Zdansky-Giovanola [5]
Fig. 1.9. Zdansky-Giovanola's crystallizer [5]
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Rys. 1.10. Krystalizator CCCC Vragova [20]
Fig. 1.10. Vragov's CCCC crystallizer [20]

Wiele danych dotyczacych réznych typéw krystalizator6w mozna znalez¢ w monografii [1].
Gdy jednak chodzi o krystalizatory fluidalne, to brakuje w literaturze usystematyzowanych
informacji, dotyczacych parametrow procesowych. Pierwsze proby systematyzacji
przeprowadzono w badaniach [21-26], Stad wydaje sie celowe przeprowadzenie w niniejszej
pracy ponownej analizy wielkosci, takich jak czas przebywania, wydajno$¢ obietosciowa
i powierzchniowa czy wspotczynnik intensywnosci rozdziatu.

Czas przebywania krysztatow

W pracy [21] przedstawiono podstawowe wskazniki procesowe krystalizacji fluidalnej,
z ktérych jednym z najwazniejszych jest czas przebywania krysztatow, czyli ich czas wzrostu
r. Jego wielko$¢ mozna oszacowac z liniowej szybkosci wzrostu krysztatdw Gl, ktorg mierzy
sie bezposrednio w naczyfiku pomiarowym [1, 22] lub w przypadku posiadania danych

doswiadczalnych oblicza ze wzoru

Zeby z niego skorzysta¢ trzeba jednak obliczyé odpowiednig warto$¢ GI, a zatem wyznaczy¢
$rednig warto$¢ przesycenia w krystalizatorze, co nie jest rzecza prosta. Czesto [21] warto$¢
czasu wzrostu krysztatow w omawianym krystalizatorze wynosi od 7 do 10 godzin.

Czas przebywania krysztatow jest zwigzany z inng zmienng procesowg tj. czasem

roztadowania przesycenia T (draw-down time, overall residence time - catkowity czas
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przebywania). Wedlug autoréw [21] warto$¢ tego parametru w wielu krystalizatorach
klasyfikujgcych jest rzedu 2 godzin.

Powigzanie miedzy tymi wielko$ciami mozna wyprowadzi¢ [21] nastepujgco, ale tylko dla
krystalizatora MSCPR (ztoze idealnie wymieszane i klasyfikacja produktu) [22], o czym

autorzy [21] milcza:

Catkowitg mase krysztatow w ztozu oblicza sie z
*si>(0 «nr (L2)
gdzie

/4
| =—— \lyI= 7 (1.3)

Po podstawieniu (1.3) do (1.2), przy zatozeniu ze Ip>> lo, otrzymamy

W. A -is-A -slér 1.4)
czyli
w 1
T=— =-71 1.5
G 4 (15)

Wynika z tego, ze czas wzrostu krysztatdbw w krystalizatorze fluidalnym réwny jest czterm

czasom roztadowania przesycenia.

Jednak juz bardzo proste przeliczenia pokazujg ze w wiekszosci przypadkéw zatozenie
Ip» loprowadzi do powaznych btedéw. | tak, jesli lo = 0,llp, stad bez uproszczen z (1.4)
T =0,278¢, a btgd wynosi tylko 10,0%, to dla lo = 0,4lp T =0,406t, a btgd rowna sie juz
38,4% wzgledem wartosci doktadnej.

Wspétczynnik intensywnosci rozdziatu

W pracy [27] po raz pierwszy wprowadzono pojecie wspdtczynnika intensywnosci
rozdziatu (Separation Intensity Factor), a w artykule [21] dokonano tego za pomocg
nastepujacego réwnania, ktére jest réwnaniem wielkosciowym (nie zgadzajg sie jednostki))
SIF =I[mm]G = 100~ 500 (L6)

\ m h v

Wspoétczynnik ten wyraza wydajno$¢ ekwiwalentnych jednomilimetrowych krysztatow

produktu z jednego metra sze$ciennego objetosci roboczej aparatu otrzymanych dla stanu
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"just suspended"”. Réwnanie (1.6) obowigzuje dla krysztatdw wiekszych od 1 mm, natomiast
dla krysztatdbw mniejszych wg [27] wz6r ten jest obarczony zbyt duzym bledem.
W monografii [28] zastosowano jednak SIF dla ziaren mniejszych od 1 mm, zalecajgc
zachowanie wartosci z przedziatu zmiennosci wg réwnania (1.6). Mersmann [29] skorygowat
jednostki tego rownania do kg/(m3h)-mm i zmniejszyt gérna granice do 200. SIF jest zalezny
od rozpuszczalnosci, temperatury, lepkosci, predkosci przeptywu oraz obecnosci
zanieczyszczen. Podany przedziat zmiennosci wg [27-28] zawiera wiekszo$¢ przypadkow
przemystowych, przy czym dolne wartosci osiggane sa dla nizszych temperatur (10-20°C),
a gérne dla wyzszych. Gdy czysto$¢ produktu nie ma specjalnego znaczenia, to mogg by¢
osiggane bardzo wysokie wartosci SIF, ale wtedy moze zachodzi¢ aglomeracja i granulacja
produktu.
Wydajnos¢ krystalizatora

Wydajnos¢ krystalizatora z definicji rowna jest ilorazowi zdolno$ci produkcyjnej przez

objetos¢ aparatu G/V, natomiast wydajno$¢ powierzchniowa ilorazowi zdolnosci

produkcyjnej przez powierzchnie przekroju poprzecznego G/F. Na pozér oczywiscie
wielkosci te powinny by¢ jak najwyzsze. Jednak z uwagi na wielko$¢ ziaren produktu za
wysokie wydajnosci nie sg korzystne, gdyz powodujg skrocenie czasu przebywania (réwnanie
1.5). Wydajno$¢ powierzchniowa ma znaczenie zwtaszcza podczas krystalizacji wypamej.
Wyniki obliczen

Na rys. 1.11 i 1.12 oraz w tablicy 11 przedstawiono dane dotyczgce podstawowych
wskaznikow procesowych krystalizacji fluidalnej uzyskane na podstawie literatury oraz
z obliczen wtasnych. Zamieszczone w tabeli wartosci parametréw trudno bezposSrednio
poréwnaé z uwagi na brak informacji, dotyczacych czaséw przebywania i pozioméw
przesycen roboczych. Mozliwe, ze niektdre dane zostaty celowo zmienione przez
producentéw, aby nie zdradza¢ sukceséw konkurencji. Z obliczen wiasnych uzyskano
warto$ci wydajnosci od 13 do 407 kg/m3h, wydajnosci powierzchniowej z przedziatu (60-
2266 kg/m2n) oraz SIF od 15 do 600 kg/m3h, co zgadza sie z obserwacjami [21].

Mimo wymienionych wyzej watpliwosci obliczone tutaj warto$ci podstawowych

wskaznikéw procesowych moga by¢ wskazéwka przy obliczaniu krystalizatoréow fluidalnych.
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Rys. 1.11. SIF w funkcji rozmiaru produktu
Fig. 1.11. SIF vs product diameter
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Rys. 1.12. Wspotzalezno$¢ parametréw procesu dla laboratoryjnego krystalizatora fluidalnego do
badan krystalizacji NaN03wg [1]
Fig. 1.12. Interdependence of process parameters for laboratory fluidised-bed crystallizer for NaNOi
crystallization investigation [1]
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PODSUMOWANIE

Jak wida¢, réznorodne typy aparatéw fluidalnych uzywane sg do produkcji duzych ziaren
wielu réznych substancji, z wydajnoscig wielotonazowg Jako ciekawostke mozna poda¢, ze
w Grecji pracuje instalacja do produkcji jednocentymetrowych krysztatéw soli kuchennej
z wody morskiej [30] oparta o zmodernizowany kiystalizator Standard Messo.

Wypada w tym miejscu zauwazy¢, ze w tablicy 1.1 zamieszczono w kilku przypadkach dla
tego samego aparatu zakres zmienno$ci zdolnosci produkcyjnej, a w zwigzku z tym roéwniez
przedziat zmiennos$ci rozmiaru produktu. Mniejszej wydajnosci odpowiadajg wieksze
rozmiary krysztatdbw. W przypadku krystalizatora Zdansky-Giovanola zakres zmian zdolnosci
produkcyjnej jest niewielki, stad tez praktycznie stata wielkos$¢ ziaren produktu.

Poprawka Mersmanna [29] ograniczajgca gémag warto$¢ SIF do 200 wobec
przedstawionych tu wyliczen oraz [21, 27] jest zbyt pesymistyczna.

Przytoczony w niniejszym rozdziale bogaty przeglad rozwigzan konstrukcyjnych
krystalizatorow fluidalnych $wiadczy o statym zainteresowaniu tg tematyka przez przemyst
i badaczy. Jak Swiadczy referat [31] tylko ok. 1% rynku $wiatowego jest opanowany przez
krystalizatory fluidalne, 7% stanowig kiystalizatory DTB (z rurg cyrkulacyjng i przegroda)
natomiast 92% to najprostsze aparaty FC (0o wymuszonym obiegu zawiesiny). Wynika z tego,
ze na 0g6t wymagania rynku, jesli chodzi o rozmiar i jako$¢ krysztatéw, nie sg za wysokie.
Krystalizacja bowiem stala sie w nowoczesnej technologii i ochronie $rodowiska jedng
z czeSciej uzywanych operacji jednostkowych do rozdziatu termicznego substancji. Jednak do

specjalnych celow krystalizatory fluidalne sg niezastgpione.
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2. PREDKOSC SEDYMENTACJI W KRYSTALIZATORZE
FLUIDALNYM

2.1. WPROWADZENIE

Bardzo istotng funkcjg projektowa dla krystalizatorow fluidalnych jest charakterystyka
fluidyzacji s = s(wg), majaca wptyw zardwno na wielko$¢ pola przekroju poprzecznego
aparatu, jego wysoko$¢, jak i na jako$¢ otrzymywanych krysztatdw. Najpewniejszym
sposobem otrzymania precyzyjnych zalezno$ci miedzy porowatos$cig ztoza a predkoscig
fluidyzacji jest eksperyment. Do tego celu mozna wykorzysta¢ urzadzenie do pomiaru
szybkosci wzrostu lub rozpuszczania krysztatéw w ztozu fluidalnym opisane w [1] na str. 97
(z dodatkowym pomiarem przeptywu i wysokosci ztoza). Rdwniez laboratoryjny krystalizator
fluidalny przedstawiony w [2] na str. 229, czy tez bardzo prosty uktad pomiarowy opisany
w nastepnej sekcji niniejszej pracy na podstawie [3] moze tu znalez¢ zastosowanie. Czasami
zachodzi konieczno$¢ szybkiego oszacowania wartosci predkosci fluidyzacji, np. dla
wstepnych celéw projektowych. Wtedy wskazowka odnosnie do dolnej granicy predkosci
fluidyzacji - minimalnej predkosci fontannowania - mogg by¢ wyniki [4 - 6], Inny sposob
postepowania w tym przypadku - to wykorzystanie jednego z wielu wzoréw na predko$é
sedymentacji skrepowanej lub fluidyzacji homogenicznej, ktére w wiekszosci opracowano dla
ziaren kulistych (dla ziaren izometrycznych badano tez wplyw ksztattu). Spotyka sie, co
prawda, w literaturze wyniki badan dla czastek niekulistych np. [7], pozostaje jednak
watpliwos¢, na ile wszystkie te wzory sa adekwatne do krysztatow o réznym pokroju.
W pracy [8] sprawdzono kilka podstawowych réwnan na predkos$¢ sedymentacji na podstawie
danych doswiadczalnych [9] dla krysztatow K2504. Badania te rozszerzono znacznie w [10].
Niniejszy rozdziat podsumowuje badania wtasne oraz weryfikuje i koryguje wzory oparte na
bogatym materiale doswiadczalnym pochodzacym z analizy procesu fluidyzacji pieciu

réznych rodzajow krysztatow.
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22. METODY POMIAROWE

Schemat prostego ukfadu laboratoryjnego do pomiaru charakterystyki fluidyzacji
krysztatow przedstawiono narys. 2.1 [3].

Zasada dziatania uktadu jest nastepujaca: pompa proézniowa zasysa roztwdr nasycony
krystalizujacej substancji z termostatu A, przez rure B, chtodnice C, kolumne fluidalng D do
odbieralnika E. W termostacie A znajduje sie zawiesina krysztaléw w roztworze nasyconym.
Rura B zaopatrzona jest w filtr z delikatnej tkaniny nylonowej, ktory zapobiega przeptywowi
krysztatdow z termostatu do uktadu. W kolumnie D, na sitku, umieszcza si¢ zwazong probke
krysztatbw. W celu umozliwienia doktadnej rejestracji temperatury procesu kolumna D
zaopatrzona jest w dwa termometry. Mierzac czas, sktad ziarnowy (przed i po fluidyzacji),
objeto$¢ zasysanego roztworu oraz wysoko$¢ zioza przy znanej masie poczatkowej

i koncowej krysztatow, mozna otrzymac dane dotyczace zaréwno kinetyki krystalizacji

Rys. 2.1. Schemat stanowiska laboratoryjnego do pomiaru charakterystayki fluidyzacji krysztatow [3]
Fig. 2.1. Flowchart of laboratory rig for fluidisation characteristics of crystals measurement [3]

(predkosci zarodkowania i wzrostu krysztatéw), jak i charakterystyke fluidyzacji (e = s(wg)).
Tak uzyskane wyniki nadajg sie do przenoszenia skali, co zostato potwierdzone w pracy [3].

Rownocennym sposobem otrzymania charakterystyki fluidyzacji moze by¢ pomiar

predkosci sedymentacji krysztatéw w kolumnie (rurze) sedymentacyjnej [10, 11],
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2.3. OBLICZANIE PREDKOSCI SEDYMENTACJI W ODNIESIENIU DO
OPADAJACYCH KRYSZTALOW - WERYFIKACJA ROWNAN

Do obliczenia predkosci sedymentacji konieczna jest, w wielu przypadkach, znajomos$¢
predkosci opadania swobodnego ziaren, ktdra jest funkcjg parametréow fizykochemicznych
Srodowiska, materiatu ciata stalego, przySpieszenia ziemskiego, wielkosci i ksztattu

krysztatow.
2.3.1. Sposoby przedstawiania ksztattu krysztatow

W dostepnej literaturze napotkano kilka sposob6w opisu ksztattu krysztatow [7, 11, 16-19,
49-51]. Bardzo istotny w tym wzgledzie jest odpowiedni wybér rozmiaru
charakterystycznego czastki, ktoéry bardzo zalezy od metody pomiaru skiadu ziarnowego.
Dodatkowy problem stanowi spotykana czasami zmiana ksztattu ziaren wraz ze zmiang ich
wielkos$ci. Ponizsze rozwazania dotycza ziaren o statych ksztattach niezaleznych od rozmiaru

czastek.

Sferyczno$é ziarnajest zmienng opisang rownaniem [60, 61]

gdzie Ak to powierzchnia kuli o objetosci czastki.

W celu zdefiniowania objetosci czaski izometrycznej mozna uzy¢ nastepujgcego wzoru:

V =yl 2.2)

(2.3)

W przypadku czgstek izometrycznych i geometrycznie podobnych o ciggtej funkcji rozktadu
wykazano w przyktadzie 2.81 [19], ze V/la=6¥/vnawet dla bardzo nieregularnych ksztattow
ziaren, pod warunkiem odpowiedniego doboru rozmiaru charakterystycznego. Ma to

znaczenie w bilansowaniu.

Powierzchnie przekroju poprzecznego lub rzutu na piaszczyzne prostopadig do kierunku

ruchu przedstawia wzoér

f =wfi2 (2.4)
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Jesli okresli¢ rozmiary ziaren na podstawie analizy sitowej, przyjmujac jako liniowy rozmiar

charakterystyczny funkcje trzeciego pierwiaska z objetosci, to otrzymamy

I=¥.V'n = V={U¥iy (2.5)

Taki wspdtczynnik ksztattu jest po prostu trzecim pierwiastkiem z odwrotnosci yly.

Objetosciowy wspodtczynnik ksztattu wg Heywooda [11] jest zdefiniowany nastepujaco:

gdzie 4 jest $rednicg kuli o objetosci czastki, a Ip Srednica kota o polu przekroju réwnym polu
przekroju ziarna lezacego w najbardziej stabilnej pozycji, co ma znaczenie przy pomiarach
mikroskopowych. Z uwagi jednak na to, ze w trakcie opadania bryty izometryczne uktadajg
sie zwykle wzdtuz dtuzszej osi minimalnym przekrojem poprzecznym w kierunku ruchu, stad
wybrano stosowne przekroje. Najczesciej spotykane wspdtczynniki ksztattu dla wybranych
bryt przedstawiono w tablicy 2.1.

Nalezy zauwazy¢, ze nie zawsze geometryczny rozmiar charakterystyczny odpowiada
regule y/A=6yly. Wowczas szczegblnie uwaznie trzeba prowadzi¢ bilansowanie, aby uniknaé
btedéw. Mozna probowac rozwigzac ten problem dobierajac inny rozmiar. | tak np. w pozycji
6 (prostopadtoscian), gdyby przyja¢ L=(6/5)a, wtedy powyzsza zalezno$¢ bytaby spetniona.
Pozostaje jeszcze istotne pytanie, jaki rozmiar jest mierzony w analizie ziarnowej?

Alternatywnym, uproszczonym podejsciem jest zatozenie, ze czastki maja pokroj zblizony
do kulistego. Zatozenie to odbiega od rzeczywistosci, ale jest usprawiedliwione dla matych
krysztatow izometrycznych, ktére w obszarze laminamym opadajg z predkosciami bliskimi
opadajagcym kulkom. Natomiast duze krysztaty w ztozu fluidalnym, na skutek abrazji, maja
zaokraglone naroza i ich ksztatt jest bardzo zblizony do kulistego [3, 13-15].

Oba powyzsze alternatywne ujecia zostang przetestowane w dalszej czesci pracy.

40



~

Bryta/rozmiar
charakterystyczny

kulii/$rednica

szescian/dl. boku

walec h=D/
$rednica

o$mioscian
foremny/dt. boku

elipsoida
D\D-2D/$rednica

prostopadtoscian
a a-2a dt. boku

Walec h=2D/
$rednica

s 0,8060

.| £0,8736

N £0,8456

jsn
~nav?i
1+1,39v3

Ul44x
z 0, 677

0,479 s 0,8320

Wspdtczynniki ksztattu wybranych bryt

—£ 0,5236
6

- 50,7854
4

N"-£0.4714
3

— £ 11,0472
3

- =15708
2

* £ 3,1416

1,5*

213 £ 3,4641

[(1 +1,39>/3)£ 5.353

10

2,5* £ 7,8540

< V,
N
- £07854 s1.2407
4
1 1
- £0,7854
4

«1- £1.0839
VIT

) NE1.284
_£0.7854 £ 0.9847
A
i fi £0,7937
1 V2
- =0,7854  >J- £ 0,8603
4 Vir

Tablica 2.1

¥a Vv
w V,
- =0.5236 6, 23
6
if)' 5069 6 1
-£0,7854 6. 1
4
3>/6£ 7.3485,
A " 0,3281
42 £0.4714
3
It £ L0472 1.5(1.39V3 + )£ f
3 4/3
£0.6960 5 2
-2£ 1.5708 5 2



2.3.2. Bilans sil dziatajacych na swobodnie opadajgca czastke

CD

Rys. 2.2. Schemat sit dziatajgcych na swobodnie opadajgcg czastke
Fig. 2.2. Diagram of forces balance acting on free falling partice

Na opadajgcag swobodnie czastke dziatajg nastepujace sity: efektywny ciezar S/ i sita oporu
osrodka S Wobec tego wypadkowa tych sit Sjest rowna ich sumie.

S =St+S2 2.7)
Korzystajac z drugiej zasady dynamikii prawa Archimedesa mozna torownanie przedstawic¢

W nastepujacej postaci:

ma=mg-—pg-X~-pf (2.8)
Ps 2

przy czym / jest polem rzutu ziarna na ptaszczyzne prostopadig do kierunku ruchu. Po

wprowadzeniu objetosci opadajacego ziarna do powyzszego réwnania mozna uzyskac

d~Jpl-p)g _ 7~ | (29)
dt ps 2ps V
zaktadajagc opadanie ustalone, ktéremu czastka podlega popoczatkowym okresie

rozbiegowym, wtedy

210)

a predkos¢ opadania przedstawia wzor

Pt

W tym miejscu mozna wprowadzi¢ ksztatt czaski, i tak np. dla kuli
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w= jiP.-P & (2.12)

Dla ziaren o innych ksztaltach nalezy sie postuzy¢ odpowiednimi rozmiarami
charakterystycznymi i wspoétczynnikami ksztattu, nie zapominajac o zalezno$ci od nich

wsp6tczynnika oporu optywu X. Waznajest tez orientacja czastki w kierunku ruchu.

2.3.3. Zestawienie wzoréw na predko$é opadania swobodnego ziaren

Ponizej przedstawiono czesciej spotykane w literaturze wzory na predko$¢ opadania
swobodnego czastek kulistych. Nalezy podkresli¢, ze dla opadania laminamego dolng granice
stosowalnosci ponizszych wzoréw okreslajg efekty zwigzane z ruchami Browna (przyjmuje
sie Re>10"4):

1. Wzo6r Stokesa [20]

12(Ps~P)g 2.13
W 187 (213)

2. Wzér Zogga [21]

R e. = 0,048835/4r 1,0850-0,030844 In(Xr)+0,00052409(In(/<r))2 (2114)

™
gdzie: Rem = P

3. Wzér Dallavalle [53]
Rea = [-3,8095 + (3,80952 + 1,8329"r0%5)0%5]2 (2.15)

4. Wzér Richardsona-Schillera-Neumanna [22]

= 18Re,, + 2,7Re™& 3,6 <Ar <105 (2.16)

Ar =1/ 3Rel Ar £ 105

5. Wzér Martina [23]
(2.17)

6. Wzér Matusewicza [26]

IgRe,, =0,65801g/1r-0,8949 14 < Ar <316,23 (2.18)

IgRe,, =0,38091g"r-0,2023 316,23 < Ar <10000
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7. Wzo6r Khana - Richardsona [22]

Re,, = (2,23Ar00*- & Ar-00*)33

(2.19)

8. Wzory wykorzystujace wspoétczynnik oporu opltywu czastki X. Wtedy z bilansu sit

dziatajacych na krysztat opadajacy ruchem ustalonym mozna otrzymac:

4d»(*g,v)wl ~— 1'% ~  =0lub 4(i?e,,,(i)Re2="-Ar

¥fP

W/

Za iloraz ylyly/f mozna podstawi¢ odpowiednie liczby z tablicy 2.1 dla ksztattow w niej

wymienionych.

1) Wzor Clifita [24, 25]

IgRe, = -1,7095 +1,334381g(*")- 0,1159 1(1g (A )/

2,37 <Rex <12,2

IgRem=-1,81391 + 1,346711g(" R A ) - 0,2427(lg(i,,Rel)J + 0,006344"

12,2 < Re, <6350

2) Wz6ér Kaskasa [27]

k,=— +- 7~ +04 dla < 2x 105

3) Wzor Yilmaza [28]

1+ 3x10 °-49
4) Wzér Dallavalle [53]
A* = (0,63 + 4,8/?%,,~05)f
5) Wz6r Wadella [54]
4=2(0,445 +3,39Re,°'s]
6) Wzo6r Khana - Richardsona [54]

"=2(\M Ren0i'+0,293ReJ>06f A5 dla

44

dla *e-

*e,<105

'2*10°

A

)]

(2.20)

(2.21)

(222)

(2.23)

(2.24)

(2.25)



7) Wzér Brauera [27]
> < 4x

— + +0*36 dla <2x105 (2.26)
Rea Re,, "

8) Wzér Kiirtena [29-31]

1 =— +-~= +0,28 dla Rem<2x105 (2.27)
Re.

9) Wzo6r Schillera-Neumanna [29, 32]

A =— (1+0,15te °637) dla < 500
Re,,K ’ (2.28)
4 =0,44 Re. >500
10) Wz6r Molerusa [33]
A =— +-~"7ZL +0,36 dla flg, <2x105 (2.29)

Re,, yjRem

Po przeprowadzeniu obliczen wstepnych okazato sie, ze korzystna moze by¢ kombinacja

statych ze wzoréw (2.21, 2.26, 2.27). Wykonano nastepujace proby:

4» = +°’36 (2-30)
Re,, V ®

A» = + 72— +04 (2.31)
Rem JRe,,

Wzory dla czastek kulistych i niekulistych

1) Wzory Stokesa, Allena i Newtona [7]

X. = — dla Re, <0,2 (2.32)
Re m0,8424 «Ig
0,065
|OC
4» = E"Ti" 0,2 < Rem<1000 dla r6znych “~interpolacja z wykresu lub tablice
ew’
A=531- 487" 1000 < Rex < 2x 105, Perry [54] podaje, ze nie nalezy tego wzoru

uzywac dla y/< 0,67.
2) Przez analogie do wzoréw (2.30 i 2.31) oraz réwnania (2.32) zaproponowano w niniejszej
pracy nastepujacg formute, ktérej state uzgodniono z tablicg 3-2 s.141 [7], uzyskujac wartosci

ze $rednim btedem + 7% dla zakresu (/ e<0,526,J> i Rex<200000.
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24

A = -+°9893+5,27-4,87" (2.33)

*<?, -0,84241g V-
0,065

Zalezno$¢ te przedstawino narys. 2.3. Wyraznie widac, ze dla Re<I ksztatt opadajacej czastki

praktycznie nie ma znaczenia dla obliczen wstepnych (oczywiscie zalezy to od wymaganej

doktadnosci wynikéw) podczas opadania swobodnego w rozpatrywanym zakresie zmian y/

(tabl. 2.1).

3) Wz6r Gansera [55, 56]

24

1+0,1118(/?gj r , £ j &Si7]+- °’43 - 2.34
K2 Re,,K,KZ[ (7] )& 33%55 ( )

1+ -
Re,,KtK2

przy czym K/to wspotczynnik ksztattu Stokesa, a K2 - wspo6tczynnik ksztahu Newtona. Oba
te wspotczynniki sa funcjami sferycznosci i/l i dla ziaren izometrycznych mozna je wyliczy¢

z nastepujacych formut:

K, =[(1/3)+(2/3V ~5]" tf2=10u,4% ,“r™ (2.34a)

Warto zaznaczy¢, ze réwnanie to zostatlo w pracy [56] poréwnane do propozycji Heidera
i Levenspiela, Thompsona i Clarka, Chiena, Venumadhava i Chabry oraz Hartmana at al.

i jest z nich najdoktadniejsze.

4) Wzor Tran-Cong, Gaya, Michaelidesa[57]
ri \1

0,42 U

0,15 'd,
1+ {Re, A (2.35)
Red. i . ydv
1+ 4,25 10'
A

dv to objetosciowa S$rednica ekwiwalentna, df, powierzchniowa S$rednica ekwiwalentna,

¢ - sferyczno$¢ powierzchniowa, ktére mozna wyliczy¢ z nastepujacego wzoru wzoru

dy =\/6V/n df =724 flIn c=rtdf /P, (2.35a)

P to obwdd rzutu czaski w kierunku ruchu.

5)Wz6r Holzera i Sommerfelda [58, 59]

8 0,4210 <4
(2.36)
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y| to sferyczno$¢ podtuzna, bedaca stosunkiem pola przekroju podtuznego objetosciowo
ekwiwalentnej kuli i r6znicy miedzy potowg catkowitej powierzchni i podtuznym przekrojem
ziama, natomiast \j. to sferyczno$é poprzeczna, ktora jest ilorazem przekroju poprzecznego

objetoSciowo ekwiwalentnej sfery i rzutu przekroju poprzecznego czastki w kierunku ruchu.

2.3.4. Wplyw $cian na opadanie swobodne

W przypadku gdy odlegto$¢ opadajgcego ziama od $ciany naczynia jest poréwnywalna
z rozmiarami ziama nie mozna stosowac zatozenia o opadaniu swobodnym. Dodatkowe
opory przeptywu powoduja zmniejszenie predkosci opadania. Stosuje sie wtedy empiryczne
wspoétczynniki korygujace. W pracy [52] stwierdzono, ze efekt Scian mozna pominaé, gdy

I/D<0,05. W pozostatych przypadkach nalezy uzyé poprawki. Dla ruchu laminamego poleca

sie

= 1-UD 2.37)
w. 1-0,475/1D
Natomiast dla ruchu burzliwego

=(-1/D)-{\-0,511D)05 (2.38)
Brown [50] zaleca uzy¢ dla ruchu uwarstwionego nastepujacego wzoru:
- = (1-11Z2))2> (2.39)
Dlaruchu burzliwego poleca uzy¢ nastepujacej formuty:

(2.40)

Mullin [9] zaleca uzycie nastepujgcego wzoru:
w0 1 (2.41)

w 1+21 1/D
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Rys. 2.3. Zalezno$¢ wspotczynnika oporéw optywu od charakteru przeptywu i ksztattu czastki
Fig. 2.3. Dépendance of coefficient of resistance flow round the partice on flow character and com shape



Rys. 2.4. Wplyw $cian naczynia na predkos$¢ opadania swobodnego ziaren
Fig. 2.4. Influence of vessel wals on free falling particle velocity

Coulson i Richardson [22] podajg nastepujgca poprawke:

- =1-1,15— (2.42)
w- D

Na rys. 2.4 przedstawiono wykresy powyzszych poprawek. Wydaje sie, ze propozycja [52]
pominiecia wptywu $cian dla D/I1>20 jest do przyjecia, gdyz dla kazdego wzoru (2.37-2.42)
daje wartosci poprawek mniejsze niz 10%. W dalszej czeSci pracy zostang réwniez

przedstawione poprawki dla opadania skrepowanego.
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rozmiar
krysztatow

wartosci
do$wiad.

Nr wzoru

50

Poréwnanie wynikdw doswiadczalnych Woo/mms
dla K2S0O4

0,925

[/ mm

Re

213
2.14
2.15
2.16
217
2.18
2.19
2.20
221
2.22
2.23
2.24
2.25
2.26
2.27
2.28
2.29
2.30
2.31
2.32
2.33
2.34
2.35
2.36

0,387

51

18,5

115

50
54
51
22
15
53
56
55
50
50
54
55
51
51
51
50
49
71
58
24
33
36

0,65

77

46,8

325
97
88
95
92
23
29
98
99
98
88
88
97

101
92
92
92
89
88

124
81
39
60
62

100

86,5

659
138
124
134
130
24
44
138
138
136
124
124
138
143
132
132
130
126
123
168
99
52
86
83

Tablica 2.2

z obliczonymi ze wzoréw (2.13-2.36)

1,86

158

274.9

2666
251
219
249
234

27
86
247
237
241
219
219
250
251
242
242
231
226
219
273
145
79
160
136

2,61

187

456,5

5250

321
279
341
300
28
117
313
298
312
279
280
320
318
313
342
294
288
279
334
174
93
211
167

Suma
kwadratow
btedow

1028,2101
1,0753
0,4695
1,1836
0,7245
2,8031
1,5483
0,9916
0,8380
0,9329
0,4695
0,4748
1,0602
1,1254
0,8770
1,1100
0,6688
0,5692
0,4659
2,1365
0,0332
1,2539
0,2055
0,1809



Tablica 2.3

Poréwnanie wynikow doswiadczalnych woolmms ” z obliczonymi ze wzoréw (2.13-2.36)

dla NaBC>3
rozmiar 0,3275 0,39 0,4625 0,55 0,655
krysztatow
/1 mm
wartosci 20,3 26 32,1 41,4 50,8
doswiad,
Re 6,7 10,2 13,7 22,8 33,3
Nr wzoru
2.13 37,7 53,5 75,3 106,4 150,9 10,0124
2.14 23,2 29,4 36,6 45,2 55,4 0,0738
2.15 21,6 27,3 30,6 41,7 50,9 0,0088
2.16 29,8 39,3 45 64,6 81,4 1,3190
2.17 21,8 27,7 34,7 42,9 53,5 0,0204
2.18 13,6 15,4 15,5 16,1 16,6 1,3693
2.19 6,2 8 91 12,9 16,2 2,4129
2.20 22,1 27 29,9 40 48,9 0,0166
221 23,6 30,2 37,8 46,8 57,1 0,1164
2.22 23,7 30,2 37,7 46,5 56,7 0,1132
2.23 21,6 27,3 30,6 41,7 50,9 0,0088
2.24 21,6 27,4 30,7 41,8 50,9 0,0090
2.25 23,3 29,5 33,2 45,5 55,7 0,0602
2.26 22,4 28,8 36,4 45,5 56,1 0,0609
2.27 21,6 27,5 34,5 42,7 52,5 0,0151
2.28 23,4 29,6 36,7 45 54,7 0,0765
2.29 21,9 27,9 34,8 43,1 52,7 0,0217
2.30 21,4 27,1 33,8 41,8 51,1 0,0077
2.31 21,2 26,9 33,5 41,4 50,5 0,0051
2.32 23,2 28,6 32 44.8 55,4 0,0454
2.33 22,4 25,3 26,9 31,6 35,1 0,1892
2.34 4.3 4,9 5,4 6,5 7,3 3,4177
2.35 14,2 18,1 22,7 28,1 34,4 0,4756
2.36 13,7 17,3 21,8 27 33 0,5644
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Poréwnanie wartosci predkosci opadania swobodnego woo obliczonych ze wzoréw (2.13 -
2.36) idoswiadczenia [9] dla krysztatbw K2SO4 opadajacych w nasyconym wodnym
roztworze tej soli w temperaturze 20°C przy s = 0.96 przedstawiono w tablicy 2.2. Przyjeto
tutaj, ze przy takim stezeniu ciata statego w zawiesinie wzajemny wptyw opadajgcych ziaren
jest do pominiecia.

W celu obiektywizacji oceny dokfadnosci poréwnywanych wzoréw jako kryterium
zastosowano sume kwadratow btedéw wzglednych. W tablicy 2.3 zamieszczono poréwnanie
danych doswiadczalnych [25], pochodzacych z pomiaru predkosci opadania swobodnego
krysztatdbw NaB 03z wynikami obliczen.

Analizujagc zawarto$¢ samej tylko tablicy 2.3, mozna doj$¢ do btednego wniosku, ze wzory
(2.15, 2.23, 2.31) sg wystarczajaco dokladne przy zalozeniu kulisto$ci czastek. Jest to
konsekwencjg pomiaru opadania stosunkowo matych krysztatdbw (<0,7 mm). Dopiero analiza
obu tablic razem prowadzi do bardziej prawdziwych wnioskéw:

- Wzoru (2.13) nie nalezy stosowac dla krysztatéw w ztozu fluidalnym poza dozwolonym
zakresem (Re<0,2, 1SI00/jm), gdyz daje najwieksze btedy, mimo stwierdzeA zawartych
w ksigzce [20] i innych pracach tego samego autora.

- Wzér (2.31) daje wyniki najbardziej zgodne z doSwiadczeniem przy zatozeniu kulistosci
czastek, cho¢ dla duzych krysztatdw (2,61 mm) rozrzut wynosi nawet ok. 50% (moze tu by¢
widoczny wplyw opadania skrepowanego i ksztattu ziaren na wyniki doswiadczen).

- Réwnanie (2.17) jest troche mniej doktadne, jednak z uwagi na swojg postac jest wygodne
do obliczen na kalkulatorach.

- Formuta (2.33) dla sferycznosci bliskiej ys = 0,8 jest najdoktadniejsza. Jej gorsze rezultaty
dla NaBC=8 nalezy tlumaczy¢ tym, ze w tym przypadku y/ = 0,526 znajduje sie na granicy
przedziatu, dla ktérego uzgadniano state dla tego wzoru.

- Wz6r Matusewicza (2.18) [7] daje wyraznie zanizone warto$ci i stad nie jest godny
polecenia.

- Zaskakujaco dobre wyniki daja wzory przy zatozeniu kulistosci ziaren (2.23 i 2.31) dla
NaBO03.

- Podsumowujac analize (2.34-2.36), rozczarowuje precyzja tych formut.

Uwazajac, ze wybrany wz6r (2.31) jest najbardziej godny polecenia, przy zatozeniu

kulistosci czastek, a (2.33) przy zastosowaniu rzeczywistej sferycznosci czastek, mozna
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przystapi¢ do sprawdzenia réwnan na predko$¢ sedymentacji
przedstawiono najbardziej znane formuty, stuzgce do jej obliczania:

1. Wzér Richardsona-Zaki [11]
w0 = H-.C-

gdzie

n=4,65 +19,SE dla Rex <0,2
n=(4,35 +l7,53 |/?e,,~08 dla 0,2<Rea<l1

«=["4,45 + 18-|" dla I</?e,<200

n = 4,45tfe,,”1 dla 200 <Rex <500

skrepowanej. Ponizej

(2.43)

n=24 dla Rem>500, dla czgstek niekulistych n=2,1 &'Y° 6

Niestety, dla czastek niekulistych wzér ten obowigzuje jedynie w obszarze burzliwym,

a warto$¢ n obliczona dla kuli wynosi 2,4345 zamiast 2,4. czyli nie jest zbyt doktadna. W celu

korekty tego btedu proponuje sie uzycie w miejsce 2,7 stalej o wartosci 2,6618. Powyzsze

wzory wygodniej dla obliczen jest przedstawi¢ za pomoca liczby Archimedesa. Richardson

przedstawit wynik przeksztatcenn w monografii [22].

«=46+20— dla  Ar<3,6
D
»=[M8+20—j/4r-°'B 3,6 <Ar <2\

n=(55+ ZSBV r 006 21<Ar<24-.104

n=Ar~°m 2,4 m04< <8,3°104
«=24 Ar>83m04
1) Wzér Garside-Al-Dibouni [34]

»=51A 271
1+0,1Rej9
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2) Wz6r Rowe [22]

4,7 =0,175/te,”'%
35

«-2,

3) Wzér Khana-Richardsona [22]

n- 2,4

2. Wzér Carmana-Kozeny

Nalezy zauwazyé¢, ze niektore przedstawione ponizej

empiryczny inie zawsze w0  wx gdy £ ->/.

C2k(1-¢)

1) Wz6r na statg Az powyzszego réwnania opracowany przez autora [8]

k =0,409Ar005(I - ) 105

2) Wzdr uproszczony opracowany przez autora [10]

.3

0 7 0,818/4r4,05

3) Wzor van Dijka-Wilmsa [35]

10112

gl P,~P
-e n°'% ,
1-ef* n°%130/7°2

0 —

3. Wzdér Andersona [36]

aw02 + bwO+c =0

n0,45
_ p fi-g |
12637t *
. o187 ,
fegi? 39
|
c=g(ps-p)

4. Wzory Kurlanda [37]

Re'* =71UO0Are'*{Im,11eT 6
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wzory majg charakter

(2.45)

(2.46)

czysto

(2.47)

(2.48)

(2.49)

(2.50)

(2.51)



Re=0,064Ar " (Im Itr (2.52)

:.2,33e3 (2.53)
105 v
\ 2.126
— =1,96x10"" +0.3 (2.54)
as \V;
P(Ps-p), ,
gdzie
a= 49?7(Ps - P)
3P1
5. Wzory Todesa [32, 38, 39]
£ =(I8Re +0,36Re2}'2/ Ar02 (2.55)
Re=Ars45/(18+0,6"Ars415) (2.56)

Powyzsze wzory sg wynikiem rozwazania tego samego zagadnienia [39] z dwoch punktéw
widzenia. Na skutek niedoktadniosci w oryginalnym artykule w obliczaniu logarytmoéw

wystapit btad w druku. Zdaniem autora bardziej prawidtowa jest ponizsza posta¢
Re =Ars4756/(18 + 0,6yJA rs4156) (2.57)
6. Wzory Kmiecia [32]

f = (ISRe+2,7Rel67 1 */Ar0™ (2.58)
£ = 1,733Re®20RA r' 2V (2.59)

7. Wz6r Vragova [38]

Re =0,105Ar0™s" 36 <Ar <2500 (2.60)

Re =0,335ArM)s 2500 <Ar <10
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8. Wzo6r Matza [40]

e =1,698 dla Re <2

W,
J a\ps-p)0J I'M.

£=1584 dla Re>2

9. Metoda Beraneka [31]

w0=0,728w ,ez
z =3,55Ar" @3 dlaAr"4170

w  \4gl{ps~p)
VvV 31p

A —— + 0,28 dla I-SRe<2840
Re -J.Re

10. Wzér Molerusa [33]

1
r-m gdzie ¢ =09

o -1
it
(1-,)"

Eu = +— (1+0,347r(1 + 0,5r))+ 0,4 + 0,565r
VRe Re

11. Wzér Steinoura [41]

wn=w £ xI|0 &8

12. Wzoér Suwy [42]

w0 = 0,952wdE }

13. Wz6r Bransoma [43, 44]

KI£2

k=0115779:(P.,-PY Y
P 24
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14. Wz6r Ponomarenki [45]

2,23-10-312p 2
Wh=- p 29
en(Ps~P)

(2.67)

Zdaniem autora niniejszej pracy bardziej poprawny, z teoretycznego punktu widzenia, bythy

nastepujacy wzor, ktory bytby ograniczony do ciat o gestosci réznej od gestosci ptynu:

2,23 wl0~31p Aye3

(2.68)
*I(Ps ~ P)
15. Wz6r Matusewicza [26] (najpierw z réwnania (2.18) nalezy obliczy¢ Rem)
_Re.TIE (2.69)
Ip

Podobnie jak w przypadku rownania (2.68) zdaniem autora bardziej poprawny bytby

nastepujacy wzor:

Rejie (2.70)
o
Ip
16. Wz6r Bamea-Mizrahi [60, 61]
"
(2.71)
N+ (- f)I3jexp 21 )
3s
alternatywng forma tego wzoru jest uktad réwnan
48 2
4 = 063+ ' (2.712)
Re, =Re,,----- - r

“exp(5(1-f)/3£7)

Wedtug autoréw [60, 61] wzor (2.71) obowigzuje tylko dla zakresu opadania laminamego,
natomiast (2.71a) ma by¢ wazny dla catego zakresu (/fe«<2T05).
17. Wz6r Zimmelsa [61, 62]

L+ d2
2 a

(2.72)
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a, =0,63{ipf5

a2=4.8t7"5exp ———

6£
. _ 42Ap,-p)Eg
* on A \1/3.
log/i,, = 0,5{20,490- logi?e0- {311,822 - 30,672logRe0- 9(log/?e0)2] 5} (2.72a)

natomiast Xo i Reosg zdefiniowane jak we wzorze Bamea-Mizrahi. Niestety, tej formy wzoru
nie udato sie zweryfikowa¢ dla posiadanych danych z uwagi na prawdopodobne biedy
w druku w oryginalnej pracy [62],

18. Wz6r autora

Przez analogie do wzoréw Bamea-Mizrahi i Zimmelsa postanowiono zweryfikowaé

nastepujacy wzor:

(2.73)
Renm0, 8424 lg—— VA
0 ,065
19. Wzory Riby - Couderca [63, 64]
s <0,85
GaMv <18 (2.74)
£>0,85
18 < GaMv < 105
£>0,85
GaMv > 105
£>0,85

1-1,24(1 - £)23
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20. Wzory Limasa-Ballesterosa [63, 65]

135 -4,94 _ GaAMv

200 < ReA< 6000, 6 M04< GaA<5,6 ml07 (2.75)
0,75(24" +X,ReRd)

047<£<097 0,64<y/<10

X, =2,53 - 0,283exp(2,3(y) ¥ <08
ReAg (200, 500) X, =2,53-0,615exp(l,27") 0,8 <</ Z 0,906
X, =0,8(100/Re, )

[ X, = 2,25(i%, /(1,33 +10*))fIWr* y/ <0,9
[ X, = 0,7(10/ReA)QE® il =1

ReAe (500, 3000)

Re” e (3000, 2 «105) X, =2,53 - 0,283 exp(2y/)
W tablicy 2.4 zamieszczono zakresy zmiennosci parametrow doswiadczalnych dla K2S04
[9], NHANO3 [13], NaCl [3], NaBO03 [25] i aspiryny [40] przy pomiarach charakterystyk

fluidyzacji s = £(wn).
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gestosc
ciata

Krysztat ~ Statego
pi
kgm'3

k2so04 2660
aspiryna  1390.2
NH4N 03 1600

NaCl 2170

NaBO-j 1730

gestosé
cieczy

Pl
kgm ’

1057
869,5

1300
1187

1052

dynami-
czny
wspot-
czynnik
lepkosci

7% 103
/ Pas

1,13
2,06

0,89
1,52

1,05

Tablica 2.4

Zakres zmiennosci parametrow eksperymentalnych

B sferycznos$¢
i to$¢ predkosc $rednica  krysztatow wspotczynnik
K rozml*atlr poroiwil 0s¢ pozorna ] y ksztattu wg liczba
rysztatow Z10"'a roztworu naczynia V Heywooda pomiar(’)w
/fm m £ tvo/tnms*1 D /em Vv
0.387+2,61 0.62+0.96 26+187 7.0 0,846 0,328 61
0,15+1.35 0.41+0,88 0,5+14.2 10,8 0,655 0.560 65
+
0,912 0,47+0,82 2.3+48,2 5,08 0,846 0,328 29
4,013
1,1+1,6 0,70+0,83 29+34 2,54 0,806 0.696 4
+
003223 0,55+0.86 0,8+11,3 7,0 0,526 0,380 66

Wartosci “oszacowano na podstawie podobienstwa ksztattu itable 6.3, s. 159 [24].



Poréwnanie wynikow obliczen z danymi doswiadczalnymi

Wzér
Richardson-Zaki (2.43)
Richardson-Zaki (2.43vj>)

Gareide - Al-Dibouni (2.44)
Garside - A]-Dibouni (2.44y)

Rowe (2.45)

Rowe (2.45\|/)
Khan-Richardson (2.46)
Khan-Richardson (2.46y)

autora (2.47)

autora (2.47y)
autora uproszczony (2.48)

autora uproszczony (2.48y)
van Dijk-Wilms (2.49)
Anderson (2.50)

Kurland (2.51)

Kurland (2.52)

Kurland (2.53)

Kurland (2.54)

Todes (2.55)

Todes (2.56)

Todes (2.57)

Kmie¢ (2.58)

Kmieé (2.59)

Vragov (2.60)

Matz (2.61)

Beranek (2.62)

Beranek (2.62\{/)

Molerus (2.63)

Steinour (2.64)

Steinour (2.64y)

Suwa (2.65)

Suwa (2.65\f/)
Bransom (2.66)
Ponomarenko (2.67)
Ponomarenko (2.68)

M atusewicz(2.69)
Matusewicz (2.70)
Barnea-Mizrahi (2.71)
Bamea-Mizrahi (2.71a)
Bamea-Mizrahi (2.711/)
Zimmels (2.72)
autora (2.73y)
Riba-Couderc (2.74)

Limas-Ballestreros (2.75)

W celu weryfikacji

1,3169
1,2080
1,4521
1,1675
1,6947
1,3668
1,7209
1,4206
1,6806
1,4376
1,7127
1,4654
1,7480
1,3659
1,1815
1.4137
2,0249
1,8496
1,9546
1,6744
1,1807
1,5640
7,5601
1,1956
1,3301
1,4023
1,1138
2,5013
0,7645
0,6430
1.7173
1,3010
0.2414
16,4432
2,3522
1,8068
0,7848
0,7359
1,2780
0,6181
1,2780
1,1567
0,4656
1,7673

wzorow (2.43-2.75)

dla

W
rmm

0,4501
0,3510
0,5602
0,4426
0,6781
0,5370
0,6927
0,5635
0,4768
0,3925
0,4825
0,3971
0,4774
0,5609
0,2405
0.3661
0,3245
0,2473
0,7263
0,5883
0,3191
0,5153
2,0305
0,3293
0,3328
0,4900
0,3705
0,9116
0,1498
0,1218
0.5242
0,3869
0.0644
0,0411
0,0349
0,1459
0,1401
0,1415
0,4671
0,1151
0,4671
0,4950
0,0857
0,5076

kazdego

Wt max

2,6998
2,7330
3,5648
2,5176
4,9187
3,5380
5,1278
3,9889
4,9075
4,5507
4,9695
4,6071
8,6282
3,3565
6,5198
6.0496
13,0863
11,2623
4,0260
3,4798
2,2056
3,3725
20,4844
2,1943
2,9682
3,8815
2,9054
7,3221
1,4633
1,2191
4.8487
3,6732
0.8543
550,1700
29,3205
11,7968
3,9791
1,4321
2,7025
1,2611
2,7025
2,2789
2,2825
4,7796

punktu

Tablica 2.5

S

0,5122
0,4049
0,6570
0,3375
0,9402
0,5531
0,9747
0,6297
1,0448
0,8022
1,0719
0,8236
1,2332
0,5810
1,0360
0.9547
2,1470
1,9200
1,1351
0,8384
0,3916
0,7352
7,1488
0,3850
0,5424
0,6831
0,4377
1,8948
0,3531
0,4211
1.0237
0,6160
0.7707
56,9891
6,1875
2,0922
0,7016
0,3709
0,4868
0,4405
0,4868
0,3652
0,6914
1,1061

doswiadczalnego

przeprowadzono obliczenia zmiennej zredukowanej wr =w/w”, oraz wyznaczano wartosci

estymatoréw dla catej tak otrzymanej serii ze wzorow:
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n n- 1
Obliczenia takie przeprowadzono oddzielnie dla kazdego ze wzoréw (2.43-2.75), a rezultaty
zamieszczono w tablicy 2.5. Gdyby poréwnywane formuly dawatly wyniki takie jak
eksperyment, wtedy wr=1, as = 0. Wszedzie tam, gdzie byto konieczne obliczenie predkosci
Wo, poréwnano zatozenie kulistoSci czastek (pozycja pierwsza) oraz uzyto doSwiadczalnej
sferycznos$ci czgstek oraz wzoru (2.33) (pozycja nastepna).

Z analizy doktadnosci badanych wzoréw widaé, ze réwnania (2.60) i (2.64) daty niezte
wyniki zaréwno ze wzgledu na uzyskane wartosci wr, jak i niewielki rozrzut. Sg one tym
korzystniejsze, gdyz nie wymagaja znajomosci predkosci opadania swobodnego Woo.
Stosowany przez wielu autoréw, gtdwnie z uwagi na prostote postaci, wzor Richardsona-Zaki
(2.43) nie jest zbyt doktadny. Wzory autora (2.47, 2.48) opracowane tylko na podstawie
danych dla K2S04 [9] niestety nie sprawdzity sie w innych warunkach.

Najlepszym sposobem obliczenia predkosci sedymentacji krysztatdow jest zastosowanie
rzeczywistej sferycznosci czastek do wzoru autora (2.33), a nastepnie wzoru Garside-Al-
Dibouni (2.44). Czesto stosowany wzdr Steinoura (2.64) cechuje sie najmniejszym pasem
rozrzutu, przy zatozeniu kulistosci czastek, ale daje zanizone wartosci w0 (Srednio 0 30%), co
nie jest zaskoczeniem, gdyz byt uzyskany na podstawie badan sedymentacji tapioki w oleju
(podobne wyniki otrzymano w pracy [46]). Oryginalny wzdr Todesa (2.56) jest gorszy od
réwnania (2.57), co wydaje sie potwierdzaé opinie autora na temat btedéw w druku artykutu
[39]. Ttumaczy to tez rezultaty otrzymane w [47], gdzie stwierdzono duzy rozrzut wynikéw
przy zastosowaniu formuly (2.56). Zaskoczenie budzi rekordowo duze odchylenie
standardowe uzyskane za pomocg formuty Ponomarenki (2.67); wynika ono prawdopodobnie
z tego, ze opracowano jg dla innych warunkow i substancji niz uzyte w tej weryfikacji. Nawet
zastosowanie poprawki teoretycznej nie prowadzi do wzoru godnego zalecenia. Mozliwy tez
jest biad cytowania przez [45],-niestety do oryginatu nie udato sie autorowi niniejszego
opracowania dotrzeé.

Stosowanie sferycznosci czastek w przebadanym zakresie moze budzi¢ watpliwosci, gdyz
nalezy sie spodziewa¢ btedéow doswiadczalnych w okresleniu tej wartosci. Uproszczone
zatozenie statego ksztattu ziaren niezaleznego od ich wielko$ci, zmiany orientacji
opadajacych ziaren o tym samym ksztatcie (a tym samym zmiana ilorazu y/v/y/f), w réznych

zakresach opadania [64], wyjscie poza obszar stosowalnosci, np. [54], staba korelacja y/
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i predkosci opadania [22] mogg byé przyczynami dalszych btedéw. A jednak mimo tych
watpliwosci okazato sie, ze uzyskane predkosci opadania sg na og6t doktadniejsze niz przy
zastosowaniu zatozenia uproszczonego o kulistosci czastek. Wyjatek stanowi tu réwnanie
Steinoura (2.64).

Zastosowanie wspétczynnika ksztattu wg Heywooda do wzoru (2.43) nie powiodlo sie
z powodu braku odpowiednich danych doswiadczalnych, gdyz oryginalna praca Richardsona
i Zaki [10] obejmowata ciata m. in. metalowe, czyli ciezkie i znacznie wigksze od krysztatow
wystepujagcych w krystalizacyjnej praktyce przemystowej. Podobna uwaga dotyczy wzoru
Limasa- Ballestrerosa (2.75).

Z uwagi na najmniejszy rozrzut uzyskany dla rownania Steinoura (2.64), przy zatozeniu
kulistosci ziam, postanowiono obliczy¢ statg ktéra skorygowataby wartosci wzgledne do
jednosci. Przy zastosowaniu statej rownej 1,309 otrzymano $rednig warto$¢ zredukowang
predkosci wr=1,0007 przy mierze rozrzutu s=0,3437. Podobnie korygujac réwnanie Bamea-
Mizrahi (2.71) statg 1,360 uzyskano wr*l1,0008 z rozrzutem s=0,3533.

Korygujac inne doktadniejsze réwnania, zawierajgce takze sfeiycznos¢, otrzymano réwniez
doktadniejsze wyniki: np. Steinoura (2.64%/) dla statej 1,556 uzyskano wr=1,0005 przy
s=0,3454. Wyniki skorygowane zawiera tablica 2.6.

Tablica 2.6
Zestawienie wynikdw wybranych wzoréw po korekcji
Wzér Stata Wr Kmin W mex S

autora (33) + Garside - Al-
Dibouni (2.4 1) 0,857 1,0005 0,3793 2,1576 0,2509
Todes (2.57) wlicznikue 4 o9 10009 0,2200 2,0179 0,3353

do potegi 6,5

Steinour (2.64) 1,309 1,0007 0,1960 1,9155 0,3437
Steinour (2.64 1,556 1,0005 0,1895 1,8970 0,3454
Bamea-Mizrahi (2.71) 1,360 1,0008 0,1924 1,9477 0,3533
Bamea-Mizrahi (2.71 /) 1,619 1,0008 0,1863 2,0418 0,3531
autora (2.73 /) 0,865 1,0005 0,4282 1,9712 0,2852

W tym miejscu wypada jeszcze wspomnie¢ 0 jeszcze jednym sposobie wyznaczania
predkosci sedymentacji, tzw. graficznym, uzytym przez Mersmanna [69], Niestety, autor ten
nie podaje ani zatozen, ani literatury zrédtowej. Dluzsze poszukiwania autora wykazaty, ze

w 1957 roku zostat opublikowany przez Zenza bardzo podobny wykres [70], ktéry byt potem

63



cytowany przez Weavera, Lapidusa i Elgina [71] oraz Treybala [72]. W 1974 r. Koziot
opublikowat pierwszy artykut [73], a cztery lata pézniej [74]. Posta¢ wykresu Mersmanna
(fig. 1.6, praca [69]) wskazuje, ze znat on co najmniej jedng z pozycji [70-74]. Jest to o tyle
wazne, ze pozwala na sprecyzowanie zatozen, dla ktérych opracowano ten wykres oraz
oszacowanie jego doktadnos$¢. Okazuje sie, ze oryginalny wykres Zenza [70] zostat wykonany
na podstawie danych dla czastek kulistych, szklanych katalizatorow opadajgcych w wodzie,
powietrzu, oleju i CC14. Natomiast wykres z [74] jest sporzadzony dla czastek kulistych i
narysowany na podstawie rownania Richardsona Zaki (2.43) z uproszczeniem Rowa (2.45).
Rzut oka na tablice 2.5 upewnia, ze nie jest to godne polecenia, jesli chodzi o obliczanie

predkosci sedymentacji krysztatow.

PODSUMOWANIE

Weryfikacja eksperymentalna najczesciej stosowanych réwnan na predko$¢ swobodnego
opadania krysztatldw oraz zaleznosci na predkos¢ sedymentacji skrepowanej krysztatow
(K2504, NH4NO3, NaCl, NaB03, aspiryny) pozwolita na okreslenie skali btedu, wynikajgcego
z ich stosowania oraz zaproponowanie nowych, znacznie doktadniejszych réwnan. Ciekawy
wynik daje kombinacja wzoru autora na wspoétczynnik oporu optywu (2.33) i wzoru Garside-
Al-Dibouni (2.44), dla ktorej uzyskano rekordowo niski rozrzut (5 = 0,2509). Stad jest ona
najbardziej godna polecenia do podobnych zastosowan. Troche gorszg doktadnos$¢ wykazuje

wzor autora (2.73).

OZNACZENIA

Ar - p)ps [icz|ja Archimedesa
V'
Eu =4IPi ~P~ £ liczba Eulera
3pw
Pn2* . .
Ga = liczba Galileusza
\
My = — — liczba wzglednego ilorazu gesto$ci (modut masowo
P

objetosciowy [65]
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wl
Re —inh
\%

liczba Reynoldsa

powierzchnia catkowita

sferyczno$¢ powierzchniowa
powierzchniowa $rednica ekwiwalentna

$rednica ekwiwalentna liczona na przekr6j porzeczny

objetosciowa Srednica ekwiwalentna
powierznia przekroju poprzecznego lub rzutu
na ptaszczyzne prostopadig do ruchu
przyspieszenie ziemskie

numer pomiaru

wspoétczynnik ksztattu Stokesa
wspotczynnik ksztattu Newtona
charakterystyczny rozmiar krysztatu

masa

m2

m2

m/s2

kg

wspotczynnik Richardsona-Zaki, ilo$¢ punktow pomiarowych

bezwymiarowy wspétczynnik opisujacy geometrie

przestrzeni dostepnej dla przeptywajgcego ptynu - wzér (2.32)

odchylenie $rednie

czas

objetosé

predkos¢

porowatos$¢ ztoza

parametr upakowania czastek - wzor (2.34)
dynamiczny wspotczynnik lepkosci
wspotczynnik oporu optywu

gestosé

sferycznos$¢, wspotczynnik ksztattu wzory (2.1+2.5)

ma3

m/s

Pas

kg/m3
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Indeksy

A powierzchnia catkowita

/ powierzchnia przekroju poprzecznego lub rzutu na ptaszczyzne prostopadtg do
ruchu

0 liczona na pusty przekroj

ex warto$¢ eksperymentalna

1 dotyczy danego punktu pomiarowego

k kula

max warto$¢ maksymalna

min warto$¢ minimalna

r warto$¢ zredukowana

S ciato state

\Y objetos¢

00 opadanie swobodne

dotyczy sferycznosci podtuznej

-L dotyczy sferycznosci poprzecznej
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3. METODY PROJEKTOWANIA KRYSTALIZATOROW
FLUIDALNYCH Z IDEALNA KLASYFIKACJA

3.1. WPROWADZENIE

Krystalizatory fluidalne stuzg do produkcji duzych krysztatéw (0,1-1 cm) [1] na skale
przemystowajuz od wielu lat [2]. Wielokrotnie do tej pory podejmowano préby opracowania
algorytmu  projektowania takiego aparatu na podstawie danych Kkinetycznych
i hydrodynamicznych uzyskanych w skali laboratoryjnej [3-6], jednak - jak dotad - bez
rezultatu. Wybitny autorytet prof. Mullin [7] powiedzial autorowi: Nie potrafie poprawnie
zaprojektowaé takiego krystalizatora (tj. obliczy¢ gabaryty aparatu dla zgdanej wielkosci
produkcji i rozmiaréw krysztatdw na podstawie powyzszych danych).

Przyczyna takiego stanu rzeczy lezy w trudnosciach w opisie matematycznym oraz
w pomiarach bardzo skomplikowanego przebiegu procesu réwnoczesnej wymiany ciepta
i masy w polidyspersyjnym ztozu fluidalnym.

W celu lepszego zrozumienia procesu fluidyzacji krysztatbw w roztworze przedstawiono

ponizej prosty model sedymentacji okresowej czastek w naczyniu pomiarowym (rys. 3.1).

Rys. 3.1. Schemat opadania okresowego czastek
Fig. 3.1. Scheme of batch particles sedimentation
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Przeprowadzajac test sedymentacyjny (pomiar krzywej opadania), obserwuje sie zwykle
zmiane poltozenia powierzchni miedzyfazowej czysta ciecz-zawiesina (granicy metnosci)

W czasie.

dH €3.n

Ruch tej powierzchni jest wolniejszy, niz by to wynikato z prostego bilansu sit opisanego
w rozdziale 2 niniejszej pracy (ktéry dotyczyt opadania pojedynczej czastki w nieskoriczonym
osrodku). Predko$¢ opadania wzgledem cieczy musi by¢ pomniejszona o predkos$¢ cieczy
wzgledem $cian naczynia (rys 3.1).

w2=w+WwCc (3.2)

Nalezy tujednoczes$nie uwzgledni¢ bilans objetosci, czyli rownanie ciagtosci, gdyz opadajace
czastki wypierajg ciecz ku goérze naczynia.

wee =wz{\-e) (3:3)

Po prostych przeksztatceniach otrzymuje sie

wz = we (3.4a)

oraz

we = w(l - f8 (3.4b)

w, = Hr--——- 3.4c
; (3.4c)

Jesli wz jest rowne O (patrz réwnanie 3.2), to oznacza, ze w = wc, czyli czastki sg
nieruchome wzgledem obserwatora - zawieszone w cieczy (jest to najdogodniejsza sytuacja
dla wzrostu krysztatéw). Z réwnania (3.4a) wynika rowniez, ze gdy e—l, to wz—w. Jezeli wz
jest mniejsze od 0, to czastki opadajg na dot naczynia, gdyby wzbyto wieksze od 0, to ziarna
byltyby wymywane ze ztoza.

W celu zastosowania analogicznego podejscia do fluidyzacji nalezy rozwazy¢
podobienstwo obu operacji jednostkowych. Dla utatwienia rozumowania przeanalizujmy
zawiesing monodyspersyjng o ustalonym rozmiarze ziaren i statej ich ilosci. Niech wz to
predko$¢ sedymentacji wzgledem $cian (nieruchomego obserwatora, statego przekroju
poprzecznego naczynia) tej zawiesiny o porowatosci e, a wo to predko$¢ pozorna cieczy
(liczona na pusty przekréj naczynia) wymagana, aby utrzymac te samg zawiesing w ztozu

fluidalnym o porowatosci e. Opory optywu czgstek zawiesiny w obu przypadkach réwne tej
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samej efektywnej ciezkosci ztoza, a takze predkos$é czastek wzgledem cieczy w sg funkcjami
(relacjami jednoznacznymi) wiasciwosci fizykochemicznych systemu (ptynu i ciata statego
oraz stezenia czastek w zawiesinie). Poniewaz system w obu przypadkach jest ten sam, wiec
opory optywu sg takie same i predko$¢ wzgledna ciata statego i ptynu musi by¢ réwniez taka

sama. Ze wzoru (3.4a) mamy

W . . M
w=—£*- a dla fluidyzacji W=—E =>W. = W0 (3.5)

Czyli mozna utozsamia¢ wz z predkoscig w0 z poprzedniego rozdziatu oraz predkoscia
pozorng cieczy podczas fluidyzacji, co tlumaczy zastosowanie w niniejszej pracy
identycznego symbolu dla obu tych wielkosci.

Tym niemniej czytajac literature fachowga nalezy doktadnie sprawdzi¢, jak zdefiniowano
predkos¢ sedymentacji czy fluidyzacji. W tym miejscu wypada podac¢ zestawienie réznych

sformutowan predkosci uzywanych do opisu ztoza fluidalnego ciecz-ciato state (tabl. 3.1).

Tablica 3.1

Zestawienie roznych predkosci stosowanych do opisu ztoza fluidalnego ciato state-ciecz

Lp Symbol Opis

1. Weo koncowa predko$¢ opadania swobodnego

2. w2 w0 predko$¢ sedymentacji

3 w predkos¢ czastki wzgledem cieczy

4. wc predkos¢ cieczy

5 Wo predko$¢ pozorna cieczy (na pusty przekroj)
6. W oes predko$é pozorna ciata statego

7. WKl predkosé¢ klasyfikacji

8. wmf minimalna predkos¢ fluidyzacji

W dalszej czeSci tego rozdziatu przedstawiono, na podstawie dostepnej literatury,
podstawowe analizy teoretyczne procesu krystalizacji fluidalnej, zaktadajgce wystepowanie
idealnej klasyfikacji w ztozu, tzn. stanu, w ktérym w kazdym przekroju poprzecznym aparatu

znajdujg sie tylko ziarna o tym samym rozmiarze.
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3.2. PIERWSZA ANALIZA TEORETYCZNA PRACY KRYSTALIZATORA
FLUIDALNEGO [3]

Pierwszg chronologicznie analize teoretyczng pracy krystalizatora fluidalnego ciggtego,
w warunkach idealnej klasyfikacji, przeprowadzono w artykule [3]. W polskiej literaturze jest
ona praktycznie zupeinie nieznana i stad warta przytoczenia, pomimo czestego cytowania
wynikéw doswiadczalnych podanych w tejze pracy [3], Punktem wyjscia sg zatozenia: stato$¢
ksztattu rosngcych krysztatéw, niezmienno$¢ predkosci zasilania szczepionka i odbioru
produktu. Zaproponowano réwniez mechanizm szczepienia ztoza przez Scieranie wiekszych
krysztatbw. W wyprowadzeniu uwzgledniono réwnania na szybko$¢ wzrostu krysztatow,
predko$¢ sedymentacji i bilans masowy. Na tej podstawie otrzymano relacje miedzy
przesyceniem, rozmiarem krysztatow, predkoscig cyrkulacji roztworu (wymuszanej pompag),
wysokoscia (potozeniem) krysztatow w ztozu i ich szybkos$cig wzrostu.

Przyjeto, ze masowa szybko$¢ wzrostu krysztaldw jest wprost proporcjonalna do

przesycenia.

ds . m %
KaS, gdzie a , S 3.6
dt ’ m S (36)

Rozpatrujgc schemat przedstawiony na rys. 3.2, zalozono stale natezenie przeptywu
roztworu V (azotanu amonu), wyptywajacego z rury barometrycznej z przesyceniem
wlotowym S2 i przechodzacego réwnomiernie do gdry przez stabilng zawiesine krysztatow.
Ziarna szczepionki o liniowym rozmiarze // zostajg podawane do ztoza na poziomie X] (h =
H), gdzie panuje przesycenie Si, a produkt krystaliczny o wielkos$ci 12 wypada ze zloza na
poziomie x2(h = 0).

Bilansujac cze$¢ krystalizatora pomiedzy jc/ i dowolnie wybranym przekrojem poziomym x,
uzyskano zalezno$¢

VS-VS, =PillyPs(13—13) (3.7)

zaktadajac dalej, ze krysztaly majg ksztatt szeScienny (y/v= 1) i zaniedbujac wartosci S] i //

dla przekroju */ jako bardzo mate w stosunku do reszty otrzymano

S = (3.8)
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Poniewaz ztoze jest klasyfikowane (fluidyzacja jednorodna), zatozono, ze predkosé
opadania krysztatéw w wzgledem roztworu, na kazdym poziomie x jest réwna predkosci

roztworu wc. Na podstawie pomiaréw [3] przyjeto, ze moznajga obliczy¢ ze wzoru

w=k, +kJ' (3.9)

przy czym zdaniem autoréw state ki i ki zalezg od strumienia roztworu. Dalej mozna wyliczy¢

ilos¢ krysztatéw w jednostce objetosci ztoza

_ kt+k212- wo (3.10)
INk,+ k/n)
Powierzchnia wiasciwa $cian krysztatow jest wowczas réwna
k.+kJd'n - w
a=6nl2=- (3.11)
k. +k-,I 1
Rownanie (3.7) przeksztatcono do nastepujacej postaci
dS _dSdc Kii S (3.12)
dt  dx dt
dS -KaS -Kas$s (3.13)
dx dx w
dt
Z réwnania (3.7)
3Ppsil
ds=""" (3.14)

Bioragc pod uwage réwnania (3.8), (3.10), (3.11), (3.13) i (3.14) oraz upraszczajac otrzymano

dl =_2Kk>+k,I'n wn (3.15)
dx (& +k2'12)2
Stosujac podstawienie Z = ki + k2l - wo =w - wo scatkowano obustronnie réwnanie (3.15)
otrzymujac

1 Zi Z*
x=C - K 2K (W0- AV olnz + B3w0- 21K Z + (3m0-K)~y +- (3.16)

gdzie C jest stala catkowania, ktérg mozna obliczy¢ podstawiajgc x =x2=0, w = w2 = ki +
kihI2 i h do rownania (3.15). W pracy [3] Millera i Saemana, na podstawie danych
literaturowych oraz doswiadczehn wiasnych, wykonano odpowiednie obliczenia. W niniejszej

pracy rozszerzono je dla réznych predkosci pozornych roztworu i dwoch réznych rozmiaréw
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produktu i pokazano na rys. 3.3. Korzystajagc z réwnania (3.8), przeliczono stosunek
przesycenia roboczego w dowolnym przekroju poprzecznym aparatu do przesycenia na
wylocie z rury centralnej. Wyniki obliczen [3] przedstawiono na rys. 3.4. Zamieszczono na
nim wykresy dla tych samych warunkow jak dla rys. 3.3. Z pochylenia krzywych wida¢, ze
przy tej samej zdolnosci produkcyjnej szybsze roztadowanie przesycenia zachodzi dla ziaren
mniejszych. Przesycenie robocze na wlocie do Kkrystalizatora zalezy od strumienia
recyrkulacji i zdolno$ci produkcyjnej S2=G!V. Dla danej temperatury pracy systemu
wydajnos$¢ zalezy tylko od wprowadzonego strumienia ciepta, ktdry mozna niezaleznie
kontrolowa¢. Rowniez predkos¢ recyrkulacji moze byé kontrolowana niezaleznie. Dla danej
wydajnosci rozmiar produktu h moze by¢é zmieniany niezaleznie przez zmiane szybkosci
szczepienia P. Z réwnania (3.16) wida¢, ze dla ustalonych wartosci h i V, czyli wo mozna
otrzymac krzywe / w funkcji x, ktére sg niezalezne od wydajnosci aparatu (rys. 3.3). Stad dla
kazdej krzywej z rys. 3.4 12i wOmaja konkretne warto$ci, natomiast S2 moze przybieraé takie

wartosci, na ktére zezwala wzér S2=G /V.

Produkt

Rys. 3.2. Schemat krystalizatora fluidalnego typu Oslo [3]
Fig. 3.2. Diagram of Oslo fluidised-bed crystallizer [3]
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Rys. 3.3. Rozmiar krysztatow w funkcji wysokosci ztoza i predkosci pozornej roztworu w ztozu
klasyfikowanym na podstawie réwnania (3.15) obliczony z danych [3]

Fig. 3.3. Crystal size vs height of the bed and superficial velocity calculated from equation (3.15)
based on data [3]
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a)

b)

Rys. 3.4. Teoretyczna zalezno$¢ przesycenia wzglednego w funkcji wysokosci ztoza i predkosci
pozornej roztworu NHANO3 w idealnie klasyfikowanym ztozu krystalizatora OSLO [3]

Fig. 3.4. Theoretical dépendance of relative supersaturaiion vs height of the bed and superficial
velocity of NHANO3 solution in the ideally classified bed of OSLO crystallizer [3]
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Rys. 3.5. Zalezno$¢ lokalnego stezenia masowego zawiesiny od predkosci pozornej roztworu
i rozmiaru krysztatlu w ztozu klasyfikowanym na podstawie [3]
Fig. 3.5. Function of the mass concentration of the slurry vs height of the bed and superficial velocity
based on data [3]

Rys. 3.6. Predko$¢ pozorna roztworu w funkcji rozmiaru krysztatdw i porowatosci w ziozu
klasyfikowanym obliczona na podstawie [3]
Fig. 3.6. Superficial solution velocity vs crystal size and porosity of the bed calculated from [3] data
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Bazujac na zatozeniu, ze predko$¢ opadania czastek jest réwna predkosci cieczy oraz na

réwnaniu (3.9), mozna otrzymac

e "= A e —— N = VAN - -
W—W—71_r1]|T _Wps- ps7nIT Wop,~lp2 (3-17)
Stad lokalne masowe stezenie krysztatow w ztozu wynosi

z=p i\-*"\=p&-~e 3-18
pz=p j\- 4\ =p&=e) (3-18)

Na rys. 3.5 przedstawiono zalezno$¢ lokalnego masowego stezenia zawiesiny od predkosci
pozornej roztworu i rozmiaru krysztatu w ztozu klasyfikowanym na podstawie wzoru (3.18).
W oryginalnym artykule [3] pokazano réwniez na analogicznym rysunku dane pomiarowe,
ktére wpisuja sie w przedstawione krzywe w ramach niewielkich btedéw przypadkowych (do
ok. 5%). Korzystajac z rownania (3.18), w niniejszej pracy wykonano rys. 3.6, na ktérym
zamieszczono wykres predkosci pozornej roztworu w funkcji rozmiaru krysztatdw
i porowatosci w ztozu klasyfikowanym. W tym miejscu wypada podkresli¢, ze réwniez (jak
rys. 3.3-3.5) potwierdza on hipoteze o istnieniu réwnowagi w catym ztozu i mozliwosci
wystepowania warstw o jednakowych rozmiarach ziaren w funkcji wysokosci, poczynajac od
najwyzszego przekroju, gdzie ziarna sg najmniejsze i porowato$¢ ztoza najwieksza, a kofAczac
na warstwie produktu o najmniejszej porowatosci. Rysunek ten bedzie miat dodatkowe
znaczenie w dalszej czesci pracy.

Analiza charakterystyk procesu krystalizacji przedstawionych gtownie na rys. 3.4 oraz
doswiadczen pozwolita autorom [3] na wyciagniecie kilku waznych wnioskéw, dotyczacych
produkcji azotanu amonu w krystalizatorze fluidalnym typu Oslo, w warunkach idealnej
klasyfikacji:

e wzrost krysztatow w wiekszej czesci przebiega na niewielkiej wysokosci powyzej wylotu
z rury centralnej (do ok. 1 m),

e wysokos$¢ tej strefy rosnie ze wzrostem predkosci cyrkulacji roztworu (do ok. 1.6 m
w instalacji doswiadczalnej; catkowita wysoko$¢ krystalizatora powyzej wylotu z rury
centralnej wynosita ok. 2,4 m). Powyzszy wynik uzyskano dla predkosci cyrkulacji takiej,
ktéra powoduje unoszenie krysztatéw o rozmiarze 0,35 mm,

e wieksza gtebokos¢ ztoza jest nieistotna, jesli chodzi o wzrost krysztatow,

e z punktu widzenia wydajnosci pozadana jest duza szybko$¢ wzrostu krysztatow, czyli

duze przesycenie robocze; maksymalne przesycenie na wlocie do krystalizatora powinno
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sie zawiera¢ w strefie metastabilnej, co pozwala na uniknigcie spontanicznej nukleacji
wtdrnej, bowiem zdolno$¢ produkcyjna G =VS2,

e wymogi wysokiej jakosci krysztatéw (bez inkluzji roztworu) narzucajg znacznie mniejsze
wartoéci dozwolonego przesycenia roboczego (w 40 C przesycenie metastabilne NHANO3
wynosi ok 11,96 g/dm3, dobre jakoSciowo krysztaty uzyskiwano stosujgc przesycenie
owartosci 0,359 g/dm3, czyli ok 33 razy mniejsze!).

Na tej podstawie w pracy [3] zamiast idealnej klasyfikacji, poprzez specjalne rozwigzania
konstrukcyjne, zastosowano czes$ciowg cyrkulacje ztoza, co pozwolito na zwiekszenie
wlotowego przesycenia roboczego (a tym samym wydajnosci) nawet pieciokrotnie przy
réwnie dobrej jakosci produktu.

Nalezy podkres$li¢, ze w artykule [3] po raz pierwszy otrzymano profil stezenia roztworu
wzdtuz wysokosci aparatu w funkcji rozmiaru krysztatow (rys. 3.4). Rowniez po raz pierwszy
wyprowadzono zalezno$¢ miedzy przesyceniem roboczym a cyrkulacjg roztworu i zdolnoScig
produkcyjng. Wzor (3.8) stosowany byt pdzniej przez wielu badaczy (min. Saemana, Mullina,
Nyvlta, Rojkowskiego, J.Synowca) czasem bez wytlumaczenia uproszczen i zakresu

stosowania.

3.3.METODA PULLEYA [4, 5]

3.3.1. Analiza ztoza nieskonczonego

Kolejng analize pracy krystalizatora fluidalnego podano w pracy [4]. Ukazala sie ona
w trzech cze$ciach w tym samym roczniku czasopisma The Industrial Chemist. Jest ona
w czesci znana czytelnikowi polskiemu dzieki monografii [5],

Analiza ta miata by¢ uniwersalna, czyli niezalezna od krystalizujacego uktadu
(w odréznieniu od koncepcji zawartej w pracy [3], ktéra dotyczyta NHANO3 w roztworze
wodnym tej soli).

W pierwszej cze$ci pracy autor analizowat wyniki opublikowane w artykule [3] w $wietle

publikacji Richardsona-Zaki [6]. Okazalo sie, ze wzdr (2.39) w0 = wxEn moze by¢

stosowany w warunkach krystalizacji przemystowej z zastrzezeniem, ze n =aRep bedzie
wyliczone dla odpowiednich warunkéw przeptywu. Wplyw $cian aparatu na predkos$é
opadania krysztatow z uwagi na jego gabaryty jest do pominiecia.

W drugiej czesci pracy Pulley rozwazat przypadek ztoza o nieskonczonej gtebokosci.
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Zatozenia:

» stato$¢ temperatury wzdtuz ztoza,

» brak S$cierania i aglomeraciji,

e zasilajgcy roztwor przesycony jest wolny od zawieszonych krysztatéw, ktore znajdujg sie
w ztozu fluidalnym,

e zjawisko nukleacji nie wystepuje,

o ksztat krysztatdw podczas wzrostu jest staty i nie zalezy od ich rozmiaréw,

» stata kinetyczna szybko$ci wzrostu nie zmienia sie,

* nie wystepuje kontrakcja objetoSci roztworu, zmiana gestosci i innych wilasnosci
roztworu,

« w krystalizatorze zachodzi idealna klasyfikacja,

¢ hydrodynamike ztoza fluidalnego mozna opisa¢ na podstawie réwnania Richardsona-Zaki
[6],

¢ szybkos$¢ wzrostu krysztatdw jest wprost proporcjonalna do przesycenia (reakcja | rzedu);
w pracy [5] prébowano uog6lni¢ wyprowadzenie na szybko$¢ dowolnego rzedu.

Biansujac krystalizator przedstawiony na rys. 3.2 dla dowolnego przekroju poprzecznego

(poziom h) w poréwnaniu do przekroju h=0 (produkt), Pulley otrzymat nastepujacg formute

analogiczng do réwnania (3.7)

(3.19)
po zrézniczkowaniu wzdr identyczny z (3.14)
VdS = W\i/Vp fd | (3.20)
predkos¢ lokalna roztworu na tym poziomie wynosi

(3-21)

dt  Ae

Korzystajac z rownan (3.6,3.19-3.21) Pulley wyprowadzit nastepujace rdwnanie

rézniczkowe

- iPylypsldl = - e)Sdh (3.22)
¥vl

Po rozdzieleniu zmiennych i podstawieniu (3.19) otrzymat nastepujgcg catke wymagajaca

catkowania graficznego lub obliczen numerycznych
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(3.23)

przy czym bezwymiarowa wielko$¢ Z wynosi

(3.24)

Profil przesycenia wzglednego mozna otrzyma¢ podstawiajac wzor (3.19) do catkowitego

bilansu masowego krystalizatora

(3.25)

Do uzmiennienia porowato$ci wykorzystano wzdr Richardsona-Zaki (2.39). W celu uzyskania

wartosci liczbowych zatozono e2=0,5 oraz n2=3. Wtedy dla dowolnego / otrzymano

(3.26)
oraz

(3.27)
Dla ztoza o nieskonczonej wysokos$ci otrzymano, ze h/12=0,125.
Podstawiajac wzory (3.25-3.27) do (3.23), mozna uproscic¢ catke z prawej strony

(3.28)

Przyjmujac / bedace utgmkami 12, mozna wyliczy¢ wartosci tej catki. Wtedy wynik da sie
przedstawié jako wielokrotnosci 3ZI12

h =3zI2>h (3.29)

przy czym funkcja <A jest bezwymiarowg wysokoscig ztoza. W oryginalnym artykule
zastosowano catkowanie graficzne. W niniejszej pracy postuzono sie metodg trapezow
z oszacowaniem btedu. Wyniki przedstawiono na rys. 3.7 w postaci wykresow /12 od @h dla
réznych wzglednych przesycen koincowych. Uzyskane tu warto$ci liczbowe réznig sie nieco
od oryginalnych wynikéw [4] oraz przedstawionych w [5] na skutek niedoktadnosci

catkowania graficznego. Jednak przebieg otrzymanych funkcji jest analogiczny do oryginatu.
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W pracy [4] obliczono réwniez skumulowang mase krysztatéw w ztozu, uzywajac do tego

celu wzoru (3.29)

(3.30)

Z uwagi na to, ze wszystkie zmienne sgjuz znane przy okazji obliczen (3.28), przedstawiono
wynik w postaci

m = 3ZAI2psSm (3.31)

gdzie Om to bezwymiarowa skumulowana masa krysztatéw liczona od dna aparatu do

wysokosci h. Wyniki przedstawiono na rys. 3.8. Korzystajgc z otrzymanych przy tej okazji

wartosci liczbowych oraz wzoréw (3.26, 3.27), pokazano profil porowatosci i przesycenia

wzglednego w ztozu w zaleznosci od bezwymiarowej wysokosci (rys. 3.9, 3.10).

Przeprowadzono réwniez poréwnanie wptywu charakteru opadania na profil rozmiarow od

bezwymiarowej wysokosci ztoza (rys. 3.11).

Na tej podstawie Pulley wyciggnat nastepujace wnioski:

¢ wysoko$¢ ztoza musi zdgza¢ do nieskofnczonos$ci, gdy porowato$¢ dazy do jednosci,

e zloze mozna podzieli¢ na dwie dobrze zdefiniowane strefy, nizsza - gesta, gdzie
porowatos¢ jest stosunkowo niska i wyzsza -rzadka o porowatosci bliskiej jednosci,

e wiekszo$¢ masy krysztatdw zawartych w ztozu znajduje sie w obszarze gestym,

e pomiedzy tymi strefami istnieje do$¢ ostra granica az do wzglednego przesycenia
koncowego = S1/S2 =0.05, a dla porowato$ci wynosi ona s = 0,975; poza tymi
warto$ciami granica staje sie rozmyta dla opadania laminamego i przejéciowego,

e niemal caty wzrost krysztatéw zachodzi w obszarze gestym ztoza,

e im mniejsza warto$¢ wzglednego przesycenia koricowego, przy ktérym pracuje ztoze, tym
wyzsza musi by¢ jego wysokos¢,

e wartosci przesycenia wzglednego dla 07 = 0,1 i er; = 0,01 w funkcji wysokosci ztoza nie

réznig sie zasadniczo w ztozu gestym.
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Rys. 3.7. Profil rozmiaru krysztatdbw od bezwymiarowej wysokosci ztoza dla réznych koncowych
przesycen wzglednych wg [4]
Fig. 3.7. Crystal size profile vs dimensionless height of the bed for different outlet supersaturations [4]

Rys. 3.8. Zalezno$¢ bezwymiarowej skumulowanej masy krysztatow od bezwymiarowej wysokosci
ztoza dla r6znych kofcowych przesycen wzglednych wg [4]

Fig. 3.8. Function of dimensionless cumulative crystal mass vs dimensionless height for different
outlet supersaturations [4]
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Rys. 3.9. Wykres porowatosci ztoza od jego bezwymiarowej wysokosci dla réznych korcowych
przesycen wzglednych wg [4]
Rys. 3.9. Porosity of the bed vs dimensionless height for different outlet supersaturations [4]

upb

Rys. 3.10. Profil przesycenia wzglednego w krystalizatorze klasyfikujgcym w zaleznosci od
bezwymiarowej wysokosci ztoza i koricowych przesycen wzglednych wg [4]
Fig. 3.10. Relative supersaturation vs dimensionless height for different outlet supersaturations [4]
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Rys. 3.11. Zalezno$¢ profilu rozmiaréw krysztatdw od bezwymiarowej wysokosci ztoza dla opadania
laminamego i burzliwego wg [4]
Fig. 3.11. Crystal size vs dimensionless bed height for laminar and turbulent settling [4]

Zdaniem autora niniejszej pracy wniosek Pulleya o istnieniu dwoch dobrze zdefiniowanych
stref w ztozu: gestej i rzadkiej jest zbyt daleko idacy. Jak wiadomo, podczas fluidyzacji
jednorodnej ztoza polidyspersyjnego wystepowanie granicy miedzy takimi strefami, podobnej
do granicy metnosci w sedymentacji, jest mato prawdopodobne. Wydaje sie rowniez, ze ztoze
geste, a zwlaszcza wartosci przesycenia wzglednego a= 0,05 i e = 0,975 nalezy potraktowac
jako umowne. Do podobnej opinii sktaniat sie rowniez Rojkowski w [5]. Pojecie to moze by¢
jednak uzyteczne w praktyce inzynierskiej, bo pozwala na przyjecie zatozen upraszczajacych
podczas wstepnego projektowania procesu. Jak wiadomo z rozdziatu 2 niniejszej pracy,
rébwnanie Richardsona-Zaki nie jest zbyt doktadne, stad uzycie go tutaj zmniejsza doktadnos¢

metody i ograniczajej zastosowanie. Pozostate wnioski wydajg sie uzasadnione.

3.3.2. Krystalizacja w ztozu gestym [4]

Pulley przeprowadzit podobng jak poprzednio analize profili stezel, rozmiaréw czy masy
dla ztoza gestego (e < 0,975). Przy tych samych zatozeniach jak dla rys. 3.7, 3.10, tzn.
£min=0,5, n=3 otrzymat nastepujacy rozmiar szczepionki /,(f =0,975) = 0,14/2. W niniejszej

pracy otrzymano /,(fm=0,975) = 0,139892583/2. R6znica ta ma pewien wptyw na wyniki
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numerycznego catkowania wzoru (3.28) (z uwagi na 3 potege przy /) i na zmiane wartosci
innych powigzanych wielkosci. Na rys. 3.12 przedstawiono profile stezenia i rozmiarow
krysztatow w funkcji bezwymiarowej wysokosci ztoza otrzymane przez catkowanie funkcji

ze wzoréw (3.25) i (3.28). Krzywe te réznig sie nieznacznie w poréwnaniu do tych

Rys. 3.12. Profile przesycenia i rozmiarow krysztatdw w gestym ziozu fluidalnym w funkcji
wysokosci bezwymiarowej ztoza wg [4]
Fig. 3.12. Supersaturation and crystal size in the dense bed vs dimensionless height [4]

otrzymanych dla ztoza nieskonczonego (rys. 3.7, 3.10) dzigeki bardzo matym zmianom
zachodzacym w czeSci rzadkiej ztoza. Jest to kolejnym dowodem potwierdzajgcym
poprawno$¢ obliczen numerycznych w niniejszej pracy.

Nastepnym interesujacym problemem, ktory rozwigzat Pulley, jest wplyw rozmiaru
produktu na gteboko$¢ ztoza przy statej predkosci pozornej ptynu. Podstawiajgc rownanie

(3.6) do (3.20), otrzymat ponizsza formute, ktérg mozna poréwnac ze wzorem (3.25)

- @Z/)1

Ina(h)=-i- Jg(~ £)dh=In 1- (1- er) (3.32)

Wynika stad, ze funkcja podcatkowa jest miarg zmiany przesycenia wzglednego z wysokoscig
ztoza. Z uwagi na to, ze ze wzrostem / od li=Imm do h warto$¢ tej funkcji najpierw rosnie,
a potem maleje, co mozna wykaza¢ w prosty sposéb (réwnoczesny wptyw s(l-s)), nalezy sie

spodziewa¢ minimum wysokosci ztoza gestego przy statym 07 (statym przeptywie roztworu)
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w funkcji rozmiaru produktu (/ mozna zmieniejsza¢ od warto$ci maksymalnej okres$lonej
zjawiskiem fontannowania do minimalnej okreslonej bilansem masowym). Zdaniem Pulleya
ztoze zlozone tylko z krysztatbw o rozmiarach dla znalezionego maksimum funkcji
podcatkowej wykazatoby maksymalnie mozliwe roztadowanie przesycenia dla danej
predkosci przeptywu i miatloby minimalng wysoko$¢ dla zadanego przesycenia koricowego.
W przypadku ztoza gestego przyjeto jednak, ze minimalny rozmiar ziaren wystapi dla £ =
0,975. Wtedy dzieki istnieniu maksimum funkcji podcatkowej nalezy sie spodziewaé dla
okre$lonej wartosci O/ przy statej predkosci przeptywu istnienia optymalnego rozmiaru
krysztatdw produktu w ztozu, dla ktérego wystapi minimum gtebokosci ztoza. Dla przeptywu
z zakresu przejSciowego, dla tych samych warunkéw co poprzednio, w obecnej pracy
poszerzono zakres przesycenia wzglednego, wykonano obliczenia. Z uwagi na niezgodno$¢
z wynikami Pulleya powtdrzono je z wigkszg doktadnoscig. Wyniki odpowiednich obliczen
przedstawiono na rys. 3.13. Rdéznig sie one zasadniczo od oryginalnych [4], gdyz minima na
krzywych wystepujg dla réznych wartosci h/lmm, a u Pulleya lezaty najednej linii h/lmax ~ 0,6.
Przyczyna to prawdopodobnie kumulacja btedéw numerycznych podczas catkowania
graficznego, niejednoznaczno$¢ w opisie lub btagd w wyprowadzeniu w pracy [4],

Wypada w tym miejscu stwierdzié, ze Pulley popetnit btad w tej optymalizacji, zaktadajac
stato$¢ przeptywu (predkosci pozornej roztworu) i stato$¢ warunku ztoza gestego £ = 0,975.
Przy statym przesyceniu wzglednym koricowym, r6znych rozmiarach produktu i tym samym
rozmiarze szczepionki musi sie¢ zmieni¢ predko$¢ szczepienia, a wtedy otrzymany uktad

réwnan jest sprzeczny.
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Rys. 3.13. Wplyw rozmiaru produktu i przesycenia koiicowego na bezwymiarowg wysokos¢ ztoza

gestego
Fig. 3.13. Dimensionless bed height vs product crystal size and outlet supersaturation for the dense

bed

3.3.3. Zastosowanie teorii do krystalizatora typu krystal

W trzeciej i ostatniej czesci pracy [4] Puley podjat problem zastosowania otrzymanych
poprzednio wynikéw teoretycznych, niestety tylko do krystalizatora idealnego typu Krystal.
Powodem tego uproszczenia byt brak odpowiednich danych dos$wiadczalnych i ztozono$¢
opisu krystalizatora rzeczywistego. Dodatkowym ograniczeniem ogo6lnosci dalszych
rozwazan jest pominiecie analizy projektowej catego krystalizatora, ajedynie skupienie sie na
operacjach zachodzacych w ztozu [4]. Ponizej przedstawiono gtowne zatozenia analizy

przypadku idealnego krystalizatora Krystal:
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(1) Idealna fluidyzacja i klasyfikacja ztoza.
(2) Pomijalne Scieranie i aglomeracja krysztatow.
(3) Szybkos¢ nukleacji moze by¢ ustawiona wg wymagan procesu.
(4) Strata drobnych krysztatow w przelewie i zawiesinie produktu jest do pominiecia.
Pozostate zatozenia uzyte w trakcie poprzednich rozwazan stana sie oczywiste podczas tego
zastosowania. Analizujgc ponownie sytstem przedstawiony na rys. 3.2, wydaje sie, ze musi on
spetniaé trzy gtéwne wymagania:
(1) Liczbowa szybkos$¢ nukleacji musi by¢ réwna szybko$ci odbioru krysztatow produktu
i wprzelewie.
(2) Szybkos$¢ wzrostu zarodkdw i drobnych krysztatbw w cyrkulujagcym roztworze musi
zapewnia¢ odpowiednig ilos¢ krysztaltdbw na gorze ztoza (0o minimalnym rozmiarze
zatrzymywanym w ztozu).
(3) W celu otrzymania odpowiedniego rozmiaru produktu w ztozu o rozsgdnych gabarytach
praktycznie cale przesycenie robocze roztworu jest roztadowane (wyczerpane) podczas
cyrkulacji.

W praktyce wymagania te naktadajg sie. Jednak tatwiej analizowac je oddzielnie. Poniewaz
przeprowadzana analiza dotyczy ztoza fluidalnego, dwa pierwsze wymagania

przedyskutowano skrétowo.

3.3.3.1. Szybkos$¢ nukleacji

Zaproponowano rozwazenie wagi i efektow szybkosci nukleacji na prace krystalizatora.
Z bilansu czastek oczywiste jest, ze ilos¢ szczepionki zalezy od ilosci odbieranego produktu
i drobnicy w przelewie. Scieranie zmniejszytoby liczbe potrzebnych zarodkéw, a aglomeracja
odwrotnie zwiekszytaby ich ilo$¢. Aby utrzymaé stabilng prace ztoza, moze by¢ wymagane
czeSciowe rozpuszczanie drobnicy lub dodawanie szczepionki. Zatozono, ze wzrost zarodkow
w cyrkulujacym roztworze jest odpowiedni. Réwnania og6lne charakteryzujace ztoze sg
w zasadzie tymi, ktoére dotycza ztoza gestego. Dla konkretnego aparatu cel ogdlny to praca
w ztozu o jak najwiekszej gtebokosci, zapewniajacej najwieksze wykorzystanie przesycenia
roboczego dla danej cyrkulacji i rozmiaru produktu. Jesli ztoze bedzie zasilane w nadmiarze
najmniejszymi czastkami, wtedy rozmiar produktu ulegnie zmniejszeniu, a ztoze bedzie dazy¢
do zwiekszenia gtebokosci. Jesli ilos¢ ziaren minimalnych bedzie za mata, wtedy ztoze bedzie
zmniejsza¢ swojg gtebokos$¢, chyba ze mozliwy bedzie odbidr ziaren produktu wiekszych niz
zadane i moze tez wzrastaé przesycenie wylotowe. Wynika z tego konieczno$¢ regulacji

szybkosci nukleacji i szybko$ci dostarczania drobnicy. Je$li celem jest produkcja krysztatdw
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0 zadanej wielkosci, to sztywna kontrola szybkos$ci dostarczania drobnicy jest niezbedna i
prawdopodobnie rzadko osiggalna. Nalezy zauwazy¢, ze gdy gtebokos$¢ ztoza jest
odpowiednia, wtedy moga by¢ osiggane bardzo mate przesycenia wylotowe. Mozna wykazac,
ze przy zmianie rozmiaru produktu od 0,6lmex do Imex ilo$¢ ziaren produktu moze sie zmienié

nawet pieciokrotnie, co umozliwia regulacje w praktyce.

3.3.3.2. Cyrkulujgca drobnica

Jak juz zauwazono, niezbednym wymaganiem dla krystalizatora Krystal jest odpowiednia
szybko$¢ wzrostu zarodkoéw i drobnicy w cyrkulujgcym roztworze. Czes¢ tych czastek bedzie
tracona wraz ze strumieniem produktu i przelewem, stad ich ilos¢ w praktyce wymagana
w jednostce czasu bedzie wieksza od strumienia najmniejszych krysztatdw utrzymywanych
w ztozu i opadajacych na dot na skutek wzrostu. Jesli szybko$¢ wzrostu jest duza, wtedy ilos¢
cyrkulujacej drobnicy bedzie mata i odwrotnie. Nadmiar soli cyrkulujgcej jest generalnie
niekorzystny, gdyz powoduje m.in. nadmiar drobnicy w przelewie i straty w produkciji,
drobnice w produkcie oraz problemy z wilasciwg pracg ztoza. Jesli szykbo$¢ wzrostu
cyrkulujacej drobnicy jest catkowicie nieodpowiednia, aby zasili¢ ztoze w najmniejsze
krysztatki, wtedy gtebokos$¢ ztoza bedzie sie stopniowo zmniejszaé az w koncu otrzymamy
cyrkulacje zawiesiny zamiast roztworu. Tak zdarzyto sie najprawdopodobniej podczs
pierwszych prob pilotowych opisanych w [3], Proba regulacji ilosci drobnicy, przez ciggte
rozpuszczanie jej nadmiaru, w takim stanie pracy nie ma szans powodzenia. Wzrost drobnicy
nastepuje gtéwnie pomiedzy wylotem 2z wymiennika ciepta a wlotem do zloza.
Z odpowiednich zatozen wynika, ze powierzchnia zewnetrzna cyrkulujacej drobnicy powinna
by¢ wprost proporcjonalna do szybkos$ci szczepienia do gory zloza gestego (P), do //
lodwrotnie proporcjonalna do $redniego przesycenia w uktadzie. Na tej podstawie mozna
wydedukowac, ze jezeli udziat rzeczywisty drobnicy w cyrkulujgcym roztworze wyniesie ok.
0.125%, wtedy iloraz powierzchni drobnicy do powierzchni ztoza na gérze bedzie rzedu 5%.
W takim przypadku zawarto$¢ drobnicy praktycznie nie wplynie na obliczenia wzrostu
krysztatow i fluidyzacji. Mozna réwniez pokaza¢, ze podczas normalnej pracy aparatu, gdy
strefa opadania powyzej gestego ztoza ma odpowiednie rozmiary, zajdzie w niej znaczne
roztadowanie przesycenia. Wydaje sie, ze wiasciwe zatozenie w tym przypadku to redukcja
przesycenia wylotowego o potowe. Nalezy podkresli¢, ze wnioski te sa wynikiem wstepnych
obliczen wykonanych w celu otrzymania wskazéwek odnos$nie do rzedu zmiennych i ich
mozliwego wptywu na obliczenia fluidyzacji ztoza krysztatow. Krystalizacja w aparacie

Krystal nie jest prostg krystalizacjg w ztozu nieskonczonym, w ktérym czes¢ sekcji rzadkiej
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jest recyrkulowana i przesycana. W takim systemie zasilajgca szczepionka ma predkosé
opadania réwng predkosci pozornej recyrkulujacego roztworu, gdy w krystalizatorze Krystal

szczepionka to zwykle zarodki powstajgce w aparacie.

3.3.3.3. Ztozefluidalne krysztatow

Zaleca sie rozwazanie aparatu Krystal jako krystalizatora pracujgcego w ziozu gestym.
Wzrost krysztatléw zachodzacy w strefie opadania powyzej strefy gestej moze by¢é pominiety
do wiekszosci celow, jednak wymagane jest doswiadczenie praktyczne, aby okredli¢, jak to
wptywa na warto$¢ przesycenia wylotowego z aparatu. Jesli rowniez ilo$¢ cyrkulujacej soli

nie jest wielka, wtedy mozna zastosowac¢ réwnania opisujace ztoze geste:

dl

_ (3.28)
F(1-£) r/2ver,-(/,//23 it
11) [-o0-.
m n
jdm = psa J1- e)dh (3.33)
0 0
p=jsjy-a\)_ (334
WPsi.12 ~ 1)

g=1-(l-g,)1~0" (3.25)

Niezbedne jest odniesienie sie skrotowo do granic catkowania, cho¢ zalezy to gtéwnie od
doswiadczenia projektanta. Obliczenie projektowanej $rednicy ztoza zalezy od wymaganego
rozmiaru produktu, ktéry dla minimalnej objeto$ci ztoza w warunkach przeptywu w zakresie

przejSciowym oblicza sie ze wzoru

- =C,ty* 3-35
A\ Wty *, (3-35)
Jesli przyjmie sig, ze wtedy
__ Y (3.36)
0,5"Ak, '

Najprawdopodobniej nie bedzie mozliwa praca ztoza dla tak okreslonego rozmiaru

maksymalnego, jednak z rozwazan odno$nie do ztoza gestego wynika, ze h nie powinno by¢
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mniejsze niz 0,6lmex (nalezy pamietaé, ze w niniejszej pracy uzyskano inne wyniki! rys. 3.13).
Pulley uwaza, ze h=0,8Inmexto rozsadne zatozenie i wtedy
oMz

/i=0,8/"=— —
0,5" Ak,

(3.37)

Poniewaz w tych warunkach predko$¢ pozorna roztworu jest okre$lona jako kfo, wiec dla n=3

vV 0,5"k,Im

08 =0,16w" (3.38)

czyli szybko$¢ pozorna roztworu powinna by¢ w przyblizeniu réwna 1/6 limitujacej predkosci
sedymentacji produktu. Jesli enm~0,55 i «=2,5, wtedy predkos¢ ta w przyblizeniu wynosi 0,3.
Strumienn recyrkulacji jest znany z bilansu masowego produktu i szeroko$ci strefy
metastabilnej i mozna stad wyliczy¢ zadany przekréj poprzeczny aparatu.

Problem okreslenia li jest trudny bez danych z praktyki. Doswiadczenia ruchowe pokazujg
ze ztoze krystaliczne w aparacie jest na ogot dobrze ograniczone, co wskazuje, ze cti nie jest
bardzo mate. Warto$¢ li powinna by¢ wybrana ponizej takich, dla ktérych warto$¢ ds/dh
zaczyna znowu maleé, czyli najprawdopodobniej dla 0,95 < e< 0,975.

W koncu nalezy wybraé, czy nada¢ warto$¢ albo P albo oj. Oczywisty jest wybor ostatniej
zmiennej. Zaktadajac, ze dobrze rozgraniaczone ztoze jest odpowiednio dobrane z powodu
drobnicy zawartej w natozonej strefie opadania i pozwala na roztadowanie praktycznie catego
przesycenia, wtedy warto$¢ 07 >0,05 prawdopodobnie wystarczy. Jesli 07 <0,05 wysoko$¢
ztoza rosnie gwattownie ze wzrostem <7 (rys. 3.13.). Utrzymanie strefy opadania powyzej
ztoza gestego jest pozadane nie tylko z powodu potrzeby zatrzymania czastek w ztozu, ale
takze wyczerpania czesci przesycenia. Puley zgadza sie z Millerem i Saemanem [3], 07 =0,05
to prawdopodobnie rozsagdny kompromis.

Po wyborze warto$ci powyzszych zmiennych mozna przystagpi¢ do rozwigzania réwnan
(3.28, 3.33, 3.34, 3.25). Nalezy uwzgledni¢ odpowiednie zaleznosci na porowato$¢ dla
istniejacych warunkoéw przeptywu. W wyniku otrzyma sie funkcje bardzo podobne do tych

przedyskutowanych juz w przypadku ztoza gestego.

3.3.3.4. Podsumowanie

W pracy [4] Pulley przedstawitl analize teoretyczng ztoza krysztatow w ciggtym
krystalizatorze typu Krystal. Gtéwnym jej celem byto opracowanie metody podejscia do tego

problemu, a nie rozwazanie rzeczywistej pracy aparatu, o ile nie wptywata ona na powyzsza
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analize. Prawdopodobnie wiekszos$¢ takich aparatow pracuje w ztozu fluidalnym, przy czym
nalezy sie spodziewaé, ze nie bedzie to idealna fluidyzacja, podczas gdy reszta pracuje w
innego typu ztozu, np. cyrkulujgcym.

Jak w takich przypadkach konieczne byto przyjecie wielu zatozen upraszczajgcych, Pulley
uwaza, ze byly one uzasadnione i ta analiza przyczynita sie do lepszego zrozumienia
omawianego procesu. Nalezy sie zgodzi¢, ze analiza [4] stanowita kolejny krok na drodze

lepszego unaocznienia zjawisk zachodzgcych podczas procesu krystalizacji fluidalnej.

3.4. ANALZA MATZA [8,9]

W 1964 ukazata sie praca Matza [8], dotyczaca metod doswiadczalnych i teoretycznych
analizy krystalizacji z klasyfikacjg na przykiadzie krystalizacji aspiryny. Skladata sie ona
z siedmiu zasadniczych czesci:

1. Przedstawienie teoretycze.

2. Ztoze fluidalne krysztatow (pomiary sedymentacji i fluidyzacji).
3. Ocena pomiaréw porowatosci ztoza.

4. Nukleacja i wzrost krysztatow.

5. Nukleacja i wzrost kiysztatow w ztozu fluidalnym.

6. Poréwnanie wynikéw z rezultatami innych autoréw.

7. Podsumowanie i wnioski.

W niniejszej pracy wykorzystano cze$¢ pomiaréw Matza do weryfikacji wzoréw na
predkos¢ opadania krysztatéw (rozdziat 2.). Ponizej przedstawiono skrotowo nowe elementy
wprowadzone w pracy [8], a dotyczace procesu krystalizacji fluidalne;j.

Analizujgc ponownie schemat przedstawiony na rys. 3.2, oznaczmy przez GO masowe
natezenie przeptywu S$wiezego roztworu zasilajagcego, a przez Gc masowe natezenie

przeptywu roztworu cyrkulujgcego, wtedy, przy zatozeniu idealnej klasyfikacji i catkowitego

wyczerpania przesycenia, bilans masowy krystalizatora mozna zapisa¢ jako
GO+Gc =< gdzie S ~ (3.39)
a przekroj poprzeczny aparatu mozna wyliczy¢ z rownania

340
p rw0 S2p rwf ( )
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Wynika z niego, ze jest on proporcjonalny do zdolnos$ci produkcyjnej aparatu. Jezeli H to
wysokos$¢ krystalizatora, /% - wg Matza gestos¢ ztoza (masowa zawartos$¢ krysztatow w ztozu
[kg krysztatow/mZtoza]), M - masa krysztatow w zlozu, r - Sredni czas przebywania
krysztatow, wtedy

M = AHp!= GPzH =Gr (3.41)
SIPrwo

a po przeksztatceniach mozna obliczy¢ wysoko$¢ H

H=S2— Wql (3.42)
P.
Stad wysoko$¢ aparatu nie zalezy od zdolno$ci produkcyjnej. GdybySmy znali wszystkie
wielko$ci po prawej stronie rownania (3.42), to jednoznacznie okreslona bytaby warto$¢
wysokosci. Niestety, zmienne te nie sg zmiennymi niezaleznymi (stopniami swobody),
np. predko$¢ przeptywu wo i masowa zawarto$¢ krysztatdw w zlozu p2 sg wzajemnie
powigzane. Gesto$¢ roztworu dla statej temperatury jest stata. Wartosci S? mozna dobra¢ na
podstawie doswiadczen [3, 8]. Natomiast masowe stezenie krysztatébw w ztozu zalezy

niewatpliwie od porowatosci ztoza (wg wzoru 3.18 uzyskanego przez Millera i Saemana [3])

(3.43)

Zdaniem Matza, z powyzszego wzoru wynika, ze réwnanie (3.18) nie jest wystarczajgco
0g6lne, bo po wstawieniu za wo = 0 powinnismy uzyskaé gesto$¢ usypowgq ztoza, a nie
gestos¢ ciata statego.

Dla najprostszego, a jednocze$nie zdaniem [8, 9] najczestszego przypadku wzrostu
krysztatow i roztadowania przesycenia wg réwnania reakcji 1rzedu wzory (3.6, 3.12, 3.13),

funkcja opisujgca zmiane przesycenia wzdtuz wysokosci ztoza ma nastepujgcg postacé

(3.44)

Duzg zastugg analizy [8, 9] jest powigzanie miedzy sobg w sposéb jawny takich
parametréow, jak zdolno$¢ produkcyjna, predko$¢ pozorna roztworu, wysoko$¢ ztoza, przekroj
poprzeczny aparatu i porowato$¢. Podano réwniez, po raz pierwszy, jawna funkcje stezenia
roztworu w zaleznosci od wysokos$ci (réwnanie 3.44). Tym niemniej zastrzezenia budzi wzér
(3.42), w ktorym trzeba zastosowaé wartosci $rednie porowatosci i gestosci ztoza. Niestety,

Matz nie podat wyraznie, jakie wartosci Srednie przyjac ijak je obliczy¢.
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3.5. ANALIZA MATUSEWICZA [11]

Zostata ona przeprowadzona m.in. na podstawie wynikéw badan [3, 12-14], badan
wiasnych i przedstawionych w artykule [15], Korzystajac z zalezno$ci analogicznej do

réwnania (3.39), wyznaczono objetosciowe natezenie przeptywu roztworu cyrkulujgcego

F=?, gdzie S[kglm'] (3.45)

Kolejnym krokiem jest wyznaczenie liczby Archimedesa Ar i na podstawie zamieszczonego
w pracy [11] wykresu odczytanie liczby Rex i obliczenie predkosci wO (alternatywnie mozna
skorzysta¢ ze wzoru (2.65)) oraz wyznaczenie przekroju poprzecznego aparatu. Mase
krysztatow w ztozu mozna obliczy¢ przeksztatcajac nastepujacy pétempiryczny wzoér [15],

majacy podbudowe teoretyczna i zaktadajac $rednig porowato$¢ w ztozu s = 0,75.

P
(3.46)

R
W powyzszym rownaniu state K i p nalezy wyznaczy¢ doswiadczalnie dla rozpatrywanego
uktadu ciato state-ciecz. Objetos¢ dolnej czesci warstwy fluidalnej (strefy gestej) obliczano ze
wzoru

M

v=— — - (3.47)
P,0-¢e)

Wysoko$¢ tej czesci aparatu winna wynosi¢

2v
h== 3.48
A (3.48)

Catkowitg wysoko$¢ aparatu zaleca sie przyjaé z réwnania

H =25/7+1 [m] (3.49)

Wydaje sig, ze powyzszg metode nalezy traktowaé bardzo ostroznie, gdyz stosowane wzory
wydaja sie by¢ mocno przyblizone (poréwnaj rozdziat 2 niniejszej pracy).

Godny podkreslenia jest fakt, ze w pracy [15] po raz pierwszy (jak wynika z przegladu
dostepnej literatury) zastosowano do modelowania krystalizacji fluidalnej wzér potegowy do

opisu kinetyki wzrostu krysztatow.
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3.6. WYPROWADZENIE MULLINA I NYVLTA [16]

Publikacja ta powstata jakby niezaleznie, bez odwotan literaturowych do podanych powyzej
analiz (z wyjatkiem [4]). Cho¢ autorzy nie cytujg pracy Nyvlta [17], ktora powstata na bazie
[3], miata ona na pewno wpltyw na [16]. Stwierdzono, ze w celu zaprojektowania
krystalizatora ze ztozem klasyfikujagcym nalezy rozwazy¢ cztery zmienne projektowe: V -
objetoSciowe natezenie przeptywu cyrkulujagcego roztworu, A - przekréj poprzeczny
krystalizatora, H - wysoko$¢ ztoza, t - catkowity czas przebywania. Obliczenie wartosci tych
wielkosci wydaje sie by¢ dos¢ tatwe. Sa one jednak powigzane ze sobg stad przed
przystapieniem do obliczen nalezy dokona¢ zatozen upraszczajacych, ktére mogg by¢
dopuszczalne jedynie na bazie wystarczajgco pewnych (doktadnych) danych doswiadczalnych

badz odpowiedniego doswiadczenia (wyczucia) projektanta. Podstawowe relacje sg

nastepujace:
(3.50)
A= (3.51)
A (3.52)
(3.53)
(3.54)

Wielko$¢ T (catkowity czas przebywania, czas roztadowania przesycenia -overall residence
time, draw-down time) dla stanu ustalonego odnosi sie do fazy stalej i ciektej, nie powinna
by¢ mylnie utozsamiana z czasem wzrostu krysztatbw czy tez ze S$rednim czasem
przebywania krysztatow t.

Zmienne, ktoére projektantowi trudno zmierzy¢ czy oszacowac to S, wo, Vi M. Dwie ostatnie

sg powigzane ze sobg poprzez psi porowatos¢ ztoza e.

(3.55)
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Kolejnym krokiem przedstawionym w pracy [16] bylo omoéwienie empirycznych
wskazowek dla projektanta dotyczacych wielko$ci opisanych réwnaniami (3.50 - 3.55).
Przedstawiono je tutaj w skrdcie.

Dobor przesycenia roboczego S powinien byé oparty na doktadnym pomiarze strefy
metastabilnej w odpowiednio kontrolowanych warunkach (temperatura, szybko$¢ chtodzenia,
warunki mieszania, te same zanieczyszczenia co w ukiadzie projektowanym i najwazniejsza
sprawa to obecnos¢ fazy krystalicznej w roztworze rzeczywistym).

Predkos$¢ pozorna roztworu wo nie jest tatwg wielkoscig do wyznaczenia. W artykule [16]
zaproponowano pomiar predkosci fluidyzacji dla najmniejszych i najwiekszych krysztatow
w ztozu i zastosowanie wartosci posredniej. Jednocze$nie stwierdzono, ze sukces takiego
postepowania zalezy gtoéwnie od mozliwosci doktadnego okreslenia gestosci i porowatosci
zawiesiny.

Objeto$¢ zawiesiny V powinna by¢ wyznaczona na kilka sposob6w, a otrzymane wartosci
krytycznie poréwnane. Jeden z nich to stwierdzenie, ze wysoko$¢ zawiesiny zawiera sie
zwykle w przedziale (D, 2D). Intensywno$¢ separacji SIF zdefiniowana za Griffithsem [18],
jako masa zastepczych jednomilimetrowych krysztatéw wyprodukowanych w 1 m3 objetosci
krystalizatora, przyjmuje wartosci od 100 do 500 kg/m3 (patrz rozdziat 1). W temperaturach
ok 30°C wartosci te sg blizsze pierwszej z nich, wzrost temperatury prowadzi do wzrostu SIF.
Dla krysztatéw wiekszych (ale nie mniejszych) od 1 mm obowigzuje relacja, ktora jest

rownaniem wielko$ciowym (nie zgadzaja si¢ jednostki).

cip =1mmIG —440.500 -if- (3 56)
\ mdh

Catkowity czas przebywania T (patrz rozdziat 1) w wielu krystalizatorach fluidalnych wynosi

ok. 2 godzin. Korzystajac z roéwnan (3.54, 3.55), po wybraniu odpowiednich wartosci

porowatos$ci ztoza, mozna obliczy¢ objetos¢ zawiesiny.

Sredni czas przebywania produktu krystalicznego r moze byé wyznaczony na Kkilka
sposobow przedstawionych ponizej. Z rozwazan teoretycznych dla krystalizatora (Mixed
Suspension Classified Product Removal) MSCPR [19] wynika, Zze prawdziwy czas
przebywania krysztatow r, czyli wiek produktu w krystalizatorze klasyfikujagcym, jest cztery
razy wiekszy od catkowitego czasu przebywania T, czyli wynosi ok. osiem godzin.

Szybko$¢ krystalizacji w krystalizatorze fluidalnym czesto odpowiada $redniemu
wytracaniu 10% do 15% zawieszonych krysztatow na godzine. Odpowiada to czasowi

przebywania krysztatéw od siedmiu do dziesieciu godzin.
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W ielko$ér mozna rowniez oszacowac z liniowej szybkosci wzrostu krysztatow GL, ktdrg

mierzy sie w celi pomiarowej lub oblicza z danych pomiarowych na podstawie

(3.57)

Zeby skorzystaé z tego wzoru, trzeba jednak obliczy¢é odpowiednig warto$¢ GlI, a zatem
wyznaczy¢ Srednig wartoS¢ przesycenia w krystalizatorze (tylko w przypadku liniowej

kinetyki wzrostu). Jeszcze inny sposob oszacowania r daje zastosowanie réwnania

Otrzymano je przy zatozeniu catkowitego roztadowania przesycenia w krystalizatorze, a Gip
to maksymalna liniowa szybko$¢ wzrostu krysztatdw (na dnie krystalizatora, odbiér produktu,
wlot roztworu cyrkulujgcego).

Masowe stezenie krysztatow w zawiesinie  lub porowato$¢ ztoza s mozna oszacowac np.
ze wskazéwek Pulleya [4], ktéry zauwazyt, ze ££(0,5,0,975). Dla wiekszosci przypadkow

praktycznych $rednie wartosci e a(0,8; 0,9}. Spostrzezenie to mozna potwierdzi¢ przy

uzyciu interpolacji liniowej

(3.59)

Jesli przyja¢, ze 1=0,6312, to £, =0,25/2)» 0,8 0,9. Nalezy ponownie podkresli¢, ze
wiekszo$¢ powyzszych metod projektowych zalezy od doswiadczenia projektanta i nie
powinny by¢ one bezkrytycznie stosowane.

W artykule [16] przedstawiono nastepujace zatozenia upraszczajgce, bedace podstawg do
przeprowadzenia analizy teoretycznej idealnego krystalizatora klasyfikujgcego:

e W krystalizatorze zachodzi kontrolowana nukleacja, w wyniku ktérej w jednostce
czasu powstaje stata ilos¢ P ziaren o rozmiarze //. Zalozenie to jest rGwnowazne
przypadkowi praktycznemu, w ktérym nadmiarowe zarodniki sg usuwane ze zioza
i rozpuszczane.

e Ztoze krystaliczne jest idealnie klasyfikowane i moze by¢ podzielone na warstwy
zawierajgce krysztalty o tym samym rozmiarze.

¢ Kinetyke wzrostu krysztatdw opisuje réGwnanie

(3.60)
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e Ksztatt krysztatbw moze by¢é reprezentowany przez bryte o wymiarze /

i wspotczynnikach ksztaktu yly, yA-
e Krystalizator pracuje w stanie ustalonym.

Bilans masowy najnizszej (p-tej) warstwy daje
V(Sp-S pl)=V,PPs(ll-11-1)

lub przy czym Sp =S2ilp =h
*r< ¥ ¥ P lfi - Py

Zdolnos¢ produkcyjna krysztatéw jest nastepujagca

G = yfvPsPt2

Rownanie (3.63) moze by¢ przeksztatcone do postaci

/37

(3.61)

(3.62)

(3.63)

(3.64)

Catkowita powierzchnia zewnetrzna krysztatéw i ich masa moga by¢ obliczone ze wzoréw

A=y/API12 M =WP pf
dM = 3y/vpsPl2dl

Podstawienie powyzszego do rownania (3.60) i przeksztatcenie daje

dl  kgy/ASg
Gr=3 ="tyyps

Dalsze przeksztatcenie i wstawienie 5 z (3.64) do (3.67) daje

q _ d__ kg<lAS2

pa— 1 - o -
dt  3ylvps VSr I I;

Zwykle roztwér opuszczajacy ztoze fluidalne ma pewne niezerowe przesycenie

VvV  pl

W wiekszosci przypadkéw i] « k, stad zgodnie z [16]

5 =82(1-y) (patrz uwaga do wzoru 3.79!I)

(3-65)

(3.66)

(3.67)

(3.68)

(3.69)

(3.70)
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gdzie

-jb - JE (3.71)
7~ Sy~ VS

Z rownan (3.68, 3.71) wynika, ze

(3.72)

(3.73)
3VvPs

Przy zalozeniu ze szybkos$¢ wzrostu krysztatow nie zalezy od ich rozmiaréw i stosujac

podstawienie

(3.74)
rozwiazanie rownania (3.72) dla przypadku, gdy g = 1 ma posta¢
n X+ 1 20 =X x-21

r=-—-fp-— { o+ -+ =~r 1-7-1 arctgdlg - 3.75

e Sx+12 yx2GPshy NV e RN (3.79)
natomiast dlag - 2 rozwigzanie to jest podane ponizej
T= h (3.76)

3G,,0-1) '

3Gi2(i-1) I-r 4y

Rownania te moga by¢ uproszczone dla pewnych specjalnych warunkéw. Przyktadowo, dla

[16] y = 1 (catkowite roztadowanie przesycenia) réwnanie (3.53) wyglada nastepujaco

GI-G " (3.77)

i stad

3g-I
\%
r= (

=- 3.78
(3g - DGL (3.78)

i)
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Réwnanie (3.78) redukuje sie do (3.58) w przypadku, gdy g = 1. Jezeli /; = 0,112, to
dlag =1: v= 4942Gu
dlag =2: t= 2-1042GL2
Gdy /= 0,9 (90% roztadowania przesycenia), z (3.74) dostajemy x = 0,4812i dla12» lo oraz
g=1t= 7112Gu
g- 2:t=50712GI2
Niestety, réwnania (3.70) i (3.71) sag sprzeczne, bo w ogélnym przypadku 1-ytym
Rownanie (3.72) po poprawieniu btedu powinno wyglada¢ nastepujaco:

£

= -(i- i- 3.79
glgul(lr)li (3.79)

Wtedy rozwigzanie réwnania rézniczkowego na r za pomocg (3.79) wyglada juz dla
najprostszego przypadku, tj. dla g = 1 jeszcze bardziej skomplikowanie niz (3.75) [20], Nie
jest to jedyny biad w [16]. Gdy y = 1, jest to przypadek, dla ktérego w ogdle nie ma wzrostu
krysztatléw, bo So = Sp a li =12. Czyli nie jest to catkowite roztadowanie przesycenia, jak
napisano w komentarzu do wzoru (3.78) w [1], a wrecz odwrotnie catkowity brak
roztadowania przesycenia. Wtedy rownanie (3.79) mozna uprosci¢ do postaci

(3.80)

Przypadek taki jest mozliwy w praktyce tylko dla So =Sp=0, czyli dla zwyktej fluidyzacji
ciecz-ciato stafe.

Inny przypadek réwniez btednie opisany to, gdy So-* 0, wtedy y-> 0\ stad

(3.81)

Niestety, wzdr ten nie ma praktycznego znaczenia, gdyz krysztaty o rozmiarze +0nigdy by nie
urosty. W praktyce znaczy to, ze zachodzityby oscylacje przesycenia i rozmiaru produktu
w czasie - czyli nie bytby to stan ustalony.

Wypada réwniez zwrd6ci¢ uwage na pominiecie /; w wyprowadzeniu wzoréw (3.69-3.72),
a nastepnie na niekonsekwentne wstawienie tego parametru do rozwigzania (3.75).

Kolejnym krokiem podjetym w pracy [16] bylo poréwnanie tak otrzymanych relacji
z uzyskanymi z analizy krystalizatora (Mixed Suspension Mixed Product Removal) MSMPR
i zastosowanie do obliczen podstawowych wymiarow krystalizatoréw fluidalnych do
krystalizacji siarczanu potasu i pieciowodnego tiosiarczanu sodu. Na tej podstawie

wyciggnieto wiele wnioskdw, ktére przedstawiono ponizej:
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» dla K2S04, tj. substancji o niezbyt duzej szybkosci wzrostu, najbardziej korzystnym
wariantem bytby krystalizator dajgcy stosunkowo mate roztadowanie przesycenia
(np. y= 0,3, wtedy H/D «2),

e dla Na2S2035H20, czyli substancji o duzej szybkosci wzrostu ztoze fluidalne
o H/D * 2 pozwala na uzyskanie y= 0,6 + 0,75,

e dwa czynniki majg najwiekszy wptyw na wysokos$¢ ztoza fluidalnego
w krystalizatorze: stopien roztadowania przesycenia i réznica miedzy Ip i /0; im ich
wartosci sg wieksze, tym wieksza wysokos¢ ztoza,

« wysokos¢ ztoza nie zalezy od przesycenia roboczego i zdolnosci produkcyjnej,

e przekroj poprzeczny krystalizatora zalezy liniowo od zdolnoSci produkcyjnej,
przesycenia roboczego i stopnia roztadowania przesycenia w aparacie,

e dla danego systemu (uktadu ciato state-rozpuszczalnik) wydaje sie mozliwe
znalezienie relacji miedzy stopniem roztadowania przesycenia, zdolnos$cig
produkcyjng oraz stosunkiem H/D (np. specyfikacja H/D =2 pozwala na dobdr
rozsadnych wartosci pozostatych wielkosci).

Podsumowujac, nalezy podkresli¢, ze [16] jest bardzo cenng publikacja w omawianej
dziedzinie. Wypada tez zauwazy¢ pewne bledy popetnione przez autoréw (oprocz
przedstawionych weczesniej), jak np. niezgodno$¢ wymiaréw w oryginalnych wzorach
(3.50,3.51) - natezenie cyrkulacji raz jest masowe, a raz objetoSciowe (przy tym samym
symbolu), réwnanie (3.56) na SIF nie daje [kg/m3 - jest to wynikiem btednego cytowania
pracy [18]. W koncu zastosowanie interpolacji liniowej (3.59) do obliczeA S$redniej

porowato$ci ztoza budzi duze watpliwosci.

3.7. ANALIZA | BADANIA SYNOWCA [21]

W 1971 roku Jerzy Synowiec opublikowat monografie, gdzie po raz pierwszy w jezyku
polskim przedstawit wyniki przegladu literatury i badan wiasnych dotyczacych wplywu
niektérych czynnikéw na $redni rozmiar krysztatldw soli nieorganicznych wytwarzanych
w procesie Kkrystalizacji masowej. Przebadano m.in. wplyw czasu przebywania oraz
przesycenia roztworu na $redni wymiar krysztatdw w procesie ciggtej krystalizacji fluidalnej.
Dla procesu prowadzonego w temperaturze ok 20°C w warunkach e = 0,74+0,82, pz =

350+400 kg/m3 Re = 4+28 stwierdzono:
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1. Sredni rozmiar krysztatéw soli nieorganicznych zalezy w znacznym stopniu od ich
specyficznych wiasnosci.

2. Sredni rozmiar krysztatéw wzrasta ze wzrostem ich czasu przebywania wg zaleznosci
[=A:r08 Imm (3.82)
waznej w przedziale 3 <+ < 20 godzin.

3. Sredni rozmiar krysztatbw maleje ze wzrostem przesycenia roztworu na wlocie do ztoza
wg réwnania

| =k252-** (3.83)

dla przesycen 0,3 <S2 <3,0g/l.

4. Dla pieciu przebadanych substancji: Na2B407-10H20, H3BO3, NH4CIl, KC1, NaNo03
wyznaczono warto$ci wspotczynnikéw ki =0,72+1,04 i k» = 0,112+0,240.

5. Prowadzenie procesu krystalizacji w ztozu fluidalnym pozwala na otrzymanie produktu
o duzej jednorodnosci, stosunkowo szerokim zakresie $rednich wielkosci ziaren w granicach
03<1<25mm.

6. W zaleznosci od warunkéw procesu mozliwajest aglomeracja i intensywne $cieranie.

3.8. MODEL PROCESU KRYSTALIZACJI W ZLOZU FLUIDALNYM
OPRACOWANY PRZEZ MARCINKOWSKIEGO | PACZYNSKIEGO [22]

Korzystajac z modelu Pulleya [4] i Bransoma [10] (ktéry bedzie oméwiony szczeg6towo
w rozdziale 4) oraz podrecznika [23] rozwazono po raz pierwszy przypadek cyrkulacji
zroztworem zarodkow krystalizacyjnych bliskich rozmiarowi zatrzymywanemu w ztozu.
Publikacja ta sktada sie z nastepujacych czesci:

1 .Wiadomosci ogo6lne.

2. Réwnania ruchu krysztatow w ztozu fluidalnym.
3. Réwnania gdrnej warstwy ztoza fluidalnego.

4. Algorytm obliczen na maszynie cyfrowe;j.

5.Wyniki obliczen i ich interpretacja na przyktadzie krystalizacji atunu glinowo-amonowego.
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3.8.1. ROWNANIA RUCHU KRYSZTALOW W Z£OZU FLUIDALNYM

Z uwagi na praktyczng niedostepno$¢ publikacji [22] na naszym rynku zdecydowano sie
w niniejszej monografii powtorzy¢ oryginalne wyprowadzenia zawarte w tej pracy, opatrujac
je komentarzem i korygujac dostrzezone btedy drukarskie.

Analogicznie do wzoréow (2.7+2.12) uzyskano wzor na predkos$¢ krysztatow wzgledem
Scian aparatu, ktdra jest rowna rdéznicy predkosci cieczy i predkosci wzglednej ziaren

w stosunku do cieczy

(3.84)

we wzorze tym zastepcza gesto$¢ zawiesiny pzjest wyliczana nastepujgco

Pz=0 - £)ps+ep (3.85)

natomiast | to rozmiar charakterystyczny krysztatu, a dzto $rednica zastepcza krysztatu réwna
Srednicy kuli o objetosSci ziarna. Lepko$¢ zawiesiny proponuje sie wyliczy¢ ze wzoru
Steinoura (patrz 2.60, jak wynika z wielu badan, np. [24] oraz przedstawionych w rozdziale 2
niniejszej pracy jest ona za wysoka o ok. 30% dla zawiesin krysztatbw w roztworach
wodnych)

(3.86)

Z uwagi na to, ze predko$¢ krysztatéw opadajacych wzjest bardzo mata w poréwnaniu do

predkosci wzglednej w, zaproponowano nastepujace przyblizenie

(3.87)

Wzor ten wigze porowatos$¢ (wystepujaca jawnie i uwiklanie w pz oraz A) z wielkoscig
krysztatdbw utrzymywanych w réwnowadze przy danej pozornej predkosci cieczy. Zgodnie
z konwencja przyjeta w [22] oznaczono tu indeksem 1 wielkoSci zwigzane z krysztatami
opadajacymi, natomiast 2 dotyczy krysztatow wznoszacych sie. Interpretacja formuty (3.87)
pozwala na okreslenie warunkéw hydrodynamicznych w ztozu fluidalnym, przy zatozeniu
przeptywu ttokowego cieczy. W przypadku réwnomiernej fluidyzacji nastepuje catkowita
klasyfikacja krysztatow.

Pomiedzy stosunkowo duzymi czastkami U przeciskaja sie krysztaly 12 ptynace ku goérze

ztoza. Taki model zjawiska mozna przyja¢, dopodki iloraz 121i jest znacznie mniejszy od
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jednosci, czyli dla dolnej i $srodkowej czesci ztoza. Zjawiska zachodzace w gdrnej czesci
ztoza bedg rozpatrzone oddzielnie.

Krysztaty, ktére podczas ruchu ku gdrze nie osiggna rozmiaréw dostatecznych do
zatrzymania sie w ztozu, zostajg usuniete wraz z odptywajgcym roztworem.

Do wyznaczenia parametréw ztoza konieczne jest okreslenie zmian wielkosci krysztatow
oraz stezenia roztworu wzdtuz wysokosSci aparatu. Elementarny przyrost masy dm krysztatu o

rozmiarze charakterystycznym | w czasie dt wynosi

dm = y/A 2Gnt (3.88)

gdzie Gmto masowa szybkos$¢ wzrostu krysztatow. Ten sam przyrost mozna okresli¢ jako

(3.89)
Wykorzystujac zaleznosci (3.88 i 3.89) oraz przeksztatcajac ponizszg pochodng
SL =SLSL (3.90)
dh dtdh
uzyskuje sie wzor na przyrost rozmiaru krysztatéw wznoszacych sie
~n2 _ Vfirn (3.91)

dh  ty vPswzi

Dla krysztatdbw opadajacych U moze by¢ rédwniez otrzymany wzdr analogiczny do
powyzszego, jednak ze wzgledu na mate wartoSci wzi i trudnosci w ich wyznaczeniu
przeprowadzono w pracy [22] rozumowanie oparte na zaleznosciach zwigzanych z iloscig
przeptywajacych krysztatow przez jednostkowy przekroj poprzeczny krysztalizatora. Jesli
pominiemy nukleacje i bedziemy wprowadza¢ do aparatu strumien czastek P [#/m2s], ktore

bedg sie poruszaé z predkoscig wz, to ich stezenie liczbowe w tym przekroju wyniesie
(3«2)
Zaktadajac, ze w danym przekroju znajdujg sie tylko czastki opadajgce // i unoszone /?,

mozna wyliczy¢ porowatos¢

E=\- VVv(Nil? +N f2) (3.93)
W stanie ustalonym P jest taki sam dla obu typow czastek, wtedy

(3.94)
w2 /¥, VVP  wz2,
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W koncu szukana zalezno$¢ na przyrost rozmiaru krysztatéw opadajacych w rézniczkowym
elemencie wysokosci wynosi

dl. 1- £ Pl

(3.95)
dh tyvl'Pp, V

Zaleznos$¢ stezenia roztworu od wysokosci w ztozu uzyskuje sie z bilansu masowego dla
jednostki czasu i rézniczkowego odcinka wysokosci ztoza - ubytek substancji rozpuszczonej
z fazy cieklej jest rbwny przyrostowi fazy stalej

wrdS = G,,Adh (3.96)

gdzie S [kg/mJ], a powierzchnia zewnetrzna krysztatow A w tej warstwie to

A =¥a(NJ? +N212) (397)

Podstawiajac (3.97) i (3.94) do (3.96) otrzymujemy

ds = Vfir, 1:8,4PU (3.98)
dh W. w .. 41

3.8.2. ROWNANIA GORNEJ WARSTWY ZtOZA FLUIDALNEGO

W poblizu miejsca zmiany kierunku ruchu krysztatow unoszonych ich rozmiar jest prawie
rowny rozmiarowi krysztatdw opadajacych, a ich predkosci wzgledem S$cianek sg bardzo
mate. Stad w pracy [22] zmieniono sposéb obliczen.

Jako kryterium wejscia krysztatdbw unoszonych w strefe gorng ztoza przyjeto spadek ich
predkosci do 1% predkosci cieczy. Warunek ten okresla rownanie (3.84), krysztaty o takim
rozmiarze oznaczono /¢s. Krysztaty w najwyzszym punkcie tej warstwy maja rozmiar Is.
Zaktadajac statos$¢ przesycenia w warstwie, po scatkowaniu réwnania (3.91) otrzymano

Lt - (3.99)
3VvPs

Wysoko$¢é warstwy gornej jest niewielka, mate sg réowniez zmiany wielkosci krysztatdw,
natomiast porowatosc¢ jest wysoka. W tych warunkach zatozono ruch jednostajnie op6zniony

hs =0,5wz2] s (3.100)

Rozmiar krysztatow opadajacych na dole warstwy lls obliczono z bilansu

VVPp.i& ~O =v M GA (3.101)
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Warto$é N wyznacza sie z porowatosci warstwy, przyjmujac jako Sredni rozmiar krysztatu Is

N=} » (3.102)
¥vh

Z rownania (3.101) przy wykorzystaniu réwnan (3.99), (3.100) i (3.102) mozna obliczy¢ lis

znajac 1xi Is. Warto$¢ przesycenia roztworu na dole warstwy Ssobliczono z bilansu
V'rP,Pfi,-11) ="0V .-Sk) (3103)

przy czym 5* to przesycenie roztworu opuszczajgcego ztoze.

3.8.3. ALGORYTM OBLICZEN NA MASZYNIE CYFROWEJ

W pracy oceniono szybko$¢ obliczen ztoza w kierunku od dotu do géry i odwrotnie. Jako
znacznie szybszy wybrano kierunek od gory. Jak wiadomo z badan [25-27], kierunek ten jest
réwniez stabilniejszy numerycznie. Przy obliczeniach w tym kierunku wychodzi sie od
jednakowych rozmiaréw krysztatéw /; i 22 i rozwigzuje rownania opisujgce ztoze do momentu
osiggniecia pozadanego rozmiaru krysztatu produktu lub zarodka, wzglednie dopuszczalnego
przesycenia roztworu.

Dane wejsciowe do programu to:
rozmiar krysztatéw produktu Ip,
porowato$¢ na dole ztoza So,
porowato$¢ w gdrnej warstwie es,
przesycenie roztworu wchodzacego do ztoza So,
szczatkowe przesycenie roztworu opuszczajgcego ztdze St,
stezenie sktadnikéw neutralnych C,,
temperatura ztoza 0.

Po obliczeniu gestosci i lepkosci roztworu oblicza sie ze wzoru (3.87) predkosé przeptywu
cieczy w0 dla przyjetego rozmiaru produktu Ip i porowatosci eQ, jak i Is i s5 Nastepnie
z robwnan (3.99-3.103) oblicza sie wartosci 12, ts, Ils, hs i Ss. Kolejno przystepuje sie do
obliczeA gtownej czesci zloza fluidalnego korzystajac z rownan od (3.84) do (3.98).

Obliczenia konczy sie po osiggnieciu rozmiaru produktu Ip lub przesycenia wlotowego So-
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3.8.4. WYNIKI OBLICZEN I ICH INTERPRETACJA NA PRZYKLADZIE
KRYSTALIZACJI ALUNU GLINOWO-AMONOWEGO

W omawianej pracy [22] nie podano niestety informacji dotyczacych zastosowanych metod
numerycznych i ich doktadnosci. Zatem w niniejszym oméwnieniu, przy probie powtérzenia
obliczen, kierowano sie intuicjag i doswiadczeniem. Stosowano schemat roznicowy
z r6znicami progresywnymi i podziatem na 64 klasy ziarnowe (po wstepnym przetestowaniu
doktadnosci). Nalezy zauwazyé, ze niektore wisnosci fizykochemiczne, jak np. gestos¢
roztworu nasyconego uzyta w pracy nie jest zgodna z danymi z tablic (p = 1240+1290 w [22],
aw [28] p = 1090 kg/m3). Dlatego cze$¢ wynikdéw tu przedstawionych rézni sie co do
wartosci od oryginalnych, tym niemniej charakter ich przebiegu jest podobny. Informacja
o szerokosci strefy metastabilnej utatwitaby symulacje.

Atun glinowo-amonowy Al2(S04)3-(NH4)2S0 424H20, dla ktérego przeprowadzono
obliczenia, krystalizuje w postaci oémioscianow foremnych. Jako rozmiar charakterystyczny
przyjeto dtugos¢ krawedzi /. Nalezy zauwazy¢, ze ten rozmiar nie spetnia warunku dla czastek

izometrycznych <A=6yjv, co moze prowadzi¢ do btedow w bilansowaniu. Wspoétczynniki
ksztattu (patrz tablica 2.1) sg wtedy nastepujace: yv=— , ytA=273, ad2~ 0,9651, gestosc
krysztatow p* = 1640 kg/m3. Szybko$¢ wzrostu krysztatow obliczano z réwnania

Gm= -~- =ka(T)S'-5 3.104
anp=kam (3.104)

przy czym wspoétczynnik kG (313 K) = 4,41 10'6 m25(kgns-s). Nalezy zauwazy¢, ze praca [29]
podaje kG (313 K) = 3,73 105m25(kg05s) i wyktadnik w réwnaniu (3.104) réwny 1,66.
Zastosowano nastepujace dane wejsciowe do programu:
rozmiar krysztatow produktu Ip= 0,0015 m,
porowato$¢ na dole ztoza e0= 0,6,
porowato$¢ w gornej warstwie es = 0,96,
przesycenie roztworu wchodzacego do ztoza So = 12 kg/m3,
szczatkowe przesycenie roztworu opuszczajgcego zt6ze Sk = 0,6 kg/m3,
temperatura ztoza 0 = 40°C.

Wyniki modelowania przedstawiono na rys. 3.14 +3.19. Zmiany porowato$ci ukazuje
rys. 3.14. W goérnej partii ztoza porowatos$¢ osiagata warto$¢ 0,96-0,98. Wptyw tej warstwy na
cate ztoze z uwagi na niskg porowato$¢, matg grubos$é i mate przesycenie jest praktycznie do

pominiecia.
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Przesycenie roztworu (rys. 3.15) w zaleznosci od wysokosci bardzo szybko sie zmniejsza.
W zwigzku z tym krysztaty przebywajg wiekszo$¢ czasu w strefie, gdzie wzrost jest wolny.
Dlatego krystalizatory fluidalne majg mniejszg wydajnos¢ objetoSciowag w poréwnaniu do

innych typow krystalizatorow.

Rys. 3.14. Porowato$¢ ztoza w funkcji wysokosci wg [22]
Fig. 3.14. Porosity ofthe bed vs height [22]

Rys. 3.15. Przesycenie roztworu w ztozu wg [22]
Fig. 3.15. Solution supersaturation within the bed [22]
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Przyrost rozmiaréw zarodkéw krystalicznych podczas ruchu do géry ztoza jest niewielki

(rys. 3.16 linia /¢). Jezeli rozmiar zarodkow jest mniejszy od wynikajgcego z tego wykresu,

Rys. 3.16. Rozmiary krysztatow w ztozu fluidalnym wg [22]
Fig. 3.16. Crystal size within the bed [22]

to zostang one wymyte ze zoza. Bedg cyrkulowaé z roztworem tak dtugo, az urosng na tyle,

aby zosta¢ zatrzymane (Is), o ile nie zostang rozpuszczone, np. w wymienniku ciepta. W pracy

Rys. 3.17. Wptyw rozmiaru produktu i przesycenia kofcowego na wysokos¢ ztoza wg [22]
Fig. 3.17. Bed height vs outlet supersaturation and product size [22]
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[22] autorzy przeprowadzili symulacje sprawdzajace hipoteze, ze wpltyw cyrkulujacych
zarodkéw na prace ztoza jest do pominiecia. Jak nalezato sie spodziewac, hipoteza ta zostata
potwierdzona.

W [22] stwierdzono silny wptyw rozmiaru produktu i koncowego przesycenia na wysoko$é
ztoza w warunkach £o = 0,5 So = JO kg/m3. W niniejszej pracy potwierdzono oba te zjawiska

(rys. 3.17).

Rys. 3.18. Wplyw porowatosci minimalnej i przesycenia koricowego na wysoko$¢ ztoza wg [22]
Fig. 3.18. Influence of minimal porosity and outlct supersaturation on the height ofthe bed [22]

W warunkach przemystowych wielko$¢ produktu jest zwykle narzucona przez odbiorce,
przestaje wiec by¢ zmienng procesowa. Pokazujg to krzywe na rys. 3.18, gdzie

przedstawiono wptyw porowato$ci minimalnej na wysoko$¢ ztoza w warunkach ustalonego
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rozmiaru produktu Ip = 1,5 mm oraz So = 10 kg/mJ. Roéwniez w tym przypadku podobnie jak
w [22] potwierdzono znaczny wptyw Eoi S* na wysoko$¢ ztoza.

W opracowaniu [22] przeprowadzono réwniez prébe optymalizacji wysokosci ztoza przy
statej predkosci pozornej roztworu, zmieniajgc rozmiar produktu i porowato$¢ na dole ztoza.
Ma sie to realizowa¢ za pomocg zmiany szybkosci odbierania produktu ze ztoza. Jednak
wtedy uktad zaczyna pracowaé w stanie nieustalonym. Dlatego w niniejszej pracy nie udato
sie potwierdzi¢ wnioskéw dotyczacych tej czesci obliczen.

Zdaniem autoréow [22] wyniki obliczeA w pelni potwierdzajg oczywisty wniosek, ze
krystalizatory fluidalne nadaja sie do produkcji duzych, jednorodnych krysztatow. Aby
racjonalnie wykorzysta¢ powierzchnie produkcyjng, wysoko$¢ ztoza powinna by¢ rzedu kilku
metrow. Takie wysokoSci osigga sie tatwo przy duzej predkosci opadania krysztatow i niezbyt
duzej szybkosci krystalizacji.

Nalezy podkresli¢, ze praca [22] byta pierwszg w literaturze Swiatowej, w ktorej badano

wplyw cyrkulujacych zarodkoéw na prace krystalizatora fluidalnego.

3.9. ALGORYTM KARPINSKIEGO [30]

Cele pracy [30] byty nastepujace: opracowanie prostej i godnej zaufania metody do pomiaru
kinetyki nukleacji wtornej w ztozu fluidalnym, ilosciowe opisanie wplywu warunkow
hydrodynamicznych na kinetyke (zarodkowanie wtérne i wzrost krysztatow) w ztozu,
wyjasnienie mechanizméw wzrostu i nukleacji wtérnej oraz proba opracowania metody
projektowej na podstawie rezultatéw z powyzszych rozwazan.

Zatozenia:

» Stan ustalony pracy krystalizatora.

* Na gorze ztoza znajduja sie krysztaty o srednim wymiarze In, a na dole Ip.

e Zalezno$¢ predkosci nukleacji wtornej w krystalizatorze dla konkretnych wartosci
Wgq/t? = const moze by¢ opisana réwnaniem

(3-105)

e Zarodkowanie wtorne jest jedynym zrédtem nowych krysztatéw w ztozu.
e Wspdtczynniki ku i n dla krystalizatorbw przemystowych i laboratoryjnych sg takie

same.
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Ponizej przedstawiono podstawowe réwnania projektowe (wzory 3.106 h 3.119):

G = ’* (3.106)
3WvP. dt

prawdopodobnie wkradt sie tu bta, bo powyzsze réwnanie jest niespdjne wymiarowo i po-

winno ono wyglada¢ nastepujaco

G 1 dMm
L 3ylvpsl2 dt

t=5+15h (3.107)
F=4h. 3.108
G ( )
Gi=1" - (3.109)
T
H/0.25(/; +Ifl}p +/0) (3.110)

Do obliczenia zaleznosci miedzy g wo i / uzyto wzoru Ponomarenki, obowiazujgcego dla

idealnej klasyfikacji (patrz uwagi w rozdziale 2 niniejszej pracy)

e=223m03— —— (3.111)
Frp,~p

gdzie Re=~ L ,aFr="L
\ gl

Objeto$¢ zawiesiny w krystalizatorze obliczano ze wzoru

y- M (3.112)
0~e)p.

Srednia powierzchnia krysztatéw zawartych w ztozu byta opisana nastepujaco

A=0.441V.

Rzeczywisty strumien zarodkéw wtérnych powstatych w krystalizatorze rowny jest z definicji

N =GnA (3.114)
Natomiast z bilansu liczby krysztatow w aparacie wynika

N'=N"+— — (3.115)
VVP.K
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gdzie N " to strumient zarodnikéw zawarty w zawiesinie produktu, a drugi sktadnik sumy
w réwnaniu (3.115) to strumien ziaren produktu.

W praktyce mogg wystapi¢ nastepujace przypadki:

1. N=N'
2. N<N'
3. N>N'

W pierwszym trywialnym przypadku, z uwagi na spetnienie bilansu, mozna przej$¢ do
dalszych obliczen. Dla sytuacji jak w pkt. 2 nalezy zwiekszy¢ strumiert zarodnikéw np. przez
wzrost liniowej szybkosci wzrostu krysztatow lub predkosci pozornej roztworu. Gdy
krystalizowana substancja ma bardzo matg szybkos$¢ nukleacji wtérnej, niezbedne moze by¢
dodatkowe szczepienie. W przypadku pkt. 3 konieczne jest usuniecie nadmiaru zarodkow
np. przez wydtuzenie czasu przebywania. Warto§¢ GL~ 10'8m/snie powinna by¢
przekraczana jako dolna granica optacalnosci, gdyz wtedy rosng znacznie gabaryty aparatu.
Czasem konieczng droga usuniecia nadmiaru zarodnikéw moze by¢ ich kontrolowane
rozpuszczanie.

Wysokos$¢ zawiesiny w stosunku do $rednicy aparatu powinna by¢ zawarta w nastepujacych

granicach [16]

(3.116)

Wspotczynnik intensywnos$ci separacji na podstawie [16, 31] powinien by¢ zawarty

w ponizszym przedziale, przy czym zalecane sg wartosci w poblizu jego dolnej granicy [31].

- 3.10'5 1.4.10% [kg m-2 s-'] (3.117)

W celu obliczenia przesycenia roboczego nalezy skorzysta¢ z nastepujacych rownan (3.72)
i (3.73)
(3.118)

(3.119)

Zaktadajac, ze krystalizator pracuje przy niewielkim przesyceniu (W * W'), otrzymamy

(3.120)

Autor pracy [30] zaleca, aby nie przekracza¢ 25% przesycenia dopuszczalnego.
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Przedstawiony algorytm przetestowano w pracy [30] w obliczeniach dwdch krystalizatorow
fluidalnych do produkcji G =500kglh CuS04-5H20 (lp=0,8mm) iMgS04-7H20
(b =0,7 mm). W odr6znieniu od oméwionych wczesniej metod przekréj poprzeczny
krystalizatora jest zmienng decyzyjng zalezng, ktorej warto$¢ przyjmuje sie na podstawie
wyznaczonej objeto$ci zawiesiny z rownania (3.115).

Algorytm ten zostat wdrozony do praktyki projektowej w pracy badawczej [32].

Nalezy w tym miejscu odnotowa¢ zauwazone pomyiki: w réwnaniu (3.116) wartosci
wspoétczynnika rozdziatu powinny wynosi¢ odpowieddnio 2,778-10'5 i 1,389-10'4 (wartosSci
podane w [30] dajg zmiane wspoétczynnika SIF od 108 do 504 zamiast 100 do 500).
Watpliwosci budzi zastosowanie tej formuty do obliczeh krystalizatoréow dla ziaren produktu
mniejszych od 1 mm - jest to sprzeczne z wynikami badan [18] oraz zalecen [16], gdyz dla tak
matych ziaren nie zaobserwowano korelacji pomiedzy SIF i /. Wykorzystanie wzoru (3.111)
na predko$¢ opadania krysztatéw budzi réwniez powazne watpliwosci co do doktadnosci
(rozdziat 2). Nie sprecyzowano réwniez, co oznacza przesycenie dopuszczalne.

Mimo tych usterek nalezy doceni¢ wage monografii Karpinskiego [30], ktéra jako jedna
z pierwszych podjeta w tak szerokim zakresie problematyke zarodkowania wtdrnego

w krystalizatorze fluidalnym.

3.10. ANALIZA HIROTY I NAKAJIMY [33, 34]

W pracach [33, 34] przeprowadzono interesujaca analize projektowania krystalizatoréw
fluidalnych. Jako ciekawostke nalezy poda¢, ze po raz pierwszy przedstawiono propozycje
krystalizatora fluidalnego o statej porowatosci ztoza, wymuszonej konstrukcja $cian aparatu
(Sciety stozek paraboidalny wklesty). O ile wiadomo, propozycja ta nie zostala jeszcze
zrealizowana w praktyce.

Autorzy przedstawili rGwnanie rézniczkowe szybkosci roztadowania przesycenia, podobne

do formut (3.12) czy (3.60), ale dla dowolnego rzedu szybkosci wzrostu g

— =k,AS 3.121
a =% 9 (3.121)

Otrzymano rozwigzanie réwnania (3.120), w powigzaniu z bilansem masowym krystalizatora,
w postaci graficznej, zalezno$¢ AS/ASmex od potozenia w zlozu, stosujagc normalizacje
i zatozenie o zmiennosci porowatoSci ztoza jak w [6], Przedstawiono takze metode

uproszczong polegajgcg na wykorzystaniu rozwigzania dla g =1, i skorygowaniu tak



otrzymanego wyniku dla dowolnego ge<|I, 3> za pomocg zamieszczonego w pracy [34]
wykresu.

Po analizie wynikow autorzy doszli do wniosku, ze z uwagi na wzajemne powigzania
pomiedzy parametrami projektowymi, takimi jak rozmiary szczepionki i produktu, czas
przebywania krysztatéw, przesycenie robocze i stosunek $rednicy aparatu do wysokosci, aby
w koncu wybrany wariant byt dostatecznie pewny, nalezy dokona¢ wielu przeliczen
projektowych krystalizatora dla r6znych wartosci powyzszych zmiennych,. Przy takim ujeciu
metoda uproszczona [34] moze by¢ z powodzeniem wykorzystana. Opinie te podziela takze

autor niniejszej pracy.

3.11. ANALIZA AUTORA -POJECIE TRAJEKTORII PROCESU [35]

Jesli zatlozymy idealng klasyfikacje, tzn. taki stan, w ktérym w kazdym przekroju
poprzecznym aparatu znajdujg sie ziarna tylko tego samego rozmiaru, to podstawowym
i prawie oczywistym stwierdzeniem bedzie stato$¢ predkosci przeptywu roztworu liczonej na
pusty przekréj, wzdtuz osi krystalizatora w przypadku aparatu o statym przekroju (np.
cylindrycznym). Zastanowmy sie nad zaleznoscig predkosci opadania ziaren znajdujacych sie
w krystalizatorze, w funkcji porowatosci ztoza s, pokazang na (rys. 3.6.i 3.19). Jesli
obierzemy konkretng warto$¢ predkosci przeptywu ptynu, ktéra musi by¢ réwna predkosci
opadania, by czastki byly zawieszone w ztozu, to okreSlimy stezenia czastek

w poszczegOlnych przekrojach aparatu. Przyjecie ep okre$lajednoznacznie rozmiar produktu.

Dla s = 1 otrzymujemy minimalny, teoretycznie mozliwy, rozmiar krysztatow zdolnych
jeszcze utrzymac sie w ztozu fluidalnym (wtedy wysoko$é aparatu —>00).

Punkty na wykresie od sp do smex tworzg linie prostg przedstawiajacg trajektorie procesu,
w aparacie fluidalnym pracujacym z idealng klasyfikacjg ktoéra jednoznacznie okresla
dopuszczalne pary wartosci liczbowych stezenia i rozmiaru krysztatdw, przy danej predkosci
przeptywu. Tak prostego faktu nikt poprzednio nie odnotowat.

Zastosowanie trajektorii procesu do weryfikacji podejscia Pulleya [4] pozwolito autorowi na
odkrycie sprzecznosci w rozwigzywanym uktadzie réwnan przy optymalizacji wysokosci
ztoza. Jak wida¢ z powyzszego, pojecie to moze stuzy¢ tatwiejszej wizualizacji zaleznosci
pomiedzy parametrami procesu podczas modelowania krystalizacji fluidalnej z idealng

klasyfikacjg.
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Rys. 3.19. llustracja pojecia trajektorii procesu na wykresie wO=w((l,e)
Fig. 3.19. llustration of process trajectory on diagram of Wo=\Wd(1,¢

3.12. UPROSZCZONY MODEL IDEALNEJ KLASYFIKACJI WG AUTORA [35]

W odr6znieniu od poprzednio opisanych metod, z ktérych wiele jest bardzo zawitych,
ponizej rozwazono uproszczony model procesu, zakiadajacy idealng klasyfikacje i state
przesycenie robocze roztworu cyrkulujacego w aparacie. Wykorzystano tu réwniez pojecie
trajektorii procesu.

Zatozenia:

1. Przesycenie wzdtuz osi krystalizatora jest state (jest to duze uproszczenie, ktére ma racje
bytu w idealnych krystalizatorach zbiornikowych z mieszaniem roztworu), a liniowa
szybkos$¢ wzrostu krysztatow nie zalezy od ich rozmiardw.

2. Znany jest wzor na predko$¢ fluidyzacji wo=wo(l,s) (rozdziat 2 niniejszej pracy).

3. Ksztatt krysztatow niewiele odbiega od kulistego.

4. Dana jest masa krysztaltbw w ziozu M i natezenie cyrkulacji roztworu V (M =tG
V=G/S).

5. Rozktad réwnomierny rozmiaréw krysztatéw w ztozu.

Proponowany algorytm obliczen:
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1 Wybdr porowatosci produktu (na poziomie odbioru ziaren) sp

2. Wybér rozmiaru produktu Ip
Obliczenie w,

wa =wO0(Ip,Ep) zastosowanie trajektorii procesu

3. Wybor V zgodnie z zatozeniem (4).
Obliczenie A=V /w0

- N
4. Wybor M zgodnie z zatozeniem (4)

Obliczenie profilu stezenia ciata statego w ztozu i wysokosci aparatu H

Al=(lp-Imin)/n - podziat na klasy ziarnowe

1=(1,+1,)/2

/14_14
Y =—-—-j-5 (udziat masowy i-tej klasy ziarnowej wg rozktadu réwnomiernego)
D ~min
mi = Mui
£, =£m([,w)
m
h, =-
(1-e,)p,A
H=+h,
L
Obliczenia

Na podstawie powyzszego algorytmu przeprowadzono obliczenia aparatu przemystowego

do produkcji 1000 kg/h K2S04 w nasyconym wodnym roztworze tej soli w t=20°C dla
Imax=0,001m, £p~0,74, Gr=0,2861 kg/s, M=1250 kg, n=20. Zatozenia takie przyjeto na

podstawie [16], aby poréwnaé wyniki obliczen z otrzymanymi przez Mullina i Nyuvlta.
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Otrzymano £=0,85, D=2,61, Imi,,=0,00042 m, H=0,57 m, natomiast w pracy [16] uzyskano

fm= 0,85 D=3,02 m, Imin=0,0003 m, H=0,4 m.

Inne, przyktadowe wyniki powyzszych obliczen przedstawiono w tablicy 3.2 i na rys. 3.20.

Na osi odcietych zaznaczono wzgledna, skumulowang gteboko$¢ warstwy, natomiast na osi

rzednych odpowiadajagcy wzgledny rozmiar ziaren w odniesieniu do produktu, wzgledng

skumulowang mase krysztatow oraz porowato$¢ zawiesiny.

o~ W~

-

12

13
14
15
16
17
18
19

Tablica

Wyniki obliczen przemystowego cylindrycznego krystalizatora fluidalnego

$redni rozmiar
frakcji
li Im
0,000430
0,000459
0,000489
0,000518
0,000547
0,000576
0,000605
0,000635
0,000664
0,000693
0,000722
0,000752
0,000781
0,000810
0,000839
0,000868
0,000898
0,000927
0,000956
0,000985

porowato$¢ ztoza

ei

0,98867
0,96723
0,94727
0,92867
0,91127
0,89499
0,87972
0,86538
0,85188
0,83917
0,82718
0,81584
0,80512
0,79495
0,78531
0,77614
0,76743
0,75912
0,75121
0,74365

predkosé
lokalna
w/ms";
0,055601
0,060145
0,064640
0,069080
0,073466
0,077794
0,082064
0,086277
0,090432
0,094530
0,098571
0,102558
0,106490
0,110370
0,114198
0,117976
0,121705
0,125386
0,129020
0,132610

wysokos¢

strefy

h, /m
0,0742
0,0312
0,0233
0,0205
0,0194
0,0192
0,0194
0,0200
0,0208
0,0218
0,0230
0,0243
0,0257
0,0273
0,0290
0,0308
0,0328
0,0348
0,0370
0,0393

wysoko$¢
skumulowana H
/m
0,0742
0,1054
0,1288
0,1493
0,1688
0,1880
0,2075
0,2276
0,2484
0,2703
0,2933
0,3176
0,3434
0,3708
0,3998
0,4307
0,4635
0,4984
0,5355
0,5749

masa frakcji
m; /kg

11,998
14,611
17,579
20,924
24,669
28,836
33,448
38,527
44,096
50,178
56,794
63,968
71,722
80,079
89,061
98,691
108,991
119,984
131,692
144,139

3.2

Rys. 3.20. Wyniki obliczerr rozktadow rozmiar6w, mas i porowatosci ziaren dla przemystowego,

cylindrycznego krystalizatora fluidalnego

Fig. 3.20. Distribution of size, mass and porosity for industrial cylindrical fluidised-bed

crystallizer
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Przeprowadzono takze obliczenia dla krystalizatora laboratoryjnego D=0,19 m, M=1,5 kg,
e=0,5, n=20. Dla roéznych Imax otrzymano rézne wartosci Imm i Gr. Cze$¢ wynikow
przedstawiono w tablicy 3.3 i na rys. 3.21. Na osi odcietych zamieszczono wartosci Imax, do

lewej osi rzednych odnoszg sie wykresy opisane w legendzie.

Tablica 3.3
Wyniki obliczen laboratoryjnego krystalizatora fluidalnego
natezenie
ks minmany O e BERE C Phee e
Imax /m I/nin 'm I /m w0/ ms'l Gr-106 e HIm
/kgs'l

0,0001 0,0000348 0,0000674 0,000898 25,45 0,6065 0,0505
0,0002 0,0000611 0,0001305 0,002635 74,71 0,5961 0,0492
0,0003 0,0000818 0,0001909 0,004529 128,41 0,5857 0,0480
0,0004 0,0000989 0,0002494 0,006365 180,45 0,5768 0,0470
0,0005 0,0001133 0,0003067 0,008086 229,26 0,5697 0,0462
0,0006 0,0001259 0,0003629 0,009687 274,65 0,5640 0,0456
0,0007 0,0001370 0,0004185 0,011176 316,87 0,5593 0,0451
0,0008 0,0001470 0,0004735 0,012566 356,26 0,5555 0,0447
0,0009 0,0001561 0,0005281 0,013867 393,16 0,5523 0,0444
0,0010 0,0001645 0,0005823 0,015091 427,86 0,5497 0,0442
0,0011 0,0001723 0,0006362 0,016247 460,63 0,5474 0,0439
0,0012 0,0001796 0,0006898 0,017342 491,69 0,5454 0,0438
0,0013 0,0001864 0,0007432 0,018384 521,22 0,5437 0,0436
0,0014 0,0001928 0,0007964 0,019377 549,39 0,5423 0,0435
0,0015 0,0001989 0,0008495 0,020328 576,34 0,5409 0,0433
0,0016 0,0002047 0,0009024 0,021239 602,18 0,5398 0,0432
0,0017 0,0002103 0,0009551 0,022115 627,01 0,5388 0,0431
0,0018 0,0002156 0,0010078 0,022959 650,92 0,5378 0,0430
0,0019 0,0002207 0,0010603 0,023772 674,00 0,5370 0,0430
0,0020 0,0002256 0,0011128 0,024559 696,29 0,5362 0,0429
0,0021 0,0002303 0,0011651 0,025320 717,88 0,5355 0,0428
0,0022 0,0002349 0,0012174 0,026058 738,80 0,5349 0,0428
0,0023 0,0002393 0,0012696 0,026775 759,11 0,5343 0,0427
0,0024 0,0002436 0,0013218 0,027471 778,85 0,5338 0,0427
0,0025 0,0002477 0,0013739 0,028148 798,05 0,5333 0,0426
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Whnioski

1 Powyzszy model moze stuzy¢ do wstepnych obliczern wazniejszych wymiaréw
krystalizatora. Mimo zastosowanych uproszczen daje wyniki poréwnywalne z [16].
2. Na skutek unoszenia ze zloza matych czastek spektrum wielkosci krysztatow

utrzymywanych w ztozu nie jest szerokie (/,,,,,<

Rys. 3.21. Wyniki obliczen laboratoryjnego krystalizatora fluidalnego
Fig. 3.21. Calculations results of laboratory fluidised-bed crystallizer

3. Z uwagi na ekonomike procesu zaleca sie wybdr Imin wiekszego, niz to wynika z obliczenia
wa co pozwoli unikng¢ h 00, np. na podstawie wartosci hr - poczatkowo wysokos$¢
strefy hj maleje dla wysokich wartosci e (dla matych p6zniej zaczyna rosnac i od tego
miejsca proponuje sie rozpoczaé doktadne obliczenia (tablica 3.1).

4. Dla statych sp i emax warto$¢ e jest funkcja Imex i interpolacja liniowa wartosci e nie jest
poprawna (e £ (1)), jak btednie zatlozono w pracy [16].

5. Warto$¢ e silnie zalezy od ep, Imax, Imin i dla tych parametréw statych nie zalezy od Mi H.
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3.13. PODSUMOWANIE | WNIOSKI

Poréwnanie ilosciowe przedstawionych w tym rozdziale metod projektowych bazujgcych na
przyjeciu idealnej klasyfikacji wydaje sie na razie niemozliwe z uwagi na brak
odpowiednnich danych liczbowych. Nalezy uzyska¢ kompletny zestaw danych
eksperymentalnych przynajmniej dla jednego krystalizujgcego ukiadu ciato state-ciecz,
umozliwiajagcy wykonanie obliczen réznymi metodami. Natomiast mozna przeprowadzi¢
poréwnanie jakosciowe.

Opisane metody oparte sg na wielu uproszczeniach, z ktérych to o idealnej klasyfikacji,
mimo swoich odstepstw od rzeczywistego przebiegu procesu, pozwala na uporzadkowanie
sposobu obliczen. W wiekszosci przypadkdw mozliwe jest oszacowanie wstepne wymiarow
krystalizatora, a nawet profilu przesycenia w funkcji wysokos$ci aparatu. Pokazujg one takze,
jakiego rodzaju dane sg potrzebne, a symulacje dajg wstepne wyobrazenie o przebiegu
procesu.

Zasadniczg wadg powyzszych metod jest to, ze wszystkie przewidujg monodyspersyjny
rozktad ziarnowy produktu. Inne wady poszczegdlnych metod oméwiono bezposrednio po ich
opisie.

Osobnym problemem wartym dyskusji jest sposéb opisu predkosci fluidyzacji, ktory
stanowi czesto integralng cze$¢ powyzszych metod. Posiadany bogaty zbiér danych
dotyczacych sedymentacji krysztatow umozliwit weryfikacje wzoréw do obliczen tej
wielkosci (rozdziat 2). Powstaje pytanie, czy mozna zdyskwalifikowa¢ dang metode
projektowa, jesli stosowane przez nig réwnanie do obliczenia predkosci fluidyzacji jest mato
doktadne. Zwykle metoda taka zostata sprawdzona pozytywnie dla jednego konkretnego
przypadku. Jednak w wypadku duzej niedoktadnosci wzoru na predko$¢ sedymentacji
krysztatbw mozna domniemywa¢, ze w przypadku og6lnym znajdzie to odbicie w jakoSci
przyblizenia, a otrzymane zajej pomoca wyniki nalezy traktowac z duza dozg ostroznosci.

Uproszczony model wiasny autora, wolny od wielu wad dotychczasowych modeli tego
typu, moze stuzy¢ jako pierwsze oszacowanie w procesie projektowania.

Dodatkowym  uzasadnieniem tak szczegdtowej analizy metod projektowania
krystalizatorow fluidalnych z idealng klasyfikacja jest m.in. ich sukces, pozwalajacy na
uruchomienie produkcji masowej np. NH4NO3, NaCl czy NH4(S04)2, o rozmiarach produktu
powyzej 2 mm, oraz obecne ich wykorzystywanie we wdrozeniach proceséw odzyskiwania

zwigzkoéw fosforowych.
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OZNACZENIA

A - przekréj poprzeczny krystalizatora

A - catkowita powierzchnia krysztatdw zawartych w ztozu
a - powierzchnia wtasciwa krysztatéw

D - $rednica kiystalizatora

G - wielko$¢ produkcji

Gi - liniowa szybko$¢ wzrostu krysztatéw

Gr - natezenie cyrkulacji roztworu

h, H - wysoko$¢
[ - numer
K, kt - state szybkosci wzrostu krysztatow

ki, k2 - state w réwnaniu (3.4)

/ - rozmiar charakterystyczny krysztatu

M - masa krysztatbw w zawiesinie

N - ilo$é zarodnikow

n - ilos¢ krysztatow w jednostce objetosci ztoza

- ilos¢ klas ziarnowych, wyktadnik kinetyczny dla nukleacji

P - natezenie przeptywu szczepionki i produktu
p - stata Matusewicza
S - przesycenie robocze

kg/kg, kg/m3

SIF - wspdiczynnik intensywnosci separacji

t - czas przebywania

u - udziat masowy frakcji

\Y - objetosé

\ - objetosciowe natezenie przeptywu
W - stosunek masowy

wO - predko$¢ pozorna

X - poziom

y - roztadowanie przesycenia

A - réznica

p - gestos¢

m2
m2

m2/m3

kgls
m/s

kg/s

kg
#s
#/m3

#/s

kg/m3

nr

m3's
kg/kg

m/s

kg/m3
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- przesycenie wzgledne
- $redni czas przebywania
- wspdétczynnik ksztattu

- porowato$¢ zawiesiny

Indeksy gorne

- warto$é $rednia

Indeksy dolne

0 - opadanie swobodne, szczepionka
A - powierzchnia

B - dot

c - cyrkulacja

b - usypane

max - maksimum

min - minimum
i - numer

P - produkt

r - roztwor

S - ciato state
T - gora

\Y - objetos¢
z - ztoze
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4. BILANS POPULACJII W KRYSTALIZATORZE FLUIDALNYM
Z IDEALNA KLASYFIKACJA

41. WPROWADZENIE

W celu uzyskania modelu matematycznego, dla krystalizatoréw fluidalnych, w ramach praw
zachowania masy i energii nalezy uwzgledni¢ zasade zachowania liczby krysztatdw, ktdrej
wyrazem jest bilans populacji [1-3].

W przypadku idealnej klasyfikacji tatwiej jest prowadzi¢ obliczenia odnoszac je do
rozmiaru krysztatéw zamiast do wysokos$ci aparatu. Bransom [4] pierwszy przeprowadzit takg
uproszczong analize bilansu populacji w krystalizatorze fluidalnym. Wyprowadzenie to moze
by¢ alternatywg w odniesieniu do modelu Pulleya [5, 1], w ktérym autor rozwazat zmiany
zachodzgce w aparacie wraz ze zmianami wysoko$ci. W pracy [6] przeprowadzono badania
modelowe omawianego krystalizatora, zaktadajac, ze odpowiada on kaskadzie mieszalnikéw
ustawionych jeden nad drugim oraz dobierajagc ich ilos¢ przez poréwnanie modelowego
sktadu ziarnowego z doswiadczalnym, z wykorzystaniem Kkryterium najmniejszych
kwadratéw. Wydaje sig, ze rachunek wyréwnawczy nie wyjasni istoty zjawisk zachodzacych
w krystalizatorze fluidalnym, moze mie¢ jednak znaczenie praktyczne, np. przy przenoszeniu
skali. W artykule [7] podjeto prébe usciSlenia modelu Bransoma, réwnoznaczng
z poprawieniem jego doktadnosci. Rozwazono rdwniez mozliwo$S¢ pracy aparatu bez

szczepienia, uwzgledniajagc $cieranie krysztatéw w bilansie populaciji.

4.2. MODEL BRANSOMA [4]

Krystalizator modelowy o jednostkowym przekroju poprzecznym zawiera ztoze krysztatow
o catkowitej masie M, a ktérego objeto$¢ i zarazem wysoko$¢é wynosi V, Roztwor
macierzysty ptynie ku go6rze aparatu z objetoSciowym natezeniem przeptywu V0,
rownomiernym w catym przekroju poprzecznym (przeptyw ttokowy cieczy -rys. 4.1).
Stezenie substancji rozpuszczonej na wlocie moze by¢é wyznaczone przesyceniem Si, a na

wylocie S,,. Najmniejsze krysztaty zatrzymane w ztozu majg rozmiar charakterystyczny la
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i dotgczajg one do ztoza ze statym liczbowym natezeniem P. Krysztaty produktu o rozmiarach
l,, w stanie ustalonym opuszczaja ztoze z tym samym natezeniem P. Przedziat rozmiaréw
krysztatdbw w ztozu fluidalnym zalezy od charakterystyki fluidyzacji. Najwieksze krysztaty
orozmiarze |, znajdujg si¢ na dole ztoza w stanie poczatkowym fluidyzacji, dla ktérego
porowatos$¢ jest rzedu 0,4+0,5. Dla wygody Bransom [4] przyjat e(li) = 0,5.

Zastanéwmy sie nad schematem przedstawionym na rys. 4.1. Niech element rézniczkowy
w krystalizatorze (pomiedzy liniami przerywanymi) zawiera krysztaty o rozmiarach od | do
I+dl, a ich liczba w jednostce objetosci, czyli stezenie liczbowe, niech bedzie réwna n(l)dl.
Wtedy powierzchnia witasciwa krysztatow, na ktdrej nastepuje wzrost na skutek wymiany
masy, wynosi y/J'n(l)dl, a masa krysztatbw w jednostce objetosci yipsian(l)dl. Predkosc,
z jaka roztwor traci przesycenie przechodzac przez omawiang warstwe krysztatow, jest réwna

predkosci osadzania sie substancji rozpuszczonej na ich powierzchni:

WQ 4 d 1= ¥Apf{1)dIG LV (4.1)

Rys. 4.1. Schemat krystalizatora fluidalnego [4]
Fig. 4.1. Fluidised-bed crystallizer diagram [4]

Jesli zauwazymy, ze stezenie liczbhowe czastek w przekroju dane jest przez iloczyn Pdt,
tj. predkosci, zjaka kiysztaly przemieszczajg sie¢ przez aparat (np. od przekroju | do
nastepnego I+dl, a réwnej szybko$ci szczepienia) przez czas przebywania, wtedy iloczyn

n(HDGL(I) réwny jest P.
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-m -m -rj C.2)
dt

(niestety powyzszy wzor jest btedny - nie zgadzajg sie jednostki - patrz ROZDZIAL 4.4;

bytby poprawny, gdyby wyrazenie n(l)dl miato wymiar [#], a P [#/s]). W stanie ustalonym

krysztaty przechodza przez wszystkie przekroje (rozmiary) z tg sama, stalg predkoscig P,

ktorej warto$¢ mozna obliczy¢ z bilansu masowego dla catego aparatu

PVrP.ti-0 =K (S.-S.) (4.3)

Po podstawieniu do (4.1) i scatkowaniu otrzymamy:
~N(S,-5,K/ - 11)
6

Warto zauwazy¢, ze yIA6/y/v=I, co potwierdzajg rowniez badania [2, 9 - 11]. Nawiasem
mowigc, w oryginalnej pracy [4] znajdujemy {i/a/3/i/ly=1, co jest wynikiem konwencji, ze
wzrost krysztatu zachodzi tylko z jednej strony wymiaru charakterystycznego (wtedy
w rownaniu (4.1) nie ma wspotczynnika 1/2 - dla krysztatow szeSciennych trzeba by jako
rozmiar czastki przyja¢ potowe boku).

Przy zastosowaniu uproszczenia I] « if z réwnania (4.4) otrzymuje sie
S(I)=(Si-SJI(I/1if +S0 (4.5)

W celu wyrazenia gestosci populacji w postaci jawnej nalezy uwzgledni¢ kinetyke wzrostu

krysztatbw. Bransom proponuje nastepujacy wzor:

oL=2 =k/s(iy=" (4.6)
dt

n =ross, Sg) *1l =A - dlab=0 4.7)
VVPfth, »K S(|>

n *0-=J L dlanr7 (4.8)
VVPj:kgs, n, sl

Na rys. 4.2 pokazano uzyskane przez Bransoma wykresy profili przesycenia i gestosci
populacji w funkcji wzglednego rozmiaru krysztalu (réwnania (4.5, 4.7, 4.8)). Jak widac
z wykresu, w celu zapewnienia statej szybkosci P ilos¢ matych ziaren powinna by¢ znacznie
wieksza od liczby czastek produktu, przy czym relacja ta zalezy od wartosci statej kinetycznej

b i wzglednego przesycenia koficowego.
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Mase krysztatéw w zawiesinie M, Bransom obliczyt [4] z funkcji rozktadu masowego w(l).

ktéra danajest rownaniem

w(l) = n(l)y/vp f (4.9)

Rys. 4.2. Zalezno$¢ przesycenia i gestosci populacji od wzglednego rozmiaru krysztatu [4]
Fig. 4.2. Supersaturation and population density vs relative crystal size [4]

oraz

M, = In(l)¥vp fd | (4.10)

Po wykonaniu odpowiednich podstawien i catkowania (4.10) Bransom otrzymat [4] wzory

w postaci jawnej na catkowitg mase krysztatdw w ztozu:

b= 0 So/Si=0,1; M,= 0,52V0(SrSQ/kg (4.109)
b= 0, So/Si= 0,01; M,= 0,75V0(SrSQ/kg (4.10b)
b= 1 So/Si=0,1; M, = 0,86V0(Si-SQ/kgli (4.10x)
b= 1, Sc/Si=0,01; M,= 1,52Vo(Sr So)/kgli (4.10d)
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Niestety, wzory powyzsze otrzymano przy wielu cichych zatozeniach, o ktérych nie
wspomniano w pracy [4], dlatego sprawdzenie poprawnos$ci wyprowadzenia wymagato od
autora duzo pracy i szczescia. Bardzo pomocny w tym wzgledzie okazat sie pakiet
MATHCAD. Okazuje sie, ze Bransom [4] przyjat wymiar produktu /, = 1 mm, przesycenie na
wlocie Si = 0,001kg/m3lo/h =0,1. Stad dla innych warto$ci powyzszych parametrow state we
wzorach majg inne wartosci. Kolejng watpliwo$¢ budzi wprowadzenie réznicy przesycen do
tych wzoréw jako zmiennej, przy jednoczesnym wyraznym podaniu ich ilorazu. Zdaniem

autora wyniki nalezy traktowac bardzo ostroznie.

I/II

Rys. 4.3. Wzgledny rozktad masowy krysztatéw w funkcji bezwymiarowego rozmiaru ziaren [4]
Fig. 4.3. Relative mass distribution vs relative crystal size [4]

Na rys. 4.3 przedstawiono wzgledne rozktady w(l)/w(lj) uzyskane za pomocg powyzszych
réwnan dla danych jak na rys. 4.2. Wida¢, ze dla b=1 i S,/S, =0.01 zawarto$¢ ciata statego
w zawiesinie jest znacznie wieksza, w catej przestrzeni krystalizatora. Objeto$¢ zawiesiny dla
danego rozmiaru krysztatow obliczonajest ze wzoru

v(l) = « (IW 3/(1-*(/)) (4.11)
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W celu znalezienia funkcji s(I) Bransom obliczyt wartosci wyrazenia (l-e)l/i/fe? dla
odpowiednich I/l, ze wzoru

/I, = 0.315(1-e ) 3/£ 2 (4.12)

a nastepnie wartosci e odczytat z wykresu (I-£)IB/f? =f(s). Nalezy zaznaczy¢, ze wzdr ten

powstat przy zatozeniu s(li) = 0,5 i opracowano go na podstawie artykutu [12].
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Rys. 4.4. Wzgledny rozktad objetosci zawiesiny w funkcji wzglednego rozmiaru ziaren [4]
Fig. 4.4. Relative volume distribution vs relative particle size [4]

Na rys. 4.4 przedstawiono wzgledny rozktad objetosci zawiesiny uzyskany w powyzszy
sposob. Interesujacy jest fakt, ze nawet dla matych krysztatéw odpowiadajgce objetosci nie sa
zbyt duze, z wyjatkiem przypadku b=1, S0=0,01SL
Na podstawie powyzszego catkowita objetos¢ (i wysokos$¢) zawiesiny mozna obliczy¢

w nastepujacy sposéb

()

Bransom [4] otrzymat réwniez analogiczne do (4.1 0an-4.10d) wzory jawne na objetos¢
krystalizatora.

b =0, S(/S, =0,1; V, = 1,39V0(Si-S0)/kg (4.13a)

b =0, So/Si = 0,01; V,= 2,5V0(SrSQ/kg (4.13b)
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b =1, So/Si=0,1; V,= 2,64 VO(Sr So)/kgl, (4.13c)
b =1, So/Si = 0,01; V,= 7,2V,,(SrSQ/Kgl, (4.13d)

Niestety, do tych wzoréw obowigzujgte same uwagi co do (4.10a+4.10d).

Przedstawione rozwazania wg Bransoma [4] mogg by¢ zastosowane tylko do idealnej
klasyfikacji, a krystalizator rzeczywisty bedzie tylko aproksymowat takie warunki.
W praktyce, element krystalizatora, ktéry z zatozenia ma zawiera¢ dang klase ziarnowa,
bedzie zawiera¢ szerszg klase krysztatbw migrujagcych do innych pozioméw. Podczas
fluidyzacji ciato state-ciecz mieszanie czastek moze nie powinno by¢ zbyt intensywne, ale
potrzebne sa pomiary klasyfikacji w ztozach polidyspersyjnych. Model zaktada rowniez
przeptyw tlokowy roztworu, cho¢ wiadomo, ze wystepuje tu dyfuzja burzliwa,
prawdopodobnie zwigzana z mieszaniem ziarnami ciata statego, ktéra zmniejsza gradient
przesycenia w ztozu. Ten problem wymaga dalszych badan doswiadczalnych.

Zastosowanie odpowiedniego réwnania kinetycznego ma podstawowe znaczenie dla
poprawnego zaprojekowania krystalizatora klasyfikujagcego. Na podstawie otrzymanych
wykresow (rys. 4.2+4.4) mozna wysnu¢ wniosek, ze nie nalezy zbytnio obnizaé przesycenia
wylotowego. Ma to negatywny wplyw na wymiane masy, a stopien roztadowania

przesycenia, wielkos$¢ produkcji i objeto$é systemu sg wzajemnie zalezne.

Tablica 4.1
Poréwnanie danych dotyczacych krystalizacji fluidalnej

Substancja I(/mm Uli b 8 SA Zrédlo

NHiNOs 0,4-5-2,36 0,2+0,35 0 1 »0 [12-14]
aspiryna 01 +1,5 0,5+0,83 #> - 0,1+0.6 [15]
NaCl 0,5+2 0,740, 0 2 0,027 [16]
k2s04 1 0.1 0 2 0,1+1 [17]
Na2520 3-5H20 2 0.2 0 2 0,1+1 [18]
NaB03-4HX 0,346+1,0 0,28+0,82 0 145 0,9 [5]

KClI 0,4+2 0,3+0,9 0 1 - [18, 19, 20]

(NH4)2804 0,5+1,4 0,25+0,5 - - - [18]
MgS04-7H20 1,015+2,1 - 0 1,27+1,45 0,015 [20]
KA1(S04)2 12H20 0,75 - 0 12416 0,01+0.2 [20]
kwas szczawiowy 1,0+1,25 - 0 2,35 0,05 [20]
kwas cytrynowy 15 - 0 1 0,05 [20]
CuS0s-5HD 1,04+1,78 0,7+0,9 0 »1.2 0.022 [21]

Mozna réwniez wywnioskowa¢ z modelu, ze gdy objeto$¢ systemu jest ustalona, wtedy

szybko$¢ szczepienia jest zmienng kontrolujgcg istnienie stanu ustalonego. Trudno

135



przewidzie¢, na ile zatozenia upraszczajace modelu (przeptyw ttokowy roztworu i idealna
klasyfikacja) sa w praktyce niewfasciwe.

W tablicy 4.1 przedstawiono rozmiary produktu, minimalny rozmiar ziarna pozostajagcego
w ztozu fluidalnym, wzgledne przesycenie kofcowe wraz z wyktadnikami kinetycznymi dla
kilkunastu znanych z literatury przypadkow krystalizacji w ztozu fluidalnym.

Z przedstawionych danych wynika, ze uproszczenia I] « P ig=I przyjete przez Bransoma

nie zawsze moga by¢ zaakceptowane. Dodatkowe zastrzezenia budzi fakt uzycia korelacji do
obliczen porowatosci s opartej na wzorze Carmana-Kozeny. Jak wynika z badan autora
niniejszej pracy (rozdziat 2), nie nadaje sie ona do ogdlnego stosowania, z uwagi na matg
doktadnos¢ dla roznych typéw krysztatow (moze by¢ stosowana jedynie dla konkretnego typu
krysztatbw po wyznaczeniu statych doswiadczalnych). Rowniez ustalenie e, =0,5 jest
powaznym ograniczeniem og6lnosci wyprowadzenia.

Pomimo btedu we wzorze (4.2), wykresy na rys. 4.2"4.4 przedstawiajgce funkcje
znormalizowane sg poprawne, natomiast wzory jawne na funcje gestosci rozktadu ziarnowego
produktu sg niestety nieprawidtowe (wzory 4.7, 4.8) i przedstawiajg w rzeczywistosci
liczbowe stezenie czastek produktu.

Mimo tych watpliwosci, w celu poréwnania skutkéw bardziej realnych zatozen wobec
oryginalnych podjeto tutaj prébe usScislenia modelu Bransoma bilansu populacji

w krystalizatorze fluidalnym.

4.3. MODEL ZMODYFIKOWANY PRZEZ AUTORA

Wychodzac z rownan (4.2-4.4) oraz zakladajac, ze liniowa szybko$¢ wzrostu krysztatdw
réwna jest [1]:

GL=k'S(iy (4.14)

otrzymano nastepujace zaleznosci:

V(S,-SJ n{l) (4.15)

S -'Asjs

Zauwazmy, ze nawet w przypadku gdy g=I, réwnanie (4.15) rézni sie od odpowiadajgcego

mu réwnania (4.7) uwzglednieniem wplywu la Na rys. 4.5 poréwnano wzgledne przebiegi
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przesycenia i gestosci populacji w funkcji wzglednego rozmiaru krysztatu, uzyskane przez
Bransoma, z otrzymanymi z roéwnan (4.14) i (4.15), przy czym na podstawie [13] zatozono
1,,/1i=0,382 jak dla KCI. Przyjeto rowniez g=I, aby zminimalizowa¢ r6znice miedzy
oryginalnym modelem [4] a przedstawiong w niniejszej pracy modyfikacjg. Na rys. 4.6
zaprezentowano zaleznosci wzglednego rozktadu masowego od wzglednego rozmiaru
krysztatu uzyskane na podstawie obliczen z réwnan (4.15, 4.4, 4.9) oraz wzoréw z pracy [4],
Na rys. 4.7 zamieszczono poréwnanie wzglednego rozktadu objetosci zawiesiny w funkcji
wzglednego rozmiaru ziaren wg réwnan (4.5, 4.7, 4.12) oraz (4.4, 4.15) i zmodyfikowanego

wzoru Todesa (4.16).

Re = 1,029Ars65/(18+ 0.6-jArs55) (4.16)

W rozdziale 2 otrzymano wiele w miare doktadnych metod na okreslenie predkosci
opadania krysztatow. Ze wzgledéw numerycznych zdecydowano sie tutaj na wykorzystanie
rébwnania Todesa, ktérego postaé pozwalata na wykonanie niezbednych obliczen metoda

iteracji prostej, zbieznej w catym przedziale zmiennosci se(0,5;1).

0y

Rys.4.5. Zalezno$¢ przesycenia i gestosci populacji od wzglednego rozmiaru krysztatu
(poréwnanie modeli)
Fig. 4.5. Supersaturation and population density vs relative crystal size (comparison of models)

Podczas analizy rys. 4.5+4.7 zauwazono, ze najwieksze roznice (nawet dziesieciokrotne)

miedzy oryginalnym modelem Bransoma a zmodyfikowanym w niniejszej pracy wystepujg
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dla mniejszych wartosci 1/1,. Nalezato tego oczekiwa¢ z uwagi na pominiecie we wzorze (4.5)
parametru 10.
Warto odnotowaé, ze zmodyfikowany model lepiej oddaje sens fizykalny krystalizacji

fluidalnej przez eliminacje zakresu I<l0 niewystepujacego w aparacie rzeczywistym.

Rys. 4.6. Zalezno$¢ wzglednego rozktadu masowego od wzglednego rozmiaru krysztatu (poréwnanie
modeli)
Fig. 4.6. Relative mass distribution vs relative crystal size (comparison of models)

1 13
——————— wg Bransoma SdS=0,10

1 -----wg Bransoma SdS=0,01
———————— wg autora Sore=0,10

v()v(l) v wg autora SO re=0,01
\
\

0,6 o.e 1.0

Rys. 4.7. Wzgledny rozktad objetosci zawiesiny w funkcji wzglednego rozmiaru ziaren (poréwnanie
modeli)
Fig. 4.7. Relative volume distribution vs relative particle size (comparison of models)
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4.4. BILANS POPULACJI A ROWNANIE CHARAKTERYSTYCZNE

4.4.1. Wstep teoretyczny

W procesach, w ktorych nastepuje zmiana skfadu ziarnowego, wygodnie jest zastosowac do
modelowania bilans populacji i zwigzane z nim pojecia, jak np. przestrzen fazowg czastek [1-
3]. Przestrzen ta zawiera punkty o najmniejszej liczbie niezaleznych wspotrzednych, ktdre
pozwalajg na kompletny opis wtasnosci rozktadu ziarnowego. Wspotrzedne te umownie dzieli
sie na wewnetrzne (zwiazane z wtasciwosciami czastek) i zewnetrzne (zwigzane z potozeniem
w przestrzeni aparatu, np. X, y, z w przestrzeni kartezjainskiej). Wsp6trzedne wewnetrzne
opisujg stan czastki niezaleznie od potozenia, np. rozmiar ziarna, aktywno$¢ chemiczng ziarna
katalizatora, czas zycia czastki, skfad chemiczny (podczas wymiany masy) czy energie
czastki.

Kolejne pojecie utatwiajgce zrozumienie proceséw przemiany ziaren lub kropel to strumien
populacji. W kazdym takim procesie indywidualna czgstka ustawicznie zmienia swoje
potozenie w przestrzeni fazowej, tzn. porusza sie ruchem wypadkowym w kierunkach osi
wspotrzednych zewnetrznych i wewnetrznych. Je$li te zmiany sg stopniowe i ciagte,
nazywamy taki ruch konwekcjg wzdtuz odpowiednich osi. Szybko$¢ zmian potozenia czastki

wzgledem tych osi mozna zdefiniowac za pomocg wektora predkosci w przestrzeni fazowej

V=V, +V, (4.17)
przyktadowo
V=VjXx+Vvjy+vjz+vzZ +vj2+...+vjm (4.18)

gdzie v to dlugosci wektorow skiadowych, a ito wersory odpowiednich osi. Nalezy
zauwazy¢ [2], ze predko$¢ zewnetrzna vz niekoniecznie roéwna jest predkosci plynu.
Z zatozenia predkosci wewnetrzne czastek vwsajednoznacznymi relacjami (funkcjami) stanu
ziaren. Przyktadem wewnetrznej predkosci konwekcyjnej jest liniowa szybko$¢ wzrostu
krysztatu w roztworze przesyconym GL= dL/dt, ktérajest predkoscig zmiany rozmiaru czastki
L, czyli predkoscia wzdtuz osi wspdtrzednych wewnetrznych L. Waznym ograniczeniem
w teorii przestrzeni fazowej jest stwierdzenie, ze kazda czastka zachowuje sie tak samo
w danym punkcie tej przestrzeni. Przyktadem tego w odniesieniu do liniowej szybkosci
wzrostu jest obserwacja, ze czastki tego samego rozmiaru w tym samym S$rodowisku (tym

samym stanie w przestrzeni) rosng z tg samg szybkos$cig (pomija sie tu zjawisko dyspersji
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wzrostu jako skutku zmian dodatkowego wymiaru wewnetrznego, np. wrodzonej aktywnosci
predkosci wzrostu [1, 2]).

Rozpoznajemy rowniez prawdopodobienstwa pojawienia sie nagle lub znikniecia czastki
w jakim$ punkcie przestrzeni fazowej, ktére mogg by¢ odwzorowane przez funkcje narodzin
i Smierci w rozktadzie ziarnowym. Réwniez te zdarzenia sg ograniczone do regularnych
proceséw zaleznych od stanu czastki w systemie ciato state-ciecz i przestrzeni fazowej.
Przyktadem takiego procesu jest rozpad czastki powodujacy jej $mier¢ i narodziny czastek
wynikowych. Zdarzenia rozpadu (znikniecia) moga by¢ statystycznie skorelowane ze stanem
czaski (potozeniem w przestrzeni fazowej). Natomiast zdarzenia narodzin zalezg od catego
rozktadu ziarnowego réwniez powyzej danego rozmiaru.

Niech B i D bedga takimi empirycznymi funkcjami narodzin i $mierci krysztatbw w punkcie
przestrzeni fazowej. Wtedy uwzgledniajac zasade bilansowg podajaca ze akumulacja rowna
jest réznicy wlotu i wylotu plus generacja netto otrzymamy réwnanie bilansu populacji

-d’\|-+V(vn)-B +D =0 (419)

przyktadowo, réwnanie to dla m+3 wsp6trzednych wyglada nastepujaco

dtt - A ¢ d m i)
no K ) _
ot TRV * 4 Fa VW B +D =0 (4.20)

4.4.2. Krystalizator o przeptywie ttokowym [2]

W monografii [2] rozwigzano symbolicznie problem izotermicznego krystalizatora
o0 przeptywie ttokowym, pracujgcego bez rozpadu czastek w stanie ustalonym.

Wspotrzedne zewnetrzne dajg sie zredukowac do jednej - dtugosci krystalizatora. Jako
wspotrzedne wewnetrzne wystarczy réwniez jedna zmienna - rozmiar krysztatow. Wtedy

rownania (4.19, 4.20) upraszczajg sie do

Lym) =—2-(G Ln) (4.21)

Dla matych czastek i duzych predkosci przeptywu cieczy przyjeto, ze vx réwna jest predkosci
przeptywu cieczy ux. Zatozono réwniez spetnienie zasady McCabe'a - niezaleznosci Gi od L.

Wtedy réwnanie (4.21) sprowadza sie do

an L — (4.22)
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Autorzy [2] zauwazyli, ze jest to rownanie podobne do réwnania jednowymiarowej fali i stad
zastosowanie metody charakterystyk wydaje sie racjonalne. Konstrukcja rozwigzania jest
nastepujaca. Rozktad ziarnowy jest funkcjg rozmiaru i potozenia w krystalizatorze

n=n(L,x) (4.23)
Gdy rézniczkujemy wzdtuz charakterystyki, otrzymamy

AL\— +{"L\— (4.24)
s AdLJds {¢k)ds

Poniewaz wzdtuz krzywej charakterystycznej dn/ds = 0, wtedy z réwnan (4.21, 4.22)

dostajemy

Po poréwnaniu wyrazen w nawiasach w (4.24) i (4.25) otrzymujemy roéwnanie krzywej

charakterystycznej

— =G

ds lub — =~- (4.26)
dx dx ur

~ds~U

Wida¢ rowniez z porownania (4.24) i (4.25), ze w tym przypadku wzdluz krzywej
charakterystycznej gestos¢ populacji jest stata, bo dn/ds=0.

Dodatkowe rownania potrzebne dootrzymania rozwigzania szczegdlnego to kinetyka wzrostu

GI =GI(S) (4.27)
funkcja gestosci zarodkow

2(0,%) =1 4.28
(0,%) G.(9) (4.28)

oraz bilans masowy
uxg - =- \ VAGAn{L,x)LAL 4.29
G T YVASARLD (29

z warunkami brzegowymi

S(0) = S° oraz n(L,0) =f(L) (4.30)

Rozwigzanie powyzszego uktadu réwnan catkowo- rézniczkowych zdefiniuje jednoznacznie

rozktad ziarnowy w kazym punkcie izotermicznego krystalizatora o przeptywie ttokowym.
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4.4.3. ldealny krystalizator klasyfikujacy

Rozwazajac w $wietle powyzszego rozwigzania wyniki prac [4, 5, 7, 8], wydaje sie, ze
otrzymane tam uklady réwnan modelowych sg zbyt usztywnione i wobec tego sprzeczne
w sposéb nieoczywisty. Zastanéwmy sie, dlaczego tak sie dzieje.

Poniewaz predkos$¢ pozorna roztworu réwna jest predkosci sedymentacji i obowigzuje
trajektoria procesu, to zatozenie f, = 0,5 i £o = 0,975 jest w og6lnym przypadku nie do
przyjecia, z uwagi na powigzanie tych wielkosci z liczbowg szybkoscig szczepienia i liniowg

szybkoS$cig wzrostu krysztatow.

e =1-—F (4.31)

przy czym wzjest predkoscia, z jakg krysztalty przemieszczajg sie z danej warstwy (rys 4.1) do
nastepnej, ktéra jest zwigzana z GL odpowiednikiem wzoru (4.26), czyli réwnaniem

charakterystycznym

£ = (4.32)

Ewidentnie, nie jest to zwykia predkos¢ sedymentacji wO(l,E), lecz raczej predkosé
klasyfikacji, a wiasciwie szybkos$¢, z jakg warstwa pozbywa sie narastajgcych krysztatow.
Mozna tutaj skorzysta¢ z pojecia predkosci klasyfikacji wprowadzonego przez Kennedy'ego
i Brettona [14], Jednak bardziej poprawne bedzie obliczenie réznicy predkosci sedymentacji
kolejnych frakcji ziarnowych przy tej samej porowatosci ztoza. R6znica taka jest uzyteczna
przy obliczeniu wysoko$ci warstwy w aparacie.

Przyjrzyjmy sie ponownie formule (4.3) definiujacej liczbowg szybko$¢ szczepienia, ktora
w stanie ustalonym réwna jest liczbowej szybkos$ci odbioru produktu

P¥,pJi:-O =WO(SI-SJ (4.3)

Rozpatrzmy przypadek praktyczny, tzn. spotykany w przemys$le. Rozmiar szczepionki 10jest

narzucony przez technologie, rozmiar produktu I, zwykle narzuca odbiorca. \Ozalezy od

trajektorii procesu (warunkéw sedymentacji - dopuszczalnych par I, e)-w pewnych granicach
moze by¢ zmienng procesowg. Stad widac tez, ze kolejny parametr, ktéry mozna zmnienia¢ to
przesycenie wlotowe 5, (musi by¢ ponizej stezenia metastabilnego, aby unikng¢ spontanicznej
nukleacji, a nawet nukleacji wtornej). Natomiast So, od ktérego zalezy warto$¢ G109, musi

by¢ wyliczone z bilansu masowego (4.3).
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Rys. 4.8. llustracja "dozwolonego” obszaru ograniczonego liniami przechodzgcymi przez punkty
ABCD
Fig. 4.8. Permitted area limited by lines Crossing ABCD points

Wzory (4.3), (4.31) i trajektoria procesu okre$lajg rownocze$nie dopuszczalne wartosci s, |,
P, GimWynika z tego, ze krysztaty niektorych substancji nie moga by¢ produkowane
w krystalizatorze fluidalnym z idealng klasyfikacjg z uwagi na niekorzystane wartosci danych
fizykochemicznych. Rysunek 4.8 przedstawia ilustracje "dozwolonego” obszaru
ograniczonego liniami przechodzacymi przez punkty ABCD. Punkty te wybrano w taki
sposéb, aby ograniczaty przypadek praktyczny (0,5 <£¢< 0,975). Wybdr konkretnej
trajektorii bedzie zalezat od mozliwosci uzyskania takiego Sn, aby otrzymane GL zapewnito
pozadane wartosci e, I, P i wQ Wida¢ z powyzszego rysunku, ze w tym przypadku niemozliwe
jest do speinienia zatozenie e, = 0,5 i sO = 0,975. Jest to tym bardziej niemozliwe, gdyz £
uwiktanie zalezy od S, przez analogiczng formute do (4.31).

Wréémy do wzoru (4.2) wyprowadzonego przez Bransoma [4]
(4.2)
dt

Gdyby skorzysta¢ z sugestii Bransoma, to wymiar P bytby [#/s], a wtedy wymiar n(l)
wynositby [#/m]. Wyrazenie po prawej stronie miatoby wymiar [#], czyli mozna by je

interpretowac jako ilo$¢ ziaren w danej klasie ziarnowej.
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Sprawdzenie wymiarow przy zatozeniu P [#/m2s], wskazuje, ze wzdér (4.2) powinien

wyglada¢ nastepujgco

[#Fe 1m0 1= dh owz G, (/) dn (4.33)
Juz w pracy [8] Marcinkowski i Paczynski uzyli do swoich obliczeA wzoru poprawnego,
jednak nie komentowali skutkédw. By¢ moze doszli do niego niezaleznie, cho¢ cytowali
uzycie artykutu [4]. Poprawka ta nie zmienia wykreséw na rys. 4.2-4.7, natomiast wzory
jawne na funkcje gestosci rozktadu ziarnowego produktu sg niestety nieprawidtowe (wzory
4.7, 4.8, 4.15) i przedstawiajg w rzeczywistosci liczbowe stezenie czastek produktu. Skutek
btedu jest bardzo istotny. Wynika z tego, ze nie wszystkie stezenia czgstek sag dozwolone, aby
proces przebiegat w stanie ustalonym i potwierdza uwagi dotyczace wzoru (4.31).

Nalezy zwroci¢ uwage na to, ze wzdr (4.33) jest przeksztalconym réwnaniem
charakterystycznym  (4.32), zawierajacym wielko$¢ P, czyli strumien czastek
przemieszczajacych sie od przekroju wyzszego do przekroju nastepnego w aparacie i w stanie
ustalonym réwny strumieniowi liczbowemu produktu i szczepionki, ktéra przy odpowiednim
doborze krokéw catlkowania (zgodnym z charakterystyka) jest roéwna strumieniowi

liczbowemu krysztatéw przechodzacych z klasy ziarnowej do nastepnej.

4.4.3.1. Algorytm obliczen

Potrzebne dane fizykochemiczne:
gesto$¢ ciata statego ps,
gestosé cieczy p,
stata kinetyczna wzrostu krysztatéw £c,
lepkos¢ cieczy 1j,
Dane wejsciowe do programu to:
rozmiar krysztatow produktu /..
rozmiar krysztatow szczepionki In,
porowato$¢ na dole ztoza e,
przesycenie roztworu wchodzgcego do ztoza 5-
1) Z kombinacji wzoru autora na wspdtczynnik oporu optywu (2.33) i wzoru Garside-Al-
Dibouni (2.40) oblicza sie predkos$¢ pozorng roztworu dla warunku poczatkowego (eu li).
2) Przedziat rozmiaréw czastek dzieli sie na 64 klasy ziarnowe (przetestowno tez podziat na

32,124 i 256 Klas).
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3) Obliczenie predkosci klasyfikacji dla ostatniej klasy ziarnowej w ztozu czastek
przedostatniej klasy o porowatosci e,.

4) Obliczenie strumienia szczepionki ze wzoru

P=WtI"Z p - (4.34)

5) Z bilansu masowego, czyli formuty (4.3) wyliczenie przesycenia roztworu na wylocie
z aparatu Sg

6) Z trajektorii procesu obliczenie teoretycznie minimalnego rozmiaru szczepionki (dla e—l).
7) Zaczynajac od gory ztoza, korzystajac z trajektorii procesu kalkulacja porowatosci dla
kazdej klasy ziarnowej, predkosci klasyfikacji, przesycenia roboczego, szybkosci wzrostu
krysztatow, czasu przebywania (wzor 4.32), wysokosci warstwy krystalizatora.

8) Zakonczenie obliczen po osiagnieciu dolnego przekroju aparatu.

Program przetestowano dla K:SOs4, NaClC>3 i NaCl. Przykfadowe wyniki dla NaCl
zaprezentowano na ponizszych rysunkach (4.94-4.14).

Rysunek 4.9 przedstawia zalezno$¢ wysokos$ci ztoza od rozmiaru krysztatu dla réznych
przesyceA roboczych. Z uwagi na ustalone rozmiary szczepionki i produktu oraz stalg
porowato$¢ s, =0,5 wysoko$¢ ztoza zalezy od szybkoSci wzrostu krysztatdw, czyli od
przesycenia roboczego.

Dla tych samych przypadkow co wyzej rys. 4.10 pokazuje wptyw giebokosci aparatu na
przesycenie robocze. Wida¢ wyraznie, ze najszybsze roztadowanie przesycenia zachodzi na
dole aparatu, gdzie jest najszybszy wzrost krysztatow.

Rysunek 4.11 zawiera zalezno$¢ lokalnej porowatosci od gtebokosci aparatu dla statego
przesycenia wlotowego S- = 14 kg/m3i zmiennych porowato$ci na dnie krystalizatora.

Rysunek 4.12 przedstawia alternatywny wykres lokalnej porowatosci w zaleznos$ci od
rozmiaru krysztatow, a rys. 4.13 zalezno$¢ liczbowego stezenia ziaren od ich rozmiarow dla
tych samych warunkéw jak dla rys. 4.11 i 4.12 (zastosowano takie same znaczniki linii).

W celu poréwnania poprawnych wynikdéw z otrzymanymi przez Bransoma wykonano rys.
4.14, przedstawiajacy zalezno$¢ wzglednego liczbowego stezenia ziaren od ich wzglednych
rozmiaréw. Linie Bramsoma r6znig sie nawet czterokrotnie wartosciami od obliczonych
w modelu wiasnym.

Otrzymany model moze stuzy¢ do weryfikacji, czy dana substancje mozna krystalizowaé

w aparacie fluidalnym z idealng klasyfikacja.
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Rys. 4.9. Zalezno$¢ wysokosci ztoza od rozmiaru krysztatu dla r6znych przesycen roboczych
Fig. 4.9. Height of the bed vs crystal size for different working supersaturation

Rys. 4.10. Zaleznos$¢ przesycenia roboczego od gtebokosci aparatu
Fig. 4.10. Working supersaturation vs the depth of the bed
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Rys. 4.11. Zaieznos$¢ lokalnej porowatosci od giebokosci aparatu.
Fig. 4.11. Porosity ofthe bed vs the depth of the bed

Rys. 4.12. Zaleznos¢ lokalnej porowatosci od rozmiaru krysztatow
Fig. 4.12. Porosity vs crystal size
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Rys. 4.13. Zaleznos¢ liczbowego stezenia ziaren od ich rozmiaréw
Fig. 4.13. Number concentration of crystals vs their size

Rys. 4.14. Zaleznos$¢ wzglednego liczbowego stezenia ziaren od ich wzglednych rozmiaréw
Fig. 4.14. Relative number concentration of particles vs their size
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45. ABRAZJA KRYSZTALOW

Wiadomo z doniesien [15-17], ze produkowano krysztaty NH:NOs sposobem ciggtym, bez
szczepienia, nawet przez okres kilku miesiecy. Celem zwiekszenia rozmiaru krysztatow
stosowano nawet czesciowe rozpuszczanie drobnicy. Powstaje pytanie: ktéry mechanizm
nukleacji wtdrnej byt zrédtem zarodkéw krystalicznych. Na podstawie [15-19] wiadomo, ze
w czasie krystalizacji fluidalnej produkt ulega $cieraniu (ma zwykle zaokraglone naroza).

W pracy [1] podano, ze przesycenie wlotowe do krystalizatora fluidalnego powinno by¢
mniejsze od maksymalnego przy zarodkowaniu wtérnym. Powyzsze obserwacje pozwalajg
tutaj w pierwszym przyblizeniu pomingé witasciwg nukleacje. Postanowiono wobec tego
wprowadzi¢ Scieranie krysztatow (mikro- i makroscieranie) do bilansu populacji. Rozwazmy
ponownie réwnanie bilansu populacji (4.20)
pm +E<(Kvx«) +d_y'(v' n) +Ez&/zn)+%|,-d/\x-vj/_(v n)-B +D =0 (4.20)
Dla krystalizatora fluidalnego z idealng klasyfikajg i abrazjg pracujgcego w stanie ustalonym

réwnanie to mozna przeksztatci¢ do postaci

+ @, )+l (GLr,)-B +D =0 (4.35)

oz (0]

przy czym B i D sa empirycznymi funkcjami narodzin i $mierci krysztatdw w punkcie
przestrzeni fazowej.

Rozwazmy ponownie schemat przedstawiony na rys. 4.1. Wprowadzmy dodatkowy,
skierowany ku gorze, strumien Pd(Lz). Randolph w artykule [20], w ktérym po raz pierwszy
opisano zastosowanie hilansu populacji do modelowania abrazji, zatozyt, ze ilo$¢ krysztatéw
podlegajacych Scieraniujest proporcjonalna do ich objetosci i liczby

Pd(L2) ~ kn(l,2)dl, k = k(13 (4.36)

W artykule [21] autor niniejszej pracy wykorzystat powyzsze zatozenie do modelowania
abrazji w Kkrystalizatorze fluidalnym. Interesujacy wniosek, jaki mozna byto wyciggnaé
z takiego modelu, to przeczace intuicji zmniejszenie sie¢ wysokosci aparatu ze wzrostem
intensywnosci Scierania. Byto to wynikiem wiekszego wzrostu przesycenia wylotowego
(szybkosci wzrostu krysztatéw) na skutek zmniejszenia wydajnosci niz wplywem utraty

drobnicy. W dalszej czesci przedstawiono korekte takiego rozumowania.
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Juz Smoluchowski w opublikowanym w 1917 r. artykule [22] zauwazyt, ze
prawdopodobienstwo zderzenia krysztatéw dwoch réznych rozmiaréw jest proporcjonalne do
iloczynu ich stezen. Stad prawdopodobienstwo zderzenia krysztatow z tej samej klasy
ziarnowej musi by¢é proporcjonalne do kwadratu ich stezenia. Zderzenie takie moze
skutkowaé¢ odtupaniem od jednego z krysztaldéw matego kawatka. Skuteczno$¢ zderzen
ujmuje stata k\ ktoéra zalezy od wiasnosci wytrzymatosciowych ziaren oraz ich objetosci.

PD(,2) ~ K'(n(1,2)AD2 k' =k'(13 (4.37)

Uwzglednijmy uwagi [1] stwierdzajace, ze kazdemu zdarzeniu rozpadu krysztatu na dwa
kawatki odpowiadajg narodziny krysztatu troche mniejszego i bardzo matego (z zatozenia
wykluczamy rozpad na czesci o podobnych rozmiarach, gdyz nie bytaby to abrazja, lecz
rozdrabnianie); wtedy catkowity strumien drobnicy mozna wyliczy¢ z nastepujacego

réwnania, przy zatozeniu podziatu zakresu rozmiaréw ziaren na n klas o szerokosci Al

(4.38)

Stezenie liczbowe ziaren przebywajacych w warstwie ztoza jest rowne

(4.39)

przy czym wz uwiktanie zalezy od / i e oraz obowigzujg uwagi jak przy rownaniu (4.32).
Analizujac otrzymany zwigzek widzimy, ze podobnie jak w modelu wtasnym (4.4.3.) ilo$¢
krysztatdbw w warstwie jest taka sama, przy tej samej predkosci fluidyzacji i porowatosci, bo
réwniez obowigzuje trajektoria procesu, ale wydajno$¢ bedzie mniejsza. Bilansujac
strumienie liczbowe krysztatéw, w kolejnych warstwach otrzymujemy serie rownan, w ktérej
dla prostoty zapisu pominieto wspotrzedng w kierunku osi z, pamietajac, ze o ile z zatozenia
Al jest state w calym krystalizatorze, to Az zmienia si¢ w zalezno$ci od szybkosci wzrostu

krysztatow (rys. 4.15)

P =P{l,-M)-P D) (4.402)
P(/, - Al) =P(l, - 2A/)+P M) - PD(, - Al) (4.40b)
I>(, - 2Al) =P{l, - 3Al) +PD(l, - Al)- PM - 2Al) (4.40c)
P(l. - 3AI) =P(l, - 4Al)+PM - 2A/)- PM ~ 3A)) (4.40d)
itd.
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P{L - JAT) = PO, - u + 1)A/)+ PD(l, - {j - DA/) - P, - JAI) (4.40e)

itd. Dla najwyzszej warstwy

5, - («- DA = P(l, - nAl) +PD(L, - (» - 2)A/) - 1>/, - (» - 1A/ (4.40f)

Powyzsze réwnanie jest rownowazne nastepujgcemu

P(10+Al) = P(10) +PDI0+ 2A/) - P10 +Al) (4.40g)

Jezeli z rownania (4.40a) wyliczymy P(l,-Al) i podstawimy do (4.40b) itd., to w rezultacie
dostaniemy formute (4.40)
P, =P(l, - Al) - PD{L) =P(l, - 2Al) —PD(l, —Al) = m=/’—PO(,,) (4.40)

Rys. 4.15. Schemat krystalizatora z idealng klasyfikacjg i abrazja
Fig. 4.15. Diagram of crystallizer with ideat classifying and abrasion

Pokazuje ona, ze strumieA liczbowy ziaren netto, w stanie ustalonym, we wszystkich
przekrojach jest staly i réwny strumieniowi produktu P,. Oznacza to, ze obserwator
z zewnatrz nie jest w stanie stwierdzié, czy zachodzi abrazja, chyba, ze ma wglad w strumien
cyrkulujacej cieczy i widzi drobnice. Widac tez, ze pomiedzy warstwami powstaje dodatkowa
cyrkulacja czastek Scieranych i kolejne strumienie PdO) znoszg sie w wynikowym réwnaniu
(4.40). Natomiast w réwnaniu (4.40) P oznacza strumien drobnicy, ktéra musiataby zosta¢
zatrzymana w krystalizatorze, aby zapewni¢ staty odbiér produktu P,. Dla odréznienia od

skumulowanego strumienia drobnicy Pd przyjeto tu inne oznaczenie. W celu rozpatrzenia
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koniecznosci szczepienia mozna skorzysta¢ z rozwzan Karpinskiego [23]. W praktyce moga
wystapic trzy przypadki:

P =Pd - szczepienie jest niepotrzebne

P < Pd - nalezy rozpusci¢ nadmiar drobnicy

P> Pd- nalezy szczepi¢ strumieniem likwidujagcym niedomiar drobnicy.

Inny nasuwajacy sie tu problem to rozktad rozmiaréw drobnicy, ktory niewatpliwie wptywa
na strumien czastek zatrzymanych w krystalizatorze. Warto w tym miejscu przypomniec
model [8] Marcinkowskiego i Paczynskiego (rozdziat 3.8).

Jesli zatozymy, ze cala drobnica jest zatrzymana w aparacie, otrzymamy nastepujace

sumaryczne réwnanie bilansu masowego dla catego krystalizatora

V{S,-S,,) =Pi¥vp fi (4.41)
Natomiast bilans masowy pojedynczej warstwy bedzie miat postac:

vds{l)y ="~ - (P (1) +PD(I))d (4.42)

Poniewaz ilo$¢ czastek w przekroju jest taka sama jak w przypadku szczepienia, ale jest
mniejsza wydajno$¢, to w konsekwencji musi to spowodowa¢ zmniejszenie wysokosci
aparatu na skutek réwnoczesnego wplywu hydrodynamiki ztoza fluidalnego, kinetyki
krystalizacji i bilansu masowego. Praca urzadzenia moze by¢ niestabilna (w modelu idealnej
klasyfikacji). W przypadku gdy drobnica jest usuwana z aparatu, cze$¢ przesycenia bedzie
zuzywana bezproduktywnie, co spowoduje wzrost wysokosci krystalizatora. Wystepujace tu
przeciwstawne tendencje wptywajg na efekt koncowy, ktdry na pewno zaleze¢ bedzie réwniez
od konkretnych danych fizykochemicznych.

W celu przeprowadzenia stosownych symulacji adaptowano model wiasny (4.4.3.1.). Po

podstawieniu do réwnania (4.37) wzoru (4.34) otrzymuje sie

(4.43)

Oczywisty jest fakt, ze rownanie to ma sens fizykalny tylko dla wartosci utamka w nawiasie
mniejszych od jednosci, a przekroczenie tego progu powoduje numeryczny brak produktu.
W bilansie masowym uwzgledniono usuwanie drobnicy z krystalizatora, zaktadajgc, ze od
$cieranego szeSciennego ziarna odrywa sie taki element objetosci, ktéry powoduje powrdt
ziarna na poczatek danej klasy ziarnowej. Otrzymany model sprawdzono dla danych

dotyczacych NaCl. Obliczenia prowadzono dla strumieni abrazji w dolnej warstwie, bedacych
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utamkami strumienia produktu (0,001, 0,01, 0,1, 0,2, 0,3 P,). Nalezy zauwazy¢, ze w
rzeczywistosci strumien abrazji bedzie miatjedng warto$¢ zalezng od zmiennych z réwnania
(4.42), czyli przede wszystkim od wiasnosci wytrzymatosciowych, rozmiaru i stezenia
krysztatow.

Wyniki obliczen przedstawiono na kolejnych wykresach (rys. 4.16 - 4.20), a takze wptyw
abrazji na wysokos$¢ krystalizatora dla (et = 0,67 i s, = 0,50). Rysunki 4.17 i 4.19 pokazujg
profile przesycenia w krystalizatorach dla (s, = 0,67 i s, = 0,50). Rysunek 4.20 przedstawia

wptyw abrazji na profil porowato$ci w modelowanych krystalizatorach.

Rys. 4.16. Wptyw abrazji na wysokos$¢ krystalizatora (e, = 0,67)
Fig. 4.16. Influence of abrasion on the height of crystallizer (e, = 0.67)
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Rys. 4.17. Wptyw abrazji na profil przesycenia w (crystaljzatorze (e, = 0.67)
Fig. 4.17. Effect of abrasion on supersaturation profile within the erystallizer (e, = 0.67)

Rys. 4.18. Wptyw abrazji na wysokos¢ krystal izatora (e = 0,50)
Fig. 4.18. Influence of abrasion on erystallizer height (s, = 0,50)
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Rys. 4.19. Wplyw abrazji na profil przesycenia w krystalizatorze (&, = 0,50)
Fig. 4.19. Effect of abrasion on supersaturation profile within crystallizer (£, = 0,50)

Rys. 4.20. Wplyw abrazji na profil porowatosci w testowanych krystalizatorach
Fig. 4.20. Influence of abrasion on porosity profile in tested crystaliizers

W poréwnaniu do artykutu autora [21] zmiana mechanizmu zderzenh na zalezny od kwadratu

stezen spowodowata catkowita zmiane wplywu abrazji na wysoko$¢ aparatu. Przedstawione
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powyzej wyniki sg catkowicie zgodne z intuicjg. Abrazja powoduje zwiekszenie wysokosci
krystalizatora, czyli zmniejszenie wydajnos$ci krystalizacji nie kompensuje utraty przesycenia
na skutek obtupywania krysztatow.

Wiadomo z [15-17], ze krysztaty NH.:NO: produkowano sposobem ciggtym, bez
szczepienia, nawet przez okres kilku miesiecy. W celu zwiekszenia rozmiaru krysztatow
stosowano cze$ciowe rozpuszczanie drobnicy. Podobne informacje podano w [13] odnos$nie
do NaCl. Na podstawie [15-19] wiadomo, ze produkt ma zwykle zaokraglone naroza.

Z uwagi na rébwnowage hydrodynamiczng w ztozu fluidalnym, w aparacie o ksztalcie
cylindrycznym, /<//, moze wynosi¢ minimalnie ok. 0.1+0.125 [4, 5, 21]. Zakladajac, ze
krysztalty o rozmiarze produktu zmieniajg swoj ksztalt z szesciennego na kulisty, to
w przypadku granicznym z jednego krysztatu szeSciennego o boku a mozna by otrzymac kule
o Srednicy a oraz 8 mniejszych kul o $rednicy ok. 0.2 a, ktére powinny zosta¢ zatrzymane
w ztozu. Z uwagi na to, ze jest to przypadek graniczny w rzeczywisto$ci nie bedzie to takie
proste, gdyz nalezy uwzgledni¢ rozktad rozmiaréw odtamkow.

Marcinkowski i Paczynski [1, 8] prowadzili obliczenia wzrostu krysztatbw o rozmiarze
minimalnie mniejszym od pozostajgcych w ztozu fluidalnym i doszli do wniosku, ze krysztaty
takie musiatyby bardzo dtugo cyrkulowaé z roztworem macierzystym, aby urosty na tyle, ze

zostatyby zatrzymane w ztozu (zaktadajac, ze podczas cyrkulacji nie bytyby rozpuszczone).

WNIOSKI

W wyniku uzyskanych w tym rozdziale rezultatow wydaje sie uzasadnione stwierdzenie, ze
dla systemoéw o korzystnych wiasciwosciach fizykochemicznych istnieje mozliwo$¢ pracy
ciggtej krystalizatora fluidalnego bez szczepienia, pod warunkiem ze krysztaty produktu beda
podlegaty odpowiednim wptywom hydrodynamiki ztoza, bilansu masowego i Kkinetyki
krystalizacji. Problem takiej interakcji wymaga dalszych badan.

Natomiast stosujac szczepienie mozna uzyska¢ wieksze rozmiary ziaren produktu niz bez

szczepienia (co jest raczej oczywiste).
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OZNACZENIA
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»w T =2

—
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liczba Reynoldsa
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liczbowy strumien abrazji
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wyktadnik Kinetyczny wzory (4.6, 4.9, 4.14)
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masowa gestos$¢ populacji krysztatow
predkos¢ fluidyzacji
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wspotczynnik lepkosci dynamicznej roztworu
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gestos$¢ roztworu
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5. DYSPERSJA WZDLUZNA W KRYSTALIZATORZE FLUIDALNYM

5.1. WPROWADZENIE

Jak wynika z poprzednich rozdziatéw niniejszej pracy, zastosowanie modelu idealnej
klasyfikacji nie pozwala na poprawne przewidywanie sktadu ziarnowego produktu
opuszczajgcego krystalizator fluidalny. Uzycie do opisu procesu modelu czesciowej
klasyfikacji powinno poprawi¢ otrzymywane wyniki. Jednym ze sposobow ilosciowego
ujecia tego zjawiskajest uwzglednienie dyspersji wzdtuznej.

W literaturze spotkano, jak dotad, tylko jedng obcg prébe wprowadzenia dyspersji osiowej
do modelowania krystalizatora fluidalnego [1], Przedstawiona metoda jest bardzo
skomplikowana, stad celowe jest opracowanie algorytmu, ktéry w sposéb prostszy
ujmowatby wptyw tego zjawiska na proces krystalizacji fluidalnej. Poréwnanie wynikéw
otrzymanych za pomocg powyzszych metod z rezultatami uzyskanymi przy zatozeniu
przeptywu ttokowego krysztatéw oraz danymi do$wiadczalnymi powinno zaowocowac

lepszym poznaniem krystalizacji fluidalnej.

5.2. DYSPERSJA WZDELUZNA W ZEOZU FLUIDALNYM CIALO STALE - CIECZ

W pracy [2] opisano zjawisko czeSciowej klasyfikacji oraz zmierzono wsp6tczynnik
dyspersji czastek (nazywajagc go wspoOtczynnikiem wymieszania ciata statego), w funkcji
$rednicy ziaren i predkosci fluidyzacji, podczas fluidyzacji wodg zloza, skiadajgcego sie
z dwoch frakcji kolorowych kulek szklanych. W pracy [3] opisano cze$ciowg klasyfikacje
wegla i mulu, zauwazajac niedostateczny rozw0j teorii, uniemozliwiajgcy obliczenie
wiarygodnych charakterystyk Kklasyfikacji. Autorzy artykutu [4], badajac mechanizmy
mieszania w ztozu fluidalnym, zauwazyli dyfuzje analogiczng do burzliwej lub molekularnej
w zaleznosci od warunkow przeptywu cieczy przez ztoze.

W pracy [5] na podstawie wynikow [2] i obserwacji wtasnych przedstawiono opis dyspersji

osiowej jako wyniku jednoczesnej dyfuzji (losowego ruchu czastek) i Kklasyfikacji
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(segregacji). Wprowadzono pojecie predkosci klasyfikacji v, z jaka ziarna dazg do rozdziatu

na skutek réznic we wiasnosciach (rozmiar, gestosc).

V,= W1/ (5.1)
£

Jest ona tak zdefiniowana, ze v, rowna jest réznicy predkosci wzglednych czastek i ptynu dla
fluidyzacji i sedymentacji (dla ztoza monodyspersyjnego v, = 0; czyli dla tych samych ziaren
ich predkos$¢ fluidyzacji jest rowna predkosci wzglednej w stosunku do piynu). Innym
wytlumaczeniem pojecia v, moze by¢ nastepujace rozumowanie: zeby utrzymaé frakcje
czastek kulistych ztozonych tylko z ziaren o $rednicy di przy specyficznej porowatosci £/,
wymagana jest predko$¢ w, Jezeli predko$¢ ta jest mniejsza i ma warto$¢ w, to ziarna
o $rednicy debeda opadac z predkoscia, jaka wynika z réwnania (5.1). Gdy zachodzi opadanie
skrepowane, czyli wszystkie frakcje opadaja z tg sama predkoscia, predkos$¢ pozorna zalezy
od szybkos$ci wyporu cieczy przez ciato state, wtedy rownanie (5.1) daje w wyniku predkosé
sedymentacji. Poniewaz porowatos$¢ ztoza zwykle zmienia sie z wysokoscig, wiec rowniez
predkosc¢ klasyfikacji bedzie ulega¢ analogicznym zmianom.

Podstawowymi zatozeniami uczynionymi w [5] byly: przyjecie, ze czastki o réznych
wiasciwosciach oddziatujg na siebie tylko przez wzajemny wptyw na porowato$¢ £ oraz ze

prawo Ficka mozna zastosowa¢ do dwusktadnikowej mieszaniny ziaren

oz

gdzie Wi to predkos¢ dyfuzji, a s, masowe stezenie czastek. W stanie ustalonym v, = w,. Stad
na podstawie danych pomiarowych mozna obliczy¢ wartos$ci wspétczynnika dyfuzji ziaren D,
(w polskim pismiennictwie nazywanego tez wspoétczynnikiem dyspersji). Na podstawie
dodatkowych zatozen, jak wyznaczenie predkos$ci klasyfikacji dla sredniej wartosci fw ztozu
czy zastosowanie wzoru Richardsona - Zaki [6], obliczono profile stezenia frakcji w funkcji
wysokosci kolumny, dla znanych z doswiadczen warto$ci wysokosci catkowitej ztoza.

Idee zawarte w [2-5] byty wielokrotnie rozwijane, uzupetniane i krytykowane. W literaturze
znaleziono wiele publikacji, dotyczacych omawianego tematu [7-30], ktére zreferowano
ponizej.

W pracy [7] wyznaczono wspotczynniki osiowego wymieszania kulek szklanych o $rednicy

0.9 cm we ftalanie dwumetylu. Wykazano, ze proces jest gtdwnie typu dyfuzyjnego.
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Autor przegladowego artykutu [8] prébowat korelowaé wspétczynniki dyfuzji, otrzymane
na podstawie danych literaturowych, umieszczajac je w liczbie Pe=wolL/Di w zaleznosci od
liczby Re=wLp/r]. Niestety, uzyskane wyniki nie byty jednoznaczne.

W pracach [9-11] przeprowadzono kompleksowe badania mieszania i klasyfikacji w ztozu
fluidalnym. Przy zatozeniu jako pierwszego przyblizenia wynikéw otrzymanych dla idealnej
klasyfikacji oraz ze wysoko$¢ ztoza dla dyspersji i idealnej klasyfikacji pozostanie taka sama,
wyznaczono profile stezenia czastek w kolumnie, korzystajagc z wartosci doswiadczalnych
wspotczynnika dyfuzji.

W [12-14], na podstawie doswiadczen i danych literaturowych, wyznaczono korelacje
okreslajacg wptyw poszczeg6lnych parametrow na dyspersje wzdtuzng

0,
N0 W e-f tp
/

fj fou (5.3)

Roéwnanie to jest stuszne dla

3< 5100,0.12 < — <0.575< S 300,
T e gy

29 < T ~520,1 <" 25

a $redni blad wynosi +27%. Nastepnie przedstawiono oryginalng metode numeryczng
obliczania rozktadu ziaren w ztozu wzdtuz wysokosci. Polega ona na wyznaczeniu rozwigzan
ukfadu (5.2) dla warunkéw poczatkowych wynikajagcych z bilansu iloSci czastek
w poszczegblnych klasach ziarnowych. Niewatpliwg zaletg metody jest to, ze jako jedna
z nielicznych pozwala wykonaé¢ obliczenia dla ilosci klas granulometrycznych wiekszej niz
dwie (praktycznie zostata sprawdzona przez autoréw dla 4 klas). Stwierdzono, ze moze by¢
ona wykorzystana do projektowania krystalizatoréw fluidalnych.
W [15] mylnie zinterpretowano roéwnanie (5.1), i w konsekwencji wprowadzono nowga
zmienna, ktorg niestety rowniez nazywano predkoscig klasyfikacji
wo- w, ~(w0- w2) oy - (5.4)
Stwierdzono niezgodno$¢ tak otrzymanej wielkosci z doswiadczeniem (najprawdopodobniej
na skutek zastosowania do obliczen wzoru Richardsona - Zaki [6], ktory nie jest zbyt
doktadny, jak wykazano w rozdziale 2 niniejszej pracy) i uzyskano wilasng korelacje

w postaci
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Wh
=25 dla— <0.4 lub 0.4<¢-<0.8 (5.5)
- w, W.

przy czym do obliczenia predkosci opadania swobodnego ziaren wiQuzyto wzoru

23 06 1
+

Re = - .
Ga Gao0i

700 <Ga <2000 (5.6)
1+2.35—
D.

Autorzy [16, 17] badali zachowanie sie binarnych zawiesin kulek szklanych w wodzie
i oleju parafinowym. Opracowali metode obliczen profili stezeh za pomocg liniowych funkcji
odlegtosci od dna strefy przejsciowej, do ktérych parametry otrzymali z danych
do$wiadczalnych z wykorzystaniem metody najmniejszych kwadratow.

W pracy [18] opracowano prostg metode pomiaru wspdtczynnika dyspersji na podstawie
wariancji liczby czastek w danej sekcji ztoza podczas relaksaciji.

W artykule [19] kontynuowano badania opisane w [15]. Za pomocg réwnan (5.5, 5.6)
otrzymano kilka korelacji do obliczania wspdtczynnika dyspersji, przy czym najdoktadniejsza
ma nastepujaca postaé

1/3 V 3
N =70 V\f}f\) \ dla 05<£<09, 0,002<w0<03ms (5.7)
il VB

Do wyznaczenia wni uzyto formuty zaczerpnietej z pracy [31]

— = 9(33,7)2+ 0.0408Ga - 33,7 (5.8)
TI

W pracy [20] przedstawiono iteracyjng metode wyznaczania rozktadu stezen i porowatosci
w stanie ustalonym. W odrdznieniu od [5, 11] profil porowatosci nie jest zaktadany, lecz
otrzymywany w wyniku obliczen. Wspotczynniki dyspersji wykorzystane w metodzie trzeba
wyznaczy¢ doswiadczalnie lub skorzysta¢ z literatury. W tych warunkach metoda daje dobrg
zgodno$¢ z eksperymentem.

W artykule [21] przeprowadzono krytyczng ocene modelu Kennedy’ego i Brettona [5] oraz
nastepnych préb rozwiazania uktadu réwnan (5.2). Stwierdzono, ze wspotczynnik dyspersji
Di najlepiej uwaza¢ za dostosowujgcy parametr w modelu pétempirycznym. Przedstawiono
wiasny sposéb obliczania profilu stezenia mieszaniny dwusktadnikowej w ztozu. Rozwazono
wplyw intensywnos$ci wymieszania na wysoko$¢ ztoza. Dla danej mieszaniny ciata statego
najwieksza wysoko$¢ ztoza wystapi w przypadku idealnej klasyfikacji, a najmniejsza podczas

catkowitego wymieszania.
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W [22] zaprezentowano zastosowanie metody opisanej w [20] do obliczeA fluidalnej
kolumny adsorpcyjnej.

W pracy [23] rozwazono dyspersje wzdtuzng w zlozu o czastkach o réznej gestosci
i rozmiarach. Trudno$ci modelowe rozwigzano zakladajac zaleznosci wielomianowe profilu
stezenia w ztozu od wysokosci.

Praca [24] podjeta prébe rozdzielenia kulek szklanych o polidyspersyjnym rozktadzie
ziarnowym (90+200|im) w ztozu fluidyzowanym wodg. Zaobserwowano istnienie stref
idealnej klasyfikacji poprzedzielanych strefami wymieszania, co potwierdza rozwazania [5,
16, 17,21].

W referacie [25] przedstawiono wyniki badan eksperymentalnych weryfikujacych
zaleznosci predkosci segregacji i wspétczynnika dyspersji czastek w funkcji porowatosci
ztoza. Stwierdzono, ze zalecane dotychczas metody ich obliczania (np. réwnanie (5.5)) dajg
duze réznice w stosunku do warto$ci pomiarowych. Wzo6r (5.3) daje poprawne wartosci
wspotczynnika dyspersji dla czastek mniejszych od 1.9 mm.

Rozwazania w artykutach przegladowych [26, 27] moga by¢ podstawg do dalszych badan
modelowych i doswiadczalnych, szczeg6lnie dla mieszanin dwusktadnikowych.

W pracy [28], na podstawie publikacji [12-14, 31], opracowano algorytm obliczen profilu
stezenia w zlozu. Z przeprowadzonych obliczen wynika, ze zastosowanie S$rednigj
porowatosci e (jak dla idealnego wymieszania) znacznie zaniza catkowitg wysoko$¢ aparatu.
Whniosek ten jest zgodny z rozwazaniami [21].

Artykut [29] przedstawia wyniki badan doswiadczalnych dyspersji osiowej dla niskich liczb
Renoldsa. Autorzy otrzymali nastepujgca korelacje

(5.9)
1

przy czym e to szybko$¢ dyssypacji energii w m2/s3i 810'5< e <0,44,
0,15< Re <100, 0,41< £<93.

W monografii [30] autor dokonat m.in. przegladu literatury i poréwnania réznych korelacji i
metod obliczeniowych wspétczynnika dyspersji wzdtuznej. Miedzy wynikami uzyskanymi
przez poszczeg6lnych cytowanych autoréw, dla tych samych przeptywdw, istniejg znaczne
rozbieznosci, ktére dotyczg nie tylko bezwzglednych warto$ci wspotczynnikéw dyspers;ji,
lecz takze wpltywu parametrow okre$lajagcych przeptyw. Mozna stwierdzi¢, ze w wielu

przypadkach przedstawione wyniki sg obarczone btedami, wynikajagcymi z niewasciwego
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zastosowania i interpretacji rdwnania dyfuzji. Przeliczenia wykonane dla potrzeb niniejszej
pracy w peini potwierdzajg powyzsze wnioski.

Jak wida¢, z przedstawionego powyzej przegladu, aktualny stan znajomosci zjawiska
dyspersji wzdtuznej jest w dalszym ciggu niewystarczajgcy dla uzyskania dokfadnych

korelacji opisujgcych hydrodynamike ztoza fluidalnego ciato state-ciecz.

5.3. DYSPERSJA WZDLUZNA W KRYSTALIZATORZE FLUIDALNYM

5.3.1.  Model japonski [1]

W artykule [34] przedstawiono algorytm obliczen wysokosci krystalizatora fluidalnego
z idealng klasyfikacjg korzystajacy z pojecia HTU (Height per Transfer Unit). Na podstawie
powyzszej pracy, uwzgledniajagc dyspersje wzdituzng opracowano nowy sposob obliczen
wysokosci aparatu i rozktadu ziarnowego produktu [1].

Autorzy zatozyli, ze predko$¢ opadania swobodnego krysztatéw mozna obliczy¢ ze wzoru

h'x = kL (5.10)
natomiast predko$¢ sedymentacji za pomoca nastepujacej formuty
w= 11SSwk,«'3 - wzor Suwy [34] (5.11)

Inne zatozenia to: znany jest rozktad ziarnowy szczepionki (yi). Wspotczynnik dyspersji
wzdtuznej krysztatow jest taki sam jak kulek szklanych fluidyzowanych wodg i pozostaje
staty w ztozu (nie zmienia sie z rozmiarem krysztatdbw). Do wyznaczenia jego wartosci

zaproponowano wykres w postaci

=f{Re) dla2 <Re <300 (5.12)

Dla potrzeb niniejszej pracy odczytano z tego wykresu wartosci wspotczynnikéw linii

prostej uzyskujac réwnanie:

=88,97/?e@¥%dla2 <Re <300 (5.13)
\%

Pierwszym krokiem jest ustalenie bezwymiarowego rozmiaru produktu w stosunku do

szczepionki oraz bezwymiarowego przesycenia:

(5.14)
K ' y -1 ACot
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W pracy [34] przyjeto, ze wzrost krysztatdbw zachodzi dwuetapowo: najpierw substancja
rozpuszczona dyfunduje do powierzchni krysztatu, a nastepnie zachodzi reakcja
powierzchniowa, czyli wbudowanie do sieci krystalicznej tego co przedyfundowato. W celu
ujecia tych zjawisk zaproponowano dwa wspétczynniki, ktére majaje uwzgledniac¢ explicite.
W tym miejscu mozna zauwazy¢, ze w rzeczywistosci tzw. dwuetapowy wzrost to nie dwa
etapy wzrostu, ale dwa zjawiska, ktore wptywajg na wynikowg szybko$¢ wzrostu.

Nalezy wyznaczy¢ charakterystyczny wspétczynnik dyfuzji (CFD - Characteristic Factor of

Diffusion) dla ziaren produktu

CED = y (5.15)

Kolejny krok to obliczenie charakterystycznego wspdétczynnika reakcji powierzchniowej
produktu (CFSR - Characteristic Factor of Surface Reaction)

'd
CFSR = yay (5.16)

( 1 DN (#-ARY -0 - 1)

CFSRy =f(y, 4 (5.17)

a nastepnie okreslenie wymaganej wysokosci ztoza dla odpowiednich klas ziarnowych

Zy = AI(CFDy) + A2(CFSRYy) (5.18)

gdzie A1=0,5968 '€ mp kX '3 (5.19)
MD C'w0 ACd

A2 = 0,9549 (5.20)
fM KRACMI

Z kolei dla catej wysokosci krystalizatora i odpowiednich klas ziarnowych

CFR" f X2"
D.,InA(2,=5 Al J A d(CFD)+A2 \ . _y d(CFSR)\ (5.2\)
1 cro © £ J

wyznaczenie A z rownania (5.13) dla czastek produktu (z zatozenia Dt jest takie same dla
wszystkich klas ziarnowych, X1(Z) to funkcja gestosci prawdopodobieristwa stezenia

masowego czastek o rozmiarze L).
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Nastepnym etapem jest obliczenie profilu stezenia ciata statego X1(Z)/ X 1(Z) na podstawie
wartosci uzyskanych z (5.21) i D, oraz sumy Ez wielkoéci X 1(Z)AZJ Xi(Z) wzdtuz catej
wysokosci krystalizatora.

Kolejny krok to obliczenie

(5.22)

i wyznaczenie X1(Z® na podstawie Zz i réwnania (5.22) oraz dla odpowiednich klas
granulometrycznych wzdtuz wysokosci krystalizatora obliczenie X L(Z).

Na koncu okreslenie rozktadu ziarnowego produktu dla Zy. (odczytanie wartosci Xi(Z) dla
poszczegdlnych klas ziarnowych na wysokosci Zy«).

Wypada w tym miejscu zaznaczy¢, ze oryginalnie wydrukowane w pracy [1] odpowiedniki
réwnan (5.19, 5.20, 5.22) rdznig sie od przedstawionych powyzej. Jest to skutkiem usuniecia
btedow drukarskich wykrytych podczas wyprowadzenia.

Podsumowujac powyzszy przeglad metody japoniskiej, nalezy zauwazy¢, ze zastosowanie
wzorow (5.10 i 5.11) w Swietle rozwazan przedstawionych w rozdziale 2 budzi duze
watpliwosci, jesli chodzi o ich uniwersalno$¢ i dokfadnos¢. Sama metoda HTU z uwagi na
swoje uproszczone zatozenia jest mato doktadna i stad coraz rzadziej stosowana. Jednak
niewatpliwg jej zaletg jest otrzymanie po raz pierwszy polidyspersyjnego rozkiadu
ziarnowego produktu, ktéry dobrze oddpowiada w tym przypadku wartosciom

doswiadczalnym.
5.3.2. Model wiasny

Rownanie bilansu populacji jest, jak wiadomo, formg przedstawienia zasady zachowania
liczby krysztatow w krystalizatorze. Na podstawie [35, 36] dla funkcji stezenia liczbowego
czastek ¢ w stanie ustalonym, gdy szybko$¢ wzrostu krysztatow jest niezalezna od rozmiaru
ziaren (zasada McCabe'a), i gdy wystepuje dyspersja osiowa w aparacie cylindrycznym (a
wspotczynnik dyspersji jest niezalezny od rozmiaru ziaren), bez wewnetrznych zrodet czastek

moze by¢ ono zapisane jako

(5.23)
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z warunkami brzegowymi

c(L)=c(0-L)- c0+.L)- D— . ¢zl <Lo=0 9 =g
dz Z0. dz z=w

Jest to, jak wiadomo, réwnanie rozniczkowe czastkowe rzedu drugiego, paraboliczne
w postaci kanonicznej, ktére ma jedng rodzine charakterystyk. Jego rozwigzanie analityczne,
przy odpowiednim warunku poczatkowym, warunkach brzegowych oraz zwigzanych
z procesem warunkach pomocniczych, jest praktycznie bardzo trudne. Rozwigzanie
numeryczne np. metodg Laxa-Wendroffa lub Cranka-Nicholsona sprowadza sie do
rozwigzania macierzy tréjdiagonalnej w kazdym kroku iteracji.

Podobne podejscie zastosowano w pracy [37] do analizy masowej funkcji rozkiadu
ziarnowego przy modelowaniu czesci chtodzacej ciggtego krystalizatora. W celu otrzymania
zmian rozktadu ziarnowego z wysokoScig krystalizatora, podejscie takie wymaga rozwigzania
uktadu réwnan rézniczkowych czastkowych Il rzedu dla kazdej warstwy obliczeniowej.

Alternatywnie, zamiast bilansu populacji mozna rozwaza¢ wektor strumienia
przepltywajacych czastek wzdtuz zewnetrznej wspotrzednej Z i wewnetrznej L w przestrzeni
Lagrange'a (przestrzeni fazowej ziaren). Przestrzen taka sklada sie z minimalnej ilosci
wspoétrzednych, pozwalajgcych na opisanie witasnosci rozktadu ziarnowego. Dla wygody
mozna jg podzieli¢ na dwa regiony: wspotrzednych zewnetrznych (zwykle przestrzennych)
i wspotrzednych wewnetrznych. Wspotrzedne wewnetrzne odnoszg sie do wiasnosci kazdego
indywidualnego ziarna (np. rozmiar, wiek, sktad chemiczny, energia wewnetrzna).

Aby uwzgledni¢ wptyw dyspersji na skutek losowej fluktuacji predkosci przeptywu ziaren,

na podstawie artykutu [35] i monografii [36], dodano sktadnik dyfuzyjny.

(5.24)

5.3.2.1. Uproszczony model matematyczny procesu

W przypadku gdy szczepionka jest polidyspersyjna, szczeg6lnego znaczenia nabiera
rozktad czaséw przebywania ziaren o ré6znych rozmiarach poczatkowych. Rozpatrujac proces
stacjonarny dla wspo6trzednej wektora strumienia czastek w kierunku osi Z, mozna
zaobserwowac, ze dla kazdej klasy ziarnowej i jest ona stata we wszystkich warstwach
(w tych klasach w ktérych szczepionka opada, czyli ro$nie). Zatozono tu niezalezne $ledzenie
kazdej poczatkowej klasy ziarnowej wzdluz krystalizatora. W przypadku znajomosci
gradientu stezenia mozna by obliczy¢ stezenie czastek w kolejnych warstwach. W tym celu

zastosowano metode linii, zamieniajacg uktad réwnan rézniczkowych czastkowych w uktad
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réwnan rézniczkowych zwyczajnych. Pochodng przyblizono réznicg | rzedu. Stad stezenie
liczbowe krysztatbw mozna przedstawi¢ nastepujaco

D

N“ G]'DAZ (5.25)

AZ
Znaki minus w powyzszym wzorze odpowiadajg ujemnemu zwrotowi strumienia czastek
opadajacych w krystalizatorze, a (o, oznacza stezenie liczbowe krysztatdéw o jeden poziom
wyzej. Przyjete zatozenia powoduja, ze dana klasa ziarnowa ma staly czas przebywania, a

dyspersja wzdtuzna sprowadza sie do pseudokonwekcji.

Liczbe Pecleta dla krystalizatora mozna zdefiniowac jako

Pe =" -. 5.26
5 (5.26)

Kiedy Pe-"0 (mate u, lub/i duze D), dyspersja jest tak istotna, ze w aparacie panuje idealne
wymieszanie; gdy Pe—e (duze u, lub/i mate D), w krystalizatorze wystepuje przeptyw

ttokowy [38].

Obliczenia rozpoczyna sie od gory krystalizatora, kontynuujac je az do osiggniecia przez
roztwor przesycenia wlotowego na dole aparatu. Na podstawie wyprowadzonych zaleznosci
teoretycznych opracowano program komputerowy w jezyku VISUAL FORTRAN, za pomocg
ktérego przeprowadzono odpowiednie symulacje. Wykorzystano numeryczng metode linii
[39], Przetestowano przypadek krystalizacji chloranu sodu [1, 34] przy statym stezeniu
zasilania i odbioru roztworu. W celu uzyskania bardziej powtarzalnych wynikéw zastosowano
réwnomierny rozktad szczepionki. Zakres rozmiarow ziaren [0,06; 0,61 Imm] podzielono na
39 rownomiernych klas ziarnowych. Wspotczynnik dyspersji wzdtuznej wynosit 1,055 m2h.
W trakcie obliczern przetestowano diugos¢ kroku AZ w celu zapewnienia zbieznosci

rozwigzania.

Rozwazono wptyw roznych czynnikéw, m.in. predkosci roztworu [1-30 m/h], wielkosci
i rozktadu strumienia szczepionki, porowatosSci ztoza na omawiany rozklad czasow
przebywania krysztatbw oraz rozklad rozmiardw produktu, przy zatozeniu idealnej
klasyfikacji oraz w przypadku wystapienia dyspersji wzdtuznej. Wybrane wyniki
przedstawiono na wykresach. Rysunek 5.1 pokazuje rozktad czaséw przebywania ziaren
w krystalizatorze fluidalnym z idealng klasyfikacjg, rys. 5.2 - poréwnanie czasow

przebywania krysztatéw dla dyspersji i idealnej klasyfikacji, rys. 5.3 - pordwnanie przyrostu
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rozmiaru krysztatow dla dyspersji i idealnej klasyfikacji, a rys. 5.4 - poréwnanie wartosci

liczby Pe w krystalizatorze dla réznych klas ziarnowych i predkosci roztworu.

5.00 ah -+ Uo=1m/h
4.50 m Uo=5m/h
a Uo=10m/h
4.00
o0 Uo=15m/h
3.50 x Uo=20m/h
3.00 0 Uo=25m/h
2.50 *« Uo=30m/h
2.00
1.50
1,00
0,50 [

0,00 nilir

5,00E-05 1.50E-04 2,50E-04 3.50E-04 4,50E-04 5.50E-04 6,50E-04

Rys. 5.1. Rozkfad czaséw przebywania ziaren w krystalizatorze fluidalnym z idealng klasyfikacja
Fig. 5.1. Residence time distribution of particles in fluidised-bed crystallizer
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1,012 x Uo =4 m/h
1010 x Uo = 5 m/h
' oUo = 10 m/h
1,008 +Uo = 15 m/h
4 m Uo = 20 mh
1,006 ¢Uo =25 m/h
1004 » Uo = 30 m/h
*x $# XFEFXXXXXX XX XXXXXXXXXXXXXXXXXXXX
1,002 SN
1,000
0,998 L/m
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Rys. 5.2. Poréwnanie czasoéw przebywania krysztatow dla dyspersji i idealnej klasyfikacji
Fig. 5.2. Residence time of crystals comparison for dispersion and classification
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OUo= 1m/h

1,020
} « Uo=2 m/h
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HLo/HLo * Uo= 3 m/h
1,015 x Uo=4 m/h
X Uo= 5 m/h
o Uo= 10 m/h
1,010 ¢Uo= 15 m/h
m Uo= 20 m/h
¢ Uo= 25 m/h
1,005 e Uo= 30 m/h
1,000
L/m
0,995

0.0E+00 1.0E-04 2.0E-04 3.0E-04 4.0E-04 5.0E-04 6,0E-04 7.0E-04

Rys. 5.3. Poréwnanie przyrostu rozmiaru krysztatéw dla dyspers;ji i idealnej klasyfikacji
Fig. 5.3. Comparison of crystal size increase for dispersion and ideal classification

n Uo= 1 m/h
e Uo=2m/h
a Uo= 3 m/h
1.0E+02 x Uo= 4 m/h
* Uo=5 m/h
o Uo= 10 m/h
¢ Uo= 15 m/h
1.0E+01 * Uo= 20 m/h
¢ Uo= 25 m/h
» Uo= 30 m/h

1.0E+00
O.OE+O0 1.0E-04 2.0E-04 3.0E-04 4,0E-04 5.0E-04 6.0E-04 7.0E-04

Rys. 5.4. Pordwnanie wartosci liczby Pecleta w krystalizatorze dla rdznych klas ziarnowych
i predkosci roztworu
Fig. 5.4. Peclet number for different size classes and solution velocity

53.2.2. Wnioski

. Na pierwszy rzut oka zaskakujacy jest fakt wigekszych czaséw przebywania wigkszych

ziaren dla wiekszych predkosci przeptywu, co jest zwigzane z wiekszg predkoscig opadania.
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Zerowe czasy przebywania dla mniejszych frakcji przy wyzszych predkosciach roztworu sg
skutkiem porywania krysztatdw przez roztwor. Najwieksze ziarna majg najkrotszy czas
przebywania, bo najszybciej opadaja. Analogicznie do wykresu rozktadu czaséw przebywania
(rys. 5.1) wyglada funkcja przyrostu rozmiaru poszczegdlnych frakcji, ktdéra jest
proporcjonalna do czasu przebywania.

e Zauwazono réwniez spadek porowatosci ztoza na dole krystalizatora ze wzrostem
predkosci przeplywu oraz wzrost wysokosci aparatu. Ostatnia zalezno$¢ jest
najprawdopodobniej zwigzana ze wzrostem czasu przebywania.

» Rozktad ziarnowy produktu w poréwnaniu do rozktadu szczepionki ulega zawezeniu na
skutek wymywania najdrobniejszych ziaren oraz najwiekszego przyrostu troche wigkszych
frakcji, ktére zostajg zatrzymane w ztozu, a najmniejszego przyrostu najwiekszych klas
ziarnowych.

* Najwiekszy wpltyw dyspersji wzdtuznej obserwuje sie dla najdrobniejszych frakcji
i najmniejszych predkosci roztworu (rys. 5.2).

* W badanym zakresie dyspersja wzdtuzna powoduje sptaszczenie rozktadu ziarnowego
na skutek nieréwnomiernej zmiany czasu przebywania frakcji (rys. 5.3) oraz nieznaczny
wzrost wysokosci aparatu.

e Jak podano w [38], dla liczb Pecleta o warto$ci powyzej 16 praktycznie mamy do
czynienia z przeptywem tlokowym. Z wykresu (iys. 5.4) mozna odczytaé, ze mniejsze
wartosci tego kryterium wystepujg dla predkosci roztworu ponizej 10 rn/h. W pracy [1]
zastosowano predko$¢ z zakresu 21-44 m/h, co oznacza Pe > 16; stad zatlozenie o przeptywie
tlokowym roztworu wydaje sie do przyjecia. Warto tez zauwazyé¢, ze w rzeczywistym
aparacie otrzymamy tylko jedng krzywa Pe(L), bo predko$c¢ tajest ustalona.

* Najwiekszy wzrost czaséw przebywania obserwuje sie dla najmniejszych wartosci
liczby Pecleta niezaleznie od predkosci roztworu (rys. 5.2 i 5.4).

e Zastosowanie metody linii ze schematem réznicowym o doktadnosci Il rzedu, w

badanym przypadku, niestety prowadzi do rozbieznosci i oscylacji rozwiazan.

5.3.2.3. Wiasny model matematyczny procesu

Powréémy do réwnania (5.23).

».(i.£) | 1CI(S) | =A ~ (5.23)
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Jak wiadomo, jest to réwnanie rdézniczkowe czastkowe paraboliczne o wsotczynnikach
nieliniowych. Aby je rozwigza¢, konieczne jest zastosowanie stabilnej i zbieznej metody
numerycznej.

Sposrdéd wielu dostepnych metod o takich wiasciwosciach [39] wybrano po testach
wstepnych metode niejawng Forward L Central Z (FLCZ) str. 111-115. Na poczatku nalezy
przeksztatci¢ powyzsze réwnanie do nastepujacej postaci

dzx dc _ G, dc

) (:5.27)
dz: a dZ~-~D,dL

Dziedzine funkcji nalezy zdyskretyzowa¢ na n klas ziarnowych o szerokosci AL oraz okresli¢
wielkos¢ kroku AZ, czyli wysoko$¢ warstwy. Teraz mozna wykorzysta¢ schemat réznicowy
FZ.CZ Nalezy przy tym pamieta¢, ze przyrost rozmiaru klasy ziarnowej w warstwie jest
zwykle znacznie mniejszy od AL i rowny delLi, ktérego warto$¢ mozna obliczy¢ korzystajac
z rownania chrakterystyki, popetniajac przy tym najmniejszy bad

1 G,

5.28
D. delL, ( )

Jak wida¢, z poréwnania rownan (5.27) i (5.28) wyrazenia wj oznaczajg wartosci stezenia
liczbowego ¢ czastek w odpowiednich weztach siatki. Grupujac niewiadome po lewej, a
wiadome po prawej stronie rownania, uzyskuje sie

. w.

A; 2AV;D AZ2 dellL.D, A;2 2AZD delcls_,.D. Ui (5:29)
Znajac wartosci Ujj dla warstwy wyzszej, mozna wyliczyé Uij+i dla warstwy nastepnej,
korzystajac np. z metod odwracania macierzy. Wygodniej jest jednak uzy¢ rekurencyjnego
algortmu Thomasa (nazywanego rowniez metodg pragonki) dla rozwigzania powstatego w ten
spos6b uktadu réwnan, ktéry mozna zapisaé za pomocg réwnania macierzowego,
zawierajacego macierz tréjdiagonalng. Wyrazenia w nawiasach w powyzszym réwnaniu sg
zalezne od rozmiaru ziaren i ich stezenia. Zapisujac je dla prostoty w postaci wspdtczynnikéw

dla danej warstwy, uzyskuje sie nastepujacg macierz.
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b, ¢, O...

az b2 c2 O.

[A1= ...0a, bic, O (5-30)

Wtedy uktad réwnan ma nastepujacg postac

(5.31)
przy czym [U] i [D\ sa macierzami jednokolumnowymi i zawierajg: pierwsza niewiadome u\,
uz, U, u,,; druga wiadome dt, di, ....d,, ...d,,.

W celu skorzystania z algorytmu rekurencyjnego Thomasa nalezy przeksztatci¢ uktad
réwnan (5.31) na [E\[U\ = [/], czyli zamieni¢ macierz (5.30) na dwudiagonalng gorna, a [D]

na [r\ w nastepujacy sposob

1/7,0
01/220
(5.32)
01
przy czym
(5.33)
Teraz zaczynajgc od i * n-1, n-2, konczac na 1 mozna rekurencyjnie wyliczy¢ kolejne
niewiadome u, bo u,,, jest wprost réwne | tak
" =Y, - Piui dla i=n-\,n-2,...\ (5.34)
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Do prawidtowego rozwigzania omawianego réwnania (5.23) potrzebne sa réwniez dwa

warunki  brzegowe dla  wspétrzednej Z i warunek poczatkowy dla L.

c{L) =c(0-,L) =c(0+,L)-Di" - c(Z,L<LO)=0, "r =0
{L) =c(0-,L) =c( ) e ( ) o0

Nalezy zauwazy¢, ze wg podrecznika [38] uktad jest zamkniety. Sposréd wielu prze-
testowanych dla potrzeb tej pracy mozliwych warunkéw dodatkowych wybrano nastepujace:
1. OkresSlenie w gornej warstwie rozmiaru szczepionki Ln i eg oraz predkosci przeptywu
roztworu przez krystalizator.

2. Zatozenie przesycenia na wlocie i wylocie z krystalizatora. Prowadzenie obliczeri od géry
aparatu przez kolejne warstwy az do osiggniecia przesycenia wlotowego, z uwzglednieniem
warunku Dankwertsa.

3. Rozmiar maksymalny krysztatdw powinien by¢ wystarczajaco duzy, aby zapewni¢ dla
niego praktycznie zerowy udziat masowy (rys. 5.8 - Lmex = 0,65 104m).

Powyzsze rozwazania wprowadzono do programu obliczeniowego wykonanego w Compaq

Visual Fortranie, modyfikujgc algorytm przedstawiony w rozdziale 4 (4.4.3.1).

5.4. SYMULACJA BELCU i TURTOI [43]

Autorzy artykutu [43] opracowali program komputerowy do symulacji krystalizatora
fluidalnego do produkcji siarczanu amonu. Ksztatt aparatu byt paraboidalny wypukly
z mozliwoscig korekcji do stozka $cietego. Do obliczenia predkosci fluidyzacji uzyto wzoru
Vragova (patrz rozdziat 2 niniejszej pracy). Krystalizator podzielono na trzydziesci komérek
obliczeniowych, ktére majg uwzgledni¢ odstepstwa od idealnego mieszania (wg rozwazan
teoretycznych przy iloSci komdrek réwnej jeden zachodzi mieszanie idealne, natomiast gdy
ich liczba dazy do nieskonczonosci, wystepuje idealny przeptyw ttokowy). Dla dolnych
komérek obliczeniowych przyjeto w referowanej pracy [43] state przesycenie robocze
odpowiadajagce 95% depozycji masy na produkcie krystalicznym. Nalezy tu pamieta¢, ze
przesycenie zasilania jest na pewno wyzsze (warunek Dankwertsa) i trzeba sprawdzi¢ zeby
nie przekroczyto 100%. Zatozono, ze nukleacja zachodzi w kazdej celi, a ilos¢ zarodkow
réwnowazy odbiér produktu. Do obliczeA uzyto danych dla siarczanu amonu. Stwierdzono

silny wptyw geometrii krystalizatora na przebieg procesu. Najlepszym wariantem dla takiego
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parametru procesu, jakim jest zawartos¢ ciata statego, jest ksztatt Scietego stozka. W celu
unikniecia spontanicznej nukleacji wtornej zaleca sie redukcje przesycenia wlotowego przez
przyjecie maksymalnie dopuszczalnej wartosci gdrnej Srednicy stozka. W krystalizatorze
zachodzi bardzo silna samoregulacja. Zmiany waznych parametréw procesu: rozmiary
krysztatdw, stopnia recyrkulacji sg tlumione przez modyfikacje masy fluidyzowanych
krysztatow. Niestety, w artykule [43] nie okreslono rozkiadu ziarnowego produktu,

arozwazano jedynie produkt monodyspersyjny.

55.ZASTOSOWANIE PRZEPLYWU TLOKOWEGO DO OBLICZENIA SKLADU
ZIARNOWEGO PRODUKTU Z KRYSTALIZATORA FLUIDALNEGO [44]

Giéwng wadg sposobow opartych na idealnej klasyfikacji (przy ich prostocie obliczeniowej)
jest to, ze wynikowy produkt krystaliczny jest monodyspersyjny.

W pracy [45] przeprowadzono udang probe modelowania krystalizatora fluidalnego
ciggtego, omijajacg powyzszg niedogodno$¢, za pomocga kaskady krystalizator6w MSMPR
(idealnych krystalizatorow zbiornikowych ciggtych). Liczbe aparatow w kaskadzie dobierano
arbitralnie, poréwnujac wynik modelowania z doSwiadczeniem. Naturalng konsekwencjg
zastosowania kaskady, przy liczbie aparatow dazacej do nieskofAczonoS$ci, jest w inzynierii
procesowej przeptyw tlokowy. Ponizej przedstawiono na bazie artykutu autora [44] wiasng
propozycje wykorzystujaca ten fakt i pozwalajagcg na wyznaczenie w uproszczony sposob
rozktadu ziarnowego produktu.

Na rys. 5.5 umieszczono schemat omawianego krystalizatora fluidalnego. Szczepionka
krystaliczna o statym strumieniu liczbowym N jest podawana na gérze aparatu. Na dole
urzadzenia doplywa roztwor o przesyceniu Si z natezeniem przeptywu czystego
rozpuszczalnika V. Gdy przeptywa do gory zloza, traci on swe przesycenie kosztem
narastania opadajacych ku dotowi krysztatdw. Produkt krystaliczny odbierany na dole ztoza
ma takie samo liczbowe natezenie przeptywu N jak szczepionka. Na gérze ztoza porowatos$é
wynosi e2, na dole g.

Zatozenia
1. Aparat ma ksztatt cylindryczny.

2. Przeplyw ttokowy krysztatow w dot ztoza.

3. Rozk}ad ziarnowy szczepionki ijej strumien liczbowy N .
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4. Liniowa szybko$¢ wzrostu krysztatéw jest niezalezna od ich rozmiaréw (zasada Mc
Cabe'a) i moze by¢ przedstawiona réwnaniem

5. Znane sg wszystkie dane potrzebne do zamkniecia bilansu masowego.

N >V
. L2 2
H
1
r
Li nr
1
\V/ r

Rys 5.5. Schemat cylindrycznego krystalizatora fluidalnego
Fig. 5.5. Cylindrical fluidised-bed crystallizer diagram

Zatozenie upraszczajgce o przeptywie ttokowym krysztatow wymaga krotkiej dyskusji. Jak
wiadomo, w rzeczywistym procesie krystalizacji fluidalnej nie jest ono spetnione, na skutek
czesciowej klasyfikacji oraz wymywania najdrobniejszych ziaren ze ztoza (porywania ich
przez przeptywajacy ku goOrze aparatu strumien roztworu). Po pominieciu tych efektow
przyjeto w pierwszym przyblizeniu, ze wystepuje tu zjawisko analogiczne do sedymentacji
skrepowanej z granicg metnosci, kiedy wszystkie ziarna na danym poziomie opadajg z taka
sama predkoscia, zalezng tylko od stezenia ciata statego. Konsekwencja tego zatozenia jest
przesuniecie rownolegte rozktadu liczbowego krysztatéw wzdtuz osi odcietych (rozmiaréw
charakterystycznych) na wykresie c=f(L) (rys. 5.2). Interesujace wydaje sie poréwnanie
wynikéw uzyskanych na tej podstawie z danymi doswiadczalnymi.

Ponizej przedstawiono proponowany algorytm obliczeniowy.

1. Podziat na klasy ziarnowe AL=(Li-L,2/m, warunki poczagtkowe £=£2, S=S2, H=0, t=0.

AE :_pf\,'LN(L)x(3L2AL+3LAL2+AL2)

2. Jesli rozmiar wszystkich krysztatow w war-

V'Pr

stwie wzro$nie o AL, to przesycenie musi zmale¢ o AS (bilans masowy).
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/ Iyy
3. G, =k \S+— 1 liniowa szybko$¢ wzrostu krysztaltdw w warstwie liczona jest dla

przesycenia $redniego.
AL
4. Ar=— r =r+zlr,
5 n=N At ilo$¢ ziaren w warstwie zalezy od czasu przebywania i strumienia krysztatow

przeptywajacego przez warstwe, rownego strumieniowi szczepionki.

6. - F(I £) wysokos$¢ warstwy zalezy od jej porowatosci oraz objetosci wszystkich
ziaren znajdujgcych sie w niej, n, oznacza tu ilo$¢ krysztatkéw danej klasy ziarnowej
(o rozmiarze L,) w warstwie.

7. H=H+AZ.

Rozmiar charakterystyczny ziaren Im

Rys. 5.6. Przyktadowe rozktady ziaren szczepionki i produktu w przypadku przeptywu ttokowego
krysztatow w krystalizatorze fluidalnym
Fig. 5.6. Example of size distribution of seed and product from fluidised-bed piston flow crystallizer

8. Zastosowanie przesunigcia wymiarow ziaren (przeptyw ttokowy) N (L),.aSp,y = N (L-
Al)poprzedni- Wszystkie ziarna bedgce w danej warstwie po wzroscie o AL przechodzg do

warstwy nizszej ze strumieniem liczbowym N  statym. Natomiast strumienie
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poszczegdblnych klas ziarnowych zmieniajg sie w taki sposob, ze strumien danej klasy
ziarnowej w warstwie nizszej to ten sam strumien co strumien liczbowy klasy poprzedniej
w warstwie wyzszej. Jest to skutek wzrostu wszystkich krysztatdw w warstwie o AL.

YV. d
9. fresgpe=1- - (- ) na skutek przeptywu tlokowego porowatosé

i nestere
w warstwie nastepnej jest $cisle zwigzana z porowatoscig w warstwie poprzedniej.

10. Powr6t do kroku 2, przeprowadzenie kolejnych petli obliczeniowych az do przejscia przez
wszystkie warstwy obliczeniowe z réwnoczesnym sprawdzaniem bilansu masowego
(koncowe S powinno by¢ réwne 5/).

Powyzszy sposéb obliczeh przedstawiono na rys. 5.7 w postaci schematu blokowego.

5.6.WYNIKI OBLICZEN | PODSUMOWANIE

W ramach niniejszej pracy przeprowadzono obliczenia sprawdzajgce proponowane metody.
Skorzystano z danych doswiadczalnych opublikowanych w pracach [1,34] dla chloranu sodu.
W celu wyznaczenia wartosci statych Al i A2 z rownan (5.18, 5.19) konieczne bylo
oszacowanie wspotczynnika dyfuzji NaClOi w nasyconym roztworze wodnym tej soli. Na
podstawie [46, 47] okreslono jego wartos¢ D =0.5x10 3m /h]. Opierajac sie na [47, 48]
uzyskano wzory ekstrapolujgce podstawowe wiasnosci fizykochemiczne roztworéw NaC103.
Dla przedstawienia krzywej rozpuszczalnosci w postaci stosunku mol/kg otrzymano wzor

Wm(t)=4,441 10°16t2+0,1 149 t+7,372 mol/kgmo (5.35)

Lepko$é dynamiczng opisano za pomocg wzoru

r|=(1,0016+0,002296-(t-20)-1,69 10'5(t2-400)+0,05714-Wm+0,01768Wn2>10'3Pas  (5.36)

Gesto$¢ roztworu przedstawiono w nastepujacej postaci

p=1017,8+66,836-Wm2,5403 Wn-1,460t+0,0240t2kg/m3 (5.37)

Obliczone rozktady ziarnowe produktu dla wspétczynnika dyspersji jak dla kulek szklanych
opadajagcych w wodzie, czagstek produktu fluidyzowanych w roztworze oraz zmiennego
wspotczynnika dyspersji (w funkcji rozmiaru ziarna) poréwnano z dos$wiadczalnymi
rozktadami ziarnowymi produktu, a w jednym przypadku z rezultatem oryginalnych obliczen

z pracy [1]. Uzyskane wyniki zamieszczono na rys. 5.8.
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ZRYSTALIZATOR FLUIDALNY

AL=fLi-Li)/m c-£s S-S; H=0. r=0. i=I

&x=— ' r=r+OT S=S+AS
G,

N (L), rfi(L-*L)fmimsu

S Mpoprzednie

fnast \*~£poprzednie’

%— vinasi

Q koniec y

Rys. 5.7. Schemat blokowy algorytmu obliczania krystalizatora fluidalnego z przeptywem ttokowym
Fig. 5.7 Block diagram ofthe algorithm of fluidised-bed crystallizer calculation
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Wymiar charakterystyczny ziarn NaCIl03/ m

Rys. 5.8. Poréwnanie obliczonych rozktadéw ziarnowych
Fig. 5.8. Calculated ciystal size distribution comparison

Wida¢, ze dostowne wykonanie zalecenia autordw [1] przez zastosowanie wspotczynnika
dyspersji kulek szklanych o rozmiarze produktu w wodzie, do ich metody, daje duze biedy
w poréwnaniu z doswiadczeniem. Najlepsze rezultaty otrzymano stosujac wspétczynnik
dyspersji czastek produktu w roztworze. Wstawienie do algorytmu obliczen wspotczynnika
dyspersji w funkcji rozmiaru ziaren daje niewielkie polepszenie (rys. 5.8), a czasem
minimalne  pogorszenie zgodnos$ci. Potwierdza to dopuszczalno$¢ uproszczenia
wprowadzonego przez autoréow [1] o statosci wspdiczynnika dyspersji w krystalizatorze. Na
marginesie warto zaobserwowaé, ze nie osiggnieto rownie dobrej doktadnosci, jak podano
w [1], co moze by¢ skutkiem pewnych cichych zatozen, o ktérych nie wspomniano w artykule
[1].

W przypadku algorytmu opartego na zatozeniu przeptywu ttokowego warto zauwazyé
zaskakujgco dobrg zgodno$¢ miedzy rozkiadem ziarnowym produktu obliczonym
a doSwiadczalnym, zwlaszcza gdy wzig¢é pod uwage dominante rozktadéw. Rdznice
w wysokosci i szerokosci krzywych $wiadcza o wystepowaniu czesSciowej klasyfikacji

w procesie rzeczywistym. Wydaje sie, ze proponowana tu uproszczona metoda obliczania
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rozktadu ziarnowego produktu powstatego w procesie krystalizacji fluidalnej nadaje sie do
wstepnych i szacunkowych obliczen projektowych.

Algorytm wiasny, przy zastosowaniu wspotczynnikéw dyspersji jak dla kulek szklanych
o $rednicy produktu fluidyzowanych woda, daje wyniki najblizsze do$wiadczeniu (oprocz
dominanty rozktadéw nawet udzialy masowe poszczegdlnych frakcji produktu sg bliskie
warto$ciom eksperymentalnym). Zastosowanie wspotczynnika dyspersji dla ziaren produktu
fluidyzowanych roztworem daje wyniki poréwnywalne z warto$ciami otrzymanymi metodg
Toyokury [1],

Wysoko$¢ ztoza obliczana za pomocg algorytmu wiasnego wydaje sie by¢ funkcjg catego
procesu, zalezng gtdwnie od porowatosci na gdrze ztoza. Warto$ci wysokosci mozna bardzo
doktadnie zblizy¢ do doswiadczalnych, wtedy gdy zmienia sie ten ostatni parametr
(w granicach rozsadku), przy czym nie ma to praktycznie wptywu na uzyskany rozkiad
ziarnowy.

Na obecnym etapie wydaje sie, ze do wstepnych obliczen procesowych godny polecenia jest
wiasny algorytm oparty na przeptywie ttokowym (5.5). Do doktadniejszych obliczen bardziej
nadaje sie metoda Toyokury [1], natomiast w przypadku koniecznos$ci uzyskania jeszcze

doktadniejszych wynikow polecany jest bardzo pracochtonny algorytm wiasny (5.3.2.3).

OZNACZENIA

Ar =Ga= ~ - liczba Archimedesa
\%
Re = liczba Reynoldsa
A pole przekroju poprzecznego krystalizatora m
Al.A2 state w réwnaniach (5.18, 5.19) m
c’ stezenie rozpuszczalnika w roztworze m3(rozpus/i
CFD wspoétczynnik charakterystyczny dla dyfuzji
CFSR wspotczynnik charakterystyczny dla reakcji powierzchniowej
c stezenie liczbowe czastek #/m3
D wspotczynnik dyfuzji m2's
A wspotczynnik dyspersji wzdtuznej m2's
A $rednica aparatu m
d $rednica czastki m
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Kr
kg

Wo
Wz

w,

XLB)

m > N<

- 0 <

szybko$¢ dyssypacji energii - wzoér (5.9)
predko$¢ pozorna rozpuszczalnika
zasilanie szczepionkg

liniowa szybko$¢ wzrostu krysztatéw
wyktadnik kinetyki wzrostu krysztatow
wysokos$é krystalizatora

wektor jednostkowy

stata szybkosci reakcji powierzchniowej
stata szybkos$ci wzrostu krysztatow
wymiar chrakterystyczny ziarna

masa molowa

wektor strumienia populacji

ilo$¢ krysztatdow w warstwie obliczeniowej

przesycenie

stezenie masowe czastek

warto$¢ stezenia liczbowego ¢ w wezle siatki

m?fs?
m3Im2s
#/m2h

ms

kmol m3rozp)/m2s/kmol

m

kg/kmol

#/m2s

kg kg czystego rozpusz.

kg/m3

objetosciowe natezenie przeptywu rozpuszczalnikam3s_|

objetos¢ klasy ziarnowej

predko$¢ klasyfikacji

predko$¢ pozorna roztworu
predkos¢ czastki wzdtuz osi Z
predkos¢ sedymentacji frakcji i
minimum predkosci dla fluidyzacji
gesto$¢ prawdopodobienistwa

stezenia masowego czastek o rozmiarze L

zredukowany rozmiar frakcji - r6wnanie (13)

wspoétrzedna osiowa (wysokos¢)
réznica

porowatos$¢

dynamiczny wspotczynnik lepkosci

gestosé
czas

m
m/s
m/s
m/s
m/s

m/s

kg/m3n

Pas

kg/m3
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+ przesycenie zredukowane: rownanie (13), sferycznos¢ czastek

v wspotczynnik ksztattu
Indeksy
A powierzchnia

i dotyczy danej klasy ziarnowej

in na wlocie

out na wylocie

p produkt

S szczepionka

r czysty rozpuszczalnik

\Y objetosé

y dotyczy danego rozmiaru ziaren

* dotyczy warstwy ztoza o maksymalnej zawartosci danej frakcji ziarnowe;j
1,2 skrajne przekrojekrystalizatora
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6. WYKORZYSTANIE METOD CFD DO MODELOWANIA
KRYSTALIZATORA FLUIDALNEGO

6.1. WPROWADZENIE

Do lat 80. XX w. w celu analizy warunkéw hydrodynamicznych w krystalizatorach
konieczne byto stosowanie technik doswiadczalnych, m.in. anemometru laserowego, flow-
followeru czy czujnikéw ciSnieniowych. Kazda z wymienionych metod ma swoje
ograniczenia, np. pierwsza nie pozwala wyznaczy¢ poszukiwanych wielko$ci w niektérych
miejscach aparatu [1-3]. Innym sposobem rozpoznania omawianego problemu jest
wykorzystanie komputerowych technik symulacyjnych opartych na kodzie CFD
(Computational Fluid Dynamics) [4, 5]. Wypracowane i zweryfikowane doswiadczalnie
procedury obliczeniowe wykorzystujace pakiet Numerycznej Mechaniki Ptynéw umozliwiajg
dobor wiasciwych warunkéw mieszania i klasyfikacji w krystalizatorze, znacznie
ograniczajac zakres koniecznych badan eksperymentalnych. Pierwsza probe aplikacji CFD do
modelowania przeptywu jednofazowego w krystalizatorze fluidalnym zawiera [6], Kolejne
obliczenia [7, 8] odnosity sie do symulacji przeptywu dwufazowego. Nastepnie zastosowano
model przeptywu wielofazowego [9]. Ostatnie badania dotyczyly przenoszenia skali [10].
Ponizej zreferowano otrzymane wyniki [6-10] opatrujac je réwnoczesnie komentarzami

autorskimi i eksponujac niektore niepublikowane rezultaty.

6.2. MODELOWANIE PRZEPLYWU JEDNOFAZOWEGO

Na podstawie artykutu [11] zawierajgcego wybrane fakty dotyczace przemystowej
krystalizacji NaCl przygotowano dane do modelowania. Zamieszczono tam informacje
o produkcji 3 t/h, 2-3 mm krysztatéw NaCl {40 % mas. w zawiesinie) w aparacie o objetosci
230 m3 i srednicy 6 m. Proste przeliczenia daly warto$¢ porowatosci na dnie rury
klasyfikujgcej e = 0.7328. Majac wyliczong porowato$¢, mozna obliczy¢ predkosé

sedymentacji krysztatow [12]. Korzystajac np. ze zmodyfikowanego wzoru Todesa
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Re=ArssB/(18+0,0VArsas) (6.1)
wyznacza sie trajektorie procesu [rozdziat 3], czyli linie prosta, ktdra jednoznacznie okre$la
dopuszczalne pary wartosci liczbowych stezenia i rozmiaru krysztatéw (4 s,), przy danej
predkosci przeptywu wo w aparacie cylindrycznym pracujagcym z idealng klasyfikacja.
Bazujec na fundamentalnych réwnaniach wyprowadzonych w artykule [13] oblicza sie

objetosciowe natezenie przeptywu roztworu V i przekréj poprzeczny krystalizatora A

r .t < «,
\%

A=— (6.3)
wo

Poziom przesycenia roboczego odczytano z [14],

W celu optymalizacji czasu obliczen i doktadnosci modelu zmniejszono jego rozmiary
dziesie¢ razy w poréwnaniu do krystalizatora przemystowego. Takie przeskalowanie powinno
zachowaé charakter profili predkosci, z uwagi na mozliwo$¢ automatycznego przeliczenia
rozmiarow przez pakiet CFD [15] (tablica 6.1).

Tablica 6.1

Podstawowe wymiary modelowanego krystalizatora

$rednica krystalizatora 0.600m
$rednica rury centralnej 0.100m
wysokos¢ 0.776m
. 1 0.041m

wysokos¢ rury centralnej nad
2 0.096m

dnem

3 0.141m

Uktad i ksztatt rury centralnej oraz obecno$é kierownicy ma duzy wptyw na prace aparatu.

Tablica 6.2 przedstawia testowane warianty wewnetrznej konfiguracji badanego Kkrysta-

lizatora.
Tablica 6.2
Konfiguracje wewnetrzne badanego krystalizatora
Konfiguracja wewnetrzna Symbol
Stozkowe zakoriczenie rury A
centralngj

Stozkowe zakoriczenie rury
centralnej, kierownica

Proste zakoriczenie rury centralnej

Proste zakoriczenie rury
centralnej, kierownica
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Korzystajac z powyzszych danych wyznaczono strumienn przeptywajgcego roztworu
w modelowanym krystalizatorze i obliczono predko$¢ cieczy w rurze centralnej. Dla
przeprowadzenia symulacji wybrano nastepujgce wartosci tej predkosci: 0.0306, 0.061, 0.306,
0.61, 0.92, 1.2 m/s.

Ksigzka [5] zawiera liste kilkunastu artykutow dotyczacych symulacji CFD proceséw
krystalizacji. Niestety, zaden z nich oraz inne znalezione w dostepnej literaturze nie zajmuje
sie krystalizacjg fluidalna.

Symulacje przeprowadzono przy uzyciu komercyjnego pakietu obliczeniowej mechaniki
ptynéw Fluent 6.3.26, bazujacego na metodzie objetoSci skonczonej. Do obliczen
zastosowano siatke tréjwymiarowag niestrukturalng dla calej objetosci krystalizatora
utworzong od podstaw w programie Gambit (rys. 6.1). Siatka zostata zbudowana z elementéw
mieszanych (czworo$ciennych - hybrydowych) w schemacie TGrid. Oceny jakosci siatki
dokonano wykorzystujagc kryterium EquiAngle Skew, ktére mozna stosowaé do wszystkich
typow elementéw zaréwno w siatce 2D, jak i 3D. W zwigzku z tym powyzsze kryterium
wydaje sie by¢ wiasciwe do oceny zastosowanego typu siatki. Nie pozwolono, by dla
najgorszego elementu siatki aparatu przekroczona zostata wartos¢ QEAS = 0,82. We
wszystkich przypadkach lokalizowano najgorszy element i nie dopuszczano, by znajdowat sie
w obszarze pracy (tzn. wylot z rury doprowadzajacej, whasciwa strefa krystalizatora), i tym
samym miatl wplyw na wiarygodnos¢ otrzymanych wynikow. Siatki wykorzystane do

obliczeA miaty od 40 000-90 000 komérek obliczeniowych.

Rys. 6.1. Testowa siatka niestrukturalna (38081 elementdw)
Fig. 6.1. Unstructured test grid (38081 elements)
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W zaleznosci od natezenia przeptywu stosowano rézne funkcje przyscienne. Dla predkosci
na wlocie pomiedzy 0,306-1,2 m/s stosowano funkcje standardowe, gdyz przy zastosowanej

siatce warto$¢ y~na $cianach znajdowala sie powyzej 12 (12 < y+< 500). Przy czym

(6.4)
v

W przypadku predkosci wlotowych 0,061 i 0,0306 po modyfikacji siatki warto$¢ yr na
$cianach zawierata sie w przedziale (o, 60), przy czym warto$¢ $rednia byta y* <io, dlatego
stosowano ulepszone funkcje przyscienne.

Do obliczeA uzyto standardowego modelu jednofazowego k-e. Do otrzymania stanu
ustalonego i zbieznos$ci rozwigzan ok. 10 -10'8 znormalizowanych reszt potrzebnych byto od

1000 do 2000 iteracji pierwszego rzedu "pod wiatr".

6.2.1. Wyniki

Jak ogdlnie wiadomo, predkos¢ osiowa roztworu jest parametrem decydujacym o wiasciwej
pracy krystalizatora. Rysunek 6.2 przedstawia przyktadowe profile tej predkosci dla predkosci
wlotowej 0,306 m/s i wybranych dwoch konfiguracji (A, D). Warto$¢ predkosci osiowej
w przekroju A-A (rys. 6.2.b) determinuje minimalny rozmiar krysztatow zatrzymanych
w ztozu. Warto zauwazy¢, ze w czesci stozkowej, zamiast poziomych stref o statej predkosci
jak w przypadku idealnego krystalizatora klasyfikujgcego, wystepuja petle cyrkulacyjne.

Wydaje sie, ze bardziej ptaski profil predkosci w przekroju A-A bedzie korzystniejszy dla
stabilnej pracy aparatu. Mozna zaobserwowaé, ze konfiguracja wewnetrzna i wysoko$¢ rury
centralnej wplywajgna ksztatt profilu w sposob znaczacy (rys. 6.3).

Jako miare ptaskosci powyzszego profilu wybrano w niniejszej pracy wartos¢ maksymalng
predkosci osiowej. Tablica 6.3 przedstawia wartosci tego parametru obliczone dla zakresu
zmienno$ci parametréw badanego w symulacjach. Analizujgc zawarte w niej wyniki, mozna
stwierdzi¢, ze dla predkosci wlotowej rownej 0.306 m/s i kazdej badanej konfiguracji
predko$¢ osiowa maksymalna w przekroju A-A jest mniejsza od predkosci sedymentacji
ziaren o $rednicy 0.0004 m przy porowatosci (e = 0.975), czyli granicy ztoza gestego [16].
Takie krysztaly moga by¢ uwazane za szczepionke otrzymana w innych stopniach instalacji
do krystalizacji NaCl [11]. Dla nastepnej predkosci wlotowej (0.61 m/s) tylko wieksze
krysztaty (>0.0007) m bedg zatrzymane w ztozu.
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Natomiast wartosci predkosci osiowej w petlach cyrkulacyjnych zapewniajg warunki "just

suspended”, nawet dla najwiekszych krysztatow (0.003 m).

5.00e-01
4.25e-01
3.50c-01
2.T5e-01
2.0x-01
1.25e-01
5.00e-02
-2.50e-02
-1,00e-01
-175«-01
«2.50*-01
-3.26e-01
-4.00e-01
-4.75«-01
-5.50e-01
-8.25e-01
-7.00e-01
-?75e-01
-0.50*01
-9.25e-01
-).00e*00

Rys. 6.2. Por6éwnanie profili predkosci osiowej dla wybranych konfiguracji wewnetrznych (A, D wg
tab. 6.2); narys. 6.2. b) umieszczono potozenie przekroju A-A

Fig. 6.2. Axial velocity profile comparison for chosen internal configurations (A, D tab. 6.2); at Fig.
6.2. b) cross-section A-A is shown
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Rys. 6.3 a) Porownanie profili predkosci roztworu w przekroju A-A dla réznych konfiguracji
wewnetrznych krystalizatora (potozenie drugie wylotu rury centralnej (tab. 6.1); predkosé
wlotowa ptynu 0.61 mvs), b) Wplyw wysokosci wylotu rury centralnej na profil predkosci w
przekroju A-A dla konfiguracji B (Sciana zewnetrzna rury centralnej odpowiada odlegtosci
x =0.06 m)
Fig. 6.3 a) Axial velocity comparison at A-A cross-section for different internal configurations (the
second height of central tube (tab. 6.1); inlet velocity 0.61 m/s), b) Axial velocity profile at A-
A cros-section vs height of central tube for configuration B (outer wall of the central tube is
located at X = 0.06 m)
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Tablica 6.3
Poréwnanie wptywu konfiguracji wewnetrznej i predkosci wlotowej roztworu na predkos¢
maksymalng w przekroju A-A

Predkos¢ 12 0.92 0.61
wlotowa [m/s]
Predkos$c¢
R Predkosc¢ N Predkos¢ .
Konfig. Konfig. Konfig. maksymalna

maksymalna [m/s] maksymalna [m/s] [m/s]

m/s

1A 0.208 1A 0.159 1A 0.1055

1c 0.206 3D 0.152 3D 0.100

3D 0.198 IB 0.144 1B 0.095

1B 0.189 ic 0.137 ic 0.0915

2C 0.172 2C 0.132 2C 0.0865

2A 0.162 2A 0.123 2A 0.0811

3C 0.161 3C 0.123 3C 0.081

3A 0.159 3A 0.118 2D 0.077

ID 0.156 2D 0.117 3A 0.0735

2D 0.151 3B 0.106 3B 0.070

3B 0.138 ID 0.103 ID 0.0681

2B 0.136 2B 0.100 2B 0.068

Predkose 0.306 0.061 0.0306
wlotowa [m/s]
i Predkos$c¢
N Predkos$c¢ . Predkos¢ .
Konfig. Konfig. Konfig. maksymalna

maksymalna [m/s] maksymalna [m/s] [m/s]
1A 0.052 3D 0.0067 ID 0.0037
3D 0.048 ID 0.0065 3D 0.0033
IB 0.047 1A 0.0064 1A 0.0032
1c 0.0455 2A 0.0063 2A 0.0032
2C 0.043 IB 0.0062 3C 0.0031
2A 0.0405 3A 0.0061 3B 0.0030
3C 0.0402 3B 0.006 3A 0.0030
2D 0.0385 2D 0.0058 1B 0.0030
3A 0.0364 2B 0.0056 2C 0.0029
3B 0.034 3C 0.0054 2D 0.0029
ID 0.0339 2C 0.0053 2B 0.0028
2B 0.0338 ic 0.0049 1Cc 0.0026

Zaohserwowano réwniez:
e Konfiguracja 2B (stozkowe zakonczenie rury centralnej, kierownica, h = 0.096 m) daje
najmniejsza warto$¢ dla predkosci maksymalnej w przekroju A-A dla wszystkich

przypadkéw, poza dwiema najmniejszymi predkosciami wlotowymi. Zatem, ta
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konfiguracja wydaje sie by¢ optymalna dla warunkéw badanych w omawianych
symulacjach.

» Konfiguracja 1A (stozkowe zakonczenie rury centralnej, bez kierownicy, h = 0.041 m)
daje najwiekszg warto$¢ predkosci maksymalnej w przekroju A-A dla takich samych

przypadkoéw jak wymienione wczesniej.

6.3. MODELOWANIE PRZEPLYWU DWUFAZOWEGO ZAWIESIN
MONODYSPERSYJNYCH

Uzyto modelu dwufazowego Eulera wraz ze standardowym modelem k-s.

- v\VIi/A -
> -'Mi
% /zm
Rys. 6.4. Profile predkosci osiowej Rys. 6.5. Wektory predkosci promieniowej
dlaCv- o0,1¢g=2 mm dla Cy =0,1M1=2 mm
Fig. 6.4. Axial velocity profiles Fig. 6.5 Radial velocity vectors
for Cy= 0,1J= 2 mm for C(=0,1J=2mm

Rysunek 6.4 przedstawia profile predkosci osiowej w cze$ci stozkowej i walcowej
krystalizatora dla stezenia ciata statego Cv = 0,1\ krysztatéw o rozmiarze 1=2 mm.

Na rys. 6.5 pokazano wektory predkosci promieniowej w czesci walcowej aparatu dla
stezenia objetoSciowego ciata statego Cy = 0,I'i krysztatdw o rozmiarze 1=2 mm.

Na rys. 6.6 przedstawiono wyniki obliczen dotyczacych rozktadu stezenia objetoSciowego
ciata statego monodyspersjnego ztoza fluidalnego skiadajgcego sie ze sferycznych ziaren.
Obliczenia przeprowadzono dla statej predkosci przeptywu cieczy w rurze cyrkulacyjnej,

rownej 1 m/s iczterech rozmiaréw ziaren, wynoszacych odpowiednio 2; 3; 4 mm
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i poczatkowego stezenia ciata statego Cy=0,l. Rysunek 6.7 przedstawia linie pradu w apa-
racie uzyskane dla powyzszego przypadku.

350e-l )
3.32e-DI
3.15c-Dl |
297¢-Dl |
280e-B1 |
262e-f11 1
2.45¢-DI |
2.27¢-fll
2.4fle-HI
1.92¢-01
1.75¢-fl
| 157efll
3 MRe-fll
M 1A-11
™ 1Sc-liL
i 8.75¢-112
ij 7.00e:02
5.25¢-D2
U 35De-fl2
M 1.75¢-02
™ QDDctDD

Rys. 6.6. Rozktad stezenia objetosSciowego ciata statego dla ztoza monodyspersyjnego dla ziaren
o rozmiarze: a) 2 mm\ b) 3 mm; ¢) 4 mm

Fig. 6 .6 . Volumetrie concentration distribution of solids for monodispesive bed for patrticie size:
a) 2 mm; b) 3mm; ¢) 4 mm

Charakter linii pragdu wskazuje na tworzenie sie wewnetrznych petli cyrkulacyjnych w prze-
kroju pionowym i poziomym aparatu (rys. 6.4, 6.5, 6.7), co niewatpliwie wpltywa na
niejednorodnos¢ rozktadu stezen.

Uksztattowanie ptaszcza aparatu, wynikajagce z koniecznosci wywotania klasyfikacji
hydraulicznej ztoza polidyspersynego, wspomaga niekorzystny rozktad osiowej predkosci
przeptywu, rys. 6.4, 6.5 i 6.7. Podobnie stozkowe zakonczenie wypltywu rury centralnej
konieczne ze wzgledu na wytworzenie réGwnomiernego wyptywu i zmniejszenie oporéw
hydraulicznych w tym miejscu réwniez wywotuje zaburzenie profilu predko$ci osiowej.
Stwierdzona cyrkulacja obwodowa ptynu (rys. 6.5) jest rowniez niekorzystna. Jej obecnos¢,
w rzeczywistych warunkach, moze powodowa¢ erozje powierzchni plaszcza aparatu,
dodatkowe S$cieranie krysztatdbw i zwiekszone zuzycie energii koniecznej do przetlaczania
roztworu.

W kazdym przypadku najwieksze stezenie fazy statej byto po zewnetrznej stronie stozka
wylotowego rury centralnej i w gérnej czesci ztoza przy Scianie aparatu, co jest konsekwencja
nierbwnomiernego rozktadu predkosci roztworu, co szczeg6lnie dobrze wida¢ na rys 6.8.

Bardzo istotne, z punktu widzenia praktyki przemystowej, jest dobranie wiasciwej
predkosci wyptywu z rury cyrkulacyjnej. Jej warto$¢ powinna by¢ taka, aby nie zaktocac
odbioru duzych krysztatdbw do rury klasyfikacyjnej i jednoczesnie nie dopuszcza¢ do

odktadania sie krysztatéw na dnie aparatu.
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Rys. 6.7. Linie pradu dla ztoza monodyspersyjnego dla ziaren o rozmiarze: a) 1 mm\ b) 2 mm
c) 3mm; d) 4 mm

Fig. 6.7. Vectorial liquid velocity profiles for monodispersive bed for particle size: a) 1 mm; b) 2 mm\
c) 3mm; d) 4 mm

1.00e*QQ
9.85e-01
9.69e-ul
9.54e-0t
y.38e-01
9.23e-01
9.07e-01
0.92¢-01
0.76e
8.61
8.4Be
8.30e
15e
7.99
7.84e
7.68e
7.53e
7.37e
7.22e
7.07e
6.ale

Rys. 6.s. Linie pradu i porowatos¢ dla dla ztoza monodyspersyjnego ziaren o rozmiarze: a) 05 mm\
b) 1,5 mm
Fig. 6 .s. Streamlines and porosity of monodispersive bed for particle size: a) 0,5 nm; b) 1,5 mm
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6.4. MODELOWANIE PRZEPLYWU WIELOFAZOWEGO ZAWIESIN
POLIDYSPERSYJNYCH

6.4.1. Optymalizacja siatki

Testowano siatki o ilosci elementéw od 20 000 do 600 000. Uzycie mniej i bardziej gestych
siatek dawato staba zbiezno$¢ rzedu 10'4 reszt znormalizowanych. Na skutek duzych réznic
miedzy $rednia predkoscig w sasiednich komérkach obliczeniowych dla siatek mniej gestych
uzyskano stabg zbiezno$¢. Z kolei, geste siatki powodowaly problemy z usrednianiem
stezenia ciata statego i zwiekszaty czas obliczen. Dzieki konsultacjom z Ansys Inc. udato sie
rozwigzac ten problem.

W koncu do obliczerh wybrano siatke z 54019 elementami obliczeniowymi, ktéra pozwalata
na uzyskanie zbieznosci 106-10'8 reszt znormalizowanych dla modelu Eulerowskiego
wielofazowego z metodg standardowg k-e oraz wspomagany przez k-e wielofazowy model
dyspersyjny. Obliczenia prowadzono dynamicznie dla stanu nieustalonego az do dziewieciu
czasOw przebywania. Nastepnie po 42 000 iteracjach pierwszego rzedu "pod wiatr" uzyskano

zbiezno$¢ 10"6-10‘8reszt znormalizowanych.

6.4.2. Wyniki symulacji

Na rys 6.9. przedstawiono porowato$¢ ztoza fluidalnego dla ré6znych rodzajéw zi4z. | tak,
rys. 6.9a) zawiera wyniki dla monodyspersyjnego ztoza ziaren o rozmiarze ziaren 0.5 mm
w wodzie. Rysunek 6.9b) pokazuje jg dla 1.5 mm krysztatkow. Natomiast na rys. 6.9c)
przedstawiono jg dla ztoza polidyspersyjnego, zawierajacego dziesie¢ klas ziarnowych,
tj. 0.4; 0.6; 0.9; 1.2; 15; 1.8; 2.1; 2.4; 2.7 i 3 mm. Zaznaczone na rys. b) dwa przekroje
znajdg zastosowanie po6zniej. Na rys ¢) mozna zauwazy¢ jasny pasek u gory ztoza, ktéry jest
spowodowany mniejszym stezeniem ciata statego w poblizu wylotu z aparatu, co moze
Swiadczy¢ o ekspansji ziaren 0,4 mm w calej objetoSci ztoza i ich braku na wylocie.
Jednocze$nie na dnie krystalizatora nie wida¢ zbyt wiele krysztatdw. W klasyfikatorze
znajdujg sie tylko wieksze ziarna. Wszystkie powyzsze obserwacje Swiadczg o poprawnym
doborze predkosci wylotowej z krystalizatora. Zapobiega to opadaniu krysztatéw na dno
i inkrustacji aparatu.

We wszystkich przypadkach zauwazono na zewnatrznej $cianie rury centralnej akumulacje

ziaren. Jest to niekorzystne zjawisko, mogace prowadzi¢ do inkrustacji w tym miejscu.
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Rys. 6.9. Wplyw rozmiaru krysztatow na porowato$¢ ztoza dla Cv = 0,10; a) / = 0,5 mm;
b) /=15mm; c) | =0,4+3 mm

Fig. 6.9. Porosity of te bed for Cv=0,10; a) / = 0,5 mm; b) / = 1,5 mm; ¢)| =0,4+3 mm

Wybrano najbardziej interesujagce ilustracje. Pokazujg one r6znice w ekspansji
poszczeg6lnych frakcji. Im wieksze czastki, tym wieksze ich stezenia na dnie klastfikatora.
Mozna wyraznie zaobserwowac wystepowanie petli cyrkulacyjnych. Na rys a) widac, ze mate
ziarna 0.4 mm utrzymywane sg w gOrze aparatu. Takie ziarna byly wymywane ze zloza
monodyspersyjnego przy tych samych predkos$ciach osiowych. Przyczyng innego zachowania
ztoza polidyspersyjnego moze by¢ zjawisko analogiczne do opadania skrepowanego. Ciemny
pas w gorze ztoza moze by¢ dowodem potwierdzajgcym wystepowanie takiego zjawiska. Stad
krysztaly o rozmiarze 0,4 mm mogg by¢ zastosowane jako szczepionka, co jest zgodne
z danymi [11],

Rysunek 6.10 pokazuje profile predkosci w przekroju wzdtuznym krystalizatora.
Rysunek a) przedstawia wyniki symulacji jednofazowej. Rysunki b) i ¢) to wynik symulacji
ztoza monodyspersyjnego ziaren 05 i 15 mm. Rysunek d) otrzymano dla zloza
polidysperyjnego Cv = 0,10 I = 0,4 + 3mm. W kazdym przypadku widoczne sg petle
cyrkulacyjne. Majg one jednak inny charakter. Dla wody widoczna jest jedna duza petla w
catej objetosci (rys. a). Dla ztoza monodyspersyjnego wystepuja dwie oddzielne petle (rys. b),
c)). Natomiast ztoze polidyspersyjne wykazuje dwie lub trzy przeciwnie skierowane petle, z
ktérych wieksza znajduje sie na dnie aparatu, mniejsza na $rodku i nastepnie dochodzi do

stabilizacji przeptywu w gérnej czesci krystalizatora.



Rys 6 10 Profile predkosci w przekroju wztuznym krystalizatora: a) woda, b) Cv - 0,10 I 0,5 nim,
c) Cr =0,101=1,5mm, d) CV=0,101=0,4 +3mm

Fig 6 10 Liquid velocity profiles in crystallizer longitudinal section: a) water, b) CvV ~0,10 1=0,5 mm,
c) Cy=0,10/=1,5mm, d) Cy- 0,10 I = 0,4 +3mm
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Rys. 6.11. Rozkfad stezenia objetosciowego ciata statego w ztozu polidyspersyjnym dla réznych
frakcji ziarnowych: a) /= 0,4 mm; b) /= 0,9 mm; c) /= 1,8 mm; d) /= 3mm
Fig. 6.11. Distribution of solids volume concentration in polidispersed bed for: a) 1= 0,4 mm;
b) /= 0,9 mm; c¢) /= 1,8 mm; d) /= 3 mm
Na rys. 6.11. przedstawiono rozktad stezenia objetoSciowego ciata statego w ziozu

polidyspersyjnym dla réznych frakcji ziarnowych.
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Rys. 6.12. Profile predkosci promieniowej w przekroju B-B (rys. 6.7) dla: a) wody; b) Cv=0,10 | =
0,5mm;c)Cy=0,101=15mm; d) Cy=0,101 =0,4 -3 mm
Fig. 6.12. Radial velocity profiles in the B-B cross-section (fig. 6.7): a) water; b) Cy =0,101=
0,5mm;c)Cy=0,101=15mm; d) Cy=0,101r: 0,4 -3 mm
Rysunek 6.12 przedstawia profile predkosci promieniowej w przekroju B-B dla takich
samych przypadkéw jak na rys. 6.11. Dla przeptywu jednofazowego jest on rownomierny w
catym przekroju - rys. a). Uktady monodyspersyjne wykazujg rézne zaktécenia w charakterze
przeptywu - rys. b), ¢), m.in. widoczne sg promieniowe petle cyrkulacyjne. Ze wzrostem
rozmiaru krysztatdw wzrasta chaotyczno$é przeptywu. Dla uktadu polidyspersyjnego (rys. d))
widoczny przeptyw jest jeszcze bardziej chaotyczny.
Na rys. 6.13 pokazano profile predkoSci osiowej w przekroju A-A, ktore sg istotne dla
rozmiaru czastek zatrzymywanych w ziozu. Profil ttokowy, czyli bardziej réwnomierny,

pozwala utrzymac krysztaty w catym przekroju. Natomiast sinusoidalny powoduje przebijanie



sie czastek w maksimach profilu. Mozna zaobserwowac, ze obecnos¢ ciata statego powoduje
sptaszczenie profilu, np. linia d) i zmniejszenie rozmiaru petli cyrkulacyjnych (rys. 6.11).
Nasuwa sie interesujgce spostrzezenie, dotyczace przedstawionych rezultatéw,
a mianowicie, ze przewidywania modelu jednofazowego sg bliskie wynikom modelu
dwufazowego dla matych ziaren. Natomiast model dla uktadu polidyspersyjnego daje

przewidywania réznigce sie znacznie od poprzednich.

[m/s]

Rys. 6.13. Pordwnanie profili predkosci w przekroju A-A dla a) przeptywu jednofazowego; b) cy =

0,10, 1= 0,5 MM; C)cy= 0,10, 1 = 1,5 mm; d) cy - 0,10, I = 0,4 -3 mm
Fig. 6.13. Comparison of solution velocity profiles in the A-A cross-section a) water, b) cy =o,10, 1 =
0,5mm; c)cy= 0,10, 1= 1,5 mm;d)cy=o0,20, 1- 04 -3 mm

Poréwnujac wyniki przedstawione na rys. 6.8 i 6.9, mozna zauwazy¢, ze najwyzsze stezenie
ciata statlego wystepuje na szczycie petli cyrkulacyjnych. Prawdopodobnie jest to
spowodowane dziataniem sit od$rodkowych. Wydaje sig, ze moze to spowodowaé dodatkowe
$cieranie krysztatdw. RdOwnocze$nie petle te powodujg lepsze roztadowanie przesycenia

roboczego [18].

6.5. WALIDACJA MODELU

Messing i Hofmann [11] podali wybrane dane, dotyczgce przemystowej krystalizacji NaCl
w krystalizatorze fluidalnym o érednicy s m i objetoéci roboczej 230 m3. Sredni rozmiar
produktu wynosit ok. 3 mm. Ta sama instalacja w wezle "normalnej" - prézniowej

krystalizacji dawata produkt o ziarnach 0,5 mm. Uzycie tych krysztatdow jako szczepionki
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bytoby skuteczne, gdyz zostatyby zatrzymane w ztozu. Z naszych symulacji wynika, ze
krysztaty o rozmiarze 0,4 mm sg prawie w cato$ci zatrzymane w ztozu fluidalnym (rys. 6.10,
6.15). Pulley [16] i Bransom [17] okreslili warto$¢ stosunku rozmiaréw szczepionki
i produktu, utrzymywanych razem w ztozu, na ok. 0,1 do 0,125. Tu otrzymana warto$¢
wynosi 0,133 dla predkosci osiowej takiej jak w artykule [11], Wydaje sie, ze jest to

dodatkowe potwierdzenie poprawnos$ci modelu.

6.6. PRZENOSZENIE SKALI

Wplyw rozmiaru Kkrystalizatora na ekspansje ztoza polidyspersyjnego (porowatos¢)
przedstawia rys. 6.14. Rysunek a) wykonano dla skali laboratoryjnej (objeto$¢ krystalizatora
0.25 ms 54019 komorek obliczeniowych). Rysunki b) i c) dla skali przemystowej (objetos¢
krystalizatora 250 m3 120043 komorki obliczeniowe). R6znica pomiedzy przypadkami b) i c)
polega na innej s$redniej predkosci osiowej na wylocie z krystalizatora - b) 0,038 m/s,
c) 0,114 m/s. Na rysunku tym widoczna jest w poblizu wylotu z aparatu strefa o porowatosci
bliskiej jednosci, czyli o praktycznej nieobecnodci ciata statego. Potwierdza to, ze ciato state
nie jest porywane z krystalizatora (zasadniczy sprawdzian to bilans masowy). Jesli jako
czynnik przenoszenia skali wybierze sie predkos¢ wylotowa, co jest rGwnowazne statosci
liczby Re dla opadajacych czastek (rys. a) i b)), widaé, ze zachodzi kompresja ztoza.
Trzykrotne zwiekszenie predkosci powoduje ekspansje ztoza, ale rownoczesne zmniejszenie
stezenia ciata statego w klasyfikatorze. Wynika z tego mozliwos$¢ wystapienia predkosci
wylotowej optymalnej wzgledem opadajgcego produktu.

Predkos$¢ taka powinna zapobiega¢ osiadaniu i inkrustacji krysztatdw na dnie aparatu, czyli
spetnia¢ warunek "just suspended”, a réwnocze$nie dopuszcza¢ opadanie produktu do
klasyfikatora.

Na rys. a) i ¢) widoczna jest strefa o zwiekszonej zawartosci ciata statego na zewnetrznej
stronie cze$ci stozkowej rury centralnej i na $ciane czesci stozkowej aparatu. Na rys. b) nie

zaobserwowano takiego zjawiska.
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Rys. 6.14. Wplyw wielkosci krystalizatora na porowato$¢ zloza fluidalnego przy rdznych
predkosciach wylotowych: a) skala laboratoryjna 0,038 m/s, b) skala przemystowa
0,038 m/s c) skala przemystowa 0,114 m/s
Fig. 6.14. The porosity of the fluidized-bed for different cases: a) laboratory scale 0,038m/s
b) industrial scale 0,038 m/s, c) industrial scale 0,114 m/s

Rysunek 6.15 przedstawia rozktad stezenia objetosciowego réznych frakcji ciata statego
w ztozu polidyspersyjnym w Kkrystalizatorze: a, b, ¢) /= 3 mm; d, e, f) 1= 0,9 mm; g, h, i) /=
0.4 mm; a, d, g) skala laboratoryjna 0.038 m/s; b, e, h) skala przemystowa 0.038 m/s; c, f, i)
skala przemystowa 0.114 m/s. W urzadzeniu laboratoryjnym ilo$¢ ciata statego w kla-
syfikatorze jest niewielka, nawet dla ziaren 3 mm (rys. a)). Czastki 0,4 mm utrzymywane sg
w gornej czesci ztoza (rys. g), h), i)). Jednak ciemny pasek w strefie wylotowej sugeruje
retencje tych czgstek (rys. h)). Na rys. g) oraz i) widoczny jest ostry spadek stezenia ciata
statego w tym miejscu. Stad krysztatkio rozmiarze 0,4 mm mogg by¢ uwazane za
szczepionke, co jest w zgodzie z danymipodanymi w [11], We wszystkich przypadkach
mozna zaobserwowaé czesciowaq klasyfikacje w ztozu, przy czym wzrost ekspansji ztoza jest
zwigzany ze zmniejszeniem rozmiaru ziaren.

Rysunek 6.16 przedstawia profile predkosci osiowej w aparacie. Rysunki a) i d) pokazuja
ten rozktad dla skali laboratoryjnej (0,038 m/s), rys. b), ¢) dla skali przemystowej (0,038 m/s),
natomiast rys. e) i f) dla skali przemystowej (0,114 m/s). Wida¢ wyraznie, ze przypadki
laboratoryjny i przemystowe réznig sie wielkoscig petli cyrkulacyjnych. W kazdym
przypadku widoczne sg réwniez mate petle w czesci stozkowej. Uktad linii pradu w strefie
wylotowej potwierdza istnienie klasyfikacji.

Poréwnanie rys. 6.14 i rys. 6.16 pokazuje, ze najwyzsze stezenie ciata stalego
wystepuje na szczycie petli cyrkulacyjnych. Moze to powodowac¢ dodatkowe S$cieranie
krysztatdw, jednak jest korzystne z uwagi na lepsze - tagodniejsze roztadowanie przesycenia

w wiekszej objetosci roboczej, a nie tylko w przestrzeni przy wylocie z rury centralnej. Miller
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i Saeman [18] stosowali nawet specjalne przegrody, aby wymusi¢ powstawanie petli

cyrkulacyjnych, co dawato wieksze i bardziej wytrzymate krysztaty NH:NOs.
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Rys. 6.15. Udziat objetosciowy ciata statego w ztozu polidyspersyjnym: a, b,c) / =i mm; d, e, f) / =
0,9 mm; g, h, i) / = 04 mm; a d, g) skala laboratoryjna 0,038 m/s; b, e, h) skala
przemystowa 0,038 m/s; c, f, i) skala przemystowa 0,114 m/s

Fig. 6.15. The distribution of size volume fractions for the polydispersed bed: a, b, ¢)/ =3 mm; d, e, f)

I =09mm; g, h i)l 04mm;a d, g) laboratory scale 0,038 m/s b, e, h) industrial scale
0,038 m/s c, f,i) industrial scale 0,114m/s
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Rys. 6.16. Profile predkosci dla przekrojow wzdtuznych: a), d) skala laboratoryjna (0,038 m/s), b),e)
skala przemystowa (0,038 m/s), c), f) skala przemystowa (0,114 m/s)

Fig. 6.16. Liquid velocity profiles for two different vertical sections: a),d) laboratory scale (0,038m/s),
b),e) industrial scale (0,038 m/s), c), f) industrial scale (0,114 m/s)

6.7. PODSUMOWANIE | WNIOSKI

Jednofazowy model CFD nie jest w petni adekwatny dla procesu krystalizacji fluidalnej,
gdyz nie ujmuje wptywu fazy rozproszonej na hydrodynamike stanu fluidalnego [4], Jednakze
wydaje sie on by¢ wystarczajagco dobry, zwtaszcza dla obszaréw, gdzie stezenie zawiesiny
jest mate (jak w przekroju A-A).

Wraz z postepem pracy nad modelowaniem krystalizatora fluidalnego poczynajac od ukiadu
najprostszego - przeptywu jednorodnej cieczy - a konczac na uktadzie najbardziej ztozonym
-przeptyw zawiesiny polidyspersyjnej- ksztatt aparatu ulegat nieznacznej ewolucji. Zwtaszcza

w obszarze kierownicy profilujacej, ktéra ma znaczacy wpltyw na obnizenie oporéw
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hydraulicznych. Do celéw poréwnawczych kazdorazowo nowg geometrie sprawdzano dla
modeli ,,wczes$niejszych”.

Krystalizacja w ztozu fluidalnym moze by¢é modelowana i analizowana za pomoca
wielofazowej metody CFD. Dla takiego typu przeptywu wielofazowy model Eulera
potaczony ze standardowym modelem k-e daje najlepsze efekty. Zdaniem Jonesa [19] model
taki stanowi dobry kompromis miedzy doktadnos$cia i czasem obliczen, szczegdlnie dla
proceséw Kkrystalizacji. Stwierdzono zasadnicze réznice pomiedzy wynikami dla skali
laboratoryjnej i przemystowej, zwilaszcza w profilach stezen i rozktadu linii pradu.
W przypadku oparcia przenoszenia skali na statosci predkosci wylotowej, dla duzej skali
zaobserwowano kompresje ztoza i zanik petli cyrkulacyjnych.

Dane uzyskane za pomoca techniki CFD, a zwilaszcza te dotyczace aparatéw
przemystowych, dajg interesujgcy wglad w mechanizmy zjawisk, zachodzgcych w tego typu
krystalizatorach.

Na przyszto$é nalezy podjaé proby wykorzystania bilansu populacji ze $rodowiska

CFD [20, 21] co dodatkowo uzasadnia wybdér modeli CFD.

OZNACZENIA
I'{p.~p)pPY liczba Archimedesa
liczba Reynoldsa
7

A - przekrdj poprzeczny krystalizatora m2

h - wysoko$¢ wylotu rury centralnej m
P - wydajnis¢ krystalizatora kag/s
V - cyrkulacja roztworu m3s

Qeas - wielkos$¢ charakteryzujacajakosé ksztattu siatki w obliczeniach CFD
s - przesycenie robocze kg/kgromuszczemi<

w - predkos$¢ pozorna roztworu m/s

y + - bezwymiarowa odlegto$¢ od Sciany

€ - porowatos$¢ ztoza

rj - wspoétczynnik lepkosci dynamicznej Pas

A - wspétczynnik przewodzenia ciepta W/mK

p - gestos¢ kg/ms
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8. PODSUMOWANIE | WNIOSKI

Analiza istniejacych modeli procesu krystalizacji fluidalnej oraz wykorzystywanych
rozwigzan aparaturowych pozwolita na identyfikacje skutkéw i ograniczen powszechnie
stosowanych zatozen i rozwigzan, nieuwzgledniania wystepujacych zjawisk fizycznych lub
opisywania ich w uproszczony spos6b. W szczeg6lnosci stwierdzono:
¢ brak alternatywy dla aparatéw fluidalnych w przypadku potrzeby produkcji, na skale

przemystowa duzych krysztatdw > 1 mm,

» niska doktadno$¢ zaleznosci stosowanych do opisu sedymentacji krysztatow w warunkach
opadania skrepowanego,

* niemozno$¢ przewidzenia rzeczywistego rozktadu wielkosci krysztatow przez
powszechnie stosowane odwzorowania modelowe, zakladajace idealng klasyfikacje oraz
najnowsze propozycje odchodzace od tego zatozenia,

e brak informacji dotyczacych hydrodynamiki krystalizatoréw fluidalnych.

Weryfikacja eksperymentalna najczesciej stosowanych rownan na predko$é swobodnego
opadania krysztatdbw oraz zalezno$ci na predko$¢ sedymentacji skrepowanej krysztatow
(K2SO., NH:NO:, NaCl, NaBCh, aspiryny) pozwolita na okreslenie skali btedu wynikajacego
z ich stosowania oraz zaproponowanie nowych, znacznie doktadniejszych réwnan.

Opracowano kilka modeli procesu krystalizacji fluidalnej o zrdznicowanym stopniu
ztozonosci i doktadnosci jego odwzorowania.
¢ Przeprowadzenie analizy procesu krystalizacji, z wykorzystaniem zaproponowanej

»trajektorii procesowej”, uproscito i udoskonalito klasyczne ujecie, zaktadajgce idealng
klasyfikacje. Otrzymany model nie przewiduje, co prawda, mozliwosci wystepowania
polidyspersyjnosci produktu; pozwala jednak do$¢ doktadnie oszacowaé wymiary
krystalizatora w prosty sposéb.

¢« Udoskonalono klasyczny model krystalizacji Bramsona, otrzymujgc odwzorowanie
petniejsze, przewidujace przyblizony rozkitad gestosci populacji krysztatbw w funkcji
rozmiaréw.

¢ Opracowano wariant udoskonalonego modelu opartego na réwnaniu charakterystyki,

uwzgledniajgcy wplyw Scierania krysztatbw na bilans populacji. Wykorzystujac
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e opracowany model, wykazano nastepnie, ze mozliwe jest prowadzenie procesu
krystalizacji fluidalnej w rezimie ciagtym, bez okresowego szczepiania.

e Urealnienie odwzorowania modelowego przez przyjecie ttokowego modelu przeptywu
czastek w krystalizatorze fluidalnym (réwnoznaczne z zarzuceniem zalozenia idealnej
klasyfikacji), zaowocowato pierwszym znanym opisem zdolnym do prawidtowej oceny
wartosci modalnej polidyspersyjnego rozktadu ziarnowego krysztatdw.

» Dalsze urealnienie warunkéw pracy, przez natozenie dyspersji wzdtuznej na predkos¢
klasyfikacji ziaren, pozwolitlo na otrzymanie modelu poprawnie przewidujgcego
polidyspersyjno$é produktu tak w aspekcie udzialu masowego, jak i warto$ci modalnej.

e Przeprowadzona analiza hydrodynamiczna za pomocg techniki CFD pokazala przebieg
strug roztworu macierzystego oraz rozkfad stezenia fazy stalej w aparacie przemystowym
oraz pozwolita na okreslenie optymalnego ksztattu wylotu rury cyrkulacyjnej i jej
umiejscowienie w krystalizatorze.

Warto odnotowa¢, ze w przeprowadzonych obliczeniach predko$¢ sedymentacji
krysztatow okre$lano korzystajac z opracowanych wiasnych wzoréw. Dobra zgodno$¢
charakterystyk  ziarnowych  produktu, uzyskanych na drodze eksperymentalnej
i obliczeniowej, potwierdza zasadno$¢ ich stosowania

Wydaje sie, ze wykorzystanie przedstawionych, bardziej zaawansowanych modeli otwiera
droge do efektywnej analizy i optymalizacji proceséw krystalizacji fluidalnej. Wszystkie
opracowane rozwigzania moga by¢ skutecznie stosowane w roznych etapach prac
projektowych, w zaleznosci od aktualnych potrzeb.

Zdaniem autora w najblizszej przysztosci dalszych badah wymagajga: interakcja zjawisk
zachodzacych w krystalizatorze fluidalnym, potgczone zastosowanie dyspersji wzdiuznej
i dyspersji wzrostu krysztatdbw, wprowadzenie bilansu populacji z pakietu CFD do

modelowania krystalizacji fluidalnej.



9. SUMMARY

A critical review of the state of the art in fluidised-bed crystallization modelling is the

subject of this work. It was done on the basis of literature survey and own studies.

Analysis of the existing models of the process as well as crystallizcrs constructions

encountered in the industry, permitted to identify essential problems, especially:

lack of alternative for fluidized-bed crystallizers in case of industrial scale requirement
of large crystals > 1 mm,

low accuracy of frequently used equations for velocities of free and hindered
sedimentation of crystals,

impossibility of predicting of the product real crystal size distribution by often applied
models of ideal classification, as well as other newest proposals,

lack of information about the hydrodynamic behaviour of mother liquor within the

apparatus and solids concentration distribution as well.

There are several deliverables of this booklet which seem to offer successful solution to the
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above mentioned problems:

Statistical verification of the most popular formulae for free falling and hindered
sedimentation crystals velocity, on the basis of experiments for K2S04, NH4NOs,
NaCl, NaBO0s3 and aspirin, allowed to propose new, more acurate modifications of
existing equations, which are recommended for further application.

The analysis of single phenomena during fluidised-bed crystallization and
investigation of their combined influence on the process by the assumption of ideal
classification and abrasion.

Introduction of the "process trajectory”, expanded the Bransom population balance
model and design methods based on the assumption of ideal classification, piston flow
and axial dispersion.

Hydrodynamic analysis of the process with the CFD technique demonstrated the
complex motion of mother solution within crystallizers as well as solids concentration
distribution, and these allowed to determine optimal shape of the central pipe and its

location as well.



To summerize, critical evaluation of the knowledge concerning various aspects of fluidized-
bed crystallizers construction and modelling, using sedimentation velocity, population
balance, axial dispersion and hydrodynamics allowed to formulate several improved equations
and new design methods that met the goals of this publication.

It could be required in the nearest future to investigate the interaction of the phenomena
occuring within the crystallizer, application both of axial and crystal growth dispersion to the

model and use PSD module from the CFD packet to modelling.



MODELOWANIE
KRYSTALIZACJI FLUIDALNEJ

Streszczenie

Monografia zawiera wyniki badan modelowania krystalizacji fluidalnej. Po wprowadzeniu,
na wstepie przedstawiono cele pracy. W rozdziale 1 przeprowadzono przeglad rozwigzanh
konstrukcyjnych krystalizatoréw fluidalnych. Poréwnano takze podstawowe parametry,
pozwalajgce na ocene jakos$ci pracy krystalizatora dla wybranych krystalizujacych substancji,
tj. czas przebywania krysztatéw, wspotczynnik intensywnosci rozdziatu, wydajnos¢
krystalizarora i rozmiary produktu.

W rozdziale 2 poruszono problemy zwigzane z predkoscig sedymentacji krysztatow.
Przedstawiono metode pomiarowg, wspétczynniki ksztattu ziaren, bilans sit dziatajgcych na
swobodnie opadajgca czastke. Zestawiono czeSciej wystepujace w literaturze wzory na
predkos¢ opadania swobodnego ziaren oraz formuty uwzgledniajgce wptyw $cian naczynia na
ich warto$é. Na podstawie danych dos$wiadczalnych dla K2504 i NaBC>s dokonano ich
weryfikacji. Nastepnie przedstawiono wzory uwzgledniajagce wptyw stezenia ciata statego na
predko$¢ opadania czastek, ktére sprawdzono dla pomiaréw opadania krysztatow K2SO4,
NaBC>s3, aspiryny, NaCl i NH:NOs.

W rozdziale 3 zajeto sie metodami projektowania krystalizatoréw fluidalnych z idealng
klasyfikacja. Przedstawiono chronologicznie 11 modeli, w tym dwa wiasne (Millera
i Saemana, Pulleya, Matza, Matusewicza, Mullina i Nyvlta, Synowca, Marcinkowskiego
i Paczynskiego, Karpinskiego, Hiroty i Nakajimy). Wprowadzono pojecie trajektorii procesu.

W rozdziale 4 poruszono problemy zwigzane z bilansem populacji w krystalizatorze
fluidalnym na podstawie modelu Bransoma, réwnania charakterystycznego, krystalizatora
o przeptywie ttokowym i idealnego krystalizatora klasyfikujgcego. Przedstawiono réwniez
zagadnienia zwigzane z abrazjg krysztatow.

Rozdziat 5 prezentuje zastosowanie dyspersji wzdtuznej do modelowania krystalizatora

fluidalnego na podstawie modelu japonskiego, wi}asnego uproszczonego, wiasnego
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rozwinietego, a takze modelu przeptywu tlokowego. Poréwnano wyniki otrzymane
z symulacji powyzszymi metodami.

W rozdziale e pokazano zastosowanie metod CFD do modelowania Krystalizatora
fluidalnego. Rozpoczeto od prezentacji modelowania przeptywu jednofazowego. Nastepnie
przedstawiono wyniki modelowania przeptywu dwufazowego oraz wielofazowego.
Przedstawiono réwniez probe walidacji modelu oraz wstep do przenoszenia skali.

Na zakonczenie dokonano podsumowania wynikéw, podkres$lono najistotniejsze osiggniecia

niniejszej monografii oraz wytyczono kolejnie kierunki badan na najblizszg przysztosc.



MODELLING OF FLUIDSED-BED CRYSTALLIZATION

Abstract

The monography containes investigations results concerning modeling of fluidsed-bed
crystallization. After introduction, the purposes of the monography are presented. In the first
chapter construction of the most of fluidised-bed crystallizers is looked through. Fundamental
parameters of crystallizer performance, for chosen crystallising substances, are compared eg.
crystals residence time, separation intensity factor, crystallizer productivity and product size.

The second chapter deals with sedimentation velocity of crystals. Measurement method,
shape factors, force balance acting on free falling particle are presented. Frequently
encountered in the literature formulae for free falling velocity and influence of the walls are
listed. They are verified for experimental data for K2SO4 i NaBC>3. Equatins for solids
concentration effect on sedimentation velocity are verified for crystals of K2S04, NaB03,
aspirine, NaCl and NH4NOs.

The third chapter presents fluidised-bed crystallizers designing methods with ideal
classifying. Eleven models, i.e. Miller and Saeman, Pulley, Matz, Matusewicz, Mullina and
Nyvlt, Synowiec, Marcinkowski and Paczynski, Karpinski, Hirota and Nakajima and two own
are shown. The process trajectory notion is introduced.

In the fourth chapter, problems related to population balance in fluidised-bed crystallizer
based on Bransom's model, equation of characterystics, piston flow crystallizer and ideal
clasifying crystallizer are presented. Abrasion of crystals is dealt with.

The fifth chapter shows application of axial dispersion to fluidised-bed -crystallizer
modeling basing on Japanease model, simplified own, own fully developed and piston flow

model. Results of these simulations are compared.
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In the sixth chapter CFD metods are applied to modeling of fluidised-bed crystallizer. At
first one-phase flow modeling is introduced. Next two-phase and multiphase modeling results
are presented. Validation of the model and preliminary scale-up are performed.

Summary of results, most important achivements of the monography and investigations

directions for the nearest future are presented at the end.
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Ksigzki Wydawnictwa mozna naby¢ w ksiegarniach

GLIWICE

¢ Ksiegarnia Wydawnictwa Pol.Sl. - Wydziat Gérnictwa, ul. Akademicka 2, (32) 237-17-87
¢ ~,LAMBDA” - Wydziat Gérnictwa, ul. Akademicka 2, (32) 237-21-40

¢ ,MERCURIUS” - ul. Prymasa S.Wyszynskiego 14 b, (32) 230-47-22

¢ ,ZAK”- (budynek Biblioteki), ul. Kaszubska 23, (32) 237-17-68

BIALYSTOK

¢ Dom Ksiazki (Ksiegarnia 84) - ul. Wiejska 45 ¢
+ EKOPRESS Ksiggarnia Wysytkowa - ul. Brukowa 28, (85) 746-04-95

BYTOM
¢+  Hurtownia Ksiazki Technicznej ,EWA?”, - ul. Piekarska 96/13, (32) 281-18-18, www.ewa.bytom.pl

GDANSK
¢ EKO-BIS - ul. Dyrekcyjna 6, (58) 305-28-53

KATOWICE
+ "Hirudina" Barttomiej Dudek, ksiegarnia - antykwariat, ul. Ks. Bednorza 14, (32) 352-04-48, GG: 4055893

KRAKOW
¢ Punkt Sprzedazy WND - AGH, Al. Mickiewicza 30, (12) 634-46-40

oDz
m  Hurtownia ,,BIBLIOFIL” - ul. Jedrowizna 9a, (42) 679-26-77

POZNAN

¢ Ksiegarnia ,,Akademicka” - ul. Piotrowo 3, (61) 665-23-24
¢ Ksiegarnia Akademii Ekonomicznej (ekonomia, zarzadzanie) - ul. Powstaicéw Wielkopolskich 16, (61) 854-31-48

RYBNIK
¢ ,ORBITA” - ul. Rynek 12

TYCHY
¢ 1JATOURS”- ul. Pitsudskiego 10, (32) 217-00-91 w.130

WARSZAWA

¢ Studencka - ul. Polna 13, pawilon 7 i 8 (obok PW)
¢ Techniczna - ul. Kaliskiego 15, (22) 666-98-02
¢ Dom Wydawniczy MEDIUM - ul. Karczewska 18, (22) 810-21-24 w.104, www .ksiegamiatechniczna.com.pl

Wroctaw

¢+ Wydawnictwa Akademickie i Specjalistyczne AKTYKA - ul. $w. Mikotaja 56/57, (71) 79-60-934,
faks (71) 723 20 99, e-mail: ela@aktyka.com.pl, www.Aktyka.pl

ZABRZE
¢ Punkt Sprzedazy na Wydziale Organizacji i Zarzadzania - ul. Roosevelta 26
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