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SPIS OZNACZEN

A —iloczyn liczb kryterialnych = Lm-Re [-]
a — dyfuzyjno$¢ termiczna = A/(c,p) [m?/s]

[m]

¢ — przeswit pomiedzy tapa (wstega) mieszadta a Scianka mieszalnika
(D-d)/2

¢, — cieplo wlasciwe [J/(kgK)]
C,, C, — state okreslone rownaniami (6.46) oraz (6.47) [-]
d — $rednica mieszadta [m]
d; — $rednica dyfuzora [m]
d,, — $rednica zewnetrzna rurki wezownicy [m]
D — érednica mieszalnika [m]
D,, — $rednica podziatowa wezownicy [m]
E — energia mieszania [J]
E"- efektywnos$¢ mieszania zdefiniowana rownaniem (5.9) [-]
F — powierzchnia [m?]
F, — powierzchnia wstegi [m?]
(eff),e — efektywno$¢ mieszania zdefiniowana rownaniem (5.11) [-]
H — wysoko$¢ cieczy w mieszalniku [m]
h — wysokos$¢ tapy mieszadta [m]
k — wspotczynnik konsystencji w rOwnaniu potggowym [Pa-s"]
k — liczba falowa (rozdziat 6) [1/m]
K. — bezwymiarowa liczba cyrkulacji = N-1 [-]
K., — bezwymiarowa liczba mieszania = N-1,, okreslona [
rownaniem (2.17)
K, — bezwymiarowa liczba cyrkulacji pierwotnej = Vp/(Nd3) [-]
K — wspolczynnik w rownaniu (3.56) Metznera i Otto [-]
Ky — bezwymiarowa liczba cyrkulacji wtornej = V/(N d*) [-]
M — moment obrotowy na wale mieszadta [Nm]
N — czestos¢ obrotowa mieszadta [obr/s]
N, — pierwsza rdznica naprezen normalnych [N/m?]
N, — druga réznica naprezen normalnych [N/m*]
N, — liczba pretéw mocujacych jedna wstgge mieszadta [-]
Ny — czestos¢ obrotowa mieszadta kotwicowego [obr/s]
N; — liczba wsteg [-]
N; — czestos¢ obrotowa mieszadla turbinowego [obr/s]



m — stosunek odchylenia standardowego do warto$ci Srednie;j [-]

n — wskaznik plynigcia w rownaniu potggowym [-]
n, — liczba fap mieszadla [-]
p — skok wstegi [m]
p — ci$nienie (rozdziat 6) [N/m’]
p — ci$nienie bezwymiarowe okreslone rownaniem (6.36) [-]
P — moc mieszania [W]
P,, P,, P, — skladowe dodatkowe;j sity w obszarze mieszadla [N]
P,, P; — sity oporow ksztattu oraz oporow tarcia [N]
r — promien [m]
r’ — promien bezwymiarowy = 1/R, [-]
R; — promien mieszadta [m]
R, — promien mieszalnika [m]
R. — $redni promien wstegi [m]
Ry — stosunek N/Nj [-]
q — strumien cieplny [W]
s — stosunek d/D [-]
T — temperatura K]
Ty — temperatura Scianki [K]

u — bezwymiarowa predkos¢ obwodowa cieczy w mieszalniku = u,/(ndN) [-]
w — bezwymiarowa predkos¢ promieniowa cieczy
w mieszalniku = u/(dN)

v — bezwymiarowa predko$¢ osiowa cieczy w mieszalniku = u,/(ndN) [-]

W, W; — szeroko$¢ wstegi zewnetrznej 1 wewngetrzngj [m]
V — objetos¢ mieszalnika [m’]
V,, — cyrkulacja pierwotna w mieszalniku [m’/s]
V, — cyrkulacja wtérna w mieszalniku [m’/s]

Uy, U, U, — odpowiednio predkos¢ obwodowa, promieniowa i osiowa

w mieszalniku [m/s]

z — wspotrzedna pionowa [m]

o — wspolczynnik wnikania ciepta [W/(m’K]
ook — lokalny wspodtczynnik wnikania ciepta [W/(m’K]
B - kat [°]
O,— grubo$¢ warstwy termicznej [m]

€ — szybkos¢ dyssypacji energii [W/kg]
® — bezwymiarowa funkcja pradu = y/(Nd*) [-]



¥ — szybkos¢ $cinania

1 — lepko$¢ dynamiczna

MNae — lepko$¢ zastepcza w mieszalniku

My — lepkos¢ plastyczna ptynu Binghama

N’ — lepkos¢ bezwymiarowa okre§lona rownaniem (3.156)
¢ —kat

A — przewodnictwo cieplne

A — stosunek = Ry/H (rozdziat 6)

v — lepko$¢ kinematyczna

p — gestose

v — funkcja pradu (rozdziat 2)

W1, W, — wspolczynniki naprezen normalnych (rozdziat 3)
T — napre¢zenia styczne

1. — czas cyrkulacji

T, — $redni czas cyrkulacji

Ty — Czas zmieszania

Tp — naprezenia graniczne

® — czestos$¢ obrotowa cieczy

o — czgstos¢ obrotowa mieszadta

o — bezwymiarowa czgsto$é obwodowa cieczy = w/w,

€ — wspotczynnik oporu

[1/s]
[Pas]
[Pas]
[Pas]
[-]
[rad]
[W/(mK)]
[-]
[m?/s]
[kg/m’]
[m’/s]
[Ns*/m’]
[Pa]
[s]
[s]
[s]
[Pa]
[rad/s]
[rad/s]
[-]
[-]



Moduly bezwymiarowe

2 2N\T72-1n 2 27721
Re:Ndp, Reac:dNn—pl’ Rn:Ndp’ R*:dN p’
N k(K, ) k k
2
Re' = CDOTRZ — liczby Reynoldsa,
. o, -R: . c,n .
Fr 0 2 — liczba Frouda, Pr=—"— — liczba Prandtla,
g-H A
P .
Lm=—— — liczba mocy,
n'd’p

A% vV

- , K s
P Nd’ * Nd&’

— bezwymiarowe liczby cyrkulacji pierwotnej

i wtdrnej.
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1. WPROWADZENIE

1.1. Zakres i przeznaczenie ksigzki

Mieszanie ptynow jest niewatpliwie jedna z najczesciej spotykanych operacji
jednostkowych w szeroko rozumianym przemys$le przetworczym. Zdaniem
autora prezentowanej monografii, ze wzgledu wtasnie na czgsto$¢ wystepowania
1 pewnego rodzaju jej ,,pospolito$¢”, operacja ta jest niedoceniana szczegolnie
w aspekcie praktycznym. Z drugiej strony, mieszanie jest procesem, ktory w sposob
szczegblny wigze prace badawcze z praktyka przemyslowa, a opracowania
inzynierskie konkretnych rozwigzan nie powinny pozostawaé bez wsparcia
zaawansowanych analiz teoretycznych oraz badan podstawowych. Stad tez ciagle
wzrastajaca liczba publikacji dotyczacych omawianej tematyki. W chwili obecnej,
w globalnej sieci informacyjnej, jakg stanowi Internet, dostepnych jest kilkadziesiat
tysiecy czasopism oraz ponad 500000 stron internetowych o tematyce zwigzanej
z mieszaniem. Tak duza liczba informacji wymaga usystematyzowania. Ze wzgledu
na zastosowanie, zagadnienia zwigzane z procesem mieszania podzielono na
sze$¢ kategorii:

— hydrodynamika cieczy,

— mieszalnik jako wymiennik ciepta,

— wytwarzanie zawiesiny ciala statego w cieczy i rozpuszczanie,

— dyspersja gaz-ciecz i absorpcja,

— ciecze wzajemnie nierozpuszczalne, emulsje i ekstrakcja,

— cilecze wzajemnie rozpuszczalne i reaktory.

W zwiazku z duzg liczba mozliwych rozwigzan teoretycznych i praktycznych
w zakresie poszczegdlnych kategorii, istnieje koniecznos$¢ ciagltego eksperymento-
wania, dokonywania wielokrotnych proéb na modelach w réznych skalach, jak
rowniez prac w zakresie numerycznych symulacji przeptywow. Coraz wyzsze
wymagania stawiane produktom koncowym wymagaja starannego przygotowania
surowcow w poszczeg6lnych stadiach produkcji. Na przyktad, od wiasciwego
1 szybkiego ujednolicenia mieszaniny reakcyjnej, w przypadku szybkich reakcji
egzotermicznych, zalezy nie tylko jako$¢ produktu koncowego, ale nawet kierunek
przebiegu reakcji. Sposob i szybkos¢ mieszania reagentow jest wigc najistotniejszym
zagadnieniem przy projektowaniu reaktorow, poniewaz proces mieszania ma bardzo
wazny wplyw na przebieg reakcji. Zagadnieniami tymi zajmujg si¢ specjalisci od
mikromieszania i ten obszar badan znajduje nalezne mu miejsce w teorii reaktorow.
Analiza mikromieszania jest domeng przede wszystkim badaczy specjalizujacych
si¢ w przeplywach burzliwych. Dodatkowo, wazny i nierozwigzany do tej pory
problem rownan domykajacych teorii ruchu burzliwego czyni analizg¢ mikro-
mieszania problemem szczegodlnie skomplikowanym.
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Mieszanie cieczy wysokolepkich przebiega zawsze w zakresie ruchu lami-
narnego lub gleboko laminarnego, zwanego czesto przeptywem petzajacym. Nie-
wystepowanie w tym przypadku probleméw zwigzanych z teorig burzliwos$ci nie
oznacza jednak, Zze analiza mieszania cieczy wysokolepkich jest zagadnieniem
duzo prostszym. Pojawiaja si¢ bowiem problemy zwiazane np. z koniecznoS$cia
uwzglednienia wlasciwosci catej gamy ptynéw nienewtonowskich oraz analiza
efektywnosci mieszania pod wzgledem energetycznym. Ciecze o duzych lepkosciach
posiadaja z zasady wlasciwosci reologiczne niepodlegajace prostemu prawu
Newtona. Wysoka lepko$¢ jest rowniez przyczyna duzego zapotrzebowania mocy
do napgdu mieszadta, poniewaz moc jest wprost proporcjonalna do lepkosci cieczy.
Duza moc mieszania wymusza konieczno$¢ okreslania jej wartosci juz na etapie
projektowania, szczeg6lnie w przypadku mieszalnikow o duzych wymiarach.

Na podstawie badan laboratoryjnych oraz na podstawie wieloletnich
do$wiadczen przemystowych ustalono, ze do mieszania cieczy wysokolepkich,
takich jak stopione polimery, pasty, masy bitumiczne, lakiery, pulpy, farby,
zywice, smoty itp., najlepiej nadajg si¢ mieszadla waskoprzeswitowe, czyli
mieszadla wstegowe, kotwicowe oraz slimakowe pracujace w dyfuzorze. Nieco
mniej popularnymi rozwigzaniami sg w tym przypadku mieszadta ramowe,
skrobakowe i $limakowe pracujace bez dyfuzora. Z wymienionych powyzej
wszystkich typow mieszadel na szczegdlng uwage zastuguja mieszadla wstegowe
i slimakowe. Podczas pracy wytwarzaja duza cyrkulacje wtérng praktycznie
w calym obszarze mieszalnika niezaleznie od lepkos$ci cieczy mieszanej. Duza
cyrkulacja promieniowo-osiowa zadecydowata, ze wlasnie te typy mieszadet
znalazty najwicksza popularno$¢ w zastosowaniach praktycznych.

Uwzgledniajac powyzsze, w prezentowanej monografii przyjeto budowe
segmentowa. Poza dwoma wstepnymi rozdziatami, jej trzy nastepne rozdzialy
merytorycznie dotycza mieszadel wstggowych, kotwicowych oraz slimakowych.
Kazdy typ mieszadta jest rozpatrywany z punktu widzenia analizy hydrodynamiki
dla danego uktadu mieszalnik — mieszadlo, czasow zmieszania, wspotczynnikow
wnikania ciepla, mocy mieszania oraz efektywnos$ci mieszania. Zaleznie od typu
mieszadla szczegotowos¢ analizy jest przesunieta w odpowiednich kierunkach.

Ostatni, szosty rozdzial poswigcony jest zagadnieniu modelowania hydro-
dynamiki w mieszalniku w ruchu laminarnym. Jest to ukton w strong nowoczesnych
1 coraz bardziej popularnych metod zwigzanych z zastosowaniem technik CFD,
wspomagajacych proces projektowania. W rozdziale tym skupiono si¢ bardziej
na omowieniu dostepnych w literaturze przedmiotu poszczegdlnych autorskich
modeli, niZ na omoéwieniu istniejacych na rynku pakietow zintegrowanych.
Omowienie tych ostatnich mozna znalezé w stosunkowo tatwo dostepnej
literaturze naukowej oraz literaturze komercyjne;j.
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Ze wzgledu na obszerno$¢ omawianej tematyki, w monografii nie uwzglednio-
no mieszania z wykorzystaniem mieszadel statycznych oraz mieszania w uktadach
wielofazowych. Autor uwaza, iz sg to samodzielne tematy, ktére by¢ moze
doczekajg si¢ rowniez odpowiednich opracowan.

Prezentowana monografia jest przeznaczona dla studentow wyzszych lat
studiow kierunkow inzynierii chemicznej, technologii chemicznych, mechanicznych
oraz pokrewnych. Powinna ona by¢ szczegolnie przydatna dla studentéow wykonu-
jacych prace dyplomowe, jako pomoc przy opracowaniach literaturowych
rozdziatow prac dyplomowych oraz dla stuchaczy studiow doktoranckich wyzej
wymienionych kierunkow.

Obok pomocy dla studentdéw, ksigzka ta ma réwniez ambicje by¢ przydatna
dla projektantow stykajacych sie w swojej pracy zawodowej z problemami
mieszania cieczy o duzych lepkosciach, poniewaz w chwili obecnej nie istnieja
uniwersalne metody pozwalajace na wiasciwy dobdr typu mieszadla i jego
parametrow geometrycznych w zaleznosci od glownego celu mieszania, lepkosci
cieczy oraz jej wlasciwosci reologicznych.

1.2. Pojecie plynu, makroskopowe wlasnosci plynu

W zaleznosci od ci$nienia i temperatury, wszystkie ciata materialne w przy-
rodzie wystgpuja w trzech podstawowych stanach skupienia: stalym, cieklym
i gazowym. Kazdy z tych stanéow charakteryzuje si¢ zdecydowanie rdzna
ruchliwos$cia czasteczek lub atomédw, z ktérych cialo jest zbudowane.

Najmniejsza ruchliwoscia odznaczaja si¢ czastki lub atomy ciata statego.
Atomy znajduja si¢ w statych odleglosciach od siebie i wykonujg ruch drgajacy
wokot whasnych polozen réwnowagi. Amplituda drgan uzalezniona jest od struktury
wewnetrznej ciala oraz jego temperatury. Im wyzsza temperatura, tym wicksza
amplituda drgan, stad ruch taki nazywany jest czesto ,,ruchem cieplnym”.

Jezeli zaczniemy podgrzewac cialo stale, czyli zwigksza¢ jego temperature,
bedziemy jednoczes$nie zwigksza¢ amplitude wychylen jego atomow lub czasteczek
z polozen réwnowagi i mozemy doprowadzi¢ do stanu, w ktérym wychylenia
poszczegdlnych atomoéw beda ze soba kolidowaly, co w konsekwencji moze
doprowadzi¢ do zmiany polozen réwnowagi sgsiadujgcych ze sobg czasteczek
lub atoméw (Prosnak, 1970). Odpowiada to pewnej sredniej energii kinetycznej
czgsteczek ciata, czyli jego temperaturze. Warto$¢ tej temperatury nazywamy
temperaturq topnienia. Jesli mozliwo$¢ zmiany polozen rownowagi dotyczyé
bedzie wszystkich atomow lub czasteczek to oznacza, Ze osiggneliSmy stan
ciekly. Przechodzenie ze stanu stalego w ciekty nie odbywa si¢ natychmiastowo,
gdyz nie wszystkie czgstki musza posiada¢ w tym samym czasie odpowiednie
zasoby energetyczne. Dlatego podczas dostarczania energii do ciata statego
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znajdujgcego si¢ w temperaturze topnienia, przez pewien czas wspotistniejg ze
sobg faza stata i faza ciekta. W fazie cieklej energia kinetyczna poszczegodlnych
czastek czy atomow jest na tyle duza, ze nie posiadajg one juz swoich statych
potozen rownowagi i s3 w stanie przemieszczac si¢ w obrgbie catej fazy cieklej,
chociaz w kazdym nowym polozeniu nadal istniejg sily spojnosci z sasiednimi
czastkami.

Jesli bedziemy nadal doprowadza¢ do rozpatrywanego uktadu energi¢ cieplna,
zwickszajgc tym samym energi¢ kinetyczng poszczegdlnych jego czastek, to
mozemy doprowadzi¢ do sytuacji, ze ktora$ z czasteczek cieczy znajdujacej si¢
na powierzchni swobodnej bedzie posiada¢ tak duze zasoby energetyczne, ze
bedzie w stanie pokonac sity spojnosci i wydostaé si¢ poza faze ciekla. Tego
rodzaju incydentalne przypadki podlegaja zasadom przypadkowosci i dlatego
maja miejsce dla dowolnego sredniego stanu energetycznego cieczy. Opisane
zjawisko nosi nazwe¢ parowania cieczy i przebiega w kazdej temperaturze, w ktorej
istnieje faza ciekla. Przy pewnej temperaturze zwanej temperaturqg wrzenia
srednia energia czasteczek cieczy jest na tyle duza, ze sa one w stanie pokonaé
sily spojnosci z sasiednimi czastkami nie tylko wtedy, kiedy znajdujg si¢ na
powierzchni cieczy, ale rowniez kiedy sg wewnatrz fazy statej. Ciecz przechodzi
w faze gazowqg.

W fazie gazowej (istnieje pewna réznica pomiedzy faza gazowa a faza
parowa) Srednie odlegtosci poszczegodlnych czasteczek gazu od siebie sg na tyle
duze, ze praktycznie brak jest wzajemnych oddziatywan, z wyjatkiem krétkich
okres6w czasu, kiedy na skutek chaotycznych ruchow cieplnych czastki znajda
si¢ blisko siebie, na przyktad podczas zderzenia.

Opisem praw i zaleznosci obowiazujacych w fazie statej zajmuje si¢ dzial
nauki zwanej fizykq ciata statego, natomiast opisem stanu gazowego zajmuje si¢
dziat fizyki zwanej kinetyczno-molekularng teorig gazu.

Najmniej poznang i opisang fazg jest faza ciekta. Wynika to z faktu, ze jest
ona faza posrednia pomiedzy dwiema krancowymi fazami i sila rzeczy posiada
czgsciowo wiasciwosci obu wspomnianych faz, ktoére diametralnie si¢ roznia
w opisie formalnym.

Jak juz wspomniano, w fazie ciektej brak jest statych potozen roéwnowagi
czastek. Poszczegdlne czastki tylko przez pewien czas, zwany czesto ,,czasem
zycia osiadlego” 1y, moga znajdowac si¢ w okre§lonym potozeniu, by w nastepnym
momencie ruchem przeskoku przemiesci¢é si¢ w nowe miegjsce, oddalone od
poprzedniego o pewng odleglos¢. Jest to nowe miejsce ,,zycia osiadtego” czastki.
Wykorzystujac wielkos¢ ty, mozna okreslic ceche plynnosci. Jesli czas ¢ dziatania
zewnetrznej sity odksztatcajacej przytozonej do fazy cieklej jest duzo dtuzszy od
czasu ,,zycia osiadlego”, to ruchliwe molekuty fazy cieklej maja odpowiednio
duzo czasu, aby ustgpi¢ przed dzialaniem tej sily z wigksza lub mniejsza
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predkoscig. Wtedy nawet mala sita jest w stanie wywota¢ przemieszczanie si¢
molekut, czyli przepltyw cieczy. Z powyzszego rozumowania wynika, ze plynnos¢
zachodzi wtedy, jesli

t
- » 1 (.1

0

Jesli natomiast

L (12)
t0
to mamy do czynienia z cialem statym, gdyz w tym przypadku wartos¢ ty dazy do
nieskonczonosci.
Przyktadowo, dla wody czas t, =~ 10"'s, a dla smoly t, ~ 1s (Puzyrewski
i Sawicki, 2000). Zatem w warunkach technicznych zawsze bedzie istniat
przeptyw wody po przytozeniu sit zewnetrznych. Bardziej niejednoznacznie jest
w przypadku smoty. Jesli czas ¢ dzialania sily zewnetrznej jest bardzo krotki
(uderzenie), to znany jest fakt pekania smoty pod wptywem uderzenia, zatem
uktad zachowuje sig¢ jak ciato stale. Jezeli za$ czas dziatania sily jest bardzo dtugi
w poréwnaniu z warto$cig ty, to smota w tych warunkach bedzie wykazywata
stabe cechy ptynnosci.

Drugg bardzo wazng cechg ptyndw jest cigglos¢ plynu i wiazace si¢ z tym
okresleniem, pojecie elementu plynu. Nalezy wyj$¢ z obserwacji, ze dowolne
makroskopowe wlasciwosci plynu sa wielkoSciami statystycznymi. Gestosc,
temperatura czy ci$nienie nie miatyby sensu fizycznego, jesli dotyczylyby na
przyktad pojedynczej czastki. Zatem parametry te posiadaja jedynie sens fizyczny
wtedy, kiedy dotycza objetosci ptynu, w ktorej zawarta jest odpowiednio duza liczba
czasteczek. Przykltadowo, gestos¢ pltynu p, ktora jest stosunkiem masy ptynu do
jego objetosci AV nie moze by¢ okreslona dla objetosci AV, ktoérej wymiar
liniowy jest bliski czy nawet mniejszy od $redniej drogi swobodnej czasteczki.
Ze statystycznego punktu widzenia, w objetosci takiej nie mogloby si¢ znalez¢
zbyt duza liczba czastek, a w krancowym przypadku mogloby tam nie by¢ Zzadnej
czastki. W ptynie rzeczywistym przejscie AV—0 nie ma zatem sensu. Nie mozna
okresli¢ gestoSci, temperatury, ci$nienia, predkosci itp. w pewnym wybranym
punkcie przestrzeni, a jedynie w punkcie przestrzeni wraz z jego najblizszym
otoczeniem, czyli wraz z objgtoscia AV. Objeto$¢ ta pozostaje w $cistym
zwiazku z pojeciem elementu plynu.

Elementem plynu rzeczywistego bedziemy nazywaé takq jego objetos¢ AV,
ktorej wymiary liniowe sq wielkosciami matymi wyzszego rzedu w poréwnaniu
z wymiarami naczynia zawierajgcego piyn, ale ktora — z drugiej strony — zawiera
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tak duzq liczbe czgsteczek plynu, ze wlasciwosci makroskopowe plynu okreslone
w stosunku do tej objetosci zachowujgq swoj sens (Prosnak, 1970; Matras, 20006).

Wprowadzone pojecie elementu ptynu dotyczy przede wszystkim cieczy
oraz gazdw pod ci$nieniem zblizonym do ci$nienia atmosferycznego. Dla gazow
rozrzedzonych kryterium cigglosci osrodka definiuje si¢ za pomocg liczby
Knudsena K,, ktéra jest stosunkiem S$redniej drogi swobodnej czastki / do
charakterystycznego wymiaru naczynia L

K =— (1.3)

Osrodek w tym przypadku uwaza si¢ za osrodek ciagty, jesli K, > 0,01 co
oznacza, ze rozmiar objetosci AV powinien by¢ co najmniej 100 wiekszy od
sredniej drogi swobodnej czastki.

Makroskopowe wtasciwosci plynu

Zat6zmy, ze pewna objeto$¢ V jest wypelniona w sposob ciagly plynem.
Jesli z catej objetosci ptynu wyodrebnimy jego element AV, to elementowi temu
bedzie przypisana pewna masa Am oraz ci¢zar tego elementu AG, w jedno-
rodnym polu sit ciezkosci. Gestoscig plynu p nazywamy stosunek

Am
=—— 1.4
P=7V (1.4)
Jesli plyn jest jednorodny, wtedy
m
=— 1.5
P=y (1.5)
Podobnie definiujemy cieZar wlasciwy vy, ktory jest stosunkiem
AG
=— 1.6
LAY (1.6)
a dla ptynu jednorodnego
G
=— 1.7
Y=y (1.7)
Poniewaz AG = g-Am, to mozemy napisaé
Y=pg (1.8)

Jednostka gestosci jest [kg/m’], natomiast jednostka cigzaru wlasciwego [N/m’].

Scisliwoscig cieczy jest zdolnos¢ do zmiany objetosci pod wplywem sit
zewnetrznych (cisnienia). Miarg tej zdolnoSci jest wspotczynnik Scisliwosci 3,
wyrazony zaleznos$cig
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p LAY (1.9)
P Ap V

gdzie AV, oznacza zmiang pierwotnej objetosci V przy wzroscie ciSnienia o Ap.
Po przeksztatceniu réwnania (1.9) mozna uzyska¢ zalezno$¢ okreslajaca nowa
objetos¢ cieczy V, przy wzroscie cisnienia o warto$¢ Ap

V, = V(1-B,Ap) (1.10)

Wartosci B, [1/Pa] dla cieczy sg bardzo male. Przykladowo, w warunkach
normalnych dla wody B, =0,49-10” 1/Pa, dla gliceryny B, =0,21-10" 1/Pa, dla
alkoholu etylowego B, = 1,81:10° 1/Pa (Maly poradnik mechanika, 1985). Ze
wzgledu na mate wartosci wspotczynnika $cisliwosci w obliczeniach technicznych
zmiany objetosci cieczy ze zmiang ci$nienia z zasady nie uwzglednia sie.
Rozszerzalnosé cieplng ptynu okresla si¢ jako jego zmiang objgtosci pod
wptywem dodatniego lub ujemnego przyrostu temperatury. Miarg tej wlasnosci
jest wspotczynnik rozszerzalno$ci cieplnej P, wyrazajacy wzgledng zmiane
objetosci przy zmianie temperatury o 1°K
=

=— 1.11
At 'V (1.11)

I podobnie jak poprzednio, po przeksztatceniu réwnania (1.11) mozemy okresli¢
nowa objetos¢ V, przy wzroscie temperatury o wartos¢ At

V. = V(1 +B,At) (1.12)

Wspolczynnik rozszerzalno$ci cieplnej w warunkach normalnych dla wody wynosi
0,0081 1/K, dla gliceryny 0,0005 1/K, dla alkoholu etylowego 0,0011 1/K. Woda
wraz ze wzrostem temperatury w zakresie 0+4° zmniejsza swoja objetosc,
a powyzej 4°C zaczyna si¢ rozszerza¢ (Maty poradnik mechanika, 1985). Dla
wody wartos$¢ B, poczatkowo rosnie wraz ze wzrostem cisnienia, by potem dla
temperatury okoto 50°C male¢ ze wzrostem ci$nienia (Sobota, 1994). Jest rzecza
wazng i ciekawa, ze woda w temperaturze 4°C posiada najmniejsza objgtose.

Lepkos¢ cieczy okresla jej zdolnos¢ do przenoszenia naprezen stycznych
podczas $cinania. Zgodnie z hipotezg Newtona naprezenie styczne T w plynie jest
wprost proporcjonalne do szybkos$ci $cinania y (Kemblowski, 1973)

T=ny (1.13)

gdzie n[Pas] jest dynamicznym wspotczynnikiem lepkosci.

Przez szybko$¢ $cinania nalezy rozumie¢ gradient predkosci w kierunku prosto-
padtym do kierunku przeptywu cieczy. Wyprowadzenie zaleznosci (1.13) mozna
znalez¢ w p. 3.3.1 prezentowanej ksiazki, w ktorym omowiono sposoby obliczania
lepkosci pozornej cieczy nienewtonowskich.
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Wszystkie ptyny spehiajace zalezno$¢ (1.13) noszg nazwe ptynéw newto-
nowskich 1 zazwyczaj sg to ciecze o matych masach czgsteczkowych oraz
wszystkie gazy. W warunkach normalnych warto$é lepko$¢ wody wynosi 1-107
Pas, oleju silnikowego ok. 0,3 Pas, gliceryny (100%) 1,49 Pas. Lepkos$¢ gazow
jest rzedu 2-107 Pas.

Ptyny, ktoére nie spetniajg zaleznosci (1.13) sa okreslane jako ptyny nie-
newtonowskie.
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2. CYRKULACJA CIECZY W MIESZALNIKU

Niezaleznie od tego, w jakim zakresie ruchu odbywa si¢ przeplyw cieczy
w mieszalniku, pelny jego pelny opis nastrecza wiele trudnosci. Nawet dla
zakresu glgboko laminarnego w kazdym punkcie mieszalnika obserwujemy
zawsze trzy sktadowe predkosci. Fakt ten ma bezposredni wplyw na wiele
wielko$ci uzytkowych, takich jak wspotczynniki wnikania ciepta, moc mieszania
czy czasy homogenizacji. Uzyskanie dobrego wymieszania cieczy, czyli uzyskanie
mozliwie jednorodnej mieszaniny, odpowiedniej z technologicznego punktu widze-
nia, zwiagzane jest zawsze bezpo$rednio ze sposobem cyrkulacji cieczy wewnatrz
mieszalnika. Ogdlnie mozna stwierdzi¢, ze im bardziej nieuporzadkowany jest
ruch cieczy w mieszalniku, tym szybciej nastapi jej wymieszanie. Ze wzgledow
oczywistych najbardziej nieuporzadkowany ruch obserwujemy w ruchu burzliwym,
kiedy mieszaniu podlegaja ciecze o stosunkowo matej lepkosci. W ruchu lami-
narnym, w ktorym burzliwo$¢ cieczy praktycznie nie istnieje, staramy si¢ wytworzy¢
w mieszalniku strugi cieczy, ktore naktadajac si¢ powoduja skomplikowany ruch
przestrzenny powodujac tym samym ich wzajemne wymieszanie. Kierunek
przeptywu kazdej ze strug cieczy mozna zawsze roztozy¢ na dwa wzajemnie
prostopadte kierunki, ktére z formalnego punktu widzenia nazwane sg cyrkulacja
pierwotng oraz cyrkulacjg wtorna cieczy w mieszalniku. Pierwsza z nich zwigzana
jest z pierwotnym ruchem okrgznym cieczy i spowodowana jest obrotem elementu
mieszajacego, czyli obrotem lopatki mieszadta wokol osi mieszalnika. Gdyby
zrzutowa¢ wektory predkosci poszczegdlnych elementéw ptynu na plaszczyzne
pozioma, ich obrazem bylyby linie zamknigte.

Warto$¢ liczbowa cyrkulacji pierwotnej V,, definiuje si¢ jako objetosciowe
natgzenie przeplywu cieczy w mieszalniku w kierunku obwodowym i jej
wymiarem jest [m’/s]. Ze wzgledu na zalezno$é funkcjonalna skladowej
obwodowej u, = f(r,z), przy zaniedbaniu jej zmian w kierunku obwodowym
wartos¢ V, wyrazi si¢ catkg (2.1)

v, = ﬁ u dr dz [m’/s] 2.1)

gdzie R jest promieniem mieszalnika, a Z wysokoscig cieczy w mieszalniku.

Wartos¢ V,, zalezy od skali mieszalnika i operowanie taka wielko$cig bez-
wzgledng jest niewygodne. Z tego wzgledu w literaturze przedmiotu przyjeto
si¢ operowa¢ bezwymiarowa liczba cyrkulacji pierwotnej K, definiowang
zaleznoscig (2.2)
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Cyrkulacja wtorna, czyli cyrkulacja promieniowo-osiowa zwigzana jest
z efektem pompujacym kazdego mieszadta i zgodnie z rownaniem (2.3) jej warto$¢
liczbowa V, [m’/s] oznacza objetosciowe natgzenie przeptywu cieczy w kierunku
promieniowo-osiowym. Jesli zatozymy brak rozktadu predkosci w kierunku
obwodowym, wtedy dla wiru dolnego (rys. 2.1) otrzymamy

R
1 = Ju, 2nrdr (2.3)

o1

V.

S

gdzie ro; oznacza jadro cyrkulacji wtérnej wiru dolnego w mieszalniku (t¢ sama
warto$¢ V; wyrazong réwnaniem (2.3) mozna réwniez uzyska¢ na podstawie
rozktadu wartosci sktadowej promieniowej u;).

Jesli w mieszalniku istnieja dwa lub wigcej wirow, wtedy catkowita cyrkulacja
wtorna jest suma wszystkich objetosciowych natezen przeptywu w poszczegdlnych
wirach

V, =V, +V, +..V, (2.4)

Podobnie jak w przypadku cyrkulacji pierwotnej rowniez i tym razem postu-
gujemy si¢ bezwymiarowa liczbg cyrkulacji wtdrnej K. okreslonej rownaniem (2.5)

K, =
* Nd

2.5)

Cyrkulacja wtorna odgrywa bardzo wazng rol¢ w teorii i praktyce mieszania,
gdyz decyduje ona o szybko$ci mieszania konwekcyjnego w mieszalniku. Gdyby
zatozy¢ istnienie w mieszalniku tylko cyrkulacji pierwotnej, wtedy poszczegolne
elementy ptynu poruszatyby si¢ po wspotsrodkowych okregach, nie powodujac
tym samym wzajemnego wymieszania.

Bardzo czgsto warto$¢ V, dzielimy na wydajnos¢ pompowania V., oraz
cyrkulacje¢ indukowana V; (Norwood i Metzner, 1960, Nagata i wsp., 1960).

Vi = Voom + Vi (2.6)

Wydajno$¢ pompowania V., nalezy rozumie¢ jako wielko$¢ strumienia
cieczy przeptywajacego przez obszar mieszadla (obszar zakreslony przez topatki
obracajacego si¢ mieszadta). Na rys. 2.1 strumien ten oznaczono jako obszar
wypemiony szarym odcieniem. Uwaza si¢, ze wlasnie w tym strumieniu cieczy
nastgpuje jej najbardziej intensywne mieszanie. Pozostata czgs$¢ cyrkulacji
wtornej nazwana jest cyrkulacjg indukowang V; i jest ona efektem wtdrnym
wydajnosci pompowania V. W tym strumieniu mieszanie cieczy jest zazwyczaj
mniej intensywne. Wigksze znaczenie praktyczne ma warto$¢ wydajnosci
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pompowania, ktorg to warto$¢ czesto wyznacza si¢ doswiadczalnie, catkujac
rozklad predkosci promieniowej lub osiowej wzdluz odpowiedniego obrysu
mieszadla (Nagata i wsp., 1959; Blasinski i Tyczkowski, 1967) lub w przypadku
mieszadla $limakowego pracujagcego w dyfuzorze, mierzac objetoSciowe natezenie
przeptywu tej strugi poza obszarem mieszadta (Seichter, 1981). Podobnie jak
poprzednio, wymiarowa wielko$¢ V., mozna wyrazi¢ za pomocg bezwymiarowej
wielkosci Kpom
\Y

Ko =205 2.7)

Badania dos$wiadczalne niektorych autorow (Sash i Rushton, 1950; Nagata
i wsp., 1959) wskazuja, ze w ruchu burzliwym ogolna cyrkulacja wtdrna
w mieszalniku jest w przyblizeniu rowna podwojonej wydajnosci pompowania.
Mozna wigc na podstawie znajomosci wydajno$ci pompowania wnioskowaé
o catkowitej cyrkulacji promieniowo-osiowej w mieszalniku.

Obok metod bezposrednich bazujacych na pomiarze rozkladu predkosci
w mieszalniku istniejg metody posrednie pomiaru wydajnosSci pompowania mie-
szadet. Polegaja one na pomiarze $redniego czasu cyrkulacji cieczy w mieszalniku T,
lub w przypadku mieszadet o dziataniu osiowym, na pomiarze sity oddzialywania
strugi cieczy wyplywajacej z obszaru mieszadta na dno mieszalnika. Obie
wymienione metody byly stosowane przez ,,czechostowacka szkote mieszania”
1 wiecej na ten temat mozna znalez¢ w klasycznych pracach Fofta i wspot-
pracownikow (Hruby i Zaloudik, 1965; Foft, 1967; Fott i Tomes, 1967: Foit
i Sedlakowa, 1968, Fortiwsp., 1971).

Oprocz metod czysto doswiadczalnych, dzigki ktorym mozemy wyznaczy¢
warto$¢ cyrkulacji wtornej V,, mozemy rowniez okresli¢ jej wartos¢ na podstawie
rozwazan teoretycznych, korzystajac z pewnych funkcji wystepujacych w mechanice
ptynéw. Szczegélnie przydatng funkcja jest tutaj funkcja pradu . Dla ruchu
ustalonego linia ¢ = const jest jednoczesnie linig pradu, czyli trajektorig elementu
ptynu poruszajacego si¢ wraz ze strumieniem cyrkulacyjnym cieczy. W cylin-
drycznym uktadzie wspotrzednych, przy pominieciu rozktadéw predkosci w kie-
runku obwodowym w mieszalniku, funkcja pradu okreslona jest rownaniem (2.8)
1jest ona $cisle zwigzana ze sktadowymi predkosci u, oraz u,

¥ =-TU, o =T1U, (2.8)
or 0z
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Rys. 2.1. Obliczanie wielkosci cyrkulacji wtérnej w mieszalniku

Im wigksze jest zageszczenie linii pradu vy, tym wigksza jest warto$¢ predkosci
w kierunku prostopadtym do tych linii, czyli tym wigksze jest objetosciowe
natgzenie przeptywu cieczy w tym obszarze. Na podstawie rozkladu funkcji
pradu w mieszalniku mozemy tatwo okresli¢ wartos¢ objgtosciowego natezenia
przeplywu w poszczegodlnych wirach. Wychodzac z rownania (2.3), otrzymamy
R R
V, =qu2nrdr=2njuz~rdr (2.9)

T

Latwo zauwazy¢, ze czynnik u,rdr wystepuje rowniez w przeksztatconym
rownaniu (2.8). Wykorzystujac to rownanie oraz przyjmujac dla nieruchomej
$cianki i dna mieszalnika warto$¢ funkcji pradu y = 0, a nastepnie catkujac np.
pierwsze z rownan (2.8), uzyskamy bardzo uzyteczng zalezno$¢ pomigdzy wartoscia
funkcji pradu a objetosciowym natezeniem przeptywu cieczy w przestrzeni
pierScieniowej pomigdzy S$ciankg i rozpatrywanym punktem w mieszalniku
(rys. 2.1)

R R
Vszznjuz-rdrzzn d¥ = —2n¥ (2.10)
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Jesli za pierwsza z granic catkowania przyjmiemy potozenie jadra cyrkulacji,
wtedy dla r =1y mamy ¥ =¥, i z rownania (2.11) mozna obliczy¢ objetoSciowe
natgzenie przeptywu cieczy w wirze dolnym

V, =2n% 2.11)

gdzie . 0znacza warto$¢ funkcji pradu w jadrze cyrkulacji i w tym przypadku
ze wzgledu na kierunek obrotu wiru jest ona ujemna. Podobnie mozemy
wyznaczy¢ warto$¢ cyrkulacji wtdrnej w wirze gornym, a nastepnie z rOwnania
(2.4) obliczy¢ catkowita cyrkulacje wtorng Vi w mieszalniku.

Jezeli obie strony réwnania (2.11) podzielimy przez czynnik (Nd3), wtedy zgodnie
z rdwnaniem (2.5) lewa strona réwnania (2.11) oznacza¢ bedzie bezwymiarowa
liczbe cyrkulacji wtornej Ky, natomiast prawa strona bezwymiarowg forme
funkcji pradu @ (Strek, 1981). Jesli dodatkowo w réwnaniu (2.11), przez sumo-
wanie uwzglgdnimy catg cyrkulacje wtorng w mieszalniku, wtedy mozemy napisac¢

y
O=-2n

; (2.12)
gdzie ¥ oznacza sumaryczng bezwzgledng warto$¢ funkcji pradu w jadrach
cyrkulacji poszczegolnych wirdw.

Podstawowym warunkiem do korzystania z zaleznosci (2.10+2.12) jest jednak
znajomos$¢ rozkladu funkcji pradu w mieszalniku. Rozktady tego typu funkcji
uzyskujemy z reguty na podstawie rozwigzan modelowych lub na podstawie
znanego rozktadu predkosci osiowych i promieniowych w mieszalniku. W tym
ostatnim przypadku nalezy skorzysta¢ z przeksztatconej postaci rownania (2.10).
Ta wlasnie metoda byla stosowana przez Forfta i wsp., 1972 oraz przez Nagate,
1975 do uzyskania przebiegu linii ¥ = const dla mieszadet turbinowych o topatkach
prostych oraz topatkach pochylonych.

Na rys. 2.2 (lewy) przedstawiono rozklady bezwymiarowych predkosci
osiowych v i promieniowych w oraz bezwymiarowej predkosci obwodowej u
i bezwymiarowej funkcji pradu @ (rysunek prawy) uzyskane z rozwigzania modelu
dwuwymiarowego dla zakresu mieszania laminarnego (Kuncewicz i wsp., 2005).
Jak wynika z rys. 2.2, dla mieszadetl slimakowych w mieszalniku tworzy si¢ jeden
wir cyrkulacji wtdrnej obejmujacy swym zasiegiem caly obszar mieszalnika. Jest
to typowy przyktad petli cyrkulacyjnych dla mieszadet o dzialaniu osiowym,
czyli mieszadet wstegowych, slimakowych oraz $§migtowych.
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Rys. 2.2. Cyrkulacja cieczy w mieszalniku dla mieszadta slimakowego, Re = 1,0

Objetosciowe natezenie przeplywu cieczy w kierunku promieniowo-osiowym
mierzone warto$cig cyrkulacji wtornej w mieszalniku bardzo tatwo jest powigzaé
z czasem cyrkulacji 1. rozumianym jako $redni czas potrzebny na wykonanie przez
element cieczy jednej peinej petli cyrkulacyjnej. Znajac wartos¢ V, warto$¢ T
mozna tatwo obliczy¢ jako stosunek objetosci cieczy w mieszalniku do wartos$ci
catkowitej cyrkulacji wtornej niezaleznie od liczby tworzacych si¢ wirow

= (2.13)

Czas ten mozna rowniez okresli¢ na drodze do$wiadczalnej jako czas pomig¢dzy
dwoma kolejnymi przejsciami znacznika przez wybrang powierzchnie w tym
samym kierunku (Fort, 1967). Czas cyrkulacji t. odgrywa duza role w teorii
mieszania. Wyniki wielu prac upowazniaja do postawienia tezy, ze czas
zmieszania T, jest prosta wielokrotnoscig czaséw cyrkulacji. Zazwyczaj uwaza
sie (Nagata, 1975; Strek, 1981, Guerin i wsp., 1984, Delaplace i wsp., 2000), ze
zawarto$¢ mieszalnika osigga odpowiedni stopien zmieszania w ruchu laminarnym,
gdy ciecz zakre$la w mieszalniku 3+4 petli cyrkulacyjnych.

Jezeli przyjmiemy, ze ciecz musi wykona¢ n petli cyrkulacyjnych, aby
osiaggna¢ odpowiedni stopien jednorodnosci, czyli

T, =N'T (2.14)

oraz przyjmujac, ze bezwymiarowa liczba cyrkulacji K . w ruchu laminarnym
jest wartoscia staty (Nagata, 1975; Kuncewicz i wsp., 2005)
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“21\?33 =k (2.15)

to wstawiajac do rownania (2.14) zaleznosci (2.13) i (2.15), otrzymamy
\%
T, =n—-—
k- Nd’

(2.16)

Przyjmujac, Zze objeto$¢ mieszalnika V ~ d°, z réwnania (2.16) po prostych
przeksztatceniach otrzymamy

T, - N=K, =const (2.17)

Zalezno$¢ (2.17) jest sluszna w obu zakresach ruchu (warto$¢ iloczynu jest
jednak zalezna od charakteru ruchu) i jest ona podstawowa forma prostego
rownania korelacyjnego opisujacego czasy zmieszania dla poszczegoélnych typow
mieszadet w ruchu laminarnym i burzliwym. Wigcej na ten temat mozna znalez¢
w p. 3.2 prezentowanej monografii.

2.1. Intensywnos$¢ mieszania

Pomimo, ze w potocznym jezyku okreslenie ,,intensywno$¢ mieszania” jest
zrozumiate dla kazdego, sg jednak duze problemy kiedy chcemy wielkos¢ te
okreslic w warto$ciach liczbowych. Do chwili obecnej brak jest wlasciwie
uznanego, jednego kryterium okreslajacego intensywno$¢ mieszania. Sprawia to
duzy ktopot w przypadku powigkszania skali aparatow. Aby wyniki uzyskane w
matlej skali laboratoryjnej mozna byto przenies¢ z wystarczajacg doktadnoscia do
skali przemystowej, intensywnos$ci mieszania w duzej i malej skali powinny by¢
podobne.

Przy braku uniwersalnego kryterium intensywno$ci mieszania, w zagadnieniach
praktycznych, stosuje si¢ kilka kryteriow. Kazde z nich ma swoje wady i zalety
1 kazde z nich sprawdza si¢ jedynie w ograniczonej ilosci przypadkow w zaleznosci
od tego co jest glbwnym celem mieszania (wymiana ciepta, czasy zmieszania,
otrzymywanie emulsji, wytwarzanie suspensji, napowietrzanie cieczy itp.). Naj-
cze$ciej stosowanymi kryteriami sg takie wielkosci jak:

— czgstos¢ obrotowa mieszadta N,

— predkos¢ obwodowa konca topatek mieszadta u = mdN,

— liczba Reynoldsa dla procesu mieszania Re = Nd’p/n,

— moc mieszania odniesiona do jednostki objetosci cieczy P/V Iub do

jednostki masy cieczy P/Vp.
Z wymienionych powyzej kryteridw najprostszym jest kryterium uwzgledniajace
czgstos¢ obrotowa mieszadta. Jest ono jednak najrzadziej stosowanym kryterium,
gdyz mozna je praktycznie stosowa¢ jedynie w przypadku mieszadet tego samego
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typu i mieszalnikow o tej samej wielkosci. Wtedy gdy jest wigksza czegstosé
obrotowa mieszadla, to jednocze$nie jest wigksza intensywno$¢ mieszania.
Latwo zauwazy¢, ze rdwniez pozostate kryteria beda si¢ zmienialy w tym samym
kierunku. Drugie z kryteriow mozna stosowa¢ w niektorych przypadkach przy
roznych skalach aparatéw, ale dla tych samych typow mieszadel. Kryterium
predkosci konca topatki mieszadta u uwzglednia bowiem i czegsto$¢ obrotowg N
1 podstawowy wymiar geometryczny, jakim jest Srednica mieszadta d.

Czgsciej stosowanym od dwoch poprzednich kryteriow jest wartos¢ liczby
Reynoldsa Re. Dla tego samego typu mieszadta i tych samych liczb Reynoldsa,
ale dla réznych skal aparatéw cyrkulacje cieczy w obu mieszalnikach beda
podobne (pomijajac wptyw efektow brzegowych). Pozwala to na stosowanie
liczby Reynoldsa do obliczania czasow zmieszania, wspotczynnikow wnikania
ciepla czy mocy potrzebnej do podtrzymania ruchu cieczy w mieszalniku dla
tego samego typu mieszadla i tego samego zakresu mieszania. Kryterium to
zawodzi jednak przy poréwnywaniu mieszadel réznych konstrukcji. Przyktadem
moze by¢ pordéwnanie pracy mieszadla plytowego wykazujacego duze opory
z mieszadtem dyskowym czy zebatym, ktorych opory sa nieporownywalnie
mniegjsze. Pomimo réwnosci liczb Reynoldsa, przeplywy cieczy w mieszalniku
w obu przypadkach beda si¢ roznily diametralnie.

Stosunkowo najczeéciej do oceny intensywno$ci mieszania stosuje si¢
wielkos¢ P/V. Nie jest to kryterium uniwersalne, niemniej jest to jedyne kryterium,
ktore z pewnymi zastrzezeniami mozna stosowac do porownywania pracy mieszadet
o roznych konstrukcjach. Kryterium to jest szczeg6lnie przydatne w tych procesach
mieszania, w ktorych mamy do czynienia z wymiang masy w ukladach hetero-
fazowych gaz-ciecz oraz ciecz-ciecz. W wielu zaleznosciach korelacyjnych okresla-
jacych wielkos¢ kropel cieczy czy pecherzykow powietrza, a tym samym wielko$¢
powierzchni migdzyfazowej, pierwszoplanowa role odgrywa wartos¢ P/V (Hobler
i Zabtocki, 1966, Zlokarnik i Judat, 1967, Einenkel i Mersmann, 1977). Ale nawet w
tym przypadku kryterium P/V nie jest kryterium ogodlnym. Obok watpliwosci
merytorycznych (Einenkel i Mersmann, 1977; Mersmann i wsp., 1975) nalezy
wzig¢ pod uwage rowniez fakt, ze pomimo rownosci wartosci srednich P/V dla
calej objetosci mieszalnika, w przypadku mieszadel o r6znych konstrukcjach bedzie
istnial r6zny rozktad lokalnych wartosci P/V (lub P/Vp) wewnatrz mieszalnika.
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3. MIESZADELA WSTEGOWE

Do mieszania cieczy wysokolepkich najczesciej stosujemy mieszadta wasko-
przeswitowe, takie jak mieszadla kotwicowe, wstegowe lub §limakowe. Mieszadta
kotwicowe wytwarzajg przede wszystkim okrezny strumien cieczy i charakteryzuja
si¢ dtugimi czasami homogenizacji, a ze wzgledu na stosowane bardzo mate
przeswity pomiedzy obracajaca tapa mieszadta a $ciankg mieszalnika stosuje si¢
je jedynie do intensywnej ptaszczowej wymiany ciepla. Z kolei mieszadta §limakowe
1 wstegowe pozwalaja osiagnac stosunkowo wysokie wspotczynniki wnikania
ciepla od $cianki mieszalnika do cieczy mieszane] (Nagata, 1975; Ishibashi
i wsp., 1979; Kuriyama i wsp., 1981; Kuriyama i wsp., 1983) oraz krotkie czasy
zmieszania (Carreau i wsp., 1976, Takahashi i wsp., 1982a; Rieger i wsp., 1986).
Mieszadla te jednak, ze wzgledu na duza $rednice (mieszadta wstegowe) oraz
maly przeswit pomi¢dzy krawedzig mieszadla a Sciankg mieszalnika, wymagaja
duzej mocy mieszania, dlatego tez okreslenie mocy mieszania jest w tym
przypadku bardzo istotne.

3.1. Moc mieszania mieszadel wstegowych

Moc mieszania, niezaleznie od sposobu uzyskania wynikow, standardowo
koreluje si¢ w formie zaleznosci liczby mocy Lm od liczby Reynoldsa Re.
Na rys. 3.1 przedstawiono klasyczne przebiegi krzywych mocy Lm = f(Re)
dla przedstawiciela mieszadel waskoprzeswitowych — mieszadta wstegowego
oraz dla mieszadta turbinowo-dyskowego. Jako$ciowo, przebiegi obu krzywych
mocy sa do siebie zblizone. W obu przypadkach mozna méwi¢ o zakresie ruchu
laminarnego, w ktérym liczba mocy jest odwrotnie proporcjonalna do liczby
Reynoldsa (wyjatkiem moga by¢ mieszadla kotwicowe) oraz o zakresie
ruchu burzliwego, w ktorym liczba mocy przyjmuje najczgsciej wartosC stalg
Lm=K =const. Warto$¢ liczby Reynoldsa, przy ktoérej nastgpuje przejscie
z zakresu ruchu laminarnego w ruch burzliwy jest uzalezniona od typu
mieszadla. Dla mieszadet o matych $rednicach (mieszadta Smiglowe, turbinowe,
lopatkowe), ktore czasami nazywane sa mieszadlami otwartymi, prostoliniowa
charakterystyka Lm = f(Re) w uktadzie podwdjnie logarytmicznym konczy si¢ dla
Re =10 i zwyczajowo t¢ wlasnie warto$¢ liczby Reynoldsa uwaza si¢ za kres
gorny zakresu laminarnego. Dla mieszadet waskoprze§witowych ruch laminarny
konczy si¢ dla warto$ci Re = 100. Zwigkszona warto$¢ liczby Re wynika z
wigkszej $Srednicy mieszadet waskoprzeswitowych, gdzie dla tej samej lepkosci
cieczy oraz tych samych czestosci obrotowych N uzyskuje si¢ wigksze wartosci
liczb Reynoldsa.
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Rys. 3.1. Typowe krzywe mocy dla mieszadla wstggowego (1),
mieszadta turbinowego bez przegrdod (2b) oraz z przegrodami (2a)

Za zakres mieszania burzliwego uwaza si¢ taki zakres liczb Reynoldsa,
w ktorym krzywa mocy jest linig pozioma, czyli Lm = K = const. Dla mieszadet
o matych srednicach uzyskuje si¢ to zazwyczaj dla Re > 10*, natomiast dla
mieszadel waskoprzeswitowych i dla praktycznie stosowanych liczb Reynoldsa,
krzywe mocy w ukladzie podwdjnie logarytmicznym maja ciagla tendencje
opadajacg. Jak wynika z rys. 3.1, bardzo istotng rol¢ w zapotrzebowaniu mocy do
napedu mieszadel odgrywajg zainstalowane przegrody. Dodanie na przyktad
czterech przegroéd dla mieszadla turbinowo-dyskowego powoduje pieciokrotne
zwigkszenie zapotrzebowania mocy w ruchu burzliwym (Strek, 1981). Pomimo
jednak tak duzego zwigkszenia mocy mieszania stosowanie przegrod jest jednak
najczesciej oplacalne.

W ruchu laminarnym dodanie przegrod praktycznie nie powoduje zwigkszenia
mocy mieszania. Ze wzgledu jednak na duze S$rednice mieszadel waskoprze-
switowych, przegrod w tym przypadku nie stosuje si¢. Odwrotna proporcjonalnosé
liczby mocy od liczby Reynoldsa w ruchu laminarnym oznacza stala wartos¢
iloczynu obu modutow bezwymiarowych dla okre§lonego mieszadta

A

Lm=—
Re

(Lm-Re = A = const) 3.1)

Uwzgledniajac definicje liczby mocy oraz liczby Reynoldsa w roéwnaniu (3.1),
uzyskujemy prosta zaleznos¢ (3.2), z ktorej mozemy obliczy¢é moc mieszania
P[W], jesli znana jest warto$¢ statej A dla okre§lonego mieszadta

P=A-Ndn 3.2)
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W kazdym przeplywie laminarnym opory przeptywu (moc mieszania) sg
niezalezne od ggstosci cieczy, natomiast sg proporcjonalne do lepkosci prze-
pltywajacej (mieszanej) cieczy.

Warto$¢ statej A jest zalezna od parametréw geometrycznych uktadu mieszadto-
mieszalnik, natomiast nie jest ona praktycznie zalezna od skali aparatu (Hall
i Godfrey, 1970), co jest duzym utatwieniem przy projektowaniu mieszalnikow
przemystowych

LmRe=A=f(—,2 ¥ 2~ = N...) (3.3)

Liczba simplekséw geometrycznych uwzglednionych w réwnaniu (3.3) zalezy
w duzym stopniu od typu mieszadta. W przypadku mieszadet wstegowych naj-
wazniejsze parametry geometryczne przedstawione sa rys. 3.2.
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Rys. 3.2. Najwazniejsze parametry geometryczne mieszadta wstegowego

W tabeli 3.1 przedstawiono zebrane w literaturze przedmiotu dane dotyczace
doswiadczalnych wartosci stalej A =Lm-Re dla ponad 180 réznych kombinacji
geometrycznych mieszadla wstegowego.

Tabela 3.1. Wartosci statej A w réwnaniu (3.1) oraz statej K w réwnaniu (3.56)
dla r6znych uktadéw geometrycznych mieszadlo wstegowe-mieszalnik

Autorzy d Dd wid p/d hid Hd N, K A
Nagata i wsp., 1956 0,094 1,064 0,117 0,745 0957 1,064 1 250
0,094 1064 0,117 1112 0957 1,064 1 192
0,191 1,053 0,105 1,000 1,000 1,053 2 330
0,285 1,053 0,105 1,000 1,000 1053 2 302
Gray, 1963 0,216 1,059 0,118 0,753 0941 1,176 2 420
Gluz i wsp., 1967 0,280 1072 0,179 0,570 1036 1072 1 126 235
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Hoogendoorn, den Hartog 0,240 1,042 0,091 0,610 0938 1,090 2 480
Johnson, 1967 0,092 1,103 0,103 0,772 0,966 1,103 2 325
Ullrich i Schreiber, 1967 0,080 1,075 0,088 1250 0,884 1,384 2 250
Zlokarnik, 1967 0,186 1,022 0,100 0,500 1,000 1,022 1 878
0,284 1,021 0,100 1,000 1,000 1,021 1 710

0,284 1,021 0,100 0,500 1,000 1,021 2 1000

0,284 1,021 0,100 1,000 1,000 1,021 2 808

Bourne i Butler, 1969 0,262 1,125 0,121 0,388 1,192 1,372 2 450
0,280 1,050 0,113 0,362 1,050 1281 2 620

0,872 1,048 0,109 0,362 1,048 1279 2 620

Hall i Godftrey, 1970 0,038 1,11 0,135 0,517 1,010 1,136 1 27,0 230
0,262 1,096 0,097 0495 0942 1,118 1 26,6 207

0,262 1,096 0,097 1,000 099 1,118 2 26,1 250

0,259 1,109 0,098 1,000 1,010 1,131 1 239 130

0,509 1,099 0,100 1,000 1,000 1,121 2 246

Kappel i Seirbring, 1970 0,570 1,050 0,100 0,386 1,040 1,292 1 287
0,570 1,050 0,100 0,527 1,040 1292 1 228

0,570 1,050 0,100 0,615 1,040 1,292 1 203

0,570 1,050 0,100 1,054 1,040 1,292 1 144

0,570 1,050 0,100 0,386 1,040 1292 2 520

0,570 1,050 0,100 0,615 1,040 1,292 2 390

0,570 1,050 0,100 1,054 1,040 1,292 2 275

Reher i Bohm, 1970 0,210 1,190 0,114 1280 1,000 1,190 1 130
0,096 1,110 0,103 1,100 1,000 1,100 2 232

Zopf'i Moser, 1970 0,420 1,071 0,100 0,667 1,000 1,070 1 207
Nagata i wsp., 1972 1,053 0,105 1,000 1,000 2 330
1,053 0,105 1,000 1,000 1 210

1,053 0,105 0,500 1,000 1 350

Ho i Kwong, 1973 1,737 1,053 0,100 0,526 1,032 1,053 1 290
1,053 0,100 1,053 1,032 1,053 1 186

1,737 1,053 0,100 0,526 1,032 1,053 2 426

1,053 0,100 1,053 1,032 1,053 2 273

Rieger i wsp., 1973 0,096 1,053 0,100 1,000 1,000 2 36,7 281
0,141 1,053 0,100 1,000 1,000 2 36,7 281

Mersmann i wsp., 1975 1,060 0,100 1,000 1,000 106 2 300
1,020 0,100 1,000 1,000 1,02 2 416

1,100 0,100 1,000 1,00 L1 2 257

Nagata, 1975 0,190 1,053 0,105 1,000 1,000 1,050 2 330
0,190 1,068 0,107 1,000 1,000 1,050 2 292

0,190 1,079 0,108 1,000 1,000 1,050 2 265

0,190 1,105 0111 1,000 1,000 1,050 2 228

0,190 1,158 0,116 1,000 1,000 1,050 2 200

0,190 1,579 0,158 1,000 1,000 1,050 2 133

0,190 1,053 0,105 0,753 1,000 1,050 2 382

0,190 1,053 0,105 1,000 1,000 1,050 2 330

0,190 1,053 0,105 1,253 1,000 1,050 2 292

Edwards i wsp., 1976 0,118 1,064 0,100 0,420 0,850 1,000 1 30,0 212
Havas i wsp., 1978 0,202 1,053 0,105 1,000 1,000 1221 2 330
0,376 1,053 0,105 1,000 1,000 1221 2 330

0,191 LL111 0,108 1,000 1,060 1289 2 247
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0,356 1,111 0,108 1,000 1,060 1,289 2 247

0,337 1,176 0,104 1,000 1,100 1,365 2 205

Btasinski, Kuncewicz, 1978 0,300 1,071 0,107 0,446 0,833 1,000 1 214
0,300 1,111 0,090 0,463 0,925 1,000 1 214

0,300 1,071 0,142 0,446 0,833 1,000 1 223

0,300 1,071 0,071 0,446 0,883 1,000 1 201

0,3000 1,071 0,107 0,357 0,883 1,000 1 238

0,300 1,071 0,107 0,596 0,833 1,000 1 195

0,300 1,071 0,107 0,892 0,883 1,000 1 174

Chowdhury i wsp., 1979 0,340 1,118 0,103 0,576 1,000 1,118 I 31,4 190
0,360 1,056 0,069 0,661 1,000 1,056 1 30,9 112

0,530 1,075 0,094 0,585 1,000 1,075 1 29,8 221

0,900 1,111 0,09 0,683 1,000 1,111 1 304 176

Bourne i wsp., 1979 1,101 0,122 0,390 1,192 1,369 2 530
1,030 0,110 0,362 1,114 1,280 2 720

1,014 0,110 0,350 1,08 1,242 2 932

1,102 0,121 0,571 1,174 1,355 2 407

1,027 0,113 0,537 1,093 1262 2 639

1,012 0,109 0,516 1,062 1226 2 800

1,119 0,124 0,812 1,265 1375 2 402

Kaéppel, 1979 0,330 1,021 0,100 0,500 1,000 1,100 1 334
0,330 1,058 0,100 0,500 1,000 1,100 1 246

0,330 1,106 0,100 0,500 1,000 1,100 1 208

0,330 1,021 0,100 0,500 1,000 1,100 2 591

0,330 1,058 0,100 0,500 1,000 1,100 2 416

0,330 1,106 0,100 0,500 1,000 1,100 2 359

0,330 1,021 0,100 1,000 1,000 1,100 1 242

0,330 1,058 0,100 1,000 1,000 1,100 1 178

0,330 1,106 0,100 1,000 1,000 1,100 I 142

0,330 1,021 0,100 1,000 1,000 1,100 2 392

0,330 1,058 0,100 1,000 1,000 1,100 2 300

0,330 1,058 0,100 1,000 1,000 1,100 2 253

Gelus i wsp., 1979 1,111 0,111 1,000 1,000 1,000 2 265
Patterson i wsp., 1979 0,130 1,115 0,097 0,719 1,054 2 355
0,130 1,115 0,097 1,048 1,054 2 234

0,130 1,115 0,195 0,707 1,054 2 314

0,105 1,381 0,121 0,848 1,305 2 199

0,130 1,115 0,097 0,695 1,054 1 160

Blasinski i wsp., 1980 1,034 0,103 0431 0862 1,034 1 215
1,070 0,107 0446 0,893 1,071 1 210

1,110 0,110 0,446 0926 1,111 1 205

1,070 0,142 0446 0893 1071 1 218

1,070 0,071 0446 0,893 1,071 1 198

1,070 0,107 0,357 0,893 1,071 1 234

1,070 0,107 0,596 0893 1,071 1 194

1,070 0,107 0,892 0,893 1,071 1 174

Takahashi, 1980 0,120 1,067 0,108 1,046 1,042 1,067 2 379 351
0,112 1,139 0,116 1,116 1,112 1,139 2 247 291

0,103 1,245 0,127 1221 1203 1245 2 193 275

0,113 1,134 0,106 0,736 1,098 1,134 2 327 357

0,114 1,125 0,105 0,549 1,098 1,125 2 37,7 425
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Takahashi, 1982 0,120 1067 0,108 1045 1042 1067 1 172
0,114 1,123 0,114 1,100 1,09 1,123 1 148

0,104 1232 0,125 1207 1203 1232 1 152

0,113 1131 0,115 0800 1,104 1,131 1 178

0,115 1,117 0,113 0545 1091 1,117 1 197

0,116 1,100 0,112 1430 1074 1,100 1 151

0,116 1,106 0,112 2,157 1080 1,106 1 148

0,116 1,103 0,112 1435 1078 1,103 2 282 291

0,116 1,102 0,112 2,150 1077 1,102 2 243 273

0,116 1,100 0,084 1078 1074 1,100 2 243 294

0,117 1096 0,140 1074 1070 109 2 288 332

0,117 1,094 0,167 1072 1068 1094 2 315 339

0,117 1,098 0223 1076 1072 1,098 2 305 372

Kuriyama i wsp., 1983 0,52 1050 0,105 00945 0945 1050 2 320 326
0,145 1,106 0111 0996 00996 1,106 2 250 251

0,138 1,063 0116 1047 1047 1,163 2 210 222

Soliman, 1985 0,602 1053 0100, 1000 1000 1,005 2 292 315
Shamlou i wsp., 1985 0352 1,136 0,097 1000 1,000 1250 1 269 160
0352 1,136 0,097 1000 1,000 1250 2 269 240

0352 1,136 0,097 0,500 1,000 1250 1 269 215

0380 1,053 0,089 1,000 1,000 1,158 1 321 200

0380 1,053 0,089 0,500 1,000 1,158 1 321 285

0370 1081 0,097 0,500 1,000 1,189 1 269 250

0,135  LI11 009 1000 1020 1222 2 30,0 280

0,135 1,111 0,104 0551 1,080 1,220 1 216

0,130 1,154 0,100 1,023 1,020 1269 1 145

Rieger i Novak, 1986 0,134 1,119 0200 1,000 1,000 1230 2 277
0,141 1,106 0200 1,500 1,000 1,166 2 304

0,141 1,071 0200 1000 1000 1,166 2 338

0,140 1071 0,100 1500 1,000 1,177 3 390

0,140 1,064 0,100 1,500 1,000 1,166 2 277

0,138 1,087 0200 1000 1,000 1200 1 191

0,133 1,087 0200 1000 1030 1200 3 395

0,133 1,050 0,100 1,000 1,000 1,160 2 296

Leulieti wsp., 1992 0,185 1,135 0,162 1,000 1,000 1,140 1 230 137
0,185 1,135 0,108 1000 1000 1,040 1 22,0 131

0,185 1,135 0162 1000 1,000 1,140 1 230 133

0,185 1,135 0,135 0665 1,000 1,140 1 323 169

0,185 1,135 0,108 0,500 1,000 1,140 1 346 206

0,185 1,135 0162 05500 1,000 1,140 1 367 223

Masiuk i wsp., 1992 0,180  LI11 0,083 1,000 1,944 1 178
0,180 LIl 0,167 1000 1944 1 234

0,180 1,111 0333 1,000 1944 1 308

0,180 LIl 0,167 0,500 1,944 1 206

0,180  LI111 0167 1,000 1944 1 237

0,180  L111 0,167 2,000 1,944 1 274

Carreau i wsp., 1993 0263 1110 0097 0,695 1,050 1 164
0263 1,110 0,133 0,850 1,050 1 132

0263  LI11 0,133 0695 1,050 1 192

LII1 0083 0,68 1,030 1 161
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03601 1111 0,133 1,030 1,030 120

1
03601 1,111 0,133 0,686 1,030 1 177
Cheng i wsp., 1995 0263 1449 0,133 0,850 1,050 1 108
0263 1,449 0,133 0,695 1,050 1 132
0263 1061 0,133 0,850 1,050 1 217
0263 1061 0133 0,695 1,050 1 228
Kuncewicz i wsp., 2001 0292 1,042 0,107 0,853 0928 1,157 1 230
0292 1042 0,107 0426 0928 1,157 1 318
0292 1042 0107 0284 0928 1,157 1 390
0292 1081 0,111 0411 0962 1,200 1 263
0292 1,123 0,15 0396 1,000 1,246 1 250
Niedzielska, 2003 0312 1204 0115 0,500 1,000 1,200 1 227
0312 1,149 0,111 0480 0962 1,155 1 235
0312  LI11 0,107 0460 0928 1,114 1 251
0312 1075 0,103 0450 089 1,075 1 283
0312 1111 0,107 0930 0928 1,114 1 174
0312 1111 0,107 0310 0928 1,114 1 316
Szulc, 2004 0280 1,042 0,107 0928 0928 1,042 1 230
0280 1,042 0,107 0464 0928 1,042 1 318
0280 1,042 0,107 0310 0928 1,042 1 390
0270 1,081 0,111 0481 0962 1,081 1 263
0260 1,123 0,15 0,500 1,000 1,123 1 247

Jak wynika z powyzszej tabeli w swoich badaniach autorzy stosowali r6zne,
chociaz nalezace do pewnego rozsadnego zakresu, parametry geometryczne
mieszadet wstegowych. Nalezy przypuszczac, ze kierowano si¢ w tym przypadku
checia zblizenia si¢ do najlepszych, wedlug autorow, parametrow geometrycznych
tych mieszadel. Policzone warto$ci srednie stosunkéw D/d, p/d oraz w/d wszystkich
mieszadel zamieszczonych w tabeli 3.1 wynosza odpowiednio: D/d = 1,096, co
odpowiada przeswitowi wzglednemu c/D = 0,09, p/d =0,81 oraz w/d=0,116.
Wartosci tych nie nalezy traktowaé rygorystycznie jako warto$ci najczesciej
stosowanych w rozwigzaniach aplikacyjnych, niemniej sg one zblizone do wartoSci
optymalnych sugerowanych przez poszczeg6élnych autoréw bioracych pod uwage
rozne kryteria optymalizacyjne (Takahashi i wsp., 1982a; Guerin i wsp., 1984,
Niedzielska i Kuncewicz, 2005).

Forma zaleznosci funkcyjnej stalej A od simpleksow geometrycznych uktadu
mieszajacego, czyli posta¢ funkcji f'w rownaniu (3.3) jest zréznicowana i zalezna
od metody oraz sposobu podejscia do problemu przez poszczegdlnych badaczy.
W przypadku mieszadel wstggowych, generalnie mozna wyr6zni¢ cztery podsta-
Wowe Sposoby:

— zastosowanie funkcji potegowej do opisu prawej strony roéwnania (3.3),

— zastosowanie analogii przeptywu Couette'a pomigdzy dwoma wspotosio-

wymi cylindrami,

34




— wykorzystanie wynikow rozwazan teoretycznych dotyczacych oporow
ruchu elementow obrotowych w mieszalniku z uwzglednieniem pojecia
wspotczynnika oporu obracajacego si¢ elementu,

— wykorzystanie modelowania matematycznego.

Przedstawiony powyzej podziat jest podziatem pierwotnym i w kazdym z tych
punktow mozna byloby wyodrebni¢ odpowiednie podpunkty, szczegolnie dotyczy to
dwach ostatnich metod.

3.1.1. Réwnania korelacyjne w formie funkcji potegowych

Jesli interesuja nas jedynie aspekty praktyczne, tzn. mozliwo$¢ obliczania
mocy mieszania bez wnikania w zjawiska zachodzace wewnatrz mieszalnika,
wtedy wyniki badan do§wiadczalnych koreluje si¢ z zasady w postaci rownania
potegowego (3.4), gdzie po prawej stronie rownania uwzglednia si¢ najwazniejsze
simpleksy geometryczne wptywajace na warto$¢ mocy mieszania.

W przypadku mieszadel wstegowych sa nimi najczgsciej: przeswit ¢ = (D-d)/2
pomigdzy obracajaca si¢ wstega a $cianka mieszalnika, skok wstegi mieszadta p,
szeroko$¢ wstegi w, wysoko$¢ mieszadta 4 oraz liczba wsteg N,.

A=Lm-Re=C, (Ej (Bja (ﬁ) (Ej N (3.4)
d) (d) La) (d

Wybdr funkcji wyktadniczej do opisu wartoéci iloczynu Lm-Re nie jest
przypadkowy. Funkcja ta posiada wiele praktycznych zalet, ktére zadecydowaty
0 jej wyborze. Po pierwsze, funkcja wyktadnicza w swojej formie matematyczne;j
nie jest zbyt skomplikowana i bardzo prosto mozna z niej korzysta¢ w praktycznych
obliczeniach inzynierskich (miato to duze znaczenie w czasach, kiedy kalkulatory
nie byly ogdlnie dostepne). Po drugie, w zaleznosci od znaku wyktadnika potegi
funkcja ma charakter rosnacy, malejacy lub posiada warto$¢ stata, a wartosc¢
bezwzglgdna okreslonego wyktadnika $wiadczy o stopniu zaleznosci pomiedzy
lewa strong rownania (3.4) a okreslonym simpleksem geometrycznym. Po trzecie, po
obustronnym logarytmowaniu réwnania (3.4) staje si¢ ono rownaniem liniowym
wielu zmiennych. Ulatwia to znajdowanie wartosci poszczegolnych wyktadnikow
poteg oraz szacowanie ich przedziatow ufnosci.

Pomimo niezaprzeczalnych zalet takiej formy réwnania (3.4) nalezy jednak
zauwazy¢, ze nie wynika ono z jakichkolwiek rozwazan teoretycznych i opisuje
szukang zalezno$¢ jedynie w sposob przyblizony, a jego stosowanie jest ograniczone
do $cisle okreslonego zakresu zmian odpowiednich simplekséw geometrycznych,
dla ktérych wykonano pomiary doswiadczalne.

Klasycznym przedstawicielem tego typu podejscia jest praca Halla i Godfrey'a
(Hall i Godfrey, 1970), ktorzy przeprowadzili badania mocy mieszania dla bardzo
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szerokiego zakresu mieszania laminarnego 10*<Re<10°. Na podstawie
uzyskanych wynikow, dla tego zakresu ustalili oni zalezno$¢ korelacyjng (3.5)

Lm-Re=66(£j, (Bj’ (Ej (Ej N (3.5)
d) \d d) \d

Autorzy prowadzili badania w trzech mieszalnikach z dnami ptaskimi o $red-
nicach D = 0,042; 0,287 1 0,559 m. Pomimo tego, ze skala aparatu zmieniala si¢
okoto czternastokrotnie, to dla ukladow geometrycznie podobnych wartosci
iloczynu Lm-Re byly bardzo zblizone, co $wiadczy o mozliwo$ci przenoszenia
wynikéw otrzymanych w matej skali do warunkéw przemystowych z zadowalajaca
doktadnos$cig. Réwnanie (3.5) budzi jednak pewne watpliwosci. Podana wartos¢
wyktadnika 0,5 przy stosunku (w/d) jest najprawdopodobniej zbyt duza, poniewaz
wedlug wielu badaczy wplyw taki nie istnieje lub jest minimalny, natomiast
proponowana przez autorOw prosta proporcjonalnos¢ pomig¢dzy moca mieszania
a liczba wsteg mieszadla nie znajduje potwierdzenia u innych autoréw (Nagata
iwsp., 1972; Blasinski i Kuncewicz, 1978, Delaplace i Leuliet, 2000).

Podobne podejscie zaprezentowano w pracy Nagaty i wsp., 1972, gdzie dla sta-
lej szerokosci wstggi mieszadta w/d = 0,1 autorzy zaproponowali rownanie (3.6)

-0,5 0,5

Lm-Re =525/ 2=94) [Nd (3.6)

d
p

stluszne w szerokim zakresie stosunku D/d = 1,053 +~1,579.

Z poréwnania obu wyzej prezentowanych rownan wynika w przyblizeniu podobny
wplyw przeswitu na moc mieszania, gdyz wyktadniki poteg przy odpowiednich
simpleksach sa do siebie zblizone (warto$¢ -0,6 oraz -0,5). Mniejsze zgodnosci
mozna zaobserwowaé przy porownywaniu wyktadnikéw poteg (ich bezwzglednych
warto$ci) przy simpleksie (p/d). Dwukrotna zmiana wartosci tego simpleksu
spowoduje roznice w koncowych wynikach uzyskanych z obu analizowanych
réwnan o okoto 17,5%. Bardzo duze r6znice wystepuja natomiast w obu rdwnaniach
przy analizie wptywu liczby wsteg N, na moc mieszania. Na przyktad dodanie
drugiej wstegi mieszadla powinno spowodowa¢ w przypadku zastosowania
réownania (3.5) podwojenie mocy mieszania, natomiast z rownania (3.6) wynika,
ze nastagpi jedynie 41% wzrost zapotrzebowania mocy.

Réznice w warto$ciach wyktadnikow poteg w rownaniach korelacyjnych
podawanych przez réznych autorow wynikajg z wielu przyczyn. Do najwazniej-
szych z nich mozna zaliczy¢: nieuniknione btedy pomiarowe, stosowanie réoznych
technik pomiarowych, rézne parametry geometryczne uktadu mieszadto-mieszalnik
nieuwzglednione w proponowanych rownaniach korelacyjnych (dno ptaskie lub
wyoblone, grubo$¢ wstegi, sposob jej mocowania do piasty, liczba ramion mocu-
jacych, stopien wypelnienia mieszalnika cieczg itp.) lub zbyt maty zakres zmian
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okreslonego simpleksu geometrycznego. Aby wyeliminowac¢ ostatni z wptywow,
niektorzy autorzy obok wynikow badan wilasnych biorg réwniez pod uwage
warto$ci iloczynéw Lm:-Re = A podane przez innych autorow. Przykladem takiego
podejscia jest praca Blasinskiego i Rzyskiego, 1980, ktorzy na podstawie wynikow
kilkunastu dostepnych prac ustalili zalezno$¢ korelacyjnag (3.7)

-0,53 ~0,63 0,45 1,01
A=341-N". (b, AP (H) [k (3.7)
2\d d d d

Analizujac rownania (3.5) +(3.7) mozna zauwazy¢, ze wykladniki poteg
rownania (3.7) przy odpowiednich simpleksach geometrycznych mieszcza si¢
w przedziale wyznaczonym przez dwa poprzednie rGwnania.

Podobnie jak w poprzednim przypadku, Delaplace i Leuliet, 2000 wzigli pod
uwage wyniki badan do$wiadczalnych dotyczacych mocy mieszania dla mieszadet
wstegowych zawartych w ponad 30 pracach. Analizujac wartosci statej 4 dla 145
roznych ukladéw geometrycznych mieszadto-mieszalnik, autorzy opracowali
rownanie (3.8) stuszne w szerokim zakresie zmian parametréw geometrycznych
mieszadla (tabela 3.1)

Azgl.HE_IH' (Bj " (E] .(EJ‘NS,W 53)
2\d d d d

Podsumowujac, mozna jednak stwierdzi¢, ze uwzglednienie nawet najwigkszej
liczby wynikéow prac doswiadczalnych dostepnych w literaturze przedmiotu nie
musi zapewnia¢ opracowania bardzo doktadnych zaleznosci potggowych okre-
slajacych np. zaleznos¢ mocy mieszania od parametrow geometrycznych mieszadta.
Wynika to z istotnych ograniczen funkcji potggowej. Po pierwsze, przy korzystaniu
z duzej liczby prac z konieczno$ci musimy porownywac uktady, ktére najczesciej
nie s3 ukladami geometrycznie podobnymi, gdyz kazdy uktad mieszadto-
mieszalnik bedzie sie r6znil pewnymi szczegotami od innych i fakt ten bedzie
niewatpliwie wplywatl na dokladno$¢ opracowywanego rownania. Po drugie,
narzucenie postaci funkcji potegowej (3.3) nie ma zadnego teoretycznego uza-
sadnienia, a wynika jedynie z prostoty jej stosowania. Oznacza to, ze bardzo
czgsto podczas opracowywania wynikow doswiadczalnych wartosci liczbowe
naniesione na wykres w uktadzie podwojnie logarytmicznym nie uktadajg si¢ na
liniach prostych, a wykazuja wigksza lub mniejszg krzywizng. Zatem korelacja
potegowa (3.4) wykazuje w zasadzie zmienne wartosci wyktadnikow poteg
i nalezatoby poda¢ kilka zakresow zmian warto$ci odpowiedniego simpleksu
geometrycznego wraz z przypisanymi im wartosciami wyktadnikow poteg.
Zwigkszytoby to oczywiscie doktadnos$¢ rownan korelacyjnych, ale jednoczesnie
utrudnitoby ich praktyczne stosowanie. Dlatego tez najczeSciej uzyskang
doswiadczalng lini¢ krzywa przyblizamy linig prostg, ustalajac w ten sposob
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jedna, $rednig warto$¢ wykladnika potegi, aprobujac jednoczesnie zmniejszenie
doktadno$ci samego rownania. Po trzecie, o wartosci potegi przy okreslonym
simpleksie geometrycznym moze réwniez decydowaé warto$¢ innego simpleksu
geometrycznego, czego zazwyczaj nie bierze si¢ pod uwage przy praktycznym
opracowywaniu rownan korelacyjnych. Jako przyktad mozna poda¢ wspolzaleznosée
wptywow simpleksow (c/d) oraz (p/d) na moc mieszania mieszadet wstggowych
przy wykorzystaniu analogii przeptywu Couette'a (rozdzial ponizej) lub zaleznosci
korelacyjne opracowane dla mieszadet fapowych pracujacych w ruchu laminarnym
(Nagata, 1975).

Przedstawione powyzej rownania korelacyjne (3.5+3.8) sa jedynie przyktadami
réznych sposobow analiz przeprowadzonych przez réznych autoréw podczas
opracowywania proponowanych przez nich odpowiednich rownan dotyczacych
mocy mieszania. Tego typu réwnan mozna bytoby przedstawi¢ duzo wigcej,
dlatego tez w tabeli 3.2 zestawiono rownania korelacyjne dotyczace obliczania
mocy mieszania mieszadet wstegowych prezentowane w dostgpnych opracowaniach
literaturowych. Dodatkowo w tej samej tabeli zestawiono najwazniejsze rownania
korelacyjne inne niz potggowe, wynikajace z réznego podej$cia poszczegolnych
autoréw do sposobu korelowania danych doswiadczalnych.

Tabela 3.2. Réwnania korelacyjne okreslajace moc mieszania mieszadet
wstegowych w ruchu laminarnym

Autor Zaleznos¢ korelacyjna Zakres zmian parametrow
geometrycznych
- oo (1D "2 (p)® 102< 2 <119:0357 <P <128,
Btasinski A=341-N"- Py E_l 1q X d d
i Rzyski, s 007< Y <0140862< <111
1980 . H_ ) h 1,01 };i d
d d 1022 <164 N, =11ub2
Blasifiski 1,034 <2 <111150431 < 2 < 0,892
; o) . 0.5 W% o d d
. A=75| <] |B] [Z) N
Kuncewicz, (dj (dj [ d ) R 0,071< 2 <0142, N, =1
1978 d
Brito-de Ia o, o D 135052 <not0s< ¥ <on62: 2y,
Fuente A=1731.[P (v d d d d
i wsp., T d d N, =1, (wstega+ kotwica przy dnie)
1997
Lo12< 2 <1125:035< 2 < 0.826;
Bourne 1(D -0.3 03 oy d d
i wsp., A=134 = =-1|| |B] |2 w . h .
197 W d d 01€—<012105< <127,
N, =2
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2
A=10-7"-N,- —(D/d;) [ ~£2,gd21e d4).D_ 2:(w/d) ,
ch (D/d, ) -1 ) \d d) d ln[D/d—(l—Zw/d)j
avan
D/d-1
i Ulbrecht,
2
92 e ol (w0 x| [ B )
FEREY 2 YR /d T
d T (p/d) p p
1,023%31,37; O,36§§§1,25;
Chavan, 0,532-0,238-p/d| 2-n*-(D/d)h/d N X
1983 1-03-N, D/d-1+w/d 0,00 —08094< <12
N, =1lub2
Delaplace 0,44 0,29
i Leuliet, A=66-N?’8“(%j {0_5(%_1] }[%J
1997
D w
Delaol ~037 D ~031 ALY 1,012S3S1,38;0,07SES0,22
Delaplace A=91.N P 052 _1 (w h
i Leuliet, d d d d 035<p<216-088<h<130-
2000 a—d—’a’—d—aa
N=1 lub 2
=06
AceeN | (D, 1096 <2 <1114:0495< 2 <1;
Hall “l2\d d hd
i Godfrey, 073 ;05 0,097 < <0,135,1,00 < — < 101;
1970 (P} (™) [k d d
d d d N, =1lub2
Hirose A_4-7:3-0,7 (Hsinze] (hj N .qp| 2msin6 1,093331,245;070843%SO,ZB;
= B e R I~ N
i . in 74i sin O d N, .(%—lj 0,362$£§2,16;
Murakami, d
1986
s Loa<h o 1L2;N, =11ub 2
dzie: sin0=| 1+ ¢
Z1€: s;mbou = +
s (p/dy
) 03 s L2<2i0s<P < ¥ ooy
Kiippel, A= 60- N {1[D_1D [B) d d d
1979 2\d d LN =1mb2
d
D p w
Kionel = =1,05,0,386 < = <1,054; — =0,];
{ Seirbri Acis N( (01a) J[ I d am
1 de1roring = SN 2 N 1 X _
1970 (D/dy -1) \d = LO&N, =11ub2
Kuncewicz o\ 05 1,042S%S1,12;0,31S%SO,93;
| ) T h
2001 X 0107~ =09%N, =1
d d
D P w
Masiuk = =111;0,5< 2 <2;0,044 <—0,33;
asiu 02 N3 d d d
i wsp., A:473-[%j (FJ h o4 N =2
1993 3 EN =
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D
Nagata b oy 1053 <1,579; 0,5 < % <1,25;
i wsp., A=525-N% .(——1J .[BJ N N
1972 d d Yool =L N =1lub2
d d
D p
. . -0,25 0,55 1,075 <—< 1,2 1; 0,31 <=< 0,93;
I;(;%(;Zlelska, A—03. [ D-d [_] ) d } d
d d 2096, Y 20107 N, =1
d d
12 L3
DY (h
Patterson A=30-N; '(3] '(F) 115 < % <138;0,69 < % <1,05;
1131;5 h) (h 2 " 0097 <X <0195 13< X <105N =1
. T B = =V, b 1,0 = = LU, IN, =
gdzie (—] = [—j l+——— d d
d) \d (p/d)
-0,38 -0,35 D
o7s [ 1D p Lo12< = <124;035< 2 <216
Rieger A-a28 (] [E[E‘ln {5~ d d
iwsp., 02 0,07<¥ <022:100< 2 <103
1983 NEANE T T
d d 1<N, <4
Reher A—10s.n [ 2D/d Lil< %(1,19; Li< % <128; % =0,l;
i Bohm, T (Drd)-1 h
1970 J=LO6N, =1lub2
0,45 N
Sawinsky A=19-X, ( 2b/d ] [h j 1,04s%1,19; 036< 2 <1.28
i wsp., D/d-1 d y )
1976 “rn ERANC 0,084 <2 <0,12; 0,8 < — < 2,36;
gdzie (—) :(—} 1+ > d d
d (p/d) N, =1lub2
! | . 1052<2 <132:053< P <102
Shamlou A=150-N%* [_ d d
i Edward, D 1 o w h
’ 172 ==1]- - 0,089 < —<0,106;1,00 < —<1,08;
1985 d (w/d)- d d d
N, =1lub2
3
A= % . (sin 6)’0'5 . 167 X
21n|4+8- (Drd)-1 -1
2-(w/d) b
Takahashi - 1066 < = <1125: 0.1054 < % <0,1265;
i wsp., 2-(D/d)Y)" N,
1980 X{HO’OO”S[(D/d)_l Y 0,545%9,22; 1,043%9,2; N, =2
5 -1/2
dzie: sin=|1+———
¢ [ (p/d)ZJ
D w
. 1066 < — <1125, 0,084 < —<0,223;
Takahashi A =E~(sin 9)’0*445. 16m h
i wps., d ot ang [ @A-1], 0,54g§g2,16;1,043531,2;
1982 2-(w/d)

N, =1lub2
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2-(0/d))""| N
x-{1+o,oos39-['—j ]—w

(D/d)-1 2

+N,-N,-*-2,08(d, /d)""* - (n, /d)}""°

5 -1/2
gdzie: sin6 = [1 + H—)ZJ

D . P LW .
. —=1,02,05<=<1,—=0,1>
Zlokarnik, w d 7 T d d 7
1967 adzie: | T atat h
AWE P 210N, =11ub2
q d

Jak wynika z analizy tabeli 3.2 podejscie czysto praktyczne, czyli uogdlnianie
wynikéw do$wiadczalnych dotyczacych mocy mieszania przez zastosowanie
jedynie funkcji potggowej (3.4) jest chetnie stosowane od pierwszych badan
dotyczacych mocy mieszania do chwili obecnej i ze wzgledu na swoja prostote
ma ono nadal wielu zwolennikéw. Latwo zauwazy¢, ze nie wszystkie rGwnania
korelacyjne zawarte w powyzszej tabeli maja klasyczng forme roéwnania
potegowego, gdyz niektorzy autorzy starali si¢ znalez¢ podstawy teoretyczne do
proponowanych przez siebie rownan. Dlatego w niektoérych z nich stosowano na
przyktad sumy funkcji potegowych lub zawieraja inne niz klasyczne parametry
geometryczne uktadu mieszadlo-mieszalnik (powierzchnia wstegi, kat nachylenie
wstegi itp.).

Analizujac tylko klasyczne rownania potegowe zawarte w tabeli 3.2, mozna
okresli¢c maksymalne i minimalne warto§ci wyktadnikow poteg przy czterech
podstawowych simpleksach geometrycznych mieszadla wstegowego (liczba
wsteg mieszadla N,, skok wstegi p, przeswit ¢ oraz szeroko$¢ wstegi w), jak
rowniez okresli¢ ich wartosci §rednie. W tabeli 3.3 zestawiono uzyskane w ten
sposob warto$ci, przy czym $rednie wyktadniki poteg okreslono z doktadnoscia
0,05, gdyz ze wzgledu na duze rdznice pomigdzy wartosciami maksymalnymi
i minimalnymi wigksza doktadno$¢ bytaby nieuzasadniona. W ostatnim wierszu
podano ile razy zmienitaby si¢ moc mieszania, gdyby odpowiedni parametr
geometryczny wzrost dwukrotnie przy srednim wyktadniku potegi.
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Tabela 3.3. Minimalne, maksymalne i §rednie wartosci wyktadnikow poteg
w rownaniu 3.3

N, c/d p/d w/d
min. | max. | $r. min. max. Sr. min. max. | Sr. min. | max. Sr.
0,5 1,0 0,8 -0,6 -0,25 | -0,4 | -0,72 | -0,2 -04 (0,14 |05 0,2
A=1,74 A=-0,757 A=-75% A=14,8%

Jak wynika z tabeli 3.2 w pracach Blasinskiego i Kuncewicza, 1978, Riegera
iwsp., 1983; Delaplace i Leuliet, 1997 oraz w pracy Kdppela i Seirbringa, 1970
autorzy przedstawili rownania korelacyjne, w ktorych wyktadniki poteg byty
najblizej wartosci $rednich zawartych w tabeli 3.3. Jednocze$nie dwukrotny
wzrost liczby wsteg, przeswitu, skoku wstegi oraz szerokosci wstegi powoduje
odpowiednio wzrost mocy mieszania o 74%, zmniejszenie mocy o 24,3%,
zmniejszenie mocy o 24,3% oraz wzrost mocy mieszania o 14,8%. Zatem na moc
mieszania najbardziej wptywa liczba wsteg, natomiast minimalnie szeroko$é
wstegi. Obserwowany ujemny wyktadnik potegi przy stosunku p/d oznacza, ze
wraz ze zwigkszaniem si¢ tego stosunku, co skutkuje zmniejszaniem powierzchni
czynnej mieszadta z jednoczesnym wzrostem jego oporéw ksztattu, moc mieszania
maleje. Wynika z tego, ze w ruchu laminarnym opory tarcia przewyzszaja opory
ksztattu. Wiecej na ten temat mozna znalez¢ w p. 5.2 i p. 5.4, natomiast szersza
analize zmian warto$ci poszczegdlnych wyktadnikow poteg w rownaniu (3.4)
mozna znalez¢ w rozdziale 3.1.5.

3.1.2. Zastosowanie analogii przeplywu Couette'a

Z poznawczego punktu widzenia, podczas opracowywania odpowiednich
rownan dotyczacych mocy mieszania, bardziej wlasciwa metoda jest wstepne
przeprowadzenie analizy zjawisk zachodzacych wewnatrz mieszalnika, z jedno-
czesng probg ich ilosciowego opisu w formie rownan matematycznych. Dopiero
pozniej, wykorzystujac forme tak uzyskanych réwnan, mozna pokusi¢ si¢
o wyznaczenie odpowiednich nieznanych warto$ci wspotczynnikow. Przy takim
podejsciu, najcze$ciej prace mieszadla wstggowego oraz przeplyw cieczy
w mieszalniku przyrownuje si¢ do przeptywu Couette'a, czyli przeptywu cieczy
pomiedzy dwoma wspotsrodkowymi cylindrami o promieniach R; i R, z ktérych
cylinder wewnetrzny obraca si¢ ze stalg czgstoscig obrotowa N, natomiast
cylinder zewngtrzny jest nieruchomy (rys. 3.3). Ze wzglgdu na maly przeswit
pomiedzy oboma cylindrami przeplyw w tej przestrzeni mozna traktowaé jako
proste Scinanie 1 z rozwazan teoretycznych mozna wyprowadzi¢ zalezno$¢
pomiedzy momentem przytozonym do cylindra wewngtrznego, aby utrzymac go
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w ruchu a parametrami geometrycznymi oraz procesowymi analizowanego ukladu
(Kembtowski, 1973).

N

ciecz

P

Rys. 3.3. Przeplyw Couette'a

Przeplyw cieczy w przestrzeni pierScieniowej pokazanej na rys. 3.3 jest do§¢
duzym przyblizeniem rzeczywistego mieszadta wstggowego pracujacego w mie-
szalniku, jednak ze wzgledu na istniejagce doktadne matematyczne rozwigzanie
tego modelu, mozna go stosowac¢ do analizy jakosciowej dotyczacej wplywu
poszczegdlnych parametrow geometrycznych mieszadta na moment obrotowy M
dziatajacy na mieszadlo wstegowe (wewnetrzny cylinder). Z rozwigzan reome-
trycznych (Kemblowski, 1973) wynika, ze dla przeptywu Couette’a moment
obrotowy M okreslony jest zaleznoscia

_ 4mnmHQ
1 1

RY R}

M (3.9)

Przyjmujac, ze R;=d/2 oraz R,=D/2, po pewnych prostych przeksztatceniach
mozna uzyskac

(3.10)

Uwzgledniajac zalezno$¢ pomigdzy momentem obrotowym a mocg P =2nMN
mozna otrzymac zaleznos¢ (3.11) okreslajaca moc potrzebna do napedu cylindra

wewnetrznego
H 1
P=2"N’dn| — || —— 3.11
(&)= o

Po prawej stronie rownania (3.11) wystepuje charakterystyczny iloczyn N’d’n
pojawiajacy si¢ zawsze w zaleznoS$ciach okreslajacych moc mieszania dla
zakresu przeptywu laminarnego. Wystepuje tam rowniez drugi charakterystyczny
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czynnik ujety w nawias kwadratowy, ktory bardzo czgsto bedzie si¢ pojawiat
w innych zalezno$ciach dotyczacych mieszadet waskoprzeswitowych. Z roéwna-
nia (3.11) wynika, Ze moc mieszania powinna bardzo szybko rosna¢ wraz ze
zmniejszeniem si¢ przeswitu, a dla granicznej wartosci ilorazu d/D — 1,0 moc
mieszania powinna dazy¢ do nieskoniczonosci. Badania do$wiadczalne nie sa
w tym przypadku catkowicie zgodne z teoria, gdyz uklad dwoch wspdtosiowych
cylindréw jest tylko przyblizeniem rzeczywistego mieszadla wstegowego.
Rzeczywiste mieszadto wstegowe tym bardziej zbliza si¢ do ukladu przedsta-
wionego na rys. 3.3, im posiada wigcej wsteg o duzych liczbach zwojow i tylko
dla mieszadet o matych skokach p z pewnym przyblizeniem mozna w zagadnieniach
praktycznych stosowa¢ model przeplywu Couette’a. Jak wykazaly badania
doswiadczalne (Bourne i Butler, 1969), wyniki tym bardziej réznily sie od
warto$ci teoretycznych, im skok wstegi byt coraz wigkszy. Przy statym stosunku
d/D = 0,95 dla skoku wstegi p/D = 0,5 do$wiadczalna warto$¢ mocy mieszania
stanowila okoto 45% warto$ci teoretycznej, natomiast dla najczesciej stosowane;j
wartos$ci skoku p/D = 1,0 warto$¢ teoretyczna mocy byta ponad czterokrotnie
wieksza od warto$ci do§wiadczalnej (rys. 3.4).

Pdos’w/ Pteor

1.0 § «———— mieszadto cylindryczne

0.8 "
\
- \
\
06 N
[ \\O
0.4 N
d/D=0.95
02

o dane doswiadczalne

0 02 04 06 08 10 12
p/D
Rys. 3.4. Zgodnos$¢ wynikow doswiadczalnych z modelem Couette'a
(Bourne i Butler, 1969)

Najwicksza zaleta prezentowanego powyzej podejscia jest okreslenie czynnika
1/[1-(d/D)*], ktéry jak juz wspomniano spelnia wazna role w rozwazaniach
teoretycznych, jak rowniez przy opracowywaniu wynikow do$wiadczalnych
dotyczacych mieszadet waskoprzeswitowych (Chavan i Ulbrecht, 1972; Chavan
i Ulbrecht, 1974, Carreau i wsp., 1993; Cheng i Carreau, 1994b; Cheng i Carreau,
1995). Latwo zauwazy¢, ze zalezno$¢ (3.11) uwzglednia jedynie wptyw przeswitu
oraz wysokoSci mieszadla na moc mieszania, nie sa natomiast uwzglednione
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pozostale dwa wazne parametry geometryczne: skok wstegi p mieszadta oraz jej
szerokos¢ w.

Model Bornue i Butlera, 1969 rozwingli Chavan i Ulbrecht, ktorzy w swojej
pierwszej pracy na ten temat (Chavan i wsp., 1972), a dotyczacej mieszadet
slimakowych uwzglednili wszystkie podstawowe parametry mieszadla. Autorzy
zaproponowali model mieszadta §limakowego, w ktérym mieszadlo rzeczywiste
zastgpiono obracajacym si¢ walcem o $rednicy zastepczej (ekwiwalentnej) d..
Jako $rednice d, przyjeto ,.Srednice wewnetrznego cylindra, w uktadzie dwoch
cylindrow wspotosiowych, na ktoérego powierzchni szybko$¢ $cinania jest rowna
$redniej szybkosci $cinania wewnatrz dyfuzora”. Autorzy zatozyli, ze szybko$¢
Scinania ,,wewnatrz dyfuzora” moze by¢ w przyblizeniu okreslana w ten sam sposob
jak szybkos$¢ $cinania plynu newtonowskiego miedzy dwiema réwnoleglymi
ptytami

2nNR
v, = < 3.12
[y (3.12)
i analogicznie w kazdym innym punkcie wewngtrznym dyfuzora
2ntNr
y = 3.13
TSR o (3.13)

gdzie R, R, oraz r oznaczaja odpowiednio promien dyfuzora, promien hipote-
tycznego walca oraz promien biezacy. Po obliczeniu na podstawie rownania (3.12)
$redniej wartosci y,, w calym prze$wicie 1 przyjeciu zgodnie z zatozeniem
modelowym y,=7,, wyznaczono ekwiwalentng $rednic¢ walca d,, a nastgpnie
po skomplikowanych wyprowadzeniach z wykorzystaniem rozwigzania modelu
Couette’a, autorzy okreslili teoretyczng wartos¢ iloczynu liczby mocy oraz liczby

Reynoldsa
2
LmRe:nAe(ﬂj dejj_4m__ (3.14)
d \d, )| /d)y-1

gdzie 4, byta ekwiwalentna powierzchnia walca wewnetrznego i mozna ja byto
obliczy¢ z odpowiednich zaleznos$ci (Chavan i wsp., 1972). Szersze omowienie
powyzszego wyprowadzenia mozna znalez¢ w p. 5.4, w rozdziale po§wieconym
mieszadlom slimakowym.

Przedstawiony powyzej model pomimo dos$¢ istotnych i nie do konca
wyjasnionych zalozen upraszczajacych dobrze sprawdzal wyniki doswiadczen.
Dla dziewigciu mieszadet slimakowych o réznych parametrach geometrycznych
Chavan i Ulbrecht, 1973a uzyskali r6znice pomigdzy wartoSciami modelowymi
a doswiadczalnymi iloczynu Lm'Re okoto £18%. We wcze$niejszej pracy ci sami
autorzy (Chavan i Ulbrecht, 1972) podajg zalezno$¢ okreslajaca iloczyn Lm-Re
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dla mieszadet wstggowych, ktoéra byta wyprowadzona na podstawie identyczne;j
analizy jak dla mieszadet slimakowych. Zalezno$¢ powyzsza jest podana w tabeli
3.3. Jest ona dos¢ skomplikowana, ale jak podaja sami autorzy bezwymiarowa
powierzchnia (F,,/d*) moze byé wyrazona uproszczong zaleznoscia (3.15)

%zn(h/d)(w/d)(p/d) (3.15)
i warto§¢ (F,/d®) obliczona z zaleznosci (3.15) jest zaledwie mniejsza o 10+15%
od tej samej warto$ci obliczonej z pelnej zalezno$ci podanej w tabeli 3.3. Dla
mieszadel o wickszej liczbie wsteg niz jedna, warto$é (F/d”) nalezy mmnozy¢
przez liczbe wsteg N,. Zalezno$ci podane przez Chavana i Ulbrechta, 1972
bardzo dobrze sprawdzaty wyniki doswiadczen dla mieszadet wstegowych z
szerokiego przedziatu $rednic 1,05 <D/d < 1,58, chociaz dawaty one zawyzone
wyniki o okoto 30% w stosunku do danych Kdppela i Seibringa, 1970 oraz
Novaka, 1970.

Podstawowa teoretyczng zalezno$¢ (3.11) oraz dalsze podobne zaleznos$ci
uzyskane na podstawie analizy przeptywu Couette’a mozna z pewnym przybli-
zeniem sprowadzi¢ do funkcji potegowej (3.4), przeksztatcajac wyjSciowe rownanie
(3.11) do postaci (3.16)

H

M= 27[21]N2d3(€)

d d

_— 3.16
D+d D-d ( )

Z ostatniego rownania wynika, ze moment oporowy dziatajgcy na cylinder
wewnetrzny jest odwrotnie proporcjonalny do wielkosci przeswitu pomiedzy
cylindrami (miedzy wstega a $cianka). Dla rzeczywistych uktadow stosunek
d/(D+d) zmienia si¢ nieznacznie w granicach 5+10%. Mozna go zatem uwazaé
za warto$¢ statg i z niewielkim przyblizeniem réwnanie (3.16) redukuje si¢ do
postaci (3.17)

d

M=K — 3.17
D_d (3.17)

gdzie w statej K mieszcza si¢ wszystkie pozostate parametry geometryczne.

Prosta proporcjonalno$¢ wyrazona réwnaniem (3.17) dotyczy pelnego cylindra.
W przypadku mieszadet wstegowych tylko czg$¢ przestrzeni zajetej przez pelny
cylinder zajmuje wstega mieszadta. Dlatego tez zaleznos¢ momentu M od
bezwymiarowego prze§witu powinna by¢ stabsza niz wynika to bezposrednio
z rdwnania (3.17). Matematycznym wyrazem tej zaleznosci jest rOwnanie (3.18),
gdzie0<a<1
d
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lub

D-d\*
M—K(TJ (3.19)

Poniewaz istnieje prosta proporcjonalnos¢ Lm ~ P ~ M, otrzymamy ostatecznie:

Lm~(D _dj ~ (Ej (3.20)
d d

Zgodnie z przytoczonym rozumowaniem, moc mieszania dla mieszadel wstg-

gowych powinna rosngé wraz ze zmniejszaniem si¢ przeswitu, a warto§¢ wyktadnika

a w réwnaniu (3.20) powinna by¢ tym blizsza wartosci 1,0, im mieszadlo wstegowe

swoja konstrukcja bedzie si¢ zblizato do pelnego cylindra (mniejszy skok wstegi

mieszadla). Najprawdopodobniej z tego wlasnie powodu w tabeli 3.3 mozna

obserwowa¢ rozne warto$ci wyktadnika, a w rownaniu (3.20) podawane przez
poszczegdlnych autorow.

Przedstawione powyzej dwojakie podejscie do prob opisu postaci funkcji f
w rownaniu (3.3), tzn. wykorzystanie jedynie funkcji potggowej lub wykorzystanie
analogii przeptywu Couette'a mozna tatwo zauwazy¢ w tabeli 3.3, w ktorej
zestawiono najwazniejsze rownania dostgpne w literaturze przedmiotu okreslajace te
funkcjg. W przypadku korzystania z analogii przeplywu Couette'a, w odpowiednich
réwnaniach pojawiat si¢ zawsze czynnik 1/[1-(d/D)?].

3.1.3. Analiza wielkosSci oporu cieczy wzgledem elementu obrotowego
w mieszalniku

Na kazdy element umieszczony w poruszajacej si¢ w cieczy dziata sita oporu
osrodka, wynikajaca z réznicy cisnien przed i za elementem, proporcjonalna do
powierzchni tego elementu oraz do energii kinetycznej przeptywajacej cieczy.

F=AP-S=Q@p-S (3.21)

Ta sama zasada obowiazuje, jesli elementem czynnym jest topatka lub wstega
mieszadla obracajaca si¢ w cieczy przeptywajacej z mniejsza predkoscia obwodowa
niz predkos¢ tego elementu. Warto§¢ Au oznacza w tym przypadku réznice
predkosci pomigdzy ciecza a obracajagcym si¢ elementem. Majac obliczong
z rownania (3.21) site oporu F, mozna nastgpnie obliczy¢é moment obrotowy
dziatajagcy na wal mieszadla oraz moc mieszania. Wielko$¢ ¢ oznacza tutaj
wspotczynnik oporu elementu obrotowego. Tego typu podejscie do sposobu
okreslania mocy mieszania bylo bardzo czg¢sto stosowane w latach 60. ubieglego
stulecia, szczegblnie w literaturze radzieckiej (Gzowski, 1960; Karasiew i Gzowski,
1964) 1 dotyczyto tak ruchu burzliwego jak i laminarnego. Réwniez w p6zniejszych
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pracach innych autoréw, dotyczacych miedzy innymi mieszadet wstggowych
pracujgcych w ruchu laminarnym, mozna znalez¢ identyczne podejscie (Patterson
iwsp., 1979; Yap i wsp., 1979, Takahashi i wsp., 1980, Takahashi i wsp., 1982).

Réznica predkosci Au elementu obrotowego (wstegi mieszadta) i cieczy oraz
wspotczynnik oporu ¢ wystepujace w réwnaniu (3.21) sa najtrudniejszymi do
wyznaczenia wielko§ciami i ich wartosci liczbowe ustalane sg najcze$ciej na
podstawie badan do$wiadczalnych. Przyktadem moze by¢ praca Pattersona
i wsp., 1979, ktérzy opierajac si¢ na wczesniejszych badaniach Carreau i wsp.,
1976, okreslili wzgledng czgsto$¢ obrotowa cieczy N, na promieniu rownym
srodkowi wstegi do czestosci obrotowej N samego mieszadta

Ne o ! (3.22)

T

gdzie wielko$¢ (d/1) oznacza stosunek srednicy mieszadta do catkowitej dtugosci
wstegi 1 moze by¢ obliczony z zaleznosci (3.23)

) e

Z réwnan (3.22) oraz (3.23) wynika, ze im wicksza bedzie liczba Reynoldsa,
wigksza szeroko$¢ wstegi mieszadta oraz mniejszy skok wstegi — tym czgstosé
obrotowa cieczy bedzie si¢ coraz bardziej zblizata do czestosci obrotowej samego

mieszadlta. Powyzsze relacje s3 w duzym stopniu intuicyjnie wyczuwalne.
W réwnaniu (3.22) wystepuje rowniez stosunek $rednic (D/d), co oznacza, ze
mieszadla o mniejszej srednicy wzglednej zapewniaja wigksza czgstos¢ obrotowa
cieczy w obszarze mieszadta. Nalezy jednak pamietac, ze dla rozwigzan przemysto-
wych stosunek ten zmienia si¢ w nieduzych granicach (D/d) =1,05+1,1, zatem
wptyw $rednicy jest tutaj nieznaczny.

Roéwnanie (3.22) przedstawiono graficznie na rys. 3.5. Jak z niego wynika,
im jest wiecej zwojow mieszadta (mniejszy skok), tym ciecz wiruje szybciej,
a dla liczby Reynoldsa Re > 100 ciecz w obszarze mieszadla wiruje juz tylko
nieznacznie wolniej od samego mieszadla. Tlumaczy to obserwacja, ze dla
mniejszego skoku wstegi mieszadla uzyskujemy wigksze wartosci wspotczynnikow
wnikania ciepta (p. 3.4.3 ip. 3.4.4).
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Rys. 3.5. Wzgledna czgsto$¢ wirowania cieczy w obszarze wstegi mieszadta

Korzystajac ze wspolczynnikoéw oporu ¢ podanych przez Whitakera, 1968
oraz wykorzystujac rownania (3.2) i (3.23), Patterson i wsp., 1979 wyprowadzili
rownanie (3.24) okreslajace zalezno$¢ liczby mocy Lm od podstawowych para-
metréw geometrycznych uktadu mieszadlo wstegowe-mieszalnik

[5.8Re§’26-sin9+1,80059]
Ndzp 0,93 D 0,91 1 1,23

SEAGAH

gdzie 6 oznacza kat nachylenia wstegi do poziomu, natomiast wielko$¢ Re, jest

liczbg Reynoldsa charakteryzujaca optyw cieczy wokol wstegi o jej srednim
promieniu R, i szeroko$ci w

w

0,16
Lm=79-N, (—j
d {

(3.24)

Re, 2ne(N-N,)R,-w-p (3.29)
l

Zaproponowane réwnanie (3.24) jest duzo bardziej skomplikowane niz réwnania
korelacyjne wykorzystujace jedynie funkcje potegowe i wedtug autorow sprawdzato
wyniki doswiadczalne z btedem ponizej 8%. Podstawowa jego zaletg jest wypro-
wadzenie formy rownania z podstawowych praw rzadzacych mechanika ptynow.
Jak zawsze w takich przypadkach wartoSci wspotczynnikow wystepujacych w
réwnaniu koncowym musiaty by¢ okreslane na podstawie badan do§wiadczalnych.
Innym przykladem zjawiskowego podejscia do sposobu okreslania mocy
mieszania jest praca Takahashi i wsp., 1982b, w ktorej autorzy traktuja mieszadto
wstegowe oraz kotwicowe jako jeden typ mieszadta rdznigcy si¢ katem 6 pochy-
lenia topatki lub wstegi wzgledem poziomu. Dla mieszadta kotwicowego kat &
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wynosi 90°, natomiast dla mieszadet wstggowych mozna go obliczy¢ z za-
leznosci (3.26)

S S S (3.26)

2
nz(d) +1
s
Bazujac na swojej poprzedniej pracy, Takahashi i wsp.,1980 rozwineli opraco-
wang poprzednio korelacje uwzgledniajac dodatkowo szeroko$¢ wstegi w oraz
liczbe ramion mieszadla kotwicowego lub liczbg wsteg N,. Autorzy wyprowadzili
najpierw ogolng posta¢ rownan, a nastgpnie, na podstawie badan do§wiadczalnych,
okreslili warto$ci wystepujacych tam statych. Ostatecznie podali zaleznos¢ (3.27)

okreslajgca warto$¢ iloczynu liczby mocy oraz liczby Reynoldsa dla zakresu
mieszania laminarnego

5 0,15 3,15
Lm-Re S [Ejf(c/D)(sin e)‘””[%) - 2,08n3NaNr(%ﬁj (r—"j

T 2In(d+8c/w)—1ld d
(3.27)
gdzie:
f(c/D)=1+0,00539c/D)*** (3.29)

Funkcja f uwzglednia wpltyw przeswitu ¢ na moc mieszania, natomiast wielko$¢
L oznacza dtugo$¢ ramienia. Dla mieszadta kotwicowego jest to jego wysokos¢,
natomiast dla mieszadta wstegowego (L = h-sinf) jest to dtugo$¢ rozwinigtej
wstegi mieszadta.

Rownanie (3.27) jest stuszne dla zakresu mieszania laminarnego (Re = 0,1+10),
dla nastgpujgcego zakresu zmian parametréw geometrycznych: 1 <Nr<4;
0,019 < ¢/D<0,3; 0,49 <p/D <1,95; 0,076 < w/D < 0,20.

Jak wynika z réwnan (3.27+3.28) dwukrotne zmniejszenie prze§witu ¢ powo-
duje wzrost mocy mieszania zaledwie o okoto 12%. Drugi ze skladnikow réwnania
(3.27) oznacza wpltyw ramion mocujacych tapy lub wstegi z watem napgdowym
na moc mieszania. Symbol d, oznacza Srednicg pr¢ta mocujgcego, 7, jego
zewnetrzny promien, natomiast N, liczbe mocujacych pretow dla jednego
ramienia. Jak zauwazajg sami autorzy, nie popetniajac wielkiego btedu, wptyw
ten mozna poming¢ lub przyja¢ dodatkowa wartos¢ LmRe =15 dla kazdego
mocujacego preta, niezaleznie od jego wymiarow.

Latwo zauwazy¢, ze rOwnania oparte o poczatkowe rozwazania teoretyczne
maja zawsze bardziej skomplikowang posta¢ od klasycznych réwnan korelacyjnych.
Jednak doktadno$¢ tych pierwszych jest z reguly wigksza, a ich zakres stoso-
walnosci obejmuje duzo wigkszy przedzial zmiennosci parametréw geometrycznych
mieszadla niz rownania korelacyjne, bazujace na funkcjach potegowych.
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3.1.4. Wykorzystanie metod modelowania matematycznego

Jezeli chcemy okresli¢ moc mieszania lub inng wielko$¢ uzytkowa dowolnego
uktadu mieszajacego z wykorzystaniem metod symulacji numerycznych, to
etapem wstgpnym obliczen jest zawsze rozwigzanie modelu hydrodynamicznego,
czyli okreslenie rozktadu wszystkich sktadowych predkosci cieczy w mieszalniku.
W drugim etapie obliczen nalezy okresli¢ rozktady szybkosci $cinania oraz
naprezen stycznych na $ciance i dnie mieszalnika i dopiero dysponujac tymi
danymi mozna okres$li¢ sity, momenty, a nastgpnie moc mieszania.

Modelowanie matematyczne jest pozbawione istotnych ograniczen wystepuja-
cych w badaniach do§wiadczalnych, gdyz w przypadku modeli tréjwymiarowych
(modele 3D) mozna je praktycznie prowadzi¢ dla dowolnej geometrii ukladu
mieszajacego, a w przypadku modeli 2D nalezy wprowadzi¢ dodatkowe uprosz-
czenia dotyczace obszaru mieszadta. Modele rozwigzujace pole przeptywu
w ruchu laminarnym sg duzo prostsze niz modele przeznaczone do rozwigzan
ruchu burzliwego, gdyz ze wzgledu na pomijanie predkosci pobocznych w ruchu
laminarnym nie jest konieczne wprowadzanie bardzo skomplikowanych i nie
zawsze pewnych hipotez domykajacych dotyczacych samej burzliwosci. Dlatego
tez modelowanie ruchu laminarnego jest w chwili obecnej dynamicznie rozwijaja-
cym si¢ kierunkiem badan, poniewaz duze szybkosci oraz duze pojemnosci
pamigci obecnych mikrokomputerow klasy PC sprawiajg, ze jeden czlowick
moze zbudowac i rozwigza¢ model matematyczny bez konieczno$ci stosowania
metod optymalizacyjnych dotyczacych samego rozwigzania. W ostatnim dwu-
dziestoleciu stosowanie metod modelowania matematycznego stato si¢ dominujacym
trendem w metodach badawczych przeptywu cieczy wewnatrz mieszalnika. Nalezy
przewidywac, ze w najblizszym czasie nastapi jeszcze wigksze przyspieszenie
metod badawczych w tym obszarze.

Ze wzgledu na to, ze modelowaniu matematycznemu poswigcony jest
rozdzial 6 monografii, w tym punkcie nie beda omawiane przyktady poszczegolnych
modeli numerycznych oraz otrzymywane na ich podstawie wyniki.

Inne sposoby

Omowione powyzej cztery podstawowe metody opracowywania wynikow
doswiadczalnych dotyczacych mocy mieszania s3 najczeSciej spotykanymi
metodami w literaturze przedmiotu i inne sposoby naleza raczej do rzadkosci.
Jesli jednak sa one stosowane, to najcze$ciej autorzy wykorzystujg w takich
przypadkach specyficzne wlasciwosci okreslonego typu mieszadta. W przypadku
mieszadel wstggowych ta wlasciwoscig jest stosunkowo duza powierzchnia
czynna obracajgcego si¢ mieszadta. Wykorzystujac te wilasciwos$é Zlokarnik,
1967 skorelowal swoje wyniki do$wiadczalne za pomoca bezwymiarowego

51



inwariantu geometrycznego (F,/d”), uzyskujac réwnanie (3.29), gdzie F, jest
catkowita powierzchnig czynng wstegi

Lm-Re =1000-(F, /d*)""” (3.29)

Nalezy jednak zaznaczyC, ze powyzsza zalezno$¢ mozna jedynie stosowac dla
warto$ci w/d = 0,1 oraz dla D/d =1,021, gdyz podczas badan doswiadczalnych
powyzsze parametry byly niezmienne, a zmieniat si¢ jedynie skok oraz liczba
wsteg mieszadta. Powierzchnia wstegi moze na przyktad wzrosnaé na skutek
wzrostu szeroko$ci tasmy, ktory to parametr zasadniczo nie wptywa na moc
mieszania (Patterson i wsp., 1979, Rieger i wsp., 1986, Britio-de la Fuente, 1997).

3.1.5. Wplyw poszczegdolnych parametrow geometrycznych mieszadla
na moc mieszania

Dla typowych mieszadel wstegowych mozna wyr6zni¢ pi¢¢ podstawowych
parametréw geometrycznych okreslajacych uktad mieszadto-mieszalnik. Sg to:
liczba wsteg N,, przeswit c = 0,5-(D/d-1), skok wstegi mieszadta p, szerokos¢
wstegi w oraz wysokos$¢ mieszadta 4. W niektorych przypadkach ostatni z wy-
miardéw nie jest brany pod uwagg, gdyz standardowo wysoko$¢ mieszadta zmienia
si¢ w bardzo niewielkich granicach h/d =(0,9+1,1). Podstawowymi wielkos$ciami
wynikowymi sg z kolei: liczba zwojow wstegi i = h/p oraz kat nachylenia wsteggi
0 okreslony réwnaniem (3.26). Zakres zmiennos$ci podstawowych parametréw
geometrycznych mieszadta w dostepnych pracach badawczych jest bardzo duzy
1 mozna go przesledzi¢ analizujac zawartos¢ tabeli 3.1. Celem okreslenia najczesciej
stosowanych zakresow zmiennosci poszczegolnych parametrow geometrycznych
mieszadla wstegowego zawarto$¢ tabeli 3.1 poddano odpowiedniej analizie
statystyczne;j.

Liczba wsteg. 40% mieszadel posiadalo pojedyncza wstege, 56% posiadato
wstege podwojng 1 zaledwie 4% badanych uktadoéw posiadato wigcej niz 2 wstegi.
Nieche¢ do stosowania wickszej liczby wsteg niz 2 wynika przede wszystkim
z problemoéw konstrukcyjnych zwigzanych z zamontowaniem wigcej niz dwoch
wsteg na jednym wale oraz ze znacznie wigkszego zapotrzebowania mocy do
napedu takiego uktadu mieszajacego.

Wielkos¢ przeswitu. Przeswit wzgledny c/d zmienial si¢ w granicach od 0,01 do
0,29, ale tylko 6,5% mieszadet posiadato przeswit wigkszy niz 0,07. Stosunkowo
duza $rednica mieszadta wstggowego wynika niewatpliwie z przeznaczenia tego
typu mieszadta do mieszania cieczy wysokolepkich. Tylko strumien cyrkulacji
wtornej obejmujacy catg przestrzen mieszalnika tgcznie z obszarem przysciennym
pozwala na osiggni¢cie stosunkowo krotkich czasdéw zmieszania oraz wlasciwych
warunkow hydrodynamicznych do efektywnej wymiany ciepta pomiedzy $cianka
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mieszalnika a ciecza mieszang. 90% mieszadet posiadato przeswit c¢/d = 0,01+0,07,
w tym 25% w zawezonym przedziale 0,02+0,03 oraz 25% w innym zawezonym
przedziale 0,05+0,06. Stosowanie mieszadet o prze§wicie mniejszym niz 0,01
zwigzane jest z duzymi problemami konstrukcyjnymi oraz eksploatacyjnymi
(zapewnienie wspoltosiowos$ci mieszadta oraz mieszalnika), natomiast mieszadta
o wiekszych prze§witach niz 0,07 wykazuja malg efektywno$¢ mieszania.

Skok wtegi mieszadla (p/d). Zmiana tego parametru wystepowata w szerokim
zakresie 0,35 < (p/d) £2,15, ale najwigcej mieszadel (41%) miescito sig
w bardzo waskim przedziale 0,9 < (p/d) <1 i mozna $miato stwierdzi¢, ze jest
to najbardziej typowa wielko$¢ (p/d) stosowana w badaniach laboratoryjnych
i w aplikacjach praktycznych, jesli gldownym celem mieszania jest osiagnigcie
mozliwie krotkich czaséw zmieszania. Drugim chetnie stosowanym przedziatem
jest przedziat 0,4 < (p/d) <0,6 (23%) korzystny dla przypadkoéw ptaszczowej
wymiany ciepla. Zaledwie 7% mieszadet posiadato simpleks (p/d) > 1,3.

Szerokosé wstegi (w/d). Zakres zmienno$ci tego parametru wynosit od 0,08 do
0,22 i w przewazajacej liczbie przypadkéw dotyczyt bardzo waskiego przedziatu
0,09 < (w/d) £0,12. Tylko 9% mieszadel posiadato wartos¢ (w/d) > 0,14 i tylko
2% mieszadet posiadalo wartos¢ (w/d) <0,09. Zatem najbardziej typowa
szeroko$cig wstegi mieszadla byta warto$¢ (w/d) = 0,1

Wysokos¢ mieszadla (h/d). Zbiorniki z mieszadtami wstegowymi nie naleza do
zbiornikow smuktych. Wprawdzie w tabeli 3.1 zakres zmian tego parametru jest
stosunkowo duzy i wynosi 0,95 < (h/d) < 1,94, jednak az 90% mieszadetl miesci
si¢ w bardzo waskim przedziale 0,95 < (h/d) < 1,10. 7% mieszadel posiadato
simpleksy 1,10 < (h/d) < 1,30, a jedynie 3% (h/d) > 1,3.

Biorac pod uwage powyzsza analizg statystyczng mozna stwierdzi¢, ze naj-
bardziej typowym mieszadlem wstegowym jest mieszadto o parametrach:

N =2 gzo,os; P, Yooy, Lo (3.30)

Nalezy jednak podkresli¢, ze mieszadto to nie musi by¢ mieszadlem najbardziej
efektywnym. Podczas plaszczowej wymiany ciepta mozna stosowa¢ mieszadia
o duzo mniejszym przeswicie, natomiast jesli chcemy osiggna¢ stosunkowo krotkie
czasy homogenizacji trzeba stosowa¢ mieszadla o wigkszej szerokosci wstegi
(Rieger i Nowak, 1986, Masiuk i wsp., 1993, Delaplace i wsp., 2000a).

3.1.5.1. Wplyw przeswitu

Najwigksze szybkosci §cinania oraz najwigksze naprezenia styczne podczas
pracy mieszadla wstegowego powstaja w przeswicie pomigdzy obracajacg si¢
wstega mieszadla a $cianka mieszalnika. Jednak obszar o duzych naprezeniach
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stycznych nie obejmuje swoim zasiggiem calego obwodu $cianki, a jedynie
najblizsze otoczenie obracajgcej si¢ krawedzi wstegi (Szulc, 2004; Kuncewicz
i Pietrzykowski, 2010) 1 na kazdej wysokoS$ci $cianki liczba tych obszarow jest
rowna liczbie wstegg (najczesciej stosujemy mieszadla jedno- lub dwuwstegowe).
Poza tymi specyficznymi obszarami ciecz w poblizu $cianki obraca si¢ z duzo
mniejsza predkoscig obwodowa, zatem szybko$¢ $cinania oraz naprezenia styczne na
$ciance mieszalnika beda roéwniez duzo mniejsze. Zwigkszajac srednice mieszadta,
czyli zmniejszajac prze§wit ¢, zwigkszamy naprezenia styczne w samym przeswicie
1 naprezenia te beda w przyblizeniu odwrotnie proporcjonalne do wielkosci
przeswitu. Jednak na pozostalym obwodzie mieszalnika napr¢zenia wzrosng
w duzo mniejszym stopniu, gdyz predkos¢ obwodowa cieczy w mieszalniku
bedzie wzrastata wraz ze wzrostem $rednicy mieszadta w sposob nieznaczny
(Carreau i wsp., 1976). Trudno zatem w sposob jednoznaczny okreslic w jakim
stopniu wzro$nie $rednia warto$¢ naprezen stycznych na catym obwodzie $cianki
mieszalnika, ktéra to warto§¢ decyduje o momencie oporowym oraz o mocy
mieszania. Mozna jedynie stwierdzi¢, ze zmniejszajac przeswit powinnismy
obserwowac wzrost zapotrzebowania mocy do napedu mieszadta. W rownaniach
korelacyjnych wykorzystujacych funkcje potegowe wzrost ten odnotowany jest
w formie odpowiednich wartosci wyktadnikéw poteg przy stosunku (c/d) lub
w wartoéciach czynnika 1/[1-(d/D)*] w réwnaniach wykorzystujacych analogie
przeptywu Couette'a. W tabeli 3.4 zestawiono dostgpne w literaturze przedmiotu
warto$ci poteg przy simpleksie geometrycznym (c/d) podanych przez roéznych
autorow.

Tabela 3.4. Wartosci wyktadnika potegi przy simpleksie geometrycznym (c/d)
w rownaniu (3.4)

Praca Wartos¢ wyktadnika Zakres zmian wartosci ¢/d
potegi przy (c/d)

Btasinski i Rzyski, 1980 -0,53 0,01+0,095
Bourne i wsp., 1979 -0,3 0,006+0,063
Delaplace i Leuliet, 1997 -0,29

Delaplace i Leuliet, 2000 -0,31

Hall i Godfrey, 1970 -0,6 0,048+0,06
Kappel, 1979 -0,3 0,01+0,055
Kuncewicz i wsp., 2001 -0,25 0,021+0,06
Nagata i wsp., 1972 -0,5 0,027+0,285
Niedzielska, 2003 -0,25 0,037+0,105
Rieger i wsp., 1986 -0,38 0,006+0,12
Reher i Bohm, 1970 -1,0 0,055+0,095
Sawinsky i wsp., 1976 -0,45 0,020,095
Shamlou i Edwards, 1985 -0,33 0,025+0,016
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Jak wynika z tabeli 3.4 wszyscy cytowani autorzy stwierdzaja wzrost mocy
mieszania wraz ze wzrostem wzglednej $rednicy mieszadla (zmniejszeniem si¢
przeswitu), ale szybko$¢ tego wzrostu byla okreslana na réznym poziomie.
Warto$ci wyktadnika potegi przy simpleksie c¢/d miescily si¢ w granicach od —
0,25 (Kuncewicz i wsp., 2001; Niedzielska, 2003) do wartos$ci -1,0 (Reher
i Bohm, 1970). O ile pierwsza z warto$ci byla zblizona do innych wartos$ci
(Bourne i wsp., 1979; Kdppel, 1979; Shamlou i Edwards, 1985, Delaplace
i Leuliet, 1997; Delaplace i wsp., 2000a), o tyle ostatnia z nich réznita si¢
wyraznie od pozostatych. Obserwowane rdznice mogg czesciowo wynika¢ z réznic
w liczbie zwojow oraz liczbie wsteg badanych mieszadetl. Jesli liczba zwojow
oraz liczba wsteg mieszadta byta duza, wtedy mieszadto wstggowe bylo zblizone
swoja konstrukcja do petnego walca i wyktadnik potegi przy zmiennej (c/d) mogt
si¢ zbliza¢ do teoretycznej wartosci -1,0 wynikajacej z rownania (3.17). Przy
mniejszej liczbie zwojow bezwzgledna wartos¢ wyktadnika malata.

W tabeli 3.5 przedstawiono wptyw jaki wywiera zmiana wzglednej srednicy
mieszadla na obliczang moc mieszania mieszadta wstegowego w zaleznosci od
réwnania korelacyjnego, z ktorego korzystamy. Na koncu tabeli 3.5 zamieszczono
rowniez stosunek mocy Pyp-0.97/Pap-09, jaki wynika z okreslonych zaleznosci
korelacyjnych. W tym przypadku do poréwnania wybrano dwie krancowe,
stosunkowo male oraz stosunkowo duze wzgledne Srednice mieszadet d/D = 0,9
oraz d/D = 0,97, ktore stosuje si¢ w praktyce przemystowej.

Tabela 3.5. Wptyw wyktadnika potegi przy simpleksie (c/d) na moc mieszania

d/D c/d (c/d)®? (c/d)®? (c/d)™? 1/[1-(d/D)*]
0.8 0,125 1,866 2,824 3,482 2,777

0,85 0,088 2,071 3,366 4,291 3,603

0,9 0,055 2,380 4242 5,664 5,263

0,95 0,026 2,978 6,164 8,869 10,25

0,97 0,015 3,493 8,041 12,20 16,92

0,99 0,051 4,886 14,07 23,87 50,25
Pyp-097Pap-00 1,47 1,89 2,15 321

Jak wynika z tabeli 3.5 rownania oparte na analogii przeptywu Ceuette'a
wykazywaly najwickszag wrazliwo$¢ na zmiang parametru (d/D), natomiast
rownania korelacyjne byly znaczaco mniej wrazliwe i z oczywistych wzgledow
ich wrazliwo$¢ zmniejszata si¢ wraz ze zmniejszaniem si¢ bezwzglednej wartosci
wyktadnika potegi. Dla typowych parametrow geometrycznych mieszadet wste-
gowych $rednia warto$¢ wyktadnika potegi przy zmiennej (¢/d) powinna wynosié¢
okoto -1/3, co oznacza, ze dwukrotne zmniejszenie przeswitu pomigdzy wstega
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mieszadla a $cianka mieszalnika powinno zwigkszy¢ moc mieszania $rednio
o okoto 26%.

Nalezy jednak zaznaczyC, ze przeprowadzona powyzej analiza nie jest
doktadna, gdyz oparta jest jedynie na rGwnaniach korelacyjnych proponowanych
przez réznych autoréw dla doswiadczalnych uktadow geometrycznych znacznie
roznigcych si¢ miedzy sobg elementami wyposazenia. Drugim powodem jest
brak mozliwo$ci uwzglednienia wzajemnych interakcji poszczegdlnych parametrow
geometrycznych.

Wydaje sig, ze wolne od tych btedéw sg metody wykorzystujace modelowanie
matematyczne, ktore wnikajac w mechanizm procesow przebiegajacych wewnatrz
mieszalnika, moga w przysztosci odpowiedzie¢ na pytanie o rzeczywisty wptyw
przeswitu w roznych jego zakresach na moc mieszania mieszadet wstegowych.

3.1.5.2. Wplyw skoku wstegi mieszadla

Jak wynika z analizy tabeli 3.2 zmniejszenie skoku wstegi mieszadta, czyli
zwigkszenie liczby zwojow wstegi dla tej samej wysokosci mieszadta, powodowato
w przewazajacej liczbie przypadkéw zwiekszenie zapotrzebowania mocy do
napedu mieszadta. Matematycznym wyrazem tej tendencji byta ujemna warto$¢
wyktadnika potegi przy simpleksie geometrycznym (p/d) w réwnaniach korelacyj-
nych przedstawionych w tabeli 3.2. W tabeli 3.6 zestawiono warto$ci tych
wyktadnikéw proponowanych w réznych pracach.

Tabela 3.6. Zalezno$¢ mocy mieszania od skoku wstegi mieszadta
wedtug réznych autorow

Autor Warto$¢ wyktadnika potegi Zakres zmian simpleksu (p/d)
przy simplesie (p/d)

Btasinski i Rzyski, 1980 -0,63 0,357+1,28
Brito-de la Fuente i wsp., 1997 -0,72 0,5+1,0
Bourne i wsp., 1979 -0,3 0,35+0,826
Delaplace i Leuliet, 1997 -0,44
Delaplace i Leuliet, 2000 -0,37 0,35+2,16
Hall i Godfrey, 1970 -0,73 0,495+1
Kappel, 1979 -0,5 0,5+1
Kaéppel i Seirbring, 1970 -0,66 0,386+1,054
Kuncewicz i wsp., 2001 -0,55 0,31+-0,93
Masiuk i wsp., 1993 -0,2 0,5+2
Nagata i wsp., 1972 -0,5 0,5+1,25
Niedzielska, 2003 -0,55 0,31+-0,93
Rieger i wsp., 1983 -0,35 0,35+2,16
Shamlou i Edwards, 1985 -0,5 0,53+1,02
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W 2/3 przypadkow wykladnik potegi przy simpleksie geometrycznym (p/d)
mieécit si¢ w waskim przedziale (-0,5)+(-0,73), w pozostatych przypadkach jego
bezwzgledna warto$¢ byta nizsza. Mozna zauwazy¢ prawidtowos¢, ze niskie
bezwzgledne wartosci wyktadnika potegi uzyskiwano jedynie w przypadku, kiedy
badano mieszadta o duzych skokach wstegi mieszadta (Rieger i wsp., 1983, Masiuk
i wsp., 1993, Delaplace i Leuliet, 2000) — jedynym wyjatkiem jest praca (Bourne
i wsp., 1979). Obserwowany efekt mozna wyttumaczy¢ analizujac opory ksztaltu
oraz opory tarcia wstegi mieszadta.

Zmniejszenie skoku wstegi skutkuje dwoma efektami: zwigkszeniem
powierzchni czynnej mieszadta oraz zmniejszeniem kata nachylenia wstggi
wzgledem ptaszczyzny poziomej. Oba efekty mozna polgczy¢ z oporami ksztattu
oraz oporami tarcia obracajacej si¢ wstggi. Opory tarcia proporcjonalne do
powierzchni wstegi beda rosty wraz ze zmniejszaniem si¢ jej skoku, natomiast
opory ksztaltu zwigzane z konieczno$cig optywu ciata o stromym ksztatcie przez
ciecz, bedg malaty. Te dwie przeciwstawne tendencje maja rozny wplyw na
sumaryczny opOr obracajacej si¢ wstggi mieszadla w calym zakresie zmian
parametru (p/d).

Jak wynika z pracy Kuncewicza i wsp., 2005, dla mieszadel slimakowych
o stosunku (p/d)<1,3 opory tarcia przewazajg nad oporami ksztattu, gdyz
zmniejszenie tego stosunku powodowato wzrost mocy mieszania. W granicznym
przypadku, kiedy mieszadto slimakowe staje si¢ walcem, moc mieszania wzrasta
szesciokrotnie w stosunku do warto$ci minimalnej obserwowanej dla (p/d) = 1,3.
Przy zwigkszaniu z kolei skoku $limaka dla zakresu (p/d)> 1,3 nastepuje
roOwniez wzrost mocy mieszania, ale tym razem jest on spowodowany znacznym
zwigkszeniem opordéw ksztattu. W drugim granicznym przypadku dla (p/d) — o,
tzn. kiedy $limak staje si¢ mieszadtem topatkowym o matej $rednicy i duzej
wysoko$ci, moc mieszania ze wzgledu na stromy ksztatt elementu obrotowego
przyjmuje druga z warto$ci maksymalnych, ale tym razem tylko 2,3 razy wicksza
od wartosci minimalnej. Bioragc pod uwagg podobienstwo budowy mieszadta
slimakowego oraz wstegowego, nalezy przypuszczac, ze wplywy poszczeg6élnych
parametrow geometrycznych wstegi lub $limaka na moc mieszania powinny by¢
bardzo zblizone. Poniewaz w wigkszosci prac skok wstegi mieszadta (p/d)
zmienial si¢ w granicach od 0,35 do 1,1, czyli zmieniat si¢ w zakresie (p/d) < 1,3,
to biorgc pod uwage wyniki pracy Kuncewicza i wsp., 2005 nalezato si¢
spodziewa¢ wzrostu mocy mieszania wraz ze zmniejszaniem si¢ skoku wstegi, co
rzeczywiscie odzwierciedla tabela 3.1 oraz tabela 3.6.

Potwierdzeniem powyzszego rozumowania sa bardzo nieliczne dane do-
swiadczalne dotyczace mieszadet o duzych skokach wstegi mieszadta. Masiuk
i wsp., 1992 dla mieszadla jednozwojowego o skoku (p/d) =2 uzyskali moc
mieszania o 15,6% wigksza niz dla mieszadta o skoku (p/d) = 1. Uzyskano zatem
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odwrotng zalezno$¢ niz wynika to z ujemnych wartosci wyktadnikow poteg
przedstawionych w tabeli 3.6. Rowniez Takahashi i wsp., 1982b dla mieszadet
dwuwstegowych o simpleksach (p/d) rownych 1,435 oraz 2,150 otrzymali praktycz-
nie t¢ samg warto$¢ mocy mieszania, co oznacza zerowg warto$¢ wykladnika
potegi przy tym simpleksie. Zatem warto$¢ wyktadnika potegi przy simpleksie
(p/d) zalezy od warto$ci samego simpleksu i zmienia si¢ od warto$ci ujemnej dla
matych stosunkow (p/d) do wartosci dodatniej dla (p/d) > 1,3.

3.1.5.3. Liczba wsteg

Najczgsciej stosuje si¢ mieszadla wstegowe o liczbie wstgg N, =1 lub 2 i do
bardzo rzadkich przypadkow naleza badania mieszadet o wigkszej liczbie wsteg
(Rieger i Nowak, 1986, Strek i wsp., 1994). Ze wzgledu na malg zmienno$¢ tego
parametru (1 lub 2) wigkszo$¢ badaczy przyjmowalo prosta proporcjonalnosé
pomigdzy moca mieszania a liczba wsteg mieszadta (Hall i Godfrey, 1970, Reher
i Bohm., 1970, Sawinsky i wsp., 1976, Patterson i wsp., 1979; Takahashi i wsp.,
1980, Takahashi i wsp., 1982b), chociaz zjawiskowa interpretacja wskazuje, ze
wplyw ten powinien by¢ stabszy. Wynika to z prostego rozumowania. Jesli do
obracajacej si¢ jednej wstegi, ktéra wytwarza juz pewna cyrkulacje obwodowa
cieczy w mieszalniku dodamy wstege druga, to bedzie ona pracowala w istniejacym
juz polu predkosci i jej opor bedzie mniejszy niz wstegi pierwszej. Zatem
sumaryczny opor mieszadla bedzie mniej niz proporcjonalny w stosunku do
liczby wsteg. Potwierdzaja to badania tych samych autorow (Takahashi i wsp.,
1982b), ktorzy dla trzech mieszadetl o liczbie wsteg N, = 1, 3 oraz 4 (pozostate
parametry ukladu geometrycznego byly identyczne) otrzymali wartoSci
A =148,4; 416,3 oraz 491,5. Z prostych obliczen wynika, ze wyktadnik potegi
przy liczbie wsteg N, powinien wynosi¢ nie 1,0 jak zaktadaja sami autorzy,
a jedynie 0,85.

Duzo mniejsza zalezno$¢ mocy mieszania od liczby wsteg podaja Nagata
i wsp., 1972 oraz Shamlou i Edwards, 1986, ktorzy w proponowanych rownaniach
korelacyjnych dla szerokosci wstegi w/d = 0,1 umieszczaja czynnik N,*°. Potega
0,5 przy zmiennej N, oznacza, ze dodanie drugiej wstegi powoduje wzrost mocy
mieszania o 41%, a nie o 100%, jak wynika z prostej proporcjonalnosci P ~ N,.

Wielu innych autorow (Kdppel i Seirbring, 1970; Kdppel, 1979, Blasinski
i Rzyski, 1980, Rieger i wsp., 1986, Delaplace i Leuliet, 2000) proponuje wartosci
posrednie wyktadnika potegi z przedziatu 0,78+0,9, co wydaje si¢ by¢ wartoscia
wlasciwa. Pewnym potwierdzeniem tej hipotezy jest zalezno$¢ podana przez
Delaplace i Leuliet, 1997

58



—0,44 -0,29
Lm-Re =66 2 05 21 b o (3.31)
d d d

lub inng prace tego samego zespotu (Delplace i Leuliet, 2000), w ktorej podano
zaleznos$¢

Lm-Re=91-N*" (%)‘ {0,5(%—1}5 M%) [%j (3.32)

Wyktadniki poteg przy liczbie wsteg mieszadla N, réwne 0,84 oraz 0,79 bardzo
dobrze zgadzalyby si¢ z wyliczonym poprzednio wyktadnikiem 0,85 ustalonym
na podstawie badan Takahashi i wsp., 1982b.

Badaniom dotyczacym wptywu liczby wsteg na moc mieszania poswigcona
byla praca Streka i wsp., 1994, w ktorej okreslono moc mieszania dla czterech
mieszadel wstegowych, w ktérych jedynym zmiennym parametrem byla liczba
wsteg mieszadta N, = 1,2,3 oraz 4. Wyniki badan przedstawione sa na rys. 3.6.
Przy czterokrotnym wzroscie liczby wsteg moc mieszania wzrosta 2,45 razy, co
oznacza, ze $rednio moc mieszania wzrastala proporcjonalnie do N,”®. Jednak,
jak wynika z rys. 3.6, dodanie kazdej nastgpnej wstegi powodowalo coraz
mniejsze przyrosty zapotrzebowania mocy do napedu mieszadta.

A
500
ot
400 B
/ S

300
p/d = 1.0
w/d = 0.1

100 ,
1 2 3 4 N

Rys. 3.6. Wptyw liczby wsteg N, na moc mieszania mieszadet wstggowych
(Strek. i wsp., 1994)

W praktyce przemystowej stosuje si¢ najczesciej mieszadta jedno- lub dwu-
wstegowe. Ze wzgledu na trudno$ci wykonawcze praktycznie jedynie incydentalnie
stosuje si¢ mieszadla trzywstegowe, a mieszadla czterowstegowe stosuje si¢ jedynie
w badaniach w celach poznawczych. Przyjmujac zatem najczesciej stosowane
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liczby wsteg N, = 1 oraz 2 z rys. 3.6 mozna odczytac, ze dla tego zakresu zmiany
parametru N, moc mieszania P ~ N,7. Uzyskana wartos¢ wyktadnika 0,76 jest
w dobrej zgodzie z poprzednio cytowanymi pracami. Zmniejszajaca si¢ wartos$¢
wyktadnika potegi wraz ze wzrostem liczby wsteg jest do$¢ zrozumiata, jesli na
proces mieszania patrzymy ze zjawiskowego punktu widzenia. Dodanie kazdej
nastepnej wstegi do istniejacego juz uktadu powoduje coraz wigksze ekranowanie jej
dziatania przez wstegi poprzednie. Teoretycznie, dla nieskonczenie duzej liczby
wsteg moc mieszania dazytaby do warto$ci statej rownej mocy potrzebnej do utrzy-
mania obrotdw przestrzeni pierScieniowej umieszczonej wspolosiowo w zbiorniku
cylindrycznym.

3.1.5.4. Szeroko$¢ wstegi

Mozna stwierdzi¢, ze szerokos¢ wstggi mieszadla ma tylko nieznaczny
wplyw na zapotrzebowanie mocy do napedu mieszadta. Skutkiem tego jest dos¢
ograniczona liczba prac, w ktérych badano wptyw tego parametru na warto$¢ P.
Jak wynika z badan (Rieger i wsp., 1986, Brito-de la Fuente i wsp., 1997, Dalaplace
i Leuliet, 2000) w réwnaniach korelacyjnych wykorzystujacych funkcje potegowe
wyktadnik potegi przy simpleksie geometrycznym (w/d) wahat si¢ w granicach
0,14+0,2. Jesli przyjmiemy $rednig wartos$¢ tego wyktadnika réwng 0,17, to przy
podwojeniu szerokos$ci wstggi mieszadla moc mieszania wzrostaby zaledwie
0 12,5%. Mozna zatem $miato stosowa¢ mieszadla o duzo wigkszej szerokosci
wstegi, gdyz zwigkszaja one cyrkulacje wtorng w mieszalniku i zmniejszajg czas
homogenizacji (Delaplace i wsp., 2000a).

3.1.6. Nietypowe rozwiazania konstrukcyjne mieszadel wstegowych

Niekiedy wymagania technologiczne zmuszaja nas do stosowania nietypowych
rozwigzan konstrukcyjnych ukladéw mieszajacych. Przyktadem moze by¢
konieczno$¢ napowietrzania uktadow o duzej lepkosci. Zastosowanie typowego
mieszadla wstggowego nie zapewni dobrego rozprowadzenia gazu w calym
mieszalniku. Generuje ono zbyt mate predkosci, aby skutecznie rozprowadzi¢ go
wewnatrz mieszalnika, a zwigkszenie predkosci mieszadta powodowatoby zbyt
duzy wzrost mocy mieszania (P ~ N?).

Ciekawym sposobem rozwigzania tego problemu jest konstrukcja zapropo-
nowana w pracy Espinosa-Solaresa i wsp., 1997, przedstawiona na rys. 3.7. Na
dwoch wspotosiowych watach obracajacych sie jeden w drugim umieszczono
mieszadto wstegowe oraz turbing Rushtona, ktora obracala si¢ zawsze 6,2 razy
szybciej niz mieszadlo wstggowe. Zadaniem mieszadta dolnego bylo dobre
rozprowadzenie gazu w dolnej czegsci mieszalnika, natomiast mieszadlo gorne
rozprowadzato powstalg w ten sposob mieszaning gazu i cieczy w catej objetosci
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mieszalnika, zapewniajgc tym samym w miar¢ rownomierne obcigzenie faza
gazowg calg obje¢to$¢ mieszalnika.

P | S ——
1.11D

H

d=0.41D

d=0.88D
D

Rys. 3.7. Schemat uktadu mieszajacego do napowietrzania cieczy o duzej lepkosci
(Espinosa-Solares. i wsp,. 1997)

Oprocz utylitarnych aspektow pracy, ciekawa obserwacja bylo poréwnanie
naktadéw energetycznych ukladu podwdjnego przedstawionego na rys. 3.7
z sumg naktadow energetycznych wykazywanych przez pojedyncze mieszadla.
Dla uktadu podwojnego otrzymano

Lm-Re=A =34045+3.4 (3.33)

natomiast pomiary mocy mieszania pojedynczych mieszadel okreslity wartosci
statej A roéwnej 138,8 dla mieszadta wstegowego oraz 72,0 dla turbiny Rushtona.
Wynika z tego, ze uktad podwojny wymagat wigkszej mocy mieszania niz suma
uktadéw pojedynczych, pomimo ze oba mieszadla obracaty si¢ w tym samym
kierunku. Przez analogi¢ do poprzednich przypadkéw (z wstega pojedyncza lub
wielokrotng), gdzie uktad sumaryczny wykazywal mniejsze zapotrzebowanie
mocy mieszania niz suma ukladow pojedynczych, w tym przypadku doswiadczenia
wykazaty relacje odwrotne. Wedlug Tanguy i wsp., 1997 przyczyn takiego wyniku
nalezato szuka¢ w odmiennym sposobie pracy obu mieszadel. Mieszadto turbinowe
pracujace w dolnej czesci mieszalnika generowato duzy strumien cieczy w kierunku
promieniowym 1 w znaczacy sposob zmniejszalo efekt pompujacy mieszadla
wstegowego w tym obszarze. Zatem, pomimo zgodno$ci kierunku obrotéw obu
mieszadel, gtéwne kierunki strumieni cieczy wyrzucane z obu obszarow mieszadta
nie pokrywaty si¢, a byly wzgledem siebie prostopadte.

Jesli mieszadta wstegowe pracujg w mieszalniku z dnem wyoblonym, wtedy
bezposredni obszar oddzialywania mieszadla nie obejmuje najczesciej cieczy
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znajdujacej si¢ w dolnej czeSci mieszalnika. Firma FEkato proponuje w takim
przypadku potaczenie mieszadta wstegowego oraz kotwicowego, gdzie ostatnie
z nich znajduje si¢ ponizej mieszadla wstegowego, zaburzajac ciecz w tym
obszarze (rys. 3.8).

wstegi

X
0.5p
T

d
D

kotwica

Rys. 3.8. Mieszadlo PARAVISC® firmy Ekato

Dla takiego uktadu mieszajacego Tanguy i wsp., 1992 zaproponowali rOwnanie
(3.34) pozwalajace oblicza¢c moc mieszania w szerokim zakresie zmian liczby
Reynoldsa

3113 1,62

Lm +—
Re Re™”

(3.34)

W ruchu laminarnym dla matych wartosci liczb Reynoldsa decyduje pierwszy
sktadnik po prawej stronie rownania (3.34) i z bardzo matym bt¢dem mozna
przyjac, ze dla tego zakresu ruchu iloczyn liczby mocy oraz liczby Reynoldsa
jest w przyblizeniu staty i wynosi Lm-Re = 311,3. W ruchu burzliwym wobec
duzych liczb Reynoldsa pierwszy ze sktadnikow przestaje odgrywac jakakolwiek
role (dla Re = 10000, pierwszy sktadnik stanowi zaledwie okoto 4% sumy obu
sktadnikow) i z pewnym przyblizeniem mozna napisac

1,62
Lm= Ro™®

(3.35)

Oba rownania sa sluszne dla mieszadta dwuwstegowego o parametrach:
d/D=0,925; p/d=1,75; w/d=0,1; h/d=1,06; H/D=1,18 pracujacego
w mieszalniku z dnem wyoblonym. Dla mieszadla wstegowego bez kotwicy
iloczyn Lm-Re = 249, czyli byl mniejszy o okoto 24% niz dla uktadu taczonego
(Delaplace i Leuliet, 1997).
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3.2. Czasy homogenizacji

Podczas analizy pracy mieszadet z punktu widzenia mozliwos$ci uzyskania
jednorodnej mieszaniny w calej objetosci mieszalnika, postugujemy si¢ najczesciej
dwoma podstawowymi pojeciami: czasem homogenizacji T, oraz czasem
cyrkulacji t.. Oba pojecia odnosza si¢ do makromieszania i mimo niezbyt
precyzyjnej definicji sa stosowane od bardzo dawna.

Czasem homogenizacji (czasem zmieszania) nazywamy czas, jaki jest wyma-
gany, aby uklad mieszany osiagnat odpowiednio duzy stopien jednorodnosci,
narzucony warunkami prowadzenia okreslonego procesu technologicznego (Strek,
1981). Przez czas cyrkulacji nalezy rozumie¢ $redni czas, potrzebny elementowi
cieczy na wykonanie jednej petej petli cyrkulacyjnej w mieszalniku. Bardziej
precyzyjna definicja wartosci T, to czas, jaki uptywa pomi¢dzy dwoma kolejnymi
przejsciami wskaznika przeptywu w tym samym kierunku przez dowolna
ptaszczyzne poziomg w mieszalniku. Obie definicje, jak juz wspomniano, nie sg
jednoznaczne. W przypadku wartosci T, nie jest jednoznacznie okreslony stopien
homogenizacji oraz sposdb jego okres$lania, stad tez stosujac rozne techniki
pomiarowe oraz przyjmujgc rozne definicje stopni homogenizacji, uzyskane
w wyniku pomiardéw, wartosci 1, dla tego samego uktadu geometrycznego moga
si¢ r6zni¢ nawet ponad dwukrotnie. W przypadku okre$lania czasu cyrkulacji t.
petle cyrkulacyjne nie zawsze si¢ doktadnie zamykaja, a dodatkowo warto$¢ T,
moze zaleze¢ od wybranego przekroju obserwacji w mieszalniku. Dlatego tez
bezposrednie poréwnywanie obu czasOw na podstawie wynikow uzyskanych
przez roznych autorow napotyka na powazne trudno$ci. Obie wielkosci sa
bezposrednio zwigzane z wydajnoscig pompowania mieszadla, czyli objetosciowym
natgzeniem przeplywu cieczy wyptywajacej z obszaru mieszadta w kierunku
promieniowo-osiowym (rozdziat 2). Im wicksza wydajno$¢ pompowania mieszadta,
tym wieksza cyrkulacja wtorna w mieszalniku, tym krotszy czas homogenizacji.

Do praktycznego okreslania czaséw homogenizacji mozna stosowac rozno-
rodne techniki pomiarowe. Do najczesciej spotykanych technik naleza:

— metoda konduktometryczna polegajaca na wstrzyknieciu do cieczy mie-
szanej roztworu elektrolitu i pomiarze czasu potrzebnego do wyréwnania si¢
jego stezenia wewnatrz mieszalnika (pomiar przewodnictwa elektrycznego),

— metoda termiczna, ktora jest podobna do poprzedniej metody, ale
impulsem zaktocajacym stan rownowagi w mieszalniku jest okreslona
ilo$¢ cieczy o temperaturze wyraznie roznigcej si¢ od temperatury cieczy
w mieszalniku (pomiar temperatury),

— metoda chemiczna, w ktorej bardzo szybka reakcja chemiczna pomigdzy
cieczg mieszang a dodanym reagentem powoduje wyrazng zmiang koloru
cieczy mieszanej,
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— metoda kolorymetryczna, gdzie do zawartosci mieszalnika dodaje si¢
pewnag ilos¢ silnie zabarwionej cieczy i bada si¢ szybko$¢ wyrOwnywania
si¢ barwy w catym mieszalniku,

— metoda termiczna z uzyciem cieklych krysztatow, gdzie barwa ciektego
krysztatu zalezy od temperatury cieczy,

— metoda optyczna wykorzystujaca réznice w wartosciach wspdtczynnikow
zalamania $wiatlta w zaleznosci od temperatury cieczy (obserwacja
zanikajacych smug $wiatla na bialym ekranie).

W przypadku mieszania cieczy wysokolepkich najczesciej stosowane sa
cztery pierwsze metody. Na rys. 3.9 przedstawiono typowa odpowiedz uktadu na
zaktocenie spowodowane dodaniem elektrolitu lub dodaniem cieczy o wyraznie
roéznigcej si¢ temperaturze. Miejsce, w ktorym powodujemy skokowa zmiane
wlasnosci cieczy mieszanej oraz migjsce rejestracji zmian tej wlasnosci w czasie
nie moga by¢ zupelnie dowolne. Przede wszystkim oba charakterystyczne punkty
nie moga si¢ znajdowa¢ w strefach martwych mieszalnika lub strefach o duzo
stabszym wymieszaniu. Nieuwzglgdnienie tego ograniczenia prowadzi zawsze do
uzyskania mocno zawyzonych wynikow. Praktycznie oba punkty umieszcza si¢
najczesciej w odleglosci 1/3+1/2 promienia od walu mieszadta i znajduja si¢ one
po przeciwnych stronach watu.

!
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Rys. 3.9. Okreslanie czasu homogenizacji T, oraz czasu cyrkulacji t. metoda
konduktometryczng lub termiczng

Na pogladowym rys. 3.9 mozna wyraznie okresli¢ czasy, w ktorych objetos¢
cieczy o wyraznie zmienionych wlasciwosciach (np. przewodnictwo elektryczne s)
przechodzi przez punkt pomiarowy — sa to kolejne piki na wykresie s = f(t). Pod
pojeciem s w tym przypadku nalezy rozumieé¢ warto$¢ mierzona, czyli wielkosé
sygnatu. Przedziat czasowy oznaczony na rys. 3.9 symbolem T, jest opdznieniem
sygnatu i okresla czas pierwszego dotarcia impulsu do miernika. Z uptywajacym
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czasem, na skutek mieszania si¢ cieczy w mieszalniku, kazdy nastepny pik
sygnalowy jest coraz stabszy a odstepy czasowe, w ktérych pojawia si¢ on
w punkcie obserwacji sg czasami cyrkulacji t.. Najczes$ciej za czas homo-
genizacji 1, uwaza si¢ czas liczony od momentu wprowadzenia zaburzenia do
ukltadu do momentu, w ktdrym zmiany wartosci sygnalu sa mniejsze niz 5%
og6lnej zmiany sygnalu As (Delaplace i wsp., 2000a; Dieulot i wsp., 2002).
Warto$¢ 5% jest najczesciej stosowanym kryterium, ale nie jedynym (Strek,
1981). Biorac pod uwage rdzne techniki pomiarowe, rézne kryteria oceny czasu
homogenizacji, r6zne umiejscowienia punktow charakterystycznych w mieszalniku
oraz szczegbty techniczne dotyczace sposobu wykonywania pomiaréow, wyniki
prezentowane przez réznych autoréw czasami rdznig si¢ nawet kilkakrotnie.
Dotyczy to rowniez mieszadel wstegowych, gdzie najcze$ciej stosuje sie metode
konduktometryczng, termiczng oraz chemiczng. Ponizej przedstawiono bardzo
krotki zestaw prac badawczych, w ktorych wykorzystywano poszczegolne
techniki pomiarowe:
metode konduktometryczng: (Hoogendoorn i Den Hartog, 1967; Gelus
i wsp,. 1979; Rieger i Novak, 1986; Delaplace i wsp., 2000a; Dieulot
i wsp., 2002),
— metod¢ termiczng: (Hoogendoorn i Den Hartog, 1967; Zlokarnik, 1967;
Havas 1 wsp., 1978; Brito de-la Fuente i wsp., 1990a,b; Leuliet i wsp.,
1992; Masiuk i wsp., 1992; Masiuk i Lacki, 1993; Delaplace i wsp,. 2000),
— metod¢ chemiczng: (Nagata i wsp., 1956; Gray, 1963; Johnson, 1967,
Hoogendoorn i Den Hartog, 1967; Ullrich i Schreiber, 1967; Coyle
i wsp., 1970a; Carreau i wsp., 1976; Takahashi i wsp., 1985; Takahashi
i wsp., 1994),
— inne metody: metody fotoelektryczne — (Képpel i Seirbring, 1970; Zopf
i Moser, 1974; Chavan i wsp., 1975; Kéappel, 1979) lub metody z wyko-
rzystaniem kamery filmowej — (Murakami i wsp., 1972).

W tabeli 3.7 przedstawiono dostgpne dane dotyczace zmierzonych czasow
homogenizacji, czaséw cyrkulacji oraz mocy mieszania (w przypadkach kiedy
moc taka byta mierzona) w dostepne;j literaturze przedmiotu. W tej samej tabeli
zamieszczono geometrie ukladu mieszadto-mieszalnik, dla ktérej wykonano
odpowiednie pomiary. W kolumnach zawierajagcych czasy homogenizacji oraz
czasy cyrkulacji podano réwniez metode pomiarows, jakg zastosowano do okresla-
nia tych czasow. Czas homogenizacji t,, podany jest w formie bezwymiarowej
liczby K, zdefiniowanej rownaniem (3.36)

K, =N-1, (3.36)

Latwo zauwazy¢, ze bezwymiarowa liczba K, oznacza jednocze$nie liczbg
obrotow mieszadta, ktore zapewniajg uzyskanie wymaganego stopnia jednorodnosci
cieczy mieszanej. Takie ujecie pozwala w duzym stopniu poréwnywaé czasy
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homogenizacji nawet dla mieszadel o r6znych konstrukcjach. Analogicznie, czas
cyrkulacji . jest podawany w formie bezwymiarowej liczby K.. Wartos¢ K,
oznacza liczbg obrotow mieszadla, ktore zapewniaja zamkniecie petli cyrkulacyjnej
w mieszalniku przez poruszajacy si¢ zgodnie z rozkladem linii cyrkulacyjnych
element cieczy (wskaznik przeptywu)

K, =N-1, (3.37)

Jak juz wspomniano, podawane przez ré6znych autorow wartosci K, lub K,
dla tych samych ukltadéw geometrycznych mieszadto-mieszalnik czesto rdznig
si¢ miedzy sobg do$¢ znacznie. Oprocz roznej techniki pomiarowej oraz sposobu
definicji czasu homogenizacji rowniez inne zmienne pomiarowe, takie jak miejsce
1 sposob wstrzykiwania trasera, wielko$¢ trasera, wlasno$ci fizykochemiczne
cieczy itp. sa rowniez odpowiedzialne za rozrzut wynikow prezentowanych
w poszczegblnych pracach. Przyktadowo Havas i wsp., 1978 podaja, ze warto$ci
K uzyskane metoda chemiczna stanowia zaledwie 1/3 podobnych wartosci
uzyskanych metodg termiczna. Z kolei Delaplace i wsp., 2000a stwierdzaja, ze
metoda konduktometryczna oraz termiczna dajg praktycznie bardzo zblizone
wyniki, jesli tylko miejsce wstrzykniecia trasera oraz pomiaru wielko$ci sygnatu
nie s umieszczone w martwych strefach w mieszalniku. Wiele innych prac
po$wieconych bylo badaniom zalet i wad réznych technik pomiarowych (Ford
i wsp,. 1972; Kdppel, 1979a; Hiby, 1981; Manna, 1997). Na podstawie przegladu
tych oraz innych prac (Kramers i wsp., 1953; Prochazka i Landau, 1961; Biggs,
1963; Hoogendoorn i Den Hartog, 1967, Hall i Godfrey, 1968, Novak i Rieger,
1969, 1975; Novak i Rieger, 1977; Nagata i wsp,. 1972; Khang i Levenspiel,
1976, Gelus i wsp., 1979; Sasakura i wsp., 1980; Seichter, 1981b; Caussanel-
Laurent, 1990; Manna, 1997) mozna stwierdzi¢, ze metoda konduktometryczna
oraz termiczna s3 najczesciej stosowanymi metodami do okreslania czasow
homogenizacji i w chwili obecnej staja si¢ one powoli standardem w badaniach
dotyczacych czaséw homogenizacji.

Roéwniez badanie czasow cyrkulacji nie jest wolne od probleméw z wybraniem
odpowiedniej metody pomiarowej. Do tej pory brak jest ustalonej i jednoznacznej
metody okreslania wartoSci 7. i, podobnie jak w przypadku czasd6w homogenizacji,
jest to glowny powdd obserwowanych rozbieznosci w prezentowanych wynikach
do$wiadczalnych. Najczesciej stosowane sag dwie metody. Pierwsza z nich to
obserwacja wizualna lub przy uzyciu kamery filmowej czasu przeptywu, czyli
obiegu catej petli cyrkulacyjnej wewnatrz mieszalnika przez tzw. wskaznik
przeptywu (flow follower). Wskaznikiem przeptywu jest zazwyczaj element
z tworzywa sztucznego o gestosci identycznej jak ciecz mieszana zbudowany
z trzech pelnych obrgczy polaczonych ze sobg w trzech prostopadtych plaszczyznach
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(Fortt i wsp., 1975, Strek, 1977). Strome ksztalty oraz identyczna gestos¢ z ciecza
mieszang powoduje, iz brak jest praktycznie rdznic predkosci pomiedzy predkosciag
elementu a predkoscia otaczajacej go cieczy. Zatem czas przejscia wskaznika
przeptywu przez dowolng plaszczyzng w tym samym kierunku jest rowny
czasowi cyrkulacji cieczy t.. Drugim sposobem jest po$rednie wykorzystanie
metody konduktometrycznej lub termicznej. W tym przypadku jako czas cyrkulacji
przyjmuje si¢ czas pomigdzy dwoma kolejnymi maksimami sygnalu w punkcie
pomiarowym (rys. 3.9).

W szczegblnych przypadkach (np. mieszadta slimakowe) stosowane sg
metody posrednie, takie jak pomiar spadku cis$nienia (Chavan i Ulbrecht, 1973b)
lub pomiar rozktadu predkosci osiowych wzdtuz promienia (Seichter, 1981a;
Soliman, 1985; Caussannel-Laurent, 1990), niemniej metody te nie znalazly
zastosowania w przypadku mieszadet wstegowych. Niezaleznie jednak od
metody badawczej, autorzy przedstawiajag wyniki badan zazwyczaj w formie
bezwymiarowego réwnania (3.37) i dla zakresu mieszania laminarnego, zgodnie
z badaniami wielu autorow (Nagata i wsp., 1956, Bornue i Butler, 1969a; Coyle i
wsp., 1970; Carreau i wsp., 1976, Guerin i wsp., 1984; Ryan i wsp., 1988, Brito
de-la Fuente i wsp., 1990b) iloczyn K.= N-1. jest wartoscig stala, niezalezng od
liczby Reynoldsa i jedynie w pracach Takahashi, 1988,1989 autor stwierdzit
nieznaczng zaleznos$¢ wartosci K. od liczby Reynoldsa.

Tabela 3.7. Czasy homogenizacji oraz czasy cyrkulacji dla mieszadet
wstegowych dostepne w opracowaniach literaturowych

Autorzy Symbol d(m) D/d w/d pd h/d H/d Nz A Nt, Nr.
Brito de la Fuente, 1990a  HRIB 0,185 1,135 0,162 1,000 1,00 1,04 1 137,1 55,09 22,99
oraz Leulietiwsp., 1991 HRSIB 0,185 1,135 0,162 1,00 1,00 1,14 1 1325 - -
HRS2B 0,185 1,135 0,162 0,50 1,00 1,14 1 2227 - -
HRS2A  0,1850 1,135 0,108 0,500 1,000 1,14 1 2064 - -
HRS1A  0,1850 1,135 0,108 1,000 1,000 1,14 1 1312 - -
Bourne i wsp., 1979 Bo-A - 1,101 0,122 0390 1,19 1,37 2 530 53"
Bo-B - 1,030 0,110 0362 1,11 128 2 720 56" -
Bo-C - 1,014 0,110 0,350 1,08 124 2 932 60"
Bo-D - 1,102 0,121 0571 1,17 136 2 407 50" -
Bo-E - 1,027 0,113 0,537 1,09 126 2 639 49V -
Bo-F - 1,012 0,109 0,516 1,06 123 2 800 54"
Bo-G - 1,119 0,124 0812 126 137 2 402 88" -
Bourne i Butler, 1969 BB-2 0,280 1,051 0,113 0,362 1,11 128 2 7310 - 24,49
BB-5 0,872 1,048 0,113 0,362 1,11 128 2 7670 - 24,49
Carreau i wsp., 1976 Ca-I 0,130 1,110 0,097 0,719 1,05 1,11 2 3550 450" 13,29
Ca-1I 0,130 1,110 0,097 1,048 1,05 1,11 2 2340 51,0 13,1?
Ca-1II 0,130 1,110 0,195 0,707 1,05 1,11 2 314,0 250" 7,19
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Ulbrecht i Carreau, 1985 Ca-IV 0,105 1,370 0,121 0,848 1,05 1,37 2 199,0 55,07 15,09
Ca-V 0,130 1,110 0,097 0,695 1,05 1,11 1 160,00 61,0° 21,8
Ca-VI 0,222 1,110 0,099 0,690 1,05 1,12 2 - - -
Coyle i wsp., 1970 Co-1 0,432 1,059 0,083 0,500 1,00 1,06 1 - 63,09 20.0Y
Gray, 1963 Gr-1 0,216 1,059 0,12 0,75 0,94 1,18 2 420,0 25,0 -
Hoogendoorn i wsp.,  HD-1 0,240 1,042 0,09 0,61 094 1,09 2 480,0 65,0"
1967
Gelus i wsp., 1979 Ge-1 - 1,111 0,111 1,000 1,00 1,00 2 265 100 9,5?
Ge-1 - 1,111 0,111 1,000 1,00 1,00 2 265 130" 129
Guerin i wsp., 1984 Gu-A 0,130 1,108 0,100 0,720 1,05 1,11 2 450" 12,99
Gu-B 0,130 1,108 0,100 1,050 1,05 1,11 2 - 49,0" 12,39
Gu-C 0,130 1,108 0,200 0,710 1,05 1,11 2 - 22,07 11,00
Gu-E 0,130 1,108 0,100 0,700 1,05 1,11 1 - 53,00 17,79
Gu-F 0,220 1,127 0,100 0,700 1,05 1,11 2 - 450" 17,39
Ho i Kwong, 1973 HK-1 1,737 1,053 0,10 0,53 1,03 1,05 1 290,0 90,0 -
HK-2 1,737 1,053 0,10 1,05 1,03 1,05 1 1860 1260 -
HK-3 1,737 1,053 0,10 0,53 1,03 1,05 2 426,0 48,0 -
HK-4 1,737 1,053 0,10 1,05 1,03 1,05 2 2730 660 -
Havas i wsp., 1978 Ha-1 0,202 1,053 0,105 1,00 1,00 122 2 3300 750"
Ha-1' 0,376 1,053 0,105 1,00 1,00 122 2 3300 750" -
Ha-2 0,191 1,111 0,108 1,00 1,06 129 7 2470 52,0"
Ha-2' 0,356 1,111 0,108 1,00 1,06 129 2 247,0 52,0"
Ha-3 0,337 1,176 0,104 1,00 1,10 136 2 2050 - -
Johnson, 1967 Jo-1 0,092 1,103 0,10 0,77 097 1,00 2 3250 150,0Y
Kippel, 1979¢ WU0.5/1.02 0,330 1,021 0,10 0,50 1,00 1,10 1 334,0 115,09
W1/0.5/1.06 0330 1,058 0,10 0,50 1,00 1,10 1 246,0 982
Wl0.5/1.1 0,330 1,106 0,10 0,50 1,00 1,10 1 208,0 97,29 -
W2/0.5/1.02 0,330 1,021 0,10 0,50 1,00 1,10 2 591,0 49,7° -
W2/0.5/1.06 0,330 1,058 0,10 0,50 1,00 1,10 2 416,0 55,5
W2/0.5/1.1 0,330 1,106 0,10 0,50 1,00 1,10 2 359,0 66,7°
WU1/1.02 0,330 1,021 0,10 1,00 1,00 1,00 1 242,0 1207
WI/1/1.06 0,330 1,058 0,10 1,00 1,00 1,00 1 178,0 112,87
WI/1/1.1 0,330 1,106 0,10 1,00 1,00 1,00 1 142,0 107,0°
W2/1/1.02 0,330 1,021 0,10 1,00 1,00 1,10 2 3920 68,0° -
W2/1/1.06 0,330 1,058 0,10 1,00 1,00 1,00 2 300,0 61,97
W2/1/1.1 0,330 1,106 0,10 1,00 1,00 1,00 2 253,0 57,77
Kippel i Seirbring, KS-A 0,570 1,050 0,10 0,39 1,04 129 1 287,0 130,0?
1970 KS-B 0,570 1,050 0,10 0,53 1,04 129 1 2280 1230 -
KS-C 0,570 1,050 0,10 0,62 1,04 129 1 203,0 131,0?
KS-D 0,570 1,050 0,10 1,05 1,04 129 1 144,0 178,0°
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KS-E 0,570 1,050 0,10 0,39 1,04 129 2 520,0 72,0°
KS-F 0,570 1,050 0,10 0,62 1,04 129 2 390,0 91,0
KS-G 0,570 1,050 0,10 1,05 1,04 129 2 2750 120,0” -
Nagata i wsp., 1956 R-1 0,094 1,064 0,117 0,745 096 1,06 1 250,0 33,0 11,07
R-2 0,094 1,064 0,117 1,112 0,96 1,06 1 192,0 33,00 11,79
R-3 0,191 1,053 0,105 1,000 1,00 1,05 2 330,0 33,0 -
R-3' 0,285 1,053 0,105 1,000 1,00 1,05 2 3020 33,0 12,79
Nagata i wsp., 1972 N-2R-1 - 1,053 0,11 1,00 1,00 - 2 330,0 40,0V
ciecze pseudoplastyczne  N-1R-1 - 1,053 0,11 1,00 1,00 - 1 210,0 100,0"
n=0,57; k=277 N-IR-2 - 1,053 0,11 0,5 1,00 - 1 3500 150,0" -
Rieger i Novak, 1986 ~ RN-1 0,134 1,119 0,20 1,00 1,00 123 2 2769 57,8°
RN-2 0,141 1,064 0,20 1,50 1,00 1,17 2 304,1 66,1°
RN-3 0,141 1,071 0,20 1,00 1,00 1,17 2 337,9 398"
RN-4 0,140 1,071 0,10 1,50 1,00 1,18 3 3898 4859 -
RN-5 0,140 1,064 0,10 1,50 1,00 1,17 2 276,6 704Y -
RN-6 0,138 1,087 0,20 1,00 1,00 1,20 1 1909 122,7%
RN-7 0,138 1,087 0,20 1,00 1,03 120 3 3949 29,0
Soliman, 1985 So-1 0,602 1,053 0,100 1,000 1,00 1,01 2 315 49,0" 12,8°
Saito i Kamiwano, SK-1 0,064 1,172 0,14 1,09 1,09 125 2 12,07
1987 SK-2 0,086 1,163 0,14 1,00 1,09 126 2 24,07
SK-3 0,131 1,145 0,14 1,08 1,08 124 2 - 36,07 -
SK-4 0,172 1,163 0,14 1,09 1,09 126 2 64,07
RN-8 0,138 1,050 0,10 1,00 1,00 1,16 2 2963 62,1%
Takahashi i wsp., 1982a SHI 0,096 1,040 0,104 0,937 094 1,04 1 - ©0® -
SH2 0,088 1,138 0,114 1,025 1,02 1,14 1 - ©0® -
SH3 0,082 1,222 0,122 1,101 1,10 122 1 0 ®
DH1 0,096 1,040 0,104 0,937 094 1,04 2 - 239,09 8,29
DH2 0,089 1,126 0,113 1,015 1,01 1,13 2 - 53,89 10,07
DH3 0,083 1,209 0,121 1,089 1,09 121 2 - ® 11,3
DH4 0,090 1,110 0,111 0,665 1,00 1,11 2 - 56,49 14,79
DH5 0,090 1,115 0,111 0,502 1,00 1,11 2 - 68,59 154
DH6 0,089 1,126 0,113 1,351 1,01 1,13 2 9,99
DH7 0,088 1,136 0,114 2,045 1,02 1,14 2 - o 9,69
DHS8 0,090 1,115 0,084 1,004 1,00 1,11 2 - 106,09 10,59
DH9 0,090 1,114 0,140 1,003 1,00 1,11 2 7,29
DH10 0,090 1,109 0,169 0,999 1,00 1,11 2 - 33,09 5,89
DHI11 0,091 1,098 0220 0,989 0,99 1,10 2 - 56,29 7,6V
Takahashi i wsp., 1989 Ta-DHI 0,122 1,049 0,106 0,959 094 1,05 2 351,1 239,09 8,79
Ta-DH2 0,112 1,143 0,117 1,104 1,03 1,14 2 290,6 53,8° 9.2
Ta-DH3 0,103 1,243 0,127 1,188 1,12 124 2 2753 9 12,09
Ta-DH4 0,113 1,133 0,116 0,728 1,02 1,13 2 356,6 56,4° 12,07
Ta-DH5 0,115 1,113 0,114 0,503 1,00 1,11 2 4251 68,59 182!
Ta-DHI10 0,117 1,094 0,167 1,020 0,98 1,09 2 3394 33,09 9,59
Ta-DHI1 0,116 1,103 0224 1,009 0,99 1,10 2 3724 56,29 88"
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Tabela 3.7 (cd.)

Takahashi i wsp., 1994 Ta- 0,117 1,094 0,167 1,020 0,98 1,09 2 3394 384" 84Y
Zlokarnik, 1967 ZI-1 0,186 1,022 0,10 0,50 1,00 1,02 1 878 85,0"
Z1-2 0,284 1,021 0,10 1,00 1,00 1,02 1 710 150,0" -
Z1-3 0,284 1,021 0,10 0,50 1,00 1,02 2 1000 60,0"
Z1-4 0,284 1,021 0,10 1,00 1,00 1,02 2 808 107,0" -

Zopf i Moser, 1974 ZM-1 0,420 1,071 0,10 0,67 1,00 1,07 1 2070 46,0

Metoda pomiarowa czasu homogenizacji: " metoda kolorymetryczna z obserwacja wizualna,
2 metoda kolorymetryczna z pomiarami fotoelektrycznymi, ¥ metoda kolorymetryczna z zapisem
video, ¥ dodanie kolorowego znacznika z obserwacja wizualna, > metoda chemiczna, ® metoda
z uzyciem ciektych krysztaléw (zaleznos¢ barwy ciektych krysztalow od temperatury), ” metoda
z uzyciem fluoroscencyjnych znacznikow, ® metoda konduktometryczna.

a)

Pomiar czasu cyrkulacji: ¥ wizualizacja trajektorii zawieszonych czastek, ® metoda kondukto-

metryczna, © obliczony na podstawie pomiaréw predkosci osiowych, 9 metoda termiczna.

Dane zawarte w tabeli 3.7 dotycza jedynie mieszadel wstegowych (Delaplace
i wsp., 2000a), gdyz zgodnie z badaniami wielu autoréw (Coyle i wsp., 1970a;
Patterson i wsp., 1979, Shiue i Wong, 1984, Rieger i wsp., 1986, Bakker i Gates,
1995) ten typ mieszadla najlepiej sprawdza si¢ w mieszaniu cieczy o duzych
lepkosciach. Jako przyktad moga stuzy¢ badania poréwnawcze dotyczace zasto-
sowania odpowiednich typoéw mieszadet do mieszania cieczy wysokolepkich,
ktore przeprowadzit Gray, 1963. Dla cieczy o lepkosciach 20+100 Pas poréwnywat
on czasy homogenizacji dla pieciu réznych mieszadel: mieszadta dwuwstggowego
(d/D=0,95; w/d=0,12; p/d=0,95), mieszadla §limakowego bez dyfuzora
(d/D=1/3) umieszczonego centrycznie oraz niecentrycznie w mieszalniku,
mieszadla czterotopatkowego o topatkach zakrzywionych oraz czterotopatkowego
mieszadla turbinowego (d/D = 2/3), ktore dodatkowo wspomagane byto czterema
zakrzywionymi pretami zamocowanymi na tym samym wale. Przeprowadzone
badania wykonane w tym samym mieszalniku wykazaty zdecydowana przewage
mieszadla wstegowego nad pozostatymi. [loczyn N-1,, dla mieszadta wstggowego
wyniost okoto 25 (dla identycznej geometrii Nagata, 1957 uzyskat wartos¢
N-1,, =33) i byt on okoto 8 razy mniejszy niz podobna warto$¢ dla mieszadla
slimakowego umieszczonego niecentrycznie w mieszalniku. Pozostate mieszadta
wykazywaly kilkadziesiat razy wigksze czasy homogenizacji niz mieszadto
wstegowe przy tych samych czgsto$ciach obrotowych wszystkich mieszadet
i jedynie dla mieszadla wstegowego nie obserwowano w mieszalniku istnienia
martwych stref. Uzyskane wyniki autor ttumaczy tym, ze mieszadlo wstegowe
wytwarza nie tylko duzg cyrkulacj¢ obwodowa w mieszalniku, ale rowniez duzy
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przeplyw osiowy oraz promieniowy. Jednak w pehej analizie efektywnosci pracy
mieszadel wstggowych nalezy dodatkowo bra¢ pod uwage naktady energetyczne
potrzebne na podtrzymanie ruchu cieczy w mieszalniku. Ze wzgledu na duze
srednice mieszadet kotwicowych naktady te sa znaczne (p. 3.1).

3.2.1. Zaleznos¢ pomiedzy czasem homogenizacji T,
a czasem cyrkulacji t.

Czas cyrkulacji 1. bedacy funkcja cyrkulacji wtornej V, w mieszalniku jest
niewatpliwie uzalezniony od geometrii mieszadta wstggowego, ale w dostgpnych
pracach zaledwie kilka z nich po$wigeconych bylo $cisle temu zagadnieniu
(Carreau i wsp., 1976, Guerin i wsp., 1984, Takahashi i wsp., 1988). Trudno jest
wigc powyzszg zalezno$¢ jednoznacznie ustali¢ tym bardziej, ze w poszczegdlnych
pracach zakres zmian parametrow geometrycznych badanych mieszadet byt dos¢
ograniczony. Mozna natomiast pokusi¢ si¢ o znalezienie zaleznos$ci pomigdzy
warto$ciami 1, oraz 1. dla tego samego typu mieszadel niezaleznie od jego
parametrow geometrycznych. Innymi stowy, mozna okresli¢ liczbe pelnych petli
cyrkulacyjnych, jakie musi wykona¢ statystycznie kazdy element cieczy w mie-
szalniku, aby uzyska¢ odpowiedni stopien homogenizacji cieczy wewnatrz
mieszalnika. Na rys. 3.10 przedstawiono dostepne w tabeli 3.7 wartosci 1, oraz
7. dla mieszadet wstggowych o roznych parametrach geometrycznych.
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Rys. 3.10. Zalezno$¢ czasu homogenizacji od czasu cyrkulacji
dla mieszadet wstggowych

Jak wynika z analizy rys. 3.10 istnieje zwigzek pomiedzy wielkoSciami Ty,
oraz T, ale znalezienie dokladnej zaleznosci funkcjonalnej pomig¢dzy obiema
zmiennymi jest trudne. Obserwowany na rysunku rozrzut punktow doswiadczalnych
jest stosunkowo duzy, a znaleziong najprostsza zalezno$¢ nalezy traktowac jako
zaleznos$¢ szacunkowa.
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T =3-—'1 (3.38)

Jak dodatkowo wynika z tabeli 3.7 w przypadku niektorych prac (Takahashi
i wsp., 1982a; Takahashi i wsp., 1989), podawane wartosci T, kilkakrotnie
przewyzszaja podobne wartosci podawane przez innych autorow. W niektorych
przypadkach t,, — o0, co oznacza, ze w mieszalniku obserwowano niewielkie
strefy o stabszym wymieszaniu i w tym przypadku jedynie subiektywna ocena
eksperymentatora decydowata o wartosci t,. Dlatego tez nie wszystkie dane
zawarte w tabeli 3.7 uwzgledniono na rys. 3.10. Uzyskana w réwnaniu (3.38)
warto$§¢ wspoélczynnika proporcjonalnosci 3 )4 dla mieszadet wstggowych
pracujacych w ruchu laminarnym jest w dobrej zgodnos$ci z podobng warto$cia
uzyskana dla ruchu burzliwego, dla ktérego t,, = (4+5)-7. (Strek, 1981). Nizsza
warto$¢ wspotczynnika proporcjonalno$ci w ruchu laminarnym nie oznacza wcale
kroétszego czasu homogenizacji, gdyz czas cyrkulacji T, w ruchu laminarnym jest
wielokrotnie wyzszy od podobnej warto$ci w ruchu burzliwym. Przyktadowo,
dla mieszadta wstegowego typu PARAVISC® dla Re <200 warto$¢ bezwy-
miarowej liczby cyrkulacji K.= 12,6 natomiast ta sama warto$¢ dla Re > 1000
byla ponad dziesigciokrotnie mniejsza i wynosita K. = 1,15 (Delaplace i wsp.,
2000a). Zatem w podobnym stosunku dla obu zakreséw mieszania begda si¢
réwniez zmienialy czasy homogenizacji Ty,

3.2.2. Wplyw szerokosci wstegi na czas homogenizacji

Wptyw szeroko$ci wstegi na czasy homogenizacji jest dos¢ trudny do
ustalenia, gdyz wiekszo$¢ autorow w swoich badaniach jako standardowa szeroko$¢
wstegi mieszadta przyjmowata w/d =0,1 lub wartos¢ bardzo zblizona do niej
i badata wptyw pozostaltych parametrow geometrycznych mieszadta na czasy
homogenizacji. Wynika to z analizy danych zawartych w tabeli 3.7. Nieche¢¢ do
stosowania mieszadet o wigkszych szerokosciach wstgeg wynikata z faktu, ze
najczesciej te same mieszadta stosowano do badan mocy mieszania lub wymiany
ciepla w mieszalniku, gdzie szeroko$¢ wstegi odgrywa drugorzedng role,
natomiast najwazniejszymi parametrami byly w tym przypadku przeswit oraz
skok wstegi mieszadta. Jak jednak wynika z analizy nielicznych dostepnych
danych, to ze wzgledu na czasy homogenizacji nalezatoby stosowac znacznie
wigksze szeroko$ci wstegi niz wielkosci standardowe.

Na rys. 3.11 przedstawiono zalezno$¢ bezwymiarowego iloczynu N-t,,, = f(w/d)
dla mieszadel dwuwstegowych. Warto$ci iloczynu N1, zaczerpnigte z tabeli 3.7 nie
odnosza si¢ niestety do mieszadet, w ktérych jedynym zmiennym parametrem
jest szeroko$¢ wstegi, gdyz pozostate parametry geometryczne uktadow badawczych
wzigtych z tabeli oscyluja zawsze w pewnych granicach wokél przyjetych
wstepnie wartosci ¢/d = 0,05; s/d = 1,0. Majac powyzsze na uwadze i analizujac
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rys. 3.11, mozna jednak $mialo powiedzie¢, ze najnizsze czasy homogenizacji
uzyskuje si¢ dla szerokosci wstegi mieszadta w zakresie w/d=0,15+0,20,
a wiec w zakresie od 1,5 do 2 razy wiekszym niz wielko$¢ standardowa. Biorac
pod uwage wigksze trudnosci z wykonaniem mieszadet o duzych szerokosciach
wstegi oraz fakt, Ze moc mieszania ro$nie nieznacznie wraz ze wzrostem szerokosci
wstegi, mozna przypuszczaé, ze ze wzgledu na uzyskanie krotkich czasow
homogenizacji t,, bardziej wlasciwa szerokoscig wstegi mieszadla jest wartosé
w/d = 0,15. Rowniez bezposrednie pordwnanie czaséw homogenizacji dla
mieszadel trojwstegowych RN-4 1 RN-7 (Rieger i Novak, 1986) oraz mieszadet
Ca-1 1 Ca-lIl (Carreau i wsp., 1976), w ktorych szeroko$¢ wstegi zmienia si¢
doktadnie dwukrotnie pokazuje, ze mieszadla o wigkszej szerokosci (w/d = 0,2)
wykazywaly okoto 40% do 80% krotsze czasy homogenizacji.

100 ‘ ‘ ‘
= Guerin (1984) (c/d=0.054, p/d=1.05, 0.710)
o Regier i Novak (1986) (c/d=0.036, 0.025, p/d=1)
80 & Takahashi (1989) (c/d=0.05, p/d=0.728-1.0)
v Bornueiwsp. (1979) (c/d=0.05, p/d=0.571)
N‘;m ® Kappel (1979) (c/d=0.056, p/d=1)
60
™~ A N
L v
Nr=2
40
20 T
0.10 0.15 0.20 0.25
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Rys. 3.11. Zalezno$¢ czasu homogenizacji od szerokosci wstegi mieszadia

Podobne wnioski co do wptywu szerokosci wstggi na czas homogenizacji
mozna wyciagna¢, analizujgc warto$ci czasoOw cyrkulacji T, zawarte w tabeli 3.7.
Jak wiadomo, warto$ci T, oraz T, zmieniajg si¢ w tym samym kierunku, co jest
zgodne z rys. 3.10 oraz rownaniem (3.38) i tylko w nielicznych przypadkach
prawidlowos$¢ ta nie jest spelniona (Guerin i wsp., 1984, Takahashi i wsp.,
1989). Analizujac zatem zmiang wartosSci T, ze zmiang szeroko$ci wstegi mozna
wnioskowaé o zmianach czasow homogenizacji Ty,

3.2.3. Wplyw przeswitu na czas homogenizacji
Obracajace si¢ mieszadto wstggowe generuje przede wszystkim dwa strumienie

cieczy: strumien obwodowy oraz strumien osiowy. Strumien obwodowy zwigzany
jest z obrotem samego mieszadia i jego warto$¢ powinna by¢ tym wigksza, im
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wigksza bedzie predkos¢ samego mieszadta oraz powierzchnia wstegi. Strumien
osiowy zaleze¢ bedzie od wydajnoSci pompowania mieszadta, a podstawowymi
parametrami wplywajacymi na wartos¢ cyrkulacji wtornej bedzie skok oraz
srednica mieszadta. Niezaleznie od szczegoétow konstrukeji mieszadet wstegowych
sposob cyrkulacji cieczy w mieszalniku jest zawsze podobny. Ciecz pompowana
w obszarze mieszadla, np. do gory, w poblizu zwierciadla cieczy przeptywa
w kierunku watu, nastepnie wzdluz watu przeptywa w dot mieszalnika i przy
dnie mieszalnika powraca do obszaru mieszadla. Kierunek przeplywu cieczy
mozna odwréci¢ poprzez zmiang kierunku obrotow mieszadta na przeciwny. Na
czas homogenizacji beda miaty wplyw obie cyrkulacje: cyrkulacja obwodowa
(pierwotna), jak rdwniez promieniowo-osiowa (wtérna). W wyniku nakladania
si¢ obu przeplywdéw wywotywany jest spiralny ruch poszczegélnych elementow
plynu wewnatrz mieszalnika i wzajemne ich przemieszczanie. W teorii dotyczacej
przeptywow wewnatrz mieszalnika uwaza sie, ze cyrkulacja promieniowo-osiowa
odgrywa dominujaca role w uzyskiwaniu krétkich czasow homogenizacji, zatem
przede wszystkim te cyrkulacje nalezy zwigkszac.

Zwiekszajac srednice mieszadla, czyli zmniejszajac prze§wit pomiedzy wstega
mieszadla a Sciankg mieszalnika, zwigkszamy w znacznym stopniu szybkos¢
$cinania oraz naprg¢zenia styczne w tym obszarze, gdyz ta sama predkos¢
obwodowa musi by¢ zredukowana do zera na mniejszej odleglosci. Jesli mieszamy
ciecz rozrzedzang $cinaniem, moze to prowadzi¢ do zmniejszenia jej lepkosci,
a zatem do zwigkszenia obu cyrkulacji cieczy w przeswicie (Coyle i wsp.,1970).
Jesli jednak mieszamy ciecz newtonowska, to efekt koncowy moze by¢
odwrotny. Przy bardzo matych odlegtosciach wstegi od $cianki mieszalnika moze
nastapi¢ znaczne zmniejszenie predkosci obwodowej oraz osiowej w przeswicie
(hamujacy wplyw $cianki mieszalnika na warto$¢ obu predkosci w tym obszarze),
w efekcie czego ciecz w przeswicie bedzie przede wszystkim §cinana, natomiast
sam przeplyw obwodowy i osiowy w tym rejonie bedzie znacznie utrudniony.
Ciecz z przeswitu nie bedzie dostatecznie szybko usuwana, a linie cyrkulacyjne o
duzych warto$ciach funkcji pradu beda si¢ znajdowaty na wewnetrznej krawedzi
wstegi (Kdppel, 1979c). Zatem, wbrew naszemu wyczuciu, czasy homogenizacji
beda wzrasta¢ wraz ze zmniejszeniem si¢ przeswitu, czyli wzrostem $rednicy
mieszadla. W pelni potwierdzaja to wyniki doswiadczen przedstawione w tabeli 3.7
i pokazane na rys. 3.12. Ze wzglgdu na rézne uklady geometryczne stosowane
w pracach réznych autorow wartosci stosunkdéw p/d oraz h/d nie zawsze byly
doktadnie rowne wartosciom podanym w legendzie rys. 3.12, ale w wigkszosci
przypadkow oscylowaty one w granicach £10%.
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Rys. 3.12. Zaleznosci czasu homogenizacji t,, od $rednicy mieszadta

Zmniejszenie wartosci iloczynu N-t,, wraz ze wzrostem prze§witu obserwuje
si¢ tylko do pewnej granicy (c/d < 0,06). Przy dalszym zmniejszeniu $rednicy
mieszadla oraz niezmiennych pozostatych jego parametrach geometrycznych,
zmniejsza si¢ predkos¢ obwodowa konca wstegi oraz powierzchnia czynna
mieszadla (przy stalej szerokosci wstggi). Musi to prowadzi¢ do spadku obu
cyrkulacji, a w efekcie do wzrostu czasu homogenizacji.

Jak wynika z analizy rys.3.12 czasy homogenizacji osiagaja najnizsze
warto$ci dla stosunku c/d = 0,05+0,07. Wartos¢ ta jest duzo wyzsza od najczescie]
spotykanej wartos$ci c¢/d = 0,025 dla mieszadla standardowego stosowanego do
ptaszczowej wymiany ciepla na Sciance mieszalnika. Oznacza to, ze jesli zalezy
nam jedynie na dobrym wymieszaniu cieczy wysokolepkiej, to powinni§my
stosowa¢ mieszadta o $rednicy d/D = 0,9 a nie d/D = 0,95, zmniejszajac w ten
sposob nie tylko czas homogenizacji 1y, ale i moc mieszania P.

3.2.4. Wplyw skoku wstegi mieszadla na czas homogenizacji

Wptyw skoku wstegi mieszadla p na wartosci obu cyrkulacji, a zatem 1 na
czasy homogenizacji nie musi by¢ identyczny w catym zakresie zmian tego
parametru. Czasy homogenizacji sa tym krotsze, im wydajno$§¢ pompowania mie-
szadla jest wigksza. Jak wynika z pierwszego modelu zjawiskowego (rozdziat 3.1.2)
dotyczacego sposobu cyrkulacji cieczy w mieszalniku dla mieszadet wstegowych
(Bornue i Butler, 1969b), potwierdzonego p6zniej badaniami do$wiadczalnymi,
wydajno$¢ pompowania mieszadel wstggowych ro$nie wraz ze wzrostem skoku
wstegi mieszadta az do wartosci p/d =1 1 wynika ze sposobu pracy obracajgcej si¢
wstegi mieszadla.
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Gdyby ciecz poruszata si¢ razem ze wstega, to podczas jednego petnego
obrotu mieszadta przesunetaby si¢ ona w kierunku pionowym o odleglos¢ rowna
skokowi wstegi. Zatem w tym przypadku cyrkulacja wtorna zwigkszytaby sie
wraz ze wzrostem skoku wstegi. Praktycznie istnieje jednak zawsze pewne
opoznienie cieczy w stosunku do wstegi i jest ono tym wieksze, im wigkszy jest
skok wstegi. Dla matych skokoéw odleglosci pomiedzy sasiednimi zwojami
mieszadla sg na tyle mate, Ze ciecz porusza si¢ w kierunku pionowym wraz ze
wstega mieszadla tylko z niewiele mniejsza predkoscia niz sama wstega. Nalezy
jednak zauwazy¢, ze pozorna predkos¢ wstegi w kierunku pionowym réwna
iloczynowi (p-N) jest jednak mata ze wzglgdu na malg wartos¢ simpleksu
geometrycznego (p/d).

Dla duzych skokoéw wstegi, kiedy wstega usytuowana jest prawie pionowo,
odpowiedni iloczyn (p-N) jest wprawdzie duzy, ale ze wzgledu na strome
ksztalty elementu obrotowego opodznienie cieczy wzgledem wstegi bedzie bardzo
znaczne 1 $rednia predkos¢ cieczy w kierunku pionowym bedzie mata. Zatem dla
pewnych posrednich warto$ci p/d predkos$¢ osiowa cieczy w obszarze mieszadla
powinna by¢ najwicksza. Potwierdza to praca (Takahashi i wsp., 1982a), w ktorej
dla mieszadet dwuwstggowych DHI1-DH2-DH4-DHS5-DH6-DH7 najnizsza
warto$¢ iloczynu K.=1.N = 8,2 (tabela 3.7) autorzy otrzymali dla mieszadta
o skoku wstegi p/d = 0,937, gdzie pozostate parametry geometryczne wymienionych
powyzej mieszadet mozna bylo przyjac¢ za state. Identyczne wnioski mozna
wyciggnac, poroéwnujac podobne iloczyny dla mieszadet Gu-A, Gu-B oraz Gu-E
w pracy (Guerin i wsp., 1984). Niskie wartosci czasoOw cyrkulacji w przypadku
obu wyzej wymienionych prac nie zawsze odpowiadaly niskim warto$ciom
czasOw homogenizacji (tabela 3.7). W przypadku pracy (Takahashi i wsp.,
1982a) byto to najprawdopodobniej spowodowane obserwowanymi lokalnymi
strefami gorszego wymieszania, 0 czym wspominaja sami autorzy.

3.2.5. Wplyw liczby wsteg mieszadla na czas homogenizacji

Jest niewiele prac poswigcona temu zagadnieniu, ale w wigkszosci przy-
padkéw sa one ze sobg zgodne i mozna wysnu¢ ogdlny wniosek — im wigksza
liczba wsteg mieszadta, tym krotszy jest czas homogenizacji t,,. Nalezy jednak
pamigtaé, ze liczba wsteg bardzo mocno wptywa na zapotrzebowanie mocy do
napg¢du mieszadla (rozdziat 3.1.5.3). Zwigkszajac zatem liczbe wsteg mieszadta,
zmniejszamy wprawdzie niezbedny czas do odpowiedniego wymieszania calego
uktadu, ale zwigkszamy rownocze$nie moc mieszania. Porownujac mieszadla
RN-6 oraz RN-7 (Rieger i Novak, 1986), autorzy otrzymali ponad czterokrotnie
mniejsze czasy homogenizacji dla mieszadla trzywstggowego w pordwnaniu
z mieszadlem jednowstegowym przy dwukrotnie wicksze] mocy mieszania.
Rowniez w przypadku mieszadet RN-4 oraz RN-5, mieszadlo trzywstegowe
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wykazywato o okoto 45% mniejsze czasy homogenizacji niz mieszadto dwu-
wstegowe, przy czym moc mieszania wzrastata w prawie identycznym stosunku.
Biorac pod uwagg powyzsze fakty oraz oczywiste ktopoty zwigzane z wykona-
niem oraz montowaniem mieszadetl wielowstegowych, nalezy przypuszczaé, ze
zalecanym mieszadlem w tym przypadku powinno by¢ mieszadlo dwuwstegowe.

Do podobnych wnioskow mozna dojs¢, analizujac dane dotyczace czasow
cyrkulacji 1. zwigzanych $cisle z wielko$cig cyrkulacji wtérnej w mieszalniku
i czasem homogenizacji t,,. Wyniki prezentowane przez Carreau i wsp., 1976;
Kdppela, 1979c¢ oraz Guerina i wsp., 1984 wskazuja, ze przeptyw osiowy
w mieszalniku dla mieszadla dwuwstgegowego wydatnie wzrasta w pordwnaniu
z mieszadlem jednowstegowym. Znajduje to odzwierciedlenie w warto$ciach
czasow cyrkulacji t. zawartych w tabeli 3.7. Dodatkowo, dla mieszadta jedno-
wstegowego Takahashi i wsp., 1988 obserwowali strefy slabszego wymieszania,
co nie znalazto wprawdzie potwierdzenia w innych pracach (Kdppel i wsp.,
1979c; Rieger i Novak, 1986), ale w kazdym przypadku czasy cyrkulacji lub
czasy homogenizacji dla mieszadta jednowstegowego byly zawsze diuzsze od
podobnych wartosci dla mieszadta o dwoch wstegach.

Analizujac wyniki prezentowanych prac doswiadczalnych mozna przypuszczac,
ze mieszadlo dwuwstegowe o przyblizonych parametrach d/D =0,9; p/d=1;
w/d = 0,15 powinno wykazywac najnizsze czasy homogenizacji.

3.2.6. Zaleznosci korelacyjne okreslajace czas homogenizacji

Nie wszyscy autorzy sg zgodni, ze bezwymiarowa liczba homogenizacji K,
(rownanie 2.17) jest wartoscia stalg tak w ruchu laminarnym, jak i burzliwym
(chociaz dla kazdego z tych zakres6w jest to inna wartosc). Wielu autoréw
uwaza, ze zmniejszenie czasu homogenizacji, a zatem i zmniejszenie wartosci
statej K,,, przy przejsciu od zakresu mieszania laminarnego do burzliwego nie
odbywa si¢ gwaltownie, ale ze jest to proces ciagly. Oznacza to praktyczne
uzaleznienie stalej K., od liczby Reynoldsa i ze zjawiskowego punktu widzenia
warto$¢ K, powinna male¢ wraz ze wzrostem warto$ci Re w sposob ciagly.
Potwierdzeniem tego sg dostgpne w literaturze przedmiotu korelacje w formie
rownania (3.39), ktére ujmujg zalezno$¢ czasu homogenizacji 1, od liczby
Reynoldsa oraz podstawowych parametrow geometrycznych mieszadta

a2 a3 a4
K_ =Nt =C,Re" (Bj (3) (3) N (3.39)
d) lda) ld
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W tabeli 3.8 przedstawiono wartosci wyktadnikow poteg w rownaniu (3.39)
zaproponowane przez réznych autorow dla mieszadla wstegowego pracujacego
w zakresie przeptywu laminarnego.

Tabela 3.8. Wartosci wyktadnikéow poteg w rownaniu (3.39)

Autor al a2 a3 a4 as
Masiuk i wsp., 1992 -0,5 0,5
Rieger i wsp., 1986 -0,42 0,33 -0,63 -1,31
Gtuz i Pawtuszenko, 1966 -0,6
Kaéppel i Seirbring, 1970 0,5
Masiuk i Lacki, 1993 -0,5 -0,5
Gray, 1963 -0,33

Na podstawie tabeli 3.8 Masiuk i £gcki, 1995 zaproponowali rOwnanie korela-
cyjne (3.40), w ktorym wyktadniki poteg przyjeto jako wartosci srednie z dostepnych
prac, natomiast warto$¢ statej proporcjonalnosci C; ustalili jako C; = 523, uzyskujac

ostatecznie
0,5 c 0,33 W -0,57
K =Nt =523Re™* [ R] [E] [¥] N (3.40)
d d d

Waznos$¢ réwnania (3.40) autorzy okreslili dla zakresu zmian parametrow geo-
metrycznych ¢/d = 0,01+0,06; p/d = 0,5+2; w/d = 0,015+0,2; h/d = 1+2; N, = 1+2
i liczby Reynoldsa Re = 1+100. Warto$¢ najwazniejszego z procesowego punktu
widzenia wyktadnika potegi przy liczbie Reynoldsa ustalono na poziomie —0,5,
co oznacza, ze dziesieciokrotne zwickszenie wartosci Re w ruchu laminarnym
powinno spowodowaé ponad trzykrotne zmniejszenie czaséw homogenizacji.
Stanowi to pewna sprzeczno$¢ z wynikami zawartymi w tabeli 3.7, chociaz
jednoczesnie trudno nie zgodzi¢ si¢ ze zjawiskowym punktem widzenia, wedtug
ktorego dla cieczy o mniejszej lepkosci (wigksze liczby Reynoldsa) czasy homo-
genizacji powinny by¢ mniejsze.

3.3. Mieszanie cieczy nienewtonowskich
3.3.1. Podzial cieczy nienewtonowskich

Wszystkie ciata rzeczywiste pod dziataniem sit zewnetrznych ulegaja od-
ksztatceniom, czyli deformacjom. Odksztatcenia mozemy podzieli¢ na trzy pod-
stawowe rodzaje: odksztalcenia sprezyste, odksztalcenia plastyczne oraz przeptyw.
Najprostsze z nich, odksztalcenie sprezyste, jest odksztalceniem samorzutnie
odwracalnym, tzn. zanika natychmiast po ustaniu dziatania sily, a energia zuzyta
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na odksztalcenie jest odzyskiwana. Przyklad ciala podlegajacego odksztatceniu
w wyniku napr¢zen stycznych pokazany jest na rys. 3.13. Na gorng i dolng
plaszczyzne prostopadtoscianu o powierzchni F dziata sita P, ktora przesuwa
gorng powierzchni¢ wzgledem dolnej o odlegtos¢ Al

Al

Rys. 3.13. Scinanie proste ciata sprezystego

Przesunigcie to mozna mierzy¢ wartoscia tangensa kata y (rys. 3.13), ktory
dla matych katoéw réwny jest katowi y w mierze lukowej, czyli
Al
tgy=y=— (3.41)
h
Wielkos$¢ okreslona rownaniem (3.41) nosi nazwe gradientu przesunigcia i jest
miarg $cinania. Przyczyna powstania gradientu przesuniecia jest sila, a Scislej
naprezenie styczne t bedace stosunkiem przylozonej stycznie sity P do po-
wierzchni F, na ktorg dziata. W tym przypadku napre¢zenie styczne rowne jest

T=— 342
P (3.42)
Przyjmuje si¢ praktycznie, ze wiele rzeczywistych cial w pewnym zakresie
zmiany naprezen stycznych wykazuja prosta proporcjonalno$¢ pomiedzy
naprezeniem stycznym a gradientem przesunigcia (sg to ciata spelniajgce prawo
Hooke’a):
=Gy (3.43)
gdzie wspotczynnik proporcjonalnosci G [N/m’] jest modutem sprezystosci
postaciowej. Wprowadzajac rownania (3.41) i (3.42) do réwnania (3.43), otrzymamy
P Al

~=G 3.44
v " (3.44)
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Jak wynika z réwnania (3.44) wielko$¢ przesunigcia Al jest wprost pro-
porcjonalna do naprezen stycznych.

Pomijajac odksztatcenie plastyczne, trzecim interesujacym odksztalceniem
postaciowym jest przeplyw. Przeptywem nazywamy nieodwracalne odksztalcenie,
ktorego stopien wzrasta ciagle z uptywem czasu, a energia zuzyta na wymuszenie
przeptywu ulega rozproszeniu (Kemblowski, 1973). Opis matematyczny przeplywu
najprostszego ptynu, czyli plynu newtonowskiego, mozna bardzo tatwo uzyska¢
bazujgc na opisie matematycznym ciata spelniajagcego prawo Hooke’a. Przez
analogi¢ rozpatrzmy ruch gornej ptytki o powierzchni F (rys. 3.14) wzgledem
dna naczynia o powierzchni wielokrotnie wigkszej od powierzchni F. Dno
naczynia jest nieruchome, natomiast gorna plytka porusza si¢ ruchem jedno-
stajnym z predkoscia u pod dzialaniem przetozonej do niej sity P. Ruch gornej
ptytki i cieczy pomigdzy plyta a dnem wynika z faktu, ze gazy i ciecze nie
wykazuja sprezystosci postaci i odksztalcaja si¢ w sposob ciagly, czyli ptyna.
Czasteczki cieczy przylegajace sitami adhezji bezposrednio do ptytki beda si¢
poruszaty z predkoscia ptytki u. Wskutek oporéw pomiedzy kolejnymi warstewkami
cieczy, dolne warstewki rowniez begda si¢ przesuwa¢ w tym samym kierunku, ale
z predkosciami mniegjszymi niz u. W krancowym przypadku najbardziej dolna
warstewka bedzie przylegata do dna naczynia i bedzie ona nieruchoma. Pomiedzy
ptytka a dnem naczynia bedzie istniat rozktad predkosci, a sita P potrzebna do
przesuwania gornej plytki bedzie proporcjonalna do predkosci u, do jej po-
wierzchni F' i1 odwrotnie proporcjonalna do grubo$ci warstwy cieczy w naczyniu y

p- 4t (3.45a)
y
Yy u
P F y
— —Y 5
Ptyn
Ptyn
dy
y
du
u=0

| | X

Rys. 3.14. Proste $cinanie cieczy lub gazu

Roéwnanie (3.45a) zostalo uzyskane przez analogie do réwnania (3.44) obo-
wigzujacego w przypadku prostego $cinania dla ciala spetniajacego prawo
Hooke’a. Podobnie jak poprzednio, wprowadzajac pojgcie napr¢zenia stycznego
t=P/F dzialajacego na powierzchni¢ ptytki oraz przechodzac do wielkos$ci
nieskonczenie matych, uzyskamy
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T dy (3.45b)

Wprowadzajac do rownania (3.45b) wspotczynnik proporcjonalnosci, ktorym jest
dynamicznym wspotczynnikiem lepkosci m, a jego wymiarem jest paska-
losekunda (1Pas = 1m'kg s™), otrzymamy

du
T=n dy (3.45¢)
Wielkos$¢ du/dy przedstawia gradient predkosci w warstwie cieczy w kierunku
prostopadtym do kierunku przeptywu i jest miarg szybkosci odksztatcania
elementow ptynu podczas ich przeptywu. Wielkos¢ szybkosci odksztatcania
podczas przeptywu nosi nazwg szybkosci $cinania y = du/dy (kropka oznacza
zmiang wielkosci w czasie). Mozemy zatem zapisaé

=17 (3.46)

Rownanie (3.46) nosi nazwe rownania Newtona.

Plynami newtonowskimi nazywamy ptyny, ktére w warunkach prostego
$cinania wykazuja prosta proporcjonalnos¢ pomiedzy naprgzeniem stycznym
a szybkoscig $cinania.

Wykres zaleznosci t = f(y) nazywamy krzywa plyniecia i jak wynika z rowna-
nia (3.46) dla ptynéw newtonowskich krzywa ptynigcia jest linig prostg przecho-
dzaca przez poczatek uktadu wspotrzednych.

Wszystkie ptyny, dla ktérych krzywa ptynigcia nie jest linig prosta przecho-
dzaca przez poczatek ukladu wspolrzednych, nazywamy plynami nienewto-
nowskimi. Plyny te wystepuja bardzo czesto i ich szczegdlowy opis wraz
z wzajemnymi powigzaniami mozna znalezé w odpowiednich monografiach
(Kemblowsi, 1973, Ferguson i Kembtowski, 1995). Ponizej, na rys. 3.15 przedsta-
wiono jedynie og6lny ich podziat z odpowiadajacymi im krzywymi ptyniecia.

Wszystkie ptyny nienewtonowskie dzieli si¢ zazwyczaj na trzy podstawowe
grupy: plyny reostabilne, ptyny reologicznie niestabilne oraz plyny sprezysto-
lepkie. Whasnosci plynow reostabilnych nie zaleza od czasu $cinania, a szybkos¢
$cinania jest wytacznie funkcjg przytozonego naprezenia stycznego. Oznacza to,
ze plyn newtonowski jest rowniez ptynem reostabilnym. Z kolei phynami
reoniestabilnymi nazywamy plyny, ktorych wlasnosci reologiczne zaleza od
czasu $cinania. Dla ptynow tiksotropowych przy statej szybkosci $cinania napr¢zenie
styczne maleje wraz z uptywem czasu, dla ptynow antytiksotropowych obserwuje
si¢ zjawisko odwrotne. Ze wzgledu na niezbyt czeste ich wystgpowanie, ptyny te
nie beda blizej omawiane. Osobng grupe stanowia plyny sprezystolepkie, a ich
krotkg charakterystyke mozna znalez¢ na koncu tego rozdziatu.
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W tabeli 3.9 i 3.10 przedstawiono z kolei opis matematyczny krzywych
ptynigcia ptyndw reostabilnych, a w tabeli 3.11 zamieszczono sposoby obliczania
lepkosci pozornej m,. proponowane przez réznych autorow (Kemblowski, 1973;
Major, 2000, Dziubinski i wsp. 2009).

Tabela 3.9. Ptyny reostabilne nieposiadajace granicy plynigcia
(Dziubinski i wsp. 2009)

. Parametry modelu
Lp. Autor Opis matematyczny oraz ich miana
Ostwald-de e n
I Waele t=ky k[Pas"], n[-]
1 . m’ m>
i T Al | B|——| af-
2. Ellis A+Br {Ns} {N“s al-]
n(] . mZn
T=——o Pa- —
3. De Haven 1+ Co Y [ a s], C{ N } n[ ]
4. Prandtl r=Aarcsin{%j A[Pa], C[s"]
. _ (Y g
5. | Prandtl-Eyring T—Aarcsm{gj A[Pa], B[s"]
6. Eyring ‘r:%+Csini A[Pa], B[Pa’'s"], C[Pa]
. o1 (7
7. | Powell-Eyring v=Cy +aresink Als-1], B[Pal, C[Pa-s]
8. | Williamson r—{ . +nm}'f Alpa-s] Bls'] . [Pa-s]
B+y
Reiner- Mo —Mw s
= _ Pa- Pa-s| A[P
% | Philippoff E R | n.[Pa-s} n,[Pa-s} A[Pa]
1+(—J
A
10. Sisko t=Ay+BYy" A[Pa~sl B[Pa~s“l n[—]
. . _ MY 2
=l Pa- P
11.| Rabinowitsch 1+ o Tlo[ a s], C[ a ]

Tabela 3.10. Ptyny reostabilne posiadajace granice plynigcia ty

Lp. Autor Opis matematyczny Pzgf;;igg nnlli(;i:lu
1. Bingham T=1,+M,Y ‘cy[Pa], n, [Pa-s]
2. Ig;;glh:yh t=1, +(n.7) v,[Pa] n,.[Pa-s"] m[-]
3. Casson =1+ (npzy)” t, =[Pa] n,[Pa-s]
Casson- /n _ _Un - Y/n — . _
4. wogblniony " =1 +(npny)' t,=[Pa} n,[Pa-s] n[-]
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Tabela 3.10.(cd.)

5. Skelland =1, +ﬁ%¥ ‘cy[Pa], npl[Pa-s], C[N"mz"“l n[—]
6. Schulman =g (np]y)' t,[Pal npl[Pa s 1 m, n[]
, o - t,[Pa n,,[Pas] n[-]
. a
7? [Tlpn Y+Yka)]| Tka[pa]’ yka[s_l]

8. Vocadlo ‘El/n T4 - Y Ty[Pa], np[Pa-s], n[—]
9. | Kembtowski, (T+Tka)1/n = Ty[Pa], npn[Pa~s], n[-]

Kaczmarczyk g/ [Tlp (747, )]l/n v [Pa] ’.Yka[sil]
10. Briant T="1_Y 1+[ Lo J nw[Pa-sl ‘rw[Pa], m[—]

M, -m-y

Tabela 3.11. Sposoby obliczania lepkosci pozornej n,. dla poszczegdlnych modeli

Parametry reologiczne modelu

Lp. Autor Zaleznos$¢ okreslajaca warto$¢ 1y, oraz ich miana
L] PV n=keq pas) o
N = My
2. Ellis 1+[T]m n,[Pa-s) 7,,[Pa] o]
Ti2
Mo — M.
=n, +
S I e n,[Pas] n[Pas] <, [Pa]
rlﬂ
. S T
4| philippoft 1+(’] n.[pas) n[pas} «,[pd
Tm
Mo M
Mee =Moo ¥ — a7
5. Meter 1+(TJ 1 nm[Pa~s], no[Pa-Sl Tm[Pal “[_]
Tm
6. Eyring Nae = Mo %r;t(ﬁy) nO[Pa~ Sl B[S]
| Rowel Ly o, esintBi) [pa-s) n, [P} o]
' Eyring T By o b
. 1{ ) a-l
8. Sutterby M =M {arcsg;ﬁy} ‘r]o[Pa~ Sl B[Sl 0‘[_]
Y
Sutterby _ arc sink(ﬁq'() -
o | St onsloon) OO ) ) o]
uogodlniony)
10. Seely MNee =Moo +(n0 -, )efm no[Pa'Sl nm[Pa- S]: G[Pail]
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Mo — Mo

11. Carreau Mee =M. +m no[Pa-s] n, [Pa-s] A, [s"l N[
C

Ny — M. )
12. Cross MNpe =M + —1 3_ K" Tlo[Pa' Sl ﬂx[Pa’ s], K[S Il n[—]
13.| Van Wazer Ne=n, 4l n,[Pa-skn, [Pa-s] K [s] Kls*] n[-]
‘ IRy + Ky 0 ” !

3.3.1.1. Obliczanie lepko$ci pozornej dla plynéw reostabilnych

Plyny reostabilne stanowia najbardziej liczng grupe ptyndow nienewtonowskich.
Ich wtasnosci reologiczne nie zaleza od czasu $cinania. Najcze$ciej wyste-
pujacym ptynem reostabilnym jest ciecz pseudoplastyczna, czyli ciecz rozrzedzana
scinaniem. Typowa krzywa ptynigcia tej cieczy przedstawiona jest na rys. 3.16 i jak
wynika z jej przebiegu dwukrotny wzrost szybkosci $cinania Y powoduje mniej niz
dwukrotny wzrost napr¢zenia stycznego t. Oznacza to, ze w odroznieniu od cieczy
newtonowskich stosunek obu wielkosci nie jest staty i zalezy od szybkosci §cinania

T % const=1() (3.47)
Y

Przez analogie do wspotczynnika lepkosci dynamicznej 1 dla uktadéw newto-
nowskich ten zmienny stosunek nazwano lepkoscig pozorng (zastgpcza) i zgodnie ze
swoja nazwa jej wartos¢ liczbowa jest w duzym stopniu odpowiednikiem lepkosci
cieczy newtonowskiej o lepkosci m = 1,

=< (3.48)
Y
Z rys. 3.16 tatwo zauwazy¢, ze lepkos¢ pozorna m, cieczy rozrzedzanej S$ci-
naniem maleje wraz ze wzrostem szybkosci $cinania vy .

©=f(¥)

g =M.

¥ ¥

Rys. 3.16. Krzywa ptynigcia cieczy rozrzedzanej Scinaniem
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Jesli krzywa plyniecia przedstawiong na rys. 3.16 opiszemy najczesciej spoty-
kanym modelem reologicznym dla tego rodzaju cieczy, czyli do§wiadczalnym
modelem Ostwalda-de Waele (rownanie (3.49)), to lepko$¢ pozorna m,. bedzie
funkcja malejaca zmiennej v (tabele 3.9 oraz 3.10)

t=ky", 0<n<1.0 (3.49)
N =k-¢"" (3.50)

gdzie wspolczynnik & nosi nazwe wspoétczynnika konsystencji, natomiast n
wskaznika plynigcia. Im mniejsza warto$¢ n tym wigksze wlasno$ci nienewto-
nowskie posiada ciecz pseudoplastyczna.

Jes$li znane sa zatem parametry reologiczne ptynu k i n oraz znana jest
szybkos¢ $cinania y jakiej podlega ptyn, wtedy z rownania (3.50) mozemy okresli¢
lepko$¢ pozorng m,e stuzgca do obliczania wartosci liczbowych liczb Reynoldsa
lub Prandtla. Parametry reologiczne ptynu mozna tatwo okresli¢ na podstawie
pomiarow reometrycznych, natomiast duzo trudniejszym zadaniem jest okre$lenie
$redniej (tzw. zastgpczej) szybkosci Scinania y,, w mieszalniku.

3.3.2. Wyznaczanie szybkoSci Scinania w mieszalniku na podstawie
uproszczonych modeli

Jesli podczas ruchu cieczy w mieszalniku przewazaja predkosci obwodowe,
to zgodnie z definicyjnym réwnaniem (3.51), szybkos$¢ $cinania y moze by¢
w przyblizeniu obliczona z rownania

y=-1 & (3.51)
(w rownaniu tym nie jest uwzgledniona poprawka wynikajaca z wartosci n < 1,0).
Aby obliczy¢ pochodng dw/dr mozna skorzysta¢ z niektorych prostych modeli
pozwalajacych okresli¢ rozktad predkosci obwodowych w mieszalniku u = f{(r)
lub ® =A1{(r). Jednym z modeli pozwalajacych obliczy¢ te funkcje jest model wiru
centralnego. Jest on sluszny dla mieszadet o duzych prze$witach pomigdzy obra-
cajagcym si¢ koncem lopatki mieszadla a $cianka mieszalnika, pracujacych
w mieszalniku bez przegrod, w ktorych predkos¢ obwodowa jest dominujaca
sktadowg predkosci. Po analizie sit dzialajacych na dowolny element cieczy
umieszczony wewnatrz mieszalnika (Nagata, 1975) 1 rozwigzaniu odpowiednich
rownan caly obszar mieszalnika mozna podzieli¢ na dwa podobszary:
— cylindryczny obszar I zwany obszarem wiru centralnego, w ktorym ciecz
wiruje podobnie jak cialo sztywne ze stalg czgstoscia obrotowa w, rownag
czestosci obrotowej topatek mieszadta (rys. 3.17)

0, =21 N (3.52)
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— pierscieniowy obszar Il zwany obszarem ruchu bezwirowego, w ktorym
liniowa predko$¢ obwodowa cieczy u maleje hiperbolicznie z promieniem
o1
=10 (3.53)
r
gdzie 1y jest tzw. promieniem wiru centralnego rozgraniczajagcym oba obszary
1 mozna go obliczy¢ z uproszczonej zaleznosci podanej przez Nagate, 1975.

I, Re

LR S (3.54)
r 1L,6Re+1000

Z réwnania (3.54) wynika, Ze granica obu obszar6w zawsze znajduje si¢ w obszarze
mieszadla ((ro/r,) < 1,0) i dla duzych liczb Reynoldsa punkt 1y = 0,625r,, znajduje
si¢ blisko koncoéw lopatek mieszadta. Schematycznie, rozktad predkosci obwo-
dowych wynikajacy z modelu wiru centralnego przedstawiono na rys. 3.17. Gradient
predkosci, ktory warunkuje istnienie naprezen stycznych wystepuje tylko w 11
obszarze, gdyz tylko tam mamy do czynienia z przesuwaniem si¢ sgsiednich
warstewek cieczy wzgledem siebie i jego najwigksza warto$¢ wystepuje dla
najmniejszej mozliwej warto$ci promienia, czyli dla r =r,

d[ wor(f]
Tr = 2w, = 47N (3.55)

Ymax =7 r

=1

Lokalna warto$¢ szybkosci §cinania okre§lona rownaniem (3.55) wystepuje przy
koncach topatek mieszadla. Biorgc pod uwage, ze przekazywanie energii od
lopatek mieszadta do cieczy mieszanej odbywa si¢ tylko w obszarze zaznaczonym
na rys. 3.17 kolorem szarym i warunki tam panujace decyduja w duzym stopniu o
przebiegu calego procesu, dlatego tez warto$¢ 7,..okreslona réwnaniem (3.55)
okazata sie¢ reprezentatywna dla catego mieszalnika. Z pewnym przyblizeniem
mozna zatem zatozy¢, ze nie tylko lokalna, ale i $rednia szybko$¢ $cinania 7,
jest wprost proporcjonalna do czestosci obrotowej mieszadta N. Po raz pierwszy
koncepcja ta w formie rownania (3.56) zostata przedstawiona w pracy Metznera
i Otto, 1957 1 od tego czasu jest ona obowigzujaca w opracowaniach litera-
turowych dotyczacych mieszania cieczy nienewtonowskich

7. =K, N (3.56)

W przypadku mieszadet lopatkowych, turbinowych oraz smiglowych stosujacych
si¢ do modelu wiru centralnego, teoretyczna wartos¢ statej wynosi K = 4m = 12,56.
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Rys. 3.17. Model wiru centralnego w mieszalniku

Pomimo, ze model wiru centralnego nie znajduje zastosowania w przypadku
mieszadet waskoprzeswitowych, gdyz element wymuszajacy ruch cieczy w mie-
szalniku nie znajduje si¢ w poblizu osi mieszalnika, a blisko $cianki, rowniez
w tych przypadkach obowiazujacym rownaniem do okreslania $redniej szybkosci
$cinania cieczy w mieszalniku pozostaje rownanie (3.56). Zmianie ulegaja
jedynie wartosci liczbowe statej K.

Réwnanie (3.56) byto punktem wyjscia do wyznaczania wartosci K dla mie-
szadel wstegowych, kotwicowych oraz slimakowych. W przypadku mieszadet
wstegowych Mitsuishi i Miyairi, 1973 traktujg ruch cieczy w przestrzeni migdzy
wstega mieszadta a Sciankg mieszalnika jako ruch pomigdzy dwiema réwnolegtymi
ptytami. Przy zatozeniu, ze warstwa cieczy na zewngtrznej powierzchni wstegi
porusza si¢ z takg samg predkoscia jak koniec wstegi, to na kazdy element ptynu
w tym obszarze bgda oddziatywaty dwie predkosci: predkos¢ osiowa v = pN oraz
predkos¢ obwodowa u = ndN. Przy zalozeniu niezmiennos$ci szybkosci $cinania
w szczelinie oraz dla p =d autorzy doszli do wniosku, ze wartos¢ y w prze-
strzeni pierscieniowej waha si¢ pomigdzy dwiema skrajnymi wielkoSciami

\/EnN[Dd

. d
djs ; gan(—D dj (3:57)

Jak stwierdzajg sami autorzy (Mitsuishi i Miyairi, 1973) dane do$wiadczalne
dotyczace wnikania ciepta od $cianki mieszalnika do cieczy mieszanej bardzo
dobrze korelowaly z lewa strong nierownosci (3.57), stad dla tego obszaru
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. d
V=2 RN(—D j (3.58)

Natomiast dla do$¢ nietypowego przypadku wymiany ciepta od cieczy mieszane;j
do wstegi mieszadla (wstega o przekroju kotowym, wewnatrz ktdrego przeptywala
woda chlodzaca) do obliczania $redniej warto$ci szybko$ci $cinania ci sami
autorzy zalecaja zaleznos¢ (3.59), z ktorej dla tego samego mieszadta uzyskuje
si¢ dwukrotnie mniejsze wartosci vy,

. _n_N d
Ve = ﬁ(—D—dJ (3.59)

Przedstawione powyzej dwie metody obliczania warto$ci Y, opieraty si¢ na
teoretycznej analizie uproszczonych modeli przeptywu. Uzyskane zatem na tej
podstawie zaleznos$ci analityczne powinny by¢ weryfikowane na drodze do-
$wiadczalne;j.

3.3.3. Doswiadczalne wyznaczanie Sredniej szybkosci §cinania
w mieszalniku

Do$wiadczalne wyznaczanie wartosci statej K w rownaniu (3.56) opiera si¢
na zatozeniu uczynionym przez Metznera i Otto, 1957, ze dla okreslonego mie-
szadla krzywe mocy uzyskane w ruchu laminarnym dla cieczy newtonowskiej
o lepkosci 7 oraz dla cieczy nienewtonowskiej o lepkosci pozornej mM..=n
pokrywaja sie. To naturalne zalozenie pozwala w dos¢ prosty sposob okresli¢
$rednig szybko$¢ $cinania y,,w mieszalniku. Metoda jest stosunkowo prosta
i od lat 60. znajduje powszechne zastosowanie. Kolejnos¢ wykonywania do-
swiadczen podczas wyznaczania wartoSci M,. jest nastepujaca (kolejnos¢ wyko-
nywania do§wiadczen zgadza si¢ z numeracja przedstawiona na rys. 3.18):

1. Wykreslenie linii korelacyjnej dla okreslonego mieszadta podczas mie-
szania cieczy newtonowskich w zakresie ruchu laminarnego.

2. Okreslenie liczby mocy Lm dla cieczy nienewtonowskiej dla okreslonej
szybkos$ci obrotowej mieszadta N.

3. Dla odczytanej wartosci Lm okreslenie z krzywej mocy liczby Reynoldsa
Re,..

4. Obliczenie lepko$ci pozornej cieczy m,. z zaleznosci (3.60) definiujacej
wartos¢ Re,..

d°N
MNae = S
Re

ac

(3.60)
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5. Z krzywej plynigcia uzyskanej z pomiar6w reometrycznych odczytanie
$redniej szybkosci $cinania y,, odpowiadajacej wartosci M.

6. Dla znanej czesto$ci obrotowej N mieszadla obliczenie warto$ci wspot-
czynnika proporcjonalnosci K w rownaniu (3.61)

K, = YW (3.61)
logLm T krzywa ptyniecia
krzywa mocy cieczy nienewtonowskiej
dla cieczy newtonowskiej =f(y)

Lm
(c.n.n.)

@

tgh = Mae

NG

@ ke e w®
_ Re,

nae_ Nd2p

Rys. 3.18. Doswiadczalne wyznaczanie $redniej szybkosci $cinania w mieszalniku

Wyznaczone powyzsza metoda warto$ci statej K dla mieszadet wstegowych oraz
opracowane na tej podstawie rownania korelacyjne uzalezniajace jej warto$¢ od
parametrow geometrycznych mieszadto — mieszalnik zamieszczone sg w tabeli 3.13.

3.3.4. Zaleznosci korelacyjne okreslajgce Srednig szybko$¢ Scinania
cieczy w mieszalniku

Zastepcza lepko$¢ cieczy w mieszalniku wykorzystujemy do obliczania
zastgpczych liczb Reynoldsa oraz Prandtla. Jesli przyjmiemy stuszno$¢ zatozenia
Metznera i Otto, 1957, wtedy wyrazenie okreSlajace warto$¢ liczby Reynoldsa
dla cieczy pseudoplastycznych przyjmie postac

_d°Np _ d’Np _ d°N*Tp
ne ket k(KT

Zwickszajace si¢ wilasnosci pseudoplastyczne cieczy, czyli zmniejszajaca si¢
warto$¢ wskaznika ptynigcia n powoduje zmniejszenie zapotrzebowania mocy do
nap¢du mieszadta. Jesli przyktadowo przyjmiemy warto§¢ K =30 = const
(Nagata i wsp., 1971), to dla cieczy o tym samym wspolczynniku konsystencji k
1 zmniejszajacej si¢ wartosci n=1,0; 0,7; 0,5, 0,3 lepkos¢ pozorna m,. przy

Re

ae

(3.62)
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statych obrotach mieszadla N (stata $rednia szybko$¢ $Scinania w mieszalniku)
bedzie zmieniata si¢ w stosunku 1,0; 0,36; 0,18; 0,09. W takim samym stopniu
zmniejszaé si¢ bedzie rowniez zapotrzebowanie mocy do napedu mieszadia.
Zatem pominigcie wlasnosci nienewtonowskich cieczy mogloby prowadzi¢ do
przewymiarowania silnika do napedu mieszadta.

Roéwnanie (3.62) jest najczesdciej spotykanym sposobem definicji liczby
Reynoldsa Re,. (Calderbank i Moo-Young, 1962; Hall i Gorfrey, 1970; Nagata,
1975, Carreau i wsp., 1993), gdyz w tym przypadku mozna bezposrednio poréw-
nywa¢ krzywe mocy cieczy nienewtonowskich o réznych wskaznikach ptynigcia n
oraz krzywe mocy cieczy newtonowskiej. Wada tego sposobu jest zbyt skom-
plikowana posta¢ rownania (3.62) oraz konieczno$¢ okreslania wspotczynnika K
dla konkretnego mieszadta, dlatego niektorzy autorzy proponuja maksymalne
uproszczenie definicji (3.62) do postaci (3.63). Powoduje to jednak, ze krzywe
mocy dla tego samego mieszadta, ale dla cieczy o roznych wskaznikach ptynigcia
n nie pokrywaja si¢ i nalezy stosowa¢ dodatkowe opisy matematyczne (Novak
i Rieger, 1979; Wang i wsp., 2000)

2
Re, =4 Iij (3.63)

Typowy przyklad zaleznosci przebiegu krzywej mocy w funkcji liczby Reynoldsa
definiowanej rownaniem (3.63) od wskaznika plynigcia n pokazano na rys. 3.19.
Latwo zauwazy¢, ze krzywe mocy nie pokrywaja si¢ i wraz ze zmniejszeniem si¢
wskaznika ptynigcia n przesuwajg si¢ one w dot wykresu, czyli nastepuje
zmniejszenie si¢ zapotrzebowania mocy wraz ze zwigkszeniem si¢ wlasciwosci
pseudoplastycznych mieszanej cieczy.

Lm
d/D=0,9
p/d=1,0
w/d=0,15
100 \
e n=0,46
4 n=0,61
0 n=0,71
10— h=0,88
| n=1
0,1

Rys. 3.19. Wplyw wskaznika ptynigcia n na zapotrzebowanie mocy silnika
(Wang i wsp., 2000)
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Przedstawiony powyzej przyklad dotyczyt przypadku, kiedy wartos¢ wspot-
czynnika K w rownaniu (3.62) okreslajgcym $rednig szybkos$¢ Scinania w mieszal-
niku byla warto$cia statg. Wyczuwalne jest, ze szybko$¢ $cinania w szczelinie
pomiedzy wstgga mieszadia a Sciankg mieszalnika powinna zaleze¢ od wielkosci
tej szczeliny 1 wszyscy autorzy sa zgodni, co do tego, ze warto§¢ K dla mieszadet
wstegowych zalezy od parametrow geometrycznych mieszadta (przede wszystkim
od stosunku d/D). Badania do$wiadczalne potwierdzity te przypuszczenia, chociaz
analiza tabeli 3.13 zawierajacej rOwnania okre$lajace wartos¢ K, wskazuje, ze
jest to zaleznos¢ stosunkowo staba. Natomiast duze sg rozbieznos$ci poszczegdlnych
autoréw dotyczacych podobnego wplywu wskaznika ptynigcia n cieczy pseudo-
plastycznej na warto$¢ K.

Yap i wsp., 1979 zmodyfikowali model przeptywu Couttea dla cieczy newto-
nowskich (Patterson i wsp., 1979), wprowadzajac do niego parametry cieczy
pseudoplastycznych oraz cieczy lepkosprezystych. Na podstawie wykonanych
badan stwierdzili, ze warto$¢ K zmniejsza si¢ znacznie wraz ze wzrostem wskaznika
ptynigcia n. Natomiast w pracach Bourna i Batlera, 1969 oraz Riegera i Novaka,
1973 stwierdzono, ze spadek taki wprawdzie istnieje, ale jest on bardzo staby. Na
podstawie wilasnych badan dotyczacych lepkich cieczy nienewtonowskich oraz
cieczy o ztozonych wlasnosciach reologicznych odwrotne wnioski wyciagaja
Carreau i wsp., 1993, ktorzy stwierdzaja, ze warto$¢ Ky wzrasta wraz ze
wzrostem parametru n. Podobne wnioski mozna wyciagnac z pracy Brito-de La
Fuente i wsp., 1997. Z kolei Chowdhury i Tiwari, 1979 uwazaja, ze K jest
wartoscig stala.

Wptyw wskaznika ptynigcia na szybko$¢ §cinania, a zatem i na warto$¢
wspotczynnika proporcjonalnosci Ky w réwnaniu (3.62) mozna wyprowadzié
z pewnych rozwazan teoretycznych. Carreau i wsp., 1993 wyszli z ogbélnych
réwnan ruchu (rozdziat 6) zapisanych za pomoca naprgzen. Dla modelu przeptywu
Couttea w przestrzeni cylindrycznej pomigdzy $cianka mieszalnika a cylindrem
o ekwiwalentnej $rednicy d. rOwnania te uproszcza si¢ do postaci

%(r%r )=0 (3.64)

Roéwnanie (3.64) obowigzuje dla ruchu ustalonego przy zaniedbaniu wszystkich
efektow brzegowych. Dla cieczy spehiajacych prawo potegowe naprgzenie styczne

Trp TOWNE jest
ky! =—k JER (3.65)
T, =—kyl =-k|r—|— .
T ’YT a r

Wprowadzajac dodatkowo pojecie srednicy ekwiwalentnej d. jako S$rednicy
obrotowego cylindra wewngtrznego powodujacego identyczny moment oporowy
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jak mieszadto rzeczywiste, Carreau i wsp., 1993 otrzymali rownanie (3.67) uza-
lezniajgce rozktad predkosci w szczelinie od podstawowych parametréw geome-
trycznych mieszadta oraz od wskaznika plyniecia n dla cieczy spetniajacej prawo
potegowe Ostwalda-de Waele. Rownanie (3.67) zostato uzyskane z wyjsciowego
rownania (3.64) przy oczywistych warunkach brzegowych (3.66a,b)

dlar=dJ/2 u =nNd, (3.662)
dlar=D/2 U, =0 (3.66b)
2/n
v 2N [RT (3.67)
r [(D/d)"" —1]|\r

Na podstawie uzyskanego rozktadu sktadowej obwodowej predkosci Carreau
i wsp., 1993 obliczyli moment obrotowy dziatajacy na cylinder wewnetrzny,
a nastepnie okreslili liczbe mocy dla cylindra wewnetrznego dla cieczy nie-
newtonowskiej

_ k’D*H |: 47N 1]} (3.68)

Lm=
d’N°p n[(D/de)Z/“

Poréwnujac to z klasyczna zalezno$cia opisujaca krzywa mocy w ruchu lami-
narnym

Lm=— g T (3.69)
Re,, d"Np

uzyskali ostatecznie rownanie (3.70) okreslajace funkcje K= f(n)

teon [P

1/1-n
N 4-m D/d)z-(H/d)}

W czesci doswiadczalnej Carreau i wsp., 1993 potwierdzili istnienie zalezno$ci
Ki=1f(n). Przy zmianie wskaznika ptyniccia 0,19 <n <091 wartos¢ K;
zwigkszata si¢ $rednio dwukrotnie od wartosci K =20 do wartosci K= 40.
Zatem S$rednia warto$¢ K byta zgodna z wynikami Halla i Godfreya, 1970 oraz
wynikami Nagaty, 1971. Stwierdzono rowniez duzy wzrost szybko$ci $cinania
wraz ze wzrostem pozornej liczby Reynoldsa Re,, w ruchu przejsciowym, co
skutkowato nawet trzykrotnym wzrostem parametru K, Na marginesie warto
zauwazy¢, ze $rednica ekwiwalentna cylindra wewngtrznego d. wzrastata wraz ze
zmniejszeniem si¢ skoku wstegi mieszadla, czyli wraz ze wzrostem liczby zwojow
przy tej samej wysokosci mieszadta. Przyktadowo, dla D/d = 1,11 = const
stosunek D/d. malat z wartosci 1,57 do 1,37 przy zmniejszeniu si¢ stosunku p/d
z 1,03 do 0,695.

(3.70)
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Doswiadczalne badania dotyczace tego samego zagadnienia przedstawili
w swojej pracy Wang i wsp., 2000. Dla 11 réznych parametrow geometrycznych
mieszadla wstegowego z dodatkowa wstega wewnetrzna doswiadczalnie okreslili
oni réwnanie korelacyjne K, = f(n). Zaktadajac, na podstawie wstepnej analizy
wynikéw doswiadczalnych przedstawionych na rys. 3.19, shuszno$¢ rownania (3.71)
opisujacego zalezno$¢ Lm = f(Re,)

Lm-Re, = AB"'n¢ (3.71)
ustalili forme szukanej zaleznosci funkcjonalnej (3.72)
K, =B-n“"" (3.72)

a nastgpnie na podstawie pomiarow doswiadczalnych ustalili doktadng postac¢
tego rownania, uzalezniajac dodatkowo wartos¢ K od podstawowych parametrow
geometrycznych mieszadla przedstawionego na rys. 3.2

2d 0,38 W -1,17 —-0,157 w 1,33 h —-0,28
el (2] 8) (3 e e

Roéwnanie (3.73) daje nieco silniejsza zaleznos$¢ K od wskaznika ptynigcia n niz
to wynika z pracy Carreau i wsp., 1993. W tabeli 3.12 przedstawiono wpltyw
wielkos$ci wskaznika plyniecia » wynikajacy z rownania (3.73) na $rednig szybkos¢
Scinania cieczy w mieszalniku niezaleznie od parametrow geometrycznych mie-
szadla wstegowego, a na rys. 3.20 pokazano przebieg funkcji (3.73) dla mieszadta
o parametrach d/D =0,9; p/d =0,1.

Tabela 3.12. Zalezno$¢ wartosci K od wskaznika ptynigcia n cieczy
pseudoplastycznej (Wang i wsp., 2000)

n 0,1 0,2 0,5 0,8 0,9

n1,73 1/(1-n) 0,012 0,031 0,091 0,145 0,161

Jak wynika z tabeli 3.12, dla do$¢ szerokiego zakresu zmian n = 0,2+0,8,
warto$¢ Ky w rownaniu (3.73) wzrosta ponad czterokrotnie. Wzrost ten jest zatem
dwukrotnie wigkszy niz wynika on z pracy Carreau i wsp., 1993. W przypadku
obu prac stwierdzono przedhuzenie laminarnego zakresu mieszania dla cieczy
pseudoplastycznych w poréwnaniu z cieczami newtonowskimi. Jest to zgodne
z obserwacjami innych autoréw (Brio-de La Fuente i wsp., 1992; Espinosa-Solares
iwsp., 1997).
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D/d=1,11
p/d=1,0
w/d=0,15

40 |-
30 |-

20 [~
KS=(298) n1 ,713/(1-n)
10

|
0,2

| | |
0,4 0,6 0,8

1,0
n

Rys. 3.20. Zaleznos¢ $redniej szybkosci Scinania
od wilasnosci pseudoplastycznych cieczy nienewtonowskiej
(Wang i wsp., 2000)

Ogolna liczba prac poswieconych problemowi mieszania cieczy spetniajacych
prawo potegowe Ostwalda-de Waele jest dos¢ obszerna i trudno je wszystkie
omowi¢ w sposob szczegdtowy. Dlatego obok przedstawionych powyzej bardziej
szczegdtowo dwoch prac, w tabeli 3.13 zestawiono dostepne w literaturze przedmio-
tu rownania pozwalajace okresli¢ srednig szybkos$¢ $cinania cieczy w mieszalniku
z wykorzystaniem wielkosci K;. Na podstawie wartosci Ky mozna nastepnie
okresli¢ lepko$¢ pozorng cieczy mieszalniku. Latwo zauwazy¢ roéznorodnosé
proponowanych rownan. Najprostsze z nich podajg warto$¢ K jako warto$¢ statg
(Gluz i Pwluszenko, 1967; Hall i Godfrey, 1970; Nagata i wsp., 1971; Rieger
i Novak, 1973; Nagata, 1975), inne uzalezniaja t¢ wielko$¢ jedynie od parametrow
geometrycznych mieszadta wstggowego, a najbardziej skomplikowane, poparte
najczesciej rozwazaniami teoretycznymi, uzalezniajg dodatkowo wielkos¢ K od
wskaznika ptynigcia n.

Tabela 3.13. Réwnania okreslajace wartosci K, w zaleznoscei ¥ ,, = KN zgodnej

z koncepcjg Metznera i Otto, 1957 wg rdznych autorow

Parametr Wskaznik
Autor geometryczny | plyniecia Korelacja
D/d n

Bourne ) 1i(n-1)
D D/d) -1

i Butler, 1965 —=134 0,4-1 K, = [( )2 ] o
d [n~(D/d) /"—1]

Gluz D

i Pawluszenko, —=1,07 0,5-1 K, =4n

1967 d
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Tabela 3.13 (cd.)

1,09
Hall i Godfrey _
) D =
1970 D105 | N>035 K =27
d
i D
Nagata 1 wsp., = 21,05 0,43-0,72 K.=30
1971 d
« -4 [D/d) 1]
Chavan i wsp., s TAam [n-(D/d o _1]n/(n71> )
1972, 1973 035-1.0 b b —
z poprawka gdzie: —=——
1974 d. d | D/d—(1-2-w/d)
D/d-1
Rieger D _ -
i Novak, 1973 d 103 0,3-0.97 K, =367
1,09
Sawinski ’ 472
D . K =exp| —=-0,5
i wsp., 1976 < <L 0.3-1 RV Y e j
2 *
K 4]/(I—n) h J _[h J
) s D/d d )
Yap iwsp., <213 | 021051
1979 d - - 12
dzie — +
: d [ @/d)ZJ
i 1,05 L (D 033
urityama D i —80.| —.| = —
i wsp., 1983 <E<1’16 0.35-0,75 K, =89 [2 (d ID
) 1,06 0,411 0,361 0.164
Takahashl D 0.44-0.77 K =114 D/d-1 . £ . X
i wsp.,1984 <E<1’13 T s "\ 2-D/d D D
1,05
Shamlou ’ 1 (D
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-0,152
D ~
Békker 1995 —=104 K, =25-(D/d)** p/d__
1 Gates, d . +(p/d)2
Brito-de la 0,024 ~0,135
Fuente iwsp., D_1135 | 0,14-0,65 K, = {3 8,27 (ﬁj -(EJ ](0,8 14)"
1997 d d d
0,38 -1,17 -0,157
> <o) (5] (3)
Wang i wsp., 1,03<—<1L11 D-d d d
2000 d 0,46-1 35 0o
| Wi E L7
d d

Z przedstawionych powyzej réwnan trudno jest zorientowaé si¢ co do
rzeczywistej wielkosci zmian wartosci wspolczynnika K. Dlatego w nastepnej
tabeli 3.14 zestawiono wartosci liczbowe wspotczynnika proporcjonalnosci K
w rownaniu (3.62), ktdre uzyskiwano w poszczeg6lnych pracach doswiadczalnych.

Tabela 3.14. Wartosci liczbowe statej K okreslajacej $rednig szybko$¢ $cinania
w mieszalniku

Praca D/d n K
Bornue i Butler, 1969b 1,02 -1,12 0,4-1,0 66°
Hall i Godfey, 1970 1,10-1,11 0,35-1,0 27
Chavan i Ulbrecht, 1974 1,03 0,35-1,0 24,58
Rieger i Novak, 1973 1,053 0,5-1,0 36,7
Nagata, 1975 1,056 0,27 -1,0 30
Sawinsky i wsp., 1976 1,042 -1,19 0,5-1,0 27,6*
Chowdhury i Tiwari, 1979 1,056 — 1,118 0,26 —1,0 30,6
Yap i wsp., 1979 1,11 -1,37 0,17 - 0,65 79,8°
Kuriyama i wsp., 1983 1,05 -1,163 0,35-0,75 24,7
Shamlou i Edwards, 1985 1,05 -1,33 - 26,8%
Carreau i wsp., 1993 1,11 0,18-1,0 17 —40
Brito-de la Fuente i wsp., 1997 1,135 0,19-1,0 16 —36

 wartosé obliczona dla D/d = 1,10
5 warto$¢ obliczona dlan = 0,6, D/d = 1,135, 1/d = 3,24, gdzie: 1— dlugos¢ wstegi mieszadta.

Jak tatwo zauwazy¢ z tabeli 3.14, ze w przewazajacej liczbie przypadkow
warto$ci K wahaty si¢ w do§¢ waskich granicach K = 27+36. Jedynie w pracach
Bornue i Butlera, 1969 oraz Yapa i wsp., 1979 analizowane warto$ci byly znaczaco
wigksze. Biorac powyzsze pod uwage, mozna zarekomendowaé stosowanie tego
wiasnie przedzialu zmiennosci K przy praktycznych obliczeniach lepkosci pozornej
Nae W mieszalniku. Dla mieszadet o duzych $rednicach zaleca si¢ stosowaé
wyzsze warto$ci, natomiast dla mieszadet o matych $rednicach mniejsze wartosci K.
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3.3.5. Ciecze sprezystolepkie

Na kazdy element cieczy podlegajacy $cinaniu dziata sze§¢ napregzen stycznych
T oraz trzy naprg¢zenia normalne c. Na rys. 3.21 przedstawiono dziewig¢ wybra-
nych niezaleznych napr¢zen dziatajacych na trzy sgsiednie $ciany dowolnego
elementu cieczy. W przypadku naprezen stycznych zaznaczono jedynie wybrane
pojedyncze sktadowe naprezen dziatajacych na trzech S$cianach elementu.
Pierwszy z indeksow przy naprezeniach oznacza kierunek dziatania naprg¢zenia,
drugi — ptaszczyzne, na ktorej lezy. Dla przejrzystosci na tym rysunku nie
pokazano trzech naprezen stycznych Ty = Tyy, Ty, = Tx OrazZ T,y = Ty,, ktorych
odpowiednie rownosci wynikaja z zasady zachowania momentu pgdu. Dla ptynu
newtonowskiego naprezenia normalne o sg sobie rowne i rowne jednoczes$nie
ci$nieniu w tym punkcie

Oxx = ny =0x=-p (3 74)

Wynika to z faktu, ze plyn newtonowski sktada si¢ z matych czastek, ktére nie
tworza zadnej mikrostruktury i dzigki temu jest on izotropowy

4
Rys. 3.21. Sktadowe naprezen podczas prostego $cinania elementu ptynu

W przypadku ptynow lepkosprezystych, jakimi sg na przyktad stopione polimery,
ich struktura moze wykazywac istotng anizotropi¢. Podczas przeplywu elementy
cieczy lepkosprezystych przyjma pozycje rownowagowa zalezng miedzy innymi
od wielkosci poszczegodlnych naprezen normalnych. Stad, w ogdlnym przypadku,
sktadowe naprezenia normalnego

Oxx # Oyy# Oy # P (3.75)
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W mechanice klasycznej dla ptyndw niescisliwych zaktada sig, ze cisnienie p
(bedace skalarem) rowne jest $redniej arytmetycznej skladowych napr¢zenia
normalnego

p= -% (ot oyt 0,,) (3.76)

O wielko$ci wlasnosci lepkosprezystych ptynu decyduje pierwsza N, 1 druga N,
roéznica napr¢zen normalnych

N, =0-0 (3.77)
yy
N, =0y - Oy (3.78)
Yy

Mozna udowodnié, ze trzecia rdznica naprezen normalnych oy, . G,, jest suma
algebraiczng dwoch pierwszych réznic. Biorac wigc pod uwage rowniez
napr¢zenia normalne mozna stwierdzi¢, ze istniejg tylko trzy niezalezne wielkosci
zZwigzane z naprezeniami opisujace stan reologiczny plynu w warunkach $cinania
prostego (ptynigcia). Oprocz naprezenia stycznego wystepujacego w ogolnym
rownaniu (3.79)

T=1m-Y (3.79)

jest to jeszce pierwsza i druga rdéznica naprezen normalnych okreslona odpo-
wiednio rownaniami (3.77) i (3.78). Sa to tzw. funkcje wiskozymetryczne, ktore
opisuja szybkos$¢ $cinania ptynu. Badania doswiadczalne wykazaty, ze przy
niskich szybkos$ciach §cinania réznice naprgzen N; oraz N, sg w przyblizeniu
funkcjami kwadratowymi warto$ci y

N

Y= (3.80)
Y
N

¥, = y—j (3.81)

Okreslone w ten sposob wielkosci y; oraz y, nosza nazwe wspotczynnikow
naprezen normalnych. Je$li réznice odpowiednich naprezen normalnych Ny,
N, = f(y) sa doktadnie funkcjami kwadratowymi, wtedy wspotczynniki naprezen
normalnych y maja state warto$ci niezalezne od szybko$ci $cinania i z takim
przypadkiem spotykamy si¢ wtedy, kiedy ciecz wykazuje bardzo silne wlasnosci
sprezyste. Ptyny, ktore wykazuja duza sprezystos¢ wykazuja rowniez duza
roéznice naprezen normalnych i niekiedy moze ona nawet wiele razy przewyzszaé
naprezenie styczne. W takich przypadkach wartoSci Ny nie mozna zaniedbac
(Carreau i wsp., 1993 oraz rys. 3.22).

Budowa wewngtrzna ptyndéw lepkosprezystych nie jest dobrze poznana,
niemniej z doswiadczen wynika, ze wlasnosci tych roztworow zaleza od rodzaju
rozpuszczalnika, rodzaju substancji rozpuszczanej i od jej st¢zenia. Przyktadowo,
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Carreau i wsp., 1993 podaja, ze wodne roztwory xantanu (XTN) lub karboksy-
metylocelulozy (CMC) zmieszane z roztworami syropu ziemniaczanego (celem
zwickszenia lepkos$ci roztworow), podczas pomiarOw na reogoniometrze
Weinssenberga R-18 nie wykazywaly mierzalnych wartoéci pierwszej roéznicy
naprezen normalnych i roztwory te mozna byto zakwalifikowaé jako ciecze
rozrzedzane $cinaniem o duzej stosunkowo lepkosci. Z kolei te same roztwory
wyjsciowe XTN oraz CMC zmieszane z innym roztworem zawierajacym 85%
gliceryny i 15% wody posiadaly wtasciwosci tak cieczy rozrzedzanej $cinaniem,
jak 1 cieczy sprezystej. Natomiast w wyniku rozpuszczenia 0,35% wysoko spoli-
meryzowanego poliizobutylenu (PIB) o masie czasteczkowej M = 2,5x10° kg/kmol
W mieszaninie zawierajacej 77% polibutanu 1 23% benzyny powstawal roztwor
niewykazujacy wiasno$ci cieczy rozrzedzanych §cinaniem, ale wykazywal duze
wlasnosci sprezyste. Roztwor poliakryloamidu o bardzo matym stezeniu 800 ppm
w syropie ziemniaczanym wykazywal duze wlasciwosci cieczy sprezystej
1 bardzo slabe wlasciwosci cieczy rozrzedzanej $cinaniem. Oczywiste jest, ze
w zaleznosci od zmiany stgzenia substancji rozpuszczanych udziaty poszczegolnych
wlasnosci zmieniaty si¢ w sposob ptynny i dopiero pomiary wiasnosci lepkich
1 wlasno$ci sprezystych cieczy pozwalaly w jednoznaczny (lub przyblizony)
sposob zakwalifikowaé poszczegolne ciecze do odpowiednich klas. Jak zawsze
w takich przypadkach, przy klasyfikacji pewna role moze odgrywac subiektywna
ocena prowadzacego badania. Wszystkie powyzsze uwagi i niejednoznacznosci
powoduja trudnosci przy poréwnywaniu wynikéw przedstawionych w poszcze-
golnych pracach.

O 0,5 % XNT (gli / H,0)
0 0,4% CMC (gli/ H,0)
A 0,1% CMC (gli/ H,0)
10° l|| ¥ 800 ppm PAA
0,35% PIB

N, (Pa) J
<
4
10 &
D/
10° =

Rys. 3.22. Pierwsza réznica naprg¢zen normalnych dla pigciu roznych roztworow
polimeréw (Carreau i wsp., 1993)

100



W przypadku mieszania plynu lepkosprezystego obserwujemy tzw. efekt
Weinssenberga, czyli wspinanie si¢ ptynu po obracajgcym si¢ wale mieszadta
(ang. rod-climbing). W sposob uproszczony efekt ten przedstawiono na rys. 3.23.
Im wigksze wlasciwosci sprezyste, tym bardziej wyrazny efekt Weinssenberga,
co moze by¢ pomocne przy jakosciowej ocenie wlasnosci sprezystych cieczy.

Poszczego6lni autorzy stosowali r6zny formalny opis wlasnosci reologicznych
cieczy lepkosprezystych podczas ich mieszania. Carreau i wsp., 1993 pierwsza
roznicg naprgzen normalnych N; opisywali rownaniem (3.82) przypominajacym
swoja forma rownanie potggowe Ostwalda-de Waele

N, =% =m'/y" (3.82)

gdzie n’ oraz m’' sg parametrami ustalonymi na podstawie pomiardw reome-
trycznych (rys. 3.22). Jedynie dla cieczy o wyraznie zaznaczonych wlasnosciach
sprezystych (0,35% PIB) wyktadnik potegi w rownaniu (3.82) przyjmowat
klasyczng warto§¢ n'= 2. Dla cieczy o stabszych wlasnoéciach sprezystych
wyktadnik n’ przyjmowat wartosci nawet ponizej 1,0.

Rys. 3.23. Efekt Weissenberga dla cieczy lepkosprezystych

Wilasciwosci sprezyste cieczy okresla sie¢ wartoscig liczby Weinssenberga Wi,
zdefiniowang rownaniem (3.83), gdzie A oznacza tzw. czas charakterystyczny
cieczy lepkosprezystej okreslony klasycznym rownaniem (3.84)

Wi= ﬂ (3.83)
MNae

A= Nl‘ (3.84)
274V
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gdzie 1,6 1 Vo $3 odpowiednimi sktadowymi tensora napre¢zen i tensora szybkosci
deformacji. Wszystkie wielkos$ci wystepujace w ostatnim z rownan pochodza
z pomiaréw reometrycznych wykonanych przy uzyciu reogoniometru.

Wptyw wlasnosci sprezystych cieczy na moc mieszania nie ma w literaturze
doktadnego opisu matematycznego. Wynika to ze ztozonoS$ci opisu matematycznego
samych wlasnosci reologicznych tych cieczy, jak réwniez z trudnos$ci okreslenia
$redniej szybkos$ci $cinania w mieszalniku dla cieczy lepkosprezystych. Biorac
jednak pod uwage dodatkowe napregzenia wystepujace w cieczach o wlasnosciach
sprezystych, ich lepkos$¢ pozorna zawsze wzrasta. Doswiadczalnym efektem tego
stwierdzenia jest przesuniecie si¢ zakresu mieszania laminarnego w kierunku
mniegjszych liczb Reynoldsa. Obserwacja ta byla potwierdzona przez wielu
autorow (Nienow i wsp., 1983, Prud’homme i Shaqfeh, 1984; Bird i wsp., 1987,
Brito-de la Fuente i wsp., 1991; Carreau i wsp., 1992), co oznacza praktyczne
zmnigjszenie zakresu mieszania laminarnego dla cieczy o wyraznych wlasnosciach
sprezystych. Carreau i wsp., 1993 badali moc mieszania dla cieczy o zrdznico-
wanych wlasno$ciach reologicznych pokazanych na rys. 3.22. Stwierdzili oni
odchylanie si¢ krzywej mocy dla cieczy o wlasnosciach sprezystych od krzywej
mocy dla cieczy newtonowskiej tym bardziej, im wigksza byla wartos¢ liczby
Weinssenberga Wi. Przy dziesieciokrotnym wzro§cie wartosci Wi warto$§¢
iloczynu Lm-Re,. wzrastala nawet pi¢ciokrotnie.

Przedstawiona powyzej tendencja byla odwrotna niz w przypadku cieczy
rozrzedzanych $§cinaniem, gdzie wraz ze wzrostem wilasnoSci pseudoplastycznych
(mniejsza warto$¢ wskaznika ptynigcia n) nastgpowalo odchylenie krzywej mocy
w dot w stosunku do krzywej mocy dla cieczy newtonowskich i jednocze$nie
nastgpowal wzrost zakresu mieszania laminarnego (Brito-de la Fuente i wsp.,
1991; Harnby i wsp., 1992; Carreau i wsp., 1993). Biorac pod uwage przeciwne
wptywy wiasnosci cieczy pseudoplastycznych oraz lepkosprezystych, autorzy
(Carreau i wsp., 1993) stwierdzaja, ze w pewnych warunkach przy odpowiednich
udziatach obu rodzajéw wiasnosci, krzywa mocy dla cieczy o zlozonych wlasno-
$ciach reologicznych moze pokrywac si¢ z krzywa mocy dla cieczy newtonow-
skich w duzym zakresie liczb Reynoldsa.

Potwierdzeniem odmiennego wptywu wiasnosci pseudoplastycznych oraz
sprezystych cieczy na te same zjawiska przebiegajace w mieszalniku, jest praca
Chenga i Carreau, 1994. Badali oni wptyw wlasnosci reologicznych cieczy na
moc mieszania uktadéw o duzych lepkosciach w warunkach zewnetrznego
nagazowania. Badano ciecze rozrzedzane Scinaniem, ale niewykazujace whasnosci
sprezystych oraz ciecze sprezyste niewykazujgce wiasnosci pseudoplastycznych,
czyli tzw. ciecze Bogera (Boger i Binnington, 1977). O ile w przypadku naga-
zowania cieczy rozrzedzanych $cinaniem moc mieszania P, malata do wartosci
0,8+0,95 mocy P, dla uktadu bez nagazowania, to w przypadku ,.czystych”
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cieczy sprezystych moc mieszania gwaltownie rosta. Wzrost byt bardzo istotny
i w granicznym przypadku dochodzit nawet do 300%. Jak zauwazajg autorzy jest
to pierwszy przypadek, kiedy uktad nagazowany pomimo mniejszej gestosci
charakteryzowat si¢ zdecydowanie wicksza mocg mieszania. Uzyskane wyniki
przedstawiono w postaci rownania korelacyjnego dla zakresu mieszania laminarnego

Lm, =1030Re,*" Na"™ (1+724Wi*") (3.85)

dla zmienno$ci liczb kryterialnych 0,28 <Re,. <70 (0,028 <Na < 0,87,
0,0044 < Wi <0,060) oraz dla zakresu mieszania przejsciowego

Lm, =40,3Re [ Na"*(1+3,79Wi"*") (3.86)

dla zmienno$ci liczb kryterialnych 70 <Re,. <2600 (0,0087 <Na < 0,63,
0,013 <Wi<0,96).

Nietypowe zachowanie si¢ ukladow wykazujacych wiasnosci sprezyste Cheng
i Carreau, 1994a thamacza efektami pamigcei tych cieczy. Szczegodlnie przy niskich
obrotach mieszadla duze bable gazu byly rozciagane wzdhuz obracajacych sie
wsteg 1 ich rozbicie nastepowato po bardzo dhugim czasie. Ze wzgledu na efekty
pamigci energia potrzebna na ich rozbicie musiala by¢ duza, co utrudniato
rozbicie pecherzy gazowych i powodowato zatrzymanie fazy gazowej (hold-up)
na niezwykle wysokim poziomie dochodzacym nawet do 25% obj¢tosci mieszaniny.
Zastepcza liczba Reynoldsa Re,. okreslana byta z uwzglednieniem dodatkowych
naprezen spowodowanych obecno$cig pecherzy gazowych. Natomiast bezwymiaro-
wa liczba nagazowania Na zdefiniowana byla réwnaniem (3.87), w ktorym
Q[m’/s] oznacza objetosciowe natgzenie przeptywu gazu przez mieszalnik,
a liczba Weissenberga Wi spehiala klasyczng zaleznos¢ (3.83)

Q

Na = 5
Nd

(3.87)

Wyniki pracy Chenga i Carreau, 1994 dos$¢ dobrze zgadzaty si¢ z wynikami
innych prac dotyczacych proceséw napowietrzania cieczy wysokolepkich (Dekee
iwsp., 1986; Marugesan i Degaleesan, 1992).

Dla cieczy o zlozonych wiasno$ciach reologicznych mierzona moc mieszania
bywa najczesciej wynikiem nakladania si¢ przeciwstawnych wptywow wiasnosci
sprezystych oraz pseudoplastycznych cieczy i1 rozdzielenie wspomnianych
wplywow jest praktycznie niemozliwe. Jest to jeden z powodow stabego, jak do
tej pory, poznania mechanizméw rzadzacych tymi przeptywami. Dodatkowa
trudno$cig jest rozny sposob definiowania nawet wielkosci podstawowych przez
roznych autorow. Jednym z przyktadow roznych definicji tych samych wielkosci
przy mieszaniu cieczy o ztozonych wlasnosciach reologicznych moze by¢ praca
Forda i Ulbrechta, 1975. Badali oni wpltyw wtasnosci sprezystych cieczy na czas
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zmieszania dwoch roztworéw polimeréw o zdecydowanie roznych wiasnosciach.
Wiasnosci kazdej z cieczy oceniano pod wzgledem ich wiasciwosci lepkich
w formie rownania (3.88), jak réwniez wilasciwosci sprezystych, okreslajac
z réwnania (3.89) wspotczynnik pierwszej roznicy naprgzen normalnych v,

n=n,-my"" (3.88)
2F
¥ (3.89)

Roéwnanie (3.88) w swojej formie odpowiada krzywej ptyniecia dla nieliniowych
ptynéw plastycznolepkich z granicznym naprgzeniem stycznym T, oraz lepko$cia
Mo cieczy przy zerowej szybkosci Scinania Y — 0. Z kolei w rownaniu (3.89)
wielko$¢ F oznacza sitg pomigdzy obracajacym si¢ stozkiem a ptyta w reogonio-
metrze stuzacym do pomiaru wlasnosci sprezystych cieczy i w swojej formie jest
zgodne z definicyjnym réwnaniem (3.81). W wyniku badan stwierdzono (Ford
i Ulbrecht, 1975), ze wlasnosci sprezyste cieczy odgrywajg istotng role w okreslaniu
czasOw zmieszania. Dla tych samych liczb Reynoldsa, okreslanych jedynie na
podstawie wlasnosci lepkich cieczy, czasy zmieszania roznily si¢ nawet trzykrotnie
w zalezno$ci od ich wiasnosci sprezystych. Dopiero wprowadzajac liczbe
Weinsseberga zdefiniowana dla potrzeb pracy réwnaniem (3.90), gdzie czas
charakterystyczny A cieczy lepkosprezystej byl okreslany rownaniem (3.91),
mozna byto wyniki badan opisa¢ jednym rownaniem korelacyjnym (3.92)

Wi=2N (3.90)
A = lim ¢ (3.91)
70 n
Nt =A(l+ o,szwn“{”ﬂ} (3.92)
nOL

W definicji liczby Weinssenberga Wi zamiast nieznanej dokladnie wartosci
$redniej szybkosci $cinania y,,w mieszalniku autorzy uzyli cz¢stosci obrotowej
mieszadta N jako wielkosci, do ktorej 7,. jest proporcjonalna. Rowniez
charakterystyczny czas A byl definiowany nie dla §rednich warunkéw w mieszalniku,
a dla specyficznego przypadku, kiedy y — 0. W réwnaniu (3.92) wielkosci nom
oraz M. oznaczajg odpowiednio lepkos$ci cieczy przy zerowej szybkosci $cinania
dla sktadnika o wiekszej i mniejszej lepkosci.

Dla Re < 10 stata 4 w rownaniu (3.92) wynosita okoto 200, a wyktadnik
potegi z przyjmowat male wartosci 0,058 < z < 0,17. Duza warto$¢ potegi przy
liczbie Weinssenberga wskazuje, ze nieuwzglednienie wlasciwosci sprezystych
cieczy przy obliczaniu czaséw zmieszania moze doprowadzi¢ do nawet
kilkukrotnego zanizenia rzeczywistych wartosci Ty,
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Ze wzgledu na specyficzne wilasnosci cieczy lepkosprezystych, czyli
mozliwo$¢ przenoszenia napr¢zen normalnych, wykazuja one dla tych samych
mieszadel duzo mniejsza cyrkulacje wtérna w mieszalniku niz ciecze newto-
nowskie. Jak wynika z badan Yapa i wsp., 1979 $rednia efektywnos$¢ mieszania
ze wzgledu na warto$ci 1, dla mieszadel wstggowych w przypadku cieczy
newtonowskich byta okolo 2,5 razy (w granicznym przypadku pieciokrotnie)
wigksza niz w przypadku cieczy lepkosprezystych. W tym przypadku jako
kryterium efektywno$ci przyjeto iloczyn (P-t,,), czyli okreslano ile energii nalezy
dostarczy¢ do cieczy mieszanej, aby osiggna¢ wilasciwe wymieszanie ukladu.
Zauwazono jednoczesnie, ze w przypadku cieczy lepko-sprezystych wpltyw
parametrow geometrycznych mieszadla na efektywno§¢ mieszania byt bardzo
ograniczony. Wynikato to najprawdopodobniej z matej cyrkulacji wtornej cieczy
w mieszalniku niezaleznie od parametrow geometrycznych uktadu mieszajacego.

Przedstawiony w tym rozdziale pracy krotki przeglad dostepnych prac
literaturowych poruszajacych problemy, ktore napotykamy podczas analizy
procesOw przebiegajacych w mieszalniku z uzyciem cieczy nienewtonowskich,
dotyczyt jedynie cieczy nienewtonowskich najczesciej spotykanych w praktyce
przemystowej: cieczy rozrzedzanych $cinaniem oraz cieczy lepkosprezystych.
Podobng analiz¢ mozna byltoby przeprowadzi¢ dla pozostatych rodzajow cieczy
nienewtonowskich ujetych w tabelach 3.9 i 3.10. Obszerniejszy przeglad takich
prac mozna znalez¢ w innych monografiach poswigconych problemom mieszania
(Oldshue, 1983, Ulbrecht i Carreau, 1985, Tatterson, 1991).

3.4. Wymiana ciepla w mieszalniku

Do plaszczowej wymiany ciepta w mieszalniku najlepsze niewatpliwie sa
mieszadla wstggowe. Obracajaca si¢ blisko $cianki 1 nachylona pod niewielkim
katem wstgga mieszadla stwarza warunki do intensywnej wymiany cieczy w
termicznej warstwie przysciennej, zapewniajac w ten sposob wysokie wspotczynniki
wnikania ciepla. Jednocze$nie wymusza duzg cyrkulacje wtorng w mieszalniku,
co zapewnia dobre wymieszanie cieczy w calej objetosci mieszalnika z wyjat-
kiem niewielkiego obszaru tuz przy wale mieszadta (Rieger i wsp., 1986).

W pracy Nagaty i wsp., 1972a wykazano przewage mieszadta wstegowego
nad mieszadlem kotwicowym, tak pod wzglgdem dobrego wymieszania cieczy
(mierzonego rozrzutem temperatury wewnatrz mieszalnika), jak réwniez
warto$ci wspolczynnikow wnikania ciepta. Tabela 3.15 przedstawia odczytane
z zaleznoci wykreslnych (Nagata i wsp., 1972a) $rednie odchylenie standardowe o
temperatur t; w poszczegélnych punktach mieszalnika od $redniej temperatury
dla catego mieszalnika tg
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[°C] (3.93)

Jak wynika z tabeli 3.15, niezaleznie od zakresu mieszania mieszadta wste-
gowe zawsze wykazywaly duzo mniejszy rozrzut temperatur wewnatrz mieszalnika
niz mieszadta kotwicowe. Jest to istotne w procesach polimeryzacji przebiegajacych
w reaktorach z mieszaniem mechanicznym. Rozne temperatury oznaczaja roézne
szybkosci reakcji 1 r6zny stopien polimeryzacji. W przypadku mieszadel kotwi-
cowych mozemy si¢ zatem spodziewa¢ bardziej nierownomiernego rozktadu mas
czasteczkowych gotowego produktu, co jest efektem niepozgdanym. Rowniez
wspotczynniki wnikania ciepla dla mieszadla kotwicowego zmierzone przez
Nagate i wsp., 1972a byty o 5+25% mniejsze, w zalezno$ci od wartosci liczby
Reynoldsa, od podobnych wartosci dla mieszadta wstegowego.

Tabela 3.15. Poro6wnanie rozrzutu temperatur w mieszalniku dla mieszadet
wstegowych oraz kotwicowych

Re o [°C] o [°C] stosunek
m. wstggowe m. kotwicowe odchylen
standardowych
5 0,70 2,50 3,6
500 0,15 0,55 3,6
1000 0,10 0,33 3,3
1500 0,10 0,25 2,5

Przy plaszczowej wymianie ciepta w mieszalniku obok oczywistego rozktadu
temperatur w kierunku promieniowym, wynikajacego z obecnos$ci termicznej
warstwy granicznej, przy $Sciance mieszalnika istnieje zawsze pewien gradient
temperatury w kierunku osiowym. Warto$¢ tego gradientu uzalezniona jest od
czestosci obrotowej mieszadta i w duzym stopniu jest on miernikiem samej
intensywnosci mieszania. Shamlou i Edwards, 1986, prowadzac badania wymia-
ny ciepta w warunkach ustalonych, wykazali istnienie wewnatrz mieszalnika stref
stabszego wymieszania dla bardzo matych liczb Reynoldsa skutkujacych
znaczacymi gradientami temperatur wzdhuz wysokosci mieszalnika. Zaproponowali
doswiadczalne rownanie korelacyjne (3.94) okreslajace krytyczng warto$¢ liczby
Reynoldsa Re., powyzej ktorej rdznice temperatur wewnatrz mieszalnika, poza
termiczng warstwg laminarng, nie przekraczajg 1K.

1,26
b,

Re, =1,9-10' Pr'"? (p/d)"* dT (n, )" (3.94)
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Okreslone z rownania (3.94) wartosci Re, dla mieszadet wstegowych sg bardzo
mate, co posrednio swiadczy o whasciwej pracy tego typu mieszadel nawet przy
mieszaniu cieczy o duzych lepkosciach (duzych liczbach Prantla). Jesli przyjmiemy
typowe parametry cieczy wysokolepkiej, np. Pr=10" oraz czesto spotykane
parametry geometryczne mieszadta wstegowego p/d =0,5; D/d = 1,05; n, = 2, to
uzyskamy Re. = 0,031. W praktyce przemystowej tak niskie liczby Reynoldsa sa
bardzo rzadko spotykane.

3.4.1. Wspélczynniki wnikania ciepla na Sciance mieszalnika

Przez pojecie wnikanie ciepta w mieszalniku rozumiemy najczesciej ruch
ciepta od powierzchni elementu grzejnego umieszczonego wewnatrz mieszalnika
do cieczy mieszanej lub odwrotnie. Elementem grzejnym moze by¢ plaszcz
grzejny, wezownica zanurzona w cieczy mieszanej lub powierzchnia obracajacego
si¢ mieszadta. Czesto podczas doswiadczalnych badan laboratoryjnych stosuje
si¢ nie pojedyncza powierzchni¢ wymiany ciepta, ale kombinacje wymienionych
sposobow, zapewniajac w ten sposob mozliwos¢ przeprowadzenia pomiardéw
podczas ustalonego ruchu ciepta. Inna przyczyna stosowania kilku powierzchni
wymiany ciepta to potrzeba intensywnego grzania cieczy lub chlodzenia zawartosci
mieszalnika.

Ze wzgledu na mata grubo$¢ $cianki mieszalnika w stosunku do jego $rednicy
ilo§¢ ciepta wymieniang w mieszalniku w jednostce czasu mozna obliczy¢
z klasycznej zaleznosci (3.95) stusznej dla uktadu plaskiego (Hobler, 1968)

Q=k-F-AT (3.95)

gdzie AT jest srednig sita napedowa, ktora oblicza si¢ jako rdéznice temperatur
migdzy $rednig temperaturg czynnika grzejnego a $rednig temperatura cieczy
mieszanej, AT=T -T.
Intensywno$¢ tego procesu okre$la wspotczynnik przenikania ciepta &
uwzgledniajacy w swojej wartosci wszystkie opory cieplne
I 1 $s, 1
— =4 1 + — 396
k o ; Ao (3.96)
W rownaniu (3.96) wielkosci 1/a, 1/ay oznaczaja odpowiednio $rednie opory
cieplne wnikania po stronie cieczy mieszanej dla calej powierzchni wymieniajacej
cieplo oraz po stronie czynnika grzejnego. Opory cieplne warstw osadow na
$ciankach uwzglednione sg w srodkowym czlonie prawej strony réwnania (3.96).
Z punktu widzenia szybkosci wnikania ciepta wewnatrz mieszalnika wielko$cia
najbardziej charakterystyczng jest wspotczynnik wnikania ciepta « od Scianki
mieszalnika do cieczy mieszanej. Pomiary tego wspolczynnika polegaja m.in. na
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mierzeniu globalnego strumienia cieplnego oraz $redniej roznicy temperatur
pomiedzy temperaturg Scianki a temperaturg cieczy mieszane;.

Czgsto jednak podczas mieszania, np. produktow spozywczych lub polimerow,
znajomos$¢ $redniego wspolczynnika wnikania ciepta na $ciance mieszalnika nie
jest wystarczajaca i wskazana jest znajomo$¢ rozktadu lokalnych wspoétczynnikow
wnikania na $ciance. Dotyczy to przede wszystkim rozktadu wzdtuz wysokosci
Scianki (Strek i wsp., 1980; Kaminoyama i wsp., 1999; Delapace i wsp., 2001),
rzadziej wzdtuz obwodu $cianki (Kaminoyama i wsp., 1999) lub w obu kierunkach
(Cudak, 2004). Jak wiadomo w przypadku ptaszczowego grzania zawartosci
mieszalnika, gorsza szybko$¢ wnikania ciepta w okreslonym miejscu $cianki,
czyli nizsze wartosci wspotczynnikow oy, powoduje wyzsza temperature $cianki
w tym miejscu. Jesli mieszamy produkty lub §rodki spozywcze wrazliwe na tem-
perature, moze to prowadzi¢ do lokalnej zmiany wtasciwosci tych produktow.

Znajac lokalne wartosci oy oraz lokalne sily napedowe ATy, dla kazdej
powierzchni dF, warto$¢ $rednig oy mozna obliczy¢ z definicyjnej zalezno$ci
(3.97), ktéra wynika z poréwnania globalnego strumienia cieplnego z suma
strumieni lokalnych
F
Jou - AT, - dF (397)

0

1
Oy =
K(T, -T)

Zakres zmian lokalnych wartosci oo W stosunku do wartosci $redniej dla
catej powierzchni wymiany ciepta zalezy od stosowanego typu mieszadta. Dla
mieszadel o dzialaniu promieniowym, gdzie z obszaru mieszadla wyptywa
znaczny strumien cieczy w kierunku poziomym i zostaje wyhamowany dopiero
na $ciance mieszalnika, rozpigtos¢ powyzsza moze by¢ nawet kilkakrotna i naj-
wyzsze wartosci oy obserwuje si¢ zawsze na poziomie zawieszenia mieszadia
(Aske i wsp., 1967; Le Lan i Angelino, 1975; Strek i wsp., 1980, Haam i wsp.,
1992; Haam i wsp., 1993; Strek i wsp,. 1995, Delaplace i wsp., 2001). W przypadku
mieszadel wstegowych lub kotwicowych rozklady wartosci alok wzdtuz wysokosci
scianki mieszalnika s3 zazwyczaj nieznaczne (Kaminoyama i wsp., 1999;
Delaplace i wsp., 2001, Niedzielska, 2003) 1 wynikajg z budowy tych mieszadet.

Okreslanie rozktadu lokalnych wartoSci wspotczynnikow oy wzdhuz wysokosci
mieszalnika ma przede wszystkim duze znaczenie poznawcze, a jedynie w nie-
ktorych przypadkach (mozliwos¢ np. lokalnego przegrzania mieszaniny reakcyjnej)
ma réwniez znaczenie praktyczne. Ze wzgledow utylitarnych, podczas projekto-
wania instalacji, wigksze znaczenie majg Srednie wartosci tych wspotczynnikow,
gdyz na ich podstawie oblicza si¢ intensywnos$¢ wymiany ciepla w calym
mieszalniku oraz okres$la warto$¢ strumienia cieplnego przenikajacego przez
scian¢ mieszalnika do cieczy mieszane;j.
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3.4.2. Metody pomiaru wspélczynnikow wnikania ciepla na Sciance
mieszalnika

Ze wzgledu na istotne znaczenie wymiany ciepta w mieszalnikach, do chwili
obecnej, opracowano wiele metod pozwalajacych wyznaczy¢ warto$ci « na
drodze do$wiadczalnej. Podzial metod pomiarowych zalezy od przyjetego kryterium
podziatu. Jesli jako kryterium przyjmiemy sposob pomiaru, to wszystkie metody
mozemy podzieli¢ na trzy objetosciowo nierdwne grupy:

— metody termiczne,

— metody elektrochemiczne,

— metody z wykorzystaniem lokalnych zrédet ciepta.

Pierwsza z grup jest historycznie najstarszg i zawierajaca najwigcej opra-
cowanych metod. Oméwienie wielu z nich znajduje si¢ w dalszej czesci rozdziahu.
Dwie ostatnie grupy rozwingty si¢ w ostatnich dwudziestu latach, przede
wszystkim dzigki udoskonaleniu aparatury kontrolno-pomiarowej. Sg to szybkie
metody, ale w odr6znieniu od metod zakwalifikowanych do pierwszej grupy, ich
stosowanie ograniczone jest tylko do pewnych, $cisle okreslonych przypadkow
wymiany ciepta. Osobng grupg metod niewymieniong w metodach doswiadczalnych
stanowig metody z wykorzystaniem metod symulacji numerycznych nazywanych
krotko metodami CFD. Metodom tym poswigcono p. 3.4.5.

3.4.2.1. Metoda termiczna

Ogolnie, wszystkie metody termiczne polegaja na zmierzeniu dwoch podsta-
wowych wielkosci wptywajacych na warto$¢ wspotczynnika wnikania ciepta:
strumienia cieplnego q[W] i sity napedowej wymiany ciepla (T¢-T) bedacej
roéznicg temperatury $cianki mieszalnika Ty, oraz temperatury rdzenia cieczy T.
Przeksztatcajgc klasyczne rownanie Newtona definiujace wspotczynnik wnikania
ciepta o z rownania (3.98), mozna obliczy¢ jego warto$¢ liczbowa

a=—3d (3.98)
F(T, -T)

Podczas przeprowadzanego eksperymentu najtrudniej jest okres$lic strumien
cieplny q 1 wlasnie sposob okreslenia tej wielkosci rdéznicuje przede wszystkim
poszczegblne metody termiczne. Najczesciej wszystkie metody termiczne dzielimy
na dwie podstawowe grupy w zaleznosci od warunkéw, w jakich wykonujemy
pomiar, czyli na pomiary:

a) w procesie nieustalonym,

b) w procesie ustalonym.
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Pod wzgledem aparaturowym pomiary nieustalonego ruchu ciepta sg zazwyczaj
o wiele prostsze niz podobne pomiary dla przypadku ruchu ustalonego. Jednak
ich podstawowa wada jest mniejsza doktadno$¢ otrzymywanych wynikdw.
Strumien cieplny podczas badan nieustalonego ruchu oblicza si¢ na podstawie
szybko$ci zmian temperatury cieczy o masie m w czasie podczas naprzemiennie
powtarzajacych si¢ cykli ogrzewania i chtodzenia zawartosci mieszalnika

qzd—T-Z(m-cp) (3.99)
dt
Strumien cieplny jest proporcjonalny do pojemnosci cieplnej uktadu, bedacej
suma pojemnosci cieplnych cieczy, mieszadla i innych elementow zmieniajacych
swoja temperaturg i jest wielkoScig stosunkowo tatwa do okreslenia. Najwiekszym
problemem jest okreslenie pochodnej dT/dt. Jesli duza doktadno$¢ pomiardéw nie
jest najwazniejsza, warto$¢ tej pochodnej zastepuje sie zazwyczaj ilorazem roézni-
cowym AT/At. Jest to jednak zroédtem istotnych bledéw pomiarowych. Dla zbyt
malych przedzialow temperaturowych popemmiamy bledy wynikajace z niedosko-
nalosci metod pomiarowych samej temperatury. Btad jest tym wiekszy, Ze jest to
réznica, a nie suma dwdoch mierzonych wielkosci. Jesli z kolei bedziemy stosowaé
duze roznice AT, popeliamy duze bledy przy usrednianiu wiasnosci fizyko-
chemicznych (szczegdlnie lepkosci) w zbyt duzym przedziale temperaturowym.
Dlatego najczesciej nieznang funkcje zmian temperatury T = f(t) aproksymuje
si¢ wybranymi funkcjami matematycznymi (Sandall i Patel, 1970, Kuncewicz,
1976, Delaplace i wsp. 2001), ktére nastepnie rozniczkuje si¢ analitycznie,
uzyskujac poszukiwang warto$¢ pochodnej dt/dt. Stosujac powyzsza metode,
Delaplace i wsp., 2001 uzyskali dwa réwnania korelacyjne (3.139) i (3.140)
opisujace szybkos¢ wymiany ciepta dla mieszadta wstegowego w zakresach
mieszania laminarnego oraz burzliwego z doktadnosciami odpowiednio 12%
oraz 9%. Uzyskane w tym przypadku doktadnosci nie ustgpowaty doktadnosciom
pomiarow przeprowadzonych podczas ustalonego ruchu ciepta.

Wigkszo$¢ pomiaréow cieplnych dotyczacych szybkosci wymiany ciepta
w mieszalnikach klasycznie przeprowadza si¢ jednak podczas ruchu ustalonego,
kiedy wszystkie parametry procesowe pozostaja niezmienne w czasie. Z oczywistych
wzgledow aparatura pomiarowa powinna posiada¢ dwie powierzchnie, na ktorych
nastepuje wymiana ciepta: powierzchni¢ grzewcza oraz powierzchni¢ chtodzaca.
Inng mozliwo$cia przeprowadzenia pomiaréw podczas ustalonego ruchu ciepta
sa pomiary wykonane w uktadzie przeplywowym. W klasycznej metodzie po-
wierzchnia $cianki mieszalnika jest najczgsciej powierzchnia grzewcza, podczas
gdy w chtodnicy znajdujacej si¢ wewnatrz mieszalnika przeptywa ciecz chlodzaca,
jak przedstawiono to na rys. 3.24.
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ciecz chlodzaca
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Rys. 3.24. Mieszalnik zaopatrzony w ptaszcz grzejny i wezownice chtodzaca
(Dunlap i Ruhston, 1953)

Strumien cieplny q jest okre§lany na podstawie zmierzonego objgtosciowego
natgzenia przeptywu kondensatu pary lub na podstawie przyrostu temperatury
przeptywajacej wody chtodzacej. Wezownice mogg by¢ plaskie, jak na rys. 3.24
lub tez spiralne, tzn. w postaci zwojow wspotosiowych z watem mieszata
(Blasinski i wsp.,1975). Jest to jeden z najprostszych uktadow pomiarowych,
aczkolwiek wada tej metody jest zaktocanie cyrkulacji cieczy w mieszalniku
przez dodatkowy element umieszczony wewnatrz mieszalnika, czyli wezownice.
ZakYocenie to moze w istotny sposob wpltywaé na wartosci mierzonych wspot-
czynnikow wnikania ciepla na samej $ciance mieszalnika. Mozna tego uniknaé,
jesli elementem chtodzacym jest wstega obracajacego si¢ mieszadta (rys. 3.25).
Pomijajac duze klopoty wykonawcze przy budowie stanowiska badawczego
(doprowadzanie wody do obracajacego si¢ elementu), dodatkowym mankamentem
rozwigzania jest nienaturalny przekrdj wstegi. W miejsce ptaskiej, stosunkowo
cienkiej blachy nalezy stosowaé np. przekroje kotowe lub prostokatne, ktore
rowniez wptywaja na sposob cyrkulacji cieczy wewnatrz mieszalnika, a zatem
1 na wartosci & (Mitsuishi i Miyairi, 1973; Nagata, 1975).

Dobrym, chociaz trudnym rozwigzaniem jest konstrukcja z dzielonym pta-
szczem 1 dzielong $cianka mieszalnika, ktora byla zastosowana przez tych samych
autoréw (Nagata i wsp., 1972a). Brak jest tutaj jakichkolwiek elementow za-
ktocajacych cyrkulacje cieczy, a na przemian usytuowane sekcje grzewcze
i chlodzace pozwalaja osiagna¢ po pewnym czasie warunki ustalone. Istotne jest
zapewnienie dobrej izolacji pomiedzy poszczegolnymi sekcjami.
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Rys. 3.25. Mieszalnik wyposazony w ptaszcz grzejny oraz mieszadto,
przez ktore przeptywa ciecz chtodzaca
(Nagata i wsp., 1972b)
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Rys. 3.26. Mieszalnik z ptaszczem dzielonym na sekcje grzejne i chlodzace
(Nagata i wsp., 1972a)

Popularng metodg pomiarowg nieposiadajaca w zasadzie istotnych ogra-
niczen jest metoda z zewnetrznym obiegiem cieczy mieszanej przedstawiona na
rys. 3.27. Ciepto dostarczane do mieszalnika przez par¢ skraplajaca si¢ w plaszczu
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parowym (2) jest odbierane w zewngtrznym wymienniku ciepta (5). Przez wy-
miennik pompowany jest pewien strumien cieczy, ktory po ozigbieniu powraca
do mieszalnika. Przy niezmiennych objeto§ciowych natezeniach przeptywu
cieczy chlodzacej i strumienia cyrkulacyjnego zapewnianych przez pompki
zgbate (4) i niezmiennych temperaturach wszystkich mediéw zewnetrznych, po
pewnym czasie temperatura w mieszalniku réwniez jest niezmienna. Dokonujac
pomiaréw wielkosci ujetych w prostokatne ramki na rys. 3.27, mozemy okresli¢
warto$¢ Sredniego oraz wartosci lokalnych wspolczynnikow wnikania ciepta
(Kuriyama i wsp., 1981; Kuriyama i wsp., 1983; Kuncewicz, 2002, Niedzielska
i Kuncewicz, 2005).
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Rys. 3.27. Pomiar wspétczynnikow wnikania ciepta na $ciance mieszalnika
z wykorzystaniem zewngtrznego wymiennika ciepta
(Niedzielska i Kuncewicz, 2005)

Metoda przedstawiona na rys. 3.27 posiada wiele zalet. Przede wszystkim brak
jest elementow zaktocajacych przeptyw cieczy w mieszalniku (obecno$¢ termopar
zewngetrznych nie jest bezwzglednie konieczna), a wpltyw strumienia obiegowego
cieczy mieszanej V na cyrkulacje wywotang obracajacym si¢ mieszadtem jest do
pominigcia (Niedzielska, 2003). Powyzsza metodg¢ rozwingli Kuriyama i wsp.,
1981; 1983, gdzie schtodzony w wymienniku zewng¢trznym strumien cyrkulacyjny
cieczy doptywat do mieszalnika przez 12 otworkow w jego dnie. Rozmieszczenie
otworkow wlotowych w dnie mieszalnika nie miato zadnego wptywu na koncowe
wyniki pomiaréw. Dodatkowg zaleta rozwigzania z cyrkulacja zewnetrzng jest
mozliwos¢ okreslenia strumienia cieplnego g na trzy rézne sposoby. Mozliwe
jest zatem bardziej doktadne wyznaczenie tej wielkosci, ktora w zasadniczy
sposob wplywa na btad okre§lanego wspotczynnika wnikania ciepta. Przy zatozeniu
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braku strat cieplnych do otoczenia, wielkos¢ ¢ mozna odpowiednio obliczy¢
z objetosciowego natezenia przeptywu kondensatu Vi, objetosciowego natezenia
przeptywu strumienia cyrkulacyjnego V, lub objetosciowego natezenia przeptywu
wody chtodzacej V., w wymienniku ciepta

q=V,r=Vp.c, (Twy - To) = VchprwAT (3.100)

lot w cht

gdzie ATy, s jest przyrostem temperatury wody chtodzace;.

Jesli znana jest temperatura $cianki Ty, wtedy strumien cieplny ¢ obliczony
z rdwnania (3.100) mozna wykorzysta¢ do bezposredniego obliczenia z réwnania
(3.98) wartosci wspotczynnika wnikania ciepta a. W przypadku, kiedy pomiar
temperatury $cianki jest ktopotliwy, a opory cieplne wnikania po drugiej stronie
$cianki mieszalnika sa duzo mniejsze niz 1/o, pomiar wartosci T¢, moze by¢
pominigty. Obliczajac wspotczynnik przenikania ciepta & z definicyjnego
rownania (3.101) (oznaczenia jak na rys. 3.27), mozna wykorzysta¢ go nastepnie
do obliczenia wartos$ci « z przeksztatconego rownania (3.102)

V, T —-T
k= Opccc( wylot 0) (3101)

F(Tpary_T)

1 1 &s 1
Lt NS b 3.102
o k ;;"i 0, ( )

Przy kondensacji pary wodnej w ptaszczu wspotczynnik wnikania ciepta o
mozna stosunkowo latwo obliczy¢ (Hobler, 1968), wychodzac z ogdlnej za-
leznosci (3.103) opisujacej szybko$¢ wnikania ciepta podczas kondensacji na
$cianie pionowej o wysokosci H (wysokos$¢ plaszcza mieszalnika)

0,25

o, =113 — P8 (3.103)
Hn(T,,, - T,)

gdzie T, oznacza temperatur¢ zewngtrznej powierzchni $cianki mieszalnika
znajdujacej si¢ wewnatrz plaszcza grzejnego. Dla ustalonej temperatury pary
wlasnosci fizykochemiczne sg ustalone, mozna zatem napisac

@, = ¢ (3.104)

., 1

pary z

Nieznang réznicg (Tpay — T,) mozna wyeliminowac, jesli znany jest strumien
cieplny q
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(T

pary

—T)=-31 (3.105)
Fa,

0

1 stad ostatecznie mozna wyznaczy¢ nieznang w rownaniu (3.102) warto$¢ o

(3.106)

Metode powyzsza mozna z powodzeniem stosowac przy ptaszczowym ogrzewaniu
mieszalnika podczas mieszania cieczy wysokolepkich, gdyz wspdtczynniki
wnikania ciepta a, podczas kondensacji pary przewyzszaja wielokrotnie wartosci
wspotczynnikow wnikania ciepta & wewnatrz mieszalnika.

3.4.2.2. Metoda elektrochemiczna

Przeprowadzajac pomiary z wykorzystaniem wbudowanego w $cianke mie-
szalnika urzadzenia stanowiacego lokalne zrodlo ciepta, pokonujemy podstawowa
trudno$¢, jaka jest okreslenie lokalnej wartosci strumienia cieplnego dq. Znajac
dodatkowo zmierzong temperature $cianki mieszalnika Ty oraz §cisle okreslona
powierzchni¢ wymiany ciepta dF, z réwnania (3.107) mozna bezposrednio
obliczy¢ lokalne wartoSci wspdtczynnikow wnikania ciepla oy na $ciance
mieszalnika (Strek i wsp., 1980; Haam i wsp., 1992; Truong i wsp., 2002, Delaplace
iwsp., 2005)

O = ﬁ (3.107)

W przypadku metody elektrochemicznej (Post, 1983, Karcz i wsp., 1995;
Abragimowicz, 1999; Strek i Karcz, 1999) ciecza mieszang musi by¢ elektrolit,
ktérym najczesciej jest wodny roztwor zelazicyjanku potasowego K;Fe(CN)g,
zelazocyjanku potasowego KiFe(CN)s oraz NaOH, ktéry peini role ,,no$nika
pradu”. W badaniach procesow przenoszenia metoda elektrochemiczna, jako katody
pomiarowe stosuje si¢ wbudowane w $cianke zbiornika elektrody platynowe lub
niklowe (moga by¢ rowniez katody przesuwne). Po zamknigciu obwodu na
elektrodach przebiegaja dwie przeciwstawne reakcje

— na katodzie

Fe(CN); +e — Fe(CN)!" (3.108)
— na anodzie

Fe(CN); — Fe(CN)) +e (3.109)

Zgodnie z prawem Faradaya, natezenie pradu Iy ptynacego pomigdzy elektrodami
bedzie proporcjonalne do ggstosci strumienia masy NA Zelazicyjanku potasowego,
ktory dociera do katody (powierzchnia anody jest wielokrotnie wigksza od
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powierzchni katody i praktycznie warto$¢ pradu jest funkcjg proceséw prze-
biegajacych tylko na katodzie)

I,=N,FzS (3.110)

Wykorzystujac klasyczng zalezno$¢ (3.111) okreslajaca gesto§¢ strumienia
masy 1 wstawiajac do niego rownanie (3.110) przy zatozeniu C,, = 0, otrzymamy
zalezno$¢ (3.112) pozwalajaca okresli¢ interesujaca nas wielkos¢, jaka jest
wspotczynnik wnikania masy ka (Bartelmus, 1986, Strek i Karcz, 1999)

N, =k, (C,,-C,) (3.111)
I

k,=—2— 3.112

* 2 FsC,, ( )

gdzie C,g, Cp, — stezenie sktadnika A odpowiednio w rdzeniu cieczy i na po-
wierzchni katody, F — stata Faradaya [C/mol], S — powierzchnia katody, z. — liczba
wymienianych w reakcji elektronow.

Znajac lokalne warto$ci wspotczynnika wnikania masy k, oraz zakladajac
analogie pomigdzy wymiana masy i ciepta w uktadzie, lokalne wartosci wspot-
czynnikéw wnikania ciepta o, mozna okresli¢ z rownania (3.113)

Sc )3
Oy =C, p[ﬁj k, (3.113)

Metoda ta nie stawia zadnych ograniczen co do rodzaju badanych mediow, ze
wzgledu jednak na konieczno$¢ stosowania elektrolitow, mozna ja stosowaé
praktycznie jedynie do badan zakresu mieszania burzliwego.

3.4.2.3. Metoda z wykorzystaniem lokalnego zrédla ciepta

Podstawy teoretyczne metody z wykorzystaniem lokalnego zrdédia ciepta
przedstawili w swojej pracy Akse i wsp., 1967, ktorzy skonstruowali i zamonto-
wali specjalny zestaw jako element Scianki mieszalnika o tej samej krzywiznie
jak mieszalnik. Lokalny wspotczynnik wnikania ciepta oy, byt mierzony tylko
w tym miejscu, gdzie zamontowany byt zestaw. Jesli zamontowano kilka iden-
tycznych zestawow na réoznych wysokosciach Scianki mieszalnika, uzyskiwano w
ten sposob rozklady lokalnych wspotczynnikow wnikania ciepta wzdtuz Scianki
mieszalnika.

Konstrukcja lokalnego zrodta ciepta zostala w latach nastgpnych zmody-
fikowana oraz udoskonalona i jest chroniona krajowym patentem (Strek, Karcz,
Gora, 1978), a jego doktadny opis mozna znalezé w pracy Streka i Karcz, 1987.
Gltoéwna cze$¢ lokalnego Zrodia ciepta stanowit stalowy cylinder pomiarowy
o $rednicy kilkunastu milimetrow ogrzewany grzatka zasilang pradem stalym.
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Otoczony byt ekranujacym stozkowym pierScieniem ogrzewanym roéwniez za
pomocg symetrycznie rozmieszczonych grzatek. Roznice temperatur mierzono za
pomoca trzech zestawdw termopar réznicowych, z ktérych kazdy sktadat sie
z trzech szeregowo polaczonych par termopar miedz — konstantan. Pierwszy
z zestawOow stuzyl do monitorowania stanu ekranizacji cylindra pomiarowego
przez pierscien stozkowy, drugi wskazywal réznice temperatur miedzy czeScia
pomiarowa cylindra a mieszang cieczg, trzeci natomiast stuzyt do pomiaru
réznicy temperatur proporcjonalnej do wymienianego do cieczy mieszanej
strumienia cieplnego q w czesci pomiarowej cylindra (Fozt i wsp., 1978).

Zmiany polozenia lokalnego zrédta ciepta wzdhuz §ciany zbiornika uzyskano
za pomacg odpowiednich ustawien ruchomego dna mieszalnika i samego
zbiornika wzgledem ptaszczyzny mieszadta (Karcz, 1978, Strek i Karcz, 1988).

Lokalng warto$§¢ wspotczynnika wnikania ciepta na $ciance mieszalnika
obliczano z rownania Newtona okres$lajacego szybkos¢ wnikania ciepta

qs
alok = T _ T (31 14)

SCW m

gdzie q[W/m’] byt gestoscia strumienia cieplnego, a Ti i Ty, oznaczaly tem-
peratury $cianki i cieczy mieszanej. Podczas pomiarow lokalne zrodio ciepta
wymagato jednak kalibracji.

3.4.3. Zaleznosci korelacyjne dotyczace wspolczynnikow wnikania
ciepla na Sciance mieszalnika

Niezaleznie od stosowanej metody, wyznaczenie lokalnych wartosci wspot-
czynnikéw wnikania ciepla jest zazwyczaj etapem wstepnym do okreslenia ich
warto$ci Srednich z rownania (3.97), a wyniki badan dotyczace $Sredniej wartoSci
wspotczynnika wnikania ciepta « na $ciance mieszalnika uogoélnia si¢ klasycznie
rownaniem (3.115)

E
Nu:a—'lzc-ReA-PrB-(lJ (3.115)

A LIPS

Dla mieszalnikéw zaopatrzonych w plaszcz grzejny w miejsce wymiaru /
przyjmuje si¢ srednice mieszalnika D (Chilton i wsp., 1944, Kuriyama i wsp.,
1981; Shamlou i Edwards, 1986; Rai i wsp., 2000) lub $rednice mieszadla d
(Hagedorn i Salamone, 1967; Edney i Edwards, 1976) . Poniewaz dla cieczy
wysokolepkich lepko$¢ zmienia si¢ znacznie wraz ze zmiang temperatury, oprocz
liczb Reynoldsa i Prandtla, nalezato wprowadzié¢ poprawke(n/n«)" uwzgledniajaca
réznicg w grubosciach termicznej warstwy granicznej dla procesu grzania i chto-
dzenia przy tej samej $redniej temperaturze cieczy w mieszalniku.
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Wyktadnik 4 w roéwnaniu (3.115) zalezy od liczby Reynoldsa, czyli od cha-
rakteru przeptywu cieczy w zbiorniku. Zmienia si¢ on w zakresie A = 0,33+0,92
(Strek, 1981) 1 dla ruchu burzliwego przyjmuje si¢ najczesciej wartos¢ A = 0,67,
a dla laminarnego A = 0,5 lub A = 1/3. Wykladnik B nieznacznie zalezy od ro-
dzaju cieczy mieszanej (gléwnie od jej lepko$ci) i wynosi najcze$ciej B = 0,33
lub jest bliski tej wartosci.

Klasycznie, warto§¢ wykladnika E przyjmuje si¢ za Siederem i Tatem, 1936
jako E =0,14. Oldshue i Gretton, 1954 wysuneli sugesti¢, ze wyktadnik £ jest
funkcja simpleksu lepkosciowego Vi, co zostato poparte przez Hrubego, 1966.
Jednak dopiero Hackl i Wittmer, 1967 uscislili, ze dla Vi > 0,0125 warto$¢ E jest
stata i rowna 0,14, natomiast dla Vi=0,001+0,0125 warto$¢ wyktadnika E
opisana jest zaleznos$cia

E=—{1og- 455 (3.116)
26 mg

co dla najmniejszego simpleksu Vi= 0,001 daje wartos¢ E=0,094, a dla
najwigkszego simpleksu Vi z przedstawionego przedzialu (Vi=0,0125) wy-
ktadnik potegi przyjmuje najczgsciej stosowang warto§¢ E = 0,14.

Wspodtczynnik C w rownaniu (3.115) zalezy od geometrii mieszalnika. Jest
on charakterystyczny dla danego uktadu mieszadto — mieszalnik i jest on funkcja
wielu parametréw geometrycznych uktadu

C=f(d/D,h/D,H/D,N,,p/d,w/d...) (3.117)

Wyznaczaniu do$wiadczalnej wartosci stalej C lub postaci funkcji (3.117)
dla mieszadet wstggowych jest poswigconych wiele prac, poniewaz opracowane
proste rownania korelacyjne pozwalaja bardzo szybko obliczy¢ wartos¢ Sredniego
wspotczynnika wnikania ciepta na $ciance mieszalnika, niezbednego do okresle-
nia wymienianego strumienia cieplnego.

Jak juz wspomniano, korelowanie wynikow doswiadczalnych w formie funkcji
potegowej (3.115) jest najprostszym sposobem ich opisu i temu zagadnieniu
poswiecony jest biezacy rozdzial ksigzki. Podobnie jednak jak w zagadnieniach
hydrodynamicznych, bardziej zaawansowang metoda badan cieplnych w mie-
szalniku i sposobu opisu uzyskanych wynikéw jest powigzanie warto$ci « ze
sposobem cyrkulacji cieczy w mieszalniku, czyli powigzaniem wartosci « z
pewnymi modelami zjawiskowymi. Najbardziej zaawansowang metoda badaw-
czg dotyczacg tego samego zagadnienia jest jednak wykorzystanie metod CFD,
ktore w ostatnim dziesigcioleciu zyskuja coraz wigksza popularnos$¢. Obu ostat-
nim metodom zostang po$wigcone oddzielne rozdzialy tej ksiazki.

Na poczatku lat siedemdziesigtych ubieglego wieku ukazalo si¢ wiele prac
badaczy japonskich poswieconych badaniom wnikania ciepta w mieszalniku dla
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réznego typu mieszadet, miedzy innymi dla mieszadet wstegowych pracujacych
w ruchu laminarnym. W pracach tych stosowano oryginalne metody pomiarowe
oraz rozwigzania konstrukcyjne uktadow mieszadto-mieszalnik. Nagata i wsp.,
1972a zastosowali uktad, w ktorym nastgpowato jednoczesnie ogrzewanie cieczy
mieszanej przez skraplajaca sie pare wodng w dwoch sekcjach dzielonego
plaszcza i chlodzenie cieczy mieszanej przez wode chlodzaca przeptywajaca
w dwoch innych sekcjach dzielonego ptaszcza (rys. 3.26). Dla mieszadta dwu-
wstegowego o parametrach d/D =0,965 oraz s/d = 1,0 pracujacego w zakresie
ruchu laminarnego otrzymali oni rownanie okres$lajace warto§¢ « na Sciance
mieszalnika

D Ndz 1/3 c 1/3 0,2
| <Re < 1000 “7:4,2( pJ (ﬁJ (lj (3.118)

n A

sc

Wyktadnik potggi przy simpleksie lepkosciowym ustalany byt doswiadczalnie,
tzn. zakladano rozne jego wartosci i testem statystycznym badano najlepsze
dopasowanie wynikow doswiadczalnych dla zalozonej warto$ci wyktadnika.
Okazato sig, ze warto$¢ 0,2 korelowata wyniki do§wiadczen z najmniejszym btedem.
Roéwnanie (3.118) mozna tatwo przeksztalci¢ do postaci

Nd2 1/3 0,2
9D _ o[ 24PS | [ (3.119)
A A N

Pomijajac simpleks lepkoSciowy w réwnaniu (3.119), lepko$¢ jako zmienny
parametr zostata w ten sposob wyeliminowana z tego rownania. Autorzy thumacza to
tym, ze grubo$¢ termicznej warstwy granicznej w mieszalniku w ruchu lami-
narnym jest wigksza od wielkosci przeswitu, zatem grubos¢ warstwy o najwigkszych
oporach cieplnych jest stata i niezalezna od lepkosci cieczy, a zalezna jedynie od
srednicy mieszadla. Jest to o tyle uzasadnione, ze wyktadnik 1/3 przy liczbie
Reynoldsa wystepuje w réwnaniach korelacyjnych dotyczacych wymiany ciepta
dla mieszadel waskoprzeswitowych, chociaz najczgsciej spotykang wartoscia
wyktadnika jest warto$c¢ V5.

Zmniejszajac grubo$¢ termicznej warstwy granicznej, zwigkszamy warto§¢
wspotczynnikow wnikania ciepta. Zwigkszajac zatem $rednice mieszadta, inten-
syfikujemy wymiang ciepta. Dla mieszadet o zmiennej $rednicy Nagata i wsp.,
1972a podaja koncowa zaleznos¢ korelacyjng uzalezniajaca warto$¢ o od prze-
switu. Ujemny wyktadnik przy tym simpleksie oznacza, ze im mniejszy jest
przeswit, tym wicksze sg wartosci o

D N 1/3 c 1/3 0,2 D_d 13
W75 Xp ) (ST (4j (3.120)
A n A Ne D
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Przyjmujac za prawdziwa hipotezg, ze grubo$¢ termicznej warstwy gra-
nicznej dla mieszadetl wstegowych przewyzsza przeswit (Coyle i wsp., 1970b),
jedyna metoda bezposredniego zmniejszenia oporéOw termicznych tej warstwy
jest doprowadzenie do jej bardzo szybkiego odnawiania. Taki efekt mozna
uzyska¢ poprzez mechaniczne usunigcie ptynu z ogrzanej warstwy granicznej
1 wypehienie tego obszaru nowym ptynem. Praktycznie mozna to zrealizowaé
montujac elastyczne skrobaki na koncu wsteg. W ten sposob ci sami autorzy dla
mieszadla wstegowego d/D = 0,88 z dwoma skrobakami otrzymali rGwnanie

D Nd2 1/3 c 1/3 0,2
Re < 1000 %:5,4( p] (ﬁj (lj (3.121)

n A N

Gdyby odnawianie warstwy granicznej na $ciance mieszalnika przebiegato zgodnie
z teorig, wyktadnik potegi przy liczbie Reynoldsa w rownaniu (3.121) powinien
wynosi¢ Y2. Zatem wyniki do$wiadczen nie byly calkowicie zgodne z teoria
(p- 4.3.3). Latwo zauwazy¢, ze pomimo mniejszej Srednicy mieszadla, czyli
znacznego zwigkszenia prze§witu, stata proporcjonalnosci zwickszyta sie z 4,2
do 5,4, co praktycznie oznacza zwigkszenie wspolczynnikéw wnikania ciepta
o okoto 29%. Kosztem tego wzrostu jest koniecznos$¢ stosowania bardziej skom-
plikowanej konstrukcji mieszadta.

Dla zakresu Re > 1000, ktory to zakres mozna juz uwaza¢ za zakres mie-
szania burzliwego, w rownaniu (3.115) zmieniajg si¢ wartosci wyktadnikow poteg
przy liczbie Reynoldsa oraz nieznacznie przy simpleksie lepkosciowym, a ogolne
rownanie (3.115) dla mieszadta dwuwstggowego o parametrach d/D = 0,965 oraz
s/d = 1,0 przyjmuje posta¢ rownania (3.122). Nalezy odnotowa¢ zmian¢ wyktad-
nika potegi przy liczbie Reynoldsa na wartos¢ 2/3.

D Nd2 2/3 c 1/3 0,14
Re>1000 2= 0,42( P j (L”J (lJ (3.122)
A M A N

Aby miesza¢ ciecze nienewtonowskie (szczegdlnie ciecze rozrzedzane
$cinaniem) bez obecnosci martwych stref wewnatrz mieszalnika i przy mozliwie
jednakowej temperaturze w calym jego obszarze, ci sami autorzy (Nagata i wsp.,
1972b) w nastgpnej swojej pracy proponujg zastosowanie mieszadet wstegowych
wykonanych z rur okraglych. Swoje badania przeprowadzili dla dwoch mieszadet
dwuwstegowych o inwariantach geometrycznych d/D=0,94 i d/D=0,976
wykonanych z rur o §rednicy zewnetrznej d,= 28 mm pracujacych w mieszalniku
o $rednicy D =300 mm. Skok wstegi mieszadla wynosit odpowiednio s/d = 1,0
(RCI1) oraz s/d=0,33 (RC2). Wewnatrz rur przeptywata woda chlodzaca,
a wewnatrz plaszcza grzejnego skraplata si¢ para wodna. Uzyskane wartosci
wspotczynnikow wnikania ciepta dla obracajacej si¢ powierzchni mieszadet byty
srednio okoto 2,5 razy wigksze niz dla powierzchni $cianki mieszalnika.

120



Przyktadowo, dla mieszadta RC1 rownania korelacyjne dla obracajacej si¢c wstegi
o przekroju kotowym oraz dla $cianki mieszalnika wyrazone byty odpowiednio
zalezno$ciami (3.123) oraz (3.124)

dla wstegi:
0,2
1 <Re <200 Nu=6,2Re" Pf“(lJ (3.123)
MNe
dla ptaszcza:
0,2
1 <Re <200 Nu=2,2Re"” Pr”{lJ (3.124)
N

Duzo wicksze wartosci « dla powierzchni wstegi wynikaja najprawdopodobnigj
z duzej szybkosci $cinania na jej powierzchni, co z kolei skutkuje niska lepko$cia
cieczy w warstwie granicznej przylegajacej do powierzchni wstegi (dotyczy to
tylko cieczy rozrzedzanej $cinaniem). Jesli liczba Reynoldsa przekroczy wartosé
200, wspotczynniki wnikania ciepta dla obu mieszadet okreslone sa tym samym
rOwnaniem

0,14
Re > 200 Nu =0,36Re?” Pr”(lj (3.125)
N

W tabeli 3.16 przedstawiono wyniki dotyczace wyktadnikéw poteg oraz stalej
proporcjonalnosci C (przy zatozonym wyktadniku B = 1/3) w réwnaniu korela-
cyjnym (3.115) dla mieszadet wstggowych wykonanych z rury.

Tabela 3.16. Stale w réwnaniu korelacyjnym (3.115) dla mieszadet wstggowych
(Nagata, 1975)

Mieszadto Powierzchnia d/D p/d C A B Re
Dwuwstegowe Scianka 0,93 1,0 4,2 1/3 | 0,2 1+1000
" " 0,93 1,0 0,42 | 2/3 0,14 | >1000
Dwuwstggowe z rury Scianka 0,95 1,0 2,2 13 | 0,2 1+200
" Wstega 0,95 1,0 6,2 1/3 | 0,2 "
Jednowstegowe z rury Scianka 0,95 0,33 1,6 1/3 | 0,2 "
" Wstega 0,95 0,33 2,9 1/3 | 0,2 "

Jedno- 1 dwu-

Scianka 0,95 0,33+1,0 | 0,36 | 2/3 | 0,14 >200
wstegowe z rury
Skrobakowe 5 .
(dwa skrobaki) Scianka 0,88 1,0 5,4 173 | 0,2 1+1000
Kotwicowe Scianka 0,88+0,95 ) 1,5 172 | 0,14 >5

Oryginalng metod¢ pomiaro6w wspotczynnikéw wnikania ciepla na $ciance
mieszalnika ogrzewanego parg zaproponowano w pracy Mitsubishi i wsp., 1973.
W mieszalniku o $rednicy D =400 mm obracaly si¢ dwie wstegi nawinigte
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w przeciwnych kierunkach (d/D = 0,95) wykonane z zamknigtego profilu o prze-
kroju prostokatnym 20x40 mm, wewnatrz ktérego przeptywata woda chtodzaca
doptywajaca i odptywajaca ze wstegi odpowiednio dolnym i géornym koncem
drazonego watu. Cieplo do mieszalnika bylo doprowadzane poprzez Scianke
plaszcza grzejnego, w ktoérym skraplata si¢ para wodna. W ten sposéb nie bylo
konieczno$ci montowania wezownicy zaktocajacej cyrkulacje cieczy wewnatrz
mieszalnika i jednoczes$nie wstgga posiadata normalny przekroj prostokatny.
W tabeli 3.17 zamieszczono wyniki uzyskane dla cieczy pseudoplastycznych
w formie warto$ci wyktadnikow poteg oraz stalej proporcjonalnosci w rownaniu
korelacyjnym (3.126)

Nu =CRe" Pr"”* vi®" (3.126)
Tabela 3.17. State w réwnaniu korelacyjnym (3.126) wg Mitsubishi i wsp., 1973
Powierzchnia wymiany ciepta C A Re

Powierzchnia mieszadta 6,6 0,33 1+100

3,1 0,5 100+4-10°
0,78 0,33 1.5+10
Scianka mieszalnika 0,53 0,5 10+180

0,23 0,67 180+4-10°

Jak wynika z tabeli 3.17, dla niskich liczb Reynoldsa warto$ci wspot-
czynnikéw wnikania ciepta dla powierzchni mieszadta byly od 6 do 8 razy
wigksze niz dla §cianki mieszalnika. Spowodowane to bylo niewatpliwie duzo
wicksza burzliwoscig cieczy w obszarze wstegi mieszadta niz w obszarze $cianki
mieszalnika. Dla $cianki mieszalnika uzyskano trzy zakresy mieszania, ktore cha-
rakteryzowaly si¢ réznymi warto$ciami wyktadnika potegi przy liczbie Reynoldsa:
1/3, 1/2 i 2/3. Zakres ruchu laminarnego byt podzielony na dwa podzakresy
z dwoma roznymi wyktadnikami poteg przy liczbie Reynoldsa. Swiadczy to o
duzej doktadnosci wykonanych pomiarow, gdyz najczesciej podczas korelowania
wynikéw doswiadczalnych wigkszo$¢ autorow dla mieszania w zakresie lami-
narnym przyjmuje tylko jedna warto$¢ wykladnika przy liczbie Reynoldsa: wartos¢
0,33 lub 0,5. Najprawdopodobniej wynika to z rozrzutu punktow do$wiadczalnych,
przez ktére na podobnym poziomie istotnosci (podobnym, chociaz nierdwnym)
mozna poprowadzi¢ linie o réznych nachyleniach. Dla uproszczenia, wielu
autorow prowadzi w takich przypadkach tylko jedng lini¢ korelacyjna.

Dla powierzchni $cianki mieszalnika, dla zakresu liczb Reynoldsa
Re =10+180, czyli dla typowego zakresu laminarnego Mitsuishi i wsp., 1973
otrzymane wyniki skorelowali rownaniem (3.127)

Nu =0,53Re™’ Pr”¥ vi*"* (3.127)
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a uzyskana wyzsza warto$¢ wspotczynnika proporcjonalnosci (3.127) w porow-
naniu z podobng wartoscig w réwnaniu (3.128) podang przez Gfuza i Pawluszenki,
1966 dla mieszadta jednowstegowego (wyktadniki poteg przy liczbie Reynoldsa
sa do siebie bardzo zblizone) jest efektem zastosowania mieszadta dwuwstegowego
przez Mitsubishi i wsp., 1973. Taka budowa mieszadta spowodowata zwickszong
cyrkulacje cieczy w mieszalniku, a co za tym idzie lepsze warunki do wymiany
ciepta w termicznej warstwie graniczne;j.

Nu = 0,477Re"* Pr'* Vi *** (3.128)

Dos¢ obszerne badania wymiany ciepta dla mieszadet wstggowych przepro-
wadzili Bfasinski i Kuncewicz, 1979, ktorzy do mieszania uzywali mieszadet
wstegowych z jedng wstgga, pracujgcych w zbiorniku o $rednicy D =0,3 m
w zakresie liczb Reynoldsa Re <130. Dla zmiennej $rednicy oraz skoku wstegi
mieszadla uzyskali rownanie korelacyjne

0,22 -0,28 0,14
Nu = 0,248Re> P 24| [R) [ (3.129)
D-d d Ne

Wprowadzone przez nich do réwnania kryterialnego dodatkowe cztony
W sposob bezposredni przedstawiaja wptyw przeswitu i skoku wstegi mieszadla
na wspolczynniki wnikania ciepta. Z rownania wynika, Ze im mniejszy przeswit,
tym korzystniejsze warunki wymiany ciepla, co jest zgodne z poprzednio pre-
zentowanymi pracami. Analogicznie — im mniejszy skok wstegi mieszadta, tym
wigksze sg wspotczynniki wnikania ciepla. Ostatnia relacja wynika najprawdo-
podobniej z wigkszej powierzchni czynnej wstegi mieszadla, powodujacej wzrost
cyrkulacji obwodowej cieczy na granicy i wewnatrz warstwy przysciennej.
Zwigkszona cyrkulacja obwodowa korzystnie wptywa na wartoSci wspotczyn-
nikéw wnikania ciepta.

Rai i wsp., 2000 mieszali gliceryng, olej rycynowy i olej smarowy miesza-
dlami wstegowymi o $rednicy d/D = 0,7 sprawdzajac, jaki wplyw na wspoétczynnik
wnikania ciepta ma wysoko$¢ cieczy mieszanej w zbiorniku. Wyniki do§wiadczen
podsumowali réwnaniem korelacyjnym, ktore moze by¢ zastosowane przy
projektowaniu mieszalnikow smuklych wypehionych ciecza mieszang dla wy-
sokosci H> D, gdy Re >10

-0,47
Nu = 0,55Re"* pr*» vﬁ’"“(%) (3.130)

Wprowadzony do rownania (3.130) parametr H/D, wywiera znaczny wptyw
na wspotczynnik wnikania ciepta. Zwigkszenie wysokosci cieczy w zbiorniku
w stosunku do $rednicy mieszalnika powoduje spadek wartosci wspotczynnika
wnikania ciepta. Wynika to niewatpliwie z faktu, ze dla duzych stosunkéw H/D
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cze$¢ $cianki mieszalnika moze by¢ poza obszarem bezposredniego dziatania
wstegi mieszadta. Watpliwosci budzi podanie jednego rownania korelacyjnego
dla mieszadta jedno- i trzywstegowego. Nalezy zauwazy¢, ze w pracy Rai i wsp.,
2000 podano mato punktéw doswiadczalnych dla kazdego z mieszadet, dlatego
w tym przypadku trudno jest wyciaga¢ wnioski o niezalezno$ci wspotczynnikdéw
wnikania ciepta od liczby wsteg.

Kuriyama i wsp., 1981, przyjmujac za Nagatg, 1975 wyktadnik potegi przy
simpleksie lepkosciowym Vi rowny 0,2, podali zalezno$¢ korelacyjng okreslajaca
szybkos¢ wnikania ciepta na $§ciance mieszalnika dla cieczy newtonowskich,
w ktorej jednoczesnie uwzglednili zmiane skoku wstegi mieszadta oraz prze$witu

1
2 L
Nu:0,64(Re pr2 pTVi“ (3.131)
d’c

Z rownania (3.131) wynika, ze wraz ze zmniejszaniem si¢ skoku wstegi
wspotczynniki wnikania ciepta « malejg. Taki wlasnie wptyw inwariantu p/d na
warto$¢ « jest w duzej sprzecznosci z innymi pracami (Blasinski i Kuncewicz,
1979; Kuncewicz i wsp., 2002), w ktorych autorzy podaja zupelnie odwrotne
relacje pomigdzy obiema wielkosciami. Nalezy jednak zauwazyé¢, ze dodatni
wyktadnik potegi przy zmiennej p w réwnaniu (3.131) wynikat z zastosowania
w pracy Kuriyamy i wsp., 1981 upraszczajacego modelu, w ktérym autorzy
potraktowali S$cianke mieszalnika jako rozwinigta plyte plaskg. Przeptyw
w mieszalniku mogl wiec by¢ rozpatrywany analogicznie do przeptywu wzdluz
ptaskiej ptyty (szersze omowienie tego modelu znajduje si¢ w p. 3.4.4). Do
okreslenia predkosci cieczy u wzdluz modelowej ptyty plaskiej Kuriyama i wsp.,
1981 uwzglednili jedynie predkos¢ osiowa w termicznej warstwie granicznej
i przyjeli mocno dyskusyjne zatozenie, Ze jest ona wzgledem $cianki mieszalnika
(ptyty ptaskiej) proporcjonalna do pozornej predkosci wstegi mieszadla w kierunku
pionowym

u=k, -p-N (3.132)

ze statym wspotczynnikiem proporcjonalnosci k. Oznacza to, ze im wickszy jest
skok wstegi (wstega bardziej pionowa), tym predkos¢ cieczy w kierunku
pionowym jest wigksza. Jest to sprzeczne z wynikami pracy Kuncewicza i wsp.,
2005, ktorzy stwierdzili, ze taki wlasnie kierunek zmian obserwuje si¢ tylko dla
malych skokéw wstegi. Przy duzych wartosciach stosunku p/d wptyw ten jest
odwrotny, gdyz przy jego wzros§cie opdznienie cieczy wzgledem wstegi bedzie
coraz wigksze 1 wtedy w obszarze $cianki bedzie dominowata nieuwzgledniona
w modelu Kuriyamy i wsp., 1981 cyrkulacja obwodowa.

Przyjete przez autoréw zatozenie (3.132) spowodowato uzyskanie odwrotne;j
zaleznos$ci migedzy wspotczynnikami wnikania ciepla a skokiem wsteggi mieszadta
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niz u innych autorow (Blasinski, Kuncewicz, 1979, Shamlou, Edwards, 1986,
Niedzielska, 2003). Na podstawie wlasnych wynikéw doswiadczalnych dla
cieczy nienewtonowskiej Kuriyama i wsp., 1983 podaja ostateczng zaleznos¢

2

1
3
Nu = O,64[Re Pr]d) P F] Vi®? (3.133)

c

z uwzglednieniem wspolczynnika korekcyjnego F bedacego stosunkiem szybkosci
$cinania cieczy w warstwie przy$ciennej mieszalnika dla cieczy newtonowskiej
1 nienewtonowskiej

v
F=2 < (3.134)
(v

gdzie (ywj — szybko$¢ $cinania dla cieczy nienewtonowskiej, (yw) — szybkos$¢
nN

N
$cinania dla cieczy newtonowskiej. Dla cieczy newtonowskiej warto$¢ F = 1,0,
natomiast dla cieczy pseudoplasycznej spetniajacej prawo potegowe (Kuriyama i
wsp., 1983) warto$¢ F wyrazona byla zaleznos$cig (3.135)

& (n-1)/n
Hﬁ) } 5.139)
81

W ostatnim z rownan wartosci € i € byly parametrami modelu i dla zakresu
zmian wskaznika ptyniecia n = 0,5+1,0 ich wartosci wynosity odpowiednio 0,46
1 0,4. Nie ma natomiast konfliktu pomiedzy réwnaniem (3.133) a zaleznosciami
otrzymanymi przez innych autoréw dotyczacych wplywu przeswitu na wartosci
wspotczynnikow wnikania ciepta. W kazdym przypadku wspotczynniki wnikania
ciepla rosty, chociaz w ré6znym stopniu, wraz ze zmniejszaniem si¢ przeswitu.

Najbardziej obszerne badania nad wptywem poszczegdlnych parametrow
mieszadla wstegowego na warto§¢ wspotczynnikow wnikania ciepta o na $ciance
mieszalnika przeprowadzili Shamlou i Edwards, 1986. Okreélili oni warto$ci o
dla dziesigciu mieszadet wstggowych, w ktorych zmieniano stosunek d/D, skok
wstegi, liczbe wsteg oraz szeroko$¢ wstegi. Dodatkowo badania swoje przepro-
wadzili w dwdch geometrycznie podobnych skalach aparatu dla bardzo szerokiego
zakresu liczb Reynoldsa 10> < Re < 1000. Po uwzglednieniu swoich wynikow
badan oraz dostgpnych badan innych autoré6w podali oni ostatecznie dwa rownania

125



0,22
p N;lr Z%{( /dl)\(lr/d)z} Re™, Re<10 (3.136)
T 1 p C

%:0,45Re0’6Pr”3 Vi's, 10<Re<100 (3.137)

Dla zakresu mieszania przejsciowego 1 < Re < 10 autorzy nie podali Zadnej
zaleznosci zalecajac, aby warto$¢ « obliczac¢ jako Srednig arytmetyczng okreslong
na podstawie dwoch powyzszych rownan. Jak podaja sami autorzy, rdwnania
(3.136) 1 (3.137) sa najbardziej ogdlnymi rownaniami, ktdre mozna wykorzystaé
do obliczania wymiany ciepta w mieszalnikach zaopatrzonych w mieszadta
wstegowe. Analizujac podane réwnania, nalezy zwrdci¢ uwage, ze:
— liczba wsteg mieszadta wptywa dodatnio na wartosci «, niemniej dodanie
drugiego mieszadta zwicksza warto$¢ o zaledwie o 16%,
— wzrost skoku wstegi mieszadta zmniejsza szybko$¢ wnikania ciepta
(réwnanie (3.136)),
— uzyskano wyjatkowo niskg wartos¢ wykltadnika potegi przy liczbie
Reynoldsa dla Re < 1,0 i wyjatkowo wysoka wartos¢ tego wyktadnika
dla zakresu liczb Reynoldsa 10 < Re < 100.

Jak stwierdzajg sami autorzy dla zakresu mieszania burzliwego wplyw para-
metrow mieszadla wstegowego na szybkos¢ wnikania ciepta jest do pominigcia.
Analizujac przedstawione dwa ostatnie rOwnania oraz powyzsze uwagi mozna
stwierdzi¢, ze z fenomenologicznego punktu widzenia sa one zgodne z intuicyjnym
wyczuciem procesOw przebiegajacych w poblizu $cianki mieszalnika podczas
ptaszczowej wymiany ciepla.

W nietypowy sposob rownanie korelacyjne (3.138) uzyskali Niedzielska
i Kuncewicz, 2005. Rozwigzali oni dwuwymiarowy model dotyczacy wymiany
ciepla w mieszalniku dla mieszadet wstegowych (p.3.4.5) i na podstawie
uzyskanych lokalnych, modelowych wartosci wspotczynnikow wnikania ciepta
na $ciance mieszalnika obliczali jego warto$¢ $rednig. Obliczone w ten sposob
srednie warto$ci liczb Nusselta korelowali nastepnie w klasyczny sposob, uzyskujac
w koncowym efekcie rownanie (3.138)

D-d

-0,75 -0,79
Nu=0,13(T) (gj ReS Pr’¥ Vi (3.138)

Uzyskane rownanie posiadato najwyzsze bezwzgledne wartosci wyktadnikow
poteg przy przeswicie (D-d)/d oraz przy stosunku p/d. Obie wartosci byty
ujemne, co jest zgodne z wynikami wigkszo$ci omawianych prac.

Oryginalne rozwigzanie dla mieszadet wstegowych PARAVISC® zapro-
ponowala firma Ekato (rys. 3.8). Jest to mieszadto o dwoch wstegach, z ktorych
kazda posiadata zaledwie p6t zwoju i1 obie wstegi polaczone sg z mieszadlem
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kotwicowym operujacym w dolnej wyoblonej cze$ci mieszalnika. Tego typu
uktad mieszadet mozna stosowa¢ do mieszania cieczy nawet o lepkosci ponad
100 Pas. W wyniku pomiaréw wspotczynnikoéw wnikania ciepta w ruchu nieusta-
lonym dla cieczy newtonowskich oraz nienewtonowskich (ciecze rozrzedzane
$cinaniem oraz ciecze z granica plyniecia) Delaplace i wsp., 2001 zaproponowali
dwa réwnania

Nu=1,589Re”’ Pr'* Vi""*  +12% 0,5 <Re <200 (3.139)
Nu=0.266Re”’Pr'°> vi®**  £9% 200 < Re < 1200 (3.140)

Roéwnania te wykazuja dobra zgodno$¢ z podobnymi réwnaniami uzyskanymi
dla bardziej typowych rozwigzan mieszadetl wstggowych. Badania przeprowadzono
podczas nieustalonego ruchu ciepta z jednoczesnym symulowaniem procesu
za pomoca pakietu zintegrowanego FLUENT 5.0. Uzyskana w wyniku obliczen
numerycznych grubos¢ termicznej warstwy granicznej na wewnetrznej powierzchni
$cianki mieszalnika byla prawie czterokrotnie mniejsza niz wynikalo to z po-
miaréw wspolczynnikéw wnikania ciepta. Rozbieznosci te autorzy pracy przypisuja
trudnosciom w poréwnywaniu wielkosci lokalnych (grubos¢ warstwy granicznej)
z wielkosciami usrednionymi (do$wiadczalna warto$¢ $redniego wspotczynnika
wnikania ciepta na §ciance mieszalnika).

Z przedstawionego w biezacym rozdziale materialu mozna wyciagnaé
podstawowy wniosek — uzyskane wyniki przez poszczegdlnych autoréw rdéznia
si¢ znacznie i bardzo trudno jest je poréwnywaé, jesli dysponujemy jedynie
samymi rownaniami korelacyjnymi. Roéwnania te zawieraja zazwyczaj rozng
liczbe zmiennych niezaleznych, a wykladniki potgg przy zmiennych sa rézne.
W takich przypadkach wyniki nalezy porownywaé metoda tabelaryczng lub
metodg graficzng.

Na rys. 3.28 przedstawiono najwazniejsze rdwnania korelacyjne omowione
w biezacym rozdziale w formie wykresu Nu/(Pr0,*Vi®*'"*=f(Re)) w ukladzie
podwojnie logarytmicznym dla mieszadla wstegowego o parametrach d/D = 0,95;
p/d=1,0 i w/d=0,1. Parametry te zostaly wybrane arbitralnie i byly one zblizone
do parametréw najbardziej typowego mieszadta wstggowego przedstawionego
wp.3.1.5.

Jak wynika z rys. 3.28 jedynie wyniki trzech prac znaczaco odbiegaty od
wynikéw pozostalych autorow. Byly to prace, w ktorych uzyskiwano wyktadnik
potegi przy liczbie Reynoldsa rowny 1/3, co jednoczes$nie oznaczalo, ze szybkosé¢
wnikania ciepta nie zalezy od lepkosci cieczy. Wzajemna zgodno$¢ pozostatych
prac mozna uzna¢ za dobra.
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Rys. 3.28. Poréwnanie wynikow badan szybkosci wnikania ciepta podanych

Na rys. 3.29 zamieszczono z kolei wyniki dotyczace kontrowersyjnego wptywu
skoku wsteggi mieszadta na szybko$¢ wnikania ciepta. Pod uwagg wzicto jedynie
cztery prace, w ktorych wptyw taki byl badany. Aby zmniejszy¢ liczbe zmiennych
przyjeto stalg wartos¢ liczby Reynoldsa Re = 10 oraz staty stosunek d/D =0,95.
W ten sposob mozliwe bylo wykonanie wykresow Nu/(Pr’*Vi®') = fip/d)w
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Rys. 3.29. Wptyw skoku wstegi mieszadta na szybko§¢ wnikania ciepta
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dla mieszadet wstegowych wg roznych autoréw dla Re = 10
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Trzy prace wskazuja na ujemny wplyw wzrostu skoku wstegi mieszadla na
warto$ci «, natomiast jedna z nich (Kuriyama i wsp., 1981) na wpltyw dodatni.
Linie przedstawione w pracach Kuriyamy i wsp., 1981 oraz Niedzielskiej
i Kuncewicza, 2005 przecinaja si¢ w poblizu wartosci p/d = 1. Oznacza to, ze
pomimo przeciwnych wplywdéw skoku wstegi na wartosci liczb Nusselta dla
mieszadla, w ktérym skok wstegi rowny jest $rednicy mieszadla, wartosci Nu
powinny by¢ do siebie zblizone. Natomiast wyniki Shamlou i Edwardsa, 1986
wyraznie odbiegaly w dot od pozostatych wynikow. Wynikato to najprawdo-
podobniej z wartosci liczby Reynoldsa Re = 10, ktéra to warto$¢ lezata poza
granicami stosowalnosci roéwnania (3.136) proponowanego przez Shamlou
i Edwardsa, 1986.

Na rys. 3.30 przedstawiono te same korelacje jak na rys. 3.29, ale dla liczby
Reynoldsa Re=1,0, ktéra to warto§¢ lezata juz w zakresie stosowalnosci
rownania (3.136). Jednak w tym przypadku zakres stosowalnosci rownan (3.131)
1 (3.138) musiat by¢ przesuniety w kierunku mniejszych liczb Reynoldsa.

1,0 ‘
0,8

Kuriyama i wsp., 198:

0,6 Niedzielska i Kuncewicz, 2005

o \5-(
/

0,2

0,0 Btasinski i Kuncewicz, 1979

—_

-0,2

log Nu/(Pr*®vi®™

Y

Samlou i Edwards, 1986
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-0,6
-0,8 Re=1,0
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0,6 0,4 0,2 0,0 0,2 0,4
log (p/d)

Rys. 3.30. Wptyw skoku wstegi mieszadta na szybko$¢ wnikania ciepta
dla mieszadel wstegowych wg réznych autorow dla Re = 1,0

Stopien niezgodnos$ci porownywanych czterech rownan wyraznie si¢ zmniejszyl,
co oznacza, ze warto$ci liczb Nusselta obliczone z porownywanych rownan dla
Re = 1,0 bylyby bardziej do siebie zblizone niz dla Re = 10. Powyzszy przyktad
najlepiej pokazuje nam jak trudno jest porownywac wartosci liczbowe okreslane
na podstawie rownan roznigcych si¢ nawet tylko dwoma parametrami.

Biorac pod uwage nachylenia linii na rys. 3.29 i rys. 3.30 mozna postawic
teze, ze przyjeta przez Kuriyame i wsp., 1981 teoretyczna warto$¢ wyktadnika
1/3 przy stosunku p/d (wigcej na ten temat mozna znalezé w p. 3.4.4) jest
warto$cia kontrowersyjna.
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3.4.4. Zastosowanie modeli fenomenologicznych
do opisu wymiany ciepla

Modele zjawiskowe maja t¢ przewage nad réwnaniami kryterialnymi, ze
stosujac nawet proste teorie do opisu badanego zjawiska mozna czgsto uzyskac
og6lng forme rownan opisujacych analizowany proces. Ze wzgledu na duze
uproszczenia, ktore w takich przypadkach sg nieodzowne, w koncowych réwna-
niach, na podstawie badan doswiadczalnych, najczeséciej jeste$Smy zmuszeni do
okreslenia wartosci liczbowych pewnych statych, ktore staja si¢ parametrami
tego modelu.

W jednym z pierwszych modeli zjawiskowych Coyle i wsp., 1970b zaktadali, ze
wymiana ciepta pomiedzy $Sciankg mieszalnika a ciecza mieszang jest kontrolowana
jedynie przez przewodzenie ciepta przez nieruchoma warstwe cieczy o pewnej
hipotetycznej grubosci zaleznej od przeswitu c¢. W swoich rozwazaniach zatozyli,
ze grubo$¢ tej warstwy rowna si¢ w przyblizeniu polowie wartosci c¢. Kon-
sekwencja takiego zatozenia byta niezalezno$¢ wartosci wspotczynnika wnikania
ciepla a od lepkosci cieczy i obrotdow mieszadta, a warto$§¢ o zalezata jedynie
od przeswitu ¢ oraz wspotczynnika przewodnictwa cieplnego A zgodnie z za-
lezno$cig (3.141)

A
)
2

Zatozenie powyzsze bylo zbyt proste, gdyz nawet z badan wlasnych
wynikato (Coyle i wsp., 1970b), ze przy okolo siedmiokrotnym zwigkszeniu
czgstosci obrotowej mieszadta wartoSci wspolczynnikow wnikania ciepta
zmieniaty si¢ z 20 do 32 W/m’K. Oznacza to, ze wyktadnik potegi przy czestosci
obrotowej mieszadla (liczbie Reynoldsa) powinien wynosi¢ okoto 0,25, co

jednoznacznie oznaczato zalezno$¢ wartosci « od warunkow hydrodynamicznych
panujacych w sgsiedztwie termicznej warstwy granicznej.

a= (3.141)

Innym, diametralnie r6znym sposobem podejscia byta proba zastosowania
przez Harriota, 1959 teorii penetracji dla mieszadet skrobakowych. Teoria ta
bazowata na jednowymiarowym modelu nieustalonego ruchu ciepta od Scianki
o statej temperaturze Ty, do rdzenia cieczy o temperaturze T. ZaloZzono, ze tran-
sport ciepta odbywat si¢ na drodze nieustalonego przewodzenia przez cienki film
cieczy przylegly do $cianki mieszalnika. Przy kazdym przejsciu lapy (wstegi)
mieszadla warstwa ta byla calkowicie usuwana z obszaru przySciennego
1 transportowana do wnetrza mieszalnika, gdzie ulegala wymieszaniu. W ten
sposob warstwa termiczna ulegata cyklicznemu odnawianiu, gdyz $wieza porcja
cieczy z wnetrza mieszalnika o temperaturze T < Ty naplywala do obszaru
przysciennego po kazdym przej$ciu tapy mieszadla. Zaniedbujgc konwekcyjng
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wymiang ciepla wewnatrz mieszalnika, pomijajac krzywizng $cianki oraz zakta-
dajac niezmienno$¢ wiasnosci fizykochemicznych cieczy, Harriot, 1959 oraz
Latinen, 1959 niezaleznie od siebie uzyskali rownanie (3.142) majace forme
rownan transportu wynikajgcych z teorii penetracji

»
Ty a1 (3.142)
T

Czas kontaktu 7 byt rowny czasowi pomiedzy przejsciami dwoch kolejnych
tap mieszadla przez dany punkt, a wiec byt réwny 1/(N-N,). Uwzgledniajac to,
rownanie (3.142) mozna byto napisa¢ w postaci

D NDz 1/2 c 1/2
“T _ 1,1( P j (%) N2 (3.143)
n

Z oczywistych wzgledow roéwnanie (3.143) nie uwzglednia S$rednicy
mieszadla d (teoretycznie jest ona rowna Srednicy mieszalnika), ale dobrze oddaje
zalezno$¢ wartosci a od czestosci obrotowej mieszadta N (liczby Reynoldsa)
oraz w znacznym stopniu dobrg zalezno$¢ od liczby Prandtla, chociaz wartos¢
wyktadnika przy ostatniej z liczb jest nieco zawyzona w stosunku do klasycznie
przyjmowanej wartosci 1/3. Rowniez zaleznos¢ o = f(N;) wydaje si¢ by¢ rozsadna.

Niestety pomimo dobrych zgodnosci, co do wplywdw poszczegdlnych
zmiennych na warto$ci ¢, ich bezwzgledne wartoSci obliczone z réwnania (3.143)
przekraczaty kilkakrotnie wartosci doswiadczalne uzyskane dla mieszadel
waskoprzeswitowych. Rautenbach i Bollenrath, 1979 wyjasnili, ze obserwowane
niezgodnos$ci sg najprawdopodobniej wynikiem niepelnego usuwania ogrzanej
warstewki cieczy przy S$ciance mieszalnika, gdyz ze wzgledu na mniejsze
srednice mieszadel waskoprzeswitowych w stosunku do mieszadet skrobakowych,
nie sg one w stanie zedrze¢ catkowicie filmu cieczy z nieruchomej $cianki.
Uwzgledniajac pewna stata warstewke cieczy na §ciance mieszalnika Rautenbach
i Bollenrath, 1979 zmodyfikowali rownanie (3.143) do postaci (3.144), a sam
model nazwali modelem nieruchomej warstwy (ang. stagnat film)

-0,23

( : j

c

Nu=0,568 2l3—p (2) (3.144)
c"N-N, c

Staboscia zaleznosci (3.144) jest brak wplywu lepkosci cieczy na warto$¢ a,
gdyz jak wiadomo tylko dla tzw. ruchu petzajacego, czyli dla bardzo matych
warto$ci liczb Reynoldsa (Re < 1,0), wartosci a = f(Re).
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Shamlou i Edwards, 1986 sprawdzili do$wiadczalnie poprawnos¢ trzech
powyzej zaprezentowanych modeli. Na rys. 3.31 przedstawiono pordéwnanie
warto$ci eksperymentalnych uzyskanych przez Shamlou i Edwardsa, 1986
z wartosciami obliczonymi na podstawie modeli zjawiskowych. Jak widac,
najblizej warto$ci rzeczywistych byt model nieruchomej warstwy, natomiast model
penetracyjny zawyzat wartosci & nawet o jeden rzad wielkoSci.

T T T ||
Model penetracyjny
100 [~ —
¥
g Eksperyment
=
3
Model
10 nieruchomej a
C warstwy Model przewodnictwa -
1 Lol
0,01 0,1 1
Re

Rys. 3.31. Poro6wnanie warto$ci wspotczynnikow « otrzymanych z modeli
z warto$ciami do§wiadczalnymi (Shamlou i Edwards, 1986)

Mozna, zatem stwierdzi¢, ze zadna z klasycznych teorii opisujacych mecha-
nizmy wymiany ciepta nie ma bezposredniego zastosowania w praktycznych
przypadkach wymiany ciepta w mieszalniku w ruchu laminarnym dla mieszadet
waskoprze§witowych. Jest to zrozumiate, jezeli uwzgledni¢ skomplikowany
charakter ruchu cieczy wewnatrz mieszalnika dla tego typu mieszadet. Dlatego
najczesciej szybkos¢ wnikania ciepta od Scianki mieszalnika do cieczy mieszanej
okresla si¢ na drodze badan do$wiadczalnych (p. 3.4.3).

Obok wykorzystywania teorii zwigzanych z klasycznymi mechanizmami
wymiany ciepta, w literaturze przedmiotu mozna znalez¢ nieliczne modele,
w ktorych autorzy starali si¢ znalez¢ powigzanie pomigdzy szybkoscig wymiany
ciepta na §ciance mieszalnika a sposobem cyrkulacji cieczy wewnatrz mieszalnika.

Zastosowanie zawieszonych w mieszanej cieczy ciektych krysztatow, ktorych
barwa zalezy od temperatury, umozliwia wizualizacj¢ rozktadu temperatury oraz
okreslenie sposobu cyrkulacji cieczy wewnatrz mieszalnika. Na podstawie takich
wlasnie obserwacji Kuriyama i wsp., 1981 opracowali fenomenologiczny model
cyrkulacji cieczy w mieszalniku przedstawiony na rys. 3.32.
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Rys. 3.32. Model przeplywu cieczy w mieszalniku dla mieszadel wstegowych
(Kuriyama i wsp., 1981)

Jak wynika z rys. 3.32, wewnatrz mieszalnika autorzy wyszczegoélniajg trzy
petle cyrkulacyjne cieczy: pierwsza, najbardziej zewngtrzna, przebiegajaca przez
termiczng warstwe graniczng, druga przechodzaca przez sam obszar mieszadla
oraz trzecig zamykajacg si¢ wewnatrz rdzenia cieczy. Silg napedowa cyrkulacji
wtornej w mieszalniku jest petla druga, bedaca efektem dziatania obracajacej si¢
wstegi mieszadta. Pozostate dwie petle sa w duzym stopniu petlami indukowanymi,
gdyz powstaja one obok cyrkulacji wymuszajacej ruch cieczy do gory i sg wyni-
kiem duzej lepkosci cieczy. Petle cyrkulacyjne przebiegajace najblizej Scianki
beda mialy niewatpliwie duzy wplyw na wartos¢ wspotczynnikéw wnikania
ciepla, natomiast najbardziej wewngtrzna petla cyrkulacyjna w duzym stopniu
powinna wplywaé na czasy zmieszania. Najbardziej zewnetrzna jest rowniez
odpowiedzialna za odnawianie si¢ warstwy granicznej. Jak wynika z rys. 3.32
wszystkie petle powinny tworzy¢ jeden wir cyrkulacji wtérnej. Pomiedzy
strugami cieczy zwiazanymi z tymi liniami cyrkulacyjnymi moze nastgpowac
niewielka wymiana cieczy (na rys. 3.32 — obustronne strzatki pionowe).

Z cyrkulacja cieczy w poblizu §cianki zwigzany jest sposob formowania si¢
termicznej warstwy przysciennej. W opracowanym modelu Kuriyama i wsp.,
1981 zaniedbali cyrkulacj¢ okrezng w mieszalniku, gdyz zgodnie z przyjetym
przez autorow modelem (rys. 3.32) cyrkulacja ta nie wptywa na szybko$¢ odna-
wiania si¢ termicznej warstwy granicznej. Po zaniedbaniu roéwniez krzywizny
mieszalnika, przeptyw cieczy wzdtuz $cianki w kierunku pionowym mogt by¢
wtedy rozpatrywany analogicznie do przeplywu wzdhuz ptaskiej plyty, dla ktorego to
przypadku wspolczynnik wnikania ciepta rosnie wraz z liczbg Reynoldsa zgodnie
z rownaniem (3.145) (Schlichting, 1968)
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1/3
Nu~(v'd'pJ (3.145)
n

gdzie warto$¢ V oznacza w tym przypadku sktadowa osiowa predkosci.

Scianka
St -
|
t [ ]
¢ v wstega
v
%

4

Rys. 3.33. Formowanie si¢ termicznej warstwy graniczne
w poblizu $cianki mieszalnika
(Kuriyama i wsp., 1981)

Na rys. 3.33 przedstawiono modelowy rozktad temperatury w obszarze
przysciennym z jednoczesnym przedstawieniem hipotetycznego rozkladu predkosci
w obszarze pomiedzy $cianka mieszalnika a obracajaca si¢ wstegg mieszadta. Jak
wida¢ zatozono liniowy wzrost predkosci osiowej cieczy w zaleznosci od odle-
glosci od $cianki mieszalnika, czyli

v=v.2 (3.146a)
C

gdzie V jest osiowa predkoscig cieczy w odleglosci rownej ¢ od $cianki mie-
szalnika, czyli na krawedzi wstegi. W swoim modelu Kuriyama i wsp., 1981 przyijeli
dyskusyjne zalozenie, ze predkos¢ ta jest proporcjonalna do iloczynu (N-p), czyli
proporcjonalna do hipotetycznej predkoséi ,,unoszenia si¢” wstegi

V=k,-N-p (3.146b)

gdzie k; jest statg niezalezng od skoku wstegi mieszadia.

Oznacza to, ze im wigkszy jest skok wstegi (wstega bardziej pionowa), tym
predkos¢ cieczy w kierunku pionowym jest wigksza. Jest to sprzeczne z wyni-
kami pracy Kuncewicza i wsp., 2005, ktorzy stwierdzili, ze taki wlasnie kierunek
zmian obserwuje si¢ tylko dla matych skokéw wstegi. Przy duzych warto$ciach
ilorazu p/d wptyw ten jest odwrotny. Przyjmujac jednak rownanie (3.146b) za
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stuszne i podstawiajac je do zalezno$ci (3.145), Kuriyama i wsp., 1981 otrzymali
rownanie (3.147), w ktorym liczba Nusselta Nu ~ p'?

1/3
Nu ~ (Mj (3.147)
n

Zatozenie braku krzywizny $cianki umozliwito wykorzystanie rozwigzania
teoretycznego Schlichtinga, 1968, ktore okresla rozktad temperatury w warstwie
przysciennej zgodnie z réwnaniem (3.148) oraz pozwala obliczy¢ strumien

wymienianego ciepfa.
3
=t 3y |y (3.148)
t,—t, 208, ) 2(8 '

t t

Opierajac si¢ na tych zaleznosciach oraz wykorzystujac badania wiasne dla
jednej warto$ci wzglednego skoku wstegi p/d =0,9, Kuriyama i wsp., 1981
proponuja ostatecznie dla cieczy newtonowskich réwnanie korelacyjne (3.149),
uzalezniajace wartos¢ wspotczynnikow wnikania ciepta na Sciance mieszalnika
od podstawowych parametrow geometrycznych mieszadta wstegowego, czyli od
przeswitu ¢ oraz skoku wstegi mieszadta p

Dz 1/3 0,2
Nuzo,6{Re-Pr- sz (l] (3.149)
d

c MNw

Roéwnanie (3.149) obowigzuje dla mieszadta dwuwstggowego o szerokosci wsteg
w/D=0,11; skoku wsteg p/d=0,9 oraz dla zmiennego przeswitu 0,024 <c/
D < 0,076 i dla Re < 400.

Model przedstawiony na rys. 3.35 pozwolil na dodatkowe wyprowadzenie za-
leznosci okreslajacej grubos¢ termicznej warstwy granicznej ot, ktdra okazala si¢ by¢
proporcjonalna do pewnego wyrazenia podpierwiastkowego w rownaniu (3.150)

aDc
pN

5, =k, 3

. (3.150)
gdzie a jest dyfuzyjnoscia termiczng cieczy mieszanej.

Zaproponowany przez Kuriyame i wsp., 1981 model, oparty na solidnych
podstawach teoretycznych, zawiera jednak pewne istotne uproszczenia. Przede
wszystkim uwzglednia jedynie predkos$é osiowa w warstwie przy$ciennej, natomiast
nie uwzglednia istotnej cyrkulacji obwodowej, ktdra niewatpliwie wptywa rowniez
na grubo$¢ termicznej warstwy granicznej oraz na szybkos¢ jej odnawiania. Drugim,
nie mniej istotnym uproszczeniem jest przyjecie statego opdznienia cieczy w sto-
sunku do pozornej predkosci wstegi w kierunku pionowym.
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W badaniach do$wiadczalnych autorzy stosowali trzy mieszadla o tym samym
skoku p/d=0,9, dlatego pomimo przyjecia a priori teoretycznej dodatniej wartosci
wyktadnika potegi réwnego 1/3 przy stosunku p/d wyniki do§wiadczalne bardzo
dobrze zgadzaly si¢ z wynikami modelowymi. Abstrahujac jednak od tych
kontrowersyjnych zatozen nalezy stwierdzi¢, ze przedstawiony model bardzo
dobrze uwzglednial wptyw przeswitu ¢ na warto$¢ a. Czynnik (c/D)"", ktory
pojawil si¢ w rownaniu (3.150), jest identyczny jak uzyskany na podstawie
doswiadczen przez Nagate i wsp., 1972a i zblizony do podobnej warto$ci
podanej przez Blasinskiego i Kuncewicza, 1979.

3.4.5. Wykorzystanie metod CFD do modelowania wymiany ciepla

Wykorzystanie metod symulacji numerycznych jest trzecim sposobem
uzyskania wynikow dotyczgcych wymiany ciepta w mieszalniku i ich analizy. Do
modelowania wymiany ciepta w mieszalniku, oprocz modeli trojwymiarowych,
mozna rowniez stosowac bardziej oszczedne obliczeniowo modele dwuwymiarowe.
Nawet modele dwuwymiarowe, pomimo pominigcia rozktadow wszystkich
wielko$ci hydrodynamicznych oraz termodynamicznych w jednym z kierunkow,
nadal sa modelami bardzo skomplikowanymi. W przypadku modelowania wymiany
ciepla powyzsze utrudnienie wynika z koniecznos$ci jednoczesnego rozwigzania
réwnan ruchu, rownania ciagto$ci oraz rownania energii. Dodatkowym utrudnieniem
jest konieczno$¢ uwzglednienia istotnego rozktadu temperatury wewnatrz mie-
szalnika, co pocigga za sobg zmian¢ lepkosci cieczy w zalezno$ci od polozenia
rozpatrywanego punktu wewnatrz mieszalnika. Roznice temperatur dotycza przede
wszystkim warstwy przysciennej oraz rdzenia cieczy i w tym przypadku réznice
temperatur mogg dochodzi¢ nawet do 20+30K (Niedzielska, 2003), co w przy-
padku cieczy wysokolepkich moze powodowac nawet trzykrotng zmiang lepkosci
cieczy.

W dalszej czg$ci tego punktu zaprezentowano sposob budowy i rozwigzania
modelu 2D dotyczacego szybkosci wymiany ciepta w mieszalniku dla mieszadet
wstegowych, jako kontynuacje i rozwinigcie modelu hydrodynamicznego
przedstawionego w p. 6.2.3. Model cieplny dla mieszadet turbinowo-topatkowych o
lopatkach pochylonych w sposob skrotowy zostal zaprezentowany w pracy
Kuncewicza, 2002, natomiast dla mieszadet wstegowych w pracy Kuncewicza
i wsp., 2002. Jednak ze wzgledu na ograniczong objetos¢ obu prac, nie przedsta-
wiono tam wielu istotnych wyprowadzen oraz informacji, a analizujagc ponizsze
rozszerzone wyprowadzenie, mozna doktadnie przesledzi¢ sposdb dochodzenia
do rozwigzania koncowego przy budowaniu i rozwigzaniu modelu cieplnego.

Wprowadzenie warunku, w ktérym temperatura jest zalezna od polozenia
rozpatrywanego punktu w mieszalniku, w istotny sposob komplikuje budowe
modelu hydrodynamicznego. W klasycznym wyprowadzeniu réwnan ruchu,
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lepkos¢ cieczy traktowana jest jako warto$¢ niezmienna (ciecz newtonowska
w stalej temperaturze), zatem podczas rdézniczkowania roéwnan zapisanych w formie
odpowiednich napr¢zen, np. naprezen t,, oraz T,

ou, +auzJ (3.151)

T =1 _=1
1,z z,r n(az ar

obliczanie ich dowolnych pochodnych po jednym z kierunkow sprowadzato si¢
do rézniczkowania sumy dwodch funkcji, z ktérych kazda zalezata tylko od jednej
zmiennej. W przypadku przyjecia warunku, w ktorym T = f(r, z) implikuje, ze
rowniez i1 lepkos¢ cieczy n = f{(r, z). Dlatego przy rézniczkowaniu rownan ruchu
zapisanych za pomoca odpowiednich naprgzen powstaja dodatkowe cztony
uwzgledniajace pochodne bezwymiarowej lepkosci w odpowiednich kierunkach
on'/or oraz &n'/dz". W otrzymanych w ten sposob réwnaniach (3.152+3.154),
opisujacych ruch cieczy w warunkach nieizotermicznych, dla zmiennych bezwy-
miarowych zaznaczono je jako cztony ujete w prostokatne obramowania

* : * + *
oz r

* 2 2
S _{8u I ou ,, Ou u}_{w‘é‘u L u w-u}_

(3.152)

ow ow u’
—|We—+V- A ——— |+
r or oz r

(3.153)
ov av}
—|We—+V-A-— |+
or oz
(3.154)

Nowa zmienna n* oznacza stosunek lepkosci cieczy w temperaturze T do
lepkosci cieczy w temperaturze odniesienia T,. Temperaturg odniesienia moze
by¢ dowolna temperatura, ale najwygodniej jako wielko$¢ T, przyjaé najnizsza z
mozliwych temperatur w mieszalniku, wtedy zakres zmian wielkosci 1~ jest
scisle okreslony.
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Jezeli lepkos¢ cieczy mieszanej jest zalezna od temperatury zgodnie z wy-
ktadnicza zaleznoscig Arrheniusa (3.155)

n=A-e"" (3.155)
to bezwymiarowy simpleks lepkosci n* wyrazi si¢ zalezno$cia
p{L_1
n="=e ) (3.156)
Mo

przy zalozeniu, ze w przedziale temperatur (Ty+T) warto$¢ wspolczynnika
proporcjonalnosci 4 w rownaniu (3.155) nie zmienia si¢. Ze wzgledu na
niewielki zazwyczaj przedziat temperaturowy, zatozenie powyzsze jest mozliwe
do przyjecia. W rownaniach (3.152+3.154) liczba Reynoldsa byta definiowana
zgodnie z wlasnosciami fizykochemicznymi w temperaturze Ty, a wielkosci a”,
a} oraz a’ oznaczaja dodatkowe przyspieszenia dzialajace na dowolny element
cieczy znajdujacy si¢ w obszarze mieszadta (p. 6.2.2). Przyspieszenia te pochodzity
od obracajacych sie elementdw, czyli od topatek (wstegi) obracajacego sie mieszadta
(Kuncewicz i Pietrzykowski, 2001).

Aby uwzgledni¢ wymiang ciepta w mieszalniku, nalezy rozwigza¢ rowno-
cze$nie model hydrodynamiczny dla warunkow nieizotermicznych oraz rownanie
energii, czyli rownanie uwzgledniajace szybko$¢ wymiany energii na drodze
przewodzenia oraz konwekcji wewnatrz rozpatrywanego obszaru.

Lokalne zmiany temperatury w ptynie opisuje rownanie energii Kirchoffa-
Fouriera, ktore w ogdlnej postaci (Hobler, 1968) mozna zapisa¢ w formie
rownania (3.157)

DT
p-cc-ﬁzkc-vaJrqv (3.157)

Jesli nie istnieja wewnetrzne zrodta ciepta q, oraz, zgodnie z zatozeniem
modelowym, brak jest rozktadu temperatury w kierunku obwodowym, to rowna-
nie (3.157) w cylindrycznym uktadzie wspotrzednych przybiera postac

¢ u-—-u,-—=0 (3.158)
p-c, or oz

A (T 10T T\ oT_ ot
o* r or 0z7° !

Bezwymiarowg posta¢ rownania (3.158) mozna uzyska¢ korzystajac z podsta-
wowych wymiaréw mieszalnika R, i H przedstawionych na rys. 6.8 w p. 6.2.3
oraz wprowadzajac bezwymiarowa temperature 0 zdefiniowang réwnaniem (3.159)

_T-T,

0=
T -T,

(3.159)
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Ze wzgledow praktycznych, w definicji bezwymiarowe]j temperatury € wyste-
puje temperatura najwyzsza T, (najczesciej jest to temperatura pary grzejnej) oraz
najnizsza z mozliwych temperatur, temperatura odniesienia T, (w przypadku stoso-
wania aparatury przedstawionej na rys. 3.27 jest to temperatura wlotowa cieczy
obiegowej do mieszalnika). W ten sposob warto$¢ € zmienia si¢ w granicach od 0
do 1,0, poniewaz t¢ samg temperature odniesienia przyjmowano réwniez w definicji
wartoéci 11, zatem i w tym przypadku 0 <n* <1,0.

Po wprowadzeniu do rownania (3.158) wielkosci bezwymiarowych, rownanie
to przybierze postac:

*2+ * * *2
o” r or 0z

2 2
L[S0, e 20) B Dy 560)
Pe, 0z
gdzie
Pe, —Re,Pr (3.161)

oznacza liczbe Pecleta dla cieczy w temperaturze odniesienia.

W ten sposob zostal zbudowany podstawowy trzon modelu 2D sktadajacy
si¢ z trzech réwnan ruchu (3.152+3.154) dla warunkéw nieizotermicznych,
rownania ciggloSci oraz réwnania energii (3.160). Zatem model sktadat si¢
z pigciu rownan rézniczkowych czastkowych zawierajagcych pie¢ nieznanych
funkcji: u, v, w, bezwymiarowe ciénienie p~ oraz bezwymiarowa temperature 6.
Wprowadzenie do modelu hydrodynamicznego dodatkowego réwnania energii
(3.160) nie spowodowato zmian liczby parametrow modelu dotyczacego
wymiany ciepla, gdyz wraz z tym réwnaniem nie wprowadzono zadnych nowych
statych. Jedynymi parametrami modelu pozostaty nadal wartosci statych C, oraz C,
(Kuncewicz i wsp., 2001), ktore pozwalaja wyznaczy¢ dodatkowe bezwymiarowe
przyspieszenia a;, a;, a;, wystepujace w modelu hydrodynamicznym w obszarze
mieszadla i uwzglednione w rownaniach (3.152+3.154). Zatem proponowany
model pozostal nadal modelem dwuparametrowym.

Dla ustalonego ruchu cieczy w mieszalniku szczegétowe rozwigzanie nume-
ryczne przedstawionego modelu zalezy od przyjetych warunkow brzegowych.
W przypadku planowanej weryfikacji modelu jego warunki brzegowe powinny
odpowiada¢ warunkom, w ktorych bedzie przeprowadzany eksperyment. Jesli
zatozymy, ze do pomiaro6w wspotczynnikow wnikania ciepla uzyjemy aparatury
przedstawionej na rys. 3.27, w ktorej ciepto dostarczane do mieszalnika poprzez
ogrzewang parg Scianke bedzie odbierane w zewngtrznym wymienniku ciepla
(tloczenie strumienia cieczy obiegowej przez wymiennik zewnetrzny), to obok
warunkow brzegowych dotyczacych wymiany ciepta, ktore nalezy okresli¢, zmienia
si¢ nieznacznie warunki czeSci hydrodynamicznej modelu. Warunki te przedsta-
wione sg na rys. 3.34.
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—=0,v=0
: . . dz
wlot cieczy obiegowej dw
v>0 - _
u=w=0 dz
U= 1 Q obszar mieszadta
° ‘ a‘,al,a #0
v=w=0 : .
‘ u,v,w =0
dv a*’a*’a* -0
u= 0 s T = 0 r—z
dr
dw
— =0
dr

wylot cieczy obiegowej

v>0
u=w=0

Rys. 3.34. Warunki brzegowe modelu hydrodynamicznego
(Niedzielska, 2003)

W odrdznieniu od klasycznego modelu hydrodynamicznego (p. 6.2), w prze-
kroju poziomym (prostopadlym do osi) na wysokosci zwierciadla cieczy przy
wale mieszadla oraz w otworze wylotowym cieczy w dnie mieszalnika predkosé
osiowa v=#0, a jej dokladna warto$¢ zalezy od parametréw geometrycznych
kazdego z otworow oraz objetoSciowego natgzenia przeplywu strumienia obiego-
wego. Zmiany te pokazano na rys. 3.34.

Ze wzgledu na wprowadzenie rownania energii (3.160) nalezato okresli¢
dodatkowe warunki brzegowe dotyczace rozwigzania tego rownania. Biorac pod
uwage warunki eksperymentu, rownanie (3.160) rozwigzano przy nastepujacych
warunkach brzegowych:

— dla dna mieszalnika (z'=0) oraz powierzchni swobodnej (z =1)

przyjeto brak wymiany ciepta przez te powierzchnie, czyli warunek ten
00
oz
wynikat ze sposobu prowadzenia pomiaréw, poniewaz dno byto izolo-
wane, a gora mieszalnika byta przykryta pokrywag — warunek (3.162) nie
obejmowat powierzchni otworu wlotowego cieczy obiegowe;j, dla ktorej
zatozono T=T,, czyli 6=0,

0 (3.162)

140



— ze wzgledu na zalozony brak wymiany ciepla na powierzchni watu oraz
ze wzglgdu na symetri¢ osiowg mieszalnika, dla powierzchni watu i w osi
mieszalnika przyjeto

-0 (3.163)

— dla powierzchni §cianki mieszalnika strumien ciepta przewodzony przez
scianke w kazdym jej punkcie jest rowny strumieniowi wnikajacemu do
warstwy przySciennej cieczy (schemat przewodzenia ciepla przez Scianke
przedstawiono na rys. 3.35), czyli

xc-F-(a—Tj =xg-F-(a—Tj (3.164)
ar r*:l » ar =1

ciecz, A, | A, para

T T,=const

T_J
N P 1T
- r

Scianka

Rys. 3.35. Schemat przewodzenia ciepla przez §ciankg mieszalnika

Wprowadzajac wielkosci bezwymiarowe 6 oraz r', lewa strong rownania (3.164),
mozna wyrazi¢ jako

T T,
Kc-(ﬁ] =7»C-( b 0).(‘%1) (3.165)
ar =1 RZ ar =1
Podobne przeksztatcenie mozemy wykona¢ dla $cianki mieszalnika
T-T
)‘s'[a_Tj :}hs.(?T“’) (3.166)
=1

Wprowadzajac réwnania (3.165) oraz (3.166) do rownania (3.164), otrzymamy
ostatecznie warunek brzegowy dotyczacy wymiany ciepta na §ciance mieszalnika

0 A R, Tp_Tw AR,
P =—— -0, 3.167
(&*jr*—l A, -0 (Tp_To A3 ( r:l) ( )
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Komplet warunkow brzegowych dotyczacych bezwymiarowej temperatury €
oraz predkosci osiowej v w otworze wlotowym i wylotowym mieszalnika, przy
ktérych rozwigzano model przedstawiono na rys. 3.36.

o0
J 0-0 0
- [
Q—) v>0
v

—| o AR
O _ 5% 1.,
a* Ad
wat /
N
/ h |
obszar mieszadta

v>0 a 0

oz

Rys. 3.36. Warunki brzegowe modelu cieplnego

Przedstawiony model rozwigzano metoda iteracyjng, w ktorej na poczatku
zaktadano pewien dyskretny rozktad wszystkich pieciu szukanych funkcji: u, v,
w, p’, 0, we wszystkich weztach siatki obliczeniowej, a nastgpnie na podstawie
warto$ci tych funkcji w weztach sasiednich obliczano nowe wartosci tych
samych funkcji z wykorzystaniem roéwnan réznicowych, stanowigcych trzon
modelu. Procedure iteracyjng prowadzono tak dtugo, az réwnania réznicowe
uzyskane z przeksztalcenia rownan rézniczkowych byty spetnione z odpowiednia
doktadno$cia we wszystkich punktach siatki obliczeniowej. W wyniku rozwig-
zania modelu dysponowano rozktadami bezwymiarowych predkosci, cisnienia
oraz temperatury w dwoch kierunkach u, v, w, p*, 06="~ (r*, z*). Uzyskane
rozklady predkosci osiowych, predkosci obwodowych, bezwymiarowej temperatury
6 oraz sposob cyrkulacji cieczy w mieszalniku przedstawiono na rys. 3.37 (Kunce-
wicz i wsp., 2002).

Z rozkltadow sktadowych predkosci, temperatury oraz z przebiegu linii
® = const mozna zauwazy¢, ze dla mieszadel wstggowych istnieje zasadniczo jeden
wir cyrkulacji wtdrnej obejmujacy prawie caty mieszalnik. Ciecz pompowana do
gory przez obracajgce si¢ mieszadto ogrzewa si¢ przy $ciance mieszalnika
(wzrost wartosci 6), przeptywa zgodnie z liniami @ =const w kierunku watu
mieszadla, gdzie laczy si¢ z zimnym strumieniem cieczy doptywajacym
z wymiennika ciepta. Ze wzgledu na doptywajacy niewielki strumien V. chtodnej
cieczy przy zwierciadle cieczy, zmniejszenie temperatury cyrkulujacej wewnatrz
mieszalnika cieczy jest powolne i przy dnie mieszalnika nastepuje prawie
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catkowite wymieszanie obu strumieni (rys. 3.37b). Wytworzony przez obracajace
si¢ mieszadto jeden wir cyrkulacji wtornej powoduje, ze wewnatrz mieszalnika
istnieje do$¢ rownomierny rozktad temperatury, gdyz przewazajacy obszar
mieszalnika posiada temperature 0 = 0,1+0,2. Istotny wzrost temperatury cieczy
wystepowat dopiero przy $cianie grzejnej mieszalnika, natomiast zauwazalny jej
spadek przy wale mieszadla, gdzie nastepowal doptyw chtodnej cieczy z wy-
miennika zewngetrznego.

- (“ <
1 1 1 o)
| v - v
0.0 MM 0.9
07 07 05
0.08 | 0-2 Eu
[ 05 1| 1| Foos |[erml
v .
0 0
0
0.254T 0.25 tept]
0.02 — 0.02 ’@Lﬁi
— 1
U
a) b) c)

Rys. 3.37. Sposob cyrkulacji cieczy w mieszalniku (a) oraz rozktad temperatury (b)
i predkosci obwodowych (¢) dla mieszadta d/D = 0,9; p/d = 0,33; w/d = 0,1
(Re =59,2; Pr=7820)

Na podstawie analizy rys. 3.37 ci sami autorzy zbudowali prosty model
zjawiskowy, przedstawiony na rys. 3.38, wyjasniajacy obserwowane rozklady tem-
peratury wewnatrz mieszalnika. Model ten jest w duzym stopniu zbiezny z po-
dobnym modelem zaproponowanym przez Kuriyame i wsp., 1981 oraz Kuriyame
iwsp., 1983.

Wykorzystujac definicyjne rownanie Newtona (3.169), z rownania (3.168)
(Niedzielska, 2003), mozna byto okresli¢ wartos¢ lokalnego wspotczynnika wni-
kania ciepta oo,

T -T
Gy = e ﬁ(ae*j (3.168)
Rz Twi -T\or r*=1,0
KCF(d—Tj =, F(T, -T) (3.169)
dr r=R, l
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Rys. 3.38. Model zjawiskowy wymiany ciepta w mieszalniku

Zaroéwno wartosci doswiadczalne (punkty), jak 1 wartosci modelowe (linie)
lokalnych liczb Nusselta Nuy,. przedstawione na rys. 3.39 i rys. 3.40 wskazywaty
na pomijalnie maty rozktad lokalnych warto$ci wspotczynnikéw wnikania ciepla
wzdhuz wysokos$ci $ciany mieszalnika. Wynikato to niewatpliwie z konstrukcji
mieszadla wstegowego. Wstega, ktdra zajmowata ponad 85% wysokosci cieczy
w zbiorniku w jednakowy sposob deformowata poszczegdlne elementy cieczy
w poblizu $cianki mieszalnika na calej jej wysokosci, zatem i warunki hydro-
dynamiczne na catej wysokosci $cianki byty praktycznie identyczne.

ZH zH zZH

1,0 1,0 1,0
d/D=0.83 d/D=0.87 d/D=0.93
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> © \ o ( o
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\ .
0.0 0,0 0,0
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Rys. 3.39. Lokalne liczby Nusselta dla mieszadet o réznych $rednicach wstegi d
(p/d = 0,5 = const) (Niedzielska, 2003)
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Rys. 3.40. Lokalne liczby Nusselta dla mieszadetl o réznym skoku wstegi p/d

(d/D = 0,9 = const)

Srednie wartosci wspotezynnikéw wnikania ciepta o, obliczone na podstawie
modelu, dobrze zgadzaty si¢ z warto$ciami do§wiadczalnymi, co przedstawiono
na rys. 3.41. Zaczernione punkty na tym rysunku oznaczaja $rednie wartosci liczb
Nusselta uzyskane na drodze symulacji numerycznych, w ktorych zaktadano iden-
tyczne warunki procesowe, jak w przypadku odpowiednich serii do§wiadczalnych.

°
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Rys. 3.41. Poréwnanie wartosci wspotczynnikow wnikania ciepla na $ciance mieszalnika

uzyskanych do$wiadczalnie oraz z modelu

Uzyskano 14,8% zgodno$¢ wartosci doswiadczalnych oraz wartosci uzyskanych
na drodze symulacji modelowych. Ustalone, na podstawie badan do$wiadczalnych
oraz rozwigzan modelowych (Niedzielska, 2003; Niedzielska i Kuncewicz, 2005),

warto$ci skorelowano rownaniem (3.170)

~0,75 0,79
Nu=0.1 3[DT_d) (E) Re®S Pro3 ;014

d

(3.170)
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Nalezy podkresli¢, ze rownanie korelacyjne (3.170) jest tylko uproszczong forma
przedstawienia wynikéw koncowych uzyskanych ze skomplikowanych rozwigzan
modelowych. Z poznawczego punktu widzenia, dla okres$lonych parametrow
geometrycznych i procesowych mozliwe jest uzyskanie pelnego rozwigzania
modelowego z duza iloscia dodatkowych informacji. Jesli jednak zalezy nam
jedynie na srednich wartosciach wspotczynnikow wnikania ciepla, wtedy wystarczy
skorzysta¢ z prostego rownania (3.170), aby otrzymac interesujgcg nas wartos¢ d.

Dodatkowo, w cytowanych powyzej pracach, autorzy analizowali grubos¢
termicznej warstwy granicznej O, formujacej si¢ przy Sciance mieszalnika
1 stwierdzili, ze jej grubos¢ zalezy od predkosci wypadkowej cieczy w poblizu
$cianki. Im wicksza byla predkos¢ cieczy w tym obszarze, tym mniejsza byta
warto$¢ O; i tym wigksze byly wspotczynniki wnikania ciepta na $ciance mie-
szalnika. Stwierdzono réwniez, ze dominujacym mechanizmem wnikania ciepta
od $cianki mieszalnika do rdzenia cieczy bylo przewodzenie przez termiczng
warstwe laminarng, gdyz opory cieplne przewodzenia stanowity 85+90% wszystkich
oporéw wnikania. Pozostate 10+15% stanowity opory konwekcyjne zwiazane
z transportem ciepta od zewngtrznej powierzchni warstwy granicznej do rdzenia
cieczy.

Oproécz opisanych powyzej modeli zjawiskowych i modelu 2D, dotyczacych
wymiany ciepta w ruchu laminarnym, nalezy wymieni¢ modele bardziej zaawan-
sowane, wykorzystujace nowoczesne techniki CFD. Jednak w przypadku wy-
miany ciepta do cieczy wysokolepkich liczba takich prac jest do§¢ ograniczona.
Z dostepnych prac nalezy wymieni¢ prace japonskie oraz francuskie, ktorych
krotki opis zamieszczono ponizej.

Kaminoyama i wsp., 1999, bazujac na swoich poprzednich pracach doty-
czacych hydrodynamiki mieszalnika (Kaminoyama i wsp., 1990, Kaminoyama
i wsp., 1994 oraz Kaminoyama i Kamiwano, 1994) podali rozwigzanie numeryczne
petnego modelu cieplnego w przestrzeni 3D dla mieszadta turbinowego szescio-
lopatkowego, mieszadta kotwicowego oraz podwojnego mieszadta wstggowego.
Rozwigzywali jednoczes$nie rownanie ciaglosci, trzy réwnania ruchu oraz
roOwnanie energii. ROwnanie ciaglosci rozwiazywali metoda roznic skonczonych,
natomiast réwnania ruchu metoda objetosci skonczonej. Na podstawie uzyskanych
rozwigzan analizowali jednoczes$nie sposob cyrkulacji cieczy w mieszalniku oraz
warto$ci lokalnych liczb Nusselta na §ciance mieszalnika podczas nieustalonego
wnikania ciepta od $cianki mieszalnika do cieczy mieszanej. Stwierdzili, Ze na
poczatku cyklu grzania warto$ci liczb Nusselta posiadaly wysokie wartosci i ich
rozktad niezaleznie od typu mieszadla byl zblizony do ptaskiego. Stopniowo
warto$§ci Nu malaty w miare, gdy z biegiem czasu rozwijala si¢ termiczna
warstwa graniczna, a ich warto$ci maksymalne byly na poziomie, gdzie docierat
strumien cieszy wyrzucany z obszaru mieszadta. Uzyskane wyniki zweryfikowano
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na drodze doswiadczalnej. Na rys. 3.42 pokazane sa rozklady temperatur
w mieszalniku w plaszczyznie promieniowo-osiowej oraz rozklady lokalnych liczb
Nusselta na $ciance mieszalnika (Kaminoyama i wsp., 1999). Latwo zauwazy¢,
ze w przypadku mieszadet wstegowych i kotwicowych wartosci wspotczynnikow
wnikania ciepta byly praktycznie stale niezaleznie od rozpatrywanej wysokosci
(z wyjatkiem obszaréw bliskich dna i zwierciadla cieczy). Jedynie przy zasto-
sowaniu mieszadta turbinowego obserwowano najwigksze wartosci o tam, gdzie
strumien cieczy wyrzucany z obszaru mieszadla docieral najszybciej do Scianki
mieszalnika.
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Rys. 3.42. Rozktady temperatury oraz poréwnanie obliczonych numerycznie
i zmierzonych doswiadczalnie (punkty) wartosci liczby Nusselta dla mieszadta tapowego,
wstegowego i kotwicowego wg Kaminoyamy i wsp., 1999

Dla mieszadta wstegowego wartosci liczbowe wspotczynnikow wnikania ciepta
o uzyskane przez Kaminoyame i wsp., 1999 bardzo dobrze zgadzajg si¢ z wyni-
kami Niedzielskiej, 2003 przedstawionymi na rys. 3.39 i rys. 3.40. Swiadczy to
posrednio o tym, ze oba przedstawione modele numeryczne niezaleznie od ich
klasy (2D Iub 3D) prawidlowo odwzorowuja procesy przebiegajace wewnatrz
mieszalnika.
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Podobnie Delaplace i wsp., 2001 rozwineli opracowane wczesniej wlasne
modele hydrodynamiczne (Delaplace i wsp., 2000b,; Delaplace i wsp., 2000c) do
modelowania wymiany ciepta dla mieszadta PARAVISC® firmy Ekato, wyko-
rzystujac dodatkowo komercyjny pakiet zintegrowany FLUENT 5. Na podstawie
pomiaréw do$wiadczalnych w ruchu nieustalonym uzyskali dwa rownania
korelacyjne (3.139) i (3.140) opisujace szybkos¢ wymiany ciepla dla tego typu
mieszadta. W czg$ci numerycznej pracy uzyskane wyniki doswiadczalne weryfiko-
wali pakietem FLUENT 5. W konkluzji podkreslili bardzo dobra zgodno$¢ wynikow
modelowych oraz wynikéw do$wiadczalnych dotyczacych tak szybkosci wymiany
ciepta, rozktadu temperatury w mieszalniku, jak rowniez mocy mieszania. Jedynym
zasygnalizowanym problemem bylo ustalenie relacji pomiedzy lokalnymi wspot-
czynnikami wnikania ciepta na $ciance mieszalnika ustalonymi na podstawie
lokalnych grubosci termicznych warstw granicznych a globalnymi warto$ciami a
ustalonymi na podstawie badan do$wiadczalnych. Doktadno$¢ uzyskiwanych
strumieni cieplnych wynosita 91 12%.

W chwili obecnej przy modelowaniu przeplywow burzliwych lub przeptywow
wielofazowych w mieszalniku, wyniki otrzymywane tymi metodami, ze wzgledu
na swoja niepewnos$¢ muszg by¢ z zasady weryfikowane na drodze dos§wiadczalne;j.
Wynika to z koniecznos$ci stosowania do$¢ niepewnych hipotez domykajacych,
opisujacych m.in. strukturg burzliwosci w mieszalniku. By¢ moze wraz z rozwojem
naszej wiedzy na temat przeptywoéw burzliwych koniecznos¢ taka w niedtugim
czasie zniknie.

W przeptywach laminarnych problem burzliwo$ci praktycznie nie istnieje.
Analizujac przedstawione powyzej wyniki symulacji numerycznych oraz ich
zgodnosci z do§wiadczeniem, mozna z duzym prawdopodobienstwem stwierdzic,
ze wyniki uzyskane z rozwigzan numerycznych dla laminarnego zakresu mieszania
mozna bezposrednio stosowa¢ w praktycznych zagadnieniach projektowych bez
ich weryfikacji doswiadczalnej. Jest to liczace si¢ osiagniecie w stosowaniu
technik CFD na etapie obliczen inzynierskich i projektowych.

3.5. Mieszadla o pracy cyklicznej i zmiennym kierunku obrotow

Dla ustalonego ruchu cieczy w mieszalniku w ruchu laminarnym, kiedy
poszczegdlne elementy ptynu poruszaja si¢ po zamknigtych liniach pradu (liniach
cyrkulacyjnych), ich wzajemne wymieszanie z sgsiednimi elementami jest mate,
gdyz powtarzajgce si¢ przebiegi cykliczne po tych samych trajektoriach nie
prowadza do efektywnej homogenizacji catego uktadu (rys. 3.43).
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® = const

Rys. 3.43. Trajektorie ruchu elementéw ptynu w dwoch izolowanych obszarach
mieszalnika (model hybrydowy 3D/2D, Kuncewicz i Pietrzykowski, 2010)

Badania doswiadczalne (Metzner i Taylor, 1960; Dong i wsp., 1994) oraz
obliczenia numeryczne (Desouza i Pike, 1972; Kuncewicz, 1992; Perng i Murthy,
1993) wskazujg, ze jesli liczba Reynoldsa jest mniejsza od pewnej wartosci,
w mieszalniku powstajg obszary o duzo gorszym wymieszaniu. Obszary te,
okreslane w literaturze anglosaskiej skrotem IMRs (Isolated Mixed Regions), po
raz pierwszy zaobserwowali Metzner i Taylor dla liczb Reynoldsa ponizej 500
(Metzner i Taylor, 1960), a Lamberto i wsp., 1996, Nomura i wsp., 1997 oraz
Yao i wsp., 1998 potwierdzili wystgpowanie tego zjawiska w pdzniejszych pracach.

Obszary IMRs moga przybiera¢ form¢ dwoch wirdw nad i pod mieszadlem,
jak to pokazano na rys. 3.43 lub, przy bardzo duzych lepko$ciach cieczy rzedu
100 Pas, w mieszalniku formuje si¢ jeden lub dwa toroidalne pier§cienie nad
i pod mieszadlem (rys. 3.44). Szczegdlnie w drugim przypadku sg to w duzym
stopniu izolowane struktury zamknigte, ktore praktycznie nie wymieniaja masy
z otoczeniem na drodze wymiany konwekcyjnej. Istotnym mechanizmem wymiany
jest w tym przypadku jedynie dyfuzja, ktéra w warunkach duzej lepkosci przebiega
bardzo wolno.

Obszary IMRs sa istotnym ograniczeniem uzyskiwania krotkich czasow
zmieszania 1 odgrywajg kluczowa rolg w przypadku prowadzenia reakcji
w reaktorach-mieszalnikach, gdy wymagany jest jak najwigkszy i staty kontakt
reagentow. Jesli reakcje sa dostatecznie szybkie i przebiegaja w cieczach wysoko-
lepkich, wtedy obszary IMRs, w ktorych brak jest mieszania konwekcyjnego
mogg powodowaé, ze reakcja zacznie przebiega¢ w niepozadanym kierunku,
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w wyniku czego otrzymamy produkt koncowy gorszej jakosci. Aby rozwigzac
ten problem, do mieszania stosowano mi¢dzy innymi mieszadta o mocno skom-
plikowanej konstrukcji. Jednak takie konstrukcje stwarzaty dodatkowe problemy,
jak migdzy innymi duze moce mieszania i duze momenty obrotowe na wale
mieszadla, szczeg6lnie dla mieszadet wolnoobrotowych. Inny problem stanowia
naprezenia styczne generowane przez te mieszadta, ktore nie sg wskazane w nie-
ktorych reakcjach polimeryzacji, jak rowniez w wielu reakcjach z uzyciem kultur
bakteryjnych wrazliwych na duze naprezenia styczne.

Pomoca w rozwigzaniu tego problemu byly wyniki rozwazan badaczy
zajmujacych sie teorig chaosu. Przy koncu lat 80. i na poczatku lat 90. ubieglego
wieku przeprowadzono wiele teoretycznych (Ottino, 1989,;1991) 1 do§wiadczalnych
prac zwigzanych z dwuwymiarowym przeptywem, periodycznie zmiennym,
generowanym przez obracajace si¢ niecentryczne cylindry (Aref i Balachandar,
1986, Ottino, 1989) albo przez $cianke aparatu wnekowego (Leong i Ottino,
1989, Ottino, 1989) dla bardzo matych liczb Reynoldsa. Rozwazania teoretyczne
dostarczyly wielu pozytecznych informacji i wskazaty kierunki, w jakich powinny
by¢ prowadzone badania do$wiadczalne, aby mieszanie w ruchu laminarnym
mozna bylto skutecznie usprawni¢. W odrdznieniu od mieszania ustalonego
autorzy prac podstawowych z teorii chaosu sugeruja, ze skuteczng metoda na
zaburzenie ustalonych trajektorii ruchu poszczegdlnych elementéw ptynu wzdtuz
linii pradu jest mieszanie chaotyczne (chaotic mixing) przebiegajace w polu
predkosci zaleznym od czasu. Stwierdzono jednak do$wiadczalnie, ze nawet
mieszanie chaotyczne nie zawsze likwiduje strefy IMRs w mieszalniku, ktore
czgsto wspolistniejg z obszarami dobrze wymieszanymi, zatem sg one barierami
mieszania laminarnego. Ottino, 1991 wykazal, Zze spojna struktura IMRs przybiera
ksztalt przypominajacy ksztalt konskiej podkowy i moze koegzystowaé z ruchem
chaotycznym. Wykazal rowniez, ze struktury te mozna zachowa¢ nawet
w zmiennym polu predkosci. Wiedzac jak mozna zachowa¢ strukturg IMRs, mozna
bylo si¢ pokusi¢ o zaproponowanie metody niszczacej te struktury. Na poczatku
lat 90. Liu i wsp., 1994 teoretycznie wykazali, Ze mieszanie w nieustalonym polu
predkosci moze jednak prowadzi¢ do znaczacego usprawnienia samego procesu
mieszania w ruchu laminarnym. Nalezy wprawdzie zauwazy¢, ze przedstawione
powyze] rozwazania teoretyczne byly skoncentrowane przede wszystkim na
przeplywach dwuwymiarowych, jednak istnieja réwniez nieliczne prace
dotyczace przeptywow 3D (Khakhar i wsp., 1987; Stone i wsp., 1991), a ich
wyniki byly zgodne z pracami Ottino.

Szybkos¢ homogenizacji cieczy wysokolepkich w ruchu laminarnym uza-
lezniona jest nie tylko od wymiany elementow pltynu pomigdzy sgsiednimi
strugami cieczy, ale jest dodatkowo uzalezniona od wielko$ci sit rozciagajacych
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1 zginajacych (ang. folding) dzialajacych na poszczegolne elementy ptynu. Sity te
generuje obracajgce si¢ mieszadlo wewnatrz mieszalnika (De La Villeon i wsp.,
1998). Jedli w stanie ustalonym wprowadzimy jakiekolwiek zaburzenie, na
przyktad w postaci cyklicznie zmieniajacej si¢ czestoSci obrotowej mieszadta,
wtedy zwiekszamy warto$¢ obu sit 1 nastgpi catkowita zmiana charakteru przeptywu.
Elementy cieczy zostang uwolnione z przyporzadkowanych im poszczeg6lnych
linii cyrkulacyjnych i zaczyna dominowa¢ ruch chaotyczny w mieszalniku
(Niederkom i wsp., 1994).

Za pionierskg pracg w zakresie stosowania mieszadel o zmiennym kierunku
obrotow i zmiennej czestosci obrotowej uwaza si¢ prace Lamberto i wsp., 1996.
Doswiadczalnie wykazali oni, ze w zakresie przeptywu laminarnego w mieszalniku
zamiana ruchu ustalonego na ruch nieustalony prowadzi do likwidacji obszarow
segregacji wewnatrz mieszalnika, czyli likwidacji pojedynczych izolowanych
obszaré6w IMRs. Autorzy wykazali, ze dla mieszadet o dziataniu osiowym lub
promieniowym, stosujac zmienne czestosci obrotowe mieszadla lub zmieniajac
kierunek obrotéw mieszadta, mozna skutecznie polepszy¢ jednorodno$¢ mieszaniny.
Do badan stosowali ciecze o lepkosci 100 Pas, co przy czgstosciach obrotowych
od 50 obr/min do 100 obr/min dawato wartosci liczb Reynoldsa rzgdu 10+20.
Przy mieszaniu ustalonym z czestoscig obrotowg 100 obr/min, po 32 min
mieszania uformowaty si¢ w mieszalniku dwa toroidalne pierscienie nad i pod
mieszadlem, ktére nie ulegalty wymieszaniu z pozostata ciecza. Jesli ten uktad z
uformowanymi dwoma obszarami segregacji poddawano nastepnie mieszaniu
cyklicznemu, gdzie w ciggu 30 s czg¢sto$¢ obrotowa narastata od 50 obr/min do
100 obr/min, a przez nastgpne 30 s malata do wartoséci poczatkowej 50 obr/min,
to po okoto 8 takich jednominutowych cyklach obszary segregowane mozna byto
uwaza¢ za wymieszane, gdyz praktycznie nie byto réznic pomiedzy obszarem
zawierajacym poczatkowo pierscienie toroidalne a ich otoczeniem. Oznaczato to,
ze czasy zmieszania dla ukladu periodycznego ulegly kilkukrotnemu skroceniu.
Wykazano rowniez (Lamberto i wsp., 1996), ze umiejscowienie oraz rozmiar
obszaré6w IMRs zalezy od czgstosci obrotowej mieszadta w ruchu ustalonym
a zmiana tej czesto$ci pozwala na wprowadzenie do obszarow IMRs ujedno-
liconych pod wzgledem sktadu elementéw sasiednich, co w duzym stopniu
przyspiesza proces mieszania w przeptywie laminarnym.

Dwa lata pozniej podobne badania przeprowadzili Yao i wsp., 1998,
prezentujac jednoczesnie wizualizacj¢ uzyskanych wynikow doswiadczalnych
zamieszczonych na rys. 3.44.

Dwa pierscienie toroidalne nad i pod mieszadtem byty uzyskane po 6 minu-
tach mieszania cieczy bardzo lepkiej z czgstoscia obrotowa N = 100 obr/min.
Nastepnie uzyskany tak uktad mieszano przy zmiennych czestosciach obrotowych
(ich warto$ci umieszczono pod kazdym zdjeciem na rys. 3.44).
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Rys. 3.44. Toroidalne obszary IMRs nad i pod mieszadtem, Yao wsp., 1998
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Caly cykl sktadat si¢ z czterech dwudziestosekundowych okreséw, w ktorych
warto$¢ N najpierw wzrastata z 50 — 150 obr/min, nastepnie byta utrzymywana
na statym poziomie N = 150 obr/min, nastepnie zmniejszata si¢ ze 150 — 50 obr/min
1 w ostatnim okresie byta utrzymywana na statym poziomie N = 50 obr/min. Na
rys. 3.44 pokazany jest stan mieszaniny po trzecim i pigtym cyklu, czyli po 240
1400 s mieszania periodycznego.

W tej samej pracy Yao i wsp., 1998 badali mieszadta pracujace nie tylko przy
zmiennych wartosciach czestosci obrotowych, ale rowniez przy zmiennych
kierunkach obrotow. Zmienny byt réwniez czas t okre$lajacy narastanie lub
zmniejszanie warto$ci N. Sekwencje zmian oraz graniczne wartosci czestosci
obrotowych mieszadla przedstawiono ponizej, natomiast na rys. 3.47 przedsta-
wiono wyniki koncowe, z ktorych wynika, ze im wigksze byty wartosci krancowe
stosowanych czgstosci obrotowych i krotsze czasy ich zmiany, tym kroétsze byly
czasy zmieszania Ty,

(1) 1=20s (2)  1=40s (3) 1=60s

N[obr/min] N[obr/min] N[obr/min]
(a) 50+-50 (a) 50 +-50 (a) 50 +-50
(b) 100 +-100 (b) 100 +-100 (b) 100 = -100
(¢) 150 +-150 (c) 150 +-150 (c) 150 +-200
(d) 250+-250 (d) 250 +-250 (d) 250 +-250
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Rys. 3.45. Zalezno$¢ czasO6w zmieszania od liczby Reynoldsa
(Yao i wsp., 1998)
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Czas homogenizacji nie jest jedynym kryterium decydujagcym o przewadze
mieszania w warunkach nieustalonych nad mieszaniem klasycznym. Innym
w tym przypadku kryterium zwigzanym z efektywno$cia mieszania moze by¢
warto$¢ pracy, jaka nalezy dostarczy¢ do uktadu, aby uzyska¢ odpowiedni
stopien homogenizacji. W przypadku mieszania w warunkach ustalonych warto$¢ tej
pracy wyraza zaleznos$¢ (3.171)

W=P.t, [W] (3.171)

gdzie P[W] jest mocg mieszania w warunkach ustalonych i mozna ja okresli¢
z odpowiednich zaleznosci korelacyjnych. Dla ruchu laminarnego moc mieszania
okresla si¢ zazwyczaj réwnaniem (3.172), w ktérym stata A4 jest wielko$cia
charakterystyczng dla danego mieszadla (A = Lm-Re).

P =27NM = AN’d*n (3.172)

W przypadku mieszania przy zmiennych czgstosciach obrotowych zmienia si¢ w
czasie moment obrotowy oraz moc mieszania. Zatem catkowita praca W bedzie
catka okre§long réwnaniem (3.173), gdzie moment oporowy mieszadla jest
zmienny w czasie

T

W:IM-2nth (3.173)

0

Laczac rownania (3.172) oraz (3.173), otrzymamy
W= Ad3an2dr (3.174)
0

Czasy homogenizacji T, wystgpujace w rownaniu (3.171) oraz réwnaniach
(3.173) i (3.174) nie maja jednak tych samych wartosci, gdyz odnosza si¢ do
dwoch réznych eksperymentow. Dlatego czgsto sprowadza si¢ je do tej samej
warto$ci poprzez okreslenie z rownania (3.175) dla warunkow ustalonych takiej
hipotetycznej czegstosci obrotowej mieszadta Ny, przy ktorej czas homogenizacji
bylby rowny czasowi T, zmierzonemu dla warunkéw nieustalonych przy iden-
tycznym kryterium okres$lajagcym warto$¢ T,

N =—m (3.175)

Taka wlasnie metode okreslania obu porownywanych wartosci W zastosowano
w pracy (Dieulot i wsp., 2002). Autorzy zastosowali trzy roézne sposoby
zmiany czestoéci obrotowych N mieszadla wstegowego typu PARAVICS®. We
wszystkich przypadkach (rys. 3.46) warto$¢ N; = 0,667 obr/s, natomiast warto§¢
N, =1,333 obr/s.
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Rys. 3.46. Zmiana czesto$ci obrotowej N mieszadla wstggowego
(Dieulot i wsp., 2002)

Uzyskane wyniki przedstawione sg w tabeli 3.18, gdzie warto§¢ W, oznacza
energie obliczong z zaleznosci (3.171) oraz (3.172) dla okreslonych z réwnania
(3.175) czgstosci obrotowych N,

Tabela 3.18. Poréwnanie energii niezb¢dnej do homogenizacji cieczy
w warunkach ustalonych (A) oraz nieustalonych (B, C, D)

Warunki B B C C C D
ustalone, A |RD=5s| RD=15s |[PS=17s|PS=10s| PS=4s |rys. 3.46
Dosw. wartos¢ T, [s] 80,7 33 38,5 60,7 58,5 65,1 53,3
W [W] 628 794 764 511 526 385 580
Weq [W] 628 1535 1214 740 815 1036 981
Zysk energ. [%] - 48,3 37,1 31,0 35,5 62,8 40,9

Wyniki zawarte w tabeli 3.18 wskazuja, ze w przypadku stosowania mieszadta
wstegowego o zmiennych obrotach mozna zaoszczedzi¢ nawet ponad 60% energii
(przypadek C dla czasu PS = 10 s). Dla innych cykli zmian czgstosci obrotowych
mieszadla oszczednosci te wynosza 30+40%.
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Jak wynika z analizy przedstawionych powyzej prac, z punktu widzenia
czasOW zmieszania, jak rowniez z punktu widzenia efektywnosci ich pracy,
stosowanie mieszadet o zmiennej czesto$ci obrotow jest jak najbardziej uzasadnione.
Aby oceni¢ celowos¢ takiego rozwigzania nalezy jednak wzig¢ dodatkowo pod
uwage koszty inwestycyjne oraz problemy konstrukcyjne, jakie nalezy ponies§¢
1 pokona¢ podczas aplikacji tego rozwigzania. Zwigkszone koszty inwestycyjne
sa najprawdopodobniej gtownym hamulcem przy stosowaniu nowatorskich
rozwigzan konstrukcyjnych mieszadet o zmiennych czesto$ciach obrotowych
i zmiennym kierunku obrotéow. Dlatego tez najprawdopodobniej przedstawione
powyzej powody zadecydowaly, ze mieszadta o cyklicznie zmiennym kierunku
obrotow nie znalazty jak do tej pory powszechnego zastosowania.
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4. MIESZADLA KOTWICOWE

Mieszadla kotwicowe zawdzigczaja swoja popularno$¢ przede wszystkim
latwosci ich wykonania oraz mozliwos$ci umieszczenia tap mieszadta blisko
$cianki mieszalnika. Mieszadla kotwicowe sa konstruowane w ten sposob, ze
pracuja przy bardzo matych przeswitach wzglednych c¢/D réwnych nawet 0,005.
W przypadku mieszadel wstggowych oraz $limakowych tak matych przeswitow
raczej si¢ nie spotyka ze wzgledu na trudnosci w wykonaniu takich mieszadet.
Wada mieszadet kotwicowych jest mata cyrkulacja wtérna w mieszalniku, co
bezposrednio wigze si¢ z duzymi czasami zmieszania.

Mieszadla kotwicowe sg najczesciej stosowane do mieszania cieczy wy-
sokolepkich o lepkosciach od 10 do 100 Pas. Tego rzgdu lepkosci sg typowe dla
procesOw zwigzanych z wytwarzaniem produktow spozywczych oraz podczas
prowadzenia reakcji polimeryzacji. Ze wzgledu na znaczne lepko$ci plynow,
procesy te przebiegaja z reguty w ruchu laminarnym. Mieszadta kotwicowe stosuje
si¢ rowniez czgsto do mieszania cieczy pseudoplastycznych oraz tiksotropowych.
Wynika to z faktu, ze mieszadla poruszaja si¢ blisko Scianki mieszalnika i duze
naprezenia $cinajace w poblizu tapy mieszadla i §cianki zmniejszajg lepkosé
cieczy w obszarach decydujacych o mocy mieszania. Obracajgca si¢ blisko
$cianki lapa mieszadla zdziera rowniez warstwe cieczy przylegajaca do niej,
uniemozliwiajac tym samym odktadanie si¢ lepkiej warstwy plynu na $ciance.

Poprawe intensywno$ci mieszania mieszadtami kotwicowymi mozna uzyskac
poprzez zwigkszenie czegstosci obrotowych mieszadla albo poprzez zastosowanie
poprzecznych ramion mocujgcych lapy mieszadta (Pedroza i Nunhez, 2000),
ktore likwiduja w pewnym stopniu martwe strefy w poblizu osi mieszalnika.

Rys. 4.1. Mieszadto kotwicowe z poprzecznymi ramionami
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Stabe wymieszanie cieczy w obszarach oddalonych od $cianki przejawia si¢
m.in. w fluktuacjach temperatury podczas plaszczowej wymianie ciepta. Jak
wynika z badan Nagaty, 1975 odchylenie temperatury cieczy od jej wartosci
sredniej dla mieszadet kotwicowych bylto $rednio od 2,5 do 3,5 razy wicksze niz
w przypadku mieszadet wstegowych. Pomimo tych wad mieszadta kotwicowe sa
jednak czesto spotykane w praktyce przemystowej, przede wszystkim ze wzgledu
na prostote konstrukcji.

4.1. Moc mieszania

Maty przeswit pomiedzy tapa obracajacego sie mieszadla kotwicowego
a $cianka mieszalnika zapewnia wprawdzie zdzieranie warstwy granicznej ze
$cianki, co sprzyja dobrej ptaszczowej wymianie ciepta, wymaga jednak dos¢
znacznych naktadow energetycznych potrzebnych na podtrzymanie ruchu cieczy
w mieszalniku. Mate czgstosci obrotowe mieszadel kotwicowych oznaczajg duzy
moment obrotowy, ktdry trzeba dostarczy¢ na wal mieszadta (moment obrotowy
jest odwrotnie proporcjonalny do czgsto$ci obrotowej mieszadta). Z tego miedzy
innymi wzgledu zagadnienie naktadow energetycznych, czyli mocy mieszania
mieszadetl kotwicowych, jest waznym zagadnieniem podejmowanym w wielu
pracach badawczych.

Historycznie rzecz biorac jedna z pierwszych prac poswigconej pomiarom
mocy mieszania jest praca Uhla i Voznicka, 1960. Badali oni mieszadta kotwi-
cowe oraz mieszadta kotwicowo-palczaste w dwoch zbiornikach o $rednicach
D=255mm i D=600mm, geometrycznie podobnych. Stosujac jako ciecz
badang olej o lepkosci 0,06+3 Pas badania przeprowadzili w ruchu laminarnym
przy szerokim zakresie zmian przeswitu wzglednego 0,0093 <c/D <0,075.
Wyniki korelowali w formie zaleznosci Lm = f(Re), uzyskujac w uktadzie
podwojnie logarytmicznym linie proste o réznym jednak nachyleniu. Dla mie-
szalnika o wigkszej §rednicy uzyskano nachylenie zaledwie -0,75, a klasyczne
nachylenie -1,0 uzyskano w przypadku mieszalnika D =255 mm. W obu jednak
przypadkach moc mieszania rosta bardzo szybko wraz ze zmniejszeniem si¢
przeswitu wzglednego. W granicznym przypadku wzrost ten wynosit 350%. Aby
uzgodni¢ wyniki pomiarow dla dwu skal autorzy wprowadzili czynnik norma-
lizujacy Cy z wykorzystaniem zastepczej dlugosci krawedzi mieszadta EPL
(Effective Peripheral Lenght) okreslone zalezno$ciami (4.1) i (4.2)

EPL=2h+0,25-D 4.1
EPL
Co="rr 4.2)
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Korygujac przy uzyciu czynnika normalizujacego Cy poszczeg6lne liczby mocy,
uzyskali wigkszg zgodno$¢ wynikow, przynajmniej dla mniejszych liczb Reynoldsa.
Zmieniano réwniez szeroko$¢ topatki mieszadta, niemniej nie stwierdzono istotnego
wplywu tego parametru na liczbe mocy.

Wyniki, tej w duzej mierze pionierskiej pracy, pozwolitly uzmystowi¢, ze
pomimo prostej konstrukcji mieszadta kotwicowego jego praca wymyka si¢
kanonom obowigzujacym w przypadku mieszadet o duzym przes§wicie pomiedzy
lopatkg mieszadla a $cianka mieszalnika (mieszadla tego typu nazywane sa
czesto ,,mieszadtami otwartymi”). W przypadku mieszadet otwartych dla zakresu
mieszania laminarnego krzywa mocy posiada zawsze nachylenie -1,0.

Ciekawa probe uogoélnienia zaleznosci Lm = f(Re) dla réznych typéw mie-
szadel otwartych zaprezentowali Calderbank i Moo-Young, 1961b. Badali oni
zapotrzebowanie mocy dla mieszadet kotwicowych, tapowych o topatkach
prostych i pochylonych oraz dla mieszadetl turbinowo-dyskowych. Badania prze-
prowadzili dla cieczy newtonowskich oraz nienewtonowskich, korzystajac
z koncepcji lepkosci pozornej Metznera i Otto, 1957. W ten sposob liczba Reynoldsa
wyrazona byta zaleznoscia (4.3), a warto$¢ stalej K okreslona zaleznoscia (4.29)
1(4.30)

B dZNZ—np

R
€ ae k (KS )n—l

(4.3)

Liczbe mocy Lm starali si¢ zdefiniowa¢ w ten sposob, aby niezaleznie od typu
badanego przez nich mieszadla, uzyska¢ jedng lini¢ korelacyjng niezalezng od
wielkosci przeswitu ¢, zdefiniowanego w inny sposob niz poprzednio

Cp=— (4.4)

P L

Lm = :
N'dp D. (Z-7.)¢

(4.5)

Wyrazenie L, /D, oznaczalo zastepczy stosunek wysokosci do $rednicy mieszadta,
ktory byt zdefiniowany zalezno$cia
L, 4ZL +D,

= Te e 4.6
D ZD, (46

€

gdzie: Z; — efektywna liczba krawedzi topatek; dla mieszadta kotwicowego Z, = 2
oraz Z;= 1 dla innych typé6w mieszadet,
Z — liczba topatek; dla mieszadta kotwicowego Z = 2,
L., D, — przecigtna wysoko$¢ i przecigtna srednica mieszadla.
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Na podstawie wtasnych badan Calderbank i Moo-Young, 1961b podali jedno
rownanie korelacyjne (4.7) stuszne dla przebadanych w pracy wszystkich typow
mieszadet

Lm'=63-Re_ "’ (4.7)

Stuszne dla zakresu mieszania laminarnego, a wigc dla:

Re,, <50, dla mieszadet kotwicowych,

Re,, <10, dla mieszadet tapowych, turbinowych i propellerowych.
Wedlug autoréw doktadno$¢ rownania (4.7) wynosita 14%, co mozna uzna¢ jako
doktadno$¢ wystarczajaca, biorac dodatkowo pod uwage jego uniwersalnosc.
Nalezy jednak stwierdzi¢, ze posta¢ proponowanych réwnan jest dos¢ ztozona,
szczegoOlnie dla obliczen inzynierskich, a metoda opracowywania uniwersalnych
zaleznos$ci nie znalazta zbyt wielu nasladowcow. Jednak prace Calderbanka
i Moo-Younga, 1961b nalezy traktowa¢ jako nietypowsq i dos¢ ciekawa propozycje
majacg na celu jak najwieksze uogdlnienie wynikow.

Podobnie, chociaz nie w takim zakresie badan, starali si¢ znalez¢ ogo6lng
korelacj¢ Foresti i Liu, 1959. Badali oni moc mieszania mieszadel kotwicowych,
turbinowych oraz stozkowych, stosujac ciecze newtonowskie oraz ciecze pseudo-
plastyczne. Parametry uktadu geometrycznego mieszadel uwzglednili oni w definicji
zmodyfikowanej liczby Reynoldsa Re”

Re' = Ndp (EN d j (4.8)
k h d+D

Dla zakresu mieszania laminarnego uzyskane wyniki skorelowali réwnaniem (4.9),
gdzie dla mieszadet kotwicowych stata A = 50

Lm=160-(Re’) "’ A™ (4.9)

Niewatpliwg wada proponowanego rozwigzania jest nieuwzglednienie w definicji
liczby Reynoldsa $redniej szybko$ci $Scinania v, , gdyz trudno zaakceptowaé
koncepcje, ze parametr (H/h)" oraz N*" uwzgledniaja zmienng w mieszalniku
lepko$¢ cieczy pseudoplastycznej. Wprawdzie w réwnaniu (4.8) wystepuje wspot-
czynnik konsystencji k z rownania potegowego, ale pelni on rol¢ lepkosci pozornej
cieczy nienewtonowskiej. Jak wiadomo jest to duze przyblizenie przy okreslaniu
lepkosci pozornej w mieszalniku.

Wady tej nie posiadata praca Becknera i Smitha, 1966, w ktorej autorzy
do okreslania $redniej szybkosci §cinania stosowali zaleznosci (4.31)+(4.34).
W konsekwencji otrzymali réwnanie korelacyjne (4.10) stuszne dla zakresu
mieszania laminarnego, dla Re < 50

Lm =82 (Re)™” (4.10)
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gdzie
0,25
Lm=—r[B=d (4.11)
N'd’p\ 2D
Jak tatwo zauwazy¢ Beckner i Smith, 1966 otrzymali w swojej pracy nachylenie
krzywej mocy rowne -0,93, a wiec warto$¢ odbiegajaca od wartosci -1,0.
Podobna warto§¢ wspdtczynnika nachylenia krzywej mocy otrzymat Schilo,

1969, ktory opierajac si¢ na wczesniejszej pracy Brauera, 1967 wyprowadzit
teoretyczng zalezno$¢ opisujaca moc mieszania cieczy nienewtonowskich

mieszadlem cylindl ycznym

-t & il

D

Na podstawie wlasnych badan dla mieszadla kotwicowego Schilo, 1969 wpro-
wadzil poprawki, uzyskujac zalezno$¢ (4.13) stuszng dla zakresu mieszania

laminarnego
B G
d) D
Re”’ 2
Kd) _0,75}
D

Jesli mieszadlo posiadato wigcej niz dwie topatki, ale nie wigcej niz 8, w réw-

(4.13)

n

Lm= 0,7n2(4—nj .
n

naniu (4.13) nalezato uwzgledni¢ dodatkowo czynnik | /n | /2, gdzie n, oznaczato

liczbe topatek mieszadta. Brak zgodnos$ci rzeczywistej wartosci wyktadnika
potegi przy liczbie Reynoldsa w rownaniu (4.13) rownej -0,9 z wartoscig
teoretyczng rowng -1,0 w rownaniu (4.12) autor tlumaczy wpltywem sit
bezwladnosci na moc mieszania, gdyz w calym zakresie liczb Reynoldsa
obserwowane bylo odrywanie si¢ strugi cieczy od tap mieszadta.

Reher i Bohm, 1970 badali mieszadla waskoprzeswitowe, tzn. mieszadla
kotwicowe, wstegowe i §limakowe. Srednia szybko$¢ $cinania okreslali z za-
leznosci (3.56) z uwzglednieniem rownan (4.29) i (4.30) podanych przez
Calderbanka i Moo-Younga, 1961b. Na podstawie wynikow badan wilasnych
oraz danych literaturowych uzaleznili oni liczb¢ mocy od stosunku S$rednicy
mieszalnika do $rednicy mieszadta D/d
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_C-(D/d)*
Re

Lm (4.14)

dla zakresu mieszania laminarnego, czyli dla Re < 100 autorzy okreslili warto$¢
C=123 oraza=0,142.

Gtuz i Pawtuszenko, 1967 do korelowania wynikow dos$wiadczalnych stosowali
liczbe Reynoldsa okre$long rownaniem (4.15)

2-n 32
Re= kd P (4m) ™ (4.15)

czyli stosowali sposob okreslania sredniej szybkosci S$cinania wynikajacy
z modelu wiru centralnego. Dla zakresu mieszania laminarnego wyniki skorelowali
réwnaniem

Lm=198-Re "’ (4.16)

Oproécz badan czysto do§wiadczalnych, ktore dominowaty w latach 60. i 70.
ubiegtego wieku, w latach pozniejszych ukazywaty sie publikacje analizujace
wzajemne oddziatywanie tap mieszadla kotwicowego i mieszanej cieczy. Kilka-
nascie lat pozniej Takahashi i wsp., 1980 dokonali analizy fizycznego modelu
optywu cieczy wokot obracajacej si¢ tapy mieszadla wstegowego i kotwicowego.
Na podstawie rozwazan teoretycznych bazujacych na pojeciu wspotczynnika
oporu, wyprowadzili oni zalezno$¢ stuszng dla mieszadla kotwicowego pra-
cujacego w ruchu laminarnym (pierwszy czton prawej strony rownania (4.17))

3 0,876
Lm-Re = 16m (g]-{no,oosw-(%J ]Z—u
(zm{“g(@/d)—lﬂ_l]
2-(w/d)
+N,n - -2,08(d,/d)" - (h, /d)"" (4.17)

W nastepnej swojej pracy (Takahashi i wsp., 1982) uzupehili podana poprzednio
zalezno$¢ o czton uwzgledniajacy opor ramion (pretow) mocujacych mieszadto
do watu (drugi czton prawej strony rownania (4.17)).

W podanej przez Takahashi i wsp., 1980 zaleznosci (4.17), jako w jednej
z nielicznych, wystgpuje szeroko$¢ tapy mieszadta w. Jednak jak wskazuja
obliczenia wykonane z wykorzystaniem tego réwnania, szeroko$¢ tapy bardzo
nieznacznie wplywa na moc mieszania. Inni autorzy w proponowanych przez
siebie zalezno$ciach z zasady pomijaja jej wptyw na moc mieszania lub stwierdzaja
na podstawie wykonanych do§wiadczen, brak takiego wpltywu (Penny i Bell, 1967;
Sawinsky i wsp., 1976).
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Rys. 4.2. Poréwnanie zaleznos$ci korelacyjnych podawanych przez réznych autoréw
(d/D=10,95,n=0,5)

Na rys. 4.2 przedstawiono poréwnanie zaleznosci korelacyjnych dotyczacych
mocy mieszania mieszadet kotwicowych opracowanych przez réoznych autorow.
Porownanie wykonano dla stalych wartosci d/D = 0,95 oraz wskaznika ptynigcia
n=0,5 dla cieczy spetniajacej rownanie potegowe. Na rys. 4.2 mozna obserwo-
wac dos¢ duze roznice w proponowanych zalezno$ciach korelacyjnych. Przede
wszystkim nie wszyscy autorzy otrzymali nachylenie krzywej mocy réwne -1,0.
Brak takiej zgodnosci wyrdznia mieszadla kotwicowe sposrod innych typow
mieszadet. Rowniez polozenia poszczegolnych linii wskazujg na istotne przesu-
nigcia. Dos$¢ znaczaco odbiegaja w kierunku mniejszych wartosci liczby mocy
wyniki wezesnych prac Foresti i Liu, 1959; Schilo, 1969 oraz pracy Takahashi
i wsp., 1980. Zgodnos¢ wynikow pozostatych prac mozna uzna¢ za dobrg, gdyz
roéznice pomig¢dzy nimi nie przekraczajg praktycznie 50% i dla mieszadta o stosunku
d/D=0,95 (przeswit wzgledny ¢/D = 0,025) i dla cieczy o wskazniku plynigcia
n=0,5 (dla cieczy spetniajacych prawo potegowe) $rednig warto$¢ iloczynu mozna
przyja¢ jako Lm-Re =220+250. W przedstawionym na rys. 4.2 poréwnaniu nie
uwzgledniono pracy Calderbanka i Moo-Younga, 1961b, gdyz uzyskany iloczyn
Lm-Re wynosit ponizej 10.

Dobrym potwierdzeniem wynikow przedstawionych na rys. 4.2 sa wyniki
pracy Kuncewicza i Pietrzykowskiego, 2010a, ktorzy rozwigzali model hybrydowy
3D/2D, m.in. dla mieszadel kotwicowych i na podstawie uzyskanych rozktadow
predkosci obliczyli wartosci liczby mocy Lm dla mieszadta kotwicowego
o $rednicy d/D = 0,95, dla réznych liczb Reynoldsa. Wyniki obliczen w postaci
wykresu Lm = f(Re) pokazano na rys. 4.3.
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Rys. 4.3. Krzywa mocy dla mieszadta kotwicowego, dla d/D = 0,95
wg Kuncewicza i Pietrzykowskiego, 2010a

Uzyskane nachylenie krzywej rowne -0,92 dobrze zgadzalo si¢ z pracami Uhla
i Voznicka, 1960, Becknera i Smitha, 1966 czy Schilo, 1969, a otrzymana warto$¢
statej proporcjonalnosci rowna 248 plasowatoby krzywa na rys. 4.2 w gornej
czgsci wykresu. Na podkreslenie zasluguje fakt, ze model hybrydowy dobrze
przewidywat przej$cie z ruchu laminarnego w burzliwy, gdyz dla Re = 80+100
krzywa mocy wyraznie ulegata wyptaszczeniu. Jak stwierdzajg sami autorzy dla
Re > 300 rozwigzania rozbiegaty si¢.

4.1.1. Uklady zlozone mieszadel

Wspolczesne rozwigzania aplikacyjne wymagaja czesto takich konstrukeji
mieszadel, ktére moga pracowaé efektywnie w zakresie ruchu laminarnego,
przejsciowego, a nawet burzliwego bez koniecznosci wprowadzania istotnych
zmian konstrukcyjnych samych uktadéw mieszajacych. Mieszadta wasko-
przeswitowe oraz mieszadla otwarte posiadaja w tym zakresie dos$¢ istotne
ograniczenia. Przykladowo mieszadta waskoprzeswitowe doskonale nadajg si¢
do mieszania cieczy wysokolepkich w zakresie ruchu laminarnego (Yap i wsp.,
1979; De la Villon i wsp., 1998). Jednak juz przy mieszaniu w zakresie ruchu
przejsciowego sytuacja zmienia si¢ diametralnie (Hoogendoorn i Den Hartog,
1967). Dla cieczy o mniejszej lepkosci, w zakresie ruchu burzliwego, mieszadta
turbinowe okazuja si¢ by¢ jednym z najlepszych rozwigzan, ale te same
mieszadta powodujg powstawanie stref niewymieszanych w ruchu laminarnym
(Metzner i Taylor, 1960; Salomon i wsp., 1981; Yao wsp. 1998). Sytuacja staje
si¢ jeszcze bardziej skomplikowana, jesli w tym samym procesie nastepuje duza
zmiana lepko$ci cieczy, jak w przypadku cieczy tiksotropowych lub cieczy
rozrzedzanych S$cinaniem. Problem uniwersalno$ci uklady mieszajacych jest
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dostrzegany przez wielu badaczy i w tym zakresie opublikowano kilka istotnych
prac. Sg to najcze$ciej rozwigzania polegajace na umieszczeniu kilku typow
mieszadetl na wspolnym wale (Tanguy i wsp., 1997, Espinosa-Solares i wsp.,
1997, Espinosa-Solares i wsp., 2001; Thibault and Tanguy, 2002; Foucault
i wsp., 2004; 2005), uktadu mieszadet planetarnych (Tanguy i wsp., 1999) lub
uktadU z zastosowaniem mieszadet stozkowych (Dubois i wsp., 1996). Obok
pomystu z zastosowaniem réznych mieszadet umieszczonych na jednym wale,
w ostatniej dekadzie zaczgto stosowaé réwniez rézne ich obroty. Oznaczato to
jednak koniecznos¢ pokonania dodatkowych probleméw konstrukeyjnych.

Mieszadta kotwicowe sa klasycznym przyktadem mieszadet wywotujacych
cyrkulacje okrezna, gdyz gtowny strumien cieczy opuszczajacy obszar mieszadta
posiada ten wiasnie kierunek. Jak wiadomo, cyrkulacja pierwotna zwigzana
z obwodowym strumieniem cieczy powoduje bardzo stabe wymieszanie catego
wsadu w mieszalniku, chociaz samo mieszadlo kotwicowe operujgce blisko
scianki zwigksza szybko$¢ deformacji elementow ptynu w tym wlasnie obszarze.
Dlatego mieszadla kotwicowe lub wstggowe byly najczgdciej stosowane jako
mieszadta ,,zewnetrzne”. W przypadku mieszania stezonych zawiesin lub roz-
cienczonych past (np. przemyst poligraficzny) nalezy nie tylko wywota¢ ruch
cyrkulacyjny calej cieczy w mieszalniku, ale dodatkowo ujednolici¢ calosé¢
wsadu, w tym réowniez w Srodkowej cze$ci mieszalnika. Stad obok mieszadia
kotwicowego lub wstggowego nalezalo umiesci¢ szybkoobrotowe mieszadta
turbinowe lub tapowe zamontowane centrycznie w mieszalniku i obracajace si¢
w tym samym lub przeciwnym kierunku. Konstrukcja takiego uktadu ztozonego
jest duzo bardziej skomplikowana niz uktadu z pojedynczym mieszadtem, ale
jednoczesnie jest nawet intuicyjnie wyczuwalne, ze uklad podwojny powinien
pracowac bardziej efektywnie niz uktad pojedynczy. Dlatego tez wzgledy czysto
konstrukcyjne zadecydowaly o tym, ze poczatek badan i zastosowan ukladow
ztozonych przypada dopiero na koniec ubiegtego wieku.

Za pierwsza powazng prac¢ na ten temat nalezy uznaé prace Schneidera
i Todtenhaupta, 1990, ktorzy zastosowali uktad sktadajacy sie z dwoch mieszadet
Viscopro (Ekato) 1 mieszadta kotwicowego zdzierajagcego warstwe cieczy przy-
legajacej do Scianki mieszalnika, przy czym mieszadto kotwicowe obracalo si¢
w kierunku przeciwnym niz dwa pozostate. Autorzy pracy wykazali, ze dla zakresu
mieszania przejsciowego uklad ztozony wykazywatl istotne zmniejszenie czasow
zmieszania w porownaniu z samymi mieszadtami Viscopro.

Tanguy i wsp., 1997 badali hydrodynamike mieszalnika w uktadzie podwojnym,
sktadajacym si¢ z mieszadta turbinowego i mieszadla wstggowego zamontowanych
wspotosiowo i obracajacych sie z roznymi predkosciami. Badali oni wydajnosci
pompowania takiego uktadu, jego zdolnos¢ do wytwarzania emulsji oraz okreslali
moc mieszania. Wykazali, ze badane rozwiazanie wykazywato wigksze objetoSciowe
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natezenie przeptywu, kiedy ciecz plyneta z goéry do dotu mieszalnika niz
w kierunku przeciwnym. Rozwigzanie to okazalo si¢ szczegolnie przydatnym,
jesli podczas mieszania nastepowata zmiana wtasciwosci reologicznych cieczy
mieszanej. Podobne w konstrukcji uktady badali rowniez Espinosa-Solares,
1997; Espinosa-Sopares i wsp., 2001 oraz Espinosa-Solares, 2002.

Analiza uktadéw ztozonych zawierajacych mieszadta kotwicowe byta tematem
pracy Thibault i Tanguy, 2002, ktorzy bazujac na pracy Dugquesmoy i wsp., 1997
badali na drodze eksperymentalnej oraz obliczeniowej z wykorzystaniem metod
CFD zapotrzebowanie mocy mieszania do uktadu sktadajacego si¢ z mieszadta
kotwicowego, mieszadla turbinowo-topatkowego o topatkach pochylonych
umieszczonego w dolnej czesci mieszalnika oraz czterech mieszadet w formie
pretow umieszczonych powyzej mieszadta turbinowo-topatkowego. Mieszadto
kotwicowe obracato si¢ w kierunku przeciwnym niz pozostate mieszadta, a sto-
sunek obrotow obu mieszadet Ny/Ny, = Ry w krancowym przypadku wynosit az 24.
Ze wzgledu na rozne Srednice mieszadet i r6zne ich obroty powstaje zawsze
problem, ktore z nich wybra¢ jako wielko$ci charakterystyczne przy obliczaniu
liczb kryterialnych. W przypadku pracy Thibault i Tanguy, 2002 jako wielkosSci
charakterystyczne wybrano $rednice i obroty mieszadla kotwicowego. Wyniki
pomiaréw dotyczace mocy mieszania korelowane byly z uzyciem klasycznej
zaleznosci Lm = f(Re). Na rys. 4.4 przedstawiono krzywa obrazujgca zmiang
mocy mieszania catego uktadu wraz ze zmiang stosunku czgstosci obrotowych
Ry dla cieczy newtonowskich w ruchu laminarnym
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Rys. 4.4. Wzrost iloczynu A = Lm-Re wraz ze wzrostem stosunku obrotéw mieszadet Ry
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Jak wynika z rys. 4.4, dla krancowego stosunku N/N, = 24, moc wzrastata
ponad 68 razy w stosunku do mocy mieszania samego mieszadta kotwicowego.
Krzywa na rys. 4.4 mozna byto opisa¢ rGwnaniem drugiego stopnia

A=2609R,’+887R +256 (4.18)

Powodem tak duzego wzrostu mocy mieszania bylo zastosowanie przeciwnych
kierunké6w obrotéw mieszadet szybkoobrotowych oraz mieszadla kotwicowego.
Powodowato to powstawanie bardzo duzych naprezen $cinajgcych na powierzch-
niach oddzielajacych obszary, w ktorych obracaty si¢ oba mieszadta. Dla samego
mieszadla kotwicowego Thibault i Tanguy, 2002 otrzymali warto$¢ statej A =256
1 byla ona zgodna z wynikami badan Ho i Kwonga, 1973, Riegera i Novaka, 1973;
Tanguy i wsp., 1996 oraz Kuncewicza i Pietrzykowskiego, 2010a. W przypadku
cieczy rozrzedzanych $cinaniem nie obserwowano az tak duzego wzrostu mocy
mieszania jak na rys. 4.4, gdyz powstajace duze szybkos$ci $cinania, przy prze-
ciwnych kierunkach obrotéw mieszadet, powodowaly zmniejszenie lepkosci
pozornej w mieszalniku, a tym samym zaledwie umiarkowany wzrost mocy
mieszania. Thibault i Tanguy, 2002 podali rownanie (4.19) uzalezniajace ogdlng
moc mieszania uktadu P od wskaznika ptynigcia i stosunku obrotow Ry

D —256 0 L8866 I Ry +26,00¢ . RY (4.19)
kN, "Md,

gdzie dy oznacza $rednice mieszadta kotwicowego.

Z réwnania (4.19) wynika, ze np. dla wskaznika ptyniecia n = 0,3 dla krancowo
duzego stosunku obrotéw Ry = 24, wzrost mocy mieszania ukladu ztozonego
w stosunku do mocy mieszania pojedynczego mieszadta kotwicowego wynosit
juz tylko 13,8, a nie 68 jak w przypadku cieczy newtonowskiej. Mozna stad
wyciagna¢ wniosek, ze w przypadku cieczy rozrzedzanych $cinaniem bardziej
optacalne jest stosowanie ukladéw zlozonych mieszadet obracajacych sig
w przeciwnych kierunkach, niz w przypadku cieczy newtonowskich. Ten wniosek
potwierdza praca Rivery i wsp., 2006, ktoérzy badali czasy zmieszania dla
mieszadla kotwicowego i mieszadta turbinowego umieszczonych na wspolnym
wale w mieszalniku z dnem wyoblonym. Badania przeprowadzili dla cieczy
newtonowskich oraz cieczy rozrzedzanych $cinaniem. Dla cieczy newtonowskich
i przypadku kiedy oba mieszadla obracaly si¢ w tym samym kierunku, moc
mieszania byta ponad dziesieciokrotnie mniejsza niz w przypadku przeciwnych
obrotow obu mieszadet. W przypadku przeciwnych kierunkéow obrotéw mieszadet
duze szybkosci deformacji elementow cieczy w obszarze pomiedzy oboma
obracajacymi si¢ mieszadtami oraz niezmienna i duza lepko$¢ cieczy mieszanej
powodowaty bardzo duze zapotrzebowanie mocy mieszania.

179



Uktad z mieszadlem kotwicowym oraz pigcioma réznymi mieszadlami
szybkoobrotowymi byt przedmiotem badan autorow S. Foucault, G. Ascanio i P.
Tanguy. W swojej pierwszej pracy Foucault, i wsp. 2005 zbadali moc mieszania
takiego uktadu stwierdzajac w konkluzji, ze w przypadku cieczy newtonowskich
oraz cieczy rozrzedzanych §cinaniem moc mieszania mieszadla kotwicowego
wzrastata znacznie przy przeciwbieznych kierunkach obrotowych obu mieszadet
niezaleznie od typu mieszadta szybkoobrotowego i zmnigjszata si¢ przy zgodnych
kierunkach obrotéw. Jednoczesnie, jesli stosunek obrotéw Ny/Nj byl wiekszy niz
10, moc mieszania dla cieczy pseudoplastycznej byla taka sama jak dla
pojedynczego mieszadta turbinowego. Dla mniejszych stosunkéw autorzy podali
rownania korelacyjne, z ktorych mozna bylo obliczy¢ moc catkowita uktadu.
W nastepnej swojej pracy ci sami autorzy (Foucault, i wsp,. 2006) badali czasy
zmieszania dla uktadow zlozonych. Stwierdzili, ze czasy zmieszania znaczaco
zmniejszaty si¢ w przypadku obrotow przeciwbieznych niz wspotbieznych obu
mieszadet dla tych samych mocy przypadajacych na jednostke objetosci cieczy,
jesli liczba Reynoldsa byta mniejsze niz jej warto$¢ krytyczna Re.. Pod pojeciem
warto$ci Re. nalezato rozumie¢ liczbe Reynoldsa, powyzej ktorej iloczyn N-t,,
byt staly i wartosci Re, wahaty si¢ w granicach od 600 do 6000. Dla liczb
Reynoldsa wigkszych niz warto$¢ krytyczna sposéb cyrkulacji cieczy w mie-
szalniku kontrolowatlo mieszadlo wewngtrzne i w tym przypadku nie byto
konieczno$ci stosowania zewnetrznego mieszadta kotwicowego.

Badania ukladéw zlozonych stanowia nowy obszar zainteresowan badaczy
zajmujacych si¢ problemami mieszania, a rozpoczely si¢ dopiero 20 lat temu. Jak
juz wspomniano, przyczyn nalezy szuka¢ w problemach konstrukcyjnych i pomia-
rowych. Dopiero osiggniecia ostatnich dekad w tym wzgledzie pozwolity na
szersze zglebianie zagadnienia i nalezy sadzi¢, ze witasnie uktady ztozone sg by¢
moze konstrukcjami przysztosci w zastosowaniach praktycznych.

4.1.2. Wplyw wezownic i pretow zamocowanych w mieszalniku
na moc mieszania

Jesli ptaszczowa wymiana ciepla w mieszalniku nie zapewnia odpowiedniego
strumienia cieplnego, wtedy mozna skorzysta¢ z dodatkowej powierzchni, ktorg
jest wezownica zamocowana wewnatrz mieszalnika. Umieszczenie wezownicy
zakloca cyrkulacje cieczy 1 powoduje wzrost mocy mieszania. W literaturze przed-
miotu jest bardzo mato danych na ten temat.

Szerokie badania przy uzyciu mieszadel turbinowych przeprowadzit Blasinski,
1964. Stwierdzit on dla zakresu mieszania burzliwego znaczny wzrost mocy od
141 do 225% w poréwnaniu z mocg potrzebng w tych samych warunkach dla
mieszalnika bez we¢zownic. Stwierdzil brak wptywu $rednicy podzialowej oraz
skoku zwoju wezownicy na moc mieszania. Jednak duza role odgrywata liczba
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zamontowanych wezownic. Wyniki do§wiadczen autor skorelowat rownaniem
(4.20), gdzie W oznacza liczbe we¢zownic

(Lm), = Lm(1,42+bW) (4.20)

wielko$¢ b bylta funkcja liczby Reynoldsa
b=-0,94+0,33-1gRe (4.21)

W przypadku mieszadet kotwicowych Beckner i Smith, 1966 przeprowadzili
badania dotyczace wpltywu liczby pretow i ich miejsca umieszczenia na moc
mieszania. Prgty umieszczone bylty wewnatrz cieczy mieszanej i imitowaly rdzne
elementy pomiarowe (termometry, czujniki itp.). Zuzycie mocy zwigkszato si¢
nieznacznie o okoto 7 do 10% w obecnosci pojedynczej przegrody pretowej, a jej
wplyw zmniejszal si¢ w miar¢ jak byla ona przesuwana w kierunku do $rodka
mieszalnika. Dla cieczy newtonowskiej obecno$¢ dwoch przegrod pretowych
zwigkszala zuzycie mocy o 14%, a w przypadku cieczy rozrzedzanej §cinaniem
podobny wzrost mocy wynosit juz tylko 4%.

Pollard i Kantyka, 1969 wspominaja, Zze umieszczenie wgzownicy w mie-
szalniku z mieszadlem kotwicowym powodowalo wzrost mocy mieszania
o okoto 25% dla zakresu mieszania laminarnego Re < 50. Brak jednak bylo
wykresow lub réwnan korelacyjnych. Zbiezne wyniki z wynikami Pollarda
i Kantyki, 1969 uzyskal Blasinski i wsp., 1974, ktorzy badali wplyw $rednicy
podziatowej wegzownicy na moc mieszania mieszadet kotwicowych. Przyrost
mocy pobieranej przez mieszadto w poréwnaniu z ukladem niezawierajacym
wezownicy osigga maksymalna wartos¢ w przypadku stosowania wezownicy
o najwickszej $rednicy, przy czym warto$¢ ta zalezata od charakteru ruchu
1 wynosita 24% dla ruchu laminarnego i okoto 52% dla ruchu burzliwego.
Wynika to miedzy innymi z rownan kryterialnych (4.22) i (4.23) podanych przez
Blasinskiego i wsp., 1974.

(Lm), =Lm| 0,915+0,086 D Re < 800 (4.22)
D+d,
D 3
(Lm), =Lm| 0,797+0,191 Re > 8:10 (4.23)
D+d,

r oz

4.2. Srednia szybkos$¢ Scinania cieczy w mieszalniku

Jak wiadomo lepkos¢ cieczy nienewtonowskich zalezy od szybkosci §cinania.
W przypadku cieczy rozrzedzanych S$cinaniem, wickszy gradient predkosci
powoduje zmniejszenie lepkosci pozornej cieczy, a tym samym zmniejsza si¢
zapotrzebowanie mocy do nap¢du mieszadla, zmniejszajg si¢ czasy zmieszania
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oraz zwickszajg si¢ wspotczynniki wnikania ciepla na Sciance mieszalnika lub
$ciance wgzownicy.

Koncepcja Metznera i Otto, 1957 dotyczaca sposobu okres$lania $redniej
szybkos$ci $cinania cieczy w mieszalniku wyrazona rownaniem (4.24) dotyczy
wszystkich mieszadel i w chwili obecnej jest ona uznana za koncepcje obo-
wigzujaca

Y.. =K, N (4.24)

Ze wzgledu na duze $rednice mieszadel kotwicowych i maly przeswit
w poblizu $cianki, w ktorej predkos¢ obwodowa cieczy powinna by¢ zredukowana
do zera, szybkos¢ $cinania, a zatem 1 warto$¢ statej Ks w roéwnaniu (4.24) powinna
przybiera¢ w tym przypadku znaczace wartosci. Poprawnos¢ takiego rozumowania
mozna udowodni¢ analizujac przeptyw cieczy w waskim przeswicie pomiedzy
tapa mieszadta kotwicowego a §ciankg mieszalnika. Pelna analiza przeplywu
cieczy w szczelinie bylaby dos¢ ktopotliwa, niemniej w tym przypadku przeptyw
ten mozna przyblizy¢ przepfywem Couette’a pomigdzy dwoma wspolsrodkowymi
walcami. Przeptyw taki byl analizowany w p. 3.1.2 dotyczacym mocy mieszania
mieszadet wstegowych.

Ze wzgledu na specyfike budowy mieszadla kotwicowego wiekszos$¢ energii
dostarczanej przez lapy mieszadla jest spozytkowana na pokonanie oporow
przeptywu w prze§wicie i dlatego szybko$¢ $Scinania w tym wlasnie obszarze
decyduje o lepkosci cieczy i o oporach, ktoére mieszadlo kotwicowe musi
pokona¢. Mozna wykaza¢ (Kembfowski, 1973), ze modelowe, lokalne wartosci
szybko$ci $cinania na wewngtrznej i zewnetrznej powierzchni modelowych
walcow wyrazg sie odpowiednio zalezno$ciami (4.25) i (4.26)

j=——N (4.25)

4n

Zatem w modelu wiru centralnego i w przypadku przeptywu Couette’a szybkosé¢
$cinania jest wprost proporcjonalna do czesto$ci obrotowej N mieszadta (walca
wewnetrznego). Pozwala to stosowaé rdéwnanie (4.24) réwniez w przypadku
mieszadta kotwicowego, jednak wspotczynniki proporcjonalnosci K, beda
zdecydowanie wyzsze, a ich warto§¢ bedzie rosta wraz ze zmniejszeniem si¢
przeswitu. Teoretyczne wartos$ci statej K dla mieszadet kotwicowych obliczone
z zaleznosci (4.25) oraz (4.26) zamieszczone sg w tabeli 4.1.

(4.26)
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Tabela 4.1. Teoretyczne wartosci statej K w rownaniu wynikajace
z modelu przeptywu Couette’a

d/D D/d K, rownanie (4.25) | K, rownanie (4.26) | K, rownanie (4.30)
0,8 1,25 349 223 34,1

0,9 1,11 66,1 54,1 57,2

0,95 1,05 128,7 122,5 106,3

0,98 1,02 317,3 310,9 2413

0,99 1.01 631,2 624,8 466,2

Dla najczegéciej spotykanego inwariantu s$rednic dla mieszadla kotwicowego
d/D = 0,95 $rednia teoretyczna wartos¢ statej Ks = 125,6, co oznacza, ze przy
tych samych obrotach mieszadta, mieszadlo kotwicowe wytwarza dokladnie
10 razy wieksza szybko$¢ $cinania niz np. mieszadlo turbinowe. Przy wskazniku
ptyniecia n = 0,5 dla cieczy rozrzedzanych Scinaniem bedzie to oznaczato ponad
trzykrotnie mniejsza lepkos$¢ tej samej cieczy w mieszalniku. Doswiadczalne
warto$ci stalej K; dla mieszadel kotwicowych sa rzeczywiscie wigksze niz
podobne wartosci dla mieszadet turbinowych czy $§miglowych, jednak nie sg one
az tak duze, jak to wynika z réwnan (4.25) lub (4.26), szczegodlnie dla stosunkow
d/D bliskich jednosci.

Doswiadczalne badania dotyczace cieczy nienewtonowskich datuje sie od
konca lat 50. ubieglego wieku. Foresti i Liu, 1959 badali zapotrzebowanie mocy
mieszania dla mieszadet kotwicowych przy mieszaniu cieczy rozrzedzanych
$cinaniem spetniajacych prawo potggowe. W nietypowy sposob zdefiniowali oni
liczbe Reynoldsa jako

2\72-n
Re" — d"N""p
k

(4.27)

gdzie w mianowniku zamiast lepkos$ci pozornej m,. wystepuje wspotczynnik
konsystencji & z rownania potggowego. Wyniki pomiaréw skorelowali roéw-
naniem (4.28)

Lm

n—1
_160B (ljd+D (4.28)

Re" (h) d
gdzie [ jest wysokoscig mieszadla, a & wysokoS$cig cieczy. Stala do§wiadczalna B
miata warto$¢ okoto 50. Niewatpliwa wada prezentowanego podej$cia bylo
nieuwzglednienie szybko$ci §cinania cieczy w mieszalniku w definicji liczby
Reynoldsa, a w konsekwencji nieuwzglgdnienie zmiennej lepkosci cieczy.
Czynnik B™' nie w peli bowiem uwzgledniat wptyw wiasciwosci cieczy nie-
newtonowskiej na moc mieszania.
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Wady tej nie posiadata praca Calderbanka i Moo-Younga, 1961b, ktora
ukazata si¢ dwa lata pdzniej. Cytowani autorzy wyszli z rownan okreslajacych
lepkos$¢ cieczy przy przeptywie przez waskie kapilary i oprécz zmiennosci
szybko$ci $cinania w mieszalniku ze zmiang geometrii mieszadla uwzglednili
rowniez zmiane wartosci K; wraz ze zmiang wskaznika ptyniecia n. W efekcie
uzyskali r6wnanie

n

K, =B-f(n)=B-( 4n jl'" (4.29)
3n+1

gdzie stata B byta funkcjg stosunku D/d

2
B=95+—~—/—
D
=1
(d)

Wprowadzona rownaniem (4.29) funkcja f(n) jest w rzeczywistosci malo istotna.
Dla bardzo szerokiego zakresu wartosci 0,2 <n < 0,9, wartos¢ f(n) zmienia si¢
zaledwie w zakresie 0,84+0,78, czyli zaledwie o 7%. Tak wiec warto$¢ K mozna
w tym przypadku uwazaé za stala. Wartosci statej Ky dla n=1 obliczone z
rownania (4.29) i (4.30) zamieszczone sa w tabeli 4.1 1 mozna tatwo zauwazy¢
ich dobra zgodno$¢ z wynikami otrzymanymi z zastosowania teorii przeptywu
Coutte’a.

(4.30)

Becknet i Smith, 1966 rowniez uzaleznili rownaniami (4.31 + 4.34) $rednig
szybko$¢ $cinania w mieszalniku od geometrii mieszadla kotwicowego oraz
wlasciwosci nienewtonowskich cieczy mieszanej

K, =a-(I1-n) (4.31)

gdzie stata a byla uzalezniona od prze§witu pomigdzy tapa obracajacego si¢
mieszadla a Sciankg mieszalnika

._(D=d)

4.32
D (4.32)
i dla mieszadet kotwicowych o topatach prostych
a=37-120-c (4.33)

Natomiast dla topat usytuowanych pod katem w stosunku do osi mieszalnika

a=106-1454¢ (4.34)
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Peters i Smith, 1969 podali bardzo podobna zaleznos$¢. Skorelowali oni
mianowicie warto$¢ K w postaci rownania (4.35) podobnego w swojej formie do
rownania (4.31)

K, =40-(1-n)-(1-3c) (4.35)

Mizushina i wsp., 1966a badali wymiang ciepta do cieczy pseudoplastycz-
nych i lepko$¢ zastepcza okreslali z wykorzystaniem réwnania (4.36), gdzie
parametr  przyjmowat warto$¢ 14. Sposob uzyskania tego parametru nie zostat
jednak wyjasniony

Brd

Zaprezentowane powyzej zaleznos$ci pozwalajace obliczy¢ warto$¢ $redniej
szybkosci §cinania w mieszalniku uzaleznialy jej warto$¢ od stosunku $rednicy
mieszalnika do srednicy mieszadla D/d. Jak wynika z tabeli 4.2 w granicznych
przypadkach byla to nawet ponad dwudziestokrotna roznica. Istnieje jednak
spora liczba prac, gdzie rowniez na podstawie pomiarow doswiadczalnych tak
mocnej zaleznosci nie stwierdzono. Schilo, 1969 dla cieczy spelniajacych
roOwnanie potegowe podaje do$¢ skomplikowane w swojej formie réwnanie
(4.37), ktore uzaleznia warto$¢ K tak od stosunku D/d, jak rowniez od wartos$ci
wskaznika ptyniecia n

1
0,9(n-1)

(4.37)

Dla przyjetego wskaznika ptyniecia n = 0,5, wartosci K zmieniaty si¢ zaledwie
dwukrotnie przy zmianie stosunku 1,01 < D/d < 1,25. Biorac pod uwage
poprzednie zaleznosci funkcyjne, t¢ zmiang mozna uznac za bardzo mats.

W tym samym roku Pollard i Kantyka, 1969 podczas badan wymiany ciepta
do cieczy nienewtonowskich stwierdzili, ze dla mieszadel kotwicowych wartos¢
K, mozna uznac¢ za stala réwng 18, niezalezng od wskaznika ptynigcia n, pomimo
ze podczas badan wskaznik ten zmieniat si¢ w szerokich granicach 0,35+0,78.

Mitsuishi i Miyairi, 1973 zalozyli, ze rozklad predkosci pomigdzy tapa
mieszadta kotwicowego a Scianka mieszalnika jest prostoliniowy, tak wiec Srednia
szybko$¢ Scinania w tym obszarze dana jest rOwnaniem
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_ 2nd
D-d

Ve N (4.38)
Réwnanie (4.38) dla d/D<0,9 w zadowalajacy sposob pokrywato sie¢
z teoretycznymi wartosciami K uzyskanymi z modelu Couette’a. Jest to
niewatpliwa zaleta tak prostego modelu.

Istnieje grupa prac, ktorych wyniki catkowicie odbiegaja od dotychczas
prezentowanych. Uzalezniaja one warto$¢ wspotczynnika K od wskaznika ptynigcia
n, natomiast wptyw stosunku D/d jest pomijany. Kai i Shengyao, 1989, ktoérzy
réwniez badali wymiane ciepla do cieczy rozrzedzanych $cinaniem w ruchu
laminarnym 1 burzliwym proponuja zalezno$¢ (4.39) dla do$¢ szerokiego zakresu
zmiennosci 0,49 <n < 0,92

1 2-f(2-n)

y=Kr-N » (4.39)

gdzie dla zakresu mieszania laminarnego parametr f = 1, natomiast K;=0,4.
Wstawiajac te warto$ci do rownania (4.39), otrzymamy

7=04""-N (4.40)

czyli
K,=0,4"" (4.41)

Wartosci K, obliczone z rownania (4.41) sa o kilka rzedow wielkos$ci mniejsze od
warto$ci umieszczonych w tabeli 4.1.

Podobny brak zalezno$ci $redniej szybkosci $cinania od wielko$ci mieszadta
mozna znalezé w pracach Riegera i Nowaka, 1973. W swoich badaniach
potwierdzili oni mozliwo$¢ stosowania koncepcji Metznera i Otto, 1957, ale
w zaproponowanych przez nich rownaniach (4.42) i (4.43) wystepuje jedynie
wskaznik ptynigcia n. Dla mieszadet kotwicowych o topatach prostych proponuja
rownanie

2,2

K, =n"' (4.42)
a dla topat pochylonych

2,34

K, =n™ (4.43)

We wnioskach stwierdzaja, ze do obliczen inzynierskich z wystarczajaca
doktadno$cig mozna uzywac statej wartosci K.

Thibault, i Tanguy, 2002 badali uktad ztozony z wolnoobrotowego mieszadta
kotwicowego oraz szybkoobrotowych mieszadet pretowych i mieszadta turbino-
wego umieszczonych na tym samym wale. Dla takiego uktadu podali rownanie
(4.44) uzalezniajace warto$¢ K tylko od wskaznika ptyniecia n

186



K, =804-R, +22.97 0 <Ry <24 (4.44)

gdzie Ry jest stosunkiem obrotéw mieszadta turbinowego do obrotow mieszadta
kotwicowego.

Rozwazania na temat interpretacji znaczenia stalej K; mozna znalezé
w pracy Kuncewicza i wsp., 2011. Autorzy wykonali pomiary warto$ci statej K
dla 8 mieszadel turbinowo-topatkowych o topatkach prostych oraz obliczyli
rozklad lokalnej wartosci Ky w catym obszarze mieszalnika na podstawie roz-
wigzania modelu hybrydowego dla zakresu mieszania laminarnego (Kuncewicz
i Pietrzykowski, 2010a; 2010b) oraz z modelu wiru centralnego (rys. 3.17).
Zgodnie z modelem wiru centralnego maksymalna szybkos$¢ §cinania w mieszalniku
istnieje jedynie dla promienia réwnego promieniowi wiru centralnego ry, gdyz
zgodnie z definicja szybkos$ci Scinania okre§long rownaniem (3.56)

2 2

7= —(r%)j =20, % — 47N Lo (4.45)

I,2

najwicksza wartos¢ K = 4w wystepuje dla najmniejszego z mozliwych promieni
w obszarze II (rys. 3.17), czyli dla r=r, Dla r > r, wartos¢ K maleje
z promieniem zgodnie z funkcja hiperboliczna drugiego stopnia, a dla r < 1
warto$¢ K =0 (ciecz wiruje jak cialo stale). Na rys. 4.5 przedstawiono
porownanie wartosci K uzyskane trzema metodami.

K " d/D=05
T n =6
12 Ra=5 N\
1 z* =05 \K

10

_ 81 \ model 3D/2D

—

o [e)

'

12

g

8

[
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[
ey L PR

T

'

'

.

|

model wiru centralnego

2 / / \
0 1 T . . .

0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0
r*

—
o

Rys. 4.5. Pordwnanie $redniej szybkosci Scinania w mieszalniku dla mieszadet
turbinowo-topatkowych (Kuncewicz i wsp., 2011)
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Latwo zauwazy¢ dobrg zgodno$¢ obu rozktadow wynikajacych z rozwigzan
modelowych i do$¢ dobrg zgodnos¢ maksymalnych wartosci modelowych
z do$wiadczalng warto$cig K= 8.1. Nalezy pamietaé, ze prezentowane na rys. 4.5
rozklady dotycza wysokosci zawieszenia mieszadta, czyli obszaru, gdzie istnieja
najwigksze predkosci obwodowe, a zatem i najwicksze szybkosci $cinania.
Potwierdza to rys. 4.6 przedstawiajacy rozktad warto$ci K w catym mieszalniku
oraz tabela 4.2 zawierajagca poréwnanie wartosci doswiadczalnych ze $rednimi
1 maksymalnymi warto$ciami szybkos$ci $cinania dla calego mieszalnika otrzyma-
nymi z rozwigzania modelu hybrydowego 3D/2D.

14
13

12 /\
K, [\

10 dD=0,5 /

Rpe=5

O = N W H OO N © ©
\\

0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0

Rys. 4.6. Rozktad lokalnej szybkos$ci $cinania w mieszalniku wynikajacy z modelu
hybrydowego 3D/2D (Kuncewicz i Pietrzykowski, 2010a)

Tabela 4.2. Porownanie warto$ci do§wiadczalnych szybkosci $cinania
w mieszalniku z warto$ciami modelowymi $rednimi i maksymalnymi
(Kuncewicz i wsp., 2011)

n,=6 d/D=0,5
d/D=0,5|d/D=0,6d/D=0,7| n,=2 n,=3 n,=4 n,=8 | n,=12
Ko ma | 1,43 1,72 1,93 1,16 131 1,41 1,44 1,49
Kioowy |81 11,3 12,9 8,0 7,95 8,0 8,95 9,75
Ko s 12,8 14,9 16,9 75 10,4 11,5 142 15,7

Latwo zauwazy¢, ze S$rednie warto$ci modelowe K moq zmieniaty sie
w do$¢ waskich granicach 1,16+1,93 i $rednio byly 7+8 razy mniejsze niz
doswiadczalne wartos$ci K gosw), pomimo ze obie wartosci dotyczyly catego
obszaru mieszalnika. Istniala natomiast dobra zgodnos$¢ pomiedzy wartosciami
doswiadczalnymi i wartosciami maksymalnymi. W konkluzji autorzy stawiaja
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hipoteze, ze mierzac standardowa metoda Metznera i Otto, 1957 warto$¢ $redniej
szybkosci $cinania (wartos¢ K;) dotyczaca calej objetosci mieszalnika w rzeczy-
wisto$ci mierzymy $rednig szybkos$¢ $cinania jedynie pewnego, do$¢ ograniczonego
obszaru zawierajacego konce topatek mieszadta. Wniosek ten wynika z faktu, ze
metoda Metznera i Otto, 1957 polega na porOwnaniu mocy mieszania cieczy
newtonowskich i nienewtonowskich, kiedy energia dostarczana jest do mieszalnika
przede wszystkim koncami topatek mieszadta, jak to przedstawiono na rys. 4.7.

\V4

dostarczanie
. energii

-

Rys. 4.7. Obszar dostarczania energii do cieczy mieszanej przez obracajace si¢ mieszadto
wynikajacy z modelu wiru centralnego

Przedstawiona w pracy Kuncewicza i wsp., 2011 hipoteza moze mie¢ istotne
znaczenie przy obliczaniu strumienia cieplnego przy plaszczowej wymianie
ciepla w mieszalniku zawierajacym ciecz rozrzedzang $cinaniem. Jak wynika
z rys. 4.5 i rys. 4.6 dla mieszadel turbinowo-tapowych szybko$¢ Scinania przy
$ciance mieszalnika moze by¢ w granicznym przypadku nawet dziesieciokrotnie
mniejsza niz w obszarze topatek mieszadta. Dla wskaznika ptynigcia n = 0,5
lepko$¢ pozorna cieczy m,. przy Sciance mieszalnika bedzie wtedy 3,16 razy
wieksza niz w obszarze mieszadta. Zwickszona lepkos¢ cieczy w warstwie
granicznej moze powodowaé okoto 30% zmniejszenie wspotczynnika wnikania
ciepta w ruchu laminarnym. Oznacza to, ze korzystajac z literaturowych wartosci
K, wyznaczonych metoda Metznera i Otto, 1957 mozna przeszacowac warto$¢
wspotczynnika wnikania ciepta nawet do 25%.

Wprawdzie w przypadku mieszadel kotwicowych takie przypadki nie
wystepuja, gdyz obszar dostarczania energii do mieszalnika pokrywa si¢ z obszarem
przySciennym, w ktorym odbywa si¢ plaszczowa wymiana ciepta, niemniej
uzasadnione obawy budza bardzo duze réznice w warto$ciach doswiadczalnych
K, podawanych w dostepnej literaturze przedmiotu.
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Rys. 4.8. Poréwnanie wynikow dotyczacych $redniej szybkos$ci $cinania
w mieszalniku uzyskanych przez roéznych autoréw

Na rys. 4.8 w sposob pogladowy przedstawiono porownanie wynikow badan
roznych autoré6w dotyczacych okreslania $redniej szybkosci $cinania cieczy
w mieszalniku dla mieszadet kotwicowych. Na rysunku tym zamieszczono wyniki
prac dla przyjetej wartos$ci wskaznika ptynigcia n = 0,5 i uwzgledniono tylko te
prace, ktore uzaleznialy warto$¢ K, od stosunku D/d. Nie uwzglgdniono nato-
miast prac, ktore te¢ samg wartos¢ K uzalezniaty tylko od wskaznika ptynigcia n
lub uzyskane wartosci K byly ponizej wartosci 1,0. Pomimo tak przyjetego
ograniczenia, réznice w poszczegdlnych wartosciach K, jak wynika z analizy
rys. 4.8, sa jednak ogromne.

Wszystkie przedstawione prace mozna byloby podzieli¢ na dwie grupy.
Pierwsza grupa to prace, wedlug ktorych istnieje bardzo silna zalezno$¢ pomiedzy
szybkoscia Scinania a wielkoscia przeswitu, pomiedzy $cianka mieszalnika a tapa
obracajacego si¢ mieszadta (Calderbank i Moo-Young, 1961b; model Coutte’a,
Mizuchina i wsp., 1966, Mitsuishi i Miyairi, 1973). We wszystkich przypadkach
szybko$¢ $cinania rosta wraz ze zmniejszeniem si¢ prze§witu, niemniej wartosci
liczbowe wspoélczynnika K, nawet i w tym przypadku, réznity si¢ znacznie.
Zwraca uwage dobra zgodnos¢ pomigdzy propozycja Mitsubishi i Miyairi, 1973
a wynikami otrzymanymi z modelu Coutte’a. By¢ moze przyczyn zgodnosci
nalezy szuka¢ w podstawach obu propozycji, gdyz obie wynikajg z rozwazan
teoretycznych.

Drugq grupe stanowig prace Beckera i Smitha, 1966, Petersa i Smitha, 1969
oraz Tangu i wsp., 1996, ktérych wyniki wskazuja na bardzo stabg zaleznos¢ sredniej
szybkosci $cinania od przeswitu lub takiej zaleznosci w ogodle nie wykazuja (Tanguy

190



i wsp., 1996). Wartosci K podawane w tej grupie prac sg kilkanascie razy mniejsze
od podobnych warto$ci otrzymywanych w pracach z grupy pierwszej. Praca
Schilo, 1969 stanowi w duzym stopniu tacznik pomiedzy obydwoma, wymienionymi
wczesniej, grupami prac.

Obserwowane na rys. 4.8 tak duze rdéznice wynikoéw trudno wytlumaczy¢
w racjonalny sposob. Mozna tatwo udowodni¢, ze w metodzie Metznera i Otto,
1957, ktora byla standardowo stosowana we wszystkich omawianych przypadkach,
doktadno$¢ pomiaréw mocy mieszania cieczy newtonowskiej i nienewtonowskiej
odgrywa ogromng role. Przy wskazniku ptyniecia n = 0,3, 10% btad popetniony
przy okreslaniu mocy mieszania (momentu obrotowego) skutkuje okoto 40%
btgdem wyznaczania wartosci K. Tak duzy biad moze w pewnym stopniu
thumaczy¢ rozbiezno$ci w wynikach koncowych, ale tylko w pewnym stopniu.
Wydaje sig, ze musza by¢ przeprowadzone dalsze badania szybko$ci $cinania
w mieszalniku z uzyciem wspotczesnych, doktadniejszych metod pomiarowych.

Z merytorycznego punktu widzenia o mocy mieszania decyduje obszar
przeswitu, zatem do obliczen inzynierskich mozna zarekomendowa¢ te zaleznosci,
ktére uwzgledniaja wptyw stosunku D/d na warto$¢ K. Wobec duzych roz-
bieznosci w wynikach do$wiadczalnych mozna zarekomendowac zalezno$ci
wynikajace z modelu przeptywu Coutte’a lub modelu Mitsuishi i Miyairi, 1973.

4.2.1. Ciecze posiadajgce granice plyniecia

Odrebnym zagadnieniem w mieszaniu cieczy rozrzedzanych $cinaniem jest
sposob okreslania lepkosci cieczy dla plynow z granica ptynigcia 1y (yield stress
fluids), po przekroczeniu ktorej ciecz zaczyna dopiero ptynac. Ciecze z granica
ptynigcia spotykamy czesto w przemysle spozywczym lub farmaceutycznym, sg
to réznego rodzaju pasty, farby lub niektore stopione polimery. Ze wzgledu na
czgstos¢ ich wystepowania istotnym problemem jest dobieranie uktadu mie-
szajacego dla tego typu cieczy oraz okreslenie zastgpczej lepkosci pozornej Mg,
a nastepnie obliczenie zapotrzebowania mocy do napgdu mieszadta.

Jesli krzywa ptyniecia takiej cieczy ©=f(y) jest linig prosta, to jest to ptyn
Binghama i rownanie krzywej ptynigcia posiada postac

T=1,+ npﬁ( (4.46)

gdzie n, [Pas] nazywane jest plastycznoscia ptynu.

W przypadku krzywej plynigcia niebedacej linig prosta, najbardziej popularne sg
modele Cassona i Herschel-Bulkleya przedstawione odpowiednio réwnaniami
(4.47)1(4.48)

o=t + . v (4.47)
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t=1, + (1 P (4.48)

gdzie 1 jest naprezeniem granicznym, a M, 1 Mpm 53 jedynie parametrami
modelu.

Pod wzgledem hydrodynamicznym uktad z ciecza posiadajacg granice
ptynigcia jest uktadem specyficznym, gdyz w obszarach o stabych napregzeniach
stycznych nieprzekraczajacych wartosci 1y plyn zachowuje si¢ jak cialo stale,
powodujac tym samym powstawanie stref martwych w mieszalniku lub stref
o0 bardzo stabym wymieszaniu (Elson, 1990, Hirata i Aoshima, 1996, Ein-Mozaffari
i wsp., 2005). Z tego tez wzgledu do mieszania tego typu cieczy zaleca si¢ stoso-
wanie mieszadel waskoprze§witowych, przede wszystkim mieszadet wstegowych
oraz kotwicowych, wytwarzajacych stosunkowo duze naprezenia §cinajace w mie-
szalniku (Bertrand i wsp., 1996, Tangu i wsp., 1996).

Do okreslania intensywnos$ci mieszania dla cieczy Binghama mozna stosowad
albo klasyczng liczbe Reynoldsa, gdzie w mianowniku wystepuje zastepcza
lepkos¢ pozorna 1., lub tez mozna stosowaé bezwymiarowg liczbg zwana liczba
Binghama, zdefiniowang réwnaniem (4.49)

(4.49)

Ze wzgledu na to, ze czgstosC obrotowa mieszadta N znajduje sie¢ w mianowniku,
a nie w liczniku, jak w przypadku definicji liczby Reynoldsa, mate wartosci Bi
oznaczaja bardziej intensywne mieszanie cieczy.

Ze wzgledu na skomplikowane wtasciwosci reologiczne cieczy posiadajacych
granice ptynigcia, do opisu sposobu okreslania zastepczej lepkosci pozornej M
lub wartosci Ky w rownaniu (3.56) autorzy czesto wykorzystuja znane modele
hydrodynamiczne dotyczace poszczegolnych przypadkéw przeptywu. Dla
mieszadel waskoprzeswitowych takim przeptywem jest niewatpliwie przeptyw
Couette’a przedstawiony na rys. 3.3 (Bousmina i wsp., 1999, Ait-Kadi i wsp.,
2002; Thakur i wsp., 2004). W modelu tym zaktada si¢ izotermiczny przeptyw
cieczy pomigdzy dwoma koncentrycznymi walcami, z ktorych cylinder zewnetrzny
jest nieruchomy, natomiast moment M dostarczany jest na cylinder wewnetrzny,
ktory obraca si¢ z czgstoScia obrotowa N. Parametrem geometrycznym jest
stosunek promienia walca wewnetrznego R; do promienia walca zewngtrznego
Ry, przy czym R;/R,=s. Dla cieczy Binghama przeptyw plynu w szczelinie
pomigdzy walcami zaleze¢ bedzie od warto$ci przylozonego momentu M na
cylinder wewnetrzny i jego relacji w stosunku do dwoch krytycznych wartosci
M, i M, okreslajacych warunki ptynigcia ptynu na powierzchniach obu cylindrow
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M, =2nHt R} (4.50)
M, =2xHr R} (4.51)

Dla matych momentéw M przytozonych do cylindra wewnetrznego M < M, <
M, oraz przy zatozeniu braku poslizgu na $ciankach w szczelinie nie istnieje
zaden przeplyw i predkos¢ w szczelinie rowna jest zeru. Dla $rednich warto$ci
momentu M; < M < M, naprezenia styczne na $ciance wewnetrznej sa wyzsze
niz naprezenia graniczne T, i nastgpuje czeSciowy przeplyw plynu w szczelinie.
Jest to tzw. ,,przeptyw mieszany”. Dla duzych wartosci momentu M > M, > M,
w calej szczelinie nastgpuje pelny przeplyw plynu, jest to tzw. ,,przeptyw w pelni
$cinajacy”. Powyzej opisane relacje mozna zastagpi¢ warto$ciami promienia
krytycznego X, zdefiniowanego rownaniem (4.52)
x -l [ ™ @5)
R, \2nH £,
Dla przeptywu mieszanego otrzymalibysmy s<X,<1,0, a dla przeptywu
w pelni rozwinigtego X, > 1,0. Przejscie z obszaru mieszanego do obszaru w
peli rozwinigtego nastepuje przy X, = 1,0. Rozktad predkosci dla cieczy Binghama
prezentowali Bird wsp., 1983, a dla cieczy spehniajacych rownanie Herschela-
Burkleya (4.48) Jarny i Coussot, 2002.

Rozwigzaniom numerycznym dla modelu przeptywu Couette’a oraz rozwia-
zaniu w przestrzeni 2D i 3D dla rzeczywistych mieszadel wstegowych i kotwico-
wych pracujgcych w ruchu laminarnym poswigcona byla praca Anne-Archard
i wsp., 2006. Dla modelu Couette’a i dla przeptywu mieszanego (X, < 1,0) uzyskano
zaleznos$¢ teoretyczna okre$lajaca warto§¢ wspotczynnika proporcjonalnosci K
w réwnaniu (3.56)

4n

K, = > (4.53)
1-X, +2In(X,/s)
a dla przeplywu w pelni $cinajacego (X, > 1,0)
— (4.54)
Ins

Nalezy pamigtac, ze wartosci K wyrazone zaleznosciami (4.53) i (4.54) zaleza
od przylozonego momentu do cylindra wewnetrznego, gdyz od tego zalezy
w jakim zakresie ruchu begdziemy si¢ znajdowac. Wyniki rozwigzan w formie
graficznej pokazano na rys. 4.9.
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przeptyw $cinajacy przeptyw mieszany

- —— i ——

—————— Bingham (B)
_____ Herschel-B. (HB)
P T Casson (C)

e

Rys. 4.9. Uzyskane z rozwigzan numerycznych wartosci K dla przeptywu Couette’a
dla s = 0,96 (4dnne-Archard wsp., 2006)

Przedstawione na tym rysunku wyniki dotyczyly nie tylko plynéw Binghama, ale
rowniez ptynéw spetniajacych modele reologiczne ptynow Cassone i Herschela-
Bulkleya. Liniami pionowymi zaznaczono moment przejscia przeptywu z obszaru
w pelni $cinanego w obszar przeptywu mieszanego. Jak wynika z rys. 4.9 warto$ci
K, a zatem i $rednia szybko$¢ $cinania w szczelinie, dla przeptywu w pelni
Scinajacego, nie byla zbyt duza, gdyz wartosci wspdtczynnika oscylowaty okoto
warto$ci 10, niezaleznie od przyjetego w obliczeniach modelu reologicznego.
Jedynie dla przeplywu mieszanego wartosci K rosty do okoto 15, réwniez
niezaleznie od przyjetego modelu reologicznego.

Na rys. 4.10 przedstawiono z kolei podobne rozwigzania numeryczne dla
mieszadetl kotwicowych oraz wstegowych (Anne-Archard wsp., 2006), przy mie-
szaniu plynéw Binghama. Stosunek $rednicy mieszadta do $rednicy mieszalnika
dla mieszadla kotwicowego wynosit 0,96, a dla mieszadta wstegowego 0,89.

S0
40
30

Ks
20

b ®  Kotwicowe, symulacja 2D
——6— kotwicowe, symulacja 3D
—aA—— dwuwstegowe
——7— Curran iwsp., 2000

0 Lol R EE T | L I\\IIHI‘ Lol

10° 10 10° 10!

Rys. 4.10. Warto$¢ parametrow Metznera i Otto K dla cieczy Binghama,
dla mieszadet wstggowych i kotwicowych (Anne-Archard wsp., 2006)
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Nie wnikajac w szczegdlowa analize rys. 4.10 latwo zauwazy¢, ze wartosci
liczbowe K sg bliskie warto$ciom uzyskiwanym dla ptynow pseudoplastycznych.
Zostalo to przedstawione w p. 4.2 (mieszadta kotwicowe) oraz w p. 3.3.3 (mieszadia
wstegowe). Zbiezno$¢ omawianych rezultatdw wynika najprawdopodobniej
z faktu, ze oba rozwazane ptyny, niezaleznie czy z granica plynigcia, czy bez,
naleza do grupy ptynoéw rozrzedzanych $cinaniem.

Oprocz cieczy reostabilnych wystgpuja rowniez ciecze o zmiennych wiasci-
wosciach w czasie. Najbardziej popularnymi cieczami z tej grupy sg ciecze tikso-
tropowe, ktorych lepko$¢ maleje wraz z czasem, jesli sa one poddane cigglemu
$cinaniu. Ze wzgledow oczywistych sposob obliczania lepkos$ci zastgpczej i mocy
mieszania dla tego typu cieczy jest duzo bardziej skomplikowany niz w przypadku
ptynéw reostabilnych. Zagadnieniom tym poswigcone sg m.in. prace Marouche
iwsp., 2002 oraz Maingonnata i wsp., 2005.

4.3. Wymiana ciepla na $ciance mieszalnika

Przy ptaszczowej wymianie ciepta od $cianki mieszalnika do cieczy mieszanej
w ruchu laminarnym, najwigksza zaleta mieszadet kotwicowych jest mozliwos¢
mechanicznego zdzierania termicznej warstwy granicznej tworzacej si¢ na $ciance
mieszalnika. Szczegoélnie jest to widoczne przy mieszaniu cieczy o duzych
lepko$ciach lub podczas mieszania cieczy rozrzedzanych $cinaniem. W pierwszym
przypadku, grubo$¢ termicznej warstwy granicznej jest z reguly wigksza niz
wielko$¢ przeswitu pomigdzy tapa obracajgcego si¢ mieszadla kotwicowego
1 mechaniczne usuwanie czgéci ogrzanej warstwy granicznej do wnetrza mieszalnika
zwigksza warto§¢ wymienianego strumienia cieplnego. W drugim przypadku,
duze szybkosci $cinania w waskim prze§wicie powodujg zmniejszenie lepkosci
cieczy rozrzedzanych $cinaniem, co z kolei powoduje zmniejszenie grubosci
warstwy granicznej, a tym samym polepszenie warunkéw dobrej wymiany ciepta.
Z tej krotkiej analizy wynika jeden podstawowy wniosek, ze kluczowym para-
metrem decydujacym o szybko$ci wymiany ciepla na §ciance mieszalnika w przy-
padku mieszadet kotwicowych, jest wielko$¢ przeswitu pomiedzy obracajgcym
si¢ mieszadtem a $cianka.

W p. 3.4.2 poswigconym wymianie ciepta dla mieszadet wstegowych opisano
metody pomiarowe stuzace do wyznaczania wspotczynnikow wnikania ciepta.
Podano rowniez klasyczng forme réwnania korelacyjnego (4.55), stuzacego do
opisywania zalezno$ci wspolczynnikéw wnikania ciepta od parametrow pro-
cesowych oraz wlasciwosci fizykochemicznych mieszanej cieczy

2 (22
A n A\ ng
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Roéwnanie to mozemy zapisa¢ w formie uproszczonej jako
Nu=CRe"*Pr® i* (4.56)

Przy znanych wartosciach stalych A, B, E oraz wspdfczynnika proporcjonalnosci
C w bardzo tatwy sposdb mozemy na etapie projektowania mieszalnika obliczy¢
warto$¢ wspotczynnika wnikania ciepta a. Warto$¢ « jest wartoscig kluczowa,
jesli chcemy okresli¢ warto$¢ strumienia cieplnego q[W] wymienianego pomiedzy
$cianka mieszalnika a cieczg mieszana.

4.3.1. Ciecze newtonowskie

Mieszadla kotwicowe stuza w zasadzie tylko do plaszczowej wymiany ciepta.
Mimo to liczba prac po§wigeconych temu zagadnieniu, szczegdlnie w odniesieniu
do cieczy newtonowskich, nie jest zbyt imponujaca. W dodatku, w wigekszos$ci sa
to prace prowadzone w polowie ubiegltego wieku.

Prace, ktore niewatpliwie zapoczatkowaly badania wymiany ciepta dla mie-
szadel kotwicowych to prace Uhla, 1955 oraz Uhla i Voznika, 1960, w ktorych
autorzy wykonali obszerne badania w mieszalniku z dnem elipsoidalnym. Dla
zakresu mieszania laminarnego podali réwnanie

Nu =1,0Re” Pr"* vi** dla Re = 30+300 (4.57)
natomiast dla wyzszych liczb Reynoldsa Re = 3004000
Nu =0,38Re™” Pr"* vi*'"® (4.58)

W ostatniej pracy autorzy dokonali analizy ilosciowej wptywu bezwymiarowego
przeswitu ¢/D na warto§¢ wspotczynnika wnikania ciepla a. Na wykonanych
wykresach Nu/(Pr***Vi®'®) = f(¢/D) dla ustalonych wartosci liczb Reynoldsa Re
= 10 oraz Re = 300 uzyskali minimum dla ¢/D = 0,025 (d/D = 0,95). Dla matych
warto$ci przeswitu fakt ten tlumacza mechanicznym zdzieraniem warstwy
granicznej dla ¢/D < 0,025. Natomiast dla wigkszych przeswitdw, przy dalszym
jego wzroscie coraz wieksza czes$¢ strugi cieczy przeplywa na zewnatrz obracajacej
sie tapy mieszadta, wytwarzajac w tym obszarze zwigckszona burzliwos¢, co
oczywiscie pozytywnie wptywa na warunki wymiany ciepta. Stad wartosci o
rosng wraz ze wzrostem przeswitu dla ¢/D > 0,025.

Powyzsze obserwacje potwierdza praca Heinleina i Sandalla, 1972. Autorzy
badali wnikanie ciepta od $cianki mieszalnika do cieczy mieszanej podczas
nieustalonego ruchu ciepta. W wyniku przeprowadzonych badan uzyskali
zalezno$¢ statej proporcjonalnosci C od wielkosci bezwymiarowego przeswitu
C = f(c/D), co przedstawiono na rys. 4.11. Charakter krzywej uzyskanej przez
Heinlena i Sandalla, 1972 ksztaltem pokrywa si¢ z krzywymi podanymi przez

196



Uhla i Voznicka, 1960, chociaz wystepujace minimum przypada na zupetnie inng
warto$¢ ¢/D (0,06 wobec 0,025 wg Uhla i Voznicka, 1960).

0,75

0,70
C
0,65

0,60

0,55

0,50

0,45
0,00 0,02 0,04 0,06 0,08 0,10 0,12 0,14 0,16

c/D

Rys. 4.11. Zaleznos$¢ szybkosci wnikania ciepta na §ciance mieszalnika
od wzglednego przeswitu ¢/D wg Heinleina i Sandalla, 1972

Warto jednak zauwazy¢, ze badania nieustalonego ruchu ciepta wykonane przez
Heinleina i Sandalla dotyczyly cieczy nienewtonowskich i byly one obarczone
do$¢ duzym btedem, gdyz $redni btad wynosit £ 29%. Wynikato to najprawdo-
podobniej z faktu, ze strumien ciepla byt obliczany z rownania (3.99) dla nieu-
stalonego ruchu ciepta, a pochodng dt/dt okreslano numerycznie na podstawie
bardzo matych przyrostow At w czasie At. Duzy blad popemiany przy okreslaniu
warto$ci At mogl mie¢ decydujgcy wptyw na wynik koncowy.

Nieco odmienny sposob korelowania wynikow do$wiadczalnych zastosowat
w swojej pracy Zlokarnik, 1969. Wykonal on obszerne badania mieszadet
kotwicowych pracujacych w szerokim zakresie liczb Reynoldsa Re = 1+10°. Ze
wzgledu na uzyskane przesunigcie punktow doswiadczalnych na wykresie,
koncowe wyniki podat w postaci korelacji (4.59), gdzie stata C dla przypadku
ogrzewania cieczy w mieszalniku wynosita 0,242, natomiast dla przypadku
chtodzenia C = 0,358.

Nu = C(RePr**+ 4000 Vi (4.59)

Wyktadnik potegi £ wynosit 0,14 dla chtodzenia i 0,02 dla ogrzewania.
Rownanie (4.59) (niezaleznie od formy rdéwnania) budzi pewne watpliwosci,
gdyz warto$¢ stalej C wskazuje, ze wspolczynniki wnikania ciepta w przypadku
ogrzewania sg mniejsze niz w przypadku chtodzenia dla tych samych parametrow
geometryczno-procesowych. Jak wiadomo, w praktyce tendencja jest odwrotna,
co uwzglednia poprawka Sidera-Tate’a.
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Nietypowy uktad geometryczny mieszadel kotwicowych pracujacych w cie-
czach newtonowskich, tzn. mieszadta kotwicowe o duzym przeswicie, przebadat
Mizushina i wsp., 1966b. Jednak ze wzgledu na brak gléwnego waloru mieszadet
kotwicowych, czyli mozliwosci zdzierania warstwy granicznej ze S$cianki mie-
szalnika, mieszadta te nie znalazly szerszego zastosowania.

Porownanie efektow mieszania w postaci wspotczynnikow wnikania ciepta
z naktadami, jakie nalezy ponie$¢, aby utrzymaé ciecz w ruchu, przedstawili
w swojej pracy Moo-Young i Gross, 1969. Badania przeprowadzili w zakresie liczb
Reynoldsa Re = 130+4300, czyli w duzej mierze w zakresie ruchu przejsciowego
oraz burzliwego. Dla tego zakresu ruchu opisali w sposob pogladowy (rys. 4.12a)
mechanizm optywu cieczy wokol tapy mieszadta kotwicowego. Przed tapa mie-
szadla nastepuje spigtrzenie cieczy i wzrost ciSnienia w tym obszarze, natomiast
tuz za tapg tworza si¢ wiry zalopatkowe podazajace za obracajaca si¢ fapa mieszadta.

spietrzenie cieczy
przed topatka

zaburzenia za

14
topatkg RN

Rys. 4.12a. Mechanizm tworzenia si¢ wirdw w obszarze tapy mieszadta kotwicowego
wg Moo-Younga i Grossa, 1969

Dla zakresu mieszania burzliwego skorzystali z teorii turbulencji izotropowej
Kolmogorowa oraz prac Batchelora. Batchelor dla turbulencji izotropowej okreslit
warto$¢ Sredniej kwadratowej predkosci pulsacyjnej dla wirdéw o rozmiarach p
mniejszych od mikroskali liniowej wirdow, ale wiekszych od skali wirow Kolmogo-

rowa zalezno$cia
_.z_ P 2/3 p 2/3
u, =const.- v) E (4.60)

Pierwiastek ze $redniej kwadratowe] predkosci pulsacyjnej jest statystycznym
parametrem opisujagcym zmienng wielko$¢ $redniej predkosci pulsacyjnej na
odlegtosci p. Z teorii turbulencji izotropowej Kolmogorowa wynika, ze warto$é
ta jest parametrem statystycznie niezaleznym od warunkow zewnetrznych
i jedynym parametrem wplywajacym na nig jest warto$¢ energii rozpraszanej
w jednostce objetosci cieczy mieszanej. Mozna zatem okreslic warto$¢ liczby
Reynoldsa dla turbulencji izotropowej, wstawiajac zamiast predkosci pierwiastek
ze $redniej kwadratowej predkosci pulsacyjnej oraz wymiar p
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'2
up,/u
Re :u 4.61)
n

Uwzgledniajac rownanie (4.60), otrzymamy

\/EPp N p3/4p2/3(P/V)l/3

n n

Re = (4.62)

W ten sposob warto$¢ liczby Reynoldsa jest uzalezniona od warto$ci energii
rozpraszanej w jednostce objetosci cieczy mieszanej. Ten sposob okreslania
liczby Reynoldsa podczas badan szybkosci wnikania masy w mieszalniku po raz

pierwszy zastosowal Oyma, 1956. Jezeli do rownah opisujacych szybkosé
wnikania ciepta w mieszalniku (bez uwzglednienia stosunku 1/14)

Nu ~ Re” Pr® (4.63)
wprowadzimy jako parametr liniowy p oraz uwzglednimy réwnanie (4.62),
otrzymamy
304023 (p |3 A cn
ap | p" ' (P/V)” | e (4.64)
A n A

Calderbank i Moo-Young, 1961a, opierajac si¢ na wczesniejszych pracach Pireta
i wsp., 1957 oraz Barkera i Treybala, 1960, ktorzy stwierdzili brak wptywu
wielko$ci p na wspotczynniki wnikania masy, wyciagneli wniosek, ze wyktadnik
potegi 4 w roéwnaniu (4.64) musi by¢ rowny ¥i. Przyjmujac za wigkszo$cia
autoréw wyktadnik B przy liczbie Prandtla jako B = 1/3, réwnanie (4.64) mozna
przeksztatci¢ do postaci

L {[(P/V)n]/pz }”4 (4.65)

c.p icpn/% ’ ?

Roéwnanie to wigze ze sobg bezposrednio moc mieszania P ze wspdtczynnikiem
wnikania ciepta c.

Calderbank i Moo-Young, 1961a wykorzystujac dane literaturowe dotyczace wni-

kania ciepta i masy w mieszalniku dla r6znego typu mieszadel, otrzymali wspot-
czynnik proporcjonalno$ci w rownaniu (4.65) rowny 0,13, co pozwala napisaé

1/4
& oppro 0,13-{(1)/—\/} (4.66)

2
pc, p

Btad $redni réwnania korelacyjnego (4.66) byt jednak bardzo duzy i wynosit
66%. Wynika to najprawdopodobniej z faktu roznych technik pomiarowych
wielkosci podstawowych stosowanych przez autoréw, ktorych prace brane byty
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pod uwagg przez Calderbanka i Moo-Younga. Drugim powodem bylo niewatpliwie
uzycie jednej korelacji dla mieszadet o roznych konstrukcjach. Uzyskanie jednej
korelacji z matym btedem $wiadczyloby o mniej wigcej jednakowej efektywnosci
pracy wszystkich mieszadel niezaleznie od ich konstrukcji. Bytoby to sprzeczne
z wynikami przewazajacej liczby prac wykazujacych rézne efektywnosci
poszczegdlnych typow mieszadel, w zalezno$ci od ich konstrukeji i wybranego
kryterium efektywnosci mieszania. Niemniej uzyskany S$redni wspotczynnik
proporcjonalnosci 0,13 w rownaniu (4.66) pozwala na stosowanie go jako punktu
odniesienia przy ocenie efektywnosci pracy okreslonego mieszadta pod katem
szybkosci wymiany ciepta lub masy na §ciance mieszalnika.

W wspomnianej juz pracy Moo-Younga i Grossa, 1969 okreslono wartosci wspot-
czynnika proporcjonalnosci K w réwnaniu (4.67) dla mieszadet kotwicowych
o roznych prze§witach wzglednych ¢/D

S pprok {(P/—V} (4.67)

2
pC, p

Wykorzystujac badania wlasne oraz badania innych autoréw Moo-Young i Gross,
1969 okreslili oni warto$¢ wspotczynnika efektywnosci wzglednej ® opisanego
rownaniem (4.68) dla mieszadet o r6znych przeswitach
013

K

C) (4.68)
Mozna uznaé, ze wykres zaleznosci (4.68) pokazany na rys. 4.12 jest rozwinig-
ciem pracy Heinleina i Sandalla, 1972 przestawionej na rys. 4.11 oraz pracy
Uhla i Voznicka, 1960. Wprawdzie osie y sg opisane w obu przypadkach w inny
sposob, niemniej w obu przypadkach znajduje si¢ tam wspdtczynnik wnikania
ciepla na $ciance mieszalnika. Z obu wykresow wynika, ze wpltyw przeswitu
na wspotczynniki wnikania ciepla na $ciance nie jest jednoznaczny i zalezy
w duzym stopniu od zakresu ¢/D lub D/d.

Brooks i Su, 1960

Uhl i Voznick, 1960
Boot i Romero, 1963
Moo-Young i Gross, 1969

1.0 1,02 1,04 1,06 1,08 1,10 1,12 1,14 1,16 1,18 1,20 ﬂ'1,25

0,5}

b4 B O

D/d

Rys. 4.12. Efektywnos$¢ mieszania mieszadtami kotwicowymi
wg Moo-Younga i Grossa, 1969
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Jak wynika z rys. 4.12 duza efektywno$¢ mieszania wystepuje dla D/d = 1,0,
czyli dla mieszadta skrobakowego, co ze zjawiskowego punktu widzenia jest jak
najbardziej zrozumiate. Zastanawiajace jest jednak, ze podobny efekt mozna
osiggnac stosujac mieszadta o duzo mniejszym prze§wicie, mianowicie dla
stosunku D/d = 1,10. Fakt ten mozna wytlumaczy¢ czesciowo tworzeniem si¢ wir6w
W przestrzeni pomiedzy obracajaca si¢ fapa mieszadla a $cianka (Pefers i Smith,
1969), nie thumaczy to jednak catkowicie tak znacznej efektywnosci. Czgsciowa
dyskusje tego zagadnienia przedstawiono w pracy Uhla i Voznicka, 1960.

Najbardziej niekorzystnym obszarem jest przeswit D/d = 1,04, co w duzej mierze
potwierdzaja wyniki pracy Uhla i Voznicka, 1960 oraz dla przypadku, kiedy tapa
mieszadla operuje w duzej odleglosci od $cianki mieszalnika (D/d > 1,15)
1 zaburzenia wytwarzane przez mieszadto nie docieraja bezposrednio do §cianki.

4.3.2. Ciecze nienewtonowskie

W przypadku cieczy nienewtonowskich jedynym dodatkowym i istotnym
problemem w poréwnaniu z cieczami newtonowskimi jest konieczno$¢ uwzglednia-
nia zmiennej lepkos$ci ptynu wraz ze zmiang czgstosci obrotowej mieszadta.
Zagadnienie to byto szerzej omoéwione na poczatku niniejszego rozdziatu. Jednak
sposob, w jaki poszczeg6lni autorzy uwzgledniali wplyw zmiennej lepkosci
w proponowanych przez siebie zalezno$ciach nie byt jednakowy we wszystkich
przypadkach. Wigkszo§¢ dostepnych prac mozna byloby podzieli¢ na dwie
grupy. Do pierwszej z nich nalezy zaliczy¢ te prace (Pawtuszenko i Gtuz, 1966a;
Gluz i Pawtuszenko, 1967; Martone i Sandale, 1971), w ktorych w podawanych
zaleznoéciach korelacyjnych w miejsce lepkosci molekularnej, bedacej tylko
funkcja temperatury, wstawiano lekkos¢ pozorng n,. z wykorzystaniem statej K
w rownaniu (3.56). Druga grupa prac bazuje na analizie rownan Naviera-Stokesa,
rownania cigglosci i rownania energii z uwzglednieniem ich roznych uproszczen
(Hagedorn i Salomone, 1967, Pollard i Kantyka, 1969). W ten sposdb w rowna-
niach korelacyjnych pojawiaja si¢ dodatkowe czynniki, ktore nie wystepuja
w przypadku mieszania cieczy newtonowskich.

Ze wzgledu na rdéznorodno$¢ propozycji poszczegélne prace nie beda
omawiane w sposob szczegdtowy, natomiast proponowane rownania korelacyjne
sa przedstawione w tabeli 4.3 wraz z najwazniejszymi parametrami. W tabeli
podano zakresy zmiennosci liczby Reynoldsa, a w teks$cie ponizej sposob ich
definicji przez poszczegolnych autorow.
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Tabela 4.3. Wnikanie ciepta od $cianki mieszalnika do cieczy nienewtonowskich
dla mieszadet kotwicowych

Autorzy D[m] |Ciecze Re
Pollard 0,305 |Wodne 200-10° | oD s s »
i Kantyka, |0,610 |zawiesiny — =035Re, " Pr(k/ k)
1969 0,965 | kredy,

0,6 <n< 1,0
Gluz 0,3 Woda, olej, |8-30 od 05 13 o1
; r-ry NaCMC = 0.636Re," P (k/k,)
Pawluszenko 0,6<n<1,0
1966
Pawluszenko | 0,3 Woda, olej, |30-3-10° | oad s 1 o
i Ghuz, r-ry NaCMC 5~ 0.374Re, " Py (k/k)
1966b 0,6<n<1,0
Sandall 0,2 R-ry CMC 320- oD s s 012
i Patell, 03<n<1,0 |9-10* T 0315Re,”" Py (k/k,)
1970
Martone 0,2 Zawiesiny 336- oD T B 0.072
i Sandall, kredy 9,5.10 | 5 ~0315Re; " Px (. /. )ﬂ [ /a-)]
1971 w wodzie . .

(-stezenie masowe zawiesiny

Mizushina | 0,3 R-ry NaCMC | 100- od 067 1 033 < 1 014
iwsp., 1967 5,5.10° 7=0,4Re4 Pr, 7 Vi
Hagedorn 0,2 R-ry CMC 35- od (L43n+D)) 303 < 1 0.34.. 0.54
i Salomone, 03<n<1,0 |6810° Y =0,56Re; Pr” Vi®*n®?
1967

Pollard i Kantyka, 1969

Zastosowali wyprowadzong przez Calderbanka i Moo Younga, 1961b zalezno$é
(4.69) okreslajaca srednig szybko$¢ $cinania cieczy w mieszalniku

n/(n-1)
?=BN-(3n+lj (4.69)
4n
gdzie warto$¢ B wyrazona byta réwnaniem (4.30). Poniewaz
N, =ki™ = k(BN)"'l(3r;+ lj (4.70)
n

zatem rownania okreslajace liczb¢ Reynoldsa, Prandtla oraz simpleks lepkosci
przyjma postaé

2 2NT72-npl-n n
Rel:Ndp:pdN B (3n+1j @71
Nue k 4n
ke (BN) "
pr = _ ¢,(BN)" (3n+1 (4.72)
A A 4n
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Gluz i Pawluszenko, 1966 oraz Pawhluszenko i Gluz, 1966a

Jako jedyni stosowali w swoich badaniach warto§¢ K= 4n. Wartos¢ te stosuje
si¢ klasycznie dla przypadku mieszadet otwartych, dla ktorych prawdziwy jest
model wiru centralnego. W efekcie otrzymali

2 2N\ T72-1n
nae
an—l
Pr, =2 —(4n)” (4.74)

Sandall i Patell, 1970

Stosowali te samg metod¢ jak Calderbanka i Moo Younga, 1961b oraz Pollard
i Kantyka, 1969, tzn. liczbe Reynoldsa oraz Prandtla obliczali z zaleznosci
(4.69+4.72).

Martone i Sandall, 1971

Badali ciecze Binghama, dla ktorych lepkos¢ pozorna n,. okreslona jest zalezno$cia

TO TO
MNee =— TN, =

; N +M, 4.75)

Liczby Reynoldsa i Prandtla obliczali z zalezno$ci (4.76) i (4.77) z wykorzysta-
niem réwnania (4.75)

2
Re, = Ndp (4.76)
MNee
C
P = % (4.77)

Mizushina, Ito, Mukaraki i Tanaka, 1967

Lepkos¢ dla cieczy pseudoplastycznych okreslali dla szczeliny pomigdzy $cianka
mieszalnika a tapg mieszadta i w konsekwencji

28\J2n 1\
Re, = 4 115 (D/zd lj 4.78)
T
k n-1
sz
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Hagedorn i Salomone, 1967

Autorzy ci, analizujac rozktady predko$ci w termicznej warstwie granicznej
opisane rownaniami Naviera-Stokesa, zaniedbali wszystkie gradienty predkosci
oprocz gradientu sktadowej osiowej w kierunku promieniowym. W ten sposob
analize zjawiskowg sprowadzili do analizy przeptywu cieczy w rurze o $rednicy
d. W efekcie uzyskali rownanie, w ktorym wyktadnik potegi byl uzalezniony od
wskaznika ptyniecia ptynu n

PN 0 P
Re, = L (4.80)

Analizujgc rownania korelacyjne zawarte w tabeli 4.3 oraz sposoby definio-
wania liczb Reynoldsa i liczb Prandtla (przede wszystkim liczb Reynoldsa)
mozna stwierdzi¢, ze szczegodlnie duza roznorodno$¢ definicji dotyczy sposobu
obliczania $redniej szybkosci $cinania w mieszalniku, co bezposrednio wptywa
na wartosci liczbowe kryterium Reynoldsa i Prandtla. Nalezy jedynie zatowac, ze
pomimo tak wielu badan do chwili obecnej nie udato si¢ rozwigza¢ tego waznego
problemu. Najprawdopodobniej tkwi on w tym, Ze lepkos$¢ cieczy nienewtonowskiej
jest funkcja nie tyle s$redniej, co lokalnej szybkosci $cinania w mieszalniku,
a w przypadku ptaszczowej wymiany ciepta, jest funkcja szybkos$ci §cinania przede
wszystkim w warstwie termicznej. Zatem w przypadku cieczy rozrzedzanych
$cinaniem obliczone warto$ci wspotczynnikéw wnikania ciepta okreslone m.in.
na podstawie $redniej szybkosci $cinania dotyczacej catego mieszalnika moga
by¢ obarczone duzym btedem (Kuncewicz i wsp., 2011).

Duza zgodno$¢ obserwujemy natomiast w wartosciach wyktadnikow poteg
przy liczbach Reynoldsa i Prandtla. Przy liczbie Prandtla warto§¢ wyktadnika
byla z zasady przyjmowana jako 1/3 z wyjatkiem Hagedorna i Salomone, 1967.
Byla to zatem warto$¢ przyjmowana, a nie okreslana na podstawie badan
doswiadczalnych. Podobna sytuacja wystepuje w przypadku wyktadnikéw poteg
przy liczbie Reynoldsa. Warto$cia dominujaca jest warto$¢ 2/3, gdyz zgodnie
z podawanym przez poszczegolnych autorow zakresem liczb Reynoldsa, badania
w absolutnej wigkszosci przebiegaly w warunkach ruchu przejsciowego lub
burzliwego. Jedynie w przypadku Gluza i Pawtuszenki, 1966 wartos¢ tego
wyktadnika wynosita 2, gdyz badania byly przeprowadzone jedynie dla ruchu
laminarnego. Nalezy jednak podkresli¢, ze rowniez i tym razem omawiane
wartosci byly raczej przyjmowane, a nie byty obliczane.

Zaskakujace jest, ze w rownaniach korelacyjnych prezentowanych w tabeli 4.3
nie wystepuja parametry inwariantow geometrycznych mieszadla, szczegélnie
dotyczy to przeswitu ¢/D. Nie oznacza to jednak, ze parametr ten nie wptywa na
warto$¢ a. Niewatpliwie ma on wptyw, i nawet stosunkowo duzy, jednak wplyw
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ten nie jest jednoznaczny i dlatego trudno go uja¢ w formie rownania matema-
tycznego. Rys. 4.13 ilustruje jakoSciowa zalezno$¢ wartoSci « od przeswitu,
ktora przedstawili w swojej pracy Edwards i Wilkinson, 1972a na podstawie
przeanalizowanych prac Uhla i Voznicka, 1960; Sterbaca i Tauska, 1965a;
Penny i Bella, 1967oraz Moo-Youna i Grossa, 1969. Przebieg linii na rys. 4.13
Edwards i Wilkinson, 1972a tlumacza w podobny sposob jak Uhl i Voznick,
1960. Dla bardzo matych przeswitdw nastepuje zdzieranie warstwy granicznej,
nastepny wzrost warto§ci « ze wzrostem przeswitu wynika z coraz wigkszej
penetracji wir6w w obszarze przy$ciennym, a przy bardzo duzych przeswitach
energia kinetyczna wir6w nie dociera juz do $Scianki mieszalnika i warto$¢ stru-
mienia cieplnego maleje. Ciekawe jest, ze przedstawiony wykres bardzo dobrze
pokrywa si¢ z podobna praca Heinleina i Sandalla, 1972 opublikowang w tym
samym roku co praca Edwarda i Wilkinsona, 1972a. Autorzy nie mogli nawzajem
korzysta¢ ze swoich wynikow, a mimo to wnioski z ich pracy sa niemal
identyczne. Obie wymienione prace bardzo dobrze zgadzaja si¢ rowniez z wynikami
Moo—Younga i Grossa, 1969 przedstawionymi na rys. 4.12.

o
) \
«© =
®E ©
55 3
g£ 5
o
S E st
© | -8 pa}
©c | Koy =0
e c
25 | €2 o
wc | [o 37 >0
LLe 8w £
T E | =S 2
28 £s3
1 S ®©

przeswit c/D

Rys. 4.13. Wpltyw przeswitu na wspotczynniki wnikania ciepta o dla mieszadet
kotwicowych wg Edwardsa i Wilkinsona, 1972a

Biorac pod uwage powyzszy jakosciowy opis wpltywu prze§witu na wspot-
czynniki wnikania ciepta, nalezy bardzo ostroznie podchodzi¢ do prezentowanych
zaleznosci korelacyjnych. Dodatkowo, kiedy projektujemy mieszalnik w skali
przemystowej dochodzi problem powigkszania skali. Absolutna wigkszos$¢ prac
badawczych byla przeprowadzona w mieszalnikach o wielkosciach 0,2+0,3 m.
Wprawdzie zastosowanie liczb kryterialnych pozwala czgSciowo omingC ten
problem, ale nierozwazne byloby korzystanie z proponowanych zalezno$ci
korelacyjnych, kiedy wartos¢ ktorejkolwiek z liczb kryterialnych wychodzi poza
zakres, w ktorym obowigzuje dane réwnanie. Przedstawiajg to w swojej pracy
Coyle i wsp., 1970, ktorzy badali mieszadta waskoprzeswitowe pracujace w cieczach
o lepkosci rzgdu 5+500 Pas. Przy tak duzych lepkosciach cieczy liczby Reynoldsa
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byty bardzo mate, natomiast liczby Prandtla bardzo wysokie i znajdowaty si¢ one
poza zakresem stosowalno$ci wszystkich rownan kryterialnych. Woweczas, jak
stwierdzaja Coyle wsp., 1970, nalezy stosowa¢ zupethie inny model wnikania ciepta,
tzn. model bazujacy bardziej na przewodzeniu, a nie na konwekcji cieplnej opisy-
wanej rOwnaniami korelacyjnymi.

Czgsto w mieszalniku z mieszadtem kotwicowym zamontowana jest wezownica
wewnetrzna, w ktorej przeptywa czynnik grzejny lub chlodzacy. Wtedy powierzch-
nia wezownicy jest dodatkowa powierzchnig grzejna lub chlodzacg i dla niej
nalezy rowniez okres$la¢ wartosci wspotczynnikéw wnikania ciepta. Wigcej na
ten temat mozna znalezé m.in. w pracach Krishana i Pandya, 1966, Pollarda
i Kantyki, 1969 oraz Skellanda i Dimmicka, 1969 .

4.3.3. Mieszadla skrobakowe

Z przedstawionych poprzednio wynikow prac Uhla i Voznicka, 1960;
Heinleina i Sandalla, 1972 oraz Edwardsa i Wilkinsona, 1972a wynika, ze
zmniejszenie prze§witu pomigdzy topata obracajacego si¢ mieszadta a §ciankg do
warto$ci granicznej ¢/D — 0, powinno powodowa¢ duzy wzrost intensywnosci
wymiany ciepta. Nalezy wigc oczekiwaé, ze maksymalng warto$¢ strumienia
cieplnego uzyska si¢ przy catkowitym zdzieraniu warstwy laminarnej. Przypusz-
czenia te potwierdzily badania Coyle’a i wsp., 1970. Rozszerzajac tapy mie-
szadla kotwicowego tak, ze powstalo mieszadto skrobakowe, otrzymali oni
Olskrobak/Olkotw. = 2,3 przy jednoczesnym okolo dwukrotnym wzroscie mocy
mieszania.

Przykladami praktycznego wykorzystania tej obserwacji sa mieszadta skrobakowe.
Sa one zbudowane w formie rury, wewnatrz ktdrej obraca si¢ wat z przytwierdzo-
nymi do niego elementami poruszajgcymi po Sciance rury. Na rys. 4.14 przedsta-
wiono konstrukcje mieszadla skrobakowego typu Votator. W rozwigzaniu tym
luzno zamocowane topatki na sworzniach w wale zostajg dociskane do $cianki
wymiennika ciepla po wprawieniu walu i topatek w ruch obrotowy, gdzie na
skutek dziatania sity odsrodkowej oraz sity pochodzacej od naporu cieczy,
lopatka dociskana jest do powierzchni $cianki. Im wigksze obroty watu, tym
wigksza jest sita dociskajaca topatki. Koniec topatki moze by¢ Sciety na swojej
tylnej czesci lub mie¢ zakonczenie ptaskie. Dla prawidtowej pracy wymiennikow
skrobakowych wymagana jest bardzo doktadna obrobka obu wspotpracujacych
ze sobg powierzchni. Pierwsze wymienniki typu Votator zostaly wyprodukowane
przez firm¢ Chemetron Corp. (w Polsce Pleszewska Fabryka Aparatury Przemysto-
wej) o stosunkowo matych srednicach rzedu 80+100 mm i dlugosci okoto 1 m.
Stosuje si¢ je w przemysle spozywczym, a takze podczas produkcji smarow
1 detergentow.
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Rys. 4.14. Mieszadto skrobakowe (Koziol i Konieczny, 1978)

1,2 — wlot i wylot cieczy mieszanej, 3,4 — wlot i wylot czynnika grzewczego (chtodzqcego),
5 — skrobak, 6 — czynnik grzewczy, 7 — cylinder roboczy,
8 — ciecz mieszana, 9 — wat

Wewnetrzny cylinder roboczy otoczony jest ptaszczem, a przeptyw plynu przez
sam cylinder roboczy wymuszony jest pompa zewngtrzng.

Inng odmiang mieszadet, w ktérych element mieszajacy porusza si¢ po $ciance
jest skrobak sprezynowy pokazany na rys. 4.15. Dwa elementy kluczowe to
sprezyna w ksztalcie litery U oraz skrobak $lizgajacy sie po Sciance. W przypadku
tego rozwigzania $rednice cylindréw roboczych dochodza do 0,3 m i dlugosci do
10 m (Penny i Bell, 1967).

Rys. 4.15. Mieszadlo skrobakowe, sprezynowe
(Penny i Bell, 1967)

Analiza szybko$ci wymiany ciepta na Sciance wymiennika skrobakowego
opiera si¢ na zatozeniu, ze zgodnie ze sposobem pracy tego typu wymiennikow,
w warstwie przysciennej nastgpuje cykliczny nieustalony ruch ciepta po kazdym
przejéciu skrobaka. Sredni czas kontaktu warstwy przysciennej ze $cianka
aparatu wynosi T = 1/(NZ), gdzie Z oznacza liczb¢ skrobakow. Jest to typowy
nieustalony, jednokierunkowy ruch ciepta, w ktorym obowigzuje rownanie
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ot ot
—=a
ot ox?

(4.81)

Po rozwigzaniu tego réwnania z odpowiednimi warunkami brzegowymi (Koziof
i Konieczny, 1978; Strek, 1981) ostatecznie uzyskujemy rownanie

D2

A

W rownaniu (4.82) Re,, oznacza klasyczna liczbe Reynoldsa dla mieszania,
a indeks ,,m” zostal dodany, aby odrézni¢ wptyw mieszania na wspotczynnik
wnikania ciepta od wplywu predkosci cieczy wzdluz osi wymiennika, ktory
bedzie charakteryzowany klasyczng liczba Reynoldsa dla przeptywu cieczy
w przekroju pierscieniowym Re = (D — d,)up/m (dy, — Srednica wahu, u — predkosc¢
cieczy wzdhuz osi wymiennika). Dlatego niektorzy autorzy wprowadzili do rownania
(4.82) wartos¢ Re uwzgledniajaca przeptyw ptynu wzdhuz osi mieszalnika

Nu =CRe” Re” Pr’ Vi*y" (4.83)

Nu (ZRe,, Pr)"” (4.82)

Takie podejscie w swoich pracach zaprezentowali m.in. Skelland, 1958, Skelland
i wsp., 1962; Bott i Sheikh, 1964 oraz Trommelen, 1967. Wprowadzony do-
datkowo czynnik " uwzglednial wpltyw geometrii mieszalnika na szybko$é
wnikania ciepta. Z oczywistych wzgledow rownanie (4.83) jest bardziej doktadne
niz réwnanie (4.82), ale jednocze$nie jest bardziej skomplikowane. Jego krytyczng
analize przedstawili w swojej pracy Koziol i Konieczny, 1978, ktorzy bazujac
jedynie na réwnaniu teoretycznym (4.82) wprowadzili do niego poprawki,
proponujac ostatecznie rownanie (4.84) stuszne w bardzo szerokim zakresie liczby
Re,, = 5+20000.

Nu = % =1,39Re"’ P’ 7" (4.84)

Jak tatwo zauwazy¢, autorzy pomingli wptyw predkosci wzdtuz osi w cylindrze
roboczym jako efekt nieistotny w porownaniu z efektem mieszania (zdzierania
warstwy przysciennej). Biorac pod uwage mechanizm wymiany ciepta na $ciance
mieszalnika skrobakowego, powyzszy zabieg wydaje si¢ by¢ stuszny.

Ze wzgledu na duze dlugosci mieszadet skrobakowych nieco inaczej oblicza
si¢ zapotrzebowanie mocy do ich napgdu. W definicji klasycznej liczby mocy
Lm wprowadza si¢ do niej dodatkowo dtugos¢ skrobakoéw L (Penny i Bell, 1967)

P

W ten sposob moc mieszania jest proporcjonalna do dtugosci cylindra.
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Mieszalniki z mieszadtami skrobakowymi wykazuja stosunkowo duze
wspotczynniki wnikania ciepta @ od 1600 do 2300 W/(m’K) przy wydajnosci
przeptywajacego przez cylinder roboczy medium od 1000 do 4000 kg/h. Biorac
pod uwage, ze mieszalniki te sa stosowane do cieczy bardzo lepkich, jak rowniez
do ptyndw z granicg plyniecia (smalec, margaryna, krochmal, koncentraty owo-
cowe, koncentraty pomaranczowe), osiggane wartosci nalezy uzna¢ za wysokie.
Wigcej informacji na ten temat mozna znalezé m.in. w pracach Boot i Azoory,
1968, Boot i Romero, 1963 czy Trommelen, 1971.

4.3.4. Wymiana ciepla do wezownic

Jesli powierzchnia $cianki mieszalnika nie jest wystarczajgca do wymiany
wymaganego strumienia cieplnego od cieczy mieszanej do $cianki lub odwrotnie,
mozemy dodatkowo zastosowa¢ wezownice wewnatrz mieszalnika. W przypadku
mieszadel kotwicowych, w literaturze przedmiotu jest bardzo niewiele danych
dotyczacych sposobu obliczania wspotczynnikéw wnikania do $cianki wezownicy.

Pollard i Kantyka, 1969 dla mieszadet kotwicowych i cieczy rozrzedzanych
$cinaniem otrzymali réwnanie (4.86), w ktorym wyktadniki poteg przy simpleksach
geometrycznych byly przyjete wedlug pracy lha i Rao, 1967 dla mieszadet

turbinowych
D 0,48 D 0,27 0,14
& (d_w) (—Wj —0,077Re* P3| 1L (4.86)
A D D M

gdzie d,, oznaczato $rednicg zewngtrzng rurki, z ktorej wykonana byta wezownica,
natomiast D, byto srednicg podziatowg wezownicy.

Mizishina i wsp., 1967 dla ptynéw Binghama uzyskali zaleznos¢

1,7 0,14
(lwdw —23Re"? P1*? Bo,ls(d_wj (lj (4.87)
I8 D N

w

gdzie wielkos¢ B byta stosunkiem rzutu szerokosci tapy mieszadla na plaszczyzne
przechodzaca przez o$ mieszalnika do wysoko$ci tapy.

W vpracy Blasinskiego i wsp., 1975 poddano w watpliwo$¢ stusznos$¢ obu
zaleznosci, gdyz wynikato z nich, ze wraz ze wzrostem $rednicy podziatowej
wezownicy Dy, wspolczynniki wnikania ciepta na §ciance we¢zownicy powinny
male¢. Stoi to w sprzecznosci ze zjawiskowym postrzeganiem wymiany ciepta.
Zwigkszenie wartosci D,, powoduje zblizenie powierzchni wezownicy do
obracajacych si¢ ramion mieszadla, a wiec w rejon intensywniejszej cyrkulacji,
co powinno prowadzi¢ do wzrostu wartosci a.,. W czgséci dosSwiadczalnej autorzy
przeprowadzili badania dla trzech w¢zownic o istotnie réznigcych si¢ Srednicach
podziatlowych, umieszczonych pomigdzy watem a tapg obracajacego si¢ mieszadta
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(Dw/D =0,733; 0,567 oraz 0,4). Dla cieczy nienewtonowskich uzyskali oni
rownanie korelacyjne (4.88) stuszne w zakresie liczb Reynoldsa 31 < Re < 28000

d D 0,74 0,14
%G =O,084Re°’55Pr°’33(—Wj (lj +18,3% (4.88)
A D My

Uzyskana warto$¢ wyktadnika potggi przy liczbie Reynoldsa byta warto$cia
posrednia pomi¢dzy wartosciami w rownaniach (4.86) i (4.87) i1 zgodnie z row-
naniem (4.88) dla najwigkszej z przebadanych wezownic wspolczynniki wnikania
ciepta na $ciance wegzownicy aw byly srednio wigksze o okoto 52% od podobnych
wartos$ci dla najmniejszej z wezownic. W konkluzji autorzy zalecaja, ze jesli nie
jestesmy ograniczeni zadnymi wzgledami konstrukcyjnymi, to nalezy stosowac
wezownice o mozliwie duzych $rednicach, gdyz prowadzi to do zwigkszenia
warto$ci o, jak rowniez 1 powierzchni wymiany ciepta. Nalezy jednak zdawaé
sobie sprawe, ze zabudowanie mieszalnika wezownica prowadzi zawsze do
zwigkszenia zapotrzebowania mocy mieszania (Blasinski i wsp., 1974).

Informacje na temat wymiany ciepta do wezownic umieszczonych w mie-
szalniku mozna réwniez znalez¢ w pracach Krishany i Pandya, 1966 oraz Skellanda
i Dimmicka, 1969.
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5. MIESZADEA SLIMAKOWE

Mieszadlo §limakowe obracajace si¢ wewnatrz dyfuzora pracuje w duzym
przyblizeniu jak wytlaczarka, ktorej §limak naciskajac na ciecz wypycha ja
z wngtrza statora (dyfuzora) na zewnatrz. Mieszadla tego typu dobrze sprawdzaja
si¢ przy mieszaniu cieczy o duzych lepkosciach (nawet do 100 Pas) i pracujg przy
niskich wartosciach liczb Reynoldsa Re <100. Bliskie zazwyczaj usytuowanie
zewngtrzne] krawedzi wstegi §limaka przy S$ciance dyfuzora powoduje brak
praktycznej mozliwosci przeplywu powrotnego cieczy wewnatrz dyfuzora.
Mozna przyjaé, ze w w tym obszarze istnieja jedynie sktadowe predkosci obwodo-
wej 1 osiowej. Natomiast na zewnatrz dyfuzora, w przestrzeni pomiedzy dyfuzorem a
$cianka mieszalnika, powinna istnie¢ jedynie sktadowa osiowa, poniewaz $cianka
dyfuzora spetnia w tym momencie rolg przegrody i zadne zaburzenia pochodzace
od obracajacego si¢ mieszadla nie powinny bezposrednio dociera¢ do Scianki
mieszalnika. Potwierdzenie tych przewidywan mozna znalezé w pracy Kuncewicza
i wsp., 2005, ktorzy na podstawie rozwigzan modelowych 2D dla zakresu mie-
szania laminarnego (Kuncewicz i Pietrzykowski, 2001; Kuncewicz i wsp., 2001)
zweryfikowali swdj model dla mieszadet $limakowych, poréwnujac wyniki
modelowe z wynikami do§wiadczalnymi uzyskanymi przez Seichtera, 1981.

|
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Rys. 5.1. Sposéb cyrkulacji cieczy w mieszalniku z mieszadlem $limakowym dla Re =20
wg Kuncewicza i wsp., 2005

Przedstawiony na rys. 5.1 sposob cyrkulacji cieczy wewnatrz i na zewnatrz
dyfuzora odpowiada zjawiskowemu postrzeganiu ruchu cieczy w mieszalniku,
gdzie ciecz lepka wyplywajaca z dyfuzora do przestrzeni pierscieniowej szybko
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traci swoja predkos¢ obwodowsa (rys. prawy) i w przestrzeni poza dyfuzorem
praktycznie istnieje jedynie sktadowa osiowa (rys. lewy). W dyfuzorze jednak
wicksze wartosci przyjmuje predkos¢ obwodowa i jej $rednia warto$¢ jest
wigksza od $redniej predkosci osiowej w tym samym obszarze okoto 5+6 razy
(skale predkos$ci na obu rysunkach nie sg te same). Jest to zgodne z wynikami
doswiadczalnymi Pigforda, 1955 i Chavany, 1983, ktérzy podaja warto$¢ tego
stosunku réwng okoto 6. Jak wynika z rys. 5.1 (lewy) maksymalna predkosé
osiowa wewnatrz dyfuzora nie wystgpowata na wysoko$ci koncow topatki
slimaka, ale byla nieznacznie przesuni¢ta w kierunku osi mieszalnika. Jest to
niewatpliwie efekt hamujacego wptywu Scianki dyfuzora. W pracy Chavany,
1983 warto$¢ tego przesunigcia wzgledem promienia dyfuzora podano na
poziome 0,06+0,075 i w przyblizeniu zgadza si¢ ono dobrze z rozwigzaniem
modelowym przedstawionym na rys.5.1. Cyrkulacja promieniowo-osiowa
przedstawiona na rysunku prawym jest cyrkulacja w petni uporzadkowang. Linie
pradu, ktére w tym przypadku pokrywaja si¢ z liniami @ = const (ruch ustalony)
sg do siebie praktycznie rownolegle, a sktadowa promieniowa predkosci wyste-
puje jedynie nad i pod dyfuzorem, gdzie nastgpuje zwrot kierunku przeptywu
cieczy. W przestrzeni pomiedzy dyfuzorem a $cianka mieszalnika rozktad predkosci
osiowej jest w przyblizeniu paraboliczny z zerowymi warto$ciami na obu
$ciankach (rys. 5.2).
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Rys. 5.2. Rozktad predkosci osiowej w przestrzeni pomigdzy $cianka dyfuzora a $cianka
mieszalnika wg Seichtera, 1981 1 Kuncewicz i wsp., 2005

5.1. Czasy cyrkulacji oraz czasy zmieszania
Ptyn, po kilkukrotnym przejsciu przez dyfuzor i obszar mieszadla, gdzie

nastepuje najszybsza deformacja jego poszczegdlnych elementdw, moze osiggnac
wlasciwy z technologicznego punktu widzenia stan wymieszania. Czas potrzebny
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na osiagnigcie tego stanu jest czasem zmieszania T,,. Doswiadczalne metody
okreslania czasu T, opierajg si¢ na obserwacji zmian koloru, temperatury czy
przewodnictwa elektrycznego cieczy w mieszalniku w okreslonym jego punkcie.
Problem ten byl szerzej opisany w p. 3.2. Zmierzone w ten sposob czasy
zmieszania zaleza od stosowanej techniki, przyjetego stopnia jednorodnosci
mieszaniny oraz od skali obserwacji, dlatego wyniki uzyskiwane przez poszcze-
golnych autoréw réznig si¢ zazwyczaj i porownywanie jest stosunkowo trudne.

Metoda konkurencyjna w stosunku do metod opartych na obserwacji zmian
wlasciwosci cieczy mieszanej jest metoda bazujaca na czasach cyrkulacji t.. Czas
zmieszania jest zazwyczaj 3 +4 razy wigkszy od czasu cyrkulacji. Czas
cyrkulacji jest rozumiany jako czas potrzebny na wykonanie jednej peinej petli
cyrkulacyjnej w mieszalniku i praktycznie jest to czas pomiedzy dwoma
przej$ciami znacznika przez wybrang powierzchni¢ w tym samym kierunku.
Chociaz ruch znacznika razem z cieczg nie przebiega bez chwilowych zatrzyman
w niektorych obszarach mieszalnika, a pomiary wymagaja duzej doktadnosci, to
metoda ta, ze wzgledu na swoja prostotg, znalazta dos¢ szerokie zastosowanie.
Szczegoblnie dotyczy to mieszadel slimakowych i cieczy przezroczystych.

Pierwsze podsumowanie danych dotyczacych czasow cyrkulacji opublikowat
w swojej monografii Gray, 1966. Monografia zawierala opis podstaw samej
metody pomiarowe]j oraz przedstawiala niektore wyniki doswiadczen z uzyciem
mieszadel turbinowych. Holmes i wsp., 1964 stwierdzil, ze grupa bezwymiarowa

N7, -(d/ D) =const 5.1

posiada warto$¢ statg dla liczby Reynoldsa wigkszej niz 1000. Wielkos¢ 7, byta
w tym przypadku $rednim doswiadczalnym czasem cyrkulacji. Praca Holmesa
i wsp., 1964 byla jedna z pierwszych prac sugerujacych, ze iloczyn czasu
zmieszania 1 czesto$ci obrotowych mieszadta jest dla danego mieszadla
w przyblizeniu staty.

Wielko$¢ cyrkulacji wtdrnej, czas zmieszania oraz czas cyrkulacji dla mie-
szadet wstegowych oraz slimakowych pracujacych w dyfuzorze byly przedmiotem
intensywnych badan grupy Chavany i wspotpracownikow. Nalezy wymienic¢
przede wszystkim prace Chavany i Ulbrechta, 1973a; Chavany i wsp., 1975a;
Chavany i wsp., 1975b. W pracach tych do opisu wynikow do$wiadczalnych autorzy
postugiwali si¢ bezwymiarowg liczbg C;, ktora byta odwrotnie proporcjonalna do
$redniego czasu cyrkulacji 7,

C:(V/i)
' ONd

(5.2)

Latwo zauwazy¢, ze forma réwnania (5.2) definiujgca wielkos¢ C; jest identyczna
z definicja bezwymiarowej liczby cyrkulacji K. okreslonej rownaniem (2.15).
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Chavana i1 wspolpracownicy stosowali trzy techniki pomiarowe: pomiar wizualny
z uzyciem znacznika, pomiar spadku cisnienia w dyfuzorze oraz bezposSredni
pomiar wydajnosci pompowania w dyfuzorze, uzyskujac porownywalne rezultaty.
Doswiadczenia wykazaty, ze w duzym zakresie zmian wlasciwosci cieczy
mieszanej, bezwymiarowa liczba cyrkulacji C; zdefiniowana rownaniem (5.2)
jest niezalezna od liczby Reynoldsa (dla Re < 20), podobnie jak bezwymiarowa
liczba cyrkulacji wtornej K. zdefiniowana réwnaniem (2.15), natomiast ich
warto$ci s3 mocno uzaleznione od parametréw geometrycznych mieszadta. Dla
mieszadet wstegowych liczba cyrkulacji C; zmieniata si¢ od wartosci 0,04, w
przypadku cieczy rozrzedzanych S$cinaniem, do wartosci 0,02 dla cieczy
sprezystolepkich. Podobne wartosci dla mieszadet §limakowych pracujacych w
dyfuzorze byly wyzsze i wahaty sie od 0,01 do 0,2. Jest to o tyle zrozumiale, ze
mieszadlo slimakowe w dyfuzorze, w odroznieniu od mieszadta wstggowego,
wytwarza w dyfuzorze praktycznie tylko osiowy strumien cieczy. Obserwowano
rowniez (Chavany i wsp., 1975a) obnizenie wydajnosci pompowania mieszadet
slimakowych wraz ze wzrostem wlasciwosci sprezystych cieczy, natomiast nie
obserwowano podobnego wpltywu przy mieszaniu cieczy rozrzedzanych $cinaniem.
Obserwacje te sa w zgodzie z pomiarami predkosci osiowych wykonanymi przez
Carreau i wsp., 1976, ktorzy stwierdzili znaczny ich spadek, kiedy mieszaniu
podlegaly ciecze o wlasciwos$ciach sprezystych. O’ Shima i Yuge, 1970 jako jedni
z nielicznych porownali wszystkie trzy mieszadla waskoprzeswitowe pod
wzgledem ich wydajnosci pompowania i wptywu parametrow mieszadet na
czasy cyrkulacji. Badali oni réwniez wpltyw lepkosci na rozklad czasow
cyrkulacji w zakresie lepkosci 0,16+7,3 Pas. Stwierdzili, ze najkrotsze czasy
zmieszania, niezaleznie od typu mieszadta, otrzymano w przypadku $rednich
lepkosci cieczy w przedziale 1+4 Pas.

Obszerne badania dotyczace wydajnosci pompowania, ktora w przypadku
mieszadel slimakowych jest rowna cyrkulacji wtornej, przeprowadzili Serwiriski
i Blasinski, 1961. Zbadali oni wielko$¢ cyrkulacji wtornej dla réznych lepkosci
cieczy i r6znych skokéw $limaka. Wyniki korelowali w postaci rownania (5.3).
Niezaleznie od lepkosci cieczy warto$¢ V byta zawsze wprost proporcjonalna do
obrotow mieszadta, co potwierdza sluszno$¢ réwnania (2.15) dla K. = const.
Najciekawszym wynikiem tej pracy bylo okreslenie wielkosci ,,op6znienia” cieczy
pompowanej do gory w dyfuzorze w stosunku do teoretycznej jej predkosci przy
zatozeniu, Ze ciecz porusza si¢ z hipotetyczng predkoscig w kierunku pionowym
zgodnie z zaleznoscig (5.3)

Vteor =pN (53)

Zatem teoretyczna, maksymalna warto$¢ cyrkulacji wtormej Vi e jest rowna
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vV

s teor =V : St (54)

teor

gdzie S, jest powierzchnig przekroju dyfuzora.

Na rys. 5.3, na podstawie pracy Serwinskiego i Btasinskiego, 1960, przedstawiono
stosunek rzeczywistego Sredniego objgtosciowego przepltywu cieczy w dyfuzorze
V; do teoretycznej, maksymalnej wartosci tego przeptywu obliczonej z rownania
(5.4) w zaleznosci od lepko$ci pompowanej cieczy m.

0,8
VIV /
s s teor - 4 i

d/D =0,33
p/d=1,0
N = 8,33 obr/s

04 / D=05m

0,2

0,0

0,0 0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0 3,5
n [Pas]

Rys. 5.3. Wielko$¢ ,,opdznienia” cieczy w dyfuzorze w zaleznosci
od lepkosci mieszanej cieczy

Jak wynika z rys. 5.3 dla lepkosci cieczy okolo 1,5 Pas, co odpowiadalo liczbie
Reynoldsa Re = 150, stosunek V/Vy o wynosit okoto 0,86 i w calym zakresie
ruchu laminarnego byt praktycznie staly. Oznacza to, Zze mieszadlo §limakowe
pracowato w tym zakresie ruchu podobnie jak wyttaczarka i ,,opoznienie” cieczy
w stosunku do hipotetycznej predkosci slimaka wynosito zaledwie 14%. Dla
mniejszych lepkosci cieczy mierzone ,,0p6znienie” wzrastato i dla wody (Re =2-10°)
wynosito ono juz 70%. W ostatnim przypadku pewna cze$¢ cieczy, szczegolnie
w przestrzeni pomiedzy $limakiem a powierzchnig dyfuzora, nie nadgzata za
przesuwajaca si¢ powierzchnig $§limaka, pozostajac nadal wewnatrz dyfuzora
i wykonywata w tym czasie ruch okr¢zny.

Odzwierciedlenie tego faktu mozna bylo obserwowa¢ w uzyskanych przez
autoréw wartosciach K. (w oryginalnej pracy autorzy nazwali t¢ wielkos¢
»liczba intensywnosci cyrkulacji”). W ruchu laminarnym wartosci K, byty
warto$ciami praktycznie statymi, natomiast w ruchu przejsciowym i burzliwym
warto$¢ K. niezbyt szybko, ale systematycznie malata. W granicznych przy-
padkach warto$§¢ K. w ruchu laminarnym byta od 1,5 do 3 razy wigksza niz
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podobna wartos¢ w ruchu burzliwym, w zaleznosci od skoku slimaka. Koresponduje
to bardzo dobrze z rys. 5.3, pokazujac ,,op6znienie” cieczy w dyfuzorze. Taki
kierunek zmian cyrkulacji wtoérnej w mieszalniku jest nietypowy w poroéwnaniu
z innymi typami mieszadet (Nagata, 1975, Strek, 1981), gdzie cyrkulacja wtorna
malata wraz ze wzrostem lepkosci cieczy. Swiadczy to posrednio o wyjatkowo
duzej efektywnos$ci mieszadel §limakowych w przypadku mieszania cieczy
wysokolepkich.

Oprocz metod doswiadczalnych do obliczania czaséw cyrkulacji i cyrkulacji
wtornej w mieszalniku, warto$ci Vi mozna okresla¢ stosujac metody oparte na
obliczeniach numerycznych, w wyniku ktorych uzyskuje si¢ rozktady wszystkich
trzech sktadowych predkosci w mieszalniku. Taka metode obliczania wartosci
cyrkulacji wtornej zastosowali w swojej pracy Kuncewicz i wsp., 2005, a uzyskane
z catkowania rozktadow predkosci wartosci cyrkulacji wtornej V przedstawiali
w formie bezwymiarowej liczby cyrkulacji wtornej K. okreslonej rownaniem
(2.5)wp. 2.

Vv
K, =—* (2.5)
Nd
0,4
<
0,2
m  warto$ci dosw., Seichter, 1981
rozw. numeryczne, Kuncewicz i wsp., 2005
0,0 T T
0 2 4

p/d
Rys. 5.4. Cyrkulacja wtérna w mieszalniku

Na rys. 5.4 wida¢ wyrazny wplyw skoku wstegi Slimaka na cyrkulacje promieniowo-
osiowg. DIla umiarkowanych i najczg$ciej stosowanych skokow wstegi Slimaka
p/d < 2,5+3 uzyskano praktycznie zalezno$¢ proporcjonalng pomig¢dzy obiema
warto$ciami. Im wigkszy skok, tym wieksza cyrkulacja wtorna. Jesli przyjmiemy, ze
podczas jednego obrotu wstegi Slimaka ciecz zostanie przesunigta o odcinek
pionowy rowny skokowi slimaka (lub wielko$¢ proporcjonalng do skoku $limaka), to
tendencja pokazana na rys. 5.4 zostanie zachowana w calym zakresie p/d < 2,5+3.
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Uzyskane wyniki w tym zakresie byly zgodne z wynikami Seichtera, 1981 oraz
Seichtera i wsp., 1981. Jednak dla bardzo duzych skokow §limaka p/d > 3 wstega
slimaka przyjmuje pozycje coraz bardziej pionowa i nie jest ona w stanie
przesuwac cieczy w kierunku pionowym tak efektywnie jak dotychczas. Ciecz
w dyfuzorze bedzie bardziej obracana przez §limak wokot osi mieszadta niz pompo-
wana w dot (do géry). Z tego powodu dla duzych skokow wstegi cyrkulacja wtdrna
w mieszalniku maleje.

Nietypowy uktad geometryczny mieszalnik-mieszadto slimakowe przebadali
Guerin i wsp., 1984. Wyszli oni z zatozenia, ze w przypadku mieszadet $lima-
kowych wymiana ciepta na $ciance mieszalnika jest bardzo staba ze wzgledu na
brak bezposredniego oddziatywania mieszadta w tym obszarze i dlatego zapro-
ponowali uklad przedstawiony na rys. 5.5, gdzie rolg dyfuzora spetnia wezownica
grzejna lub chlodzaca. W takim uktadzie geometrycznym najwicksza czgsé
cieczy jest tloczona wzdluz petli 1 i jej przebieg ma najwigkszy wpltyw na
wspotczynniki wnikania ciepta na Sciance mieszalnika. Pozostata cze$¢ cieczy
tloczona jest wzdluz petli 2 lub petli 3. Dwie ostatnie petle beda decydowaty
o wspotczynnikach wnikania ciepta na $ciance wezownicy. W swojej pracy nie
okreslali jednak liczbowych udziatow poszczegdlnych petli w cyrkulacji ogdlnej,
okreslali natomiast wielko$¢ $redniego czasu cyrkulacji 7, w calym mieszalniku.
Dodatkowo, obok badan mieszadet §limakowych, zbadali rowniez 6 mieszadet
wstegowych i okreslili wptyw ich parametréw geometrycznych na wartos$¢ 7, .
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Petla 1 —'“} | d
I
! o) ; e}
I [ o
Petla 2 -r: o | | o
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Petla 3—+—>l0 1 P |-z
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| " w 7
' ]
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Rys. 5.5. Uktad geometryczny mieszadta §miglowego przebadany
przez Guerina i wsp., 1984
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Na rys. 5.6 przedstawiono uzyskane przez Guerina i wsp., 1984 wartosci
bezwymiarowych czaséow cyrkulacji C; zdefiniowanych réwnaniem (5.2), a na
rys. 5.7 uzyskane stosunki 7, /7, dla roznych liczb Reynoldsa. Jak wynika z rys. 5.6
dla mieszadta $limakowego wzrost czgstosci obrotowej mieszadta powodowat
wzrost warto$ci C;, czyli zmniejszenie si¢ czasu cyrkulacji 7,. Byto to efektem
zwickszenia cyrkulacji wtérnej w mieszalniku. Przedstawione wyniki byly zgodne
z wynikami Chavany i Ulbrechta, 1973b, pomimo istniejacych roznic w geometrii

badanych uktadow.
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Rys. 5.6. Zaleznos¢ czaséw cyrkulacji od typu i parametrow geometrycznych mieszadet
Guerina i wsp., 1984 (oznaczenia mieszadet zgodnie z tabelg 5.3)
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Rys. 5.7. Zalezno$¢ stosunku czasow zmieszania do czaséw cyrkulacji
dla mieszadet wstggowych i slimakowych
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Wyniki przedstawione na rys. 5.7 potwierdzity natomiast, ze stosunek czasu
zmieszania do czasu cyrkulacji dla okreslonego mieszadta jest staly lub bardzo
mato zmienny. W przypadku mieszadta $limakowego i cieczy newtonowskiej
stosunek ten wynidst okoto 2,9. Byt on staty i zgodny z wynikami dotyczacymi
czasOW zmieszania uzyskanymi w pracach Novaka i Riegera, 1969; Forda i wsp.,
1972; Chavan i wsp., 1975a oraz Forda i Ulbrechta, 1976. Dodatkowo, ze
wzgledu na podobny sposob dziatania mieszadel wstegowych i $limakowych
uzyskany stosunek 1, /T, =2,9 byl bliski wartosci 3,33, pokazanej na rys. 3.10
dla mieszadel wstegowych na podstawie prac Nagaty i wsp., 1956, Bornue
i Butlera, 1969; Carreau i wsp., 1976; Guerina i wsp., 1984, Takahashi i wsp.,
1989; Brito de la Fuente i wsp., 1990 oraz Takahashi i wsp., 1994. Biorac pod
uwage uzyskane stosunki t,, /T dla obu typéw mieszadel mozna powiedzieé, ze
dla cieczy newtonowskich i mieszadel wstegowych oraz $limakowych pra-
cujacych w dyfuzorze w ruchu laminarnym, ciecz powinna $rednio wykonac trzy
petne petle cyrkulacyjne, aby uzyskala ona wystarczajacy z technologicznego
punktu widzenia stopien zmieszania.

Liczba petli rowna 3 nie jest jednak warto$cig uniwersalng. Jej wartos$¢
wzrasta wraz ze wzrostem wlasciwosci nienewtonowskich cieczy. Obrazuje to
tabela 5.1, z ktorej wynika, ze dla cieczy pseudoplastycznej, jaka byl 2% roztwor
CMC, liczba koniecznych petli cyrkulacyjnych jest okoto dwukrotnie wicksza
niz dla cieczy newtonowskich (w oryginalnej pracy Guerina i wsp., 1984 nie
podano wartosci wskaznika ptyniecia n).

Tabela 5.1. Wptyw wiasciwosci cieczy mieszanej na czasy cyrkulacji
dla mieszadet slimakowych (Guerin i wsp., 1984)

Ciecz T.-N[-] T/ Te [-]
Gliceryna 14,4 + 16,6 29+32
1% CMC 11,5+ 16,5 3,0+4,0
2% CMC 26,5 + 30,8 3,9+6,9

Przeprowadzone w tej samej pracy (Guerina i wsp., 1984) dodatkowe ekspe-
rymenty bez dyfuzora oraz dla przypadku niecentrycznego umieszczenia mieszadta
slimakowego w mieszalniku wykazaly, ze zgodnie z oczekiwaniem czasy cyrkulacji
1 czasy zmieszania byly ,,znaczgco dhuzsze”.

Staty stosunek 1, /T, oznacza, ze stuszna jest zalezno$¢ (2.17) wypro-
wadzona w p. 2, oznaczajaca staly iloczyn t,-N = const i bezposrednie korzystanie
z rownania (2.17) jest niewatpliwie najszybszym sposobem okreslania czasow
zmieszania, jesli znana jest warto$¢ K.
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Zaleznos¢ statej K, od wielkosci mieszadta slimakowego (stosunku D/d)
zbadali w swojej pracy Novak i Rieger, 1977. Na podstawie wynikow do$wiadczal-
nych oraz wynikdéw swojej poprzedniej pracy (Novak i Rieger, 1975) podali dwa
rownania stuszne odpowiednio dla mieszadta §limakowego pracujacego w dyfu-
zorze (5.5a) oraz dla mieszadta bez dyfuzora umieszczonego niecentrycznie
w mieszalniku (5.5b)

2,52

K, = 12,65(%} (5.5a)
2,88

K, =1 1,95(%] (5.5b)

Czasy zmieszania dla mieszadla umieszczonego niecentrycznie byly o okoto
25+40% wigksze niz dla mieszadla §limakowego pracujgcego w dyfuzorze.
Zaleznosci (5.5a) i (5.5b) obowiazuja dla zakresu mieszania laminarnego
(Re < 50), gdyz dla zakresu mieszania przejsciowego wartos¢ K, systematycznie
maleje, aby dla zakresu mieszania burzliwego (Re >2000) zndéw osiagnac
warto$¢ stalg. Nowa, mniejsza wartos¢ K., jest mniejsza okoto 3,5 razy od
podobnej wartosci dla zakresu laminarnego 1 w takim samym stosunku zmienia
si¢ rOwniez czas zmieszania Ty,

5.2. Efektywnos$¢ mieszania

Aby okresli¢ efektywno$¢ mieszania cieczy nalezy oceni¢ naktady poniesione
na podtrzymanie ruchu wewnatrz mieszalnika, czyli nalezy zna¢ moc mieszania
P oraz uzyskane efekty, czyli na przyktad czas zmieszania z,. Pierwsze proby
polaczenia obu tych wielko$ci czynione juz byly w latach 60. ubiegltego wieku.
Przyktadowo, dla cieczy lepkich oraz cieczy nienewtonowskich dane na ten
temat mozna znalez¢ w pracach Hoogedorna i den Hartoga, 1967; Coyla i wsp.,
1970 czy Yapa i wsp., 1979.

Poréwnanie ilosciowe efektywnoSci mieszania roznych typoéw mieszadet
lacznie z mieszadtami Slimakowymi wykonali w swoich pracach Novak i Rieger,
1975 i Novak i Rieger, 1977. Jako kryterium porownawcze stosowali zaleznos¢
(5.6a), gdzie wielkosci znajdujace si¢ po lewej i po prawej stronie tego rOwnania
mozna byto rozpisa¢ zgodnie z rownaniami (5.6b) i (5.6¢)

2 2
PL“; =f (@J (5.62)
nD nt,

5 3
P ];"; =LmRe (Nt, )(%) (5.6b)
n

225



D _ pe (Nt ) (Ej (5.6¢)
nTm

Kryterium po lewej stronie rownania (5.6a) jest wprost proporcjonalne do energii
mieszania P-t,, podzielonej przez hipotetyczne objetosciowe natezenie przeplywu
cieczy przez mieszalnik (~ D’/t,,). Podstawowy powéd, dla ktorego stosuje si¢ to
kryterium, to szybka mozliwo$¢ okreslenia, ktory z typow mieszadta dla okreslonej
objetosci cieczy (zaleznej od $rednicy mieszalnika D) i wymaganej intensywnosci
mieszania (zaleznej od czasu zmieszania t,,) nalezy zastosowaé. Novak i Rieger,
1975 dla mieszadet wstegowych, kotwicowych, turbinowo-dyskowych, turbinowo-
lopatkowych o topatkach pochylonych oraz mieszadet §limakowych pracujacych
w dyfuzorze lub bez dyfuzora okres$lili funkcje (5.6a) na podstawie badan do-
swiadczalnych. Im warto$¢ lewej strony rownania (5.6a) byla mniejsza, tym dane
mieszadlo pracowato bardziej efektywnie. Dla zakresu mieszania laminarnego
najnizsze wartosci lewej strony rownania (5.6a) uzyskali dla mieszadta $limako-
wego pracujacego w dyfuzorze. Nastgpne wzrastajace wartosci tego samego
kryterium uzyskali dla mieszadet w kolejnosci:

— mieszadla slimakowe umieszczone niecentrycznie w mieszalniku,

— mieszadla wstegowe,

— mieszadla turbinowo-topatkowe o topatkach pochylonych,

— mieszadla kotwicowe o topatkach prostych,

— mieszadla kotwicowe o topatkach pochylonych.

Wyraznie wida¢ przewage mieszadel o dziataniu osiowym nad pozostatymi
typami mieszadet. Jak zauwazajg autorzy, mieszadla s$limakowe pracowatly
rowniez efektywnie w zakresie ruchu burzliwego, co preferuje ich stosowanie
w tych przypadkach, kiedy podczas procesu nastepuje zmiana lepkosci cieczy.

Jesli porownujemy mieszadta tego samego typu, mozna stosowaé prostsze
kryteria efektywnosci. Najprostszym kryterium jest energia mieszania E[J] jako
iloczyn mocy mieszania P i czasu zmieszania T, czyli E=P-t1,. To wlasnie
kryterium zastosowano w pracy Kuncewicza i wsp., 2005. Dodatkowo autorzy
przyjeli, ze czas zmieszania jest cztery razy wigkszy niz czas cyrkulacji (Strek,
1981), czyli

\%
T =4-— 5.7
4 7)

Jesli si¢ uwzgledni, ze w ruchu laminarnym moc mieszania P wyraza si¢
zaleznoscia

P=A-N°.d’-q (5.8)
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wtedy energi¢ mieszania £ mozna bylo wyrazi¢ w bezwymiarowej formie

rownania (5.9)
3
Eo g A(H]D) 59
nd’n K, \DAd

SC

gdzie warto$¢ bezwymiarowej liczby cyrkulacji wtornej K. oraz warto$¢ iloczynu
A =Lm-Re autorzy okreslali na podstawie rozwigzan modelowych. Uzyskane
przez Kuncewicza i wsp., 2005 wartosci E” przedstawione sg na rys. 5.8 i rys. 5.9.

100000 B Seichter i wsp., 1981, dosw.
rozwigzanie modelowe

Y

0,0 1,5 3,0 4,5
p/d

50000

Rys. 5.8. Efektywno$¢ mieszania mieszadet §limakowych w zaleznoéci
od skoku wstegi §limaka (Kuncewicz i wsp., 2005)

Im mniejsza byta wartoé¢ E”, tym efektywniej pracowato mieszadto §limakowe.
Wielkos$cia optymalng stosunku p/d byla warto$§¢ okoto 1,5. Jest to wartosé
graniczna z najczeSciej stosowanego zakresu stosunku p/d w rozwigzaniach
praktycznych p/d = 1+1,5. Dla matych skokow mieszadla uzyskujemy male
cyrkulacje wtorne, natomiast dla duzych skokéw (powyzej p/d =1,5) szybko
wzrasta moc mieszania, gdyz coraz bardziej stromy $limak zwicksza opory ksztattu,
a tym samym moc mieszania.

W zagadnieniach projektowych, jak rowniez w badaniach laboratoryjnych,
najczesciej srednica dyfuzora jest rowna w przyblizeniu potowie $rednicy mie-
szalnika, co daje stosunek D/d = 2. Wyniki analizowane]j pracy potwierdzily
wilasciwos¢ takiego wyboru. Jak wynika z rys. 5.9, wlasnie dla stosunku D/d = 1,8+2
uzyskano najlepszg efektywno$¢ mieszania, je$li za kryterium efektywnos$ci
przyjaé energie mieszania E.
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Rys. 5.9. Zaleznos¢ efektywno$ci mieszania od stosunku D/d
(Kuncewicz i wsp., 2005)

W pracy Szulca, 2004 poréwnano efektywnos$¢ pracy mieszadta $lima-
kowego z punktu widzenia czaséw zmieszania 1, Czas 1, autor okreslat jako
3,33 1. zgodnie z badaniami Guerina i wsp., 1984 oraz z podobnymi wynikami
dla mieszadet wstggowych (rys. 3.10). W tabeli 5.2 zestawiono do$wiadczalne
1 modelowe warto$ci czasOw zmieszania tm, mocy P oraz warto$ci wprowadzonego
kryterium energetycznego mieszania E = (1, - P) [J]. Pozwalalo ono znalez¢ uktad
optymalny zaré6wno ze wzgledu na moc, jak i czas zmieszania. Analiza
sprowadzita si¢ wigc do poszukiwania minimum funkcji (5.10). Wyniki analizy
przedstawiono w tabeli 5.2.

E=(t, -P)y> —min (5.10)
Tabela 5.2. Zestawienie wartosci czasOw homogenizacji 1,,, mocy mieszania P

oraz kryterium energetycznego E dla mieszadet §limakowych, dla N = 1,04 [s™]
i lepkosci n =4 [Pa-s], Szulc, 2004

S.redm'ca Licz.lf)a pid Re | Dosw. | Model. | p Dosw1a_dczalne Modelowe
d/D | mieszadta | zwojow -] |z T, [s] | [W] E= (rm -P) E= (Tm 'P)
dim] | i[4 s o] 1]

0,462 0,135 1 1,26 | 6,4 979 104,1 |2,38 232,3 247,1
0,462 | 0,135 2 063 | 64 | 1406 | 1743 |2,71 381,6 4731
0,462 | 0,135 3 0,42 | 6,4 | 2033 | 2262 [4,26 865,6 963,1
0,562 | 0,164 2 0,52 | 9.4 84,4 64,5 |5,57 470,1 359,6
0,289 | 0,084 2 1,01 | 2,5 | 8633 | 9333 |0,90 779.2 8424
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Jak wynika z analizy tabeli 5.2 optymalnym, z punktu widzenia wprowadzo-
nego kryterium efektywnosci E, okazalo si¢ mieszadto slimakowe o inwariancie
$rednic d/D = 0,462 oraz skoku p/d = 1,26. Jak zaznacza sam autor, decydujacym
elementem w tym przypadku byla duza warto§¢ cyrkulacji wtérej V dla tego
mieszadla. Skok p/d=1,26 oraz inwariant d/D byly zblizone do podobnych
warto$ci uzyskanych przez Kuncewicza i wsp., 2005. Z przedstawionych powyzej
wynikow mozna wnioskowac, ze w zastosowaniach praktycznych nie powinno
si¢ stosowa¢ mieszadet §limakowych o zbyt matych §rednicach i zbyt matych
skokach wstegi, gdyz wytwarzajg one bardzo mala cyrkulacje wtérng w mieszalniku,
co przektada si¢ z kolei na dtugie czasy zmieszania T,

Poréwnanie efektywnosci mieszania mieszadel slimakowych i wstegowych
przeprowadzili rowniez Guerin i wsp., 1984. Uzyli oni kryterium poréwnawczego
zaproponowanego przez Pattersona i wsp., 1979, w ktdorym energia mieszania
Pt,, W odroznieniu od rownania (5.9), umieszczona byta w mianowniku utamka
_ 10000ND*H

rel —

(eff) (5.11)

m

W tym przypadku, im wigksza byta wartos¢ kryterium efektywnosci (eff),., tym
bardziej efektywnie pracowato mieszadto (w zrédlowej pracy Pattersona i wsp.,
1979 zamiast wielkosci D’H uzyto czynnika d°). Ze wzgledu na otrzymywane
bardzo mate wartosci liczbowe (eff),y w liczniku réwnania (5.11) zastosowano
mnoznik 1000. Jak wynika z danych zamieszczonych w tabeli 5.3 mieszadto
slimakowe bylto najbardziej efektywnym mieszadlem w poréwnaniu z pigcioma
mieszadlami wstggowymi o zmiennych parametrach geometrycznych.

Tabela 5.3. Porownanie efektywnosci (eff), mieszania mieszadla slimakowego
z mieszadtami wstegowymi

Mieszadto Liczba wsteg D/d w/d p/d (eff) el
A Wstegowe 2 1,11 0,0 0,72 0,075
B Wstggowe 2 1,11 0,10 1,05 0,137
C Wstggowe 2 1,11 0,20 0,71 0,188
D Wstegowe 2 1,37 0,12 0,85 -

E Wstegowe 1 1,11 0,10 0,70 0,129
F Wstegowe 2 1,11 0,10 0,70 0,075
G Slimakowe 1 1,71 0,45 0,98 0,260

Bylo to spowodowane najprawdopodobniej tym, ze pomimo podobnego dziatania
obu typéw mieszadet, mieszadto slimakowe, ze wzgledu na swoja matg srednice,
wykazywato duzo mniejsze zapotrzebowanie mocy mieszania.
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5.3. Wymiana ciepla

Mieszadlo $limakowe pracujace w dyfuzorze jest specyficznym ukladem,
w ktorym moze zachodzi¢ wymiana ciepta. Poszczegdlne powierzchnie omywane
przez ciecz mozna podzieli¢ na dwie grupy: pierwsza z nich to wewnetrzna
powierzchnia dyfuzora znajdujaca si¢ blisko obracajacego si¢ $limaka oraz druga
to powierzchnia zewnetrzna dyfuzora i1 powierzchnia $cianki mieszalnika.
W pierwszym przypadku strumien cieczy omywajacy te powierzchni¢ jest znaczacy
1 powinni$my si¢ spodziewac duzych wartos$ci wspotczynnikéw wnikania ciepta.
Natomiast na dwoch pozostatych powierzchniach nie wystepuje bezposrednie
oddziatywanie mieszadla i sg mato intensywnie omywane pompowang przez
mieszadto cieczg.

Jak wynika z prac Pigforda, 1955; Chavany, 1983 oraz Kuncewicza i wsp.,
2005, pomimo znaczacej predkosci osiowej wewnatrz dyfuzora, predkos¢ obwo-
dowa przewyzsza 4+6 razy predkos$c osiowg w tym obszarze. Zatem obok duzej
cyrkulacji wtornej w mieszalniku, wewnatrz dyfuzora dominuje jednak cyrkulacja
pierwotna i (a) duza predkos¢ wypadkowa powinna sprzyja¢ osigganiu duzych
warto$ci o0 na wewngtrznej powierzchni $cianki dyfuzora. Z kolei na zewnatrz
dyfuzora przeptywa tylko strumien cieczy zwigzany z cyrkulacja wtorng. Jesli
srednica dyfuzora stanowi potowe $rednicy mieszalnika, to przekrdj pierScieniowy
pomigdzy dyfuzorem a S$cianka jest trzy razy wigkszy niz przekrdj samego
dyfuzora. Zatem $rednia predkos$¢ osiowa w przestrzeni pierscieniowej jest trzy
razy mniejsza niz w dyfuzorze. Oznacza to, ze predko$¢ na zewnatrz dyfuzora
moze by¢ nawet o rzad wielkoSci mniejsza niz wewngtrz dyfuzora. Mozna to
zaobserwowa¢ na rys. 5.1, gdzie przedstawiono rozktady predkosci uzyskane
z rozwigzan numerycznych. Maksymalna warto§¢ bezwymiarowej predkosci
osiowej v dla pierécienia na zewnatrz dyfuzora byta rzgdu 0,02, natomiast
podobna maksymalna predkos¢ obwodowa u wewnatrz dyfuzora wynosita okoto
0,2. Przyjmujac, ze w ruchu laminarnym wspotczynnik wnikania ciepta o ~ Re™,
oznacza to, ze jest on w takim samym stopniu zalezny od predkosci cieczy.
Podstawiajac a ~ 10" uzyskujemy, ze warto$¢ « na zewnetrznej powierzchni
dyfuzora bedzie 2,13 razy mniejsza niz na powierzchni wewnetrzne;.

Powyzsze obliczenia potwierdzajg badania doswiadczalne Mitshuishi i wsp.,
1973, ktorzy dla cieczy newtonowskich przebadali kilka ukladow geometrycznych
mieszadto slimakowe-mieszalnik, mierzac oddzielnie warto$ci wspotczynnikow
wnikania ciepla na powierzchni wewnetrznej i zewnetrznej dyfuzora. Okazato
si¢, ze warto$ci o na powierzchni zewnetrznej dyfuzora byty $rednio okoto 2,5
razy mniejsze niz na powierzchni wewnetrznej, co jest zgodne z wykonanymi
poprzednio obliczeniami szacunkowymi. W konkluzji pracy autorzy dodatkowo
stwierdzaja, ze lepsze warunki do wnikania ciepta zachodza w przypadku kiedy
ciecz w dyfuzorze tloczona jest do dohu.
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W nastepnej pracy Mitshuishi i Miyari, 1973 w badaniach dla cieczy nie
newtonowskich potwierdzili jedynie swoje poprzednie wyniki. Zaprezentowane
badania dos$wiadczalne zgadzaja si¢ bardzo dobrze z poprzednio wykonana
analizg warto$ci «. Oznacza to, ze powierzchnia §cianki mieszalnika bedzie si¢
zawsze charakteryzowac niskimi warto$ciami wspolczynnikow wnikania ciepta i
w przypadku, kiedy istnieje konieczno§¢ wymiany ciepta w mieszalniku, nalezy
raczej chlodzi¢ lub ogrzewaé jego zawarto$¢ powierzchnig dyfuzora, a nie
powierzchng $cianki mieszalnika.

Podobne wyniki badan i podobne wnioski mozna wyciagnac z pracy Strobina,
1979, ktory réwniez mierzyt oddzielnie wspotczynniki wnikania ciepta na trzech
charakterystycznych powierzchniach dla mieszadet slimakowych pracujacych
w dyfuzorze. Dodatkowo wartoéci « uzaleznit od wielkosci skoku wstegi §limaka.
Wyniki przedstawit w postaci réwnan (5.12+5.14):

— dla powierzchni wewnetrznej dyfuzora:

aL Nd2 0,66 c TI 1/3 0,13
90310 ~SP | | D] [ R} o (5.12)
A n A d
— dla powierzchni zewnetrznej dyfuzora
2 0,83 c 1/3 0,22
LRSI e O RV (5.13)
A n A d
— dla powierzchni $cianki mieszalnika
) \0.72 1/3 0,23
LICHTS BRI Bl (Bj VioH (5.14)
A n A d

Wazno$¢ rownan (5.12+5.14) obowigzywata w zakresie liczb Reynoldsa
180 < Re < 19400, a wielko$¢ L byla srednicg walca, na ktoérego powierzchni
nastepowala wymiana ciepta. Ze wzgledu na rozne wartosci wyktadnikow
poteg przy liczbie Reynoldsa, nie mozna porownywaé bezposrednio wspot-
czynnikow proporcjonalnosci w rownaniach (5.12+5.14). Jesli jednak zalozymy
Re=1000=const, to z powyzszych roéwnan wynika, ze dla powierzchni
zewnetrznej dyfuzora warto$ci wspotczynnikow wnikania ciepta o beda okoto
2,5 razy mniejsze niz dla powierzchni wewngtrznej, a dla powierzchni $cianki
mieszalnika warto$¢ « bedzie rowna zaledwie 0,26 warto$ci wewnatrz dyfuzora.
Zestawienie to wykazuje, ze jedynie wewnetrzng powierzchnie $Scianki dyfuzora
mozna efektywnie wykorzystywa¢ do wymiany ciepta w mieszalniku.

Wyniki doswiadczalne Mitshuishi i wsp., 1973; Mitshuishi i Miyari, 1973
oraz wyniki badan wtasnych dotyczacych hydrodynamiki mieszania byty dla
Carreau i wsp., 1992 motywacja opracowania zjawiskowego modelu wymiany

231



ciepta pomiedzy Scianka wezownicy, z ktorej wykonany byt dyfuzor, a ciecza
mieszang. Autorzy w wyniku przeprowadzonych pomiarow dla uktadu geometrycz-
nego przedstawionego na rys. 5.10 uzyskali réwnanie kryterialne (5.15) dla
trzech wielkosci wezownic. Miato ono klasyczng postaé, a wyktadnik potegi przy
liczbie Reynoldsa byt warto$cia usredniong, gdyz nachylenia linii korelacyjnych
dla poszczegdlnych wezownic byty znaczaco rdzne
0,594
M—W:O,387Regf”Pr”3(d—W] (5.15)
A d

Doktadno$¢ réwnania (5.15) wynosita okoto 40% i autorzy uznali, ze w przy-
padku wymiany ciepla doktadnos$¢ ta jest niewystarczajaca. Sklonito to ich do
opracowania nowego modelu, w ktorym wezownice petniaca jednoczesnie role
dyfuzora traktowano jako element omywany z zewnatrz strumieniem cieczy,
poruszajacym si¢ w kierunku z géry do dotu lub odwrotnie. W ten sposédb podsta-
wowym parametrem branym pod uwage byla warto$§¢ predkosci osiowej v,
w mieszalniku bedacej stosunkiem $redniej dugosci $ladu 1., ktory zakresla
cyrkulujacy element cieczy, do czasu cyrkulacji 7,

P |
c

v, = (5.16)

C

Al

Identyczne podejscie zaprezentowali wczesniej Desplanches, 1983 1 Desplanches
i wsp., 1983, ktérzy zaobserwowali, ze wspotczynniki wnikania ciepta do lub od
wezownicy przy mieszaniu mieszadtami turbinowymi lub $migtowymi kontrolo-
wane byly przez liczbe cyrkulacyjng Reynoldsa Re., zdefiniowana rownaniem (5.17)

R, = YeduP (5.17)
nae

gdzie d,, byto zewnetrzna srednicg wezownicy.

Srednig warto$é v, mozna zmierzyé do$wiadczalnie lub obliczy¢ na podstawie
bezwymiarowej liczby cyrkulacji C; dla okreslonych typow mieszadet 1 okreslonych
typow cieczy. W przypadku mieszadet slimakowych i cieczy o wlasciwosciach
sprezystolepkich, Carreau i wsp., 1994 skorzystali z wtasnej zaleznosci (5.18)
podanej w swojej wczesniejszej pracy (Carreau i wsp., 1992)

C = (VN;}) ={0124+0,2691 - exp(0,0083Re,, )J}- (1- 0,81 IWi***)  (5.18)

3 =

Warto$¢ éredniej szybkosci $cinania y dla elementu omywanego przez ciecz
obliczali zgodnie z sugestia Mizushiny i Usui, 1978 oraz Mizushiny i wsp., 1978, jako

- Vv
y =< 5.19
=4 (5.19)

w
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Natomiast jako wymiaru charakterystycznego w definicji liczby Reynoldsa i liczby
Nusselta uzywali efektywnej wysokosci wezownicy ngd,,, gdzie n, byta liczbg zwo-
jow wezownicy. W ten sposob odpowiednie liczby kryterialne przybieraty posta¢

Re, = vand,p ciecz newtonowska (5.20)
n
v, ndip o
Re ,=——""" ciecz nienewtonowska (5.21)
Nae
c kv , ,
Pr, = ;d“’l ciecz nienewtonowska (5.22)
d
Nu, = Nu,, = “W“TW (5.23)

Stosujac nowo wprowadzone liczby kryterialne, Carreau i wsp., 1994 otrzymali
bardzo dobrg korelacje dla wszystkich przebadanych wezownic dla cieczy
newtonowskich i nienewtonowskich w postaci rownan (5.24) i (5.25)

Nu, =2,563Re}*” Pr'”° ciecz newtonowska (5.24)
Nu,, =2,82Re;™ P’ ciecz nienewtonowska (5.25)

Doktadno$¢ obu réwnan byta rzedu 10%, co stanowi bardzo dobry wynik.
Metoda obliczania wspotczynnikéw wnikania ciepta na §ciance wezownicy ($ciance
dyfuzora) zaproponowana przez Carreau i wsp., 1994 jest wprawdzie dos¢ kto-
potliwa i wymaga wielu wstepnych obliczen, jednak jej zaleta jest duza doktadnos¢
1 uniwersalnos¢, gdyz wszystkie wielkosci, a przede wszystkim warto$¢ predkosci
cieczy v, omywajacej wezownice, s3 mozliwe do obliczenia niezaleznie od typu
mieszadla.

5.4. Moc mieszania

Pomimo podobienstw w konstrukcji i sposobie dzialania mieszadet $lima-
kowych i wstegowych, r6znia si¢ one istotnie. Najwazniejsza z rdznic jest Srednica
mieszadla. Mieszadta slimakowe pracuja z zasady w dyfuzorze, ktorego $rednica
jest rowna najczeSciej polowie S$rednicy mieszalnika, a przeswit wzgledny
pomiedzy krawedzig $limaka a $cianka dyfuzora wynosi standardowo 0,05, co
odpowiada stosunkowi d;/d = 1,1. Oznacza to, ze $rednica mieszadta $limakowego
jest dwukrotnie mniejsza niz mieszadta wstggowego. Biorac pod uwage podo-
bienstwo oporéw wstegi Slimaka i mieszadla wstegowego oznacza to, ze w prze-
plywie laminarnym w mieszalniku, w identycznych warunkach zapotrzebowanie
mocy mieszania mieszadta slimakowego bedzie Srednio rowne 1/8 zapotrzebowania
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mocy dla mieszadla wstegowego (w ruchu laminarnym P ~ d*). Mate zapo-
trzebowanie mocy jest niewatpliwym atutem mieszadet §limakowych, stad ich
popularno$¢, szczeg6lnie do mieszania cieczy wysokolepkich, gdzie moc mieszania
jest wprost proporcjonalna do lepkosci mieszanego ptynu.

Niewiele jest prac poswigconych pomiarom mocy mieszania dla mieszadet
slimakowych. Na pierwszym miejscu nalezy wymieni¢ liste prac Chavany
1 wspotpracownikow (Chavan i wsp., 1972; Chavan i Ulbrecht, 1973b,; Chavan,
1983), w ktorych autorzy zaproponowali zjawiskowy model pracy mieszadla
slimakowego w dyfuzorze. W modelu, autorzy zastapili prace rzeczywistego
mieszadla slimakowego praca wewnetrznego walca o $rednicy d.c, w uktadzie
dwoch cylindrow wspodtosiowych w przeptywie Couette’a, gdzie na powierzchni
cylindra wewngtrznego szybko$¢ §cinania jest rowna Sredniej szybkosci $cinania
wewnatrz dyfuzora (Chavan i wsp., 1972). Jak podaja autorzy warto$¢ tej
$rednicy rowna jest

2-c
ln{(dt/d)— (1- 2-(c/d))}

(d,/d)-1

do=d, - (5.26)

gdzie d; oznacza S$rednice wewngtrzng dyfuzora, a przeswit c, miedzy
wewnetrzna $rednicg dyfuzora a krawedzig $limaka wyraza si¢ zalezno$cia
(5.27). Pozostale oznaczenia pokazane sg na rys. 5.10.

_d-d,
2

4

C (5.27)

[

d

de

do

D

Rys. 5.10. Mieszadlo §limakowe w dyfuzorze
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Powierzchni¢ wewngtrznego walca o $rednicy d.cy, proponuja oblicza¢ z zaleznosci

fl [ T
L-i-p d ol d ‘
3om pY P P

2
{1—(1—2&” ta-d, -l
d

gdzie: I — dlugos$¢ $limaka,
i — liczba zwojow §limaka,
p — skok s$limaka.

ACh =

Wyprowadzenie powyzszych zalezno$ci jest mocno ucigzliwe, a ich dokladne
omoéwienie mozna znalezé w pracach Chavany i wsp., 1972; Chavany i Ulbrechat,
1973b czy Budzynskiego, 1992.

Moment skrecajacy, ktory musi by¢ dostarczany na cylinder wewngtrzny
wyrazony jest jako iloczyn sity i ramienia

1

M, = 5 : deCh : ACh T (5.29)

av

Z rozwigzania dla przeptywu Couette’a dla cieczy newtonowskiej wynika ciag
zaleznos$ci (5.30 ~ 5.32)

Ty =B Vaven (5.30)

;YaVCh = KeCh : N (53 1)
4-n

K = 5.32
S (T (5.32)

gdzie S.cy, jest stosunkiem $rednicy cylindra wewnetrznego do $rednicy cylindra
zewnetrznego

d..
Secn = 5°h (5.33)

t

Natomiast dla cieczy pseudoplastycznej spetniajgcej rGwnanie potegowe, w ciggu
podobnych zaleznosci pojawia si¢ wskaznik ptynigcia n

1, =k (ha) (5.34)

’.Y'avCh = KleCh N (5.35)
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. 4.7
K. = 5.36
eCh m ( )

Dysponujac momentem obrotowym i czestoScig obrotowg N, moc mieszania
mozna wyrazi¢ w postaci bezwymiarowych moduléw Lm i Re

Lm-Re=Z (5.37)
gdzie
z=Ra T Ka s Koo (5.38)

Natomiast dla ptynéw spetniajacych prawo potggowe uzyskano nieco zmodyfi-
kowane zaleznosci

Lm-Re =Z (5.39)
gdzie
7z =fa K = Kean (5.40)
2 2-n
Re = % (5.41)

Ze wzgledu na to, ze wyniki pomiaréw nie uwzgledniaty wszystkich wymiaréw
mieszalnika, w ktorym umieszczone byto mieszadto wraz z dyfuzorem, Chavan
i Ulbrecht, 1973b wprowadzili poprawke f;

0,37 —-0,046 —-0,036
oL (1.9)7 (Dod )™ (L (5.42)
2 1, 1, d

gdzie: dy, — $rednica zewnetrzna dyfuzora,

l. — odlegtos¢ slimaka od dna zbiornika.
Z warto$ci wyktadnikow poteg w rdwnaniu (5.42) tatwo zauwazy¢, ze najwigkszy
wplyw na warto$¢ poprawki f; ma odleglos¢ $limaka od dna zbiornika 1.
Po uwzglednieniu poprawki (5.42) uzyskano ostatecznie roOwnania krzywych
mocy dla zakresu mieszania laminarnego w postaci bezwymiarowej. Dla cieczy
newtonowskiej

Lm-Re=Z-f (5.43)
oraz dla cieczy pseudoplastycznej

Lm-Re =7 -f (5.44)

Zaproponowany przez Chavane i wspotpracownikéw sposob okreslania mocy
mieszania dla mieszadel $limakowych jest sposobem uniwersalnym, chociaz
nalezy rowniez zauwazy¢, ze jest to sposob mocno ucigzliwy i wymagajacy
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wielu obliczen, z tego tez wzgledu raczej rzadko stosowany w obliczeniach
praktycznych.

Jeszcze bardziej skomplikowang metode obliczania zapotrzebowania mocy
mieszania do napedu mieszadel slimakowych zaproponowali Seichter i wsp., 1981,
Rieger, 1987, Rieger, 1989a,b. Wyszli oni z uproszczonej teorii wytlaczarek,
w ktorej przyjmuje si¢ nastepujace zatozenia:

— $limak pozostaje nieruchomy a cylinder (dyfuzor) wiruje wokdt niego

w kierunku przeciwnym do normalnego kierunku obrotow $limaka,

— gradienty ci$nienia w kierunku promieniowym sg pomijane,

— Slimak jest rozpatrywany jako prostokatny kanal, cylinder jest natomiast

ptaska plyta,

— uktad ma nieskonczong dtugosc.

Rieger, 1989b zaproponowatl, aby calkowite zapotrzebowanie mocy mieszania
rozpatrywac jako sume trzech jej sktadnikow

P=P,+Pg+P, (5.45)

gdzie: P, — moc zwigzana ze $cinaniem ptynu w szczelinie migdzy grzbietami
zwojow S$limaka a dyfuzorem,
P4— moc zwigzana z przeplywem wleczonym ptynu w kanale §limaka,
P,— moc zwigzana z przeptywem ci$nieniowym.
W wyniku rozwigzania uzyskano wartosci poszczego6lnych sktadnikéw réwnania
(5.45). Doktadny opis sposobu uzyskania rozwigzania mozna znalez¢ w pracach
zrodtowych.

Szulc, 2004 opracowat i rozwigzat model 3D (rozwigzanie rownan Naviera-
Stokesa i rownania ciggtosci) dla mieszadel wstggowych i §limakowych pracujacych
w ruchu laminarnym. W cze$ci eksperymentalnej zmierzyl i przedstawil do-
swiadczalne wartosci iloczynéw Lm-Re = A. Na rys. 5.11 i rys. 5.12 przesta-
wione s3 wyniki w postaci funkcji A = f(p/d) oraz A =f(D/d) dla mieszadet
slimakowych.

Moc mieszania w zakresie zmian stosunku 0,4 <p/d < 1,26 rosta wraz ze
zmniejszeniem si¢ skoku wstegi slimaka, gdyz wzrastata powierzchnia §limaka, a
tym samym opory tarcia dominujgce w zakresie ruchu laminarnego. Jednak juz
wplyw $rednicy slimaka d na moc mieszania nie jest jednoznaczny. Jak wynika z
rys. 5.12 iloczyn Lm-Re najpierw si¢ zmniejszat, by potem rosngé. Nie oznacza
to jednak, ze w taki sam sposob zmieniala si¢ moc mieszania, poniewaz przy
analizie wptywu $rednicy mieszadet na moc mieszania nalezy dodatkowo braé
pod uwage definicje liczby mocy Lm oraz liczby Reynoldsa Re.
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Rys. 5.11. Moc mieszania dla mieszadet slimakowych, Lm-Re = f(Re)
dla mieszadet o r6znym skoku, Szulc, 2004
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Rys. 5.12. Wpltyw $rednicy mieszadet §limakowych na iloczyn Lm-Re,
Szule, 2004

Po uwzglednieniu tych definicji otrzymamy
P=A-N*-d’q (5.46)

co oznacza, ze dla stalych czgstosci obrotowych mieszadla i stalej lepkosci
cieczy, dla zakresu mieszania laminarnego, moc mieszania jest proporcjonalna do
iloczynu A-d’, co mozna zapisa¢ w formie

P=f(A-d) (5.47)
Dominujaca rolg w wartosci prawej strony réwnania (5.47) odgrywa czynnik d°,
gdyz $rednica mieszadta §limakowego zmieniala si¢ prawie dwukrotnie. W ta-

beli 5.4 przedstawiono rzeczywiste moce mieszania trzech mieszadet slimakowych
w odniesieniu do mocy najmniejszego z nich.
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Tabela 5.4. Porownanie rzeczywistych mocy pobieranych przez mieszadta
Slimakowe, Szulc, 2004

d[m] D/A[-] | N[s']| A[-] |n[Pa's]| Lm[-] Re [-] P [W] P(:;OM (-]
0,164 1,780 1 292 22 176,9 1,65 28,3 6,19
0,135 2,163 1 255 22 228,0 1,12 13,8 3,02
0,084 3,476 1 351 22 810,7 0,43 4,58 1
0,164 1,780 2 292 4 16,1 18,1 20,6 6,19
0,135 2,163 2 255 4 20,7 12,3 10,0 3,02
0,084 3,476 2 351 4 73,7 4,76 3,33 1
Dla mieszadla o posredniej §rednicy otrzymano
Dazoasm 3 (5.48)

P(d:0,084m)

Natomiast poréwnanie mieszadet o granicznych inwariantach D/d = 1,780 oraz
D/d = 3,476 wykazato okoto szeSciokrotng réznice mocy mieszania obu mie-
szadel dla tych samych warto$ci obrotow N i lepkosci cieczy #

Paco.164m) ~6 (5.49)

P(d:0,084m)

Z przeprowadzonej powyzej analizy mozna wyciagna¢ jeden podstawowy
wniosek: moc mieszania mieszadet $§limakowych wzrasta szybko ze wzrostem
srednicy mieszadta, ale wzrost ten zupelnie nie pokrywa si¢ z przebiegiem
funkcji Lm-Re = f(D/d) przedstawionym na rys. 5.12.

Do obliczen inzynierskich najprostszym jednak sposobem obliczenia zapotrze-
bowania mocy do nape¢du mieszadel slimakowych jest skorzystanie z doswiad-
czalnych charakterystyk mocy. Jedng z najbardziej obszernych prac na ten temat
opublikowali Serwinski i Blasinski, 1960. Podali oni krzywe mocy w formie
wykreslnej dla bardzo szerokiego zakresu liczby Reynoldsa 0,3 < Re < 2-10°.
W ruchu laminarnym w uktadzie podwojnie logarytmicznym dla zakresu mieszania
laminarnego (Re < 100) uzyskali linie proste o nachyleniu bliskim -1. Jedynie dla
mieszadta o skoku wstegi p/d =0,5 nachylenie wynosito -1,06. W tabeli 5.5
zamieszczono wartosci liczb mocy Lm odczytane z odpowiednich wykresoéw dla
Re = 1,0, co odpowiada iloczynowi Lm-Re = A.

239




Tabela 5.5. Wartos$ci do§wiadczalnych liczb mocy Lm dla mieszadet
slimakowych o roznych skokach §limaka dla d/D = 0,33, wg Serwinskiego
i Blasinskiego, 1960

p/d Re=1,0 Re=10°
0,5 840 0,52
0,75 580 0,65
1,0 510 0,85
1,5 580 1,1
2,0 580 1,5

W ruchu laminarnym (Re=1,0) iloczyny Lm-Re sg stosunkowo duze
1 znacznie przewyzszaja podobne wartosci dla mieszadel wstegowych, dla ktorych
srednia warto$¢ tego iloczynu wynosi okoto 170+250. Moc mieszania dla mieszadet
slimakowych bedzie jednak duzo mniejsza niz dla mieszadet wstegowych.
Uwzglednienie definicji liczb Reynoldsa i liczby mocy oraz faktu, ze w pracy
Serwinskiego i Blasinskiego, 1960 $rednica mieszadta slimakowego byta réwna 1/3
srednicy mieszalnika prowadzi do wniosku, ze w identycznych warunkach proce-
sowych pobieratoby ono okoto 0,1 mocy potrzebnej dla mieszadta wstegowego.
Latwo zauwazy¢, ze najwyzsza moc wykazywalo mieszadlo o najmniejszym
skoku. Bylo to zwigzane niewatpliwie z najwigkszg powierzchnig tego mieszadta
1 najwickszymi oporami tarcia, ktore dominuja w ruchu laminarnym. Wyniki
przedstawione w tabeli 5.5 dobrze zgadzajg si¢ z krzywymi mocy przedsta-
wionymi w pracy Riegera, 2001.

W ruchu burzliwym (Re > 10%), odwrotnie niz w ruchu laminarnym, moc
mieszania zwickszata si¢ systematycznie wraz ze wzrostem skoku §limaka. Bylto
to najprawdopodobniej efektem zwickszajacych sie oporéw ksztaltu dominujacych
w ruchu burzliwym. Wartosci liczbowe Lm po wyplaszczeniu si¢ krzywych mocy
w ruchu burzliwym znajdowaty si¢ pomiedzy podobnymi warto$ciami dla mieszadet
tapowych i smigtowych (Strek, 1981), co sytuuje je w dobrej kolejnosci, biorac
pod uwage ich opory ksztattu.

Novak i Rieger, 1977 wykonali badania doswiadczalne mocy mieszania dla
10 mieszadet $limakowych o zmiennej $rednicy, ale o statym w przyblizeniu
stosunku $rednicy dyfuzora do $rednicy mieszadta d/d =1,09 i statym skoku
slimaka p/d = 1,0. Autorzy rozpatrywali przeptyw wewnatrz dyfuzora jako sume¢
dwoch przeptywow: przeptyw ciggniony spowodowany obrotem samego mieszadta
i przeptyw hydrauliczny w pierscieniu pomi¢dzy $ciankg mieszalnika a $Sciang
dyfuzora, spowodowany wytworzong tam roznica cisnien. Dlatego, opracowane
na podstawie wykonanych pomiarow, rownanie (5.50) sktadalo si¢ z dwoch
cztonow. Czlon pierwszy reprezentowal przeptyw ciggniony, ktory byt niezalezny
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od stosunku D/d i drugi, zalezny od wielkoS$ci przestrzeni pierscieniowej migdzy
dyfuzorem a $cianka mieszalnika, czyli zalezny od stosunku D/d

4,54
Lm-Re =210+ 480(Ej (5.50)

Doktadno$¢ réwnania (5.50) byla bardzo wysoka i wynosita £2%. Pewna jego
wada bylo jednak nieuwzglednienie stosunku d/d, ktory to stosunek niewatpliwie
musi wplywaé na warto§¢ mocy mieszania. ROwnanie powyzsze mozna bylo
stosowa¢ dla Re <50 w zakresie zmian parametru 1,6 <D/d <3,96. Ci sami
autorzy dla mieszadta bez dyfuzora usytuowanego niecentrycznie w mieszalniku
proponuja rownanie (5.51)

-3,41
Lm-Re =130,5+ 267,2&) (5.51)

wazne w tym samym zakresie zmian parametrow. Btad $redni rownania (5.51)
byl mniejszy niz +5%. Jak wynika z poréwnania dwoch powyzszych zaleznosci,
to samo mieszadto s$limakowe umieszczone niecentrycznie w mieszalniku
potrzebuje od 35% do 50% mniej energii do utrzymania ruchu w mieszalniku
w identycznych warunkach procesowych. Wykazuje ono jednak wigksze czasy
zmieszania.

Seichter, 1973 na podstawie podobnych badan uwzglednit wplyw skoku
slimaka oraz jego wysokosci (liczba zwojow), proponujac rownanie (5.52)

-2,02 1,21
Lm-Re =290,7 (9] (B] LB 827 asos (B) (Ej (5.52)
d d d|_d d)\d

d

gdzie: b oznacza szerokos$¢ wstegi Slimaka, & — wysoko$¢ mieszadta a d; — Srednice
watu. Rownanie (5.52) jest wazne w zakresie zmian parametrow 1,59 <D/d < 3,37
oraz 0,33 <p/d < 1,5. Doktadno$¢ réwnania wynosita £12% i jak podaje Novak i
Rieger, 1977 rownanie to bardzo dobrze sprawdzato ich wyniki dos§wiadczen.

W podsumowaniu mozna stwierdzi¢, ze mieszadla slimakowe nalezy stosowac
przede wszystkim do mieszania cieczy wysokolepkich w takich przypadkach,
kiedy gléwnym celem mieszania jest mozliwe szybkie uzyskanie jednorodnego
mieszanego medium. Dodatkowo, przeptyw cieczy wewnatrz dyfuzora, gdy mie-
szadlo $limakowe ma S$rednice zblizong do wewngtrznej Srednicy dyfuzora
powoduje duze szybkosci deformacji poszczegdlnych elementéw ptynu nawet
w gleboko laminarnym zakresie przeplywu, co sprzyja szybkiemu mikromieszaniu
(Rozen, 2007). Atutem mieszadet §limakowych jest niewatpliwie maly pobor
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mocy, ktory wynika ze stosunkowo matej Srednicy mieszadla $limakowego
W poroéwnaniu z innymi mieszadtami waskoprzeswitowymi.

Wada mieszadet $limakowych jest ich staba efektywnos$¢ w przypadku

wymiany ciepta. Jedynie na wewnetrznej powierzchnia dyfuzora uzyskuje sie
podobne wartosci wspolczynnikow wnikania ciepta, jak w przypadku pozostatych
mieszadet wakoprzeswitowych, jednak mata warto$¢ tej powierzchni nie zapewnia
zazwyczaj wymaganych ilo$ci wymienianego ciepta. W takich przypadkach
nalezy stosowac¢ mieszadta wstggowe lub kotwicowe.
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6. MODELOWANIE HYDRODYNAMIKI MIESZALNIKA

Okreslenie pola predkosci w mieszalniku jest podstawa analizy hydrodynamiki
mieszalnika w catym jego obszarze. Wartosci liczbowe poszczeg6lnych lokalnych
sktadowych predkosci sa podstawa do obliczenia wielu praktycznych wielkosci,
takich jak: moc mieszania, czas zmieszania czy tez wspdtczynniki wnikania ciepla.
Wzajemne relacje pomigdzy tymi wielko$ciami decyduja, miedzy innymi,
o efektywno$ci pracy danego mieszadta. Wielkos$ci podstawowe potrzebne do
przedstawienia powyzszych relacji mozna uzyska¢ na podstawie wykonanych
doswiadczen lub otrzymac jako wynik obliczen analitycznych albo obliczen
numerycznych z wykorzystaniem metod CFD.

Dostowne tlumaczenie zwrotu Computational Fluid Dynamics (CFD) na
jezyk polski prowadzi do okreslenia ,,obliczeniowa dynamika ptynéw”. Termin
ten nie jest jedynym stosowanym w opracowaniach literaturowych i spotyka si¢
rowniez okreslenia takie jak ,,obliczeniowa mechanika ptynéw”, ,numeryczna
mechanika ptynéw” czy ,,numeryczna dynamika ptynow”. Wszystkie one sg syno-
nimami pierwszego okreslenia, ktére w polskiej literaturze przedmiotu uzywane
jest najczgsciej.

Jednoznacznej definicji metod CFD nie ma, mozna jednak powiedzie¢, ze
pozwalajg one uzyska¢ w szczegélnych punktach przestrzeni (wezlach siatki)
rozwigzania przyblizone do wynikow rozwiagzan analitycznych opartych na
rozwigzaniach mechaniki teoretycznej. Metody CFD stosujemy wowczas, gdy
brak jest rozwigzan analitycznych, gdyz mozna w ten sposdb przej$¢ z rozwigzan
ciaglych do rozwigzan dyskretnych obowigzujacych tylko w weztach. Z prak-
tycznego punktu widzenia utrata informacji o tym, co dzieje si¢ pomiedzy
weztami siatki nie jest istotna. Stosowane obecnie gestosci siatek obliczeniowych
(obwarowane jeszcze wieloma innymi ograniczeniami) sg jednocze$nie na tyle
geste, ze spetniaja praktycznie warunek pseudociagtosci uzyskanych rozwiazan.
Uwzgledniajac jednak skonczong wielkos$¢ siatki numerycznej, nie mozna badac¢
zjawisk fizycznych przebiegajacych w skali mniejszej niz zastosowana w obli-
czeniach skala przestrzenna lub czasowa. W mechanice plynoéw zakladamy
cigglos¢ osrodka ptynnego, co oznacza, ze nie mozemy zaklada¢ skali siatki
numerycznej mniejszej niz rozdzielczo$¢ osrodka okreslanego wielkoscia jego
pojedynczych elementow. W mechanice ptynéw taka graniczng rozdzielczoscia
jest wymiar rzedu 10°m, gdyz z fenomenologicznego punktu widzenia jest to
wielko$¢ wystarczajaca do traktowania osrodka jako kontinuum i wystarczajaca
do usredniania cech ptynu. Stosowane praktycznie ggstosci siatek (Jaworski, 2005)
s3 co najmniej o rzad wielkosci wicksze 1 przewyzszaja znacznie odleglosci
miedzyczasteczkowe.
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Obliczenia metodami CFD polegaja na iteracyjnym rozwiazywaniu uktadu
rownan rozniczkowych, ktéorych argumentami sa funkcje. Po wykorzystaniu
roOwnan uproszczonego rézniczkowania, pierwotny uktad réwnan rézniczkowych
zamienia si¢ na uktad réwnan algebraicznych.

6.1. Przeglad ogolny modeli

W praktyce obliczeniowej dynamiki ptynéw stosowane sg najczesciej trzy
metody symulacji numerycznej:

— metoda RANS wykorzystujaca usrednienia Reynoldsa rownan Naviera-
Stokesa,

— metoda LES, czyli symulacja wielkich wirow (Large Edyy Simulations)
oraz

— metoda DNS, czyli metoda bezposredniej symulacji numerycznej (Direct
Numerical Simulations).

Decyzja, ktorag z wymienionych metod zastosuje si¢ w konkretnym przypadku,
zalezy w duzym stopniu od modelowanego uktadu oraz od charakteru analizo-
wanego przeptywu. NajczeSciej trzecia z metod stosuje si¢ do modelowania
przeptywoéw laminarnych, natomiast dwie pierwsze do modelowania przeptywow
burzliwych.

Do gtownych zalet symulacji numerycznych nalezy zaliczy¢:

— szybkie uzyskanie kompletu wynikow w catej domenie obliczeniowej
bez koniecznosci przeprowadzania czaso- i pracochtonnych eksperymentow,

— wstepng eliminacje nieefektywnych wariantdw juz na etapie projektowania,

—  mozliwo$¢ prowadzenia analizy zjawiska w skali mikro, czego nie mozna
zazwyczaj uzyska¢ w warunkach realnego eksperymentu,

— prowadzenie badan wariantow niemozliwych do zrealizowania w realnych
warunkach technicznych,

— niezalezno$¢ przewidywan od skali procesu,

—  mozliwos¢ budowania modelu, uwzgledniajac podstawy fenomenologiczne
analizowanego procesu.

Z kolei gtowne wady metod CFD to:

— niepewno$¢ uzyskanych wynikow szczegolnie dla modeli ztozonych, dla
ktérych brak jest doktadnych opisow modelowych zjawisk sktadowych
(rézne hipotezy domykajace) i wynikajaca stad koniecznos$¢ ich doswiad-
czalnej weryfikacji,

— konieczno$¢ stosowania uproszczen na etapie budowy modelu,

— Dbrak pewnosci, ze uwzglednilisSmy wszystkie istotne czynniki wptywajace
na analizowany proces,
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— dos$¢ wysokie optaty licencyjne, jesli korzystamy z komercyjnych pakietow
obliczeniowych.

Metoda RANS

Metoda RANS polega na usrednieniu réwnan Naviera-Stokesa i innych
réwnan transportu wielkosci skalarnych poprzez przyjecie zatozenia, ze chwilowa
warto$¢ jakiegokolwiek parametru ptynu jest suma jego wartosci: wartosci $redniej
oraz chwilowej warto$ci fluktuacyjnej

o=+ (©6.1)

Jest to typowe podejécie stosowane w analizie przeplywow burzliwych.
Przyjecie powyzszej koncepcji wymusza zmiang roéwnan transportu w ujeciu
Eulera nawet dla najprostszego przypadku, czyli dla jednofazowego przeptywu
laminarnego ptynu newtonowskiego. W postaci ogélnej rownanie transportu dla
pedu, ciepta i masy przyjmuje postaé

@ +div(pyvp) —div(I'grad¢) =S, (6.2)
T

Wspodtezynnik I' opisuje intensywno$¢ transportu molekularnego i w zalezno$ci
od rozpatrywanego rownania transportu odpowiednio oznacza:

— lepkosc¢ 5 — dla bilansu pedu,

—  wspolczynnik wyré6wnywania temperatury a — dla bilansu energii,

— wspodlcezynnik dyfuzji molekularnej D — dla bilansu masy sktadnika.
Zmienna ¢ jest natomiast dowolng wielkoScig intensywna — moze nig by¢
predkos$¢ v w odpowiednim kierunku dla réwnania bilansu masy, temperatura dla
bilansu energii, stezenie dla bilansu masy i przyjmuje warto$¢ jeden dla rownania
ciaglosci.

W réwnaniu (6.2) wyroznia si¢ trzy skladniki odpowiedzialne za trzy
podstawowe mechanizmy transportu. Pierwszy sktadnik po lewej stronie réwnania
przedstawia akumulacje rozpatrywanej wielkosci w ukladzie, drugi opisuje szybkos¢
konwekcji (unoszenia) tej wielkosci, a trzeci odpowiedzialny jest za jej dyfuzje.
Prawa strona réwnania (6.2) przedstawia sobg wszystkie zrodta i upusty, ktore
nie byty uwzglednione poprzednio.

Po wprowadzeniu rownania (6.1) do réwnania (6.2) w rownaniu koncowym
pojawi si¢ dodatkowe wyrazenie \f¢' . Jest to nowa wielkos¢, ktora powoduje
nieoznaczono$¢ rozpatrywanego ukladu rownan. Nalezy w tym przypadku
sformutowa¢ dodatkowo tzw. hipotezy domykajace, pozwalajace na domknigcie
bilansu rézniczkowego. Najczgsciej w celu ostatecznego zbilansowania rownan
transportu w przeptywie burzliwym stosuje si¢ metode¢ zamknigcia oparta na
koncepcji lepkosci burzliwej Boussinesqa. W koncepcji tej wielko$¢ \Td)‘
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zastgpuje si¢ przez iloczyn wspoélczynnika transportu burzliwego I'; 1 Sredniego
gradientu ¢. W ten sposob pojawiajacy si¢ w koncowym réwnaniu efektywny
wspotczynnik przenoszenia I, jest sumg wspdtczynnika przenoszenia mole-
kularnego 1 burzliwego

I,

€

c=T+T (6.3)

W ten sposdb problem symulacji metoda RANS sprowadza si¢ do poprawnego
okreslenia wyrazenia \Td)‘ lub wspoétczynnika transportu burzliwego T,.
Zagadnienie hipotez domykajacych jest niezwykle trudnym problemem i ich opis
ma zawsze charakter przyblizony. Wiecej informacji na ten temat mozna znalez¢
w specjalistycznych monografiach Anderson, 1995; Lesieur, 1997; Pope, 2000;
Heine, 2003 lub monografii Jaworskiego, 2005. Natomiast przeglad modeli burzli-
wosci 1 obieranie odpowiednich strategii przy wyborze hipotez zamykajacych
przedstawili w swojej ksiazce Lander i Sandham, 2002. Réwniez podobne zagadnie-
nia dla reakcji przebiegajacych w mieszalniku poruszane s3 w monografiach
Baltdygi i Bourne’a, (1999) oraz ksiazce Foxa, 2003.

Metody opracowywania hipotez domykajacych mozna podzieli¢ na dwie
grupy. Pierwsza z nich cechuje uzycie zaleznosci algebraicznych, w drugiej
wykorzystuje si¢ dodatkowo kilka réwnan rozniczkowych. Jako przyktad metody
nalezacej do pierwszej grupy mozna wymieni¢ czgsto stosowany dwuwymiarowy
model dyfuzyjnosci burzliwej dla przeplywu w warstwie granicznej, wyrazony
rownaniem (6.4), gdzie / oznacza tzw. srednig droge mieszania

a,

2

[ =0 (6.4)

Z metod wykorzystujacych dodatkowe réwnania rézniczkowe mozna wymienic¢
najbardziej popularng z nich, czyli metode ,.k-&” wyrazong rownaniem (6.5). Do
jego pelnego opisu nalezy stosowa¢ dwa dodatkowe bilanse rézniczkowe
wigzace kinetyczng energi¢ burzliwosci k oraz szybkos¢ dyssypacji energii kine-
tycznej € ze wspdtczynnikiem transportu burzliwego I,

2

I[=C K (6.5)

€
Wada wszystkich metod RANS jest konieczno$¢ okreslenia pewnych parametrow
modelu. W przypadku réwnania (6.5) nalezy zna¢ warto$¢ wspotczynnika pro-
porcjonalnoéci C. Warto$¢ t¢ mozna wyznaczy¢ doswiadczalnie. W pracy Costesa
i Courdeca, 1988 stwierdzono, ze warto$¢ tej statej byla uzalezniona od geometrii i
rozmiaru mieszadla 1 wynosita od 2,4 do 4,4. W pracy Laufhutta i Mersmana,
1985 uzyskana warto$¢ C = 6 byla okoto dwukrotnie wigksza. Wartosci statej C
dla innych uktadéw geometrycznych mozna znalezé w pracach m.in. Cuttera,
1966, Batchelora, 1970, Sreenivasaa, 1984; Zhou i Kresty, 1996 i Kresty, 1998.
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Metoda LES

W przeptywie turbulentnym nastgpuje kaskadowy transport energii od
najwickszych wirow do najmniejszych, w zakresie ktorych nastgpuje catkowite
lepkosciowe rozproszenie kinetycznej energii burzliwosci. Oznacza to, ze kazdemu
rozmiarowi wir6w odpowiada okre$lona cze$¢ energii. Energia wszystkich
wirOw uczestniczacych w przeptywie tworzy widmo energii turbulencji, ktore ze
wzgledu na okresowy i poliharmoniczny charakter zmian pulsacji wyraza si¢
najczeséciej w funkcji liczby falowej. W przeptywie trojwymiarowym energia
kinetyczna przypadajaca na jednostke masy ptynacego medium (Elsner, 1987)
moze by¢ przedstawiona poprzez sumg¢ wariancji predkosci mierzonych we
wszystkich kierunkach ukladu wspotrzednych i wielko$¢ t¢ nazywamy troj-
wymiarowym spektrum energetycznym E(k, t), gdzie k jest liczba falowa.

Pierwotne wiry wytwarzane przez mieszadlo charakteryzuja si¢ mala liczba
falows k,, a ich rozmiary /,, porbwnywalne sg z rozmiarami mieszalnika. Ksztatt
tych tréjwymiarowych wiréw zalezy od budowy mieszalnika i zazwyczaj wystepuje
w tym przypadku anizotropia przestrzenna, spowodowana oddziatywaniem
scianek zbiornika. Struktury te sg nietrwale i szybko rozpadajg si¢ na wiry
mniejsze o wickszej liczbie falowej, ktére maja coraz mniejsze powinowactwo ze
skalg aparatu.

Jak wynika z rozwazan teoretycznych Elsnera, 1987, gtowna czgs¢ energii
kinetycznej turbulencji zawarta jest w niewielkim obszarze liczb falowych.
W tym zakresie wystgpuje maksimum spektrum energii okreslone liczby £,
0 przecietnym rozmiarze wir6w /, poréwnywalnych z rozmiarami mieszadta.

W obszarze uniwersalnej rownowagi funkcja E(k,t) zalezy jedynie od modutu
liczby falowej 1 szybkosci dyssypacji energii. Uproszczony model wewngtrznego
transportu energii zaktada, ze energia przeptywu glownego z pierwszego zakresu
widma przekazywana jest bez strat do obszaru dyssypatywnego. Obszar ten
scharakteryzowany jest poprzez dwie liczby falowe k; oraz k,, ktorym odpowiadaja
kolejno skale liniowe I, oraz 1,,. Pierwsza wielko$¢ charakteryzuje skalg wirow
Taylora opisujaca wiry z poczatku zakresu dyssypatywnego, druga okresla
skale wir6w Kotmogorowa, powyzej ktorych ruch wirowy ulega catkowitemu
rozproszeniu lepkosciowemu. Wielko§¢ wirow z zakresu Kotmogorowa okresla
roOwnanie (6.6) wyprowadzone jedynie na podstawie analizy wymiarowej

(Kotmogorow, 1942)
3 1/4
1, = (V_J (6.6)
€
Podczas symulacji burzliwosci metoda LES uwzglednia si¢ fakt, ze duze
wiry o liczbie falowej k. 1 skali 1, zawieraja gtéwng czes$¢ energii ruchu wirowego
1 majg wigkszy wklad do przenoszenia skalarnego (Jaworski, 1999). Stad gtéwna
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cecha metody LES jest catkowanie réwnan Naviera-Stokesa dla skal wirow
wigkszych od wielko$ci siatki numerycznej. Wiry mniejsze majg najczescie]
skale duzo mniejsze od rozmiar6w siatki numerycznej, jednak ze wzgledu na fakt, iz
majg one charakter uniwersalny, mozna je modelowaé z dobrym przyblizeniem.
W metodzie LES stosuje si¢ tzw. filtrowanie rownan transportu. W konsekwencji,
w rownaniach tych w miejscu warto$ci srednich wielkosci intensywnych pojawiaja
si¢ $rednie filtrowane oraz dodatkowa nieznana wielko$¢ zwana podsiatkowym
naprezeniem Reynoldsa. Jej warto§¢ mozna obliczy¢ (Szulc, 2004) bazujac na:

— modelu Smaroginskiego (Smaroginski, 1963, Batdyga, 2001),

— modelu dynamicznym (Oftino, 1989),

— modelu spektralnym (Gatski i wsp., 1966, Jaworski, 1999) lub

— modelu podobienstwa skali.

Stosujac metody ELS, mozna modelowaé przeptywy w skali mniejszej od
rozmiarow siatki oraz oddziatywanie tych przeplywow na ruchy ptynu w wigkszej
skali (Smagorinski, 1963). Umozliwia to zastosowanie tej metody do modelowania
m. in. przeptywow laminarnych. Jest to niewatpliwa zaleta metod LES. Obszerna
dyskusj¢ na temat mozliwosci aplikacyjnych modeli LES mozna znalez¢ w pracy
Reynoldsa, 1990, a zastosowanie tej metody do modelowania hydrodynamiki
mieszalnika z mieszadtem turbinowo-topatkowym mozna znalez¢ m.in. w pracy
Derksena i Van Der Akkera, 1999.

Metoda DNS

Jest najczesciej stosowang metoda do modelowania przeptywoéw laminarnych.
Metody DNS polegaja na bezposrednim catkowaniu réwnan Naviera-Stokesa
wraz z rOwnaniem ciggtosci. Poniewaz w ruchu laminarnym burzliwo$¢ uktadu
mieszanego jest do pominigcia, na etapie budowy modelu odpada wiec koniecznos¢
uwzgledniania hipotez domykajacych. Czyni to metody DNS najprostszymi
z metod stosowanymi do modelowania bezposredniego. Nie ma réwniez konieczno-
$ci stosowania bardzo drobnych siatek numerycznych ze wzgledu na potrzebe
modelowania wiré6w o matych skalach. O ggstosci siatki decyduje przede wszystkim
zgodnos$¢ wynikoéw doswiadczalnych z wynikami modelowymi. Najczgsciej na
poczatku symulacji metoda ,,prob i bledow” dobiera si¢ na tyle gesta siatke, aby
dalsze jej zwigkszanie nie prowadzilo juz do polepszania zgodnosci modelu
z do$wiadczeniem (Kuncewicz i Pietrzykowski, 2010b) i tak dobranag siatke
stosuje si¢ jako norm¢ w dalszych symulacjach. Metody DNS stosowane dla
zakresu mieszania laminarnego pozwalajg szybko, w ciggu kilkunastu minut,
uzyska¢ komplet wynikow dotyczacych catego obszaru mieszalnika. Znajac
z kolei rozktady wszystkich trzech sktadowych predkosci w mieszalniku, w dalszych
etapach modelowania w tzw. postprocessingu mozna oblicza¢ wiele uzytecznych
wielkosci.
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Metody DNS mozna rowniez w niektorych przypadkach stosowa¢ do mo-
delowania przeptywow burzliwych (Orszag i Patterson, 1972), jednak nalezy
stosowac bardzo gesta siatke. Biorac pod uwage, ze stosowana metoda polega na
bezposrednim rozwigzaniu rownan ruchu, liczba uzyskiwanych w ten sposob
rownan, ktore nalezy rozwigza¢ jednocze$nie, moze by¢ zbyt duza (Baldyga,
1989). Z tego tez wzgledu metody DNS sa do$¢ rzadko stosowane w zakresie
ruchu burzliwego ze wzglgdu na duze koszty obliczeniowe. Zastosowane jednak,
pozwalaja na zrozumienie mechanizmu burzliwos$ci, utatwiajg tez tworzenie
nowych modeli burzliwo$ci oraz ich weryfikacje.

6.2. Modelowanie dla zakresu mieszania laminarnego

Energia potrzebna na podtrzymanie ruchu cieczy w mieszalniku oraz rozktad
predkosci w mieszalniku sa ze soba $cisle zwigzane. Rozklad ten mozna okres$li¢
albo na drodze do$wiadczalnej (z wykorzystaniem roéznych technik pomiarowych),
albo na drodze modelowania matematycznego. W ostatnich latach dzigki bardzo
szybkiemu rozwojowi technik komputerowych, dla zakresu mieszania laminarnego
stato si¢ praktycznie mozliwe okreslenie tego rozktadu na drodze modelowania
numerycznego (Bertrand i Couderc, 1982; Spragg i wsp., 1985, Hiraoka i wsp.,
1988; Kaminoyama i wsp., 1990, Tanguy i wsp., 1994, Harvey i wsp., 1995;
Kuncewicz i Pietrzykowski, 2001a; Szulc, 2004, Kuncewicz i Pietrzykowski, 2010a).
Pomimo popularnosci tej metody badawczej, podczas praktycznej realizacji
symulacji numerycznych nalezy rozwigza¢ kilka waznych probleméw. Trudnosci
w modelowaniu cyfrowym to przede wszystkim dobor mozliwych do przyjecia
uproszczen, przy ktorych model moze by¢ rozwigzany numerycznie (p. 5.2) oraz
prawidtowe okreslenie odpowiednich warunkow brzegowych.

Stopien skomplikowania poszczeg6lnych modeli jest bardzo zrdznicowany.
Najbardziej skomplikowanymi modelami sg niewatpliwie modele 3D dotyczace
ruchu burzliwego w mieszalniku. Ze wzgledu na duze trudnosci w okreslaniu
struktury burzliwos$ci w mieszalniku, do tej pory wilasciwie nie zostat opracowany
catosciowy model dla tego zakresu mieszania. Rowniez w ruchu laminarnym
najbardziej zlozonymi modelami sg modele trojwymiarowe dla wszystkich
trzech sktadowych predkosci (Kaminoyama i wsp., 1990, Harvey i wsp., 1995;
Kaminoyama i wsp., 1999). Z oczywistych wzgledow, w tym zakresie ruchu
odpada problem turbulencji w mieszalniku, dlatego liczba modeli dla zakresu
mieszania laminarnego jest wigksza niz dla zakresu mieszania burzliwego, ale
praktyczne korzystanie z nich jest jednak czesto utrudnione. Przede wszystkim
brak jest bezposredniego dostepu do modeli (znane sg jedynie zalozenia modelowe,
ogbélna metoda rozwigzania oraz wybrane wyniki koncowe), po drugie czas
obliczen iteracyjnych dla tych modeli jest bardzo dlugi. Na przyktad jedna seria
obliczen dla tréjwymiarowego modelu Harveya i wsp., 1995 wymaga okoto
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4 godzin obliczen na superkomputerze Cray C90, a okoto 100 godzin na mini-
komputerze Indygo. Wykonanie podobnych obliczen na komputerach klasy PC
bylo praktycznie niemozliwe.

6.2.1. Dwuwymiarowe modele fenomenologiczne

W niektorych przypadkach skomplikowane, tréjwymiarowe modele mozna
W sposob istotny uprosci¢. Dotyczy to szczegdlnie tych przypadkow, w ktorych
mozna zaniedba¢ rozktad predkosci w kierunku obwodowym (Thiele, 1972; Ohta
i wsp., 1985; Kuncewicz, 1992a; Kuncewicz i wsp., 1997). Pomimo istotnych
uproszczen, stopien zgodnosci tych modeli z doswiadczeniem byt obarczony
niezbyt duzym btedem, rzedu 8+11% (Kuncewicz i Heim, 1999).

Dwuwymiarowy model przeplywu cieczy w mieszalniku z mieszadlem
kotwicowym (Ohta i wsp., 1985) zakladat brak rozktadu predkosci w kierunku
obwodowym. W zalozeniach przyjeto, ze mieszalnik pracuje w ukladzie prze-
plywowym (wlot cieczy przez otwor w dnie, wylot przez otwor w gomej pokrywie
w osl mieszalnika), przy czym prace mieszadta kotwicowego zastapiono obracajaca
si¢ z pewna predkoscig katowa @ warstwa cieczy o grubosci pokrywajacej si¢
z gruboscig tapy mieszadta kotwicowego (rys. 6.1).

: D/2
wylot B

$ \

b

wlot  wilot
ZA

»>r

Rys. 6.1. Dwuwymiarowy model dla mieszadet kotwicowych
(Ohta i wsp., 1985)

Wprowadzenie zatozenia 0 /0 =0 znacznie upraszczalo rownania ruchu i po-
zwolito osiggnaé zbiezno$¢ rozwigzan. Obliczenia numeryczne wykonane dla
przeswitow c¢/D =0,025+0,10 wskazuja, ze w rejonie dolnego oraz gdérnego
konca tapy mieszadta tworza si¢ dwa oddzielne wiry (rys. 6.2) obracajace si¢
w przeciwnych kierunkach. Najstabiej mieszanym obszarem byt obszar w srodku
mieszalnika, gdyz w tym rejonie linie ®@ = const byty najbardziej od siebie odda-
lone. Zmniejszenie przeswitu pomiedzy lapg mieszadta a §ciankg mieszalnika
wyraznie zwigkszato cyrkulacje wtérng w przeswicie, a zatem zwigkszalo tez
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szybkos¢ wymiany cieczy w tym obszarze, co powinno skutkowa¢ wyzszymi
wspotczynnikami wnikania ciepla.

2,0 2,0

0,6
-0,4

5

(222NN

0.2
1,0F 1,0 ®=0 —

0,27

0 — 04— :
0 1,0 0 1,0
¢/D = 0,025¢/ D=0,10
n=1,5[1/s] n=1,5[1/s]
Re =48 Re =34

Rys. 6.2. Wiry cyrkulacji wtdrnej powstajace przy koncach topatek mieszadta
kotwicowego (Ohta i wsp., 1985)

Podobne podejscie do problemu zamiany rzeczywistego mieszadta turbinowo-
lopatkowego obracajacego si¢ z czestoscia m, na obracajaca si¢ warstwe cieczy
z pewna mniejszg czgstoscig Pwy (P < 1) przyjeto w pracy Kuncewicza, 1992a.
Na podstawie pomiar6w mocy mieszania w ruchu laminarnym dla rzeczywistego
mieszadla turbinowo-topatkowego oraz dla mieszadla tarczowego okreslono
zalezno$¢ wartosci B od liczby tap mieszadta n, dla mieszadla o parametrach
d/D = 0,5 oraz b/D = 0,1

B=1-exp(-n,/4) B <1,0) 6.7

gdzie B oznaczalo stosunek czestosci obrotowej cieczy w obszarze mieszadta do
czgstosci obrotowej samego mieszadta.

Rys. 6.3. Zamiana rzeczywistego mieszadta turbinowo-topatkowego na obracajacg si¢
warstwe cieczy w ksztalcie tarczy (Kuncewicz, 1992a)
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Warto$¢ [ dla mieszadla czterotopatkowego wynosita 0,63, natomiast dla
najczesciej stosowanego mieszadta turbinowo-topatkowego o liczbie topatek
n, =6, ciecz w obszarze mieszadta wirowata z czestoScig 0,78-0o. Wyniki
obliczen numerycznych (model rozwigzano metodg elementu skonczonego) byly
zgodne z wynikami do$wiadczen (rys. 6.4a), a $rednie odchylenie lokalnych
wartos$ci napr¢zen stycznych obliczonych z modelu rdznity si¢ mniej niz 10% od
warto$ci okreslonych doswiadczalnie.

‘ zIH
10 Re =2 1.0 Re =2
zIH d/iD=0.5 d/D =0.5
b/D =0.1 B -
08 y/D=0.5 08 b/D - 0.1
\o\ n, = 6 . y/D =05
~—_| | n, =6
06 0.6
04 > O 0.4 | S > S > S j
;s K ° /o /S
/ 6
L] ] o
02 0.2 <
0,0 0.0
T .
00 05 1,0 15 2,0 25 30 0.0 0.2 0.4 0.5
/T,
(a) (b)
Rys. 6.4. Poréwnanie wynikow modelowych (Kuncewicz, 1992a) z danymi
eksperymentalnymi

Rozktad naprezen stycznych na $ciance mieszalnika byt zgodny z rozktadem
predkosci obwodowych wewnatrz mieszalnika (rys. 6.4b). Zgodnie z modelem
najwigksze predkosci obwodowe wystepowaty zawsze na wysokos$ci zawieszenia
mieszadla, malaty do zera przy dnie mieszalnika oraz dgzyly do pewnej malej
warto$ci na powierzchni swobodnej cieczy. W modelu nie uwzglgdniano tarcia
powierzchni swobodnej o powietrze, dlatego tez jak wynika z rys. 6.4b dla
z/H = 1,0 pochodna (0u/0z) = 0.

Ten stosunkowo prosty model sprawdzat wyniki doswiadczen dotyczacych
mocy mieszania z bledem mniejszym niz 10% i miat on bardziej znaczenie
poznawcze niz praktyczne, gdyz ze wzgledu na matg Srednice mieszadet turbinowo-
fopatkowych ich obszar zastosowan nie obejmuje zakresu mieszania laminarnego.
Stosunkowo proste zatozenia dotyczace obszaru mieszadla pozwolity uzyskaé
dodatkowo analityczne rozwigzanie modelu (Kuncewicz, 1992b). Pomijajac miano-
wicie catkowicie cyrkulacje wtorng w mieszalniku, rbwnania ruchu uproszczono do

postaci
ou 10u u OJu
o v e (6.8)
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Po pewnych przeksztatceniach wyjsciowe rownanie (6.8) mozna byto sprowadzi¢
do rownania eliptycznego, ktorego rozwigzanie w postaci sumy szeregow
zawieralo zmodyfikowane funkcje Bessela i McDonalda oznaczone odpowiednio
w rownaniu (6.9) jako I; oraz K,. Wielkos¢ A byla wartoscig wlasng uktadu,
natomiast stale C, oraz C,, byly uzaleznione od parametrow geometrycznych
uktadu mieszadlo-mieszalnik i ich warto$ci mozna byto obliczy¢ z odpowiednich
szeregow

mﬂo - ;cn[c% Il(r}ir )+ K'?r )} sin[m(2n —1)z" /2] (6.9)

Mimo do$¢ skomplikowanej formy uzyskanego réwnania wyniki rozwigzania
analitycznego bardzo dobrze zgadzaly si¢ z wynikami rozwigzania numerycznego
(oba rozwigzania roznity si¢ migdzy soba mniej niz 5%), chociaz ostatnie z nich
w ogole nie uwzgledniato cyrkulacji wtdrnej w mieszalniku. Posrednio $wiadczyto to
0 poprawnosci obu rozwigzan oraz o bardzo matym wptywie cyrkulacji wtdrnej
w mieszalniku w ruchu laminarnym na moc mieszania. Wynika to najprawdopo-
dobniej z bardzo matej wartosci tej cyrkulacji dla tego typu mieszadel, tzn. dla
mieszadel, ktérych $rednica jest mata w stosunku do $rednicy mieszalnika i brak
jest efektu pompujacego samego mieszadla. Nalezy nadmieni¢, ze prezentowane
rozwigzanie jest jednym z nielicznych rozwigzan analitycznych dostepnych w
literaturze przedmiotu dotyczacych probleméw mieszania.

Omawiane powyzej dwa modele imitowaly prace rzeczywistego mieszadla
wewnatrz zbiornika obrotem warstwy cieczy pokrywajacej si¢ z obszarem
mieszadla z czesto$cig obrotowa mniejszag od czgstosci obrotowe] mieszadla
rzeczywistego. Dwuwymiarowe modele przeplywu cieczy w mieszalniku mozna
rowniez budowac bez konieczno$ci zaktadania warunku dla obszaru mieszadta.
Przyktadem takiego podejscia jest praca Hiraoki i wsp., 1978, w ktorej zalozono
stalo$¢ wszystkich parametréw w kierunku pionowym (zalozono zatem 0/0z=0),
nie wyszczegolniajac jednak w jakikolwiek sposob obszaru mieszadta. Ze wzgledow
oczywistych, zatozenie takie mozna bylo przyja¢ jedynie dla mieszadel, ktore
podczas pracy wytwarzaja rozktady predkosci w mieszalniku odpowiadajace
w przyblizeniu zalozeniu modelowemu ¢ /0z = 0. Dotyczy to przede wszystkim
mieszadel o duzej wysokosci tap, gdyz w tym przypadku na duzej Srodkowe;j
cze$ci tapy warunki hydrodynamiczne nie beda si¢ zmieniaty z wysokoscia.
Upraszczajac rownania ruchu oraz przyjmujac zasad¢ zachowania momentu pedu
w warunkach ustalonych, autorzy otrzymali rozwigzanie numeryczne dla
mieszadetl kotwicowych oraz mieszadet tapowych o bardzo duzym stosunku b/D
(b/D=0,7) w zakresie $rednic 0,3 <d/D <0,9. Uzyskane wyniki rozwigzan
numerycznych dotyczacych mocy mieszania korelowali w postaci rownania (6.10)
i byly one zgodne z do$wiadczalnymi wynikami badan wilasnych dotyczacych
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mieszadel kotwicowych oraz wynikami Nagaty (Nagata, 1975) dotyczacymi
mieszadet tapowych.

o mw(hd)
Lm Re—m (f RGG) (610)

W réwnaniu (6.10) wielko$¢ ng byla wspotczynnikiem korekcyjnym, okre§lona
rownaniem (6.11), natomiast zmodyfikowana liczba Reynoldsa Reg oraz
wspotczynnik oporu f byly zdefiniowane zalezno$ciami (6.12) oraz (6.13)

Ny =1+exr{—10[%—1ﬂ (6.11)

Lv,

Re, = 2 (6.12)
G
A%
£=2% (6.13)
pv;

Charakterystyczny wymiar liniowy L oraz charakterystyczna predkos$¢ vg
wyprowadzone byly z rozwazan dotyczacych analogii wnikania na $ciance
mieszalnika wykonanymi w pracy Hiroaki i Ito, 1973

D D
L="mn. -In= 6.14
2Tld nd ( )
o
v, =§Nd[3H (6.15)

Wspotezynnik korekeyjny By okre§lony rownaniem (6.16) dla mieszadet wasko-
przeswitowych byt on bliski wartosci 1,0

21n%
BH=B_g (6.16)
d D

Ciag rownan (6.10+6.16) tworzy zamknigta calo$¢, z ktérej mozna obliczy¢
liczbe mocy Lm, a nastgpnie moc mieszania P. Okazalo si¢, ze dla mieszadet
dwutapowych niezaleznie od ich $rednicy oraz dla mieszadet kotwicowych warto$¢
iloczynu f-Reg jest w przyblizeniu stata i wynosi f-Reg = 2,0, co oznacza, ze
wplyw S$rednicy mieszadta d zostal dobrze uwzgledniony w rownaniach
definiujgcych wielkosci bezwymiarowe. Uzyskany w pracy Hiraoki i Ito, 1973
iloczyn f-Reg ~ npl/3 oznacza, ze moc mieszania P wzrastala rOwniez w takim
samym stopniu wraz ze wzrostem liczby lap n,. Wynik ten jest zblizony do
wyniku uzyskanego w modelu Kuncewicza (Kuncewicz, 1992a), gdzie zgodnie
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z rownaniem (6.7) wzrost mocy mieszania dla zakresu zmian n, = 4+8 wynosi
P~ npo’44 (obliczenia wykonane z wykorzystaniem rownania (6.7)). Jest to o tyle
interesujace, ze oba modele roéznity sie¢ w sposob dos¢ istotny, gdyz pomijaly
rozktady predkosci w mieszalniku w kierunkach wzajemnie do siebie prostopadtych.

Zalozenia braku zmian predkosci w kierunku obwodowym lub osiowym
majg swoje zalety i wady. O ile zalozenie modelowe Hiraoki (Hiraoka i wsp.,
1978) jest bardziej zblizone do warunkoéw rzeczywistych niz jest to w przypadku
modeli zakladajacych ruch osiowo-symetryczny w mieszalniku, to jednak
zatozenie 0/0z = 0 nie moze uwzglednia¢ obecnosci dna mieszalnika oraz
warstwy cieczy nad mieszadlem. Uwzglednienie tych obszaréw wymagatoby
wprowadzenie do rozwazan trzeciego kierunku (pionowego), co czynitoby model
modelem tréjwymiarowym. Stad tez w modelach dwuwymiarowych preferuje si¢
raczej zatozenie 0/0¢p = 0, stosujac jednoczesnie rézne zatozenia upraszczajace
dotyczace obszaru mieszadta.

Ze wzgledu na swoja prostote, modele zjawiskowe rozwigzywane analitycznie
lub numerycznie dotycza zazwyczaj ograniczonej liczby przypadkow. Rowniez
istotne uproszczenia, ktére musza by¢ przyjmowane na etapie budowy modelu
powoduja, ze ich dokladno$¢ jest zmniejszona. W wigkszosci przypadkoéw
praktycznych stosuje si¢ albo modele 2D z do$¢ prostymi uproszczeniami, albo
stosuje si¢ peine modele 3D. W obu jednak przypadkach, ze wzglgedu na stopien
skomplikowania modeli, rozwigzania mozna uzyska¢ jedynie na drodze symulacji
numerycznych. W dwoch nastepnych punktach tej monografii zostang przedstawione
sposoby budowy dwoch modeli. Pierwszym z nich jest model 2D dla mieszadet
o topatkach ustawionych prostopadle do ptaszczyzny obrotow mieszadta, drugi
model 2D dla mieszadet o topatkach ustawionych ukos$nie do ptaszczyzny
obrotow mieszadta.

Mimo podobienstwa istniejg istotne roznice w stopniu skomplikowania oraz
w sposobie budowy obu modeli. Oba omowienia moga pomoéc Czytelnikowi
w zrozumieniu procedury postepowania przy konstruowaniu modeli, a nastgpnie
W jego rozwigzaniu z wykorzystaniem metod CFD. Pierwszy z modeli zostanie
przedstawiony w sposob uproszczony, natomiast w drugim przypadku szcze-
gotowos¢ opisu bedzie duzo wigksza.

6.2.2. Model 2D dla mieszadel o lopatkach ustawionych prostopadle
do plaszczyzny obrotow mieszadla

Przy budowie modelu hydrodynamicznego 2D newralgicznym obszarem jest
zawsze obszar mieszadta. W rzeczywistosci, w obszarze tym istniejg zawsze trzy
sktadowe predkosci i sg one zmienne we wszystkich trzech kierunkach. Jesli
budujemy model 2D, to zmiana predkosci i cisnienia w jednym z kierunkow
w calym obszarze mieszalnika powinna by¢ zaniedbana. Obszar mieszadla
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jest obszarem specyficznym, gdyz tam dostarczana jest energia potrzebna na
podtrzymanie ruchu obrotowego w mieszalniku. Energia ta moze by¢ dostarczana
tylko wtedy, gdy istnieje rdéznica predkosci topatki mieszadta i cieczy.

W modelu 2D (Kuncewicz, 1997, Kuncewicz i wsp., 1997) naturalny ruch
mieszadla turbinowo-topatkowego zastgpiono ruchem "przezroczystych" dla
cieczy lopatek, ktore obracaly si¢ z taka sama czgstoscia jak mieszadlo rzeczywiste
(rys. 6.5), co oznacza, ze predkos¢ liniowa topatki wynosita u,,, = my-r. Obracajace si¢
lopatki mieszadta napotykaty na swojej drodze ciecz o mniegjszej czgstosci obro-
towe] (sktadowa obwodowa predkosci cieczy u, zalezata od polozenia w mie-
szalniku) 1 réznica obu predkosci obwodowych byla sita napedowa przeptywu.
Zatozono, ze predkos¢ cieczy u, byla funkcja promienia i wysokoSci w mie-
szalniku (réwniez w obszarze mieszadla), natomiast nie byla ona zalezna od kata ¢.

So U, =y

(”"?i =aggY UITN'
u, = f(r, 2)

Rys. 6.5. Rysunek pomocniczy wyjasniajacy site¢ napgdows przeptywu cieczy
w mieszalniku

Wystepujaca réznica predkosci dla rézniczkowej powierzchni dr-dz generowata
dodatkowa sit¢ dP okreslong rownaniem (6.17), gdzie warto§¢  byta nieznanym
wspotczynnikiem oporu topatki mieszadta

(wyr—u )2

dP=(-——

p-dr-dz (6.17)
Site t¢ uwzgledniono w roéwnaniach ruchu Naviera-Stokesa poprzez rownomiernie
jej roztozenie na wszystkie elementy ptynu lezace na obwodzie okrggu o danym
promieniu, pomiedzy sasiednimi topatkami mieszadta. Przy zatozeniu, ze topatka
jest prostopadia do kierunku obrotu mieszadta wspomniang sit¢ uwzgledniono
jedynie w roéwnaniu (6.18) dla kierunku obwodowego

ou ou ou uwu n -C(0,r-u)’

—+u,—+u, —+ + =
ot or oz r 4.1t -r

oOu 1a& u Sl
. -+
o r a r* o7

(6.18)

=V
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dr, —

dP,,

Rys. 6.6. Dodatkowa sita dzialajaca na elementy ptynu
znajdujace si¢ w obszarze mieszadta

Na podstawie poréwnania wartosci do$wiadczalnych oraz modelowych
mocy mieszania dla mieszadel tapowych wyznaczono wartosci wspotczynnika
oporu &, co w konsekwencji pozwolito wykorzysta¢ t¢ warto$¢ w rownaniu (6.18)
i w efekcie okresli¢ rozktady dowolnych sktadowych predkosci w mieszalniku
w ruchu laminarnym dla mieszadet turbinowo-topatkowych. Poréwnanie do-
swiadczalnych oraz modelowych sktadowych predkosci wykazywato zadowalajaca
zgodnos¢ (Kuncewicz, 1997), ponadto model pozwalat okresla¢ sposdb cyrkulacji
cieczy w mieszalniku oraz oblicza¢ zapotrzebowanie mocy z doktadnoscia do
10% dla mieszadet turbinowo-topatkowych oraz mieszadet turbinowo-dyskowych,
niezaleznie od ich parametréw geometrycznych.

Przedstawiony powyzej model byl modelem dwuparametrowym (przed
rozwigzaniem nalezalo okresli¢ wartos§ci dwoch statych charakteryzujacych
opory ksztaltu i opory tarcia topatki mieszadta) i miat znaczenie bardziej poznawcze
niz praktyczne, gdyz jak juz wczes$niej wspomniano mieszadel tego typu nie
stosuje si¢ raczej do mieszania cieczy wysokolepkich. Do mieszania tych cieczy
stosuje si¢ przede wszystkim mieszadta wstggowe oraz §limakowe (kotwicowe,
jesli chcemy zapewnic¢ tylko dobrg wymiang ciepta), a oba typy mieszadet zbudo-
wane s3 z elementéw ustawionych ukosnie do plaszczyzny obrotoéw mieszadla.
Dlatego tez w nastepnej pracy (Kuncewicz i Pietrzykowski, 2001a) przedstawiono
dwuwymiarowy model hydrodynamiczny dla mieszadet turbinowo-topatkowych
o topatkach pochylonych.
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6.2.3. Model 2D dla mieszadel o topatkach ustawionych uko$nie
do plaszczyzny obrotow mieszadla

Ze wzgledow oczywistych modele 2D, jak i wszystkie pozostate modele,
posiadajg swoje wady i zalety. Podstawowa wada modeli 2D jest brak mozliwosci
analizy rozkladow wszystkich wielko$ci hydrodynamicznych w jednym z kierun-
kow. Wada ta jest konsekwencja obranej z gory drogi postepowania. Ale modele
2D posiadaja, a raczej posiadaty do tej pory, podstawowa zalete: ich rozwigzania
byly kilkadziesiat, a czasami nawet kilkaset razy szybsze w poréwnaniu w mo-
delami trojwymiarowymi. W latach 1980-2010 (gérna granica tego okresu moze by¢
rzeczg dyskusyjna) nastgpowatl bardzo szybki postep technik komputerowych.
Szybko zwiekszaly si¢ zarowno pojemnos$ci pamigci operacyjnych komputerow
klasy PC, jak rowniez ich szybko$¢ obliczeniowa. Na poczatku tego okresu nie
mozna bylo w zasadzie wykonywa¢ symulacji komputerowych dotyczacych
przestrzeni 3D z rozsadnie gesta siatka obliczeniowa, gdyz czas obliczen poje-
dynczej iteracji mogl wynosi¢ nawet kilka minut, a wymagana liczba iteracji
potrzebna do osiagnigcia zalozonej zbieznosci mogta wynosi¢ nawet kilkadzie-
siat tysiecy. Dodatkowa, istotng rol¢ odgrywalby réwniez czas, jaki autor modelu
(programista) musiatby poswigcic¢, aby doj$¢ do wlasciwej implementacji mo-
delu. Dlatego modele dwuwymiarowe w tym czasie byly w duzym stopniu prosta
droga do pokonania istotnych trudnos$ci technicznych, chociaz wiagzaly si¢ one ze
swiadoma rezygnacja z uzyskania doktadnych wynikow.

W rodzinie mieszadet waskoprzeswitowych jedynie mieszadla kotwicowe
nie posiadajg elementéw nachylonych do ptaszczyzny obrotu pod katem réznym
od kata prostego (90°). W pozostatych mieszadtach, tzn. mieszadlach wstggowych
1 $limakowych, to pochylenie stanowi glowna sitg sprawcza wymuszajaca cyrkulacje
wtorng w mieszalniku, czyli powoduje pompowanie cieczy w gore lub w dot
mieszalnika. Dlatego przy omawianiu metod modelowania specjalng uwage
poswiecono modelowi 2D dotyczacemu hydrodynamiki mieszalnika w ruchu
laminarnym dla mieszadet, ktorych elementy robocze ustawione sg pod katem
roznym od prostego do plaszczyzny obrotu mieszadta. Aby podczas budowy
modelu uniknaé¢ dodatkowych probleméw z definicjg geometrii mieszadta, jako
mieszadlo podstawowe wybrano mieszadlo turbinowo-topatkowe o lopatkach
pochylonych. Z punktu widzenia obliczen numerycznych mieszadla wstegowe
oraz mieszadta §limakowe sg wigc podobne do mieszadta podstawowego (chociaz
ich obszary zastosowan zupehie nie pokrywaja si¢), dlatego przedstawiony model
byt dobrym punktem wyjscia do tatwego jego pozniejszego zaadaptowania na
inne typy mieszadel.

W przypadku modeli dwuwymiarowych dotyczacych ruchu laminarnego
podstawowym problemem jest modelowanie przeptywu w obszarze mieszadta.
W obszarze tym nastgpuje dostarczanie pgdu przez obracajace si¢ topatki
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mieszadla do cieczy mieszanej, musza zatem wystgpowa¢ dodatkowe sity
dzialajgce na elementy cieczy przylegte do powierzchni mieszadta, ktore to sity
beda nastgpnie przenoszone na elementy sasiednie. Dlatego nalezalo najpierw
wyprowadzi¢ rownania ruchu z uwzglgdnieniem wspomnianych wyzej sit.

Jesli wyodrebnimy myslowo pewien nieskonczenie maty element cieczy
znajdujacy si¢ w obszarze mieszadla (rys. 6.7), to abstrahujac od tego w jaki
sposob sity te nalezy oblicza¢, w przypadku ogdlnym, nalezy je uwzglednié
w rownaniach Naviera-Stokesa. Zgodnie z rys. 6.7 sa to sity o wartosciach dP,,
dP, oraz dP, dziatajace odpowiednio w kierunkach obwodowym, osiowym oraz
promieniowym. W wyprowadzeniu réwnan podstawowych dla obszaru mieszadta
nie mozna korzysta¢ z gotowych réwnan Naviera-Stokesa, gdyz przy ich formu-
towaniu uwzgledniano jedynie sity dzialajace na wyodrebniony myslowo element
ptynu od elementoéw sasiednich bez uwzglednienia obecnosci topatki mieszadta.
Nalezato zatem wyj$¢ z analizy wszystkich sit dziatajacych na ten element ptynu.

Z
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o I dPZ‘ X
T,
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dP, 1 "It
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X ¢ "»&‘:*gf s
r nr
lg-dm T

Tor

dz

\Z

Tz0

Tz,r Y

2z

Rys. 6.7. Sity dziatajace na element cieczy w obszarze mieszadla

Dla przejrzystosci, na rys. 6.7 nie zaznaczano zmian napr¢zen normalnych o
oraz naprezen stycznych t na odlegtosciach opisujacych wymiary elementu.
Dlatego warto$ci naprgzen reprezentowane przez szare strzatki przyporzadkowane
powierzchniom elementu niewidocznym dla obserwatora, nalezy rozumie¢ jako
zmienione napr¢zenia w stosunku do wielkosci przyporzadkowanych powierzch-
niom widocznym dla obserwatora. Przyktadowo, dla wewnetrznej powierzchni
elementu naprezenia G, T, Oraz T, nalezy rozumie¢ jako
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06

o, +——dr
or,
T, +——dr (6.19)
’ or
a,EI’Z
T, +—=dr
’ or

gdzie pierwszy z indeks6w w naprezeniach stycznych t oznacza plaszczyzne, na
ktoérej one leza, a drugi z indeksdéw oznacza kierunek dziatania.

Zgodnie z klasycznymi zasadami mechaniki plynow, wypadkowa sita dzia-
lajaca na element w okreslonym kierunku réwna jest sile d’Alamberta dziatajacej
w tym samym kierunku (prawa strona réwnania (6.20))

P ot
o drdz—(c +%d rdz =, 1d dz+ (¢, ——=dr)(r+dr)d dz -, 1d dr +
T

or, du uu
+(t, ———)rd dr+dP =(—+ )prd drdz
0z dt r

(6.20)
gdzie ¢ oznacza czas.

Po redukcji wyrazéw podobnych i podzieleniu réwnania (6.20) przez mase¢ ana-
lizowanego elementu ptynu dm = p-rdpdrdz otrzymamy réwnanie ruchu (6.21)
w kierunku obwodowym wyrazone w najbardziej pierwotnej postaci, czyli
W postaci rownowagi sit

106 1 ot ot 1t, dP  du uu

() = (6.21)
pro p or oz pr dm dt T

Wykonujge podobne sumowanie sit w dwoch pozostalych kierunkach uzyskuje
si¢ dwa pozostate rownania ruchu.

Roéwnanie (6.21) oraz pozostate dwa nieprezentowane rOwnania sg rownaniami
ruchu wyrazonymi w postaci napr¢zen. Celem wyeliminowania naprezen stycznych
oraz normalnych, wielkos$ci te nalezy wyrazi¢ za pomoca cis$nienia skalarnego p
oraz sktadowych u,, u,, u, wektora predkosci u. Z analizy odksztatcen elementu
ptynu w cylindrycznym ukladzie wspotrzednych (7Troskalanski, 1967) mozna
uzyska¢ zalezno$ci pomigdzy odpowiednimi naprezeniami a gradientami sktado-
wych predkosci

du
G, =—p +2:1 == 6.22
e ="P N (6.22)
du
G =—p+2-n-[l-—+&j (6.23)
' r 0O r
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G6,,=—p +2-m a, (6.24)

oz
T =7 .=1- L Ofu )L du -1 ﬁ_u_Jrl.aur (6.25)
’ ’ or\ r r 0 or r r O
ou, Ou
— -_n. LI z 6.26
Tr,z Tz,r n (82 8{') ( )
1 ou ou
- =n-|=- Z 4+ — 6.27
ta=t =0 (r 0 6ZJ ( )

Zaktadajac ruch ustalony ptynu (0/0t = 0) oraz wprowadzajac réwnania (6.22+6.28)
do réwnania (6.21) (i dwoch pozostatych), otrzymamy najbardziej ogdlny uktad
rownan ruchu (6.28+6.30) dla przeptywu ustalonego, dla cieczy niescisliwej,
znajdujacej si¢ w obszarze mieszadta. Rownania te wyrazone sa za pomoca
sktadowych predkosci i uwzgledniaja dodatkowe sktadowe sity dP pochodzacej
od obrotowych elementéow mieszadta

dP 1 op o’'u 1 ou o’u ou u 2 Ou,
- TVttt Tt =
dm p r-0 or r o 1.0 0z T r° 0
ou ou ou u,-u
=|lu,-—+u - +u, —+
or r-o 0z r

o 1.0 * oz r

ou, ou, ou,
=lu,-—=+u - +u,-
[ or r-0 62}

(6.30)

Ogolny uktad réwnan uprosci si¢ w znacznym stopniu, jesli przyjmiemy zalozZenie,
ze wszystkie wielko$ci hydrodynamiczne w jednym z kierunkdéw sa niezmienne.
W przypadku mieszadel turbinowo-topatkowych zatozenie takie mozna najbez-
pieczniej wykonaé dla kierunku obwodowego (Kuncewicz, 1997), co oznacza
przyjecie warunku (6.31) w catym obszarze mieszalnika
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e 0 (6.31)
Przyjecie warunku (6.31) nie tylko upraszcza formalny zapis rownan ruchu, ale
znacznie zmniejsza czas obliczen iteracyjnych, gdyz pozwala na przejscie
z modelowania przeptywu w przestrzeni 3D do modelowania w przestrzeni
dwuwymiarowej 2D. Po wprowadzeniu warunku (6.31) otrzymamy trzy rownania
ruchu (6.32+6.34) oraz roOwnanie ciaggtosci (6.35) dla przestrzeni dwuwymia-
rowej r-z

ou ou u -u u 1 du u & dpP
ur._+uz._+ =V- 3 +————2+—2 + — (632)
or 0z r or r o r 0z dm
2 2 2
o Moy 0 v 1op | 0 1o O AR g
or oz r p or or r or r 0z dm
2 2
u, ‘+uz-au‘ =—g+l-@ +v- agﬂrl 6uz+8u; + & (6.34)
0z p Oz or r o O
aur a].]‘Z ul"
o 0z r

Latwo sprawdzi¢ (Troskalanski, 1967), ze uzyskany uktad rownan (6.32+6.34)
rozni si¢ od klasycznych rownan Naviera-Stokesa dla uktadu cylindrycznego
jedynie dodatkowymi cztonami dP/dm dla poszczegdlnych kierunkow. Teoretycznie,
mozna zatem byto skorzysta¢ z wyprowadzonych juz rownan Naviera-Stokesa,
dodajac jedynie dodatkowe cztony w formie przyspieszen dP/dm. Wykonanie
jednak tak prostego technicznego zabiegu nie zawsze prowadzi do prawidtowych
koncowych zaleznosci. W niektorych przypadkach, jak na przyktad przy przejsciu do
uktadu nieizotermicznego, uzyskane dodatkowe cztony uwzgledniajace zmiany
lepkosci cieczy w zalezno$ci od potozenia punktu w mieszalniku (Niedzielska
i Kuncewicz, 2005) sa bardziej rozbudowane i ich postac a priori nie jest mozliwa do
okreslenia. Dlatego zaleca sig, aby wszystkie wyprowadzenia rownan zaczynac
od najbardziej podstawowych, czyli rownan bilansowych lub rownan réwnowagi.
Jest to niewatpliwie droga dtuzsza, ale bardziej bezpieczna.

Wyprowadzony uktad réwnan (6.32+6.34) wraz z rOwnaniem ciagloSci
(6.35) obowigzuje dla obszaru mieszadta (w przestrzeni 2D), gdyz uwzglednia
dodatkowe oddziatywanie topatki mieszadla na ciecz w tym obszarze. Poza
obszarem mieszadta obowigzuje ten sam uktad rownan, ale wartosci sit dP,, dP,
oraz dP; wystepujace w tych rdwnaniach, sg rowne zero.
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Otrzymane rownania sg rownaniami wymiarowymi i ich rozwigzanie dotyczy-
loby jednego konkretnego przypadku dla jednej okres$lonej wielko$ci mieszalnika.
Aby rozwiazania byly niezalezne od skali mieszalnika nalezalo wprowadzi¢ zmienne
bezwymiarowe. Na rys. 6.8 przedstawiono schemat mieszalnika z najwazniejszymi
jego wymiarami.

I o
LV
i = ]
X
K N2
I
i\, 2,
|

e Y4

v H

b‘| K r
1 —

D=2R,

Rys. 6.8. Schemat mieszalnika

Przyjmujac promien mieszalnika R,, wysoko$¢ cieczy w mieszalniku H oraz
czesto$¢ obrotowa walu mieszadta o, jako zmienne normalizujgce, wszystkie
pozostate wielko$ci mozna bylo wyrazi¢ w postaci bezwymiarowej. Najwazniejsze z
nich przedstawiono w formie rownan (6.36) i (6.37)

r*=i, z*=£, kz&, p = P (6.36)
R, H H H-p-g

u=— w=_ v o =2 (637
o, 'R, ®, - R, o, R, @,

Wyznaczajac z rownan (6.36) i (6.37) odpowiednie zmienne wymiarowe
1 wstawiajac je do przeksztalconych réwnan ruchu (6.32+6.34) oraz réwnania cia-
glosci (6.35), otrzymamy uktad réwnan (6.38+6.41) w formie bezwymiarowej

Ou 1 ¥ 53008 Relw B B WU (638)

o’ rr r’ 0z or oz T ¢
5W+l_ﬂ_ﬁ+kz oW _ p LY V.@*_u_ Re o _ 2 (6.39)
o’ r oo r? o0z” oz r Fr
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Ov, Lo w8y _ Re*~[w.%+k~v~ﬁ*}+%Rf: -{H%}— a, (6.40)

o’ r o o0z” oz Fr oz
wow N (6.41)
or r oz

W réwnaniach tych pojawily sie dwie nowe wielkosci Re” oraz Fr'. Sa to
odpowiednio zmodyfikowane liczby Reynoldsa i Froude’a zdefiniowane réwna-
niami (6.42) i (6.43), ktére podaja réwniez wzajemne relacje pomiedzy zmodyfi-
kowanymi liczbami Reynoldsa i Froude’a a ich warto$ciami klasycznymi. Natomiast
symbolami ay,, a; oraz ar oznaczono odpowiednio bezwymiarowe dodatkowe
przyspieszenia dP,/dm, dP,/dm oraz dP,/dm (Kuncewicz i Pietrzykowski, 2001a)

2 2 2 2
Re" = @RS :E(Bj Nd” :E(Ej Re (6.42)
v 2\d Y 2\d
2 2 2
FI’*:(DO R2 :7T2 2 . 2 Nd:n2 2 X 2 -Fr (643)
g-H H)\d) g H) \d

Roéwnania (6.38+6.41) sa podstawowymi, bezwymiarowymi réwnaniami
wyjsciowymi dwuwymiarowego modelu hydrodynamicznego przeptywu cieczy
w mieszalniku w ruchu laminarnym. Sa to réwnania ogdlne niezalezne od typu
stosowanego mieszadta. Typ oraz parametry geometryczne poszczegoélnych
mieszadel musza by¢ uwzgledniane w sposobie okreslania bezwymiarowych
przyspieszen aq,*, a, oraz a,, jak rowniez w warunkach brzegowych, przy ktorych
uktad rownan (6.38+6.41) bedzie rozwiazany.

6.2.3.1. Okreslenie dodatkowych sil dzialajacych na elementy cieczy
w obszarze mieszadla

Obracajace si¢ mieszadlo turbinowo-topatkowe przedstawione na rys. 6.9,
zgodnie z zatozeniem, wytwarza pole predkosci niezalezne od kata ¢. Pochylona
lopatka mieszadta napotyka na swej drodze elementy cieczy, ktore poruszaja si¢
z mniejsza predkoscia niz sama topatka. Powstala w wyniku réznicy predkosci
site¢ wypadkowa P mozna roztozy¢ na trzy sktadowe P, P, oraz P, wystepujace
w rownaniach (6.32+6.34) i dzialajace odpowiednio w kierunkach ¢, z oraz r.
Celem ulatwienia analizy tych sil, calkowity opor lopatki mozna rozpatrywaé
jako sum¢ dwoch oporow: oporu ksztattu oraz oporu tarcia topatki, a wielko$¢
obu oporow mozna okresli¢ analizujgc przeplyw ptynu wokot obracajacej sig
opatki mieszadta.

Rozpatrzmy przypadek, kiedy topatka mieszadta turbinowo-topatkowego
jest pochylona pod katem £ do osi pionowej mieszadta. Ogdlnie kazdy wektor
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predkosci cieczy w obszarze mieszadta u = u(ue,u,u,) jest skierowany pod
pewnym katem do ptaszczyzny topatki mieszadla S (rys. 6.9). Poprowadzmy
ptaszczyzne Q prostopadia do ptaszczyzny topatki S przechodzaca przez wektor
u. Wektor ten mozna roztozy¢ na dwie sktadowe predkosci: sktadowa predkosci
u, normalng do ptaszczyzny lopatki S oraz sktadowa u; lezaca na plaszczyznie S.
Sktadowa u; mozna z kolei roztozy¢ na dwie sktadowe uy, oraz uy,. Obie sktadowe
leza na ptaszczyznie topatki S i dziataja odpowiednio w kierunku promieniowym
(r) oraz kierunku do niego prostopadtym (obwodowym).

Rys. 6.9. Rozktad wektora predkosci cieczy na sktadowe normalne i styczne
do ptaszczyzny topatki mieszadta

Sktadowa prostopadta do plaszczyzny lopatki mieszadla u, powoduje opory
ksztaltu P,, natomiast sktadowa u,, ktora jest rownolegta do powierzchni topatki
powoduje opory tarcia P, Pierwsza z nich jest wynikiem roznicy predkosci
topatki i cieczy (wor — uy), natomiast druga jest uzalezniona od wartosci u,. Sity P,
i P, maja sktadowe odpowiednio P, P, oraz P, i mozna je okresli¢ wykorzystujac
pojecie wspotczynnika oporu ksztaltu C, oraz wspotczynnika oporu tarcia ;.
Rozpatrujgc elementarng powierzchni¢ topatki mieszadla dF, mozna napisaé

2
dP, = ¢ dF A;" N (6.44)
uZ
dP, = (,dF p (6.45)

1 nastgpnie obliczy¢ sity dP,,dP,,dP, = f(dP,,dP;). Dokladny sposob okreslania
warto$ci poszczegdlnych sit jest do§¢ zmudny i mozna go znalezé w pracy

268



Kuncewicza i Pietrzykowskiego, 2001a. Zaktadajac, ze przeptyw wokot topatki
mieszadta jest przeplywem laminarnym, warto$ci wspotczynnikow oporu &, oraz
C: beda odwrotnie proporcjonalne do odpowiednich liczb Reynoldsa, a ich
warto$ci mozna obliczy¢ z rownan (6.46) i (6.47), gdzie stale C, oraz C, sa
statymi charakteryzujacymi opory ksztattu oraz opory tarcia elementu obrotowego,
czyli w tym przypadku topatki mieszadla

C
== 6.46
Ca Re. (6.46)
C
= 6.47
g Re, (6.47)

Lokalne warto$ci liczb Reynoldsa w réwnaniach (6.46+6.47) charakteryzuja
przeptyw cieczy wzdtuz topatki i w swojej definicji uwzgledniaja réznice predkosci
w odpowiednich kierunkach oraz liniowy wymiar charakterystyczny.

Tak zbudowany model byt modelem dwuparametrowym zawierajacym dwie
state C, oraz C,, ktdre powinny by¢ znane w trakcie odliczen iteracyjnych. Wartosci
tych statych (C, =30, C, = 75) autorzy wyznaczyli na podstawie pomiaréw mocy
mieszania oraz sity osiowej dziatajacej na topatke mieszadta.

6.2.3.2. Rozwigzanie modelu

W wyniku rozwigzania przedstawionego powyzej modelu 2D uzyskano
rozklady wszystkich sktadowych predkosci w kierunku osiowym i promieniowym
Ug, Uy, Uy = f(z',r") oraz rozklad cinienia p = f(z,r'). Na rys. 6.10 przedstawiono
porownanie wynikéw do$wiadczalnych (punkty) oraz rozwigzania modelowego
(linie ciagle) dla stosunkowo niskiej liczby Reynoldsa Re = 3,48 dla mieszadla
turbinowo-topatkowego o stosunku d/D = 0,5, ktére posiadato 4 topatki pochylone
pod katem 45°. Jak wynika z analizy tego rysunku, w przypadku sktadowej obwo-
dowej oraz skladowej promieniowej predkosci uzyskano bardzo dobra zgodnosé
pomigdzy wartosciami doswiadczalnymi oraz warto$ciami modelowymi.

Najwigksze predkosci obwodowe wystepowaty w obszarze mieszadta (przy
koncu topatek mieszadla $rednia warto$¢ tej sktadowej wynosita okoto 0,4
predkosci obwodowej konca topatki mieszadla), natomiast obszary polozone
przy powierzchni swobodnej, dnie oraz $ciance mieszalnika wirowaty z bardzo
mata predkoscig (rys. 6.10a, lewy). Okoto 1/3 cieczy w mieszalniku wirowata
z predkoscig rowng zaledwie 0,1 predkosci konca topatki mieszadla. Przy analizie
warto$ci liczbowych u, podanych z lewej strony rys. 6.10a, nalezy uwzgledni¢
sposob definicji tej warto$ci rownaniem (6.37), gdzie wielkoscig normalizujaca
predkos¢ jest wartos¢ mDN, a nie najczesciej wystepujaca predkosc topatki
mieszadla mdN. Zgodnie z oczekiwaniem, najwigksze predkosci promieniowe
wystepowaly w strumieniu cieczy wypltywajacym z obszaru mieszadta. Jest to
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wynik dzialania sity odsrodkowej w tym obszarze. Warto$¢ cyrkulacji wtorne;j
oraz sposéb cyrkulacji cieczy w mieszalniku w ptaszczyznie r-z pokazany jest na
rys. 6.10c, gdzie poszczegdlne linie przedstawiaja wartosci funkcji pradu
® = const uzyskane z rozwigzania modelowego. Jak wynika z tego rysunku,
w mieszalniku dla liczby Reynoldsa Re = 3,48 formuja si¢ juz dwa wyrazne wiry
cyrkulacji wtornej, przy czym objetoSciowe natezenie przeptywu cieczy
w dolnym wirze jest prawie 7 razy mniejsze niz w wirze gornym (bezwzgledne
warto$ci bezwymiarowej funkcji pradu ®). Nalezy podkresli¢, ze wir goérny
obraca si¢ zgodnie z kierunkiem przeptywu cieczy przez obszar mieszadia.
Kierunek ten jest okreslony przez pochylenie oraz kierunek obrotow mieszadta.
W tym przypadku nastepowato pompowanie cieczy do dotu.

< (\4.
L |
u=const u(r*) .
0.001 7 T . wW(z") v(r*)
sl I [T Tl
ot f// e | T e 078 3 A D,
0.04 | [// - AT ] 0.65 H gl || Al 0.0014
I ,//ﬁ L ﬁ\ﬁ* 05 J ‘7J‘ J | ®
‘ } ‘ (I ) ) \l‘uV N =1 f //ll L N\ np /ﬂﬂh %1
0.08 1 P M 0.4 ik ) 0.
1YY [\ O e I 1 I PR
S /| I— \ o
7/ 0.2 i} T
%;\&\\‘_;/ I T J j .
a) b)

Rys. 6.10. Cyrkulacja pierwotna a), wtorna b) oraz funkcja pradu c¢) dla mieszadta
turbinowo-topatkowego dla liczby Reynoldsa Re = 3,48

Sposob formowania wirdw cyrkulacji wtornej w mieszalniku dla mieszadet o
pochylonych topatkach jest uzalezniony od liczby Reynoldsa (rys. 6.11). Jak
wynikato z rozwigzan modelowych dla matych liczb Reynoldsa (Re =0,5)
poszczegdlne elementy ptynu krazg w plaszczyznie poziomej z bardzo mala
predkoscia. Wptyw sity odsrodkowe;j jest wowczas znikomo maty, a dominujaca
role ma efekt pompujacy wywolany przez obracajace si¢ nachylone topatki
mieszadla. Powstawatl zatem tylko jeden wir, w ktérym ciecz obracata si¢ w
kierunku zgodnym z wymuszeniem spowodowanym nachyleniem topatek. Przy
wzroscie liczby Reynoldsa szybko$¢ wirowania cieczy w ptaszczyznie poziomej
wzrastata, wzrastata zatem sita odsrodkowa dziatajgca na elementy cieczy (sila
F~u?). Sita ta powoduje wyrzucanie pewnej ilosci cieczy z obszaru mieszadta
w kierunku promieniowym do $cianki. W efekcie powstaje drugi, dolny wir,
ktory obraca si¢ w kierunku przeciwnym do wiru gornego. Im wigksza liczba
Reynoldsa tym wigkszy wptyw sity odsrodkowej i tym bardziej wzmacniat si¢
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wir dolny. Dla liczby Reynoldsa Re = 30 sita odsrodkowa jest juz sita dominujaca
1 w mieszalniku powstajg dwa wiry o porownywalnych objetosciowych natgzeniach
przeptywu. Mimo, ze ze wzrostem liczby Reynoldsa wir dolny coraz bardziej si¢
umacnial, objetosciowe natezenie przeptywu cieczy w nim zawarte nigdy nie
byto wigksze od podobnej wartosci dla wiru gornego. Wedtug autorow (Kuncewicz
i Pietrzykowski, 2001b) spowodowane to byto dwoma przyczynami. Po pierwsze,
wir gorny byt z gory ograniczony powierzchnig swobodng cieczy, a nie dnem
1 nie byt obserwowany w tym przypadku hamujacy wptyw dna mieszalnika. Po
drugie, kierunek obrotéw gornego wiru pokrywal si¢ z kierunkiem, jaki byt
wymuszany obracajacymi si¢ lopatkami mieszadta, zatem wir gorny zawsze byt
zasilany pewnym dodatkowym strumieniem cieczy.

d=const

Re=0,5 Re=1,0 Re=5,0 Re =30

Rys. 6.11. Formowanie si¢ wird6w cyrkulacji wtornej w mieszalniku
dla mieszadet turbinowo-topatkowych o topatkach pochylonych
(Kuncewicz i Pietrzykowski, 2001b)

Przedstawiony powyzej opis dwuwymiarowego modelu przeptywu cieczy
w mieszalniku w ruchu laminarnym dla mieszadel turbinowo-topatkowych
o topatkach pochylonych mozna uznaé¢ za etap wstepny modelowania ruchu
laminarnego w mieszalniku z dowolnym typem mieszadta, pokazujacy dosc¢
doktadnie sam sposob budowy, a nastepnie rozwigzanie modelu.

Jak wynika z rys. 6.10 cyrkulacja pierwotna i wtdrna dla tego typu mieszadet
jest bardzo mata (U = 0,2, O = 0,0014) i tego typu mieszadel, z wyjatkiem
zastosowan specjalnych (Espinosa-Solares i wsp., 1997), nie stosuje si¢ do
mieszania cieczy wysokolepkich.
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6.2.3.3. Rozwiazanie modelu 2D dla mieszadel wstegowych

Obszar zastosowan mieszadel turbinowo-topatkowych o topatkach pochylonych
oraz mieszadet wstegowych jest zdecydowanie rozny. Jednak sposéb modelowania
hydrodynamiki cieczy w mieszalniku jest wlasciwie identyczny. Oba typy mieszadet
posiadaja elementy obrotowe nachylone pod pewnym katem do plaszczyzny
obrotéw mieszadla. Dlatego przedstawiony w poprzednim punkcie model hydro-
dynamiczny dla mieszadet turbinowo-topatkowych bardzo tatwo jest zaadaptowac
do przypadku mieszadet wstegowych, zmieniajac jedynie granice obszaru mieszadla
oraz uzalezniajac kat nachylenia wstggi mieszadta od jej Srednicy i skoku.

Rys. 6.12. Wycinek wstggi mieszadta

Element cieczy znajdujacy si¢ w obszarze mieszadfa (rys. 6.12) bedzie poddany
tym samym sitlom jak w poprzednim przypadku (rys. 6.7). Na rys. 6.12 zaznaczono
jedynie symbolicznie napre¢zenia normalne © oraz naprezenia styczne T, 1 T,
dziatajace na dolng powierzchnie elementu o wymiarach rde x dr x dz. Ze wzgledu
na zmiang¢ proporcji d/D obu typéw mieszadet r6zne bedg wartosci statych C, 1 C,
ktére w tym przypadku wyniosty odpowiednio 2000 oraz 330. Dla tak przyjetych
statych uzyskano dobre dopasowanie modelowych oraz doswiadczalnych rozkltadow
predkosci obwodowych oraz osiowych przedstawio-nych na rys. 6.13.

—

(‘-\

= u=const i u(r®) w(z*) : M v(r*)

oo | [ 1ot :E.q mfj V

01 — " I 04 ™ 005

o —|| | Tl ||| | e ) B
" o — el I i

05 — Pl Lo b, = :

0,6 - :_—_“”.f-i S 3 —D) e,

Rys. 6.13. Rozktad predkosci obwodowej i osiowej dla mieszadla wstggowego
dwuzwojowego d/D = 0,89; w/d = 0,1; Re = 6,64 (Kuncewicz i wsp., 2001)
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W mieszalniku dominowata wprawdzie predko$¢ obwodowa (. = 0,6), ale
cyrkulacja wtérna zwigzana z predkosciami osiowymi przybierata w tym przypadku
juz znaczne warto$ci Vi, = 0,06 (Kuncewicz i wsp., 2001). Najwieksze predkosci
obwodowe wystepowaly w obszarze wstegi w poblizu jej krawedzi wewnetrznej.
Taki wiasnie rozklad byt wynikiem efektu hamujacego $cianki mieszalnika.
Zewnetrzna krawedz wstegi obracajaca sie blisko $cianki nie byta w stanie pokonaé
duzych naprezen stycznych w obszarze $cianki i nada¢ cieczy odpowiednio duzej
predkosci obwodowej. Warto zauwazy¢, ze w przypadku mieszadet wstggowych
srednio okoto 80% catej cieczy w mieszalniku wiruje z predkoscia wieksza niz
0,1 predkosci konca wstegi mieszadla. Jak wynika z rys. 6.10, w przypadku
mieszadel turbinowo-topatkowych tylko okoto 25% cieczy w mieszalniku wirowato
z podobna predkoscia obwodowa. Potwierdza to nieprzydatno$¢ mieszadet
o matych srednicach do mieszania cieczy o duzych lepkosciach. We wszystkich
przypadkach najwicksza zgodno§¢ wynikow doswiadczalnych z warto$ciami
teoretycznymi otrzymano dla predkosci obwodowych, gdzie $redni btad wynosit
okoto 7%. Gorsza zgodno$¢ otrzymano dla predkosci osiowych. Sredni btad
w tym przypadku wynosit 10+20%. Istotng przyczyna rdéznic pomig¢dzy tymi
btedami moze by¢ np. wielkos¢ mierzonych wartosci. Predkosci osiowe byly
o rzad wielkosci mniejsze od predkosci obwodowych, co nie pozostaje bez wptywu
na wzgledny blad pomiaru.

Prezentowane na rys. 6.13 wykresy przedstawiajace rozklady predkosci
obwodowych i osiowych podlegaly indywidualnemu skalowaniu. Oznacza to, ze
skale rysunkow przedstawiajacych predkosci obwodowe i osiowe (lewa i prawa
strona rysunku) nie sg sobie réwne. Ich skale dobierano indywidualnie, ze
wzgledu na czytelnos¢ rysunku. Na poszczegdlnych rysunkach mozna wiec
poréwnywac ze sobg np. predkosci osiowe na poszczegdlnych poziomach, lecz
nie mozna ich bezposrednio poréwna¢ z predkosciami obwodowymi. Tym
samym dhugosciom linii na prawej i lewej czgsci rysunku odpowiadaja rézne
bezwzgledne wartosci liczbowe.

Rys. 6.14 pokazuje sposob cyrkulacji cieczy w mieszalniku w plaszczyznie r-z.
Poszczegolne linie przedstawiajg teoretyczne wartoSci funkcji pradu @ = const
uzyskane na drodze rozwigzania modelowego. Jak wynika z rysunku, w mie-
szalniku formowat si¢ jeden, dwa lub trzy wiry cyrkulacji wtoérnej w zaleznosci
od liczby Re oraz $rednicy mieszadta. Obszar wiru gtéwnego, ktory zajmowat
prawie calg przestrzen mieszalnika pokrywat si¢ z kierunkiem pompowania cieczy
wywolanym przez wstege mieszadla (strzatki okreslaja kierunek przeplywu cieczy,
ktory byt okreslony przez pochylenie wstegi oraz kierunek jej obrotow). Oprocz
niego w gornej cze$ci mieszalnika powstawaty dwa wiry mniejsze i silniejszy
z nich usytuowany byl w poblizu walu mieszadla. Catkowite objgtosciowe natgzenie
przeplywu cieczy w gornych, stabszych wirach byto mniejsze okoto 100 razy
niz w wirze gtéwnym. Dla liczby Re > 10 wir wystepujacy w obszarze pod
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powierzchniag swobodng przy wale mieszadta stopniowo malat, az do catko-
witego zaniku po przekroczeniu wartosci liczby Reynoldsa Re = 15. Zjawisko to
wystepowato niezaleznie od $rednicy mieszadta.

(7

[}

d/D =0,89 d/D =0,925 d/D=0,96

Rys. 6.14. Formowanie si¢ wirdéw cyrkulacji wtornej w mieszalniku dla mieszadet
wstegowych o roznych Srednicach dla tej samej liczby Re (Kuncewicz i wsp., 2001)

Trzeci, najmniejszy z opisanych wirdow, wystepujacy w przeswicie pod
powierzchnig swobodng powstawal zawsze niezaleznie od liczby Re, ale tylko
dla mieszadet o $rednicy d/D < 0,94. Z praktycznego punktu widzenia, wyste-
pujacy w przeswicie wir jest zupelnie nieistotny, gdyz objetosciowe natezenie
przepltywu cieczy w tym wirze bylo dwa do trzech rzgdow wielkosci mniejsze od
podobnej wartosci wiru glownego, ale ze zjawiskowego punktu widzenia jest on
elementem taczacym prace mieszadla wstggowego z praca mieszadta turbinowo-
lopatkowego. Zmniejszanie si¢ S$rednicy mieszadlta wstegowego powoduje
stopniowe powigkszanie si¢ tego wiru i przy przejéciu do mieszadet turbinowo-
lopatkowych stanowi on gorna petle cyrkulacyjna tego mieszadta (rys. 6.11).

Dysponujac rozwigzaniem modelowym 2D pozwalajacym okresli¢ rozktady
poszczegdlnych skladowych predkosci w mieszalniku, w nastgpnym kroku
mozna uzyskaé¢ rozwigzanie modelu dotyczacego szybkosci wymiany ciepta na
$ciance mieszalnika. W tym celu do kompletu rownan Naviera-Stokesa oraz
rownania ciagtosci nalezy doda¢ rownanie energii. Model oraz wyniki uzyskane
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z rozwigzania takiego modelu dla mieszadta wstegowego (Niedzielska, 2003 oraz
Niedzielska i Kuncewicz, 2005) sg prezentowane w p. 3.4.5, natomiast wyniki
dotyczace wymiany ciepta na $ciance mieszalnika dla mieszadta turbinowo-
lopatkowego mozna znalez¢ w pracy Kuncewicza, 2002.

Zmieniajgc warunki brzegowe oraz dodajagc wewnatrz mieszalnika element
W postaci nieruchomego pierScienia imitujgcego dyfuzor, w nastepnej swojej
pracy Kuncewicz i wsp., 2005 uzyskali rozwigzanie modelu 2D dla mieszadta
slimakowego. Informacj¢ na ten temat mozna znalez¢ w rozdziale 2.

Rozwijane modele 2D, przy koncu ubieglego wieku, pomimo pewnych
uproszczen miaty t¢ zaletg, ze rozwigzanie ich moglo by¢ uzyskane w rozsagdnym
czasie rzedu 15+20 min na komputerach klasy PC. Wraz z rozwojem technik
komputerowych i zwiekszonych pojemno$ciach pamigci operacyjnych oraz coraz
wigkszych szybkosciach obliczen, realne stato si¢ rozwigzywanie modeli 3D
rowniez na komputerach klasy PC, ale duzo szybszych niz przy koncu ubieglego
wieku.

6.2.4. Modele 3D oraz model hybrydowy 3D/2D

Pierwsze modele 3D zaczely powstawaé w latach 80. ubieglego wieku. Ze
wzgledu na tatwos¢ konstrukeji tego typu modeli dla mieszalnikow bez przegrod
na poczatku modele 3D dotyczyly jedynie takich wiasnie mieszalnikow.

Kaminoyama i Kamiwano, 1991, stosujac metode z wirujagcym uktadem
wspotrzednych opisang w ich wczesniejszej pracy (Kaminoyama i wsp., 1988),
analizowali przeptyw cieczy w mieszalniku wybierajac jako domeng obliczeniowa
obszar pomigdzy dwiema obracajagcymi si¢ sgsiednimi lopatkami mieszadta
turbinowo-topatkowego. Badali oni przeplywy nieustalone stwierdzajac, ze po
okoto 5 sekundach od uruchomienia mieszadla przeptyw cieczy w mieszalniku
mozna byto uzna¢ za przeptyw ustalony. Stosujgc t¢ samg metode w innej swojej
pracy Kaminoyama i wsp., 1990 badali podobienstwo przeptywu dla cieczy
nienewtonowskich dla réznych skal zbiornikéw. Obliczenia wykonano dla cieczy
mieszanych mieszadtami turbinowo-topatkowymi, turbinowo-dyskowymi oraz
mieszadtami kotwicowymi w mieszalniku bez przegrod. Ze wzgledu na niskie
szybkosci obliczen owczesnych komputeréw klasy PC stosowali oni siatki
obliczeniowe o wymiarach zaledwie 20 x 6 x40 oraz 20 x 9 x 20. W wyniku
przeprowadzonych wielu symulacji numerycznych stwierdzili, ze w ruchu
laminarnym znormalizowane profile predkosci porownywane pomigdzy dwiema
sgsiednimi opatkami mieszadta byly do siebie zblizone, niezaleznie od liczby
Reynoldsa, niemniej roéznice te wzrastaly wraz ze wzrostem skali aparatow (Srednica
mieszalnika zmieniata si¢ od 0,2 do 0,8 m). Najwigksze rdznice wyste-powaly
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w przypadku mieszadla kotwicowego i dla wspolczynnika powigkszenia skali
réwnego 4,0. Wtedy réznice znormalizowanych predkosci wynosity nawet 30%.

Przy koncu lat 80. i na poczatku lat 90. ubiegtego wieku czgsto stosowano
metod¢ prowadzenia symulacji komputerowych z wykorzystaniem wirujacego
uktadu wspotrzednych. Hiraoka i wsp., 1988 uzyli jej do badania pdl predkosci
dla mieszalnika bez przegrod dla mieszadta turbinowo-topatkowego o topatkach
prostych. Celem uproszczenia warunkéw brzegowych analizowali oni przeptyw
cieczy w mieszalniku zamknietym, czyli przykrytym od gory pokrywa stykajaca
si¢ ze zwierciadtem cieczy. Dzigki temu przeplywy w dolnej i gornej czesci
mieszalnika byly przeptywami symetrycznymi. Wyniki weryfikowali z wyko-
rzystaniem dopplerowskiego systemu laserowego LDV. Po uzyskaniu rozktadow
predkosci we wszystkich trzech kierunkach autorzy obliczyli nast¢pnie moc
mieszania. Okreslone w ten sposob liczby mocy byly zgodne z wynikami Nagaty,
1975 oraz z wlasnym rownaniem korelacyjnym (6.48) ustalonym na podstawie
badan doswiadczalnych, ktore bylo podane we wczesniejszej pracy Hiraoki
iwsp., 1981

ImRe 334 L (@j—(D/ d) (6.48)
(np/2)13 N D (D_dj
d D

gdzie warto$¢ ng byta wspoétczynnikiem korekcyjnym uwzgledniajacym wielkosé

mieszadla
ng =1+ exp{— 10{% - lﬂ (6.49)

Moc okreslona na podstawie obliczen modelowych byta zawsze wigksza o okoto
8% od mocy obliczonej z rownania (6.48).

Model hydrodynamiczny mieszalnika z mieszadtami wstggowymi oraz
$limakowymi pracujagcymi w ruchu laminarnym zbudowat i rozwigzat Szulc, 2004.
Rownania Naviera-Stokesa oraz rownanie cigglosci byly rozwiazane metoda
przedziatu skonczonego stosujgc siatke strukturalng. Ograniczenie polegajace na
niemoznosci stosowania dowolnych pochylen wsteg mieszadta lub §limaka ($limak
lub wstega musiaty pokrywacé si¢ z weztami siatki, jak to pokazano na rys. 6.15)
byto jedynym ograniczeniem wynikajacym z zastosowanej dyskretyzacji wnetrza
mieszalnika.
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Rys. 6.15. Konstrukcja siatki obliczeniowej dla mieszadta wstggowego

W wyniku zastosowania w pracy wlasnych procedur obliczeniowych, uzyskano
rozktady wszystkich trzech sktadowych predko$ci w mieszalniku i na tej
podstawie okreslono moc mieszania, wielko$¢ cyrkulacji wtornej w mieszalniku
oraz efektywno$¢ mieszania ze wzgledu na czasy zmieszania.
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Rys. 6.16. Poréwnanie modelowego i doswiadczalnego rozktadu predkosci
w mieszalniku dla mieszadta wstegowego d/D = 0,96 (Szulc, 2004)

Weryfikacja do§wiadczalna potwierdzila poprawnos¢ obliczen. Jak wynika
Z 1ys. 6.16 wewnatrz obszaru mieszadta dla r* =0,95 istniata bardzo silna
zalezno$¢ predkosci obwodowych od kata (rysunek lewy). Ze wzgledu na duza
lepkos¢ cieczy (Re = 7,7), w punkcie po przeciwleglej stronie w stosunku do
wstegi mieszadta predko$¢ obwodowa wynosita $rednio okoto 8+10% predkosci
konca wstegi mieszadta. Oznacza to, ze intensywne zdzieranie warstewki cieczy
ze $cianki mieszalnika wystepowato tylko na do$¢ krotkim tuku wynoszacym
okoto 40° przed i za wstegg (rys. 6.16 —lewy). Tak duze zmiany predkosci
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w kierunku obwodowym istnialy tylko w poblizu wstegi mieszadta, gdyz
wewnatrz mieszalnika dla r* = 0,35, tak predkos¢ osiowa, jak i promieniowa
byly zupehie niezalezne od kata (rys. 6.17).

Nalezy rowniez zauwazyC, ze bezwymiarowa predkos¢ osiowa v byta
kilkakrotnie mniejsza (rys. 6.16 — prawy) niz predkos¢ obwodowa pomimo, ze
mieszadlo wstegowe nalezy do mieszadet wytwarzajacych stosunkowo duze
cyrkulacje wtérne w mieszalniku.
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Rys. 6.17. Rozktad predkosci w poblizu osi mieszalnika dla r* = 0,35 (Szulc, 2004)

Wykonana w pracy Szulca, 2004 optymalizacja parametrow geometrycznych
mieszadel wstegowych 1 $limakowych, gdzie kryterium optymalizacyjnym byt
czas zmieszania i energia mieszania t,,-P, wykazata, ze optymalnym mieszadlem
wstegowym bylo mieszadto jednowstggowe o inwariancie $rednic d/D = 0,96
oraz inwariancie skoku wstegi p/d= 1. Z kolei w przypadku mieszadet §limako-
wych optymalne parametry ze wzgledu na czas zmieszania spetniato mieszadto,
ktérego srednica i skok §limaka wynosity d/D = 0,5 oraz p/d = 1,25.

Ciekawym pod wzgledem sposobu budowania modelu byt hybrydowy model
hydrodynamiczny 3D/2D zaprezentowany przez Kuncewicza i Pietrzykowskiego,
2010a i 2010b. W konstrukcji modelu autorzy uwzglednili fakt, ze w mieszalniku
istotne rozktady wszystkich sktadowych predkosci w kierunku obwodowym
istniejg praktycznie tylko w obszarze mieszadla oraz w nieduzej od niego odleglosci
(Jakubowska, 2001). Swiadcza o tym migdzy innymi rys. 6.16 i rys. 6.17. Jeszcze
bardziej jest to widoczne na rys. 6.18 i rys. 6.19, gdzie przedstawiono obliczone
odchylenia standardowe s rozktadu bezwymiarowej sktadowej obwodowej i osiowe;j
wzdtuz obwodu oraz parametr m bedacy stosunkiem odchylenia standardowego s do
$redniej wartosci odpowiedniej sktadowej predkosci (Szulc, 2004). Jak widaé
z obu rysunkow, niezaleznie od typu mieszadta, rozktady predkosci w kierunku
obwodowym obserwowane byly tylko w obszarze mieszadla i w pewnym jego
otoczeniu.
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Rys. 6.18. Obszary wystepowania istotnych rozktadéw predkosci (m > 0,1)
w zaleznosci od liczby Reynoldsa dla mieszadta wstegowego

m=>0,1
| Re=10 obwodowe

.~ 840,01
| Re=10 qsiowe

Rys. 6.19. Obszary wystepowania istotnych rozktadéw predkosci(m > 0,1)
dla mieszadta $limakowego

W pracach Kuncewicza i Pietrzykowskiego, 2010a; b, biorac powyzsze pod
uwage, caly obszar mieszalnika podzielono na dwa podobszary. Pierwszy z nich
obejmowat obszar mieszadta i jego najblizsze otoczenie, gdzie rozwigzywany byt
model 3D oraz pozostata cze$¢ mieszalnika, gdzie rozwigzywany byt model 2D.
W ostatnim przypadku zaniedbywano rozklady wszystkich sktadowych predkosci
oraz ci$nienia w kierunku obwodowym. Sposob podzialu mieszalnika na dwa
podobszary dla mieszadet wstegowych przedstawiono na rys. 6.20.
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Rys. 6.20. Obszary 2D i 3D w modelu hybrydowym

Ze wzgledu na wykonywanie obliczen w przestrzeni 3D dla obszaru mieszadta,
model byl modelem bezparametrowym, a jego koszty obliczeniowe byly znaczaco
nizsze niz w przypadku rozwiazywania modelu 3D w calej przestrzeni mieszalnika.
Jak wynika z tabeli 6.1 czas obliczen modelu hybrydowego w porownaniu
z czasem obliczen modelu 3D dla obszaru catego mieszalnika na tym samym
komputerze klasy PC byt okoto dziesigciokrotnie krotszy.

Tabela 6.1. Poréwnanie czasow obliczen modelu hybrydowego i pelnego modelu 3D
(Kuncewicz i Pietrzykowski, 2010b)

Srednie bledy wzgledne rownan N-S Czas
. . o L
Re Model .L1czb'§ w kierunku [%] obll.czen
iteracji - - [min:s]
. , rOwnanie
¢ cigglosci
24 2D/3D 9000 0,13 0,25 0,05 0,46 3:26
3D 19 500 0,35 0,39 0,44 1,10 41:11
20 2D/3D 8000 0,12 0,16 0,06 0,57 3:02
3D 13 100 0,72 1,04 0,99 1,34 27:39

Mimo tak duzych réznic w czasach obliczen, roznice w warto$ciach liczbowych
dotyczacych rozktadow predkosci uzyskanych z rozwigzan koncowych obu wersji
modelu byly ponizej 4%. Potwierdza to poprawnos¢ koncepcji budowy modeli
hybrydowych.
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Rys. 6.21. Rozwigzanie modelu hybrydowego dla mieszadta kotwicowego, d/D = 0,95
(Kuncewicz i Pietrzykowski, 2010b)

Na rys. 6.21 przedstawiono rozwigzanie modelu hybrydowego dla mieszadta
kotwicowego. W przestrzeni pomiedzy walem a tapa mieszadta predkos¢ obwodowa
rosta praktycznie liniowo z promieniem, co oznacza, ze ciecz wewnatrz mieszalnika
obracala si¢ z jednakowa czestos$cia obrotowa, czyli obracala si¢ jak ciato state.
Potwierdza to jedynie fakt, ze mieszadla kotwicowe wytwarzaja bardzo matla
cyrkulacje wtérnag w mieszalniku, a tym samym czasy zmieszania dla tego typu
mieszadel sg stosunkowo dtugie.

Prezentowane powyzej modele 3D dotyczyly mieszalnikow bez przegrdd,
w ktorych wirujacy uktad wspotrzednych mozna bylo stosowac do obszaru catego
mieszalnika. W przypadku mieszalnika z przegrodami, przegrody sa zamocowane na
state do $cianki mieszalnika i w rzeczywistosci brak jest pelnej symetrii przeptywu,
a ruch poszczegolnych strug cieczy w obszarze przegrod mozna rozpatrywac jako
ruch wprawdzie cykliczny, ale jednoczesnie nieustalony. Stanowito to dos¢ istotny
problem do rozwigzania w dalszym rozwijaniu metod CFD, gdyz obracajace si¢
lopatki mieszadta mijajace nieruchome przegrody nie pozwalaty na bezposrednie
zastosowanie metody wirujacych wspotrzednych.

Rozwigzaniem okazato si¢ podzielenie mieszalnika rowniez na dwa podobszary.
Pierwszym z nich byl obszar wewnetrzny z wirujagcym uktadem wspotrzednych
zawierajacy obracajgce si¢ mieszadto, a drugi zewnetrzny podobszar mieszalnika
z przegrodami ze stacjonarnym uktadem wspotrzednych. Wielkosci obliczeniowe
dla punktéw znajdujacych si¢ na powierzchni styku obu obszarow byly obliczane
technikami modelowania dynamicznego (Rogers i wsp., 1987, Rogers i wsp., 1991;
Rogers i Kwak, 1990). Stosujac t¢ wiasnie technike, Harvey i wsp., 1995
wykonali szereg symulacji pol predkosci w mieszalniku z dnem plaskim i czterema
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przegrodami, w ktérym umieszczone byto mieszadlo turbinowo-topatkowe z
czterema lopatkami pochylonymi pod katem 45°. Dla liczby Reynoldsa Re = 21
porownywali oni modelowe rozktady predkosci wszystkich trzech sktadowych
predkosci (usrednione w kierunku obwodowym) z wartosciami do§wiadczalnymi
uzyskanymi metodami anemometrii laserowej LDA. Uzyskano bardzo dobre
zgodnosci sktadowych osiowych 1 promieniowych, natomiast obliczone predkosci
obwodowe byly o okolo 25% wicksze od wartosci doswiadczalnych. Jak
stwierdzaja sami autorzy, lepsze rezultaty byty uzyskiwane dla gestszych siatek
obliczeniowych 1 tylko dla najgestszej z mozliwych siatek 14 x 27 x 123
uzyskano zadowalajace zgodnos$ci. Koszty obliczeniowe byly jednak dos¢ duze.
Na komputerze SGI R4000 Indigo czas obliczen wyniost ponad 110 godzin, a na
minikomputerze Cray C90 okolo 4 godzin. W konkluzji autorzy stwierdzaja
jednak, ze proponowana metoda pozwala projektantom uzyskac pole predkosci w
mieszalniku duzo szybciej niz rozwigzujac rownania Naviera-Stokesa dla ruchu
nieustalonego.

Od potowy lat 90. ubieglego wieku wigkszo$¢ prac dotyczacych modelowania
hydrodynamiki mieszalnika metodami CFD dla cieczy wysokolepkich bazuje na
gotowych solwerach, bedacych podstawowym elementem réznego rodzaju pakietow
zintegrowanych, takich jak: FIDE UP, FLUENT czy ANSYS, z ich réznymi
modyfikacjami. W ten sposob w odpowiednim programie nalezy wygenerowac
siatke w interesujacej nas domenie obliczeniowej, a nastgpnie zdecydowacé sie na
wybranie wlasciwego modelu hydrodynamicznego (w przypadku ruchu burzliwego
wlasciwej hipotezy domykajacej). Z zasady, kazdy model hydrodynamiczny mozna
uzupetniaé¢ o wlasne modyfikacje, uwzgledniajac np. dodatkowe sity, oddziatywania
czy zmiany wiasnosci fizykochemicznych itp.

Majac do dyspozycji tak zaawansowane narzgdzia badawcze, wielu autorow
skoncentrowato swoje wysitki na potwierdzeniu istniejacych w literaturze przed-
miotu wynikéw doswiadczalnych lub na probach opisania mieszania cieczy
o ztozonych wtasciwosciach reologicznych (Harvey i Rogers, 1996, Tanguy
i wsp., 1996; Ranade, 1997; Tanguy i wsp., 1998, Harvey i wsp., 2000; Tanguy
i wsp., 2001; Zalc i wsp., 2001; Bujalski i wsp., 2002). Symulacje byly prowa-
dzone najczesciej metodg objetosci skonczonej lub elementu skonczonego w pota-
czeniu z metodg moving meches (Demirdzic i Peric, 1990) lub sliding meches (Perng
i Murthy, 1992) z uwzglednieniem oddziatywania mieszadta na otaczajgcg go ciecz
oraz oddziatywanie §cianki mieszalnika na ciecz. Inny sposob na odwzorowania
tych oddzialywan, nazywany metoda wirtualnego elementu skonczonego (VFEM),
wprowadzili Bertrand i wsp., 1997. Zaproponowana przez nich metoda byta
szczegdlnym przypadkiem metody urojonego obszaru (fictitious domain metod)
opracowanej przez Glowinskiego i wsp., 1994 i sprawdzala si¢ dobrze w przypad-
kach przeplywow w zamknietych naczyniach, jakimi sg np. mieszalniki. W duzym
uproszczeniu metoda VFEM sprowadzala si¢ do umieszczania na obracajacej si¢
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powierzchni watu oraz mieszadta punktow kontrolnych (CP), ktorych zadaniem
bylo odwzorowywanie oddzialywan kinematycznych pomiedzy mieszadtem
a otoczeniem. Metoda miala szczegdlne zastosowanie przy modelowaniu niety-
powych uktadow mieszajacych, takich jak: zagniatarki planetarne (Tanguy i wsp.,
1996, 2001), mieszadta stozkowe (Dubois i wsp., 1996), wyttaczarki §limakowe
(Bertrand i wsp., 2003) czy mieszadta umieszczone niecentrycznie w mieszalniku
(Rivera i wsp., 2004). Ostatnia z metod byta rozwijana w pracach Rivery i wsp.,
2009, gdzie mozna znalez¢ rozwigzania pol predkosci dla niestandardowego
uktadu mieszadet Superblend i obliczone na tej podstawie moce mieszania oraz
wydajnosci pompowania dla tego typu mieszadta. We wszystkich przypadkach
uzyskano dobre zgodnosci wynikéw modelowych z eksperymentem. Jednak
koszty obliczeniowe tej metody, jak wynika z informacji zamieszczonych
w cytowanych pracach, sg bardzo duze. Przyktadowo w przypadku Rivery i wsp.,
2004 obliczenia musiatly by¢ wykonywane na stacji roboczej IBM RS/6000.
Autorzy nie podali jednak czasu obliczen poszczeg6lnych serii.

6.3. Podsumowanie

Przewage modelowania cyfrowego nad do$§wiadczeniem stanowia: maty
koszt, krotki czas uzyskania kompletu wynikoéw oraz mozliwo$¢ analizy zjawiska
w mikroskali, gdyz pomiary do$§wiadczalne najczesciej dotycza wielkosci glo-
balnych. Dodatkowo, w przypadku uzyskania petnego rozwigzania numerycznego
dla trzech sktadowych predkosci w aparacie, okreslenie rozktadu dowolnej wielkosci
hydrodynamicznej w tym samym aparacie jest praktycznie natychmiastowe.

Oprocz waloréw poznawczych wynikajacych z mozliwosci analizy wielkosci
lokalnych w mieszalniku modelowanie matematyczne posiada rowniez walory
czysto praktyczne. Wyniki modelowania moga by¢ zastosowane w rozwigzaniu
nastgpujacych problemow:

a) mozliwo$¢ okreslenia rozktadu dodatkowych wielkosci hydrodynamicznych
wewnatrz mieszalnika, takich jak: rozktad napr¢zen stycznych, szybkosci
$cinania, predkosci wypadkowych itp.,

b) bezposrednie obliczenie mocy mieszania oraz posrednie obliczenie czasu
zmieszania poprzez powigzanie tej wielkosci z wartoscig cyrkulacji wtornej
w mieszalniku obliczonej na podstawie modelu (7Takahashi i wsp., 1982;
Guerin i wsp., 1984; Delaplace i wsp., 2000),

¢) okreslenie rozktadu temperatury oraz obliczenie lokalnych i $rednich
wspotczynnikéw wnikania ciepta od $cianki mieszalnika do cieczy mieszanej
przy plaszczowej wymianie ciepta w mieszalniku,

d) optymalizacja parametrow geometrycznych mieszadet na podstawie wartosci
wspotczynnikoéw wnikania ciepta, czasu zmieszania oraz mocy mieszania.
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Nalezy nadmieni¢, ze modelowanie cyfrowe w obecnej chwili stato si¢
ogo6lnoswiatowym trendem w badaniach zjawisk przeptywu. Przyktadowo na IX
Europejskiej Konferencji nt. ,,Mieszanie” okoto 50% prac bezposrednio lub
posrednio dotyczylo metod modelowania matematycznego. Podobny udziat metod
numerycznych w ogodlnej liczbie prac byt na XII Ogélnopolskim Seminarium
»Mieszanie” w Miedzyzdrojach w 2011 roku. W Europie powstata specjalna orga-
nizacja pod nazwa European Community On Flow, Turbulence And Combustion
(ERCOFTAC), ktora jest organizatorem Grup Specjalnych Zainteresowan dla tych,
ktoérzy w swojej pracy wykorzystuja metody CFD. W 2000 roku organizacja ta
wydata broszure ,,The ERCOFTAC Best Practice Guidelines for Industrial
Computional Fluid Dynamics” zawierajaca caty pakiet praktycznych wskazowek
dla uzytkownikow kodow CFD.

Nalezy si¢ spodziewaé, ze w niedtugim czasie liczba prac eksperymentalnych,
szczegodlnie dotyczacych ruchu laminarnego w mieszalniku, bedzie znaczaco
spada¢. Ze wzgledu na niskg turbulencjg¢ w mieszalniku lub jej praktyczny brak,
nie ma koniecznosci stosowania hipotez domykajacych. Z tego wzgledu zgodnosc¢
wynikéw modelowych z wynikami doswiadczalnymi dla zakresu mieszania
laminarnego jest coraz lepsza i praktycznie niedtugo wyeliminuje catkowicie
konieczno$¢ weryfikacji wynikéw modelowych.
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SUMMARY

Based on years of industrial experience and laboratory tests, it was found
that highly viscous liquids such as molten polymers, pastes, bitumen, varnishes,
pulps, dyestuffs, resins, tar etc. are best mixed by close-clearance agitators, i.e.
ribbon, horseshoe and screw impellers operating in a diffuser. Slightly less
popular solutions in this case appeared to be frame, scrape and screw agitators
operating without a diffuser. Among the above listed types of agitators ribbon
and screw impellers deserve the most attention. While working, they produce
high secondary circulation practically in the whole mixer irrespective of the
viscosity of liquid being stirred. High radial and axial circulation causes also that
just the last two types of impellers are most popular in practical applications.
This monograph presents a discussion of the state of experimental investigations
and theoretical studies on close-clearance impellers operating in laminar motion.
A separate problem discussed in the book is modeling of mixer hydrodynamics
and heat transfer for the impellers.

The monograph consists of segments. In the first two chapters the fundamental
notions of primary and secondary circulation in the mixer, the function of
current, current lines, circulation time, etc. used further in the book are defined.
The main properties of liquid as a continuous species are discussed there. The
three subsequent chapters present a discussion of helical ribbon, horseshoe and
screw impellers. Every impeller type is considered from the point of view of the
analysis of hydrodynamics of a mixer-impeller system, mixing time, heat transfer
coefficients, mixing power and efficiency. Depending on the impeller type, the
center of gravity of the presented analysis is shifted towards this region in which
the given impeller type is most frequently applied. The book presents numerous
tables containing dimensionless or semi-empirical equations proposed by various
authors to calculate many basic values. The tables have been critically evaluated.

Opposite to turbulent flow, mixing of highly viscous liquids proceeds always
in the laminar or deeply laminar regime which is often called the creeping flow.
Very often, highly viscous liquids are not non-Newtonian liquids. Thus, there are
problems associated with the necessity of taking into account the whole spectrum
of non-Newtonian liquids and with the analysis of mixing efficiency with respect
to energy consumption. High liquid viscosity causes that much energy is required
to drive the impeller. This is directly proportional to the viscosity of liquid.
Hence, for each type of the impeller methods to determine mean shear rates of
liquid in the mixer and to calculate apparent viscosity of non-Newtonian liquid
have been described. Because there are many types of non-Newtonian liquids,
the book is focused only on shear-thinned and viscoelastic liquids.
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The last chapter of the monograph is dedicated to modeling of the mixer
hydrodynamics in laminar motion. This is a reference to modern and still more
popular methods associated with the application of CFD techniques which help
the designing process. In this chapter attention is focused on discussing various
authors’ models available in the literature rather than on the discussion of
integrated packages accessible on the market. Discussion of the latter ones can
easily be found in the scientific and commercial literature.

The presented monograph is intended for students of higher years of studies
at the departments of chemical engineering, chemistry, mechanical engineering
and related ones. The monograph should be particularly helpful for students
preparing their diploma theses, providing them with appropriate literature on the
subject and for PhD students in the above mentioned departments.

Besides being helpful for students, the book can also be useful for designers
who cope in their professional work with the problems of mixing highly viscous
liquids. At present, there are no universal methods to select properly the type and
geometric parameters of an impeller according to the main goal of mixing,
viscosity of the liquid being mixed and its rheological properties.
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