


















































Badanie i modelowanie kinetyki suszenia fluidalnego wybranych ciał stałych 

 

CHARAKTERYSTYKA PĘCHERZYKOWEGO ZŁOśA FLUIDALNEGO 26 

3.2. Klasyfikacja Geldarta 
 

Szerokie zastosowanie praktyczne fluidyzacji ciał stałych wymaga narzędzi, które moŜna 

zastosować do wstępnego przewidywania zachowania się ciała stałego ze względu na cechy fizyko-

chemiczne i strukturalno- mechaniczne. 

W literaturze [3, 8, 39, 47, 49, 74, 82, 84-89, 92, 97, 98, 100, 106, 107, 113, 114, 126, 128, 131, 

137, 138, 140, 141, 143, 146, 147-152, 163, 164, 171, 201] najczęściej spotykana jest klasyfikacja 

Geldarta zakładająca podział cząstek ciała stałego na 4 grupy A,B, C i D wykazujące róŜne zachowania 

w trakcie fluidyzacji.  

Rysunek 3.6. przedstawia poszczególne grupy wg kryterium wynikającego ze średniej średnicy 

cząstki liczonej wg wyraŜenia  
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oraz róŜnicy gęstości pomiędzy cząstką ciała stałego, a gazem. 

 

 

Rysunek 3.6. Diagram fazowy Geldarta [147] 

 

Po osiągnięciu prędkości odpowiadającej minimum fluidyzacji umf w przypadku cząstek 

naleŜących do grupy A następuje ekspansja złoŜa. Dalszy wzrost prędkości czynnika fluidyzującego 
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prowadzi do pojawienia się pęcherzy gazu, co jest równoznaczne z osiągnięciem minimalnej prędkości 

pęcherzykowania umb. 

Właściwości cząstek naleŜących do grupy B oraz D powodują, Ŝe prędkości umf oraz umb są 

praktycznie takie same. Oznacza to pojawienie się pęcherzy gazu niemal od razu po rozpoczęciu 

fluidyzacji. 

Odmiennie zachowują się cząstki naleŜące do grupy C. Takie cząstki wykazują tendencję do 

zlepiania, co utrudnia fluidyzację. Zwiększanie prędkości gazu w przypadku takich cząstek powoduje, Ŝe 

złoŜe wykazuje tendencję do tunelowania. JeŜeli siły zlepiające nie pozwalają na utworzenie się tuneli 

cały materiał ze złoŜe moŜe ulec wyrzuceniu.  

Grupa A 

Cząsteczki naleŜące do tej grupy wykazują ograniczoną tendencję to tworzenia pęcherzy 

 i przewaŜnie pojawia się znaczna ekspansja złoŜa pomiędzy minimalną prędkością fluidyzacji umf  

i minimalną prędkością pęcherzykowania umb. 

Po odcięciu dopływu gazu złoŜe utrzymuje aerację i zapada się bardzo powoli. 

 Grupa B 

Cząsteczki naleŜące do tej grupy łatwo ulegają fluidyzacji i wykazują tendencję to tworzenia 

pęcherzy rosnących w wyniku łączenia się. Ekspansja złoŜa jest niewielka. Minimalna prędkość 

pęcherzykowania umb jest w przybliŜeniu równa ( lub tylko nieznacznie większa) niŜ minimalna prędkość 

fluidyzacji umf. ZłoŜe po odcięciu dopływu gazu nie utrzymuje aeracji i szybko ulega zapadnięciu. 

Grupa C 

Substancje naleŜące do tej grupy charakteryzują się małymi rozmiarami cząsteczek, Pomiędzy 

cząsteczkami występuje siły przyciągania. Cząsteczki trudno poddają się fluidyzacji, pojawia się 

tendencja do wyrzucania całego złoŜa lub tunelowanie-pojawianie się stabilnych kanałów, przez które 

gaz opuszcza złoŜe. MoŜliwa jest fluidyzacja takiego złoŜa z wykorzystaniem mieszania mechanicznego 

[163] 

Grupa D 

Cząstki naleŜące do tej grupy przewaŜnie charakteryzują się duŜymi rozmiarami i wysoką 

gęstością. W niektórych aspektach zachowanie podczas fluidyzacji jest podobne do cząstek z grupy B  

z tym, Ŝe konieczne są wyŜsze prędkości gazu. 

W przypadku cząstek tej grupy moŜliwe jest tworzenie stabilnego złoŜa fontannowego 

 

Grace [153] zaproponował diagram fazowy przedstawiający zachowanie się fluidyzowanych 

cząstek, co pozwala na określenie rodzaju i jakości fluidyzacji (rys. 3.7). 
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Diagram sporządzony jest w oparciu o 

bezwymiarową prędkość (3.19) i bezwymiarową 

średnicę (3.20). 
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Rysunek 3.7. Diagram fazowy [113] 

 

Kunii i Levenspiel [153] przeanalizowali diagramy fazowe spotykane w literaturze tworząc ich 

zestawienie (tabela 3.5).  

 

Tabela 3.5. Charakterystyka diagramów fazowych [153] 

Autor Oś odciętych Oś rzędnych 

Reh (1968) Rep 1/Cd 

Čatipovic (1978) u0 dp 

Yerushalmi i Cankurt (1978) εs=1-εf 
prędkość względna 

up=u0-uz 

van Deemter (1980) Rep 1/Cd 

Li i Kwauk (1980) u0 εf 

Metson (1982) u0 uz 

Squires (1985) u0 εs=1-εf 

Mario (1986) Rep Ar 

Grace (1986) d*z u* 
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3.3. Opis p ęcherzykowego zło Ŝa fluidalnego 
 

Modelowanie klasycznego pęcherzykowatego złoŜa fluidalnego wymaga danych dotyczących: 

prędkości wznoszenia się pęcherzy, chmury cząstek ciała stałego otaczającego pęcherz, informacji na 

temat śladu obecnego po kaŜdym z pęcherzy, ilości gazu przechodzącej przez złoŜe w postaci pęcherzy, 

współczynników wymiany masy i ciepła pomiędzy pęcherzami, chmurą oraz strefą emulsji. Istotne są 

równieŜ dane dotyczące wielkości pęcherzy, 

Zasadniczo wszystkie modele pęcherzykowe rozróŜniają trzy strefy i są to: strefa emulsji, strefa 

pęcherzy oraz chmura otaczająca pęcherz. KaŜda z tych stref posiada swój własny udział cząstek ciała 

stałego natomiast gaz przechodzi kolejno przez kolejne strefy uczestnicząc w wymianie ciepła, masy 

 i pędu. Ciało stałe jest transportowane do góry - przede wszystkim - w śladzie występującym po kaŜdym 

z pęcherzy. PoniewaŜ masa ciała stałego zawartego w złoŜu jest stała, ruch w dół odbywa się w strefie 

emulsji. 

 

Horio i Wen [119] klasyfikują modele złoŜa fluidalnego wyróŜniając trzy kategorie; 

• Modele, których współczynniki są stałe i nie zmieniają się w czasie trwania fluidyzacji. 

Modele tego typu nie uwzględniają zmiany średnicy pęcherzy. 

• Modele wykorzystujące stałe parametry związane z wielkością pęcherzy. 

• Modele wykorzystujące zmienne parametry związane z wielkością pęcherzy. 

 

Gupta [ 119] podaje charakterystykę 11 modeli pęcherzykowego złoŜa fluidalnego podkreślając, Ŝe 

następne 28 stosowanych jest w technologii spalania fluidalnego. Jako najbardziej reprezentatywne 

wymieniane są modele: Davidsona-Harrisona [47, 85, 100, 136, 138], Kuni-Levenspiela [22, 47, 50, 52, 

106, 130, 136, 138, 141, 153, 160, 195, 207], Kato-Wena [136, 207] oraz Partridge-Rowe [119, 157]. 

 

Model Davidsona i Harrisona 

Jednym z pierwszych modeli, opisujących pęcherzykowe złoŜe fluidalne jest model Davidsona-

Harrisona [47, 85, 100, 113, 115, 119, 136, 138, 146, 147]. Zgodnie z nim pęcherze o kształcie 

sferycznym przemieszczają się przez nieściśliwą strefę gęstą. Teoria ta zakłada, Ŝe gradient ciśnienia 

występuje w strefie emulsji natomiast ciśnienie wewnątrz pęcherza jest stałe. Rozkład ciśnienia na 

zewnątrz pęcherza moŜna obliczyć rozwiązując równanie Laplaca.  
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Rysunek 3.8. Wymiana masy w modelu Davidsona Harrisona 

 

Teoria Davidsona [119,146,153] przewiduje dwa rodzaje pęcherzykowego złoŜa fluidalnego 

• ZłoŜe z pęcherzami szybkimi (rys. 3.9), kiedy uB>umf/εmf. W tej sytuacji czynnik 

fluidyzujący w odniesieniu do pęcherza przemieszcza się w dół. Czynnik przemieszcza się 

poprzez fikcyjną sferę o promieniu R z prędkością uB-umf/εmf. W takim przypadku 

pęcherzom wznoszącym się w złoŜu fluidalnym towarzyszy chmura. Dla szybko 

poruszających się pęcherzy lub dla złóŜ bardzo drobnych cząstek, dla których minimalna 

prędkość fluidyzacji jest niska, chmura jest przewaŜnie bardzo cienka, co ma miejsce 

 w większości analizowanych przypadków. 

 

 

 

Rysunek 3.9. Model Davidsona – pęcherze szybkie 

 

 

Pęcherz Chmura 

Faza 
pęcherzy 

Faza 
emulsji 

Przepływ  
tłokowy  

pęcherzy  

Doskonałe  
wymieszan

ie  



Badanie i modelowanie kinetyki suszenia fluidalnego wybranych ciał stałych 

 

CHARAKTERYSTYKA PĘCHERZYKOWEGO ZŁOśA FLUIDALNEGO 31 

• ZłoŜe z pęcherzami wolnymi (rys. 3.10), kiedy uB<umf/εmf, w takim przypadku czynnik 

fluidyzujący w odniesieniu do pęcherza przemieszcza się do góry. Czynnik fluidyzujący 

wykorzystuje przestrzeń pęcherza jako skróconą trasę przez złoŜe. Takie zjawisko 

występuje dla złóŜ z cząstkami o duŜych rozmiarach i małych pęcherzach. 

 

 

Rysunek 3.10. Model Davidsona – pęcherze wolne 

 

Model Kuni i Levenspiella 

Hydrodynamikę złoŜa pęcherzykowego opisuje się często wykorzystując model złoŜa 

pęcherzykowego Kunii-Levenspiela [2, 22, 47, 50, 106, 107, 113-115, 130, 136, 138, 141, 146, 147, 153, 

207], który uwzględnia całość procesów kinetycznych zachodzących w złoŜu fluidalnym. 

 

 

Rysunek 3.11. Struktura złoŜa fluidalnego 

 

Omawiany model oparty jest w zasadzie na modelu Davidsona i Harrisona. Obydwa modele 

zakładają doskonałe wymieszanie w strefie emulsji oraz stałą wielkość pęcherza z ich tłokowym 
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przepływem przez złoŜe. Podstawowym udogodnieniem jest rozwinięcie mechanizmu transportu masy ze 

strefy pęcherzy do strefy emulsji. Transport następuje kolejno z pęcherza do obłoku otaczającego 

pęcherz, a następnie do emulsji. Model nie przewiduje transportu w kierunku przeciwnym. Całkowity 

współczynnik oporów dla transportu moŜe być przedstawiony równaniem 3.21. 

cebcbe KKK

111 +=  (3.21) 

ZaleŜność wiąŜąca ze sobą udziały ciała stałego pomiędzy te trzy strefy ma postać (3.22)  

( ) ( )( )wmfwbbb ff −−=++ 11 εγγγ  (3.22) 

gdzie 

( )
b

mf
w u

uu
f

−
=  (3.23) 

Stosunek objętości śladu do objętości pęcherza zmienia się od około 0,2 do 1 i większości 

przypadków wynosi 0,5. 

W modelu Kuni –Levenspiela istotnym parametrem jest średnica pęcherza. Model ten zakłada, Ŝe 

średnica pęcherza nie zmienia się wraz z unoszeniem się pęcherza. W wielu opracowaniach [114,153] 

model ten jest wykorzystywany do opisu intensywnie pęcherzykujących złóŜ fluidalnych, dla których 

przepływ gazu przez złoŜe odbywa się w głównej mierze w pęcherzach. 

Znane są liczne modyfikacje modelu Kuni-Levenspiela  między innymi model Freya i Pottera 

[119], który przyjmuje zmienność średnicy pęcherza w trakcie unoszenia się w złoŜu fluidalnym. W tym 

przypadku średnica pęcherza liczona jest wg wzoru (3.24) 

hudd bb ⋅⋅+= 0205,00  (3.24) 

Początkowa średnica pęcherza obliczana jest z zaleŜności (3.25) 

( ) 3,0
0 08,1 mfb uud −=  (3.25) 

PoniewaŜ końcowe stęŜenie czynnika mierzonego wynika przede wszystkim z jego stęŜenia w 

pęcherzach, model Kuni –Levenspiela przyjmuje, Ŝe wartość stęŜenia leŜy pomiędzy stęŜeniem w strefie 

śladu-chmury oraz stęŜeniem w strefie pęcherza. 

Przepływ pęcherzy w złoŜu z jednej strony ma decydujący wpływ na intensywne mieszanie złoŜa 

wpływając korzystnie na współczynniki wymiany masy i ciepła natomiast z drugiej strony pęcherze 

przenoszą nadmiar gazu, który tylko w bardzo ograniczony sposób bierze udział w wymianie masy oraz 

ciepła [21]. Potwierdza to częściowo niewielki udział objętościowy ciała stałego w pęcherzach.. 

Mechanizm transportu masy pomiędzy pęcherzem oraz śladem-chmurą zachodzi w wyniku dyfuzji 

oraz przepływu swobodnego [153]. 

 Przyjęto [114], Ŝe transport pomiędzy śladem i emulsją zachodzi w wyniku dyfuzji z 

wykorzystaniem modelu penetracyjnego Higbiego. Wynika to z faktu braku przepływu pomiędzy tymi 
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obszarami, przez co szybkość wymiany masy jest ograniczona przez dyfuzję. Jednocześnie czas kontaktu 

pomiędzy tymi strefami jest jednakowy w całym obszarze pęcherza [153].  

Model Kuni-Levenspiela nie uwzględnia oddziaływania pomiędzy pęcherzami. 

Dokładność modelu Kuni-Levenspiela opiera się na stosowaniu odpowiednich współczynników 

wymiany masy oraz ciepła. 
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Rysunek 3.12. Wymiana masy i ciepła w modelu Kuni-Levenspiela 

 

Model Kuni i Levenspila moŜe być stosowany do analizy procesów wymiany ciepła i masy  

w pęcherzykowym złoŜu fluidalnym uwzględniając obecność cząstek ciała stałego w pęcherzach. Do 

takiej [21, 22, 27, 47, 114, 130, 161, 176] analizy wygodnie jest posługiwać się pojęciem oporów 

wnikania.  

Schemat (rys 3.11) poszczególnych oporów kinetycznych w całym złoŜu fluidalnym stanowi 

podstawę określenia wypadkowych współczynników wymiany masy be
goβ  i ciepła be

goα  między ziarnem  

w pęcherzach, a ziarnami w całym złoŜu fluidalnym.  

Podstawowym zagadnieniem jest odpowiednie wyznaczenie i zsumowanie odpowiednich 

wielkości.  

Stosując zasadę obliczania oporu wypadkowego, otrzymujemy: 

21

111

RRR
+=  (3.26) 

Analizując rysunek 3.12 moŜna zapisać równanie (3.27) 

R’2 = R2 + R’3 + R5 (3.27) 
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Mamy ponadto: 

43
'
3

111

RRR
+=  (3.28) 

Ostatecznie odwrotność wypadkowego oporu kinetycznego dotyczącego zjawisk przenoszenia 

między gazem w pęcherzach, a ziarnami w całym złoŜu wynosi: 

5

43

2
1

11
1
111

R

RR

RRR +
+

+
+=  (3.29a) 

 

Interpretacja fizykochemiczna poszczególnych oporów zaleŜy od tego czy rozpatruje się ruch 

masy, czy ruch ciepła. Dla ruchu masy moŜna zapisać przyporządkowanie: 

be
goR

β=1
, '
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ak
R tbγ= , 
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'
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R mfcγ= ,     ce
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=  ( 3.29b) 

Przy załoŜeniu o istnieniu tylko dwóch stref: emulsji i pęcherzy (nierówność 3.33), wyraŜenie 1/R3 

z formalnego punktu widzenia jest równe zeru. JeŜeli ponadto samą strefę emulsji traktuje się jako układ 

dwufazowy, to wyraŜenia określające wymianę między ziarnami, a gazem w emulsji występują explicite 

w stosownych równaniach wymiany międzystrefowej. Zatem formalnie w równości (3.29a) czynnik 

R5=0. 

be
gtbce

g
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g

tb
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go akak βγ

ββ
γβ +=


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 (3.29c) 

gdzie be
goβ  jest wypadkowym współczynnikiem wymiany masy. 

Zastosowanie podobnego rozumowania do analizy wymiany ciepła prowadzi do otrzymania 

wyraŜenia (3.29d). 

be
gtbce

g
bc
g

tb
be
go aak ααγ

βα
γα +=
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 (3.29d)  

W wyraŜeniach 3.29b, 3.29c, 3.29d powierzchnię właściwą, określa wzór: 

zd
a

ψ6
'=  (3.30) 

Współczynniki tk  i tα dotyczą cząstek ciała stałego rozproszonych we wznoszącym się pęcherzu, 

gdzie zakłada się [114, 146, 147, 153], Ŝe względna prędkość ziaren jest równa prędkości swobodnego 

opadania. Współczynniki tk  i tα  wyznacza się korzystając z korelacji (3.31) i (3.32): 
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Nut=2 + 0,6Pr0,33Ret 
0,5 (3.31) 

Sht=2 + 0,6Sc 0,33 Ret
0,5 (3.32) 

Jako γb oznaczono objętościowy udział cząstek ciała stałego w pęcherzach.  

 

Model Kato i Wena 

Model ten zakłada [119, 136, 207] rozdział całego złoŜa fluidalnego na szereg stref następujących 

po sobie kolejno począwszy od dołu aparatu. KaŜda z tych stref odpowiada wielkością rozmiarowi 

pęcherza na wysokości odpowiadającej wysokości danej strefy. Wielkość pęcherza liczona jest wg wzoru 

Kobayshi [136, 207], a średnica początkowa obliczona jest na podstawie wzoru Coela [119] 

ZałoŜenia modelu Kato i Wena [119, 136, 207]:  

1. KaŜdy obszar składa się ze stref pęcherzy, chmury oraz strefy emulsji. 

2. ZłoŜe fluidalne moŜe być przedstawione jako układ „n” stref w układzie szeregowym. 

Wysokość kaŜdej strefy jest równa rozmiarowi pęcherza dla odpowiedniej wysokości złoŜa. 

3. Przyjmuje się, Ŝe kaŜda strefa składa się z pęcherzy i emulsji. Gaz płynie przez strefę pęcherzy  

a w strefie emulsji przyjmuje się doskonałe wymieszanie. 

4. Przyjmuje się, Ŝe porowatość strefy emulsji odpowiada złoŜu dla minimalnej prędkości 

fluidyzacji. 

5. Przyjmuje się, Ŝe strefa pęcherzy składa się ze sferycznych pęcherzy otoczonych sferyczną 

chmurą. Porowatość chmury jest taka sama jak emulsji. Średnica pęcherza i chmury liczona jest według 

modelu Davidsona. 

6. Następuje wymiana gazu pomiędzy strefą emulsji i strefą pęcherzy. 

7. Pęcherze w sposób ciągły rosną w trakcie unoszenia się w złoŜu, aŜ do osiągnięcia stabilnego 

rozmiaru albo aŜ do osiągnięcia średnicy kolumny. 

8. Przyjmuje się, Ŝe złoŜe pracuje w warunkach izotermicznych. 

 

Model Partridge’a i Rowe’a 

Zgodnie z tym modelem [119] strumień gazu rozdziela się na dwie części Jedna z nich tworzy 

strukturę pęcherza-chmury, natomiast druga odpowiada reszcie złoŜa. 

Podstawowe załoŜenia modelu Partridge’a i Rowe’a: 

1. Występowanie oporów dla ruchu ciepła i masy jedynie na granicy chmury i emulsji.  

2. Przepływ gazu w emulsji jest laminarny. 

3. Przepływ w strefie emulsji jest tłokowy, 

4. W strefie pęcherza – chmury przyjmuje się doskonałe wymieszanie  
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Rysunek 3.13. Średni współczynniki wnikania ciepła na podstawie róŜnych modeli złoŜa 

pęcherzykowego [22] 

 

Na rysunku 3.13 przedstawiono wyniki analizy [22] przydatności róŜnych modeli złoŜa 

pęcherzykowego do obliczania średniego współczynnika wnikania ciepła α od gazu do cząstek ciała 

stałego w I okresie suszenia. Uzyskane wyniki zostały porównane z danymi eksperymentalnymi. MoŜna 

zaobserwować dobrą zgodność danych eksperymentalnych z wartościami średniego współczynnika 

wnikania ciepła obliczonego na podstawie modelu Kunii-Levenspiela. W pracy [22] zamieszczone takŜe 

wytyczne stosowalności analizowanych modeli dla cząstek naleŜących do grup A, B i D wg klasyfikacji 

Geldarta (tab. 3.6). 
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Tabela 3.6. Wytyczne wstępnego wyboru modelu fluidalnego złoŜa pęcherzykowego 

     WyróŜnik  
 
Grupa 

dz⋅⋅⋅⋅106, m ρρρρs, kg/m3 
Uwagi, warunki, 
granice 

Zalecany model 

A 30÷100(200) <1400 umb > umf 
 

Model Kunii-Levenspiela 
dwustrefowy, przy ekwiwalentnej 
średnicy pęcherza γb = 0,001 

   (ρs - ρg)ds≤0,225   

B 40÷500 (1000) 1400÷4000 umb ≤ umf 
 

Model Kunii-Levenspiela 
dwustrefowy, przy ekwiwalentnej 
średnicy pęcherza 
γb = 0,001÷0,01, dz ≤  1⋅10-3  lub 
model Kunii-Levenspiela 
trójstrefowy, przy ekwiwalentnej 
średnicy pęcherza 
γb = 0,001÷0,01, dz ≥ 1⋅10-3 

   (ρs - ρg)ds  ≥ 10-3  

D > 600 (1000)  wysokie  
 

 Model Kunii-Levenspiela 
trójstrefowy, przy ekwiwalentnej 
średnicy pęcherza  
γb = 0,001÷0,01,  
 lub 
model Kato-Wena przy 
uwzględnieniu zmienności 
średnicy pęcherza z wysokością 
złoŜa, γb = 0 

 

Gupta [119] przedstawił ocenę dokładności poszczególnych modeli. Wg tej oceny najlepsze 

wyniki uzyskuje się stosując model Kato-Wena bądź model Kunii-Levenspiela. Ten ostatni zaleca się 

stosować zwłaszcza dla większych wartości liczb fluidyzacji. 

3.4. Rola czą stek ciała stałego w p ęcherzach 
 

Do opisu międzystrefowej wymiany ciepła i masy stosuje się często modele złoŜa pęcherzykowego 

[21, 153]. Opublikowane prace wiąŜące się z zastosowaniem tych modeli do opisu ilościowego suszenia 

fluidalnego [5, 47, 54, 153] róŜnią się głównie w załoŜeniach dotyczących: struktury hydrodynamicznej  

i liczby analizowanych stref złoŜa w otoczeniu pęcherza oraz zachowania się średnicy pęcherza wzdłuŜ 

wysokości warstwy. Większość publikacji dotyczących omawianej problematyki ma charakter analizy 

teoretycznej zagadnienia. W nielicznych pracach [70,143], które podają wyniki weryfikacji 

eksperymentalnej proponowanych tam opisów ilościowych zaniedbywano obecność cząstek ciała stałego 

w pęcherzach.  

Przeprowadzona analiza literaturowa [114, 24-27] opisów matematycznych heterogenicznych złóŜ 

fluidalnych pod kątem: nowoczesności i uniwersalności ujęcia, stopnia złoŜoności modelu, technicznej 

strony symulacji kinetyki suszenia fluidalnego oraz moŜliwości zastosowania do opisów procesów 
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sorpcyjnych doprowadziły do wniosku, Ŝe do ilościowego opisu procesów suszenia okresowego 

prowadzonego w środowisku złoŜa fluidalnego moŜna zaproponować dwustrefowy model pęcherzykowy 

[27] uwzględniającego obecność cząstek ciała stałego w pęcherzach. 

Zgodnie z propozycją Kunii i Levenspiela [153] nadmiar gazu, ponad ten zapewniający minimum 

fluidyzacji, przemieszcza się przez złoŜe w postaci gazowych pęcherzy zawierających cząstki ciała 

stałego.  

Udział objętościowy cząstek ciała stałego w pęcherzach określa się wykorzystując wielkość γb.  

Twórcy klasycznego modelu złoŜa pęcherzykowego [153] zalecają przyjmowanie wartości γb  

w granicach od 0,001 do 0,01. Analizując wymianę masy w złoŜu pęcherzykowym Wakabayashi i Kunii 

[47] potwierdzili potrzebę uwzględniania obecności cząstek ciała stałego w pęcherzach, proponując 

wartość γb rzędu 0,0001. Kerkhof [21, 47] określa znaczenie γb w obliczeniach procesowych sugerując 

wartość tej wielkości równą 0,005 i informując, Ŝe w literaturze spotyka się takŜe wartości γb = 0,1 ÷ 0,4. 

W innych opracowaniach [118, 161] równieŜ wykazano zasadność uwzględniania γb w obliczeniach 

symulacyjnych. 

Z przedstawionej analizy wynika, Ŝe wielkość γb często traktowana jest jako parametr 

dopasowujący wyniki modelowania matematycznego do efektów eksperymentów.  

Model pęcherzykowy [153] zakłada, Ŝe względna prędkość rozproszonych we wznoszących się 

pęcherzach cząstek ciała stałego jest równa prędkości swobodnego opadania. W strefie tej współczynniki 

przenoszenia ciepła i masy wyznacza się wg równań (3.29). 

Wynika stąd, Ŝe wartości tych współczynników przenoszenia znacznie przekraczają wielkości 

średnich współczynników kinetycznych ruchu ciepła i masy dla całego złoŜa fluidalnego [27, 79, 115]. 

Interesującym wydaje się, więc podjęcie badań w kierunku wyznaczenia konkretnej wartości γb dla 

określonych substancji oraz wpływu tej wielkości na profile temperatur i stęŜeń wilgoci  

w poszczególnych strefach złoŜa pęcherzykowego. W wyniku prac prowadzonych w Instytucie InŜynierii 

Chemicznej i procesowe Politechniki Krakowskiej ustalono [22, 25, 114, 161, 176, 179], Ŝe γb = 0,001. 

3.5. Modelowanie matematyczne p ęcherzykowego zło Ŝa fluidalnego 
 

W grupie modeli złoŜa fluidalnego - najczęściej stosowanych - wyróŜnia się strefę pęcherzy  

i strefę emulsji [3, 6, 21, 35, 41, 43, 45, 47, 50, 53]. Procesy suszenia w złoŜach fluidalnych są, zatem 

heterogeniczne zarówno ze względu na strukturę złoŜa, jak i wymianę masy i ciepła między gazem,  

a ciałem stałym. Zachowanie się pęcherzykowego złoŜa fluidalnego moŜe być róŜne w zaleŜności od 

charakterystyki cząstek ciała stałego i prędkości przepływu gazu. 

Większość badaczy zaniedbuje obecność cząstek ciała stałego w pęcherzach [83] oraz zmianę 

właściwości fizykochemicznych środowiska procesu w trakcie jego przebiegu [21, 107, 113, 114, 125, 

137, 173, 181]. 
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Najczęściej, spotyka się modele oparte o model dwustrefowy [7, 21, 35, 42, 47, 50, 71, 75, 80, 85, 

107, 114, 138]. 

Mujumdar [115] wymienia następujące modele matematyczne: 

• modele dyfuzyjne 

• modele empiryczne 

• modele kinetyczne 

• modele jednostrefowe 

• modele dwustrefowe 

Większość modeli matematycznych [5, 6, 78, 114, 115, 119] opiera się na wykorzystaniu układów 

róŜniczkowych równań bilansowych uwzględniających: 

• Zmianę wilgotności powietrza 

• Zmianę zawartości wilgoci w ciele stałym 

• Zmianę temperatury gazu 

• Zmianę temperatury ciała stałego  

Poszczególne człony równań uwzględniają wymianę ciepła i masy, hydrodynamikę złoŜa oraz 

właściwości fizykochemiczne badanych substancji. 

Równania te przybierają róŜnorodną formę poprzez analizę zmian wielkości pochodnych.  

W poszczególnych krokach obliczane są współczynniki transportu ciepła oraz masy. 

Współczynniki te obliczane są przy wykorzystaniu róŜnego rodzaju empirycznych równań kryterialnych 

[4-6, 19-22, 25, 38, 47, 49, 62, 71, 73, 79, 83, 106, 107, 113, 141, 182, 183]. 

Do obliczania układów równań róŜniczkowych wykorzystuje się najczęściej metodę elementów 

skończonych. 

Analizuje się odrębnie charakterystyczne okresy przebiegu procesu. 

Większość badaczy [3, 83, 117] informuje o dobrej zgodność zastosowanych modeli 

matematycznych z danymi otrzymywanymi na drodze eksperymentu w badanym zakresie zmienności 

parametrów procesowych.  

Modele w większości przypadków opisują suszenie konkretnego produktu dla pewnej określonej 

zmienności parametrów procesowych. 

NaleŜy podkreślić, Ŝe istotne problemy jednoznaczności i uniwersalności metod obliczeniowych 

stosowanych przy projektowaniu procesowym suszenia w układach fluidalnych nie zostały do końca 

rozwiązane. 

Dla uporządkowania dotychczasowego stanu wiedzy w Instytucie InŜynierii Chemicznej i 

Procesowej Politechniki Krakowskiej podjęto teoretyczno-doświadczalną analizę zagadnienia w aspekcie 

opracowania utylitarnej metody obliczeń procesowych przy załoŜeniu minimalizacji zakresu badań 

laboratoryjnych [23, 27, 114, 161, 176, 209]. 
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Efektem jest między innymi propozycja modelu matematycznego dotyczącego kinetyki suszenia 

ciał stałych w pęcherzykowym złoŜu fluidalnym skorelowanym z koncepcją uogólnionej krzywej 

suszenia.  

Model ten dla I okresu sprowadza się do odpowiednio zapisanego bilansu ciepła i masy przy 

załoŜeniu, Ŝe temperatura powierzchni cząstki jest równa temperaturze mokrego termometru. Dalszy etap 

suszenia (II okres) modelowany jest przy uwzględnieniu ruchu wilgoci w materiale.  

Pomiędzy strefami emulsji i pęcherzy zachodzi wymiana ciepła i masy zgodnie z mechanizmem 

zaproponowanym przez Kuni i Levenspiela i załoŜeniem o dwustrefowości (3.33). 

Istotne załoŜenie modelu przedstawiono na rysunku 3.14. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Rysunek 3.14. ZałoŜenia bilansowe 

 

ZAŁOśENIA 

• Całkowite wymieszanie w strefie emulsji 

• Przepływ tłokowy w strefie pęcherzy 

• Zaniedbywalna grubość chmury otaczającej 

pęcherz 

• Uwzględnienie cząstek ciała stałego w 

pęcherzach 

• Występowanie obydwu okresów suszenia 

• Brak wymiany ciepła z otoczeniem  

 

 

 

Wypadkowe współczynniki wnikania oblicza się z uwzględnieniem obecności cząstek ciała stałego 

w pęcherzach dokonując analizy wzajemnego rozmieszczenia oporów kinetycznych w całym 

pęcherzykowym złoŜu fluidalnym [4, 47, 85, 130, 210]. 

W modelu załoŜono zaniedbywalną grubość chmury, co wymaga spełnienia nierówności (3.33): 
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 (3.33) 

Współczynnik wnikania ciepła pomiędzy strefą emulsji i strefą pęcherzy opisuje równanie (3.34) 

be
qtb

be
q ααγα +⋅⋅= ao  (3.34) 

Współczynnik wnikania masy pomiędzy strefą emulsji i strefą pęcherzy opisuje równanie (3.35) 

be
gtb

be
g k βγβ +⋅⋅= ao  (3.35) 

γb - udział cząstek ciała stałego w pęcherzach  

Istotnym załoŜeniem modelu Kunii-Levenspiela jest stałość rozmiaru pęcherzy podczas ich 

przepływu przez złoŜe. Stwierdzono [22, 24-27, 114, 179, 180, 189, 191] (w oparciu o analizę 

teoretyczno- doświadczalną prowadzoną w Instytucie InŜynierii Chemicznej i Procesowej Politechniki 

Krakowskiej), Ŝe ekwiwalentną średnicę pęcherza moŜna wyznaczyć z zaleŜności Mori-Wena na 

poziomie złoŜa odpowiadającej 40% początkowej wysokości warstwy w aparacie Hmf. 

Obliczenia wykonywane są w oparciu o zmodyfikowany model pecherzykowego złoŜa fluidalnego 

[22, 27, 161, 176] z wykorzystaniem rozkładu oporów wnikania ciepła i masy.  

Program generuje krzywą suszenia oraz krzywą temperaturową. Istnieje moŜliwość przedstawienie 

wyników w postaci uogólnionej krzywej suszenia. 

3.6. Technika CFD 
 

Istotą CFD (Computational fluid, dynamics- numeryczna mechanika płynów) jest moŜliwość opisu 

i modelowania systemów przy wykorzystaniu równań z zakresu mechaniki płynów [10-17, 42, 67, 94-96, 

104, 105, 120, 134, 162]. Dzięki tej metodzie moŜliwe jest poszukiwanie róŜnych rozwiązań i ich 

testowanie przy pomocy obliczeń symulacyjnych. Modele hydrodynamiczne bazują na podstawowych 

prawach zachowania masy, pędu oraz energii. Numeryczna mechanika płynów pozwala uwiarygodnić 

wyniki badań laboratoryjnych oraz półtechnicznych poprzez modelowanie pracy aparatury w skali 

przemysłowej. 

Nowoczesna Numeryczna Mechanika Płynów pojawiła się wraz z wprowadzeniem komputerów 

we wczesnych latach pięćdziesiątych XX wieku.  

Pierwsze praktyczne zastosowanie w inŜynierii chemicznej i procesowej znalazła w latach 80 XX 

w [104]. Niedługo później na początku lat 90 pojawiły się pierwsze symulacje 2D pęcherzykowego złoŜa 

fluidalnego, w których ciało stałe i gaz były analizowane tzw podejście Eulerowsko-Eulerowskie jako 

przenikające się kontinua. Gidaspow i Dink w 1990 [105] przeprowadzili symulację 2D złoŜa fluidalnego 

wykorzystując materiał naleŜący do grupy B wg klasyfikacji Geldarta. Przeprowadzili eksperyment  

w celu weryfikacji wielkości pęcherzy otrzymanych przy wykorzystaniu symulacji. Od tego czasu rola 

numerycznej mechaniki płynów wzrosła[104].  
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Metody numerycznej mechaniki płynów pozwalają na rozwiązanie układów równań 

róŜniczkowych tworzących model matematyczny. W miejsce rozwiązań analitycznych otrzymuje się 

przybliŜone rozwiązania numeryczne w wybranych węzłach siatki numerycznej.  

Siatki numeryczne powstają na bazie wybranych węzłów – punktów przestrzeni i czasie, w których 

obliczamy numeryczne wartości. W celu wygenerowania siatek wykorzystuje się specjalistyczne 

programy tzw. Generatory siatek, które pozwalają na rozmieszczenie węzłów w sposób w pełni 

automatyczny. 

 

a) Komórka obliczeniowa 2D 

 

b) Komórka obliczeniowa 3D 

North Face

i, j + l, k

V

Top Face

i, j, k

i, j, k + 1

i + 1, j, kW

U

East 
Face

 

c) Prosta siatka 2D 

 

d) Dopasowana siatka 2D 

 

e) Prosta siatka 3D 

 

f) Dopasowana siatka 3D 

 

Rysunek 3.15. Generowanie siatek w modelowaniu CFD 

 



Badanie i modelowanie kinetyki suszenia fluidalnego wybranych ciał stałych 

 

CHARAKTERYSTYKA PĘCHERZYKOWEGO ZŁOśA FLUIDALNEGO 43 

Rysunek 3.15 przedstawia przykłady siatek utworzonych przy wykorzystaniu generatorów. 

Kolejne czynności polegają na zdefiniowaniu odpowiedniej komórki obliczeniowej (a) i (b). Następnie 

tworzy się siatkę dopasowaną siatki do modelowanego elementu (c)-(f). Siatki mogą być tworzone dla 

przestrzeni 2 wymiarowej oraz 3 wymiarowej. Modelowanie 3 wymiarowe jest dokładniejsze, jednakŜe 

jest znacznie bardziej wymagające pod względem obliczeniowym. 

Siatka numeryczna musi spełniać dwa podstawowe wymogi: 

• dokładnie odtwarzać obszar poddawany modelowaniu, 

• zawierać odpowiednie rozmieszczenie węzłów pozwalające na poprawne odtworzenie 

wartości obliczanych w przestrzeni, co ma decydujący wpływ na jakość rozwiązania 

numerycznego( rozdzielczość, dokładność aproksymacji, stabilność rozwiązania).  

 

Cały proces obliczeniowy polega na przechodzeniu od zbiorów i funkcji ciągłych do dyskretnych. 

Efektem końcowym dyskretyzacji jest układ równań algebraicznych. 

Szczegóły postępowanie przy numerycznym rozwiązywaniu równań przedstawiono w literaturze 

[10-17, 84-87, 118, 121-123]. Dominującą metodą modelowania złóŜ fluidalnych jest podejście 

Eulerowsko-Eulerowskie (E-E) oraz Eulerowsko-Lagrangeowskie (E-L). W obydwu przypadkach 

przepływ fazy stałej modelowany jest przy pomocy równań Naviera-Stokesa. Natomiast opis ruch fazy 

stałej zaleŜy od zastosowanego podejścia. W przypadku podejścia E-E ułamki objętościowe 

poszczególnych faz opisane są funkcjami ciągłymi. Równania zachowania pędu i energii rozwiązywane 

są dla kaŜdej fazy a ich oddziaływania opisuje się dzięki dodatkowym członom opisującym 

oddziaływania międzyfazowe oraz ciśnienie[124]. Takie podejście pozwala uniknąć ograniczeń 

wynikających ze skali oraz udziałów poszczególnych faz.  

Odmienna sytuacja wygląda w przypadku modeli E-L gdzie faza zdyspergowana traktowana jest 

jako zbiór cząstek o określonej liczbie kształcie wielkości oraz masie. W tej sytuacji najpierw 

rozwiązywany jest układ zachowania masy pędu i energii dla płynu a następnie obliczana jest prędkość  

i połoŜenie cząsteczek fazy stałej. PoniewaŜ model ten bazuje na dokładnej interpretacji fizycznej 

oddziaływań dla fazy stałej wymaga olbrzymiej mocy obliczeniowej proporcjonalnej do ilości cząstek.  

W literaturze najczęściej spotyka się publikacje prezentujące wyniki symulacji z wykorzystaniem liczby 

cząstek rzędu od 103-105 tymczasem nawet w niewielkiej gabarytowo suszarce fluidalnej ilość cząstek 

jest wielokrotnie większa. 

Równania wykorzystywane w modelu kinetyczno granularnym E-E [121] to: 

• Równania ciągłości 
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• Równanie zachowania pędu 
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Pierwszy człon prawej strony równania (3.42) opisuje oddziaływania wewnątrz fazy m. Mogą to 

być kolizje, tarcie elementów, siły elektrostatyczne, kapilarne, van der Waalsa. 

Drugi człon odpowiada za oddziaływania pomiędzy fazami. Trzeci człon uwzględnia pozostałe 

oddziaływania w tym np. oddziaływania ze ściankami aparatu. 

 

• Równanie zachowania energii 
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Prawa strona równania (3.43) opisuje kolejno turbulencje, straty lepkościowe, źródła energii, 

przewodzenie ciepła, wymianę ciepła pomiędzy fazami, przenoszenie energii związane z przenoszeniem 

masy.  

Algebraiczny sposób przedstawiania równań róŜni się w zaleŜności od zastosowanego podejścia. 

Szczegółowe opisy moŜna znaleźć w dokumentacjach odpowiednich programów obliczeniowych 

oraz innych specjalistycznych opracowaniach [118, 121, 122, 123, 124]. 
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Udział objętościowy gazu 

 

Ciśnienie 

 

Wektory prędkości ciała stałego 

 

Wektory prędkość gazu 

 

Rysunek 3.16. Wizualizacja CFD 

 

Rysunek 3.16 przedstawia przykładową wizualizację symulacji CFD pęcherzykowego złoŜa 

fluidalnego. Symulację 2-D przy wykorzystaniu metody Eulerowsko-Eulerowskiej wykonano przy 

pomocy programu MFIX. Wizualizacja została wykonana przy pomocy programu VISIT 1.7.   

W literaturze dotyczącej CFD większość publikacji dotyczących modelowaniu fluidyzacji 

koncentruje się na odtworzeniu rzeczywistego zachowania i hydrodynamiki złoŜa fluidalnego dla 

róŜnych rozwiązań konstrukcyjnych aparatury. Szereg publikacji dotyczy równieŜ spraw związanych  

z powiększaniem skali pod kątem porównania z dostępnymi klasycznymi metodami [34-39, 44, 45, 51, 

52, 59, 60, 87-89, 93, 95, 101, 133, 171, 195, 213]. Spotyka się równieŜ inne podejście dotyczące analizy 

współczynników wnikania masy, sił występujących między cząsteczkami fazy zdyspergowanej [8, 86, 

107, 113, 148]. 
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W praktyce obliczeniowej stosuje się róŜne oprogramowanie. Najczęściej wymieniane jest 

oprogramowanie komercyjne Fluent [84, 131], CFX [85, 100, 102, 127, 128, 181]. Często moŜna spotkać 

odniesienia do programu MFIX [121,122], którego stosowanie wynika ze stabilności obliczeń oraz 

uniwersalności zastosowań. 

Poza badaniami wykorzystującymi techniki związane z numeryczną mechaniką płynów,  

w literaturze moŜna znaleźć odniesienie do następujących metod [2, 3, 74, 101, 102, 103, 137] 

stosowanych do analizy zachowania się układów fluidalnych: 

• Pojemnościowa tomografia elektryczna (ECT) 

• Tomografia komputerowa 

• Śledzenia cząstek radioaktywnych (RPT)  

• Automatyczne komputerowe śledzenie cząstek radioaktywnych (CARPT) 

• Śledzenie cząstek emitujących pozytony (PEPT) 

• Ultradźwiękowe techniki dopplerowskie 

• Badanie rozkładu ozonu w ultrafiolecie 

• Rezonans magnetyczny 

• Badanie rozkładu wilgoci z wykorzystaniem spektroskopii w bliskiej podczerwienie 

(NIRS)  

• Badanie rozkładu wilgoci z wykorzystaniem metod mikrofalowych 
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4. KINETYKA SUSZENIA FLUIDALNEGO 

4.1. Opis procesu suszenia 
Proces suszenia fluidalnego moŜna przedstawić obserwując zmiany średniej zawartości wilgoci  

w materiale suszonym oraz średniej temperatury w czasie [107]. Najpewniejsze dane odnośnie kinetyki 

procesu suszenia fluidalnego otrzymuje się z analizy wyników eksperymentów dla danej substancji  

i konkretnych warunków suszenia. Rezultaty doświadczeń najczęściej przedstawia się w postaci 

graficznej, sporządzając tzw. krzywe suszenia (rys.4.2) lub krzywe temperaturowe (rys.4.3). 
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Rysunek 4.2. Krzywa suszenia 
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Rysunek 4.3. Krzywa temperaturowa 
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Charakterystyczną cechą krzywych kinetycznych suszenia fluidalnego jest stosunkowo krótki 

okres nagrzewania materiału do temperatury bliskiej temperaturze mokrego termometru. Zmiana średniej 

zawartości wilgoci w czasie suszenia określona jest przez ruch ciepła i masy między powierzchnią 

cząstek, a czynnikiem fluidyzująco – suszącym oraz przez mechanizm przenoszenia wilgoci wewnątrz 

materiału, uzaleŜniony od własności strukturalnych i fizykochemicznych substancji suszonej. 

W pierwszym okresie suszenia (stała szybkość suszenia) najistotniejsze są warunki prowadzenia 

procesu określane przez parametry hydrodynamiczne układu i właściwości fizykochemiczne czynnika 

suszącego (zewnętrzne warunki procesu).  

Dla projektanta waŜnym zagadnieniem jest znalezienie ogólnej zaleŜności kinetycznej dla 

drugiego okresu suszenia, zmniejszającej się szybkości suszenia, w którym zaleŜnie od rodzaju  

i struktury materiału oraz jego wilgotności, mechanizm ruchu wilgoci jest róŜny i podporządkowany 

róŜnym prawom fizycznym (wewnętrzne warunki procesu). 

Charakter przebiegu krzywych kinetycznych dla róŜnych materiałów suszonych i dla róŜnych 

warunków prowadzenia procesu wynikają z odmiennych sposobów wiązania wilgoci z ciałem stałym 

[107, 114, 115, 125, 167]. Sposób wiązania wilgoci przekłada się na energię wiązania wilgoci, którą 

moŜna oceniać analizując ciepło sorpcji [48, 109, 111, 112, 114, 125]. 

Najczęściej [208] jest to chemisorpcja, adsorpcja, kondensacja wielowarstwowa 

Kolejnym czynnikiem mającym wpływ na szybkość suszenia jest ruch wilgoci wewnątrz ciała 

stałego. Pod tym względem rozróŜnia się ciała koloidalne [112], kapilarno porowate [145, 206] oraz 

złoŜone materiały komórkowe [109].  

Do analizy kinetyki procesu suszenia szczególnie w okresie zmniejszającej się szybkości 

konieczna jest znajomość przebiegu izoterm desorpcji [3-5, 7, 8, 9, 21, 40, 47]  

W teorii suszenia często [4, 5, 39, 125] analizuje się następujące modele dotyczące przenoszenia 

wilgoci: 

• Model związany z pojęciem idealnego ciała wilgotnego opisanego jako ciało porowate  

o średnicy porów powyŜej 1 µm, przy czym ciało stałe jest niehigroskopijne. 

• Model dwu-porowy, opierający się na analizie dwu kapilar o nierównej średnicy. 

• Model ziarna jednorodnego. 

Struktura ciała stałego określa mechanizm przemieszczania się wilgoci wewnątrz ciała stałego.  

RozróŜnia się następujące mechanizmy [4,107,113,145]: 

• Dyfuzja wewnątrz jednorodnego ciała stałego. 

• Efekt kapilarny wewnątrz ciał kapilarno porowatych. 

• Przepływ wywoływany kurczeniem się ciała stałego i gradientem ciśnienia. 

• Przepływ wywoływany siłami grawitacji. 
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• Przepływ będący wynikiem następujących kolejno po sobie procesów odparowania  

i kondensacji. 

 

Ruch wilgoci wewnątrz ciała stałego moŜe odbywać się wg róŜnorodnych mechanizmów 

zachodzących kolejno bądź teŜ równocześnie. Najczęściej opisywane mechanizmy transportu wilgoci  

w ciele stałym zestawiono w tabeli 4.1.  

 

Tabela 4.1. Mechanizmy transportu wilgoci w materiałach suszonych [4, 5, 48, 77, 107, 113, 178 ] 

1 Dyfuzja Knudsena 

 

2 Dyfuzja Stefana 

 

3 Dyfuzja równomolowa 

 

4 Gradient ciśnień 

 

5 
Sekwencje odparowania 

kondensacji 
 

6 Efekt kapilarny 

 

7 Dyfuzja w cieczach 

 

8 Dyfuzja powierzchniowa 

 

 

Wybór modelu transportu wilgoci napotyka na trudności, poniewaŜ ruch masy moŜe odbywać się 

przy udziale więcej niŜ jednego mechanizmu.[ 4,113]. Ponadto udział poszczególnych mechanizmów 

moŜe się zmieniać w trakcie trwania procesu [206]. Ogólny model suszenia wymagałby identyfikacji i 

uwzględnienia wszystkich istotnych mechanizmów przyczyniających się do ruchu masy.  



Badanie i modelowanie kinetyki suszenia fluidalnego wybranych ciał stałych 

 

KINETYKA SUSZENIA FLUIDALNEGO 50 

Z uwagi na róŜnorodność materiałów suszonych dotychczas brak uniwersalnego opracowania 

obejmującego jednoczesny kompleksowy opis wszystkich moŜliwych mechanizmów suszenia [4, 5, 21, 

57, 88, 89, 98, 175, 195]. 

Pomiar temperatury w czasie trwania procesu pozwala określić kinetyczną krzywą temperaturową 

[1, 114]; jednoczesna analiza krzywych suszenia i temperatury pozwala na jednoznaczną analizę 

przebiegu procesu [1, 114]. 

JeŜeli temperatura ciała stałego jest praktycznie równa temperaturze wilgotnego termometru dla 

czynnika suszącego oznacza to, Ŝe szybkość determinowana jest czynnikami zewnętrznymi względem 

materiału suszonego. 

JeŜeli temperatura próbki (powierzchni) wzrasta oznacza to, Ŝe szybkość suszenia determinowana 

jest przez ruch masy wewnątrz ciała stałego. 

Pomocnym parametrem pozwalającym w sposób jakościowy sklasyfikować opory dla ruch masy 

jest liczba Biota [20, 21, 37, 47, 71]( patrz rozdział 4.2).  

 

Kolejnym czynnikiem mającym wpływ na szybkość suszenia jest siła napędowa procesu. 

Najczęściej przyjmuje się, Ŝe siłą napędową procesu są [4, 48, 77]: 

• róŜnica temperatur pomiędzy czynnikiem suszącym i materiałem suszonym [48, 170], 

• róŜnica wilgotności warstwy czynnika suszącego będącego w równowadze z ciałem 

suszonym, a wilgotnością czynnika suszącego [161, 210], 

• natęŜenie promieniowania dostarczanego do materiału suszonego przy suszeniu 

mikrofalowym, 

• gradient ciśnienia przy suszeniu próŜniowym [77]. 

 

Przy analizie procesu suszenia najczęściej [1, 3, 4, 5, 69, 114, 141] wyróŜnia się okresy o stałej  

i zmniejszającej się szybkości suszenia. 

W pierwszym przypadku szybkość suszenia jest określona poprzez czynniki zewnętrzne dla 

materiału suszonego.  

Dotyczy to parametrów czynnika suszącego takich jak temperatura, prędkość, ciśnienia cząstkowe 

pary nasyconej. W tym stadium szybkość suszenia ograniczona jest np. wnikaniem ciepła do ciała stałego 

oraz przenoszeniem wilgoci z ciała stałego do czynnika suszącego.  

W drugim okresie suszenia szybkość suszenia zmniejsza się z czasem. W tym stadium szybkość 

suszenia związana jest z intensywności przenoszenia masy z wnętrza ciała stałego do jego powierzchni. 

Właściwa identyfikacja oporów transportu ciepła i masy w trakcie suszenia pozwala przyjąć 

odpowiedni model. JeŜeli w analizowanym przypadku opory dla ruchu masy i ciepła w podobnym 

stopniu determinują mechanizm suszenia, konieczny moŜe być model uwzględniający jednocześnie 

równania dla ruchu masy i ciepła [4, 50, 173, 174]. 
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Przyjęty model wymaga załoŜeń obejmujących zagadnienia związane ze strukturą ciała stałego.  

W takim przypadku rozwaŜania biegną w kierunku przybliŜenia struktury i obejmują: homogeniczność, 

budowę wewnętrzną, zewnętrzną, wielkość cząstek, kształt cząstek np, płaszczyzna, cylinder, sfera,  

zachowanie ciała stałego w trakcie suszenia.  

Często przyjmuje się, Ŝe nie następuje zjawisko zmiany wymiarów liniowych [50, 52, 114, 175].  

W innych opracowaniach za szczególnie istotne uznaje się uwzględnienie zjawisk związanych  

z kurczeniem ciała stałego [20, 137, 139, 206]. 

4.2. Liczba Biota 
 

W przypadku analizy obiektów, dla których zachodzi ruch masy i ciepła wewnątrz ciała stałego, 

waŜne jest ustalenie rozkładu oporów dla ruchu masy i określenie czy leŜą po stronie ciała stałego  

i wewnętrznego dyfuzyjnego transportu wilgoci czy teŜ wynikają z czynników zewnętrznych.  

Jakościowy charakter ruchu wilgoci w procesie suszenia moŜe być określony z wykorzystaniem 

dyfuzyjnej liczby Biota, która odgrywa istotną rolę w teorii suszenia [47, 73, 115, 170]:  
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Liczbę Biota dla ruchu ciepła [5] określa równanie (4.2). 
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Teoria suszenia wykorzystuję równieŜ pojęcie efektywnej liczby Biota [38,115] zdefiniowanej 

jako: 
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Z równań (4.1 i 4.2) wynika, Ŝe dla dostatecznie małych ziaren wewnętrzne opory dyfuzyjne mogą 

nie występować lub są pomijalnie małe [79, 114]. Tego typu sytuacja moŜe występować na przykład  

w przypadku suszenia drobnoziarnistych materiałów w złoŜu fluidalnym [5, 50, 52, 114, 175, 137]. 

Niskie wartości liczby Biota oznaczają brak wewnętrznych oporów dla transportu wilgoci 

wewnątrz ciała stałego, co oznacza, Ŝe proces jest kontrolowany przez wnikanie zewnętrzne.  

Z kolei wysokie wartości liczby Biota oznaczają opory leŜące po stronie dyfuzyjnej  

i kontrolowanie procesu przez opory leŜące po stronie wewnętrznej. 

Zwykle przyjmuje się, Ŝe pewna wartość liczby Biota stanowi granicę, powyŜej której szybkość 

suszenia determinowana jest przez wewnętrzne opory dla ruchu wilgoci wewnątrz ciała stałego.  
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W literaturze spotyka się róŜne graniczne wartości liczby Biota, które wynoszą odpowiednio  

Bim = 0,1 [62, 71], Bim = 1 [47, 55], Bim = 100 [90], 

Przy załoŜeniu o jednorodności temperatury wewnątrz ziaren ciała stałego, graniczna wartość 

liczby Biota wynosi BiH = 0,1 [21, 114, 133, 196] lub BiH = 0,15 [4]. 

4.3. Modele suszenia 

4.3.1. Ruch wilgoci wewnątrz ciała stałego 
 

Na podstawie analizy literatury [4, 5, 196] moŜna wyróŜnić modele równowagowe, modele 

dyfuzyjne, modele cofającego się frontu. 

Coumnas [5] wyróŜnia: 

• Modele równowagowe, dla których pomija się opory dla ruchu masy i ciepła wewnątrz 

ciała suszonego (liczba Biota dąŜy do zera). Sytuacja taka zachodzi, kiedy ciało stałe jest 

suszone z małą szybkością [5] lub wtedy, kiedy średnica cząstek jest bardzo mała [52, 

114]. W takim przypadku wartości wilgotności na granicy faz mogą być wprost 

odczytywane z izotermy sorpcji. 

• Modele dyfuzyjne [4, 5, 9, 19, 37, 38, 48, 40, 52, 54, 62, 68, 72, 80, 83, 139] dla których 

opory dla ruchu masy przedstawiane są przy pomocy współczynnika dyfuzji. Z uwagi na 

to, Ŝe nie jest znany dokładny mechanizm transportu wilgoci wewnątrz ciała stałego, 

wykorzystywany jest [37, 48, 52, 54, 68, 72, 83, 139] tzw. efektywny współczynnik 

dyfuzji. 

 

Metody cofającego się frontu przyjmują [174, 201], Ŝe powierzchnia odparowania znajdująca się 

w cząstce ciała stałego zmniejsza się cofając do środka cząsteczki. Wewnątrz powierzchni odparowania 

ciało stałe jest nasycone wilgocią. Sucha część cząstki znajdująca się na zewnątrz powierzchni 

odparowania stwarza z uwagi na rosnącą głębokość rosnące opory dla ruchu masy. Przyjmuje się, Ŝe ruch 

wilgoci wewnątrz części suchej odbywa się na drodze dyfuzji.  

Wadą metod wykorzystujących współczynnik dyfuzji jest fakt, Ŝe wielkość ta zaleŜy od zawartości 

wilgoci oraz od temperatury i w trakcie suszenia moŜe się zmieniać nawet o kilka rzędów [5]. 

Dzieje się tak, poniewaŜ współczynnik dyfuzji zastępuje róŜne nieraz odmienne procesy 

fizykochemiczne transportu wilgoci takie jak efekt kapilarny, dyfuzja pary czy dyfuzja wilgoci 

związanej. 

W modelach dyfuzyjnych [5, 52] współczynnik dyfuzji obliczany jest jako parametr dopasowujący 

krzywą otrzymaną na podstawie modelu do krzywej suszenia otrzymanej na drodze eksperymentalnej. 

Część modeli [114, 137] przyjmuje zmianę gęstości ciała stałego spowodowaną odparowaniem 

wilgoci przy niezmienionym kształcie i wielkości cząstek. 
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Większość modeli [5, 50, 52] przyjmuje, Ŝe w trakcie suszenia nie następuje zmiana kształtu ciała 

stałego. Część modeli [21, 137, 139, 206] uwzględnia kurczenie się ciała stałego.  

Wang [137] przyjmuje, Ŝe zmiana wielkości cząstek spowodowana ubytkiem wilgoci opisana jest 

równaniem:  

( )( )3 00

6
krxz

l

z
zz xxxdd −−−=

ρ
ρ

π
 (4.8) 

W sytuacji kiedy rozmiary cząstek są znacznie poniŜej 1 mm [52] i liczba Biota dla ruchu masy 

dąŜy do 0 przyjmuje się, Ŝe wewnętrzne opory dla ruchu masy są pomijalnie małe. Wtedy szybkość ruchu 

masy determinowana jest przez współczynniki wnikania masy od ciała stałego do otaczającego powietrza 

i ciepła od otaczającego powietrza do wnętrza ciała stałego.  

Modele dyfuzyjne opierają się na wykorzystaniu prawa Ficka do opisu rozkładu stęŜenia wewnątrz 

cząstki suszonej. 

Pierwsze prawo Ficka jest stosowane w opisie procesów dyfuzji ustalonej: 

w przestrzeni jednowymiarowej strumień dyfuzji wynosi: 

z

C
Dzqm ∂

∂−=)(  (4.9) 

W przypadku, kiedy strumień dyfuzji zmienia się w czasie, zastosowanie znajduje drugie prawo 

Ficka. Dla takiego przypadku zakłada się, Ŝe przepływ masowy przez ośrodek uwarstwiony poziomo 

wytwarza gradient stęŜenia substancji dyfundującej zgodny z osią z (rys. 4.1) 

Masa substancji, która w czasie dt przedyfunduje przez górną powierzchnię sześcianu 

przedstawionego na rysunku 4.1 równa jest iloczynowi gęstości jej strumienia przez powierzchnię i czas. 

W tym samym czasie przez dolną ściankę sześcianu przedyfunduje takŜe pewna masa tej substancji.  

RóŜnica masy, jaka przedyfundowała przez górną i dolną ściankę sześcianu w tym samym czasie 

jest równa zmianie masy dm wewnątrz sześcianu. 

 

 

Rysunek 4.1. Bilans masy dla dyfuzji nieustalonej 
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Równanie bilansu będzie miało postać: 

dxdydzdt
z

q
dxdydtdz

z

q
zqdxdydtzqdm mm

mm ∂
∂−=


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tzn., Ŝe przyrost masy dm w jednostce czasu jest równy: 

dxdydz
z

q

t

m m

∂
∂−=

∂
∂  (4.11) 

Zastępując masę przez stęŜenie substancji zgodnie z relacją: 

m = C·V = C·dxdydz (4.12) 

Zakładając Ŝe ośrodek jest poziomo uwarstwiony: 

0=
∂
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∂
∂

y

C

x

C
 (4.13) 

i wykorzystując I prawo Ficka otrzymamy równanie dyfuzji w ośrodku poziomo uwarstwionym: 
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Aby otrzymać ogólną postać tego równania, naleŜy zrezygnować z załoŜenia o poziomym 

uwarstwieniu ośrodka i wektor strumienia masy rozłoŜyć na trzy składowe (w kierunku x, y i z) oraz 

zdefiniować odpowiednie współczynniki dyfuzji Dx, Dy i Dz. 

W przypadku ogólnym tzn. rezygnując z załoŜenia o poziomym uwarstwieniu ośrodka, moŜemy 

wektor gęstości strumienia masy rozłoŜyć na trzy składowe. WyraŜenie na bilans masy wewnątrz 

sześcianu w jednostce czasu przyjmuje postać (4.15): 
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a całe równanie dyfuzji 
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Jeśli róŜnice stęŜenia i temperatury w rozpatrywanej przestrzeni są niewielkie to moŜna przyjąć, Ŝe 

D(x,y,z) = D = const i równanie (4.16) przyjmie postać II prawa Ficka: 
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II Prawo Ficka moŜe być przedstawione w sferycznym układzie współrzędnych w postaci 

2

2

r

rC

r

D

r

C

∂
∂=

∂
∂

 (4.18) 

Równania (4.18) moŜna wykorzystać do uzyskania efektywnego współczynnika dyfuzji [165,  

214-217]. W tym celu wykorzystuje się analityczne rozwiązanie równania (4.18) w postaci szeregu 

[165,214]:  
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Przyjmując n = 1 moŜna [165, 214] równanie (4.19) sprowadzić do postaci 
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Dane eksperymentalne (krzywa suszenie) dopasowuje się [165, 214]do równania (4.21) 

( )taa
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r ⋅⋅=
−

−
21 exp  (4.21) 

Uzyskując równanie liniowe w postaci (4.22) 
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Porównując równania (4.20) oraz (4.22) moŜna obliczyć efektywny współczynnik dyfuzji 

[165,214] po przekształceniu zaleŜności: 

2
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D
a effπ

=  (4.23) 

Odmienną metodę obliczania efektywnego współczynnika dyfuzji stosuje się [54] wykorzystując 

równanie (4.24)  

( )mfb
mf

mf
eff uud

u

k
D −= 0

2

3δ
ε

 (4.24) 

Efektywny współczynnik dyfuzji moŜe być stały przez cały okres suszenia, zmieniać się  

w zaleŜności od zawartości wilgoci lub w inny sposób [37, 48, 52, 54, 68, 72, 83, 139, 165, 214-216]. 

Deff = const (4.25) 
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PoniewaŜ w procesach okresowych indywidualne parametry charakteryzujące proces zmieniają się 

w sposób ciągły dotyczy to równieŜ stęŜenia wilgoci X. 

Przyjmując określony profil stęŜenia wilgoci w cząstce suszonego materiału, model kinetyczny 

powinien zawierać rozwiązanie dla kaŜdego momentu w trakcie suszenia. Innymi słowy dla kaŜdego 

okresu czasu przy całkowaniu równań kinetycznych procesu suszenia naleŜałoby rozwiązać warunek 

graniczny w postaci rozkładu stęŜenia wilgoci wewnątrz cząsteczki. 

Takie podejście prowadziłoby do znaczącego wydłuŜenia obliczeń, dlatego teŜ, aby usprawnić 

proces symulacji w procesach sorpcyjnych wprowadzono pojęcie średniego stęŜenia wilgoci  

w cząsteczce [23, 47, 50, 141, 162, 197] 
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Średnia zawartość wilgoci moŜe być zdefiniowana równaniem: 
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 (4.28) 

W przypadku cząstki sferycznej 3

3

4
zz rV π= . JeŜeli dla cząsteczki zdefiniujemy bezwymiarową 

współrzędną 
zr

r=ξ ∈ [0,1], wtedy: 

 ξξπ drdv z
234=  (4.29) 

Aby obliczyć średnie stęŜenie wilgoci w ziarnie musi być znana funkcja X(ξ). W procesach 

sorpcyjnych przyjmuje się róŜne postacie funkcji X(ξ), często jest to parabola: 

2
10)( ξξ aaX +=  (4.30) 

MoŜna przyjąć, Ŝe im mniejsza średnica cząstki tym lepsze dopasowanie paraboli do 

rzeczywistego rozkładu stęŜenia wilgoci w ziarnie. PoniewaŜ dowolnie małym otoczeniu punktu symetrii 

[114] parabola w miarę dokładnie odwzorowuje dowolną funkcję symetryczną. 

Przyjmując to załoŜenie - średni rozkład stęŜenia wilgoci w ziarnie moŜe być przedstawiony 

równaniem: 

( ) ( ) 10

1

0

22
10

1

0

232
103 5

3
34

4
3

aadaadraa
r

X z
z

+=⋅+=⋅+= ∫∫ ξξξξξπξ
π

 (4.31) 

 

poniewaŜ 2
10)( ξξ aaX +=  to  
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Wykorzystując 
ξ∂

∂ )1(X  w wyraŜeniach X(1) oraz X  moŜna zapisać: 
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co prowadzi do uzyskania zaleŜności: 
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PoniewaŜ strumień masy przy powierzchni określony jest przez równanie: 

s
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to po podstawieniu odpowiednich równań otrzymujemy: 
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Równanie 4.36 moŜe być wykorzystywane przy tworzeniu bilansu masy suszonych cząstek ciała 

stałego 

4.3.2. Ruch ciepła wewnątrz ciała stałego 
 

W modelowaniu matematycznym suszenia fluidalnego przyjmuje się często załoŜenie  

o jednorodnym rozkładzie temperatury w całej objętości ziarna[3, 4, 6, 11, 20, 114, 141].  

Jednorodność rozkładu temperatury w przeciwieństwie do niejednorodnego rozkładu wilgoci 

wynika z odmiennych mechanizmów transportu masy i ciepła. Ciepło transportowane jest bardziej 

efektywnie - przez przewodzenie - natomiast ruch masy odbywa się głównie przez dyfuzję w porach 

[114, 175]. W efekcie liczba Biota dla ruchu ciepła jest przewaŜnie silnie mniejsza niŜ liczb Biota dla 

ruchu masy [5] BiH  << Bi M. 

4.3.3. Współczynniki wnikania ciepła i masy 
 

W opracowaniach dotyczących zagadnień transportu ciepła i masy [5, 19, 50, 52, 175, 137, 158, 

159] współczynniki wnikania obliczane są często na podstawie równań kryterialnych.  

Najczęściej spotykaną postacią równania do obliczania współczynników wnikania w suszeniu 

fluidalnym są równania typu Fröslinga [107, 113, 73, 173, 174] (tab. 4.2), które zostały wyprowadzone 

przy załoŜeniu, Ŝe dokoła cząsteczki występuje warstewka graniczna i ruch ciepła ma charakter ustalony. 

Bardzo często[114], stosowane są równania Renza Marshalla [173] oraz Rowe[174]. 

 

Tabela 4.2. Równania kryterialne do obliczania współczynników  

wnikania ciepła [107, 113, 114, 173, 174] 

Równanie Zakres stosowania 

Nu=0,03Re1/3 0,1<Re<80 

Nu=0,0133Re1,6 0<Re<80 

Nu=0,316Re0,8 80<Re<500 

Nu=2,0 +0,552⋅Pr1/2⋅Re1/3 b.d. 

Nu=2,0 +0,6⋅Pr1/2⋅Re1/3 0<Re<200 

Nu=2,0 +0,69⋅Pr1/2⋅Re1/3 20<Re<20000 

 

Zestawienie równań do obliczania współczynników wnikania masy wraz z zakresem stosowalności 

przedstawiono w tabeli 4.3 [107, 113, 115, 173]. 
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Tabela 4.3. Równania kryterialne do obliczania współczynników wnikania masy [107, 113, 115, 173] 

Równanie Zakres stosowania 

Sh=2,06/ε⋅Re0,425⋅Sc1/3 90<Re<4000 

Sh=0,4548/ε⋅Re0,5931⋅Sc1/3 10<Re<2000 

Sh=1,1068⋅Re0,28⋅Sc1/3 1<Re<10 

Sh=0,765⋅Re0,18⋅Sc1/3+0,365⋅Re0,614⋅Sc1/3 10<Re<15000 

Sh=2,0 +0,552⋅Sc1/2⋅Re1/3 b.d. 

Sh=2,0 +0,6⋅Sc1/2⋅Re1/3 0<Re<200 

Sh=2,0 +0,69⋅Sc1/2⋅Re1/3 20<Re<20000 

 

Opublikowane równania korelacyjne do obliczania współczynników wnikania wykazują bardzo 

duŜe rozbieŜności. Obliczone z poszczególnych korelacji współczynniki międzyfazowej wymiany ciepła 

i masy znacznie ( o rząd wielkości i więcej ) róŜnią się między sobą, a jednocześnie są słuszne  

w ograniczonym ( badanym ) zakresie zmienności parametrów procesowych.  

Przyczyną takiej sytuacji są [210]: 

• Niewystarczająco dokładne uwzględnienie kształtu cząstek 

• RóŜne sposoby określenia siły napędowej procesu 

• Specyficzne warunki hydrodynamiczne 

 

Dlatego zaproponowano [176] standaryzację badań testowych umoŜliwiającą wyznaczenie 

współczynników wnikania ciepła i masy. Proponowana metodyka opiera się na równaniach 4.37 a-c do 

obliczenia współczynnika wnikania ciepła  
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Dla obliczania współczynnika wnikania masy zaproponowano metodykę opartą  

o równania 4.38 a-c.  
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W obydwu przypadkach powierzchnia właściwa jest obliczana przy wykorzystaniu równania 4.39. 

( )
sd

a
Ψ−

= 016 ε
 (4.39) 

 

W szeregu publikacji [52, 114, 144, 179] często stosowane jest załoŜenie o występowaniu analogii 

ruchu masy i ciepła. 

Wartości czynników wnikania moŜna określić następująco:  

3
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H Pr
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Nu
j ⋅=  (4.40) 

3
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M Sc
ReSc

Sh
j ⋅=  (4.41) 

Często do obliczania współczynników wnikania ciepła lub masy wykorzystuje się analogię 

Chiltona-Cholbuna [56, 173, 174], poprzez zastąpienie liczb kryterialnych Nuselta i Prandta liczbami 

kryterialnymi Sherwooda i Schmidta w równaniach kryterialnych do obliczania współczynników 

wnikania ciepła. 

Część badaczy [38, 40, 180, 115] zakłada występowanie analogii dla ruchu ciepła i masy w trakcie 

suszenia fluidalnego. Jak wynika z analizy zagadnienia, w pęcherzykowym złoŜu fluidalnym [180] 

analogia wymiany ciepła i masy w strefie emulsji nie zachodzi. 

W tym przypadku zaproponowano równania (4.42) i (4.43).  

Sh = 0,019 Re1,28 (4.42) 

1,28Re0,033Nu ⋅=   (4.43) 

Słuszne dla wartości 0,08 < Re < 8. 

Natomiast dla strefy pęcherzy gdzie analogia dla ruchu ciepła i masy zachodzi stosowane jest 

równanie Renza Marshalla. 

5. MODEL KINETYKI  

5.1. Model matematyczny 
 

Do charakterystyki hydrodynamicznej i kinetycznej analizowanego w pracy układu fluidalnego 

wykorzystano zmodyfikowany model złoŜa pęcherzykowego Kunii-Levenspiela [18, 22, 47, 50, 52, 106, 

130, 136, 141, 153, 197, 207]. ZałoŜenia przyjętego modelu przedstawiono w tabeli 5.1. 
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Tabela 5.1. ZałoŜenia modelu matematycznego 

L.P. ZałoŜenie 

1 Zmodyfikowany model złoŜa pęcherzykowego Kunii-Levenspiela. 

2 Zaniedbywalna grubość chmury otaczającej pęcherz i w związku z tym przyjęto model 

dwu strefowy  

3 Doskonałe wymieszanie w strefie emulsji 

4 Przepływ tłokowy w strefie pęcherzy 

5 Ekwiwalentna średnica pęcherza liczona z zaleŜności Mori Wena [153] na poziomie złoŜa 

odpowiadającym 40% początkowej wysokości warstwy materiału suszonego 

6 Wypadkowe współczynniki wnikania masy i ciepła obliczano z uwzględnieniem 

obecności cząstek ciała stałego. 

7 Stałe rozmiary cząstek ciała stałego. 

8 Jednorodność temperatury wewnątrz cząstek ciała stałego. 

9 Uwzględnienie ciepła sorpcji. 

10 Uwzględnienie wymiany ciepła z otoczeniem. 

 

Zgodnie z modelem Kunii-Levenspiela waŜnym parametrem wykorzystywanym do wyznaczenia 

pozostałych parametrów modelu złoŜa pęcherzykowego jest ekwiwalentna średnica pęcherza. Przyjęto, 

Ŝe średnica ekwiwalentna pęcherza moŜe być wyznaczana w oparciu o równania (5.1) do (5.5) [22, 24-

27, 114, 179, 180, 189, 191]. 
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0
0 877,0 







 −
=

d

mft
b n

uuA
d   (dystrybutor perforowany)  (5.5) 

 

Zakresy zmienności parametrów procesowych: 

• Wysokości początkowe złoŜa: od 0,05 m do 0,35 m 

• Prędkości czynnika fluidyzującego: od 0,1 m/s do 1,8 m/s 

• Początkowe zawartości wilgoci: od 0,06 kg/kg do 0,35 kg/kg 

• Temperatury powietrza wlotowego: od 315 K do 350 K 
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• Średnice cząstek ciała stałego: od 1,16 •10-4 m do 6,71•10-4 m 

 

Uwzględniono zmianę warunków hydrodynamicznych środowiska związaną ze zmianami 

własności fizykochemicznych faz w trakcie procesu, licząc parametry modelu na kaŜdym kroku 

czasowym całkowania numerycznego odpowiednich równań.  

Ciepło właściwe 

( )ggsg Ycc ⋅+= 87,1  (5.6) 

wsz cXcc ⋅+=  (5.7) 

Ciepło parowania wody 

Tr ⋅−= 30481,249,3123  (5.8) 

PręŜność pary wodnej 

( )
T

pA −
+=

5,44

6,3847
238,23ln  (5.9) 

Parametry powietrza suchego moŜna obliczyć następująco: 








⋅=
Tgg

15,273
0ρρ  (5.10) 

31421186 10524621,01068865,21010608,61001586,2 TTTg ⋅⋅+⋅⋅−⋅⋅+⋅= −−−−η  (5.11) 

39263 1005122,0100181871,01005512,002287,1 TTTcg ⋅⋅−⋅⋅+⋅⋅−= −−−  (5.12) 

31421186 10814891,0104365,31094305,81074954,1 TTTg ⋅⋅+⋅⋅−⋅⋅+⋅= −−−−λ  (5.13) 

8,1

0

6106,21 







⋅⋅= −

T

T
DAB

 (5.14) 

Powierzchnię właściwą złoŜa w strefie emulsji obliczano wg równania (5.15): 

( )
z

mf

d
a

ψε−
=

16
 (5.15) 

Współczynnik kształtu cząstek ciała stałego ψ obliczono z równania, Levy [114] badając spadek 

ciśnienia przy przepływie powietrza przez złoŜe fluidalne. 

Przedstawione opisy matematyczne uwzględniają pierwszy i drugi okres suszenia. W drugim 

okresie procesu wykorzystano pojęcie średniego stęŜenia wilgoci w ziarnie X  [5, 44, 48, 114, 133] przy 

parabolicznym profilu rozkładu wilgoci w ziarnach [23, 48]. 
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5.2. Pierwszy okres suszenia 

5.2.1. Strefa emulsji 
 

Bilansując strumienie wilgoci w strefie emulsji naleŜy uwzględnić:  

• Wilgoć wprowadzaną do strefy emulsji wraz z czynnikiem suszącym Ae
Im& . 

• Wilgoć wprowadzaną do emulsji od materiału suszonegose
Im& . 

• Wilgoć, która opuszcza strefę emulsji na skutek migracji czynnika suszącego ze strefy 

emulsji do pęcherzy be
Im& . 

Jednocześnie naleŜy uwzględnić całkowity strumień wilgoci w strefie emulsji e
Im& . 

Z tego rozumowania wynika następujący bilans wilgoci: 

se
I

be
I

Ae
I

e
I mmmm &&&& +−=  (5.16) 

 Masowe natęŜenie przepływu wilgoci transportowanej do emulsji wraz z czynnikiem suszącym: 

( )( )e
fbogs

Ae
I YYuuSm −−= δρ&  (5.17) 

 Masowe natęŜenie przepływu wilgoci pomiędzy strefą pęcherzy, a strefą emulsji moŜna 

przedstawić wyraŜeniem: 

( )[ ]dhhYYSm
H

o

be
gs

be
go

be
I ∫ −= ρδβ&  (5.18) 

 Masowe natęŜenie przepływu wilgoci pomiędzy ciałem stałym, a gazem zawartym w emulsji 

se
Im&  przedstawia wyraŜenie: 

( ) ( )e
y

ze
I YYakSHm −−= *1 δ&  (5.19) 

ZałoŜono, Ŝe gaz w bezpośrednim otoczeniu ciała stałego znajduje się w stanie nasycenia. Dlatego 

w wyraŜeniu (5.19), Y* jest stosunkiem masowym wody w powietrzu odpowiadającym wilgotności 

względnej ϕ =1. 

Jednocześnie całkowity strumień masowy wilgoci w strefie emulsji moŜna zapisać przy pomocy 

wyraŜenia 

dt

dY
SHm

e

gsmf
e
I ρεδ )1( −=&  (5.20) 

Podstawiając wyraŜenia (5.17-5.20) do wyraŜenia 5.16 uzyskuje się bilans masowy wilgoci  

w postaci (5.16). 

( )( ) ( )[ ]
( ) ( )e

y

H

o

be
gs

be
go

e
fbogs

e

gsmf

YYakSH

dhhYYSYYuuS
dt

dY
SH

−−+

+−−−−=− ∫
*1

)1(

δ

ρδβδρρεδ
 (5.21) 
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Wykorzystując bezwymiarową wysokość złoŜa fluidalnego z = h/H ∈ [0,1] oraz dzieląc obie 

strony równania (5.21) przez wyraŜenie gsmfSH ρεδ )1( −  otrzymuje się równanie (5.22) 

 

( ) ( ) ( )[ ] ( )e

gsmf

Y

o

be

mf

be
goe

f
mfmf

bo
e

YY
ak

dzzYYYY
H

uu

dt

dY −+−
−

−−
−

= ∫
*

1

1 ρεεδ
δβ

ε
δ

 (5.22) 

 

Analogicznie do strumienia masy sporządza się bilans strumienia entalpii dla gazu w emulsji.  

W bilansie naleŜy uwzględnić:  

• Strumień cieplny wprowadzany do strefy emulsji wraz z czynnikiem suszącym Ae
IQ& . 

• Strumień cieplny wymieniany pomiędzy strefą emulsji a strefą pęcherzy be
IQ& . 

• Strumień cieplny, który zostaje „zuŜyty” do odparowania wilgoci z ciała stałego ze
IQ& . 

• Całkowitą zmianę strumienia cieplnego w strefie emulsji eIQ&  

Na tej podstawie bilans strumieni cieplnych dla gazu w emulsji wynosi: 

ze
I

be
I

Ae
I

e
I QQQQ &&&& −+=  (5.23) 

Strumień cieplny przekazywany od czynnika suszącego do emulsji:  

( )( )e
gfbogg

Ae
I TTuucSQ −−= δρ& . (5.24) 

Strumień ciepła wymienianego pomiędzy strefą emulsji i pęcherzy:  

[ ]dhThTSQ
H

o

e
g

bbe
go

be
I ∫ −= )(δα&  (5.25) 

Strumień cieplny, który przez wnikanie jest transportowany do ciała stałego:  

( ) ( )z
e

gz
ze
I TTaHSQ −−= αδ1&  (5.26) 

Całkowity strumień cieplny dla gazu w emulsji moŜna zapisać jako: 

dt

dT
cSHQ

e

gsmf
e
I

gρεδ )1( −=&  (5.27) 

Podstawiając równania 5.24 -5.27 do równania (5.23) otrzymuje się wyraŜenie: 

( )( ) [ ]
( ) ( )z

e
gz

H

o

e
g

bbe
go

e
gfbogg

e

gsmf

TTaHS

dhThTSTTuucS
dt

dT
cSH

g

−−−

+−+−−=− ∫

αδ

δαδρρεδ

1

)()1(
 (5.28) 

Dzieląc obie strony równania (5.28) przez gsmf cSH ρεδ )1( −  otrzymuje się ostatecznie 
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( ) [ ]

( )z
e

g
zzmf

z

o

e
g

b

ggmf

be
qoe

gf
mfmf

bo

e
g

TT
c

a

dzTzT
c

TT
H

uu

dt

dT

−
−

−

+−
−

+−−= ∫

ρε
α

ρεδ
δα

ε
δ

)1(

)(
)1(

1

 (5.29) 

 

NaleŜy równieŜ sporządzić bilans strumieni cieplnych i masowych dla cząstek ciała stałego 

obecnych w emulsji. W przypadku bilansu masy posłuŜono się (rozdział 4.3.1) pojęciem średniej 

zawartości wilgoci [23, 114, 125]. W tym przypadku uwzględniono następujące strumienie przepływów 

masowych: 

• Strumień masowy wilgoci przenoszony w wyniku wnikania masy do emulsjiez
Im& . 

• Całkowita zmiana zawartości wilgoci w ciele suszonym z
Im& . 

 

W efekcie otrzymuje się bilans wilgoci: 

ez
I

z
I mm && −=  (5.30) 

 

Strumień wilgoci przenoszony przez wnikanie od ciała stałego do emulsji: 

( ) ( )e
y

ez
I YYakSHm −−= *1 δ&  (5.31) 

Całkowita zmiana średniej zawartości wilgoci w ciele stałym 

( )
dt

Xd
SHm smf

z
I ρεδ −−= 1)1(&  (5.32) 

Podstawiając równania 5.31 – 5.32 do równania 5.30,  uzyskuje się: 

( ) ( ) ( )e
ysmf YYakSH

dt

Xd
SH −−−=−− *11)1( δρεδ  (5.33) 

Dzieląc obie strony równania (5.33) przez ( ) smfSH ρεδ −− 1)1(  otrzymuje się: 

( )e

smf

Y YY
ak

dt

Xd −
−

−= *

)1( ρε
 (5.34) 

 

Podobnie opracowano bilans strumieni cieplnych dla ciała stałego. Uwzględniono następujące 

strumienie: 

• Strumień cieplny wprowadzany do ciała stałego na skutek wnikania ciepła od gazu 

zawartego w emulsji ez
IQ& . 

• Strumień cieplny, wykorzystany do odparowania wilgoci z ciała stałego zr
IQ& . 

• Całkowita zmiana strumienia cieplnego zIQ&  
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W efekcie otrzymuje się bilans ciepła: 

zr
I

ez
I

z
I QQQ &&& −=  (5.35) 

Ilość ciepła przekazywaną od gazu w emulsji do ciała stałego moŜna zapisać jako  

( ) ( )z
e

gz
ez
I TTaSHQ −−= αδ1&  (5.36) 

Strumień cieplny wykorzystany do odparowania wilgoci z ciała stałego: 

( ) ( ) )(1 *
z

e
y

zr
I TrYYakSHQ ⋅−−= δ&  (5.37) 

Całkowita zmiana strumienia cieplnego dla ciała stałego 

( )
dt

dT
cSHQ z

zzmf
z
I ρεδ −−= 1)1(&  (5.38)  

W efekcie otrzymujemy bilans cieplny dla cząstek ciała stałego w emulsji  

( ) ( ) ( )
( ) ( ) )(1

11)1(

*
z

e
y

z
e

gz
z

zzmf

TrYYakSH

TTaSH
dt

dT
cSH

⋅−−−

+−−=−−

δ

αδρεδ
 (5.39) 

Dzieląc powyŜsze równanie przez czynnik ( ) zzmf cSH ρεδ −− 1)1(  otrzymujemy: 

( ) ( ) ( )z
e

zzmf

Y
z

e
g

zzmf

zz TrYY
c

ak
TT

c

a

dt

dT ⋅−
−

−−
−

= *

)1()1( ρερε
α

 (5.40) 

5.2.2. Strefa pęcherzy 
 

Aby w modelu kinetyki uwzględnić drugą z analizowanych stref - strefę pęcherzy, sporządzono 

bilans masy i ciepła dla gazu w pęcherzach. Bilans wykonano dla róŜniczkowej wysokości złoŜa dh. 

W przypadku bilansu masy uwzględniono: 

• Strumień masowy wilgoci przenoszony pomiędzy strefą emulsji i pęcherzy be
Im& . 

• Całkowita zmiana strumienia wilgoci w pęcherzach b
Im& . 

W efekcie otrzymuje się bilans wilgoci: 

be
I

b
I mm && =  (5.41) 

Strumień masowy wilgoci przenoszony pomiędzy strefą emulsji i pęcherzy: 

( )dhYYSm bebe
go

be
I −= δβ&  (5.42) 

Całkowita zmiana strumienia wilgoci w pęcherzach: 

dh
dh

dY
uSm

b

gsb
b
I ρδ=&  (5.43) 

Podstawiając równania 5.42 i 5.43 do równania 5.41 uzyskuje się: 
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( )bebe
go

b

gsb YYS
dh

dY
uS −= δβρδ  (5.44) 

Po podzieleniu przez gsbuS ρδ  otrzymuje sie: 

( )be

gsb

mf
be
go

b

YY
u

H

dz

dY −=
ρ

β
 (5.45) 

 

Aby uzyskać ostateczną postać równania, wykonano całkowanie przy warunku początkowym 5.46: 

( ) f
b YY =0  (5.46) 

Po całkowaniu zagadnienia początkowego powstaje rozkład Yb(z) w strefie pęcherzy w funkcji 

wysokości bezwymiarowej z: 

( )













−+= z

u

H
YYYzY

gsb

mf
be
goe

f
eb

ρ
β

exp)(  (5.47) 

W przypadku bilansu ciepła uwzględniono strumienie: 

• Strumień cieplny związany z przenoszeniem ciepła pomiędzy strefą emulsji i strefą 

pęcherzy be
IQ& . 

• Całkowita zmiana strumienia cieplnego w strefie pęcherzy b
IQ& . 

W efekcie otrzymuje się bilans ciepła: 

be
I

b
I QQ && =  (5.48) 

Strumień ciepła wymienianego pomiędzy strefą emulsji i strefą pęcherzy 

( )dhTTSQ e
g

bbe
go

be
I −= δα&  (5.49) 

Całkowita zmiana strumienia cieplnego w strefie pęcherzy 

dh
dh

dT
cuSQ

b

ggb
b
I ρδ=&  (5.50) 

Podstawiając równania 5.49 i 5.50 do 5.48 uzyskuje się: 

( )e
g

bbe
go

b

ggb TTS
dh

dT
cuS −= δαρδ  (5.51) 

Dzieląc obie strony równania przez ggb cuS ρδ  otrzymuje się 

( )e
g

b

ggb

mf
be
go

b

TT
cu

H

dz

dT −−=
ρ

α
 (5.52) 

Aby uzyskać ostateczną postać równania, całkowano przy warunku początkowym (5.53): 

( ) f
b TT =0  (5.53) 

Po całkowaniu zagadnienia początkowego uzyskuje się rozkład temperatury pęcherzy w funkcji 

bezwymiarowej wysokości Tb(z) 
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( )













−+= z

cu

H
TTTzT

ggb

mf
be
goe

gf
e

g
b

ρ
α

exp)(  (5.54) 

5.2.3. Bilans masowy i cieplny pierwszego okresu suszenia 
 

W celu uproszczenia zapisu wprowadzono następujące oznaczenia parametrów 

( ) ,
1

     ,     , 321
mf

be
go

mfmf

bo

gsb

mf
be
go a

H

uu
a

u

H
a

εδ
δβ

ε
δ

ρ
β

−
=

−
==  

,,
)1(

, 654
ggb

mf
be
qo

smf

Y

gsmf

Y

cu

H
a

ak
a

ak
a

ρ
α

ρερε
=

−
==  (5.55)  

,
)1(
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)1( 987

zzmf

z

ggmf

z

ggmf

be
qo

c

a
a
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a
a

c
a

ρε
α
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α

ρεδ
δα

−
==

−
=

 

mfmf

b

zzmf

Y

H

u
a

c

ak
a

ε
δ

ρε
=

−
= 1110 ,

)1(
 

Po wprowadzeni funkcji Yb(z)(5.47) i Tb(z)( 5.54) pod znak całki i po wykorzystaniu parametrów 

(5.55) uzyskuje się ostateczną postać równań opisujących kinetykę pierwszego okresu suszenia. 

 

( ) ( ) ( )[ ] ( )ee
f

e
f

e

YYaaYYaYYa
dt

dY −+−−−+−= *
41112 exp1  (5.56a) 

( )eYYa
dt

Xd −−= *
5  (5.56b) 

( ) ( ) ( )[ ] ( )z
e

g
e

gf
e

gf

e
g TTaaTTaTTa

dt

dT
−−−−−+−= 86112 exp1  (5.56c) 

( ) ( ) ( )z
e

z
e

g
z TrYYaTTa

dt

dT ⋅−−−= *
109  (5.56d) 

z równaniami (5.56a –5.56d) związane są warunki początkowe (5.56e) dla pierwszego okresu 

suszenia: 

( ) f
e YY =0

 

( ) 00 XX =  

( ) 00 z
e TTg =

 

( ) 00 zz TT =  

(5.56e) 

 

 



Badanie i modelowanie kinetyki suszenia fluidalnego wybranych ciał stałych 

 

MODEL KINETYKI 68 

5.3. Drugi okres suszenia 

5.3.1. Strefa emulsji 
 

Podobnie jak w przypadku I okresu suszenia bilans dla II okresu uwzględnia następujące 

strumienie wilgoci:  

• Wilgoć wprowadzaną do strefy emulsji wraz z czynnikiem suszącym Ae
IIm& . 

• Wilgoć wprowadzaną do strefy emulsji na skutek suszenia ze
IIm& . 

• Wilgoć, która opuszcza strefę emulsji na skutek migracji czynnika suszącego z strefy 

emulsji do pęcherzy be
IIm& . 

• Jednocześnie naleŜy uwzględnić całkowity strumień wilgoci w strefie emulsji e
IIm& . 

W efekcie otrzymuje się bilans wilgoci: 

ze
II

be
II

Ae
II

e
II mmmm &&&& +−=  (5.57) 

 Masowe natęŜenie przepływu wilgoci pomiędzy gazem podawanym do suszarki, a gazem w 

strefie emulsji moŜna zapisać jako: 

( )( )e
fbogs

Ae
II YYuuSm −−= δρ&  (5.58) 

Z kolei, masowe natęŜenie przepływu wilgoci pomiędzy strefą pęcherzy, a strefą emulsji moŜna 

przedstawić wyraŜeniem: 

( )[ ]dhhYYSm
H

o

be
gs

be
go

be
II ∫ −= ρδβ&  (5.59) 

 Masowe natęŜenie przepływu wilgoci pomiędzy ciałem stałym, a gazem zawartym w emulsji 

ze
IIm&  przedstawia wyraŜenie: 

( ) ( )e
sy

ze
II YYakSHm −−= δ1&  (5.60) 

Gdzie wartość Ys jest stęŜeniem wilgoci w gazie przy zewnętrznej powierzchni ziarna. 

Jednocześnie całkowity strumień masowy wilgoci w strefie emulsji moŜna zapisać przy pomocy 

wyraŜenia 

dt

dY
SHm

e

gsmf
e
II ρεδ )1( −=&  (5.61) 

Podstawiając wyraŜenia (5.58-5.61) do wyraŜenia (5.57) uzyskuje się następującą postać bilansu 

masowego wilgoci: 
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( )( ) ( )[ ]
( ) ( )e

sy

H

o

be
gs

be
go

e
fbogs

e

gsmf

YYakSH

dhhYYSYYuuS
dt

dY
SH

−−+

+−−−−=− ∫

δ

ρδβδρρεδ

1

)1(
 (5.62) 

Dzieląc obie strony równania przez czynnik gsmfSH ρεδ )1( − otrzymuje się: 

( ) ( ) ( )[ ] ( )e
s

gsmf

Y

o

be

mf

be
goe

f
mfmf

bo
e

YY
ak

dzzYYYY
H

uu

dt

dY −+−
−

−−
−

= ∫ ρεεδ
δβ

ε
δ 1

1
 (5.63) 

 

Bilans cieplny dla gazu w emulsji obejmuje następujące strumienie:  

• Strumień cieplny wprowadzany do strefy emulsji wraz z czynnikiem suszącym Ae
IIQ& . 

• Strumień cieplny wprowadzany wraz z czynnikiem fluidyzującym od pęcherzy do emulsji 

be
IIQ& . 

• Strumień cieplny, który zostaje „zuŜyty” do odparowania wilgoci z ciała stałego se
IQ& . 

• Całkowitą strumień cieplny w strefie emulsji e
IIQ&  

Na tej podstawie moŜna utworzyć następujący bilans strumieni cieplnych dla gazu w emulsji: 

se
II

be
II

Ae
II

e
II QQQQ &&&& −+=  (5.64) 

Strumień cieplny przekazywany od czynnika suszącego do emulsji:  

( )( )e
gfbogg

Ae
II TTuucSQ −−= δρ& . (5.65) 

Strumień cieplny przekazywany wraz z czynnikiem suszącym migrującym od pęcherzy do emulsji:  

[ ]dhThTSQ
H

o

e
g

bbe
go

be
II ∫ −= )(δα&  (5.66) 

Strumień cieplny, który przez wnikanie jest transportowany do ciała stałego:  

( ) ( )z
e

gz
ze
II TTaHSQ −−= αδ1&  (5.67) 

Całkowity strumień cieplny dla gazu w emulsji moŜna zapisać jako: 

dt

dT
cSHQ

e

gsmf
e
II

gρεδ )1( −=&  (5.68) 

Podstawiając równania (5.65 -5.68) do równania (5.64) otrzymuje się równanie: 

 

( )( ) [ ]
( ) ( )z

e
gz

H

o

e
g

bbe
go

e
gfbogg

e

gsmf

TTaHS

dhThTSTTuucS
dt

dT
cSH

g

−−−

+−+−−=− ∫

αδ

δαδρρεδ

1

)()1(
 (5.69) 

Podzielenie obydwu stron równania przez gsmf cSH ρεδ )1( −  i wykonaniu całkowania uzyskuje 

się : 
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( ) ( )

( )z
e

g
ggmf

z

ggb

mf
be
ge

gf
mfmf

be
gf

mfmf

bo

e
g

TT
c

a

cu

H
TT

H

u
TT

H

uu

dt

dT

−−

+



























−−−+−−=

ρε
α

ρ
α

ε
δ

ε
δ 0exp1

 (5.70) 

 

W przypadku II okresu suszenia bilans masowy dla cząstek ciała stałego obejmuje następujące 

strumienie:  

• Strumień masowy wilgoci przenoszony w wyniku wnikania masy do emulsjiez
IIm& . 

• Całkowita zmiana zawartości wilgoci w ciele suszonym z
IIm& . 

 

Uzyskano bilans wilgoci w postaci: 

ez
II

z
II mm && =  (5.71) 

z
IIm&  jest liczone zgodnie z równaniem (5.72)  

( )
dt

Xd
SHm smf

z
II ρεδ −−= 1)1(&  (5.72) 

ez
IIm&  jest liczone zgodnie z równaniem (5.73) 

ζ
ρδ

d

X

r
aDSHm

z
ss

ez
II

)1(1
)1(

∂−=&  (5.73) 

Bilans masowy wilgoci przy zewnętrznej powierzchni ziarna zapisuje się równaniem 

( ) ( )
ξ

ρδρεδ
∂

∂−=−− )1(1
11)1(

X

r
aDSH

dt

Xd
SH

z
sssmf

 (5.74) 

a po uproszczeniu i uwzględnieniu równania 4.25 uzyskuje się: 

( ) ( )XkY
r

aD
XX

r

aD

dt

Xd
s

zmf

s
s

zmf

s −
−

=−
−

=
)1(

5

)1(

5

εε
 (5.75) 

Ponadto naleŜy uwzględnić, Ŝe ilość wilgoci desorbującej z powierzchni ciała stałegoez
IIm&  jest 

równa wilgoci przejętej przez gaz w strefie emulsji se
IIm& . 

ez
II

se
II mm && =  (5.76) 

Uzyskuje się następujące równanie: 

( ) ( ) ( )
ξ

ρδδ
∂

∂−−=−− )1(1
11

X

r
aDSHYYakSH

z
ss

e
sy

 (5.77) 

uwzględniając 4.25 moŜna zapisać jako 

( ) ( )sss
e

sYz KYXDYYkr −=− ρ5  (5.78) 

Przyjmując załoŜenie o jednorodności temperatury w ziarnie: 
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• Strumień cieplny wprowadzany do ciała stałego na skutek wnikania ciepła od gazu 

zawartego w emulsji ez
IIQ& . 

• Strumień cieplny, wykorzystany do odparowania wilgoci z ciała stałego zr
IIQ& . 

• Całkowita zmiana strumienia cieplnego zIIQ&  

Na tej podstawie ułoŜono bilans ciepła 

zr
II

ez
II

z
II QQQ &&& −=  (5.79) 

Ilość ciepła przekazywaną od gazu w emulsji do ciała stałego  

( ) ( )z
e

gz
ez
II TTaSHQ −−= αδ1&  (5.80) 

Strumień cieplny wykorzystany do odparowania wilgoci z ciała stałego: 

( ) )(
)1(1

1 z
z

ss
zr
II Tr

X

r
aDSHQ

ξ
ρδ

∂
∂−=&  (5.81) 

Całkowita zmiana strumienia cieplnego dla ciała stałego 

( )
dt

dT
cSHQ z

zzmf
z
II ρεδ −−= 1)1(&  (5.82)  

Podstawiając (5.80-5.82) do równania (5.79) uzyskuje się: 

( ) ( ) ( )

( ) )(
)1(1

1

11)1(

z
z

ss

z
e

gz
z

zzmf

Tr
X

r
aDSH

TTaSH
dt

dT
cSH

ξ
ρδ

αδρεδ

∂
∂−+

+−−=−−
 (5.83) 

Po uproszczeniu i uwzględnieniu równania (4.25) otrzymuje się wyraŜenie: 

( ) ( ) ( )zs
zzzmf

ss
z

e
g

zzmf

zz TrXKY
rc

aD
TT

c

a

dt

dT ⋅−
−

+−
−

=
ρε
ρ

ρε
α

)1(

5

)1(
 (5.84) 

5.3.2. Strefa pęcherzy 
 

Dla drugiego okresu suszenia równania w strefie pęcherzy są takie same jak dla pierwszego okresu 

suszenia. Dlatego obowiązują zaleŜności do obliczania )(zYb - zgodnie z równaniem (5.47), oraz 

obliczanie )(zTb  zgodnie z równaniem (5.54) 

5.3.3. Bilans masowo-cieplny drugiego okresu suszenia 
 

Równania bilansu masy i ciepła dla drugiego okresu suszenia (5.57, 5.64, 5.68, 5.71, 5.77) 

uproszczono wykorzystując parametry (5.55) oraz (5.85).  

)1()1(

5

)1(

5
,

)1(

5
125 Xrc

aD

rc

aD
a

r

aD
a

zzmf

s

zzzmf

ss

zmf

s

+−
=

−
=

−
=

ερε
ρ

εII  (5.85) 
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Ostatecznie bilans dla drugiego okresu suszenia moŜna przedstawić jako (5.86a-5.86e): 

( ) ( ) ( )[ ] ( )e
s

e
f

e
f

e

YYaaYYaYYa
dt

dY −+−−−+−= 41112 exp1  (5.86a) 

( )XKYa
dt

Xd
s −= II5  (5.86b) 

( ) ( ) 05 =−−− sss
e

sYz KYXDYYkr ρ  (5.86c) 

( ) ( ) ( )[ ] ( )z
e

g
e

gf
e

gf

e
g TTaaTTaTTa

dt

dT
−−−−−+−= 86112 exp1  (5.86d) 

( ) ( ) ( )zsz
e

g
z TrXKYaTTa

dt

dT ⋅−+−= 129  (5.86e) 

Jest to układ pięciu równań względem pięciu niewiadomych, którymi są: 

Ye, X ,Ys, 
e

gT  oraz Tz 

Dodatkowo z równaniami (5.86a-5.86e) związane są warunki początkowe (5.86f). 

( ) e
I

e YY =0  

( ) krXX =0  

( ) gI
e TTg =0  

( ) zIz TT =0  

(5.86f) 

 

5.4. Model dla drugiego okresu suszenia z pomini ęciem wewn ętrznego 
oporu dla ruchu masy  

 

 Kerkhof [47] analizując wewnętrzne opory ruchu masy dla cząstek silikaŜelu przedstawił 

zaleŜność liczby Biota od prędkości gazu. ZaleŜność sporządzona dla cząstek o średnicy od 50 µm do 

2000 µm pokazano na rysunku 5.1. Pozioma linia graniczna odpowiadająca liczbie Biota Bi=1 stanowi 

graniczną wartość, poniŜej której moŜna pominąć opory dla ruchu masy. Z rysunku 5.1 wynika, Ŝe opory 

dla ruchu masy moŜna pomijać dla cząstek o średnicach poniŜej 1 mm.  
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Rysunek 5.1. Liczba Biota w funkcji prędkości gazu i średnicy cząstki [47] 

 

Dla takich cząstek, moŜna przeprowadzić analizę modelu matematycznego pod kątem moŜliwości 

pominięcia oporów dla ruchu masy. 

Równanie (5.78) moŜna zapisać w postaci 

KDkr

XDYkr
Y

zzyz

zz
e

yz
s ρ

ρ
5

5

+
+

=  (5.87) 

Analiza równania (5.87) prowadzi do wniosku, Ŝe w przypadku cząstek o małych rozmiarach 

zachodzi nierówność: 

yzkr << zzD ρ5  (5.88) 

Zgodnie z definicją liczby Biota (równanie (4.1)), sformułowanie (5.88) oznacza, Ŝe:  

1<<MBi  (5.89) 

Dlatego teŜ moŜna przyjąć załoŜenie o braku oporów dla wewnętrznego ruchu masy pomijając 

opory dyfuzyjne. 

W takim przypadku mamy 

*Y
K

X =  (5.90) 

przy suszeniu mamy 

Ye<  X   

co pozwala zapisać równanie (5.87) jako: 

*Y
K

X
Ys =→  (5.91) 
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 W takiej sytuacji następuje ujednorodnienie stęŜenia w obrębie ziarna ciała suszonego.  

Szybkość transportu masy zachodząca na drodze dyfuzji jest zbliŜona do szybkości wnikania do fazy 

gazowej. Szybkość suszenia zaleŜy od szybkości wnikania masy do gazu w emulsji oraz od 

międzystrefowego współczynnika wnikania masy. 

Stąd równania modelu przyjmują postać: 
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 (5.92b) 
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 (5.92c) 

( ) ( )z
e

zzmf

y
z

e
g

zzmf

zz TrY
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c

ak
TT

c

a

dt
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ρερε

α
)1()1(

 (5.92d) 

 

Układ równań (5.92a-5.92d), zakładający brak oporów kinetycznych dla ruchu ciepła i masy moŜe 

być zastosowany w przypadku suszenia cząstek o niewielkich średnicach (poniŜej 1 mm) [47, 52, 63, 

114]. 

5.5. Modyfikacje 

5.5.1. Uwzględnienie ciepła sorpcji 
  

Analiza literatury dotyczącej suszenia z wykorzystaniem izoterm sorpcji [3-5, 7-9, 21, 37, 40, 47-

49, 52, 54, 55, 62, 71, 72, 75, 83, 109, 132] sugeruje brak konieczności uwzględniania ciepła sorpcji  

w bilansie cieplnym suszenia. Wynika to ze stosunkowo niewielkich wartości ciepła sorpcji w badanych 

zakresach wilgotności. Niemniej postanowiono dokonać obliczeniowej weryfikacji załoŜenia o braku 

konieczności uwzględniania ciepła sorpcji w obliczeniach. 

 Odpowiednio sporządzony bilans ciepła uwzględniający zmianę temperatury ziarna materiału  

w drugim okresu suszenia, pozwala uwzględnić ciepło sorpcji. 
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Ciepło sorpcji moŜe zostać uwzględnione w równaniach bilansu ciepła dla cząstek ciała stałego 

zgodnie z wyraŜeniem ( ) ( )( )XhTr
X

r
aDSH sz

z
ss −

∂
∂− )(

)1(1
1

ξ
ρδ , gdzie ( )Xhs  przedstawia ciepło 

sorpcji w funkcji średniej zawartości wilgoci w ciele suszonym. 

 

 Równanie bilansowe do obliczania temperatury ziarna moŜna przedstawić jako 

 

( ) ( ) ( )

( ) ( )( )XhTr
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r
aDSH

TTaSH
dt
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cSH
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ss

z
e

gz
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zzmf
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11)1(

ξ
ρδ

αδρεδ
 (5.93) 

dzieląc równanie (5.86) przez czynnik ( ) zzmf cSH ρεδ −− 1)1(  otrzymuje się: 

( ) ( ) ( ) ( )( )XhTrXKY
rc

aD
TT

c

a

dt

dT
szs

zzzmf

ss
z

e
g

zzmf

zz −⋅−
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+−
−

=
ρε
ρ

ρε
α

)1(

5

)1(
 (5.94) 

Wykorzystując parametry (5.55) oraz (5.85) otrzymuje się wyraŜenie: 

( ) ( ) ( ) ( )( )XhTrXKYaTTa
dt

dT
szsz

e
g

z −⋅−+−= 129  (5.95) 

Równanie (5.95) zostanie wykorzystane w bilansie masowo-cieplnym drugiego okresu suszenia 

(rozdział 5.3.3) zastępując równanie (5.86e). 

5.5.2. Wymiana ciepła z otoczeniem 
  

Matematyczny opis transportu ciepła od złoŜa fluidalnego do ściany suszarki fluidalnej powinien 

uwzględniać składowe mające decydujący wpływ na przenoszenie ciepła w tym dotyczących wymiany 

ciepła z otoczeniem. 

Analiza prac dotyczących kinetyki suszenia [21, 37, 38, 40, 41, 44, 55, 130, 138] wykazuje, Ŝe 

część z nich nie uwzględnia wymiany ciepła z otoczeniem przyjmując adiabatyczne warunki realizacji 

procesu.  

Część prac dotyczących współczynników wnikania ciepła pomiędzy złoŜem, a ścianą aparatu, 

koncentruje się na powierzchniach grzewczych zanurzonych w złoŜu fluidalnym [172, 181-183] i nie 

obejmuje analizy strat ciepła. Kolejne prace uwzględniają wymianę ciepła z otoczeniem [3, 34, 36, 50, 

52, 54, 58, 63, 81, 141], ale tylko części z nich [3, 52, 81] podejmuje próbę określenia wielkość strat 

cieplnych. Część prac dotyczących tematu [54, 58] uwzględnia równania dla strat ciepła, ale ich nie 

poddaje dalszej analizie. Jeden z modeli [63] po uwzględnieniu równania dotyczącego strat ciepła 

wykazuje wyniki takie same jak przy zaniedbaniu strat ciepła.  
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Na sumaryczny współczynnik wnikania ciepła pomiędzy ścianą aparatu, a złoŜem fluidalnym 

składają się następujące mechanizmy transportu ciepła [49, 133, 154, 155, 182, 183, 199]: 

• konwekcyjne wnikanie ciepła od gazu,  

• konwekcyjne wnikanie ciepła od cząstek ciała stałego, 

• wnikanie przez promieniowanie od gazu, 

• wnikanie przez promieniowanie od cząstek ciała stałego. 

MoŜna to zapisać w postaci (5.96) 

α= εpαp+ ε αg+ εpαrp+ ε αrg (5.96) 

Gdzie εp i ε są odpowiednio udziałami objętościowymi fazy stałej i fazy gazowej. 

W przypadku cyrkulujących złóŜ fluidalnych dla cząstek o rozmiarach 109-196 µm wyznaczone 

eksperymentalnie [81] współczynniki wnikania ciepła wynosiły od około 30 do 150 






Km

W
2

.  

W badanym zakresie temperatur (poniŜej 100ºC) moŜna pominąć wnikanie przez promieniowanie 

[133, 182, 183]. 

Konwekcyjny współczynnik wnikania ciepła od cząstek obliczany jest zgodnie z równaniem 

Ryabova [183]: 

5,033,0Pr009.0 Ar
dp

g
p ⋅⋅⋅=

λ
α  (5.97) 

Natomiast konwekcyjny współczynnik wnikania ciepła od gazu obliczany jest zgodnie  

z równaniem: 
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gdzie 

C oznacza stęŜenie molowe gazu 






3m

kmol ,Uter – prędkość wywiewania moŜe być liczona wg 

wzoru: 

( )
Dg

gsp
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u

ρ
ρρ

3

4 2
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−
=  (5.99) 

 

Inne podejście [146] opiera się na załoŜeniu, Ŝe intensyfikacja przenoszenia ciepła pomiędzy 

ścianą, a złoŜem fluidalnym wynika z obniŜania efektywnej grubości warstewki granicznej.  

W tym przypadku wykorzystuje się wzory kryterialne (5.100, 5.102).  

Korelacja Leva [146]  
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( ) 75,0Re525,0 p
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pd
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⋅
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α

 (5.100) 

gdzie  

g

gp
p

ud

η
ρ

=Re  (5.101) 

Korelacja Vreedenberga [146, 184] 
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gdzie 
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Korelacja Borodulya [146] 
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Pierwszy człon (5.104) przedstawia konwekcyjne wnikanie ciepła od cząstek natomiast drugi człon 

uwzględnia konwekcyjne wnikanie ciepła od gazu. 

Równanie (5.104) moŜe być stosowane dla następującego zakresu parametrów procesowych. 

0,1 ≤  dp ≤ 4,0 mm 

0,1 ≤  p ≤ 10 Mpa 

140 ≤ A r≤ 1.1*107 

 

Korelacja Molerusa [146,184] 

33,04304,0 Pr0247,0 ArNu =  (5.105) 

g

pd
Nu

λ
α ⋅

=  (5.106) 

Wzór  Mc Adamsa [146, 155, 184] 

25,0Pr)(52,0 ⋅⋅= GrNu  (5.107) 

 

Obliczając współczynnik wnikania ciepła od strony zewnętrznej zakłada się konwekcję naturalną, 

W literaturze [133, 185, 186] dostępne są liczne wzory do obliczania współczynników wnikania 

ciepła przy konwekcji naturalnej. Proponowane wyraŜenia wykorzystują liczby Grashofa oraz Prandtla. 
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g

ggCp

λ
η⋅

=Pr  (5.110) 

gdzie Gr jest liczbą Grashofa, gβ współczynnikiem rozszerzalności cieplnej powietrza, iT  jest 

temperaturą ścianki, gT temperaturą ścianki. 

 Znając współczynniki wnikania ciepła po wewnętrznej i zewnętrznej stronie aparatu, grubość  

i przewodnictwo cieplne składowych ściany aparatu moŜna obliczyć współczynnik przenikania ciepła. 

Przyjmując, Ŝe ściana aparatu składa się z warstwy konstrukcyjnej oraz z izolacji zastępczy współczynnik 

przenikania ciepła K dla dwóch warstw cylindrycznych liczy się [185] wg wzoru (5.102): 

332323
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mm αλλα
+++

=  (5.111) 

 

Gdzie: 

1α  -  współczynnik wnikania ciepła do powierzchni „1”,  

A1  - powierzchnia wnikania ciepła „1”, 

12s  - grubość warstwy pierwszej 

12λ  - przewodnictwo cieplne warstwy cieplnej 

12mA  - średnia logarytmiczna powierzchni 1 i 2. 

Średnia logarytmiczna dla powierzchni liczona jest wg wzoru (5.112) 

2

1

21
12

ln
A

A
AA

Am

−=  (5.112) 

Ilość wymienionego ciepła ostatecznie oblicza się jako: 

( )21 TTKQ −⋅=  (5.113) 

Wprowadzając czynnik odpowiedzialny za wymianę ciepła z otoczeniem do równania opisującego 

zmianę temperatury gazu dla pierwszego okresu suszenia: 
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Gdzie TA jest temperaturą otoczenia. 

Dzieląc równanie (5.114) przez czynnik gsmf cSH ρεδ )1( −  otrzymuje się: 
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 (5.115) 

Wykorzystując parametry (5.55) otrzymuje się równanie (5.116) 
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Równanie (5.116) zastąpi równanie (5.56c) w bilansie masowo cieplnym dla pierwszego okresu 

suszenia 

Analogicznie dla drugiego okresu suszenia moŜna zapisać równanie (5.117) 

( ) ( ) ( )

( ) ( )A
e

g
gsmf

z
e

g
ggmf

z

ggb

mf
be
ge

gf
mfmf

be
gf

mfmf

bo

e
g

TT
cSH

K
TT

c

a

cu

H
TT

H

u
TT

H

uu

dt

dT

−
−

−−−

+




























−
−−−+−

−
=

ρεδρε
α

ρδ
α

ε
δ

ε
δ

)1(

1
exp1 0

 (5.117) 

które po wykorzystaniu parametrów (5.55) przyjmuje postać 
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Równanie (5.118) zastępuje równanie (5.86d) w bilansie masowo cieplnym dla drugiego okresu 

suszenia. 

5.6. Model odwrócony  
 

 Analiza literatury [3-5, 7-9, 21, 23, 37, 40, 47-49, 52, 54, 55, 62, 71, 72, 75, 83, 104, 105, 109-

112, 132, 135, 165, 166, 168, 169, 191, 194, 208] dotyczącej wykorzystywania izoterm sorpcji  

w obliczeniach suszarniczych wskazuje na brak izoterm sorpcji dla wielu suszonych materiałów oraz 

techniczne trudności w uzyskaniu izoterm sorpcji. Nie udało się dotychczas opracować procedur 

pozwalających na teoretyczne otrzymanie równań izoterm desorpcji dla danego materiału suszonego. 
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Pozostaje droga eksperymentalna. Uzyskanie izoterm sorpcji klasyczną metodą eksykatorową jest 

długotrwałe. Uzyskanie jednego punktu trwa od tygodnia do 45 dni [109, 111, 112].  

 Z jednej strony duŜe zainteresowanie i wręcz niezbędność izoterm sorpcji, a z drugiej strony brak 

izoterm sorpcji oraz trudności w ich otrzymaniu, stały się zachętą do podjęcia próby opracowania metody 

ich uzyskiwania przy zastosowaniu sposobu półempirycznego. 

Otrzymywanie krzywych suszenia jest stosunkowo proste i duŜo szybsze niŜ uzyskiwanie izoterm 

sorpcji. Ponadto literatura [ 9, 10, 22, 29-31, 62, 64, 72, 73, 91, 131, 133, 142] udostępnia krzywe 

suszenia wielu materiałów. Niemniej nawet, jeŜeli krzywa suszenia określonego materiału jest dostępna 

literaturowo to przewaŜnie została sporządzone dla danych warunków suszenia, niekoniecznie 

odpowiadającym warunkom poszukiwanym. Dlatego teŜ załoŜono wykorzystanie metody uogólnionych 

krzywych suszenia [24, 26, 28-32, 108, 178, 202]. Metoda pozwala na podstawie krzywej suszenia 

sporządzonej dla określonych warunków suszenia sporządzić Uogólnioną Krzywą Suszenia. Następnie 

na podstawie Uogólnionej Krzywej Suszeni sporządza się kinetyczną krzywą suszeni dla Ŝądanych 

warunków prowadzania procesu. 

Zaproponowana metoda polega na wykorzystaniu modelu matematycznego przedstawionego  

w punktach 5.1-5.3 do uzyskania izoterm sorpcji. Na podstawie znajomości krzywej suszenia otrzymuje 

się krzywe desorpcji. 

 Opracowany model matematyczny pozwala uzyskać równania krzywych kinetycznych suszenia 

na podstawie załoŜonych warunków suszenia oraz izoterm sorpcji materiału suszonego. MoŜliwe jest 

równieŜ wykorzystanie uogólnionej krzywej suszenia.  

 Do całkowania równań modelu zastosowano algorytm Geara [114] odpowiedni do równań 

charakteryzujących się duŜą sztywnością. RóŜniczkowe równania sztywne są trudne do rozwiązywania 

metodami numerycznymi, poniewaŜ pomimo małego kroku całkowania są niestabilne. Równania sztywne 

zawierają człony, które mogą prowadzić do szybkiej zmiany w rozwiązaniu. Algorytm Geara [211, 212] 

cechuje się między innymi zmiennym krokiem całkowania i zmiennym rzędem metody.  

 Algorytm obliczeniowy na podstawie własności substancji suszonej, opisu matematycznego 

złoŜa fluidalnego oraz izoterm sorpcji pozwala uzyskać izotermę sorpcji. 

Metoda odwrócenia działania tego modelu matematycznego, pozwala uzyskać izotermy sorpcji na 

podstawie krzywych suszenia.  

Model matematyczny stanowi złoŜony układ równań róŜniczkowych, dlatego nie jest moŜliwe 

proste przekształcenie pozwalające uzyskać wynik w postaci analitycznej. Z tej przyczyny konieczne 

było sięgnięcie do metod z dziedziny optymalizacji. 

Zastosowana metoda odwrócenia jest, więc zagadnieniem optymalizacyjnym [203, 204, 205], 

które sprowadza się do znalezienia minimum funkcji celu. 

Przyjęto funkcję celu (5.119) 

ƒ (t, ϕ) = Xeksp(t ) - Xmod(t, ϕ), ƒ = min (5.119) 



Badanie i modelowanie kinetyki suszenia fluidalnego wybranych ciał stałych 

 

MODEL KINETYKI 81 

 

przy ograniczeniach (5.120) 

ϕ(X) ∈(0,1]; Xeksp, Xmod∈[Xkr, Xk]   (5.120) 

PoniewaŜ zarówno funkcja celu jak funkcja ϕ(X) są nieliniowe nie moŜna posługiwać się 

metodami z zakresu matematycznego programowania liniowego.  

Ideę zagadnienia moŜna opisać w ten sposób, Ŝe zawartość wilgoci obliczona na podstawie 

eksperymentu Xeksp(t) dla danego kroku czasowego jest porównywana z zawartością wilgoci obliczoną na 

podstawie modelu matematycznego Xmod(t). Obliczenie wartości Xmod(t) dla danego kroku czasowego 

wymaga rozwiązania układu równań róŜniczkowych będących składowymi modelu matematycznego 

kinetyki suszenia fluidalnego. PoniewaŜ nie jest znana izoterma sorpcji materiału konieczne jest wstępne 

załoŜenie jej przebiegu.  

Zakres wilgotności, dla wyznaczanej izotermy desorpcji jest dzielony na szereg równych 

odcinków. Dla kaŜdego odcinka izoterma desorpcji jest kolejno przybliŜana funkcją liniową w postaci 

ϕ(X) = a, gdzie a∈(0,1]. 

 Obliczenia rozpoczyna się od punktu na krzywej suszenia odpowiadającej krytycznej zawartości 

wilgoci. Punkt ten oddziela okresy suszenia. Dla celów obliczeniowych załoŜono, Ŝe do tego punktu 

powietrze będące w równowadze z ciałem stałym znajduje się w stanie nasycenia parą wodną  

i wilgotność względna wynosi 100% (ϕ(Xkr) =1).  

Dla kolejnych kroków obliczeniowych współczynnik a jest zmieniany do momentu, w którym 

róŜnica pomiędzy zawartością wilgoci obliczona na podstawie eksperymentu Xeksp(t) oraz zawartość 

wilgoci obliczona na podstawie modelu matematycznego Xmod(t) osiągnie minimum.  

Algorytm przechodzi do obliczania następnego kroku czasowego dopiero wtedy, kiedy zostanie 

znalezione minimum Xeksp(t) - Xmod(t,ϕ) w bieŜącym kroku czasowym. 

Przyjęta postać funkcji ϕ = f(X) zakłada, Ŝe w analizowanym odcinku wilgotność względna nie 

zmienia się wraz ze zmianą zawartości wilgoci przy ustalonej temperaturze. ZałoŜenie to jest bliskie 

prawdy wyłącznie w małym zakresie zmian zawartości wilgoci. MoŜna to zapisać jako ∆X→0, wtedy 

∆T→0 oraz ∆ϕ→0. Aby spełnić to załoŜenie procedura obliczeniowa zakłada określenie na tyle małych 

przedziałów ∆X Ŝeby spełnić warunek izotermiczności utrzymując jednocześnie rozsądny czas obliczeń. 

 Początkowo opracowano metodę dopasowania współczynnika „a” przy wykorzystaniu algorytmu 

Newtona. JednakŜe okazało się, Ŝe ze względu na silną nieliniowość układu równań metoda Newtona nie 

dawała stabilnych rozwiązań. Stabilne rozwiązania uzyskano przy wykorzystaniu metody połowienia 

przedziału. Wadą tej metody jest z kolei znaczne zwiększenie iteracji niezbędnych do znalezienia 

minimum [200]. Omawiany algorytm obliczeniowy przedstawiono na rysunku (rys.5.1).  

ZałoŜeniem do obliczeń jest zestaw danych fizykochemicznych oraz krzywa suszenia materiału 

uzyskana na podstawie badań eksperymentalnych.  
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Zaobserwowano, Ŝe do uzyskania dokładności obliczeń konieczne jest wierne odwzorowanie 

kształtu krzywej suszenia. Przyjęto, Ŝe w zaleŜności od stopnia dopasowania krzywa suszenia będzie 

aproksymowana wielomianem (5.121) aŜ do stopnia czwartego. 

01
2

2
3

3
4

4 atatatataX +⋅+⋅+⋅+⋅=  (5.121) 

Nie jest konieczne kaŜdorazowe stosowanie wielomianu stopnia czwartego. Współczynniki 

wprowadzane są w zaleŜności od kształtu krzywej suszenia.  

MoŜliwe jest równieŜ wykorzystanie uogólnionej krzywej suszenia. W tym celu uogólnioną 

krzywą suszenia uzyskaną dla danego materiału moŜna przetransferować do krzywej suszenia w postaci 

wielomianu (5.121). Istnieje takŜe moŜliwość bezpośredniego wprowadzenia równań uogólnionej 

krzywej suszenia. 

Krzywa sorpcji obliczana jest dla części krzywej suszenia naleŜącej dla drugiego okresu suszenia.. 

Dlatego istotna jest znajomość wilgotności krytycznej, a takŜe wilgotności równowagowej. NaleŜy 

zwrócić szczególną uwagę, aby funkcja regresji była monotoniczna tj. brak ekstremum w przedziale  

[Xkr, Xr]. Po osiągnięciu zakładanej końcowej zawartości wilgoci w ciele stałym następuje przerwanie 

obliczeń. 
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Rysunek 5.2. Algorytm obliczania izoterm desorpcji 

Fałsz 

Fałsz 

Prawda 

Prawda 

(1) 
Wczytaj dane początkowe 
1. Charakterystyka systemu 
2. Krzywa suszenia 

(2) 
Utwórz pustą tabelę a, w której kolejne kolumny będą zawierać wartości: 
1. Zawartość wilgoci w materiale od a(1,1) do a(1,n) 
2. Czasy suszenia odpowiadający danej wilgotności od a(2,1) do a(2,n) 
3. Temperaturę ziarna po osiągnięciu danej wilgotności od a(3,1) do a(3,n) 
4. Wilgotność względną nad materiałem suszonym od a(4,1) do a(4,n) 

(6) 
Sprawdź czy dla wartości czasu a(2,j) oraz 
wilgotność a(1,j) odpowiadają wartości 
obliczonej na podstawie krzywej suszenia 

(3) 
Na podstawie wprowadzonej krzywej suszenia wypełnij tabelę: 
1. Wartościami zawartości wilgoci od a(1,1) do a(1,n) 
2. Wartościami czasu od a(2,1) do a(2,n) 
3. Ponadto wprowadź wilgotność względną równą 1 dla a(4,1) 
4. Dla dalszych obliczeń przyjmij i=1 oraz j=2 

(4) 
Przyjmij postać funkcji wg, której będą obliczane wartości wilgotności 
względnej dla zawartości wilgoci a(1,i) do a(1,j). 

(5) 
Dokonaj obliczeń wg modelu matematycznego od wartości czasu a(2,i) do 
a(2,j). 
Wartości wilgotności względnej dla tego zakresu obliczaj wg funkcji 
przyjętej w kroku (4) 

(9) 
Drukuj wyniki  
Zakończ działanie programu 

(8) 
Sprawdź czy j=n 

(7) 
Wypełnij tabelę obliczoną wartością wilgotności względnej a(4,j) i 
temperatury a(3,j) 
Zwiększ wartości i oraz j odpowiednio (i=i+1; j=j+1) 
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Przykładowy (dla maku) pełny zestaw danych obliczeniowych uzyskany w wyniku działania 

algorytmu przedstawiono w tabeli 5.2.  

 

Tabela 5.2. Dane obliczeniowe krzywej sorpcji uzyskane dla maku 

X 

[kg/kg] 

ϕϕϕϕ Tz 

[°C] 

0,25 1 297,26 

0,239687 0,962 297,37 

0,229375 0,932 297,44 

0,219062 0,902 297,55 

0,20875 0,872 297,61 

0,198437 0,842 297,75 

0,188124 0,812 298,06 

0,177812 0,782 298,47 

0,167499 0,752 298,92 

0,157187 0,722 299,41 

0,146874 0,692 299,92 

0,136561 0,662 300,44 

0,126249 0,632 300,99 

0,115936 0,602 301,56 

0,105624 0,572 302,16 

0,095311 0,542 302,79 

0,084998 0,512 303,45 

0,074686 0,482 304,16 

 

Dane z tabeli 5.2 zostały wykorzystane do sporządzenia krzywej schodkowej przedstawionej na 

rysunku 5.3. ZałoŜono, Ŝe dla kaŜdego z poziomych odcinków wilgotność względna powietrza będącego 

w równowadze z ciałem stałym jest stała i odpowiada wartościom przedstawionym w tabeli 5.2.  
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Rysunek 5.3. Krzywa schodkowa - przebieg dla maku 

 

Zgodnie z przedstawionymi wcześniej załoŜeniami metody przyjęto, Ŝe dla kaŜdego z odcinków 

temperatura jest stała i równa średniej pomiędzy temperaturą na początku i na końcu kaŜdego odcinka.  

Kolejny krok mający na celu uzyskanie równań izotermy desorpcji polega na obliczeniu równań 

sorpcji przy zastosowaniu estymacji nieliniowej [109, 110, 114, 191].  

W obliczeniach stosowano pakiet STATISTICA PL (StatSoft Polska). 
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6. UOGÓLNIONE KRZYWE KINETYCZNE 
 

Dla projektanta aparatury suszarniczej niezbędna jest znajomość zaleŜności średniej zawartości 

wilgoci w materiale suszonym od czasu trwania procesu X = f (t), tzw. krzywej suszenia. Najpewniejsze 

dane odnośnie kinetyki procesu suszenia fluidalnego otrzymuje się z analizy wyników eksperymentów 

prowadzonych w warunkach maksymalnie zbliŜonych do projektowanych. Badania takie są z reguły 

czasochłonne i drogie. Dlatego teŜ prowadzone są intensywne i dynamiczne prace naukowe w kierunku 

opracowania metod półempirycznych umoŜliwiających uzyskanie krzywych suszenia. 

Modele matematyczne [3-6, 21, 37, 40, 47, 49, 50, 52-55, 57, 66, 77, 80, 81, 83, 88, 91, 114, 123, 

130, 137, 139, 141-143, 156, 174-176, 195, 196, 198, 201, 202, 209, 213] opierają się na przedstawieniu 

procesu suszenia w postaci róŜniczkowych równań bilansowych, uwzględniających w mniej lub bardziej 

szczegółowo sposób transportu wilgoci wewnątrz ciała stałego. Współczynniki wnikania masy i ciepła 

obliczane są przewaŜnie w oparciu o modele dwustrefowe [3- 6, 21, 37, 41, 47, 70, 75, 81, 83, 114, 138, 

143].  

Wadą podejścia opartego o szczegółowe modele matematyczne jest ich ograniczona stosowalność 

i brak uniwersalności. Modele matematyczne są sporządzone dla określonego materiału suszonego  

w ściśle określonym zakresie zmienności parametrów. 

NiezaleŜnie od poziomu szczegółowości modelu matematycznego, próbującego przy pomocy 

naukowej analizy dogłębnie wniknąć w strukturę ciała stałego, modele te w taki czy inny sposób i tak 

oparte są o wielkości wyznaczone empirycznie. 

Korelacje empiryczne opisują np. zastępczy-efektywny współczynnik dyfuzji [4, 37, 48, 52, 54, 

83, 139, 201], który jest wyznaczany eksperymentalnie. Często teŜ wykorzystuje się współczynniki 

dopasowujące [81, 114, 201] które są dobierane w taki sposób, aby uzyskać wyniki zgodne  

z oczekiwaniem.  

Kolejnym pracochłonnym i czasochłonnym elementem, który często musi zostać określony 

eksperymentalnie, są izotermy sorpcji powszechnie wykorzystywane [3-5, 21, 37, 40, 47, 52, 54, 55, 62, 

71, 75, 83, 201] w modelowaniu matematycznym.  

 

Dlatego teŜ w dalszym ciągu, moŜna zaobserwować rozwój uogólnionych modeli empirycznych 

opartych o znormalizowane krzywe suszenia. Idea stosowania metod półempirycznych wynika z braku 

uniwersalnego modelu suszenia oraz konieczności ograniczenia badań laboratoryjnych. W literaturze 

najczęściej spotyka się metody oparte o Charakterystyczną Krzywą Suszenia [5, 33, 47, 51, 61, 64, 108, 

125, 126, 130, 138, 190, 196]. 

Często spotykana jest równieŜ metoda Uogólnionej Krzywej Suszenia [12, 24, 26, 28, 29, 30, 31, 

32, 108, 177, 202, 213]. 



Badanie i modelowanie kinetyki suszenia fluidalnego wybranych ciał stałych 

 

UOGÓLNIONE KRZYWE KINETYCZNE 87 

6.1. Charakterystyczna Krzywa Suszenia 
 

Jedną z metod półempirycznych [5, 21, 33, 125] jest koncepcja Charakterystycznej Krzywej 

Suszenia. Metoda ta bazuje na hipotezie, Ŝe szybkość suszenia K w II okresie jest powiązana  

z szybkością suszenia N przez pewien współczynnik f nazywany współczynnikiem suszenia.  

W przypadku stosowania tej metody niezbędna jest znajomość stałych szybkości suszenia  

w drugim okresie oraz krytycznej i równowagowej zawartości wilgoci. 

Krzywe szybkości suszenia określone w pewnym zakresie parametrów dla określonego ciała 

stałego wykazują podobieństwo geometryczne. JeŜeli krzywe znormalizujemy wykorzystując szybkość 

suszenia w pierwszym okresie NI i charakterystyczną zawartość wilgoci Φ, wtedy poszczególne krzywe 

zwykle mogą być przybliŜone jedną tzw. Charakterystyczną Krzywa Suszenia (CDC) danej substancji. 

Znormalizowane zmienne: charakterystyczną szybkość suszenia f i charakterystyczną zawartość wilgoci 

Φ definiuje się następująco: 

I

II

I

II

N

K

dt

dX

dt

dX

f =


















=  (6.1) 
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r

XX

XX

−
−=Φ  (6.2) 

 JeŜeli ciało suszone ma być opisywane krzywą charakterystyczna, wtedy jego właściwości 

powinny spełniać następujące warunki: 

• Krytyczna zawartość wilgoci Xkr jest niezaleŜna od początkowej zawartości wilgoci  

i warunków zewnętrznych [125]. 

• Wszystkie krzywe suszenia danej substancji wykazują podobieństwo geometryczne tak, Ŝe 

kształt krzywych jest niezaleŜny od warunków zewnętrznych. 

• Zalecane jest, aby materiał suszony nie zmieniał wymiarów w trakcie suszenia. 

 

Na rysunku (rys.6.1) przedstawiono przykładowy przebieg charakterystycznej krzywej suszenia. 

PoniewaŜ dla I okresu suszenia (Φ>1) wartości f = 1, zwykle Charakterystyczną Krzywą Suszenia 

przedstawia się wyłącznie dla II okresu suszenia. 
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Rysunek 6.1. Charakterystyczna Krzywa Suszenia 

 

Metoda Charakterystycznej Krzywej Suszenia opierają się na załoŜeniu, Ŝe parametry suszącego 

gazu, aktualna szybkość suszenia odniesiona do stałej szybkości suszenia jest bezwymiarową funkcją 

wilgotności zdefiniowaną przez poniŜsze równanie: 

f=f(Φ) (6.3)  

Forma takiego równania jest zwykle [13] stosunkowo prosta np.  

af Φ=  (6.4) 

Krzywe kinetyczne suszenia mogą być otrzymane wykorzystując definicję szybkości suszenia. 

Okres ze stałą szybkością suszenia dla Φ1 < Φ < 1, f=1, N=NI   

IN
dt

dX =−  (6.5) 

I
rkr

N
XXdt

d

)(
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−
=Φ−  (6.6)  

W wyniku całkowania: 

∫∫ −
−=Φ

Φ

τ

0

1

1

dt
XX

N
d

rkr

I  (6.7) 

Równanie krzywej suszenia przybiera postać 
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Okres z malejącą szybkością suszenia dla  1<Φ<Φ2 

a
IN

dt

dX Φ=−  (6.10) 

∫ ∫
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Φ
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XX
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 (6.11) 

krzywa suszenia przybiera postać:  
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Zaletą metody opartej o Charakterystyczną Krzywą Suszenia jest jej prostota w porównaniu do 

modeli skomplikowanych modeli matematycznych. Do wad [196] moŜna zaliczyć konieczność 

stosowania warunków suszenia podobnych do tych, jakie zachodziły podczas opracowywania wzorca. 

Jednocześnie stosowanie tej metody wymaga znajomości większej liczby parametrów procesowych ( np. 

wartości zawartości wilgoci krytycznej i równowagowej), niŜ koncepcja Uogólnionej Krzywej Suszenia 

(GDC) [24] i w zasadzie dotyczy materiałów charakteryzujących się występowaniem obydwu okresów 

suszenia. 

6.2. Uogólniona Krzywa Suszenia 
 

Do skonstruowania Uogólnionej Krzywej Suszenia konieczna jest znajomość przynajmniej jednej 

krzywej suszenia uzyskanej dla danego materiału i określenie szybkości suszenia w pierwszym okresie 

[18, 26, 177, 213]. 

Równania przedstawiające Uogólnioną Krzywą Suszenia wyprowadza się bazując na równaniach 

dla I i II okresu suszenia.  
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
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Uwzględnia się takŜe względny współczynnik suszeniaκ  [26, 177]. 
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Z analizy równań 6.14-6.16 wynika, Ŝe krzywe suszenia danej substancji otrzymane przy róŜnych 

warunkach prowadzenia procesu, ale przy tej samej początkowej zawartości wilgoci praktycznie tworzą 

jedną uogólnioną krzywą w układzie współrzędnych (X–Xr) = f (N·t). 

( ) ( )IIrkrr tNXXXX ⋅⋅−−+= κexp  (6.17) 

( ) ( )tNfXX r ⋅=−  (6.18) 

( ) consttNtNtNtN nn =⋅=⋅==⋅=⋅ K2211  (6.19) 
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gdzie: mnmm ttt ,,, 21 K   – czas suszenia do pewnej umownie określonej róŜnicy zawartości wilgoci 

przy róŜnych warunkach prowadzenia procesu. Uzyskuje się moŜliwość analizy w przypadkach, gdy 

suszenie przebiega w drugim okresie procesu. 

Obszar zastosowań omawianej koncepcji moŜna znacznie rozszerzyć stosując bezwymiarowy 

układ współrzędnych (6.21).  
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Takie postępowanie znosi ograniczenie dotyczące jednakowej początkowej zawartości wilgoci dla 

danej substancji. Charakteryzowane podejście pozwala na znaczne ograniczenie liczby doświadczeń 

weryfikacyjnych, gdyŜ w granicznym przypadku dla otrzymania tej krzywej wystarczy jeden 

eksperyment przy określonych, dostępnych w danym laboratorium, parametrach procesowych suszenia. 

Przez jeden eksperyment naleŜy rozumieć wyznaczenie pojedynczej krzywej suszenia. Jeśli znana jest 

uogólniona krzywa suszenia to moŜna sporządzić krzywą kinetyczną dla warunków projektowanych. 

Metoda Uogólnionej Krzywej Suszenia została zaproponowana do analizowania suszenia 

fluidalnego. Niemniej koncepcja ta została z powodzeniem zaadaptowana dla suszenia 

kontaktowo/konwekcyjnego celulozy przez zespół z Brazylii [28-32]. Zespół ten zaproponował równieŜ 

inną metodę uogólnionej szybkości suszenia, która jest odmianą charakterystycznej krzywej suszenia. 

Zaprezentowana metoda uogólnionej krzywej suszenia pozwala na otrzymanie krzywej suszenia 

dla zadanych warunków projektowych. Metodę uogólnionej krzywej suszenia moŜna stosować zarówno 

dla substancji, których suszenie przebiega z występowaniem obydwu charakterystycznych okresów 

suszenia, jak i dla materiałów, których suszenie przebiega wyłącznie w drugim okresie. 

Omawiany problem wiąŜe się ściśle z waŜnym i aktualnym zagadnieniem powiększania skali 

suszarek fluidyzacyjnych [107, 115, 153, 195].  



Badanie i modelowanie kinetyki suszenia fluidalnego wybranych ciał stałych 

 

UOGÓLNIONE KRZYWE KINETYCZNE 91 

JeŜeli znana jest Uogólniona Krzywa Suszenia przedstawiona w bezwymiarowym układzie 

współrzędnych (X/X0) = f [(N·t)/X0]  (stosunek zawartości wilgoci bieŜącej do zawartości wilgoci 

początkowej w funkcji stosunku iloczynu stałej szybkości suszenia w pierwszym okresie i czasu suszenia 

do początkowej zawartości wilgoci), to moŜna sporządzić krzywą kinetyczną X = f (t) dla warunków 

projektowanych w skali przemysłowej. Szybkość suszenia N moŜe być liczona przy załoŜeniu, Ŝe ciepło 

jest uŜytkowanie całkowicie do odparowania wody. Odparowanie zachodzi na zewnętrznej powierzchni 

cząsteczki, całkowicie pokrytej wilgocią. Temperatura cząstek jest stała i równa temperaturze wilgotnego 

termometru.  

Pierwszym krokiem jest obliczenie współczynnika wnikania ciepła, który liczy się [22] na 

podstawie zmodyfikowanego modelu złoŜa pęcherzykowego z wykorzystaniem równań (6.22)-(6.31). 
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Następnie szybkość suszenia w pierwszym okresie oblicza się [22, 114, 177] w oparciu  

o zaleŜność (6.32). 
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Analogicznie do metody przedstawionej za pomocą równań (6.22)- (6.32), istnieje moŜliwość 

obliczania szybkości suszenia w pierwszym okresie przy wykorzystaniu współczynnika wnikania masy 

[179, 210] w oparciu o równanie (6.33). 
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Istnieje równieŜ moŜliwość uzyskania krzywej suszenia fluidalnego dla Ŝądanych parametrów 

procesowych na podstawie eksperymentu przeprowadzonego w dostępnych warunkach laboratoryjnych 

[24, 177, 179, 218]. 

Dysponując obliczonymi wartościami N i uogólnionymi krzywymi suszenia dla analizowanych 

materiałów otrzymanymi np. w suszarkach: komorowej, mikrofalowej (rys. 6.2) i z zastosowaniem 

termowagi konstruowano krzywą suszenia dla suszarki fluidalnej (projektowanej). 
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Rysunek 6.2. Uogólniona Krzywa Suszenia dla maku wg danych uzyskanych z; suszarek: 

mikrofalowej (a) oraz komorowej (b) 
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Rysunek 6.3. Krzywa suszenia fluidalnego dla maku dla warunków projektowanych (linia ciągła): 

dane w oparciu o suszenie komorowe, mikrofalowe i uzyskane z termowagi przedstawiają symbole 

graficzne 
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Na rysunku 6.3 zaprezentowano krzywą suszenia fluidalnego maku (linia ciągła) otrzymaną w 

oparciu o dane eksperymentalne z suszarki fluidyzacyjnej oraz krzywe kinetyczne wynikające  

z zastosowania opisywanej metodyki i wykorzystanie Uogólnionych Krzywych Suszenia maku innymi 

metodami (symbole graficzne). 

Maksymalny błąd względny między danymi teoretycznymi, a eksperymentalnymi dla wszystkich 

badań testowych, nie przekraczał 18 %. 

 

  Koncepcja Uogólnionej Krzywej Suszenia moŜe zostać wykorzystana do uzyskania 

charakterystyki materiału suszonego w postaci izotermy desorpcji wg metodyki przedstawionej  

w rozdziale 5. Takie podejście pozwala na maksymalną minimalizację zakresu niezbędnych badań 

laboratoryjnych. 

 

7. WERYFIKACJA DOŚWIADCZALNA 
 

7.1. Eksperymentalne Krzywe Suszenia 
 

Badania laboratoryjne prowadzono na odpowiednio skonstruowanym i opomiarowanym [114, 179] 

stanowisku laboratoryjnym. Stanowisku badawcze (rys.7.1), składa się z okresowej suszarki 

fluidyzacyjnej -1 o średnicy 225 mm i wysokości 1700 mm, wyposaŜonej w porowaty dystrybutor gazu. 

Powietrze będące czynnikiem fluidyzującym i suszącym, tłoczone przez wentylator -2 przepływa przez 

nagrzewnicę elektryczną -4, komorę dystrybutora gazu -14 do kolumny 1, a następnie po przejściu przez 

złoŜe fluidalne, przez cyklon -3 wydostaje się na zewnątrz.  

Kolumna jest izolowana warstwą maty mineralnej i ogrzewane elektrycznie z kontrolą gradientu 

temperatury, co zapewnia adiabatyczność procesu. Zestaw zwęŜek 6 wraz z zaworami 9,10 umoŜliwia 

płynną, w szerokim zakresie zmienności, regulację i pomiar natęŜenia przepływu doprowadzanego gazu. 

Manometry cieczowe 7 pozwalają mierzyć spadki ciśnienia. Temperatury gazu i złoŜa mierzone są 

termoparami miedź-konstantan. W złoŜu umieszczono pod rusztem termoparę regulującą temperaturę 

gazu wlotowego, połączoną z elektronicznym regulatorem 5 i częścią grzałek nagrzewnicy. 

Wskazania termopar są rejestrowane automatycznie 8. Stosowano takŜe termoparę ruchomą do 

pomiaru temperatury ciała stałego na róŜnych poziomach złoŜa. W trakcie cyklu badawczego 

wykonywano testowe pomiary, sprawdzające temperaturę złoŜa przez chwilowe zatrzymanie przepływu 

gazu. Nagrzewnica 4 połączona jest do źródła prądu elektrycznego przez licznik energii elektrycznej. W 

rurze wylotowej z kolumny zainstalowano urządzenie do pomiaru wilgotności gazu wylotowego typu 

TESTO 452 (T2). Przyrząd TESTO 452 (firmy Testo GmbH&Co) umoŜliwia jednoczesny pomiar 

temperatury , wilgotności i prędkości przepływu gazu wraz z rejestracją automatyczną tych wielkości. 
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Pomiar wilgotności gazu wlotowego dokonywany jest psychrometrycznie z zastosowaniem aparatu 

TESTO 610(T1). 

Stanowisko testowe zostało wyposaŜone w specjalnie skonstruowane urządzenie do poboru 

małych próbek złoŜa 11. Urządzenie wykonane ze szkła jest zamontowane na ruchomej prowadnicy. 

Zbiornik w kształcie stoŜka zaopatrzony jest w dwa przewody z zaworami i zamykany od dołu korkiem. 

Jeden z przewodów zanurzony jest w złoŜu. Drugi poprzez naczynie buforowe połączony jest z pompką 

wodną. Pod wpływem podciśnienia, przy odpowiednio ustawionych zaworach, następuje zassanie do 

zbiornika próbki złoŜa. Dzięki odpowiedniemu ukształtowaniu korka próbkę łatwo przenosi się do 

naczyńka wagowego. Opisana konstrukcja urządzenia pozwala na wygodne pobieranie w dowolnej 

chwili Ŝądanej wielkości próbek złoŜa, nie powodując zakłóceń fluidyzacji.  

W trakcie badań istniej moŜliwość określenia intensywności pylenia przez pomiar wysokości 

warstwy materiału zebranego w odbieralniku 12. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Rysunek 7.1. Schemat stanowiska badawczego: 1 – suszarka, 2 – wentylator, 3 – cyklon, 4 – 

nagrzewnica,  5 – regulator temperatury, 6 – zestaw zwęŜek, 7 – manometry, 8 – rejestratory temperatury, 

9 – bocznik, 10 – zawór, 11 – sonda, 12 – odbieralnik pyłu, 13 – zasyp, 14 – komora dystrybutora gazu, 

15 – izolacja, T1, T2 – psychrometry 

 

Badaniami objęto fosforan paszowy, ziarna maku, piasek, siarczan amonu, fosforan paszowy i 

silikaŜel. W tabeli 7.1 zestawiono właściwości badanych substancji. 

T 2 

T 1 
RT 

8 

11 

7 
1 

13 3 

8 

12 

5 

7 
7 

2 

9 6 4 10 15 

14 



Badanie i modelowanie kinetyki suszenia fluidalnego wybranych ciał stałych 

 

WERYFIKACJA DOŚWIADCZALNA 95 

Tabela 7.1. Właściwości fizykochemiczne testowanych substancji 

 dz*104 

[m] 

ρz 

[kg/m3] 

X0 

[kg/kg] 

Xkr 

[kg/kg] 

Xr 

[kg/kg] 

u0 

[m/s] 

T0 

[K] 

Hmf 

[m] 

d* u* 

Fosforan paszowy 2,3 2153 0,23 0,0900 0,015 0,35 353 0,15 8,50 0,46 

Mak 5,0 1050 0,27 0,2500 0,052 0,50 323 0,15 15,68 0,91 

Piasek 3,39 2618 0,059 0,0380 0,008 0,50 323 0,15 14,42 0,67 

Siarczan amonu 3,39 1786 0,029 0,0089 0,002 0,35 325 0,15 12,62 0,53 

SilikaŜel 3,39 1300 0,28 0,1500 0,035 0,35 323 0,15 11,41 0,60 

 

Posługując się wzorami (3.19) oraz (3.20) obliczono prędkość i średnicę bezwymiarową. Uzyskane 

wartości przedstawiono na diagramie fazowym (rys. 7.2).  
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Rysunek 7.2. Diagram fazowy badanych materiałów 

 

Zgodnie z przewidywaniami badane materiały naleŜą do grupy B wg klasyfikacji Geldarta. 

Fluidyzacja przebiega wg modelu pęcherzykowego złoŜa fluidalnego. 

 

Wykorzystując stanowisko badawcze przedstawione na rysunku 7.1 uzyskiwano eksperymentalne 

krzywe suszenia dla badanych materiałów. Do pomiaru przystępowano po ustaleniu się równowagi 

cieplnej w układzie. Jednocześnie przygotowywano materiał suszony o załoŜonej początkowej 

zawartości wilgoci. W określonych odstępach czasowych pobierano próbki materiału suszonego w złoŜu 
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fluidalnym. Zawartość wilgoci w materiale wyznaczono metodą bezpośrednią, susząc pobrane próbki do 

stałej masy w suszarce laboratoryjnej.  

Uzyskane punkty pomiarowe aproksymowano wielomianem o stopniu wystarczającym do 

odwzorowania krzywej suszenia w całym jej zakresie. Uzyskane krzywe suszenia przedstawiono na 

rysunkach 7.3-7.7. 
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Rysunek 7.3. Krzywa suszenia fosforanu paszowego 
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Rysunek 7.4. Krzywa suszenia maku 
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Rysunek 7.5. Krzywa suszenia piasku 
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Rysunek 7.6. Krzywa suszenia siarczanu amonu 
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Rysunek 7.7. Krzywa suszenia silikaŜelu 

 

 
W danym okresie czasu wraz z pobraniem próbki do określenia zawartości wilgoci w złoŜu 

fluidalnym, rejestrowano temperaturę gazu opuszczającego złoŜe fluidalne. Na tej podstawie uzyskano 

eksperymentalne krzywe temperaturowe przedstawione na rysunkach 7.8-7.11. 
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Rysunek 7.8.Krzywa temperaturowa fosforanu paszowego 
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Rysunek 7.9. Krzywa temperaturowa piasku 
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Rysunek 7.10. Krzywa temperaturowa siarczanu amonu 

 

 

 



Badanie i modelowanie kinetyki suszenia fluidalnego wybranych ciał stałych 

 

WERYFIKACJA DOŚWIADCZALNA 100 

0.00 2000.00 4000.00 6000.00

t[s]

290.00

300.00

310.00

320.00

T
[K

]

 

Rysunek 7.11. Krzywa temperaturowa silikaŜelu 

 
 

W kolejnym etapie na podstawie punktów pomiarowych przedstawionych na rysunkach 7.3-7.7 
skonstruowano Uogólnione Krzywe Suszenia, które zostały przedstawione na rysunkach 7.12-7.16. 
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Rysunek 7.12. Uogólniona Krzywa Suszenia fosforanu paszowego 
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Rysunek 7.13. Uogólniona Krzywa Suszenia maku 
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Rysunek 7.14. Uogólniona Krzywa Suszenia piasku 
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Rysunek 7.15. Uogólniona Krzywa Suszenia siarczanu amonu 
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Rysunek 7.16. Uogólniona Krzywa Suszenia silikaŜelu 
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Punkty pomiarowe przedstawione na krzywych suszenia (rys. 7.3-7.7) oraz precyzyjne określenie 
krytycznej zawartości wilgoci na podstawie krzywych temperaturowych (rys. 7.8-7.11) umoŜliwiły 
skonstruowania Charakterystycznych Krzywych Suszenia (rys.7.17-7.21). Rysunki przedstawiające 
Charakterystyczne Krzywe Suszenia badanych materiałów zostały sporządzone wyłącznie dla drugiego 
okresu suszenia. 
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Rysunek 7.17. Charakterystyczna Krzywa Suszenia fosforanu paszowego 
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Rysunek 7.18. Charakterystyczna Krzywa Suszenia maku 
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Rysunek 7.19. Charakterystyczna Krzywa Suszenia piasku 
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Rysunek 7.20. Charakterystyczna Krzywa Suszenia siarczanu amonu 
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Rysunek 7.21. Charakterystyczna Krzywa Suszenia silikaŜelu 

 

7.2. Eksperymentalne izotermy sorpcji 
 

Badania laboratoryjne pozwalające uzyskać izotermy desorpcji materiałów suszonych prowadzono 

klasyczną metodę eksykatorową. Stanowisko badawcze przedstawiono na rysunku 7.22.  

 

 

Rysunek 7.22. Stanowisko badawcze do otrzymywania izoterm sorpcji metodą eksykatorową 

 

Metoda polega na umieszczeniu próbek materiału o określonej wilgotności (c) w zamkniętym 

naczyniu (a) nad lustrem nasyconych roztworów wybranych soli nieorganicznych lub roztworu kwasu 

siarkowego(b). Stała temperatura w naczyniu jest utrzymywana przy pomocy warstwy izolacji termicznej 

oraz elektrycznego płaszcza grzewczego z kontrolą temperatury (d). Próbki są kolejno wyjmowane z 

naczynia i waŜone. PoniewaŜ w zamkniętym naczyniu układ osiąga stan równowagi fizykochemicznej, 

osiągnięcie tego stanu jest sygnalizowane przez brak zmiany masy próbek. PoniewaŜ wilgotność nad 
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roztworem danej soli lub kwasu siarkowego jest stała i ściśle określona to zmierzona zawartość wilgoci 

w próbce po ustabilizowaniu masy oraz wilgotność nad roztworem pozwalają określić punkt na izotermie 

sorpcji badanego materiału.  

Jako substancje higrostatyczne stosowano roztwory odpowiednich soli (tabela 2.1) oraz kwasu 

siarkowego. Czas pomiaru wynosił od 14 dni do 2 miesięcy. Prawidłowość działania sprawdzono na 

substancji wzorcowej, którą była mikroceluloza krystaliczna (Avicel, PH 101) spełniająca wymogi 

wzorca [202].  Wilgotność względna powietrza zmieniała się od 0,02 do 0,96. 

 

Badaniami objęto te same substancje (silikaŜel, siarczan amonu, fosforan paszowy, piasek i 

mak), dla których wyznaczano krzywe kinetyczne.  

Do opracowaniu wyników pomiarów wykorzystano metodę estymacji nieliniowej. W 

obliczeniach stosowano pakiet STATISTICA PL (StatSoft Polska) 

W programie predefiniowano funkcję regresji stosując równania (2.20), a w przypadku silikaŜelu 

równanie (2.21). 

Najlepsze wyniki otrzymano przy zastosowaniu zawartej w tym pakiecie procedury „Hooke-Jeves and 

qusi Newton”. 

 

Tabela. 7.2. Równania desorpcji badanych materiałów 








 +=
T

Xln,,
exp,

80042440063
61018ϕ  

fosforan 

paszowy 
(7.1) 








 +−=
T

Xln11,11963,83
exp09,2ϕ  mak (7.2) 








 +=
T

Xln09,441337,645
exp805,15ϕ  piasek (7.3) 








 +=
T

Xln,,
exp,

561458558644
292155ϕ  siarczan amonu (7.4) 








 +
=

T

Xln,,
exp,

885839741006
6548ϕ 







 +
−

T

Xln,,
exp,

796448441116
5337  silikaŜel (7.5) 

 

Punkty pomiarowe izoterm desorpcji (symbole graficzne) wraz z wyznaczonymi krzywymi 

izoterm sorpcji przedstawiono na rysunkach 7.23-7.27. 
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Rysunek 7.23. Izoterma desorpcji fosforanu paszowego 
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Rysunek 7.24. Izoterma desorpcji maku 
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Rysunek 7.25. Izoterma desorpcji dla piasku 
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Rysunek 7.26. Izoterma desorpcji dla siarczanu amonu 
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Rysunek 7.27. Izoterma desorpcji silikaŜelu 

  

Zgodnie z wytycznymi zawartymi w rozdziale 2, izotermy desorpcji wykorzystuje się do 

wyznaczenia ciepła sorpcji badanych substancji. 

Wyniki obliczeń przedstawiono na rysunkach 7.28 -7.33. 
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Rysunek 7.28. ZaleŜność ∆hs = f (X) dla fosforanu paszowego 
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Rysunek 7.29. ZaleŜność ∆hs = f (X) dla maku 
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Rysunek 7.30. ZaleŜność ∆hs = f (X) dla piasku 
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Rysunek 7.31. ZaleŜność ∆hs = f (X) dla siarczanu amonu 
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Rysunek 7.32. ZaleŜność ∆hs = f (X) dla silikaŜelu 
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Rysunek 7.33. Zbiorcze zestawienie zaleŜności ciepła sorpcji ∆hs od zawartości wilgoci X  

dla badanych materiałów 
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Prezentowany wykres (rys. 7.33), ułatwia obserwację zmian ciepła sorpcji dla poszczególnych 

materiałów ∆hs = f (X). Wykres przedstawiony w skali półlogarytmicznej dostarcza ciekawych 

spostrzeŜeń. Widoczny jest równoległy przebieg krzywych dla siarczanu amonu, fosforanu paszowego 

oraz piasku. MoŜe to świadczyć o zbliŜonym mechanizmie wiązania wilgoci. W przypadku silikaŜelu 

widoczny jest najszybszy wzrost ciepła desorpcji wraz z obniŜaniem się zawartości wilgoci.  

W przypadku maku obserwuje się najmniejszy wzrost ciepła sorpcji wraz ze zmniejszaniem się 

zawartości wilgoci.  

 

Porównując ciepło sorpcji ∆hs z ciepłem parowania wody 2359 kJ/kg (60°C) moŜna zauwaŜyć, 

Ŝe wartości ciepła sorpcji są szczególnie wysokie w przypadku niskiej zawartości wilgoci. W przypadku 

maku oraz silikaŜelu, suszonych do wartości około 0,05 kg/kg ciepło sorpcji osiągało wartość wynoszącą 

200 kJ/kg, natomiast dla piasku suszonego do wartości 0,01 kg/kg ciepło sorpcji wynosi około 600 kJ/kg. 

Wartości te są znaczne i wynoszą 8-25% wartości ciepła parowania wody. Dlatego teŜ wskazane jest 

prowadzenie dalszej analizy w celu dokładnego określenia wpływu ciepła sorpcji na bilans energetyczny 

procesu suszenia.  

Przeprowadzając aproksymację wyników obliczeń ciepła sorpcji (rys. 7.28-7.32) otrzymano 

równania ciepła sorpcji przedstawione w tabeli 7.3. 

 

Tabela 7.3. Równania regresji ciepła sorpcji dla badanych materiałów 

sh∆ =-196,210 ln(X) – 29,284 fosforan paszowy (7.6) 

sh∆ =-55,016 ln(X) + 38,628 mak (7.7) 

sh∆ =-203,734 ln(X) – 298,074 Piasek (7.8) 

sh∆ =-211,804 ln(X) – 297,714 Siarczan amonu (7.9) 

sh∆ =-263,768 ln(X) -511,143 SilikaŜel (7.10) 

 

7.3. Uwzgl ędnianie wymiany ciepła z otoczeniem 
 

Przebieg procesu suszenia badano z wykorzystaniem modelu matematycznego suszenia 

fluidalnego z uwzględnieniem i bez uwzględnienia wymiany ciepła z otoczeniem. Sposób uwzględniania 

wymiany ciepła przedstawiono w rozdziale 5.5.2. Do obliczeń przyjęto temperaturę otoczenia wynoszącą 

20°C, przyjęto Ŝe kolumna jest niezaizolowana. Współczynnik wnikania ciepła od strony złoŜa liczono 

wg wzoru Leva (5.100). Od strony zewnętrznej przyjęto wnikanie ciepła na podstawie konwekcji 

naturalnej. Współczynnik wnikania ciepła liczono na podstawie wzoru Mc Adamsa (5.107). 
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Otrzymaną krzywą przedstawiono na rysunku 7.32. Zaobserwowano pomijalne rozbieŜności między 

przypadkiem uwzględniającym wymianę ciepła z otoczeniem i przypadkiem bez uwzględnienia wymiany 

ciepła z otoczeniem.  
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Rysunek 7.32. Krzywa suszenia dla silikaŜelu, temperatura otoczenia 20°C 

 

Przyczyną braku widocznych róŜnic w przebiegu jest niewielka siła napędowa procesu wymiany 

ciepła z otoczeniem w postaci róŜnicy pomiędzy temperaturą złoŜa fluidalnego i temperaturą otoczenia. 

Kolejnym czynnikiem limitującym ruch ciepła są małe współczynniki wnikania ciepła od strony 

zewnętrznej, wynikające z załoŜenie o konwekcji naturalnej po stronie zewnętrznej. NaleŜy zaznaczyć, 

Ŝe do obliczeń przyjęto brak izolacji cieplnej, która ma znaczący wpływ na wymianę ciepła. Przyjęcie  

w obliczeniach izolacji o grubości 1 cm całkowicie likwiduje róŜnicę pomiędzy przebiegiem krzywej 

uwzględniającej wymianę ciepła z otoczeniem oraz krzywej dla modelu zakładającego wymianę ciepła  

z otoczeniem. Pomimo przyjęcia załoŜenia o braku izolacji cieplnej, przebiegi krzywej suszenia 

przestawione na rysunku 7.32 są niemal identyczne. Dlatego oby wykazać róŜnicę pomiędzy modelem 

zakładającym adiabatyczność procesu a modelem zakładającym wymianę ciepła z otoczeniem, na 

rysunku 7.33 przedstawiono krzywą temperaturową. RóŜnica pomiędzy przebiegiem krzywych pojawia 

się pod koniec drugiego okresu suszenia. Wynika to z najwyŜszej temperatury i przez to największej siły 

napędowej procesu wymiany ciepła w tym okresie suszenia.  

 



Badanie i modelowanie kinetyki suszenia fluidalnego wybranych ciał stałych 

 

WERYFIKACJA DOŚWIADCZALNA 115 

0.00 2000.00 4000.00 6000.00

t[s]

290.00

295.00

300.00

305.00

310.00

315.00

T
[K

]

Dane eksperymentalne
Model - brak wymiany ciepla
Model - wymiana ciepla

 

Rysunek 7.33. Krzywa temperaturowa dla suszenia silikaŜelu, temperatura otoczenia 20°C 

 

Analiza literatury [3, 50, 52, 54, 58, 63, 81, 141] wykazuje stosunkowo niewielkie zainteresowanie 

uwzględniania tego elementu w bilansowaniu cieplnym suszenia fluidalnego. Przeprowadzone obliczenia 

wykazały, Ŝe w analizowanych przypadkach uwzględnianie ruchu ciepła ma pomijalny wpływ na 

przebieg suszenia.  

7.4. Uwzgl ędnianie ciepła sorpcji 
 

Wpływ ciepła sorpcji na przebieg procesu suszenia badano z wykorzystaniem modelu 

matematycznego przedstawionego w rozdziale 5. 

 Obliczenia przeprowadzono dla kaŜdego z badanych materiałów. Charakterystykę materiałów 

przedstawiono w tabeli 7.1. Do obliczeń wykorzystano bilans masowo-cieplny suszenia fluidalnego 

uwzględniający pierwszy i drugi okresu suszenia. Obliczenia prowadzono oddzielnie dla modelu bez 

uwzględniania ciepła sorpcji (rozdziały 5.2.3 i 5.3.3), oraz dla modelu uwzględniającego ciepło sorpcji 

(rozdział 5.5.1). Uzyskane wyniki przedstawiono w postaci krzywych suszenia (rys.7.34-7.38), na 

rysunkach zamieszczono eksperymentalne punkty pomiarowe (symbole graficzne).  
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Rysunek 7.34. Krzywa suszenia fluidalnego dla fosforanu paszowego 

 

0 1000 2000 3000 4000
t[s]

0.00

0.10

0.20

0.30

x[
kg

/k
g]

Dane eksperymentalne
Model bez ciepla sorpcji
Model z cieplem sorpcji

 

Rysunek 7.35. Krzywa suszenia fluidalnego dla maku 
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Rysunek 7.36. Krzywa suszenia fluidalnego dla piasku 
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Rysunek 7.37. Krzywa suszenia fluidalnego dla siarczanu amonu 
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Rysunek 7.38. Krzywa suszenia fluidalnego dla silikaŜelu 

 

Największe rozbieŜności obserwowano dla piasku i fosforanu paszowego. Charakterystyczne jest 

zwiększanie się rozbieŜności pomiędzy krzywymi obliczeniowymi od punktu określającego wilgotność 

krytyczną. Po osiągnięciu maksimum rozbieŜność zmniejsza się w miarę zbliŜania się do punktu 

wilgotności równowagowej. 

 Analiza przebiegu krzywych suszenia otrzymanych na podstawie modelu matematycznego  

z uwzględnieniem ciepła sorpcji nie wykazuje znaczącego wpływu na przebieg krzywych suszenia. 
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7.5. Obliczeniowe izotermy sorpcji 
 

Opracowany w ramach pracy algorytm obliczeniowy zapisywał wyniki w postaci (t, X, ϕ, T). 

Dane zawarte w tabeli posłuŜyły do uzyskania równań izoterm desorpcji. Podobnie jak w przypadku 

punktów uzyskanych metodą eksykatorową, aby uzyskać równania izoterm sorpcji w postaci funkcji 

dwóch zmiennych ϕ=f(X,T), posłuŜono się programem Statistica [7, 114, 191]. Wykorzystano estymację 

nieliniową wg procedury. „quasi Newton”. Ilość iteracji ograniczono, poniewaŜ zaobserwowano utratę 

dokładności dopasowania wraz ze zwiększaniem się ilości iteracji 

W wyniku otrzymuje się postać analityczną równowagi desorpcji, którą dla kaŜdego  

z analizowanych materiałów aproksymowano równaniem (2.20) oraz w przypadku silikaŜelu (2.21). 

 

Tabela 7.4. Współczynniki równania izotermy sorpcji dla badanych substancji 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 
 

Materiał suszony  Współczynnik  Wartość R2 

a1 21,807 

a2 116,648 Fosforan paszowy 

a3 471,888 

0,97 

a1 3,489 

a2 -124,351 Mak 

a3 185,662 

0,97 

a1 178,301 

a2 423,071 Piasek 

a3 568,893 

0,98 

 

a1 2375,621 

a2 604,182 Siarczan amonu 

a3 620,128 

0,97 

a1 9,656 

a2 69,919 SilikaŜel 

a3 398,988 

 

0,96 
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8. DYSKUSJA WYNIKÓW 
 

Aby określić skuteczność metody porównano izotermy uzyskane na podstawie krzywych 

suszenia z izotermami desorpcji uzyskanymi z wykorzystaniem klasycznej metody eksykatorowej  

[7, 114, 191]. Wyniki przedstawiono w postaci krzywych na rysunkach 8.1-8.5. 
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Rysunek 8.1. Izotermy desorpcji fosforanu paszowego 
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Rysunek 8.2. Izotermy desorpcji maku 
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Rysunek 8.3. Izotermy desorpcji piasku 
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Rysunek 8.4. Izotermy desorpcji siarczanu amonu 
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Rysunek 8.5. Izotermy sorpcji silikaŜelu 
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Aby lepiej przedstawić rozbieŜności pomiędzy izotermami desorpcji wyznaczonymi na 

podstawie klasycznej metody eksykatorowej oraz izotermami określonymi na podstawie krzywej 

suszenia przeprowadzono dodatkową analizę błędów względnych dla badanego zakresu wilgotności. 
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Rysunek 8.6. Błąd względny obliczonych izoterm desorpcji dla fosforanu paszowego 
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Rysunek 8.7. Błąd względny obliczonych izoterm desorpcji dla maku 
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Rysunek 8.8. Błąd względny obliczonych izoterm desorpcji dla piasku 
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Rysunek 8.11. Błąd względny obliczonych izoterm desorpcji dla siarczanu amonu 
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Rysunek 8.10. Błąd względny obliczonych izoterm desorpcji dla silikaŜelu 
 

Dla analizowanych materiałów w większej części analizowanego zakresu błąd względny nie 

przekraczał 20%. Największe rozbieŜności obserwowano przy niskich wartościach zawartości wilgoci. 

Jednocześnie dla badanych materiałów błąd względny był niŜszy przy wysokich zawartościach 

wilgoci zbliŜonych do krytycznej zawartości wilgoci.  

Proponowana metoda obliczania izoterm sorpcji wymaga prawidłowego określenia krytycznej 

zawartości wilgoci. Obserwowane niewielkie wartości błędów względnych dla obszaru bliskiego 

krytycznej zawartości wilgoci świadczy o tym, Ŝe wykorzystywanie krzywej temperaturowej do 

wyznaczania krytycznej zawartości wilgoci jest metodą wystarczająco dokładna. 

Obserwowano, Ŝe izoterma desorpcji uzyskana na podstawie krzywej suszenia prawidłowo 

oddaje kształt izotermy desorpcji uzyskanej na podstawie klasycznej metody eksykatorowej.  

 

Parametrem pozwalającym określić jakość dopasowania jest często stosowane [111, 109, 113] 

pojęcie średniego odchylenia procentowego liczone wg wzoru (8.1), 

∑
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Tabela 8.1. Wartości średniego odchylenia procentowego 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Przedstawione w tabeli 8.1 wartości średniego odchylenia procentowego wykazują stosunkowo 

dobrą zgodność izoterm uzyskanych na podstawie modelu matematycznego z izotermami uzyskanymi na 

drodze eksperymentalnej. Najlepszą zgodność obserwowano w przypadku fosforanu paszowego, 

silikaŜelu oraz maku. Zadowalającą zgodność uzyskano dla siarczanu amonu i piasku. W przypadku 

siarczanu amonu największy wpływ na wartość średniego odchylenia procentowego miały wysokie 

wartości błędów przy najniŜszych zawartościach wilgoci. 

 

Uzyskane wyniki pozwalają zaproponować kompleksową metodę uzyskiwania izoterm 

desorpcji przy minimalizacji zakresu badań laboratoryjnych. 

Metoda Uogólnionej Krzywej Suszenia, w skrajnym przypadku (w oparciu o jeden 

eksperyment) pozwala na skonstruowanie krzywej suszenia dla poszukiwanych warunków 

procesowych.  

Pierwszym krokiem proponowanej metody jest uzyskanie krzywej suszenia fluidalnego. JeŜeli 

nie ma dostępnej krzywej suszenia fluidalnego to moŜna przy pomocy metody przedstawionej w 

rozdziale 6.2 uzyskać krzywą suszenia fluidalnego na podstawie krzywej suszenia uzyskanej inną 

metodą suszenia. Następnie w oparciu o zaprezentowany sposób postępowania obliczyć  

α i wykorzystując zmodyfikowany model złoŜa pęcherzykowego obliczyć N. 

Skonstruowana w ten sposób krzywa suszenia posłuŜy jako materiał wsadowy dla działania 

programu obliczeniowego wykorzystującego odwrócony model matematyczny pęcherzykowego złoŜa 

fluidalnego. Wyniki obliczeń są następnie analizowane metodą regresji nieliniowej celem uzyskania 

równań równowagi desorpcji. Opisany algorytm działania przedstawiono na rysunku (rys. 9.1).  

 

 

 

 

 Dla temperatury [K] Średnio dla danego 
materiału 

 Średnie odchylenie procentowe [%] 

333 353   Fosforan paszowy 
13,92 10,68  12,95 
293 308 323  Mak 

15,64 10,87 19,12 15,60 
314 323 332  Piasek 

21,97 19,37 23,53 21,72 
313 323 335  Siarczan amonu 

29,42 23,68 26,78 26,51 
300 313 330  SilikaŜel 

13,08 8,63 17,32 13,01 
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Rysunek 9.1. Algorytm metody uzyskiwania równań desorpcji.
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modelu matematycznego 
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9. PODSUMOWANIE I WNIOSKI 
 

 

1. Opracowano model matematyczny kinetyki suszenia okresowego ziarnistych ciał stałych w 

pęcherzykowym złoŜu fluidalnym. Model uwzględnienia ciepło sorpcji oraz straty ciepła do 

otoczenia. Procedury opracowanego modelu wykorzystują koncepcję Uogólnionej Krzywej 

Suszenia. 

 

2. Przedstawiono uproszczoną wersję modelu matematycznego, zakładającą moŜliwość pominięcia 

oporów ruchu masy wewnątrz ziarna.  

 

3. Zaproponowano wykorzystanie opracowanego modelu przez zastosowanie metody odwrócenia  

do otrzymania równań izoterm desorpcji na podstawie znajomości krzywej suszenia wyznaczanej 

doświadczalnie. 

 

4. Dokonano weryfikacji doświadczalnej opracowanych wersji modelu, porównując wyniki 

obliczeń symulacyjnych z danymi eksperymentalnymi. Eksperymenty dotyczące kinetyki 

suszenia prowadzono na instalacji doświadczalnej w skali wielkolaboratoryjnej. Badania 

związane ze statyką suszenia realizowano klasyczną metodą eksykatorową. Przeprowadzono 

pomiary w szerokim zakresie zmienności parametrów procesowych, aby w ten sposób umoŜliwi ć 

wyczerpująca ocenę poprawności proponowanych modeli i zakresu ich stosowalności. 

 

5. Potwierdzono eksperymentalnie, Ŝe przedstawiony model kinetyki moŜna stosować do obliczeń 

procesu suszenia materiałów zaliczanych do grupy B wg klasyfikacji Geldarta, wykazujących 

obydwa charakterystyczne okresy procesu. Średnice cząstek suszonego materiału powinny się 

zawierać w zakresie od 10-4 m do 10-3 m. Potwierdzono, ze przyjmowane powszechnie załoŜenia 

dotyczące zaniedbywania ciepła sorpcji oraz strat ciepła do otoczenia są prawidłowe. 

 

6. Model uproszczony moŜe być stosowany przy wartościach BiM <1. 

 

7. Omówiono półempiryczną metodę obliczeń kinetyki suszenia fluidalnego, opierając się na 

koncepcji tzw. Uogólnionej Krzywej Suszenia . Metoda ta pozwala na otrzymanie krzywej 

suszenia dla zadanych warunków projektowanych przy zminimalizowaniu zakresu niezbędnych 

badań laboratoryjnych. 
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8. Potwierdzono, Ŝe metoda odwrócenia działania modelu matematycznego moŜe być zastosowana 

do otrzymania równania równowagi desorpcji. Do otrzymania tą metodą równania równowagi 

desorpcji, konieczna jest znajomości krzywej suszenia lub Uogólnionej Krzywej Suszenia 

analizowanych substancji. Krzywe kinetyczne mogą być otrzymywane w oparciu o dostępne w 

danym laboratorium moŜliwości aparaturowe. 

 

9. Uzasadnieniem dla stosowania metod półempirycznych w procedurach projektowych jest często 

niedostępność danych równowagowych (izoterm desorpcji) i wielu współczynników 

przenoszenia (np. zastępczego współczynnika dyfuzji w ciele suszonym) dla substancji 

występujących w praktyce przemysłowej. Wiadomo takŜe, Ŝe eksperymentalne dane kinetyczne 

otrzymuje się łatwiej niŜ dane doświadczalne dotyczące współczynników przenoszenia,  

a jednocześnie uwzględnia się rzeczywiste charakterystyki fizykochemiczne, strukturalno-

mechaniczne i inne, trudne do ilościowego ujęcia cechy dotyczące materiałów suszonych. 

 

10. Prezentowana metoda postępowania tworzy więź między analitycznymi i półempirycznymi 

metodami analizy suszenia okresowego w złoŜach fluidalnych i pozwala na otrzymanie równania 

izotermy desorpcji przy maksymalnej minimalizacji zakresu badań laboratoryjnych niezbędnych 

dla projektowania procesowego. 
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Badanie i modelowanie kinetyki suszenia fluidalnego wybranych ciał stałych 
 
 Praca dotyczy badania i modelowania okresowego suszenia ziarnistych ciał stałych w aparatach 

fluidyzacyjnych. Przedstawiono ujęcie ilościowe kinetyki takiego procesu z uwzględnieniem ciepła sorpcji oraz strat 

ciepła do otoczenia oraz jego modyfikację zakładającą moŜliwość pominięcia oporów ruchu masy wewnątrz ziarna.  

Statykę sorpcji badanych materiałów wyznaczano eksperymentalnie stosując klasyczną metodę 

eksykatorową. Wyniki tych badań zostały przedstawione jako empiryczne funkcje stęŜenia i temperatury w postaci 

równań równowagi desorpcji (7.1)-(7.5). 

 W pracy zastosowano model dwustrefowy, wyróŜniający strefę emulsji i strefę pęcherzy (rys. 3.14). 

Emulsja jest środowiskiem dwufazowym zawierającym ziarna materiału suszonego i czynnik suszący. Pomiędzy 

tymi fazami następuje wymiana masy i ciepła. Jednocześnie zachodzi wymiana masy i ciepła między gazem  

w emulsji a strefą pęcherzy – zgodnie z mechanizmem zaproponowanym przez Kuniiego i Levenspiela. Wypadkowe 

współczynniki wymiany masy i ciepła z uwzględnieniem obecności ziaren w pęcherzu (rys. 3.3) moŜna obliczyć  

z wyraŜeń (3.29c) i (3.29d). Ekwiwalentną średnicę pęcherza liczono, wykorzystując zmodyfikowane równanie 

Mori-Wena (5.1). Dla strefy emulsji przyjęto model całkowitego wymieszania, zaś dla strefy pęcherzy – przepływ 

tłokowy. ZałoŜono pseudostacjonarność strefy pęcherzy oraz jednorodność rozkładu temperatury w całym ziarnie. 

Uwzględniono zmianę warunków hydrodynamicznych środowiska, związaną ze zmianami właściwości 

fizykochemicznych faz w trakcie procesu, licząc parametry modelu na kaŜdym kroku czasowym całkowania 

numerycznego odpowiednich równań.  

Przedstawione opisy matematyczne uwzględniają pierwszy i drugi okres suszenia. Dla procesu  

w pierwszym okresie równania modelu sprowadzają się do układu równań (5.56). Drugi okres suszenia opisuje 

zestaw równań (5.86). Do opisu ruchu masy wewnątrz cząstki wprowadzono pojęcie tzw. średniego stęŜenia  

w ziarnie przy określonym profilu rozkładu wilgoci w ziarnach. 

Wyniki przewidywań teoretycznych pochodzących z obliczeń symulacyjnych zostały zweryfikowane  

z danymi doświadczalnymi otrzymanymi z uŜyciem suszarki fluidyzacyjnej (rys. 7.1) o średnicy 0,225 m. Badano 

suszenie silikaŜelu, piasku fosforanu paszowego, siarczanu amonu i maku (tab. lll). Na rysunku 8.1-8.5 

przedstawiono przykładowe wyniki dotyczące suszenia analizowanych materiałów, porównując je z obliczeniami 

symulacyjnymi. Zgodność jest zadowalająca zarówno pod względem jakościowym, jak i ilościowym, co świadczy  

o poprawności proponowanych modeli. 

Wykazano moŜliwość wykorzystania w obliczeniach procesowych koncepcji Uogólnionej Krzywej 

Suszenia (GDC) (rys. 6.2, 7.12-7.16). 

Zaproponowano wykorzystanie opracowanego modelu - przez zastosowanie metody odwrócenia - do 

otrzymania równań izoterm desorpcji na podstawie znajomości krzywej suszenia wyznaczanej doświadczalnie. 

Prezentowana metoda postępowania pozwala na otrzymanie równania izotermy desorpcji przy minimalizacji zakresu 

badań laboratoryjnych niezbędnych do projektowania procesowego. 
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ABSTRACT  

 

Research and modeling on the fluidized bed drying kinetics of the selected materials 

 

Quantitative analysis of the drying kinetics presented in the work accounts heat of sorption and heat losses 

to surrounding environment. The model is further modified to neglect mass transfer inside dried particles. 

Sorption characteristics of the analyzed materials were tested experimentally using classical exsiccator 

method. The results are presented as empirical function of concentration and temperature in form of desorption 

equilibrium equations (7.1)-(7.5). 

Model used for analysis is two zone with emulsion and bubble zones (fig. 3.14). Emulsion is two phase 

zone as it contains particles of the dried material and the drying fluid. Heat and mass exchange occurs between the 

two phases. In addition there is heat and mass transfer between drying fluid in emulsion and bubble zone according 

to the Kunii and Levenspiel model. 

Effective heat and mass transfer coefficients were calculated with equation (3.29c) and (3.29d). The 

equations accounts presence of solid particles inside the bubbles (fig. 3.3).  

Effective bubble diameter is calculated with modified Mori-Wen equation (5.1). Perfect mixing model is 

assumed for emulsion zone while plug flow model is assumed for bubble phase. Bubble zone is assumed to be 

pseudo stationary and temperature inside dried particles is uniform. Changes of hydrodynamic conditions as a result 

of changes of the physical properties are recalculated in each time step of integration of the appropriate equations. 

The proposed mathematical equations describe first and the second drying period. For the first drying 

period equations lead to set of simultaneous equations (5.56). The second drying period is described with set of 

simultaneous equations (5.86). Average moisture concentration with specified moisture distribution has been used to 

describe mass transfer inside particles.  

Results of the theoretical calculations are verified with results of lab test on the fluidized bed drier (fig. 7.1). 

Diameter of the drier is 0.225m. Tested materials are silica gel, sand, feed phosphate, ammonia sulfate and poppy 

seed (tab.111). Examples of the theoretical results, compared with lab test are shown on figures 8.1-8.5. Agreement 

of the lab tests and the theoretical results are sufficient in terms of qualitative and quantitative analysis and suggests 

that proposed models are correct. 

Possibility of application of the Generalized Drying Curve (fig. 6.2, 7.12-7.16) in process calculations was 

indicated. 

Proposed method of reverse application of the model allows to obtain desorption isotherms on the base of 

experimental drying curves. The method allows receiving sorption isotherms by minimizing of the necessary 

laboratory tests. 




