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ABSTRACT 

The investigations deal with the mass transfer in simulated biomedical systems. The self-designed 
Sequential Unit (SU) system imitated different biomedical setups, boundary conditions. The 
experiments simulated: diffusion chamber (also with two barriers), the transport through the 
membrane to the blood stream, transport from the stent eluting drug simultaneously to the vessels 
cells and to the blood stream.  
 The concentrations of substances and the relative mass increases/decreases for SU systems indicate 
that the order of the curves follows the order of mass transfer resistances. The strong dependence of 
mass transfer rates versus concentration and type of diffusing substance was confirmed. The 
calculated drug fluxes, diffusion coefficients, permeation coefficients are convergent with literature. 
The permeation coefficients for the complex sequential systems can be estimated as the parallel 
connexion of constituent coefficients. The experiments approved functionality of the SU for 
investigations in simulated biomedical system. The obtained data were used for numerical 
verification. 

 

Key words: drug release, substance transfer, diffusion chamber, biomedical systems  

 

INTRODUCTION 

Substance transport in biomedical systems applies to many processes in living organisms 
e.g. drug transport in tissues, the diffusion through biological membranes.  

In ideal system, the drug would migrate to the proper organ quickly and in the optimal 
concentration (within therapeutic window), acting actively by the determined period of time, 
without any negative side effects and finally would be extremented from organism. However 
the real processes undergoing in the biomedical systems are very complex and it is difficult to 
obtain such a perfect scheme. Therefore experimental tests and studies on mathematical models 
simulations are carried out simultaneously for determining the drug transfer in such systems, 
which would help in predicting and controlling the drug release. 

The basic mechanism of mass transport in biomedical systems is diffusion in porous 
bodies or liquids, transport by selective membranes. There are several methods of determining 
the drug transfer in biomedical systems (Siepmann, Siepmann, 2008), (Siepmann, Siepmann, 
2012). The classical diffusion chamber is built of two chambers (donor and acceptor one) 
separated by membrane or other mass transfer barrier. The ideal mixing in both chambers 
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allows to determine the diffusion coefficient by the membrane or/and the mass transfer rate 
(Bartosova, Bajgar, 2012), (Cu, Saltzman, 2009), (Desai, Vadgama, 1991). Modifications of 
this system were applied by Ussing and Franz. The submerged chamber acts analogically, 
however the donor chamber is immersed in the bigger acceptor chamber, by which the pure 
dissolvent flows (Addicks et al., 1987). Another modification is the dialysis sac method (or 
reversed dialysis) in which the soluted drug fulfills the inside of the sac, while the concentration 
of the substance is measured in the circumfluenting fluid (Lovich et al., 1998).  

Diffusion through the medium can be also determined by so called “infinite layer” 
method. The layer of active substance or its concentrated solution is contacted with the “mass 
transfer barrier” e.g. hydrogel of the much bigger dimension. After the certain periods of time 
the concentration of drug can be evaluated in the thin sliced layers of “barrier”. Due the 
conditions, the process is considered as unsteady, one-dimensional transport (Cu, Saltzman, 
2009). 
 Non-invasive methods allow determining of diffusion rate without intervention in the 
experimental system (e.g. without the destruction of sample or probing). The methods consist 
of the radioactive or fluorescent particles cracking. The experiments feedback is very 
convenient but the modification of the active substances molecules is necessary (Cu, Saltzman, 
2009), (Groo, Lagarce, 2014). The substances like proteins or DNA can be traced by using 
holographic interferometry and phenomenon of light dispersion, diffusion of substances in gels 
can be determined by NMR spectroscopy. Spectroscopy FC or FRAP are used to visualization 
of transport of fluorescently tagged viruses, proteins, peptides or polymer nanoparticles in 
different media (Cu, Saltzman, 2009), (Groo, Lagarce, 2014).  
 

SEQUENTIAL UNITS 

The aim of research was to investigate the active substance migration in simulated 
biomedical systems with the use of self designed experimental Sequential Unit system. The 
arrangements were to imitate mass transfer in different natural conformations. The parameters 
characterizing mass transfer in examined systems were to be obtained: diffusion coefficients, 
rates of diffusion, permeation coefficients.  

 The structure of the Sequatial Unit (SU) is the self designed modification of classical 
diffusion chamber described above. The unique attribute of SU is the possibility of optional 
joining of the several modules made of acrylic glass, of different dimensions (cylindrical 
shape), which can be jointed in “parallel” sets. The unit, depending on the conducted 
experiment consisted of elements: donor chamber (chamber with the examined medium), 
acceptor chamber, flow chamber etc. The units are bounded by medium or membrane 
constituting a mass transfer “barrier”. Therefore many various geometrical combinations can 
be constructed, which could simulate different biomedical systems. This enables to determine 
mass transfer of the active substance under diverse initial and boundary conditions and process 
parameters (e.g. viscosity). 
Sequential Unit system SU1 

 In the simplest setup, equal to Diffusion Chamber, the dissolved drug is transported 
from donor chamber through the membrane (or other mass transfer barrier) to acceptor 
chamber. The solutions in both chambers are mixed. The mass transfer barrier is mechanically 
supported and divided from the solutions by membranes characterized by great permeability 
and small mass transfer resistances. The concentration of substance in both units can be 
measured in proper periods of time. Diffusion coefficient can be determined with the use of 
Diffusion Chamber in two ways. The known drug concentrations in acceptor and donor 
chamber enable to calculate the substance flux and therefore the diffusion coefficient. The value 
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of this coefficient can be also obtained according to lag time (when drug appears in the acceptor 
chamber) (Cu, Saltzman, 2009). 

 This setup corresponds to a biomedical system in which the active ingredient is 
contacted directly with the organ to which it is transported.  

 This arrangement allows to determine the diffusion coefficients as well as permeation 
coefficients through the media constituting the mass transfer barriers. Thanks to the fragmented 
construction of SU, the migration of the active substance in the simulated complex systems e.g. 
through two (or more) media being mass transfer barriers can also be studied.  

PROBING

DONOR CHAMBER ACCEPTOR CHAMBER

BARRIERCOASTER MEMBRANE

MAGNETIC STIRRER

 
Fig. 1. SU1: Sequential Unit system, set up as Diffusion Chamber;  

diffusion through mass barrier e.g. membrane, hydrogel etc. 
 

Sequential Unit system SU2 
 The next geometrical SU configuration consist of donor chamber (with the solution of 

substance), mass transfer barrier and flow unit, where the pure solvent flows through. The 
volumetric flow of liquid can be regulated. In the conducted experiments it was adjusted at the 
levels of blood flow in the blood vessels.  

 Such conformations deals with the system, where the drug is transported from dosing 
unit (donor chamber) through the biological membrane to the blood (flow unit=acceptor 
chamber).  

PROBING

ACCEPTOR CHAMBER

MAGNETICSTIRRERMAGNETICSTIRRER

MAGNETIC STIRRER

DONOR CHAMBER
COASTER 

MEMBRANE BARRIER

FLOW

 
Fig. 2. SU2: Sequential Unit system with the flow chamber. 

 
Sequential Unit system SU3 

 The next system includes: donor unit, mass transfer barrier and flow unit with 
recirculation. This system simulates the situation, when the substance transported to blood is 
accumulated in this liquid and is circulating internally in the blood vessels system (external 
reservoir). 
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 The above arrangement can respond also to the process of supplementation of drug 
circulating in the blood vessels system (solution of drug in external reservoir) to the body 
organs.  

PROBING

MAGNETIC 
STIRRER

DONOR CHAMBER
ACCEPTOR CHAMBER

COASTER 
MEMBRANEBARRIER

EXTERNAL 
RESERVOIR

 
Fig. 3. SU3: Sequential Unit system with the flow chamber and recirculation. 

 
Sequential Unit system SU4 

 The system of SU presented below contains of donor chamber (with the solution of 
drug) located between the acceptor and flow unit (with or without recirculation). The 
consecutive ventricles are separated by the mass transfer barriers.  

 The described geometry corresponds to the stent*** (with drug immobilized on it), 
inserted inside the blood vessel. While such situation occurs, the active substance deposited on 
stent is simultaneously transported to the pellicle of the blood vessel (acceptor chamber) and 
swept away by the flowing blood (flow unit with circulation). 
*** Stents implemented into blood vessels make up a kind of scaffold for the sunken vessel. 
However using the stent frequently results in hyperplasia as a side effect (excessive increase of 
the amount of vessel cells), resulting in the thickening of arterial walls and decreased arterial 
lumen space. Therefore the drug-eluting stents show promise with marked reduction in intimal 
hyperplasia compared to bare, metal stents The above theme was the subject of investigations 
(Kleinedler, 2012), (Hirata et al., 2013), (Ziętek et al., 2013). 

MAGNETIC 
STIRRER

PROBING

COASTER 
MEMBRANE BARRIER ACCEPTOR CHAMBER

DONOR 
CHAMBER

ACCEPTOR CHAMBER

EXTERNAL 
RESERVOIR

 
Fig. 4. SU4: Sequential Unit system imitating drug-eluting stent placed within the blood vessel. 
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EXPERIMENTAL WORKS 

The experiments were carried out in a sequential systems described above. These different 
geometric configurations of SU, in simplified way, simulated the processes of drugs transport 
in varius biomedical systems (Bugalska, 2015), (Kister, 2015), (Skassa, 2015).  
 The experiments differed from each other in several parameters. Substances used to 
simulate the active ingredient of drugs were: Cochineal Red A (Ponceau 4 R, Acid Red 18), 
Dopamine hydrochloride and Rhodamine B (Sigma Aldrich). Various concentration of these 
substance were employed: from 0,01% mass  to 1% mass . The several media were examined 
as mass barrier in respective cases: gelatin as the simplest example of hydrogel, synthetic saliva 
and solutions of Sodium Carboxymethyl Cellulose (CMC-Na).  
 As a base , mechanical coasters the hydrophilic PES membranes (Polyethersulphone 
Membranes) were used due to big permeability and small mass transport resistance (Pall 
Corporation).  
 Different volume flows of liquid in flow unit were applied, however being in the scope 
of velocity blood flow in blood vessels, volumetric flow range:  

=83,5 cm3/min 300 cm3/min . The influence of liquid viscosity on mass transfer was also 
studied using different CMC solutions. 

The samples were analyzed by spectrophotometry (Hitachi U-2900), the studies were 
conducted in the range of a linear function of absorbance limited by ABS 2,5, thus fulfilling 
the Lambert-Beer law. The calibration curves were used for examined active substances 
allowing calculate percentage and molar concentration as a function of absorbance (Pawlak, 
2013), (Bugalska, 2015), (Kister, 2015). 

 
Fig. 5. The photograph of SU4 system 

 
RESULTS ANALYSIS 

The initial (total) mass of substance (donor chamber) was calculated as below: 
𝑚0 = 𝑉𝐷 ∙ 𝑐0 ∙

𝜌𝑟
100%

 (1) 

In acceptor chambers without the flow, mass of substance which migrated to this unit was 
calculated following the equation:  

𝑚𝑎𝑐𝑐 =
𝑉𝐴 ∙ 𝜌𝑟 ∙ 𝑐𝐴
100%

 (2) 

Mass of substance in the donor chamber in the given moment was computed from the measured 
values of absorbance (and therefore concentration) or as a difference between the total mass of 
substance and the mass which migrated to acceptor/flow chamber: 

𝑚𝑑𝑜𝑛 =
𝑉𝐷 ∙ 𝜌𝑟 ∙ 𝑐𝐴
100%

 (3) 

𝑚𝑑𝑜𝑛 = 𝑚0 −𝑚𝑎𝑐𝑐  or   𝑚𝑑𝑜𝑛 = 𝑚0 − 𝑚𝑓𝑙𝑜𝑤   or   𝑚𝑑𝑜𝑛 = 𝑚0 −𝑚𝑎𝑐𝑐 − 𝑚𝑓𝑙𝑜𝑤  (4) 
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Relative mass of drug respectively in acceptor/donor chambers were also evaluated: 
 ∆𝑚𝐴 =

𝑚𝑎𝑐𝑐
𝑚0

∙ 100% (5) 

 ∆𝑚𝐷 =
𝑚𝑑𝑜𝑛
𝑚0

∙ 100% (6) 

The mass of substance flowing out of SU system was calculated basing on the current 
concentration of the drug in the flowing flux:  

𝑚𝑓𝑙𝑜𝑤 =
∫ 𝑐𝑓𝑙𝑜𝑤(𝑡) ∙ 𝜌𝑟𝑄𝑑𝑡 ∙
𝑡

0

100%
 

(7) 

The total mass of substance in the SU systems with the external reservoir must fulfill the 
equation (for SU3 system): 

𝑚𝑑𝑜𝑛 +𝑚𝑟𝑒𝑠𝑒𝑟𝑣 = 𝑚0 −𝑚𝑎𝑐𝑐 (8) 
or the formulation below for SU4 system: 

𝑚𝑑𝑜𝑛 +𝑚𝑟𝑒𝑠𝑒𝑟𝑣 = 𝑚0 − (𝑚𝑎𝑐𝑐1 +𝑚𝑎𝑐𝑐2) (9) 

The results of the investigations are presented in the form of graphs illustrating relative 
mass gain/loss of an active ingredient in the acceptor/donor compartment for exemplary 
systems.  
 The strong dependence of mass transfer rates versus type of diffusing substance was 
shown on Figure 6. 

 
Fig. 6. The relative mass increase od substance in SU4 system (imitating stent) in acceptor chamber; 

diffusion through gelatin as mass transfer barrier. 

 With increase the initial concentration of the active ingredients the mass transfer rate 
increased, due to the greater driving force of the process. 

 One of the main factors that determines the rate of transport of substances is the type of 
barrier medium (Figure 7). The rate of diffusion through the membrane PES was a few times 
bigger then through the hydrogel. Diffusion rate significantly decreased when as a solvent was 
used solution of a higher viscosity. 
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Fig. 7. The relative mass increase of substance in SU2 system (with flow) in acceptor chamber; 

diffusion through different mass transfer barriers, solution of Cochineal Red A (1%) 

 The impact of the volume flow on propulsive force and speed of the process is visible 
in the Figure 8. With increasing volumetric flow the mass transfer rate was growing.  

 
Fig. 8. The relative mass increase od substance in acceptor chamber in SU3 system (flow with 

recyrculation); 
diffusion of Cochineal Red A (0,03%) through gelatin as mass transfer barrier. 

The relative amounts of active substance during experiments conducted in SU4 system 
(imitating stent) illustrates Figure 9. 

 
Fig. 9. The relative mass amounts of substance in chambers in adequate SU4 system (flow with recirculation); 

diffusion of Cochineal Red A (1%) through gelatin as mass transfer barrier. 
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The flux of active substance A (per unit area) could be calculated from equations: 

𝐽𝐴 =
𝜕𝑛

𝜕𝑡 ∙ 𝐴
 

(10) 

𝐽𝐴 = −𝐷
𝜕𝑐𝐴
𝜕𝑥

 
(11) 

The effective diffusion coefficients were obtained: 

𝐷 = −
𝐽𝐴
𝜕𝑐𝐴
𝜕𝑥

 (12) 

The permeability coefficients  𝜅  were evaluated: 

𝜅 =
𝐽𝐴
𝐶𝑀𝐷

 (13) 

The exemplary values of the calculated coefficients are listed below, in Table 1. 
Table 1. Exemplary values of diffusion and permeability coefficients for different mass barrier media.  

Substance Type of mass barrier Diffusion coeff. D [m2/s] Permeability coeff.   [m/s] 
Dopamine hydrochloride Gelatin 3,46∙10-11 0,42 

Rhodamine B Gelatin 4,10∙10-12 0,29 
Cochineal Red A Gelatin 7,62∙10-11 0,49 
Cochineal Red A Synthetic saliva 7,19∙10-10 1,81 
Cochineal Red A CMC 0,5% 6,85∙10-10 1,63 
Cochineal Red A CMC 1% 6,25∙10-10 1,29 
Cochineal Red A CMC 2% 2,51∙10-10 0,61 
Cochineal Red A CMC 3% 4,05∙10-11 0,097 
Cochineal Red A CMC 4% 2,00∙10-11 0,051 

 The obtained results were consistent with literature data (Giannola et al., 2007), (Ansari 
et al., 2006), (Serra et al., 2006).  

 The calculations indicated that the permeation coefficients for the complex sequential 
systems (e.g. two media being the mass transfer barriers) can be estimated as the sum of two 
constituent permeation coefficients in parallel connexion: 

1

𝜅1+2
=
1

𝜅1
+
1

𝜅2
 

(14) 

For example, the effective permeation coefficient for the complex SU1 system gelatin/synthetic 
saliva calculated due to equation (14) resulted gelat/saliva=0,3859 [m/s] while experimental 
permeation coefficient for the system where both: gelatin and synthetic saliva were mass 
transfer barrier obtained the value gelat/saliva=0,3488 [m/s]. The literature investigations approve 
this approach (Franke et al., 2000). 

 The exemplary fluxes (per unit area) of active substance were given below. 
Table 2. Exemplary values of fluxes (per unit area) of active substance for different mass barrier media. 

Substance Type of mass barrier JA [mol/m2s] 
0,01% solution of Cochineal Red A gelatin 1,10∙10-8 
0,03% solution of Cochineal Red A gelatin 1,83∙10-8 
0,10% solution of Cochineal Red A gelatin 6,20∙10-8 
0,25% solution of Cochineal Red A gelatin 2,85∙10-7 
1,00% solution of Cochineal Red A gelatin 1,24∙10-6 
1,00% solution of Cochineal Red A CMC 1% 7,18∙10-7 
1,00% solution of Cochineal Red A CMC 2% 2,12∙10-7 
1,00% solution of Cochineal Red A CMC 3% 1,94∙10-8 
1,00% solution of Cochineal Red A membrane PES 1,15∙10-5 
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This studies belong to a wide range of studies on the migration of substances in 
simulated biomedical systems. The results serve as an input values for numerical calculations 
(presented in another article). 

 
SUMMARY 

The presented investigations comprise the subject concerning the mass transfer in 
simulated biomedical systems. The originally designed Sequential Unit (SU) system was set 
up. The unique attribute of SU is the possibility of optional joining of the different elements in 
sequential, “parallel” sets and therefore the migration of the active substance in the simulated 
complex systems could be studied, imitating different biomedical conditions and various 
boundary conditions.  

Apart from the diffusion investigations provided in classical diffusion chamber, other 
unit sets, simulating different biomedical systems were analyzed. The conducted experiments 
simulated e.g. the situation when the active substance migrates through the permeable 
membrane to the blood stream and is accumulated in the liquid (or is not, in the other 
experiments). Another system simulated the situation when the active substance from the drug 
eluting stent was transported to the blood vessels cells and simultaneously was drifted by the 
blood stream. The substance migration from donor chamber through at least two media (e.g. 
selective synthetic saliva/gelatin) to the pure solvent was also investigated. The experimental 
studies were performed with the use of several biomedical media and active substances.  

Obtained concentration of the substance in the chambers in time as well as the relative 
mass increase for different SU systems indicate the correctness of the results. The order of the 
curves follows the order of mass transfer resistances. The issues confirm the strong dependence 
of the mass transfer rate versus concentration and type of diffusing substance.  

The drug fluxes and the effective diffusion coefficients in the examined media were 
calculated as well as the permeation coefficients for different systems. The computed values of 
coefficients are convergent with literature. The calculations indicate that the permeation 
coefficients for the complex sequential systems (two media being the mass transfer resistances) 
can be estimated as the sum of two constituent permeation coefficients in parallel connexion.  

The conducted experiments approved the functionality of the sequential system for 
studying the mass transfer in simulated biomedical system. The obtained data were used for the 
experimental verification of the mathematical model of the process. 
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SYMBOLS 

A area of mass transfer [m2] 
c concentration of the diffusing substance [%] 
c0 initial concentration of the diffusing substance [%] 
𝑐𝐴 concentration of the diffusing substance  [mol/dm3] 
𝑐𝑓𝑙𝑜𝑤(𝑡) concentration of the diffusing substance in flow unit [%] 
D diffusion coefficient [m2/s] 
JA flux of substance A per unit area [mol/m2.s] 
𝑀 masa molowa substancji [g/mol] 
𝑚0 initial (total) mass of the diffusing substance (donor chamber) [g] 
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∆𝑚𝐴 relative increase of  mass of the diffusing substance in acceptor chamber [%] 
𝑚𝑎𝑐𝑐  mass of the diffusing substance in acceptor chamber [g] 
𝑚𝑑𝑜𝑛 mass of the diffusing substance in donor chamber [g] 
∆𝑚𝐷 relative decrease of  mass of the diffusing substance in donor chamber [%] 
𝑚𝑓𝑙𝑜𝑤  mass of the diffusing substance drifted from flow chamber [g] 
𝑚𝑟𝑒𝑠𝑒𝑟𝑣  mass of the diffusing substance in external reservoir  [g] 
𝑄 volumetric flow of the solution [dm3/s] 
t time [s] 
𝑉𝐴 / 𝑉𝐷 volume of the acceptor / donor chamber [dm3] 

Greek symbols  
 permeation coefficient [m/s] 
𝜌𝑟 density of solution [g/dm3] 
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STRESZCZENIE 

W pracy zaprezentowano część działań zrealizowanych w ramach międzynarodowego projektu 
badawczego MONSUL dotyczącego jakości wody w Zbiorniku Sulejowskim. Cele i zadania 
projektu są wielowątkowe a punktem startu był ciągły monitoring następujących parametrów jakości 
wody w Zbiorniku: stężenie chlorofilu, zawartość azotanów, stężenie tlenu rozpuszczonego, 
temperatura, odczyn pH, stężenie alg. Okresowo próbki wody były analizowane w warunkach 
laboratoryjnych, m.in. w celu oznaczenia stężenia fosforanów i azotanów oraz  biologicznego i 
chemicznego zapotrzebowania tlenu. Korzystając z Systemu Informacji Geograficznej (GIS) 
opracowane wyniki pomiarów będą stanowić bazę danych do dalszego ich wykorzystania oraz do 
weryfikacji trójwymiarowego modelu hydrodynamiki i parametrów jakościowych wody w 
Zbiorniku, opracowywanego wspólnie z Instytutem NIVA w Oslo. W efekcie możliwa będzie 
symulacja stanu ekologicznego Zbiornika Sulejowskiego. W artykule omówiono kolejne etapy 
działań przygotowawczych oraz zaprezentowano przykładowe, wstępne wyniki badań jakości wody 
w tym Zbiorniku. 
 
Słowa kluczowe:  monitoring wód powierzchniowych, sonda pomiarowa, GIS, MONSUL 

 

 

WPROWADZENIE  

Woda to najważniejsza dla człowieka część zasobów naturalnych. Tymczasem zasoby wody 
powierzchniowej (rzek, jezior, sztucznie spiętrzonych zalewów) są narażone na antropopresję. 
Powinny więc podlegać szczególnej ochronie, a wszelkie działania w ich obrębie powinny być 
przemyślane, właściwie ocenione i systematycznie kontrolowane. Woda w sztucznie 
spiętrzonych zbiornikach, powstałych w efekcie celowego działania człowieka, z 
przeznaczeniem np. jako magazyn wody pitnej lub dla uprawiania turystyki, rekreacji i sportu 
powinna charakteryzować się wysoką jakością. Niezbędne jest zatem prowadzenie częstych 
badań  wody, rejestracji wyników, analizy przyczyn zmian i monitorowania zagrożeń. W 
rejonie aglomeracji Łodzi powstały dwa duże tego typu zbiorniki wodne: na rzece Pilicy 
Zbiornik Sulejowski, na rzece Warcie Zbiornik Jeziorsko.  
Utworzenie na początku lat 70-tych ub. wieku Zbiornika (Zalewu) Sulejowskiego było 
sposobem na zwiększenie zasobów wodnych dla rozwijającej się aglomeracji łódzkiej. Przez 
ponad 40 lat Zbiornik ten zmieniał swoje funkcje i przeznaczenie, stając się ważnym miejscem 
rekreacji i sportów wodnych.  Jednak, przede wszystkim Zbiornik Sulejowski to unikalny i 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r.  

31 
 

bardzo złożony ekosystem z bogactwem fauny i flory, mającym znaczący wpływ m.in. na 
lokalną gospodarkę, rolnictwo, retencję i warunki mikroklimatyczne.  Jednakże, w miarę 
upływu lat, jakość wody w Zbiorniku Sulejowskim ulega ciągłemu pogarszaniu na skutek 
różnych działań m.in. doprowadzania do Zbiornika znacznych ładunków zanieczyszczeń, w 
efekcie czego w wodzie następują okresy masowego zakwitu sinic. Jest to proces i zjawisko 
niekorzystne i niebezpieczne dla każdej działalności i dla każdego sposobu korzystania z 
walorów przyrodniczych Zbiornika. Ponadto stan jego wód, ich podatność na eutrofizację, 
może mieć bezpośredni wpływ na warunki życia ponad stu tysięcy mieszkańców okolicznych 
gmin i miast, wpływ na zmiany klimatyczne i może być groźne dla lokalnego ekosystemu. 
Należy więc te zagrożenia badać, oszacować, przewidzieć i dążyć do ich minimalizacji. O 
konieczności monitorowania zmian jakości wody – okresowego i ciągłego na przykładzie 
zaporowego Zbiornika w Goczałkowicach na górnej Wiśle – przekonują wnioski wynikające 
m.in. z pracy Absalona i innych (2014). 
Na początku 2015 r., na Wydziale Inżynierii Procesowej i Ochrony Środowiska Politechniki  
Łódzkiej (WIPOŚ PŁ) zainicjowano projekt badawczy o nazwie MONSUL 
(http://www.monsul.wipos.p.lodz.pl), realizowany wspólnie z Wydziałem Nauk 
Geograficznych Uniwersytetu Łódzkiego i z Norweskim Instytutem Badań Wody (NIVA) w 
Oslo, którego celem jest stworzenie zintegrowanego programu badań monitoringowych wód 
Zbiornika za pomocą najnowocześniejszych dostępnych technologii i zaawansowanych 
narzędzi komputerowych służących monitoringowi oraz modelowaniu jakości wód 
powierzchniowych. Cele i zakres prac są wielowątkowe i wieloetapowe: w pierwszym etapie – 
wykonanie pomiarów, w drugim – wykonanie obliczeń i procedur matematycznego 
modelowania, w następnym etapie – udostępnianie i rozpowszechnianie rezultatów przy 
współpracy z regionalnymi i państwowymi zarządami oraz stowarzyszeniami monitorującymi 
środowisko i gospodarkę wodną, kontrolującymi stan i zmiany ekosystemu Zbiornika 
Sulejowskiego. 
  
W niniejszym artykule są omówione działania pierwszej fazy realizacji projektu badawczego 
tj. zaprojektowanie i zakup wyspecjalizowanego sprzętu pomiarowego oraz boi do 
zakotwiczenia i zamocowania sprzętu pomiarowo-rejestrująco-przekaźnikowego, wykonanie 
wyposażenia łodzi motorowej w osprzęt niezbędny podczas pomiarów na wodzie, wykonanie 
testowych przepływów i pomiarów celem ustalenia właściwych i optymalnych warunków 
dokonywania pomiarów na wodzie w pełnym zakresie badań, w miesiącach od maja do 
października 2015 roku. 
 
 

CEL, ZAŁOŻENIA I METODYKA BADAŃ 

Jednym  z celów  badań było  uzyskanie danych o szeregu parametrach  jakościowych wody w 
Zbiorniku Sulejowskim. Pomiary tych parametrów były realizowane w dwóch wariantach: 1 – 
za pomocą pomiaru stacjonarnego w jednym, stałym punkcie umiejscowienia sondy 
pomiarowej (na zakotwiczonej boi w okolicach tamy Zbiornika); 2 – za pomocą pomiaru 
mobilnego, w trakcie przepływu sondy zamocowanej na łodzi, płynącej według określonej 
trasy, po maksymalnie dużej powierzchni Zbiornika.  
Założeniem badawczego programu monitoringowego było uzyskanie danych o 
najważniejszych parametrach jakościowych wody w Zbiorniku, umożliwiających w następnym 
etapie projektu dokonanie oceny i matematycznego modelowania jakości wody przy 
określonych parametrach symulacji. Wykorzystywany w tym celu w projekcie MONSUL 
program GEMSS to zintegrowany model składający się z trójwymiarowego modułu 
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hydrodynamicznego i modułu transportu zanieczyszczeń wbudowany w system informacji 
geograficznej i system danych środowiskowych. 
Do przeprowadzenia badań wykorzystano zestaw pomiarowy – sondę EXO 2 (YSI, USA),  
z systemem gromadzenia i transmisji danych pomiarowych DT80 (TECHNIKA IT S.A., 
Gliwice, Polska). O walorach sondy EXO 2, jej przydatności do wykonania zamierzonych 
badań oraz licznych światowych zastosowaniach świadczą informacje dostępne m.in. wg YSI 
Application Notes (2008, 2011).  
Czujniki sondy wykonują automatyczny pomiar następujących parametrów wody: temperatura, 
odczyn pH, stężenie tlenu rozpuszczonego w wodzie, konduktywność, stężenie chlorofilu, 
stężenie alg i stężenie jonu amonowego. Ponadto boja WIPOŚ PŁ wyposażona jest w czujnik 
meteorologiczny mierzący temperaturę i wilgotność powietrza (względną i bezwzględną), 
prędkość i kierunek wiatru, ciśnienie atmosferyczne oraz nasłonecznienie. Częstotliwość 
pomiarów sondy i okresy transmisji danych do serwera operatora są regulowane – ustalono 
pomiar w odstępach dwóch minut i transmisję danych co dwie godziny.  
Dla potrzeb pomiarów mobilnych, w przepływie sondy, niezbędne było zbadanie i ustalenie 
najbardziej właściwych warunków ich wykonania – tj. określenie prędkości płynięcia łodzi 
motorowej i głębokości zanurzenia sondy w wodzie. Dane pomiarowe parametrów wody 
uzyskane z przepływu uzupełnione o czas i miejsce dokonanego pomiaru chwilowego (wg 
systemu GPS) są gromadzone w pamięci podręcznej przenośnego „dataloger’a”, skąd są 
przesyłane do komputera PC. Do pomiarów w przepływie skonstruowano specjalną „ławę  
z wysięgnikiem” montowaną na łodzi motorowej. Wysięgnik umożliwiał mocowanie sondy 
pomiarowej z kontrolowaną i dostosowaną do wymagań pomiarowych głębokością jej 
zanurzenia. Ułatwiał też dostęp do sondy dla jej obserwacji i dla okresowego oczyszczania. 
Długość wysięgnika wynosiła ok. 0,8 m, co zapewniało brak oddziaływań na czujniki 
pomiarowe falowania i zawirowania wody spowodowanego ruchem łodzi i jej napędu. 
 

 
 

WYKONANIE BADAŃ TESTOWYCH W PRZEPŁYWIE 

Badania testowe polegały na kilkukrotnym przepłynięciu tej samej trasy (o długości ok. 2 km) 
przy zachowaniu w danym przepływie stałej prędkości płynięcia. Przyjęto dwie prędkości: ok. 
5 km/h i ok. 9 km/h.  Holowana przy określonej, mierzonej głębokości zanurzenia sonda 
dokonywała pomiary „on-line” sześciu parametrów wody, wraz z danymi o czasie  
i lokalizacji sondy w momencie pomiaru.   Wyniki te rejestrowane były z częstotliwością co 
dwie minuty w systemie rejestracji danych w „datalogerze”. Trasę przepływów testowych 
pokazano na Rysunku 1. 
W każdym przepływie 4 – 5 razy zatrzymywano łódkę i w danym miejscu trasy dokonywano 
pomiaru chwilowego. Taki pomiar dostarczał wartości dla porównania wyników pomiarów  
w przepływie oraz podczas pomiaru miejscowego (stacjonarnego). Celem było wykazanie 
powtarzalności wyników z pomiarów wykonanych tymi dwiema metodami. Drugim 
parametrem zmiennym podczas przepływów testowych była głębokość zanurzenia sondy – 
testowano głębokość 1,5 i 2,5 metra. Do oceny testów służyła ponadto obserwacja zachowania 
sondy w przepływie np. intensywność zaburzenia wody, dostępność światła (promieni 
słonecznych) do czujników sondy.  
Dane z pomiarów testowych zapisane z systemu lokalizacji GPS przeniesione na mapę 
batymetryczną Zbiornika Sulejowskiego pokazują trasy przepływów i miejsca pomiarów 
chwilowych (stacjonarnych) – Rysunek 1. 
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Rysunek 1. Mapa trasy przepływ w testowych i zaznaczone punkty pomiar w chwilowych. 
 

 
ANALIZA WYNIK W PRZEP YW W TESTOWYCH 

Wyniki przepływ w testowych analizowano sporz dzaj c odpowiednie wykresy dla 
poszczeg lnych mierzonych parametr w. W oparciu o te wyniki, tu przytoczono dwa 
przykładowe wykresy – Rysunek 2 i 3, mo na zauwa y  pewn  rozbie no  warto ci, jednak e 
w rezultacie ł cznej analizy wynik w i obserwacji holowanej sondy mo liwe było ustalenie 
docelowych warunk w wykonania pomiar w mobilnych. A wi c st enia chlorofilu (Rysunek 
3) zmierzone w przepływie z pr dko ci  ok. 9 km/h wynosiły poni ej 4 g/L  
i znacznie odbiegały od warto ci zmierzonych przy pr dko ci płyni cia ok. 5 km/h oraz 
warto ci zmierzonych stacjonarnie (w wi kszo ci wynosiły one ok. 5 - 7 g/L). Ze wzgl du  
na podobn  tendencj  efektu pr dko ci płyni cia na inne zmierzone parametry wody oraz 
wizualnie zł  ocen  zachowania si  holowanej  sondy w wodzie (niestabilno  toru płyni cia),    
 

 
Rysunek 2. Wykres warto ci st eń niebieskich i zielonych alg zmierzonych podczas pomiar w w przepływach 

testowych i w pomiarach stacjonarnych w kolejnych miejscach na trasie przepływu.  
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Rysunek 3. Wykres warto ci st eń chlorofilu zmierzonych podczas pomiar w w przepływach testowych 
 i w pomiarach stacjonarnych w kolejnych miejscach na trasie przepływu.  

 
znaczne zawirowania wody wok ł sondy) uznano, e pomiary docelowe nale y prowadzi  przy 
mniejszej pr dko ci płyni cia – ustalono pr dko  ok. 6 km/h. Ponadto pr dko  ta została tak 
dobrana, aby zminimalizowa  bł dy wynikaj ce z bezwładno ci czujnik w pomiarowych. Nie 
bez znaczenia był fakt mo liwo ci pokonania wyznaczonej trasy ( zygzakiem  ponad 40 km w 
g r  Zbiornika) przy tej pr dko ci w ci gu jednego dnia pomiarowego.  
 
Na Rysunku 4 zamieszczono dwie fotografie prezentuj ce przepływ holowanej sondy  
z pr dko ci  przepływu łodzi ok. 9 km/h – fotografia (a) i z pr dko ci  docelow  ok. 6 km/h – 
fotografia (b).  
 

  
a)                                b) 

Rysunek 4. Fotografie charakteryzuj ce zachowanie si  holowanej sondy pomiarowej podczas przepływu:  
a - z pr dko ci  ok. 9 km/h   b - z pr dko ic  docelow  ok. 6 km/h.                           

 
Analiza drugiego parametru tj. gł boko ci zanurzenia sondy pomiarowej na poziomie 1,5 i 2,5 
m w warunkach chwilowego, stacjonarnego pomiaru, nie dała jednoznacznej odpowiedzi – 
zmierzone wielko ci r niły si  nieznacznie, w granicach bł d w pomiar w. Z tego wzgl du, 
a tak e znaj c map  batymetryczn  Zbiornika Sulejowskiego, z kt rej wynika, e jest to akwen 
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stosunkowo płytki, z licznymi mieliznami, zdecydowano realizować pomiary mobilne stosując 
układ przedstawiony schematycznie na Rysunku 5. 
 

 
 

 
 

Rysunek 5. Schemat położenia sondy pomiarowej z obciążnikiem w warunkach stacjonarnych (głębokość 
zanurzenia czujników sondy ok. 2,2 m) i w warunkach płynięcia z prędkością ok. 6 km/h (głębokość zanurzenia 

czujników sondy ok. 1,3 m).                           
 
Mianowicie, do liny holowniczej, do której była zamocowana sonda o masie 3,6 kg 
przymocowano metalowy obciążnik o masie ok. 12 kg. Podczas płynięcia opór 
hydrodynamiczny wody powodował unoszenie sondy a tymczasem obciążnik to unoszenie 
rekompensował i stabilizował położenie sondy w wodzie (eliminował ewentualne jej 
wirowanie, falowanie). Podczas płynięcia z prędkością ok. 6 km/h taki zestaw zapewniał 
stabilne położenie sondy z czujnikami pomiarowymi na głębokości ok. 1,3 m od poziomu 
wody.  
 

ZAŁOŻENIA METODYKI BADAŃ DLA POMIARÓW MOBILNYCH 

Docelowo program pomiarów z wykorzystaniem sondy wieloparametrowej w warunkach 
pomiarów mobilnych, zakładał przepływ łodzią motorową na całej długości Zbiornika – od 
tamy spiętrzającej do miejscowości Barkowice – według wyznaczonej trasy przepływu 
(„zygzakiem”) tak, aby uzyskać dane zarówno z głównego nurtu przepływu wody jak  
i z zatok, z okolic portów jachtowych czy ujścia rzek. Przykładowy, rzeczywisty ślad trasy 
jednodniowego płynięcia łódki wg pomiarów za pomocą systemu GPS przedstawiono na 
Rysunku 6. 
Sonda wraz z systemem rejestracji danych umożliwiała dokonanie pomiaru i zapisu wartości 
wraz z czasem i miejscem (GPS) pomiaru z częstotliwością dwóch minut. Zatem podczas 
jednego przepływu uzyskiwano informacje o stanie jakości wody w dniu pomiaru w około 650 
– 700 punktach zlokalizowanych na obszarze niemal całego Zbiornika. W sezonie letnim 2015 
wykonano 12 przepływów, dostarczając do dalszej analizy wyniki z kilku tysięcy punktów 

Wysięgnik

Obciążnik Sonda pomiarowa
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pomiarowych. Warto zaznaczyć, że w jednym punkcie pomiarowym sonda mierzyła 6 
parametrów jakości wody.   
Wartości zmierzone były następnie opracowywane przez specjalistów Wydziału Nauk 
Geograficznych UŁ, którzy wykorzystując nowoczesne systemy opracowania baz danych GIS 
(program ArcGIS firmy ESRI) przetwarzali każdy wynik w daną przestrzenną zlokalizowaną 
na powierzchni akwenu. W efekcie powstawały mapy punktowe rozkładu wartości dla każdego 
zmierzonego parametru w śladzie przepływu łódzki z sondą. Przykładową mapę rozkładu 
stężenia tlenu rozpuszczonego (mg/L) w dniu 22.07.2015 przedstawiono na Rysunku 7. 

 

 
 

Rysunek 6. Przykładowy ślad jednodniowego przepływu łódki z sondą pomiarową uzyskany z przeniesienia 
pomiaru lokalizacji łódki wg GPS na batymetryczną mapę Zbiornika Sulejowskiego.                             

 

 
 

Rysunek 7. Mapa rozkładu stężeń tlenu rozpuszczonego w wodzie Zbiornika (mg/L) 
 w śladzie płynięcia łódki z sondą w dniu 22.07.2015r. 

Tak opracowane wyniki stanowią bazę do dalszych bardziej szczegółowych analiz zmienności 
jakości wody w sezonie letnim oraz stanowią materiał źródłowy do opracowania 
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przestrzennego modelu matematycznego opisującego zmienność jakości wody w Zbiorniku 
Sulejowskim oraz do jego weryfikacji z wykorzystaniem wartości zmierzonych. Odrębną 
publikację z opracowaniem wybranych wyników zaprezentowali Ziemińska-Stolarska i inni. 
(2016).   
Należy dodać, że omówiona metodyka pomiarów była wzbogacona trzecim zestawem badań  
i analiz a mianowicie analizą próbek wody pobranych (w liczbie 15 i 30 w zależności od wersji 
pomiarów) w określonych miejscach Zbiornika. W tych próbkach oznaczano w warunkach 
laboratoryjnych następujące parametry: ChZT (w zakresie stężeń 15 – 150 mg O2/L), BZT5 (0,2 
– 12 mg O2/L, ogólny węgiel organiczny (2 – 65 mg C/L), azot azotanowy (0,01 – 0,5 mg N-
NO3/L), fosforany (0,02 – 2,5 mg PO4

3-/L). Zastosowane metody oznaczania ww. parametrów 
próbek wody są zgodne ze standardami stosowanymi w badaniach monitoringowych jakości 
wód powierzchniowych. Wyniki tych oznaczeń będą wykorzystane do weryfikacji 
opracowywanego modelu matematycznego.  
Podsumowując, należy podkreślić kompleksowość i szeroki zakres badań monitoringowych 
realizowanych w ramach programu MONSUL, a opracowany model i jego weryfikacja będą 
przydatne do modelowania i symulacji stanu ekologicznego Zbiornika i jego otoczenia. 
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ABSTRACT 

The aim of the present study was a proposal of a novel method of determination of liquid Darcy 
permeability in saturated porous solids, shrinking during the process of drying. The experimental 
data were obtained during convective drying of cylindrical samples of silica hydrogel synthesized 
by water glass hydrolysis with nitric acid (V). The measurements were made in the drying tunnel at 
temperatures 30 and 40°C with varying air humidity. The collected data allowed for calculation of 
apparent sample density and thus the space occupied by the liquid phase. The formulated model of 
the process required identification of the Darcy permeability for each solid under investigation. The 
values measured for the silica hydrogel were in the range of 6∙10-15 – 0.5∙10-15 m2 depending on the 
actual voidage. The change of the Darcy permeability during the process of drying indicates that the 
share of the capillary flow is the largest in the constant rate period where the size of the pores is the 
largest. With the progress of drying the pore size diminishes due to shrinkage and the permeability 
decreases. The presented method allows for easy and fast identification of the Darcy permeability 
in saturated porous solids.   

 

Keywords: drying, gel, transport coefficient, Darcy flow 

 

INTRODUCTION 

The literature on the liquid and vapor permeability of different types of building materials like 
concrete, wood, plaster etc. (in most cases non-shrinking during drying) is very extensive. Less 
publications are available on permeability of gels, which can be found in medical, horticultural, 
food and other products used for also thermal or acoustic insulation (Claisse P.A. et al., 2009; 
Kameche Z.A., 2014). Moreover gel can contain more than 99% water and still be solid and not 
to flow. (Anel L., 2014). The water holding property of materials is determined by their 
structural characteristics. The most important issue is how the microstructural aspects of the gel 
network and deformability of the network by an applied force affect water exudation rate from 
the material (Urbonaite V. et al., 2015). 
 
Water and/or vapor transport is a key process in many industrial processes such as drying, 
carbonation etc. The permeability of a porous solid is a macroscopic property which depends 
on other microscopic properties of material such as tortuosity, pore size distribution and 
uniformity (Szymkiewicz A., 2013).  In most cases when water transport mechanisms in gels 
are studied, components like network stiffness and time- or force-dependent changes of the gel 
morphology are usually neglected (Chemkhi S., 2008). 
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In the work of Hermansson (Hermansson A.M., 2008) one can find described three different 
components of water transport inside the gel structure: hydrodynamic flow, capillary flow and 
molecular diffusion. Hydrodynamic and capillary flows are apparent on macro- to micro scales. 
Hydrodynamic flow is dominant in large, open structures, and is driven by external forces like 
gravity. Capillary flow also depends on surface tension of the liquid, where the external pressure 
must be higher than the capillary pressure – a result of surface tension in order to displace water. 
Molecular diffusion is dominant on nanometer scale and is of importance for the mass transport 
of molecules of bound moisture.  
To measure hydrodynamic and capillary flow, an external force has to be applied. The 
measurement of water holding should include the maximum amount of water that is removed 
from the structure of gel, at a given force. The second important aspect is kinetics of the process 
(Kocher P.N., 1993). 
The direct way of measuring liquid permeability is to apply Darcy law to data of liquid flux at 
given pressure drop. There are also several methods which are indirect. In this work we aim at 
presenting a new experimental method to measure the main driving force to calculate liquid 
permeability in saturated materials like hydrogel using the drying kinetics data. The developed 
method and obtained results can be useful to researchers who are measuring or modelling 
durability or who are designing structures of different materials for fluid transport and need to 
know their permeability in the design process.  
 
The advantages of method used in this paper include: 

 dynamic, direct measurements of driving force (pressure gradient), more reliable than 
results from other methods presented in literature. 

 cheap and easy experiment, which can be made in most drying methods (except the 
supercritical drying and freeze drying) – it is depend on type of measuring device. 

 the results from one material can be compared with results for another material 
shrinkage or non-shrinkage. 
 

MATERIALS AND METHODS  
APPARATUS 

Drying tunnel used in the experiments shown in Figure 1 is described in details elsewhere 
(Adamski R. et al., 2014). The procedure of determining drying shrinkage of a sample based 
on camera images is also explained there. Evolution of tunnel air temperature and RH as well 
as the sample mass, temperatures, internal pressure and picture were recorded. The use of thin 
type J thermocouples, allowed for their placement inside the sample without significant 
structural damage to the material prior to drying, two thermocouples were installed in each 
sample. 

 
 

Figure 1. Diagram of drying tunnel, 1 – sample, 2 – balance, 3 – humidifier, 4 – fan 

1 

2 

4 
3 
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The modified pressure sensor on the tray is shown in Figure 2. Pressure changes inside the 
sample were recorded by inserting axially a fine needle which is an integral part of the sensor. 
This allowed the evaluation of actual pressure inside the material during the progress of drying. 
Measurements of temperature, pressure, sample weight and humidity in the tunnel were 
recorded at intervals of one minute. 

a) b)  

Figure 2. The measuring tray with sensors and sample; a) 1-sample, 2-tray, 3-thermocouple, 4-needle of pressure 
sensor, 5-temperature loggers, 6 – pressure logger b) pressure sensor with sample after drying 

In experiments were used gel cylinders of diameter 32 mm and height 22 mm. is placed 
vertically on a balance dish suspended in the tunnel. Both bases of sample were insulated by 
Plexiglass disks of thickness 2 mm. This allowed simplified calculations for heat and mass 
transport as one-dimensional.  
The experiments were performed at two temperatures of 30° C and 40° C with varying RH of 
air flowing at velocity of 1m/s. Upon completion of the experiment the sample was dried in 105 
° C to constant weight in order to determine moisture content of the material. 
 

SAMPLE SYNTHESIS 

Silica gels used in experiments were synthesized by three stage sol-gel method were used. The 
silica precursor was commercial sodium metasilicate solution in water („water glass” 
DRAGON R-145) containing 35% to 45% pure SO2. For making the sol 95% nitric acid and 
distilled water were used. In one beaker 25 ml of water glass was mixed with 100 ml of water 
and in the other 7 ml of nitric acid was diluted with 118 ml of water. The contents of both 
beakers was mixed together and stirred vigorously for several minutes before casting into 
cylindrical molds. The samples were left to gelate for 24 hrs. After that time gel cylinders was 
taken out of their molds and placed in a bath of diluted nitric acid to allow for complete 
neutralization of the gel and strengthening its structure. After this stage gel cylinders were taken 
out and placed in a distilled water bath for 5 days in order to wash out the remaining salts and 
acid.  
The resulting hydrogels have water content of 20 kg/kg dry basis, which corresponds to dry 
density of 50 kg/m3. 

 

 
 

1
5

5

5
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RESULTS 

To analyses the results it was necessary to determine which processes were transporting the 
water during the tests. The determination of Darcy permeability is important in modeling of the 
internal moisture transport in the solid during drying especially in the saturated state.  
The main process that was considered in this paper was pressure driven flow measured by 
sensors. 
 
For the analysis presented in this work, calculations based on the following assumptions: 

1. Body fully saturated with water. 
2. Mass and heat transfer only in radius toward. 
3. The evaporation of water only from the side surface of the cylindrical sample. 
4. The solvent is incompressible. 
5. The initial temperature and moisture distribution in solid is uniform. 
6. No mechanical external load or forces (gravity force is neglected). 
7. The solid skeleton is contractible. 

 
The transport was described by the Darcy low and permeability was calculated from the 
equation (1): 

p
rjk

L

Li
L

D







 (1) 

where: 
kL – liquid permeability [m2] 
L – density of liquid water [kg/m3] 
L – viscosity of liquid water [Pas] 
Dp – pressure gradient (liquid pressure difference Dp=P0-pinside sample, P0 – ambient pressure) [Pa] 
r   – radius of the cylindrical sample [m] 
ji   – evaporation stream [kg/(m2s)] 
 

The current porosity of sample was calculated from the equation (2): 

skeleton

mskeleton







  (1) 

where: 
skeleton – density of dry sample skeleton obtained from pycnometer [kg/m3] 
m – density of material (dry mass/current volume of sample) [kg/m3] 
 
 

The Figure 3 presents an example for a drying shrinkage of sample during drying at 30°C. 
Shrinkage was uniform and after 40 hours had first crack. 
  
Summary of obtained results from drying tunnel in form of temperature curves, pressure cures 
and drying kinetics are shown in Figure 4 and 5. 
 
In first stage of drying gel heats up and Darcy flow of the liquid towards the surface. The liquid 
permeability coefficient is decreasing gradually at this time (Figure 6 and Figure 7). 
In second stage, after the stage of pre-heating material, the liquid inside thermally expands and 
simultaneously the evaporation on the surface makes the soft gel to shrink, the water is forced 
from pores and value of permeability stabilized. Value of coefficient stabilized at constant level 
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after 20 hour of process in both temperatures of drying. The range of coefficient remains the 
same regardless of the drying temperature.   
 

 
Figure 3. The progress of sample shrinkage drying at 30°C 

 
Experimental sorption isotherm is presented in the article (Adamski R., 2014).  The value of 
critical humidity 0.35 kgH2O/kg d.m.  is reached after the time of about 40 hours for 30°C and 
30 hours for 40°C, at the same point temperature of material is slowly raised to the temperature 
of drying agent. At this point the saturation point is leaved, inside of the body is observed 
transport of liquid and gas, evaporation stream is no longer constant, but liquid permeability 
coefficient remains constant (gas permeability coefficient should be calculated). At this point 
very often is observed cracking of gel. The presented method is applicable only to the period 
of complete saturation of the material with solvent. 
 
Calculation of the liquid permeability coefficient was performed until the sample cracked, in 
order to avoid errors resulting from loosing connection between the sample and needle of 
the pressure sensor. The obtained results are presented in Figure 6 for drying at 30°C and Figure 
7 for 40°C.  
 
Similar values, in the range of 10 - 12.5∙10-15 m2, for liquid permeability coefficient were 
presented by Lee B.I, 1998 for water in TMOS silica gels based on traditional method of 
measurement by the hydraulic method. In that work, experiments were performed under 
constant temperature 45°C and the gel remained fully saturated and didn’t shrink due to water 
evaporation.   
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Figure 4. Results for 30°C, average air humidity=0.014 kgH2O/kg dry air 

 

 
Figure 5. Results for 40°C, average air humidity=0.027 kgH2O/kg dry air 

 
 

CONCLUSIONS 

The liquid permeability of prepared silica hydrogels was measured by the new method based 
on direct measurement of the internal pressure in the sample using a modified pressure sensor.  
 
Below the saturation point, liquid permeability coefficient remains constant, and capillary 
pressure begins to play a large role. If the capillary pressure will exceed the strength of 
backbone network of gel then cracking begins. 
 
Most of the earlier studies focus on permeability of bodies which do not exhibit drying 
shrinkage and as a they are represented by one value of permeability coefficient. The present 
method allows for easy and fast identification of the liquid permeability coefficient in saturated 
porous solids shrinking during drying.  However, this method is applicable only to the period 
of complete saturation of the material with solvent. 
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Figure 6. The liquid permeability coefficient vs. porosity for samples drying at 30°C  

 
 

 
Figure 7. The liquid permeability coefficient vs.  porosity for samples drying at 40°C 
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STRESZCZENIE 

Niezwykłe właściwości aerożeli znajdują coraz więcej zastosowań w różnych dziedzinach nauki 
 i sektorach przemysłu. Niezwykłe właściwości aerożeli tj. mała gęstość oraz bardzo niski 
współczynnik przewodzenia ciepła na poziomie  0.015Wm-1K-1 doskonale nadają się  
do wykorzystania w sektorze budowlanym jako doskonała izolacja cieplna. Praktyczne 
wykorzystanie aerożeli krzemionkowych wiąże się jednak z pewnymi ograniczeniami 
wynikającymi z ich niskiej wytrzymałości mechanicznej oraz wysokimi kosztami produkcji 
wynikającymi z procesu suszenia nadkrytycznego. W pracy tej przedstawiono właściwości 
materiału izolacyjnego w postaci zbrojonej płyty aerożelowej na bazie krzemionki w reakcji zol-żel 
suszonej pod ciśnieniem atmosferycznym. Uzyskany materiał charakteryzuje gęstością  
100-400[kg m-3], skurczem objętościowym 30-60%, wytrzymałością na ściskanie E=20-60[MPa] 
oraz współczynnikiem przewodzenia 20-40[mW m -1K-1]. 

 

Słowa kluczowe: zbrojone płyty żelowe 

 

WPROWADZENIE 

Współcześnie określanie współczynnika przewodzenia ciepła odbywa się przy użyciu kilku 
metod: 
a. statyczna metoda „gorącej płyty” 
b. dynamiczna metoda „gorącego drutu” 
c. metoda „flash diffusivity” 
Metoda „gorącej płyty” zakłada określenie współczynnika przewodzenia ciepła poprzez pomiar 
strumienia ciepła przepływającego przez próbkę, gradientu temperatury w próbce oraz jej 
grubości. Materiał o dobrze zdefiniowanych wymiarach umieszczany jest pomiędzy dwoma 
płytami nagrzanymi do temperatur, których różnica stanowi gradient temperatury.  
Na powierzchni płyty znajdującej się w kontakcie z próbką umieszczone są sensory,  
za pomocą których określany jest strumień ciepła przepływający przez badany materiał.  
Do pomiaru konieczne są dwie próbki, umieszczone między jednym głównym oraz dwoma 
pomocniczymi podgrzewaczami co zapewnia symetryczny ruch ciepła. Temperatura płyt oraz 
gradient temperatury w próbce jest sterowany za pomocą zmian w ilości mocy dostarczanej do 
pomocniczych podgrzewaczy. W takim układzie zagwarantowany jest liniowy 
jednowymiarowy ruch ciepła. Za pomocą tej metody możliwe jest określenie przewodności 
cieplnej w zakresie od 0,005 do 0,5 W/(m*K). Ograniczenia wynikają z możliwego  
do uzyskania przez urządzenie gradientu temperatury między -20, a 100 °C. Za pomocą  
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tej metody określany jest współczynnik przewodzenia ciepła materiałów izolacyjnych takich 
jak włókno szklane. Stosowane są pewne modyfikacje tej metody, które polegają na otoczeniu 
całej powierzchni testowej płytami grzejnymi, dzięki czemu pomiarowi mogą podlegać 
większe próbki oraz można uzyskać większe zakresy temperatur. Wówczas oprócz wcześniej 
wymienionych elementów stanowiska pomiarowego stosowane są dodatkowe podgrzewacze 
na bokach próbki. Zapewnia to możliwość podgrzania powierzchni do temperatur z zakresu od 
-180 do 650 °C. Dzięki temu możliwy jest pomiar współczynnika przewodzenia ciepła  
w szerszym zakresie, do 2 W/(m*K). 
Metoda „gorącego drutu” umożliwia pomiar współczynnika przewodzenia w temperaturze 
pracy badanego materiału. Podczas pomiaru drut jest osadzony wewnątrz próbki. Przed 
rozpoczęciem testu temperatura próbki musi być ustabilizowana na żądanym poziomie. 
Wówczas drut nagrzewany jest do określonej temperatury przy pomocy urządzenia 
utrzymujące stałą moc grzewczą. W celu określenia współczynnika przewodzenia ciepła 
mierzony jest przyrost temperatury drutu w czasie trwania testu. Wyróżnić można trzy metody 
rejestracji temperatury drutu. Pierwszy polega na mierzeniu temperatury przy pomocy 
termopary przyspawanej do powierzchni drutu. Druga metoda zakłada pomiar temperatury  
w czasie w pewnej określonej odległości od drutu, równolegle do niego. W trzeciej metodzie 
do określenia temperatury drutu służy korelacja między oporem elektrycznym drutu,  
np. platynowego, a jego temperaturą. W zależności od tego, która z wcześniej wymienionych 
metod rejestracji i określania temperatury drutu zostanie użyta w takim zakresie możliwy jest 
pomiar przewodności. Pierwsza metoda, przy której używana jest termopara pozwala na pomiar 
w zakresie do 2 W/(m*K), natomiast dwie pozostałe w zakresie od 15 do 20 W/(m*K). Metoda 
ta umożliwia pomiar w zakresie temperatur od temperatury otoczenia do 1500 °C. Badane 
próbki mogą być duże, o niehomogenicznej budowie, np. materiały ceramiczne lub materiały 
ogniotrwałe, drewno (http://www.ceramicindustry.com/articles/84495-measuring-thermal-
conductivity; Fodemski T.R., 2001, Wiktorowski M. i in, 2004). W przypadku materiałów 
porowatych jak drewno mierzony jest efektywny współczynnik przewodzenia ciepła. Drut o 
małej średnicy wykonany, np. z konstantanu umieszczany jest wraz z czujnikiem temperatury 
między dwoma kawałkami drewna o takich samych wymiarach. Nagrzewanie z określoną mocą 
trwa  
60 s. Podczas jego trwania temperatura drutu wzrosła średnio o 3 °C. Na podstawie zależności 
(1) określa się wartość efektywnego współczynnika przewodzenia ciepła. 
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gdzie λ – efektywny współczynnik przewodzenia ciepła [W/(m*K)], P – ilość ciepła 

dostarczanego do przez źródło ciepła [W], t2 – czas, po którym osiągnięto temperaturę drutu 
T2 [s], t1 – czas, po którym osiągnięto temperaturę drutu T1 [s], T2 – temperatura drutu  
po czasie t2 [°C], T1 – temperatura drutu po czasie t1 [°C] (Prałat K. i in., 2013).  

 
Metoda „gorącego drutu” pozwala na wyznaczenie przewodności cieplnej w stanie 

ustalonym i nieustalonym. 
Za pomocą metody „flash diffusivity” można mierzyć przewodność cieplną 

bezpośrednio, jeżeli znane jest ciepło właściwe oraz gęstość badanego materiału. Należy ona 
do grupy metod o charakterze dynamicznym, czyli takich, w których pomiar jest prowadzony 
w stanie nieustalonym. Próbki są przed testem właściwym nagrzewane w piecu  
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do wymaganej temperatury. Następnie powierzchnia zewnętrzna jest nagrzewana za pomocą 
krótkich impulsów światła wytwarzanych za pomocą lasera lub lamp błyskowych. Ciepło 
przepływa wzdłuż próbki skutkując nagrzaniem tylnej części próbki. Wzrost temperatury  
w czasie jest mierzony za pomocą detektora podczerwieni. Testy mogą być prowadzone  
do temperatury 2000°C. Metoda ta daje możliwość pomiaru przewodności cieplnej  
w zakresie od 0,5 do 2000 W/(m*K) (Wiktorowski M. i in, 2004; 
http://www.ceramicindustry.com/articles/84495-measuring-thermal-conductivity; Fodemski T.R., 
2001).  
 

METODYKA I WYNIKI 

Stanowisko do pomiaru współczynnika przewodzenia ciepła składa się z zasilacza prądu 
stałego, woltomierza, amperomierza oraz drutu kantalowego pokazanego schematycznie na 
Rysunek 1. 

 

 
Rysunek 1 Schemat aparatury do określania współczynnika przewodzenia ciepła. 

 
Podczas eksperymentu mierzona jest temperatura drutu za pomocą termopary przylutowanej 
do jego powierzchni oraz temperatura na powierzchni próbki za pomocą drugiej termopary. Za 
pomocą amperomierza i woltomierza określane jest natężenie prądu oraz napięcie, a tym 
samym moc cieplna dostarczana do badanego materiału. Obliczenia są prowadzone w stanie 
nieustalonym na podstawie pomiaru temperatury drutu i na powierzchni próbki.  
Dla porównania pomiary i obliczenia wykonane zostały dla układu w stanie ustalonym 
korzystając z zależności (2). 
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gdzie Q – dostarczona ilość ciepła do próbki [W]; dz – średnica próbki [m]; dw – średnica 
drutu [m]; L – długość próbki [m]; Tp –temperatura na powierzchni próbki [°C];  
Td – temperatura drutu [°C]. 

 
Średnica próbki i drutu mierzona była za pomocą suwmiarki. Pomiar przewodności cieplnej 

został wykonany dla styropianu o znanej wartości współczynnika przewodzenia ciepła oraz dla 
płyt wykonanych na bazie nieorganicznej krzemionki. Wyniki pomiarów  
w stanie ustalonym przedstawione zostały w tabeli 1 i 2. 
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Tabela 1. Współczynnik przewodzenia płyt w stanie ustalonym. 

Ilość 
warstw 

Stosunek 
objętościowy Sizol : 

H2O : EtOH 

λ 
[W/(m*K)] 

1 2 ml : 3 ml : 10 ml 0,0324 
2 2 ml : 3 ml : 10 ml 0,0375 
3 2 ml : 3 ml : 10 ml 0,0366 

 
Tabela 2 Współczynnik przewodzenia ciepła dla styropianu w stanie ustalonym. 

Nazwa 
próbki 

λ 
[W/(m*K)] 

λpr 
[W/(m*K)] 

S3 0,0393 
0,038 

S4 0,0377 
 
gdzie  
λ – wyznaczony współczynnik przewodzenia ciepła [W/(m*K)], λpr - współczynnik 

przewodzenia ciepła podany przez producenta [W/(m*K)]. 
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STRESZCZENIE 

W pracy przeanalizowano możliwość wydzielania 1,3-propanodiolu z brzeczek fermentacyjnych 
uzyskiwanych w wyniku biokonwersji odpadowego glicerolu powstającego w procesie 
otrzymywania biodiesla. Przeprowadzono badania ekstrakcji reaktywnej, w której 1,3-propanodiol 
był przekształcany w acetal i ekstrahowany selektywnie heksanem. Czysty propanodiol otrzymuje 
się w reakcji hydrolizy a odzyskiwany aldehyd i heksan zawracany jest do procesu. 

 

Słowa kluczowe: 1,3-propanodiol, ekstrakcja reaktywna, glicerol odpadowy 

 

WPROWADZENIE 

Na światowym rynku obserwuje się wzrost ilości odpadowego glicerolu, jego głównym 
źródłem jest produkcja biopaliw. Podczas produkcji biodiesla polegającej na transestryfikacji 
olejów roślinnych powstaje około 10% glicerolu niskiej jakości. Jedną z możliwości jego 
zagospodarowania jest biokonwersja do 1,3-propanediolu (1,3-PD), który jest cennym 
surowcem wykorzystywanym w produkcji polimerów. Po procesie biokonwersji  
z wykorzystaniem bakterii Clostridium butyricum otrzymuje się brzeczkę zawierającą 3-5% 
1,3-PD, kwasy karboksylowe, sole nieorganiczne, nieprzereagowany glicerol oraz biomasę 
(Celińska i in. 2015). Ze względu na stosunkowo niskie stężenia oraz wieloskładnikowość 
brzeczki otrzymywanej w wyniku biokonwersji odpadowego glicerolu problemem jest 
wydzielanie i oczyszczanie końcowego produktu.  
Najprostszym podejściem do tego problemu jest destylacja surowej brzeczki fermentacyjnej 
pod zmniejszonym ciśnieniem, jednak bez wcześniejszego jej oczyszczenia proces jest 
niemożliwy (Zhang i in. 2015). Jedną z metod wydzielania produktów otrzymywanych  
w wyniku biokonwersji jest metoda polegająca na strąceniu soli oraz destylacji próżniowej. 
Metoda ta jest jednak droga i mało efektywna (Gao i in. 2007). Ekstrakcja rozpuszczalnikowa 
również nie zachodzi z pożądaną wydajnością z uwagi na właściwości hydrofilowe  
1,3-propanodiolu, który nie rozpuszcza się w rozpuszczalnikach niepolarnych co skutkuje niską 
wydajnością tej metody.  Zastosowanie nawet wieloetapowej ekstrakcji nie zapewnia pożądanej 
wydajności (Malinowski 1999). Ekstrakcję 1,3-propanodiolu z brzeczki fermentacyjnej można 
również prowadzić przy użyciu rozpuszczalników hydrofilowych  
z dodatkiem soli nieorganicznej. Li i wsp.  (Li i in. 2009) opisuje taką ekstrakcję przy 
zastosowaniu jako ekstrahenta metanolu. Metoda ta jest stosunkowo wydajna jednak problem 
stanowi odzysk użytych soli. Konkurencyjną metodą dla opisanych powyżej jest ekstrakcja  
z selektywną reakcją chemiczną. Aby wyekstrahować 1,3-propanodiol z możliwie wysoką 
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wydajnością i selektywnością konieczne jest zablokowanie grup hydroksylowych,  
np.  poprzez acetalizację, przy użyciu niższy aldehydów alifatycznych, zwiększając  znacznie 
współczynnik podziału w otrzymanym układzie ekstrakcyjnym. 
 

 
 
 Acetale wykazują właściwości hydrofobowe, dzięki czemu możliwa jest ekstrakcja 
rozpuszczalnikiem niepolarnym. Reakcja acetalizacji jest reakcją odwracalną, co sprawia,  
że odzysk produktu jest możliwy przez zastosowanie hydrolizy (Hao i in. 2006; Matsumoto  
i in. 2015). Największą zaletą tej metody jest fakt, że w procesie nie rozcieńcza się otrzymanego 
1,3-propanodiolu. 
 

BADANIA EKSPERYMENTALNE 

Proces ekstrakcji reaktywnej 1,3-propanodiolu (1,3-PD) prowadzono na roztworach 
modelowych oraz rzeczywistych brzeczkach. Roztwór modelowy stanowił 3% roztwór  
1,3-PD, skład brzeczek fermentacyjnych przestawiono w Tabeli 1. Biokonwersję odpadowego 
glicerolu w kierunku uzyskania 1,3 propanodiolu prowadzono na Uniwersytecie 
Przyrodniczym w Poznaniu (Katedra Biotechnologii i Mikrobiologii Żywności).  
 
Tabela 1 Skład brzeczki fermentacyjnej 

SKŁADNIK  STĘŻENIE [G/L]  
1,3-PD  31,770  
GLICEROL  0,439  
KWAS BURSZTYNOWY  0,314  
KWAS MLEKOWY  3,490  
KWAS MRÓWKOWY  0,897  
KWAS OCTOWY  3,091  
KWAS MASŁOWY  3,545  

 
Do reakcji acetalizacji wykorzystano aldehyd izomasłowy. Jako hydrofobową fazę 

organiczną zastosowano heksan, przy różnych stosunkach objętościowych faz. Badania 
prowadzono w skali 10 ml i 25 l. Katalizatorem reakcji acetalizacji był kwas siarkowy(VI)  
o stężeniu w zakresie 0,005–0,15 mol/L (pH 0,5-2). Analizy składu pobieranych próbek 
prowadzono metodą chromatografii gazowej, na chromatografie firmy Hewlett Packard 5890 
seria II z detektorem FID wyposażonym w kolumnę Permabond CW20M-1,0μm o długości 
30m i średnicy 0,32mm. Wydajność procesu definiowano, jako ilość wyekstrahowanego  
1,3-PD w postaci acetalu do ilości, jaka teoretycznie mogła powstać z wprowadzonego  
do układu 1,3-PD. Acetal uzyskiwano z wydajnością 89%. Wyekstrahowany roztwór acetalu 
w heksanie poddawano destylacji na złożu kationitu Lewatit MonoPlus SP 112, który był 
katalizatorem hydrolizy. Hydrolizę prowadzono w szklanej kolumnie wypełnionej mieszaniną 
100 cm3 makroporowatej żywicy jonowymiennej Lewatit MonoPlus SP 112 oraz szklanych 
pierścieni. Złoże było tak ułożone, aby zapewnić swobodny przepływ par oraz skroplin.  
Z dołu kolumny odpierano 1,3-PD a jako destylat heksan, aldehyd oraz wodę.  
W celu dobrania najkorzystniejszego stosunku molowego reagentów przeprowadzono serie 
eksperymentów przy stałym stężeniu katalizatora (0,005 mol/L, pH=2) w temperaturze 21°C. 
Wyniki tych badań przedstawiono na Rys. 1. 
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Rysunek 1. Wpływ stosunku molowego reagent w na wydajno  ekstrakcji reaktywnej 1,3-PD.

 
Wraz ze wzrostem nadmiaru molowego aldehydu w stosunku do 1,3-PD wydajno  

procesu wzrasta. Pomimo, i  najkorzystniejszy wpływ na proces ma trzykrotny nadmiar 
aldehydu w dalszych badaniach zdecydowano stosowano dwukrotny jego nadmiar, poniewa  
wraz z zwi kszaniem st enia aldehydu stopień wyekstrahowania wzrasta w nieznacznym 
stopniu. 

Sumaryczny wpływ st enia katalizatora kwasowego na proces ekstrakcji acetalu 
przedstawiono na rys. 2 w formie zale no ci czasowych przebieg w stopnia ekstrakcji od pH. 
 

 
Rysunek 2. Wpływ pH roztworu wodnego na kinetyk  ekstrakcji reaktywnej 1,3-propanodiolu. 

 
Wraz ze spadkiem pH obserwujemy wyra ny wzrost szybko ci ekstrakcji  

1,3-propanodiolu w formie acetalu. Stopień ekstrakcji zale y gł wnie od szybko ci reakcji 
acetalizacji i osi ga warto  97% dla pH 0,5 wci gu 30 min. 

Na rys. 3 przedstawiono wpływ temperatury na stopień ekstrakcji dla stosunku 
molowego 1,3-PD do aldehydu 1:2, pH 0,5.  
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Rysunek 3. Wpływ temperatury na kinetykę ekstrakcji reaktywnej 1,3-PD. 

 
Wzrost temperatury procesu w granicach 21-50°C przy pH 0,5 wpływa nieznacznie na 

przyspieszenie procesu, ale jednocześnie obniża równowagowy stopień ekstrakcji 1,3-PD  
z 97 do 83%. 

Badania hydrolizy acetalu na kationicie pokazały, że reakcja hydrolizy ma charakter 
równowagowy. Oznacza to, że właściwe poprowadzenie hydrolizy związane jest  
z odpowiednim rozkładem stężeń w kolumnie destylacyjnej, w której prowadzona jest 
hydroliza. 
 

 
Rysunek 4. Uproszczony schemat instalacji. 
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Na podstawie przeprowadzonych badań i analiz zaproponowano schemat instalacji 
otrzymywania 1,3-propanodiolu z brzeczki fermentacyjnej. W procesie realizowane są dwa 
etapy; acetalizacja z ekstrakcją oraz hydroliza powstałego acetalu. Odzyskiwany heksan  
i aldehyd izomasłowy zawracane są ponownie do obiegu. Zaproponowane rozwiązanie może 
być konkurencyjne w stosunku do innych proponowanych metod, ponieważ na żadnym etapie 
nie następuje zmniejszenie stężenia poniżej stężenia wyjściowego. 
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STRESZCZENIE 

Osad ściekowy jest odpadem powstającym w wyniku procesu oczyszczania ścieków. Posiada on 
specyficzny skład mikrobiologiczny i różnorodne właściwościowości fizykochemiczne. 
Heterogeniczny skład osadu utrudnia odpowiedni dobór metody jego stabilizacji. W pracy określono 
wpływ ozonowania osadu ściekowego pochodzącego z oczyszczalni ścieków w Ropczycach 
(województwo podkarpackie) na jego parametry mikrobiologiczne i fizykochemiczne. Ozonowanie 
prowadzono wykorzystując innowacyjne rozwiązanie, które zapewnia optymalne warunki wymiany 
masy oraz odpowiedni czas kontaktu ozonu z osadem nadmiernym. Proces ozonowania prowadzono 
przez okres 15, 30, 45 i 60 minut przy stężeniu ozonu 90-110 ppm. W wyniku działania ozonu na 
osad ściekowy zredukowano liczbę jednostek tworzących kolonie o co najmniej jeden rząd 
wielkości w stosunku do próby nieozonowanej oraz uzyskano lepszą odwadnialność osadu, przy 
niezmienionym pH osadu. Wartość CHZT i BZT5 wraz z czasem procesu wzrastała, dzięki 
zwiększonej dostępności materii organicznej.  

Słowa kluczowe: osad ściekowy, ozonowanie, procesy stabilizacji osadu 

 

WSTĘP 

Zróżnicowanie metod wydzielania osadów ściekowych, ich stabilizacji, odwadniania, a 
także specyficzny charakter samych osadów, przyczyniają się do dużej niestabilności ich składu 
chemicznego, a także zróżnicowanych właściwości fizycznych (Tujaka, 2009). Skład 
i właściwości osadów ściekowych są wypadkową wielu czynników, takich jak między innymi 
pierwotny ładunek zanieczyszczeń w dopływających do oczyszczalni ściekach, ich 
temperatura, typ bioreaktora, oraz zastosowane procesy technologiczne ich oczyszczania. 
Znaczący wpływ na skład ścieków, a w konsekwencji osadów ściekowych ma stopień 
zurbanizowania i uprzemysłowienia aglomeracji, a ponadto obecność szpitali, sanatoriów, 
wytwórni szczepionek, procentowy udział skanalizowania aglomeracji, a co za tym idzie ilość 
ścieków dowożonych taborem asenizacyjnym. Cechą charakterystyczną przeważającej części 
osadów ściekowych jest ich wysokie uwodnienie, które sięga od 99% w osadach surowych 
nadmiernych do 80-55% w osadach odwodnionych. Uwodnienie poniżej 10% charakteryzuje 
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osady wysuszone termicznie (Bień, 2012). Zawartość wody w osadach ściekowych jest większa 
niż w oborniku, przez co utrudnia ich wykorzystanie w rolnictwie ze względu choćby na 
zwiększone koszty transportu (Wysokiński i Kalembasa, 2006). Osady ściekowe cechują się 
także dużą zawartością węgla organicznego oraz makro i mikroelementów, w tym głównie 
azotu i fosforu, co umożliwia ich stosowanie jako nawóz. Dużym problemem jest również 
przedostawanie się do osadów znacznych ilość substancji szkodliwych i toksycznych, takich 
jak metale ciężkie, zanieczyszczenia organiczne pochodzenia przemysłowego, których 
pierwotnym źródłem są poddawane oczyszczaniu ścieki. Osady ściekowe tworzą specyficzne 
środowisko dla życia różnych drobnoustrojów, jednocześnie stanowiąc bardzo dobre podłoże 
do ich namnażania. Zasiedlone są przez mikrofaunę i mikroflorę, wśród których wyróżnić 
można między innymi bakterie, wirusy, robaki pasożytnicze, grzyby, pierwotniaki i inne.  

Różnorodny skład osadów stwarza konieczność ich stabilizacji, aby otrzymać sanitarnie 
bezpieczny produkt. Poprawę parametrów osadu można uzyskać poprzez wstępną obróbkę 
osadu czyli kondycjonowanie, która ma na celu rozdrobnienie fazy stałej osadu oraz destrukcję 
mikroorganizmów osadu czynnego. Zniszczenie komórek powoduje uwolnienie substratów i 
enzymów istotnych dla dalszego biochemicznego rozkładu związków organicznych przez 
bakterie fazy kwaśnej i metanowej. Osady kondycjonuję się między innymi ultradźwiękami, 
termicznie, chemicznie przez stosowanie między innymi CaO oraz w ostatnich latach przez 
ozonowanie (Wysokiński, Kalembasa, 2006; Długosz, Gawdzik, 2014). 

Z fizyko-chemicznych metod dezintegracji komórek osadu czynnego ozonowanie ma 
największy potencjał dezynfekcyjny oraz substratotwórczy, wynikający nie tylko 
z efektywnego rozbijania kłaczków osadu czynnego oraz komórek drobnoustrojów 
stanowiących osad czynny ale także z chemicznego przekształcania uwalnianych w procesie 
lizy komórek związków organicznych do składników bardziej dostępnych dla 
wyspecjalizowanych drobnoustrojów. Tak powstały substrat możne przyczyniać do 
zintensyfikowania procesów metanogenezy w biogazowaniach działających przy 
oczyszczalniach ścieków. Zwiększenie biodostępności może być uzasadnieniem 
przyrodniczego wykorzystania osadów ściekowych.  

Ozon jako bakteriobójczy gaz jest ponad dwukrotnie bardziej aktywny niż chlor. Ozon 
efektywnie niszczy wirusy, pod jego wpływem znacznie szybciej giną drożdże, zarodniki 
grzybów i cysty. Ozon niszczy ponadto szereg związków uważanych za rakotwórcze, na 
przykład wielopierścieniowe węglowodory aromatyczne, a także stosowany jest do usuwania 
zapachu i związków refrakcyjnych. Może on reagować z różnymi substancjami w osadach 
według dwóch współistniejących ze sobą mechanizmów. Pierwszy to bezpośrednie 
oddziaływanie ozonu cząsteczkowego, a drugi to reakcje pośrednie, gdzie występują wtórne 
produkty utlenienia, powstałe z jego rozpadu. Miejscem ataku tego gazu są zewnętrzne 
struktury komórkowe w komórkach bakteryjnych. Ozon reaguje z nienasyconymi kwasami 
tłuszczowymi zawartymi w lipidach błony komórkowej – powoduje to rozpad cząsteczki 
w miejscu podwójnego wiązania między atomami węgla na fragmenty o krótszym łańcuchu, 
skutkiem czego następuje wypływ składników wewnątrzkomórkowych do środowiska 
zewnętrznego. Ozonowanie substancji organicznych wywołuje powstawanie nadtlenków, 
posiadających wysoką aktywność biochemiczną. W wyniku reakcji ozonu 
z wielonienasyconymi kwasami tłuszczowymi dochodzi do ich peroksydacji. W ten sposób 
dochodzi do zmian w strukturze błon komórkowych i ich uszkodzenia. Jednym z ważniejszych 
działań ozonu na metabolizm komórkowy jest jego wpływ na koenzymy NADH i NADPH, 
powodując ich utlenienie (Michałkiewicz i in., 2011; Xu et al., 2015). 

W pracy badano wpływ zastosowania innowacyjnej instalacji do ozonowania osadu 
nadmiernego pochodzącego z oczyszczalni ścieków w Ropczycach (województwo 
podkarpackie). Analizowano takie parametry jak pH, chemiczne zapotrzebowanie na tlen 
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(CHZT), biochemiczne zapotrzebowanie na tlen w ciągu pięciu dób (BZT5) oraz wyznaczono 
liczbę  jednostek tworzących kolonie bakterii zasiedlających osad. 
 

MATERIAŁ I METODY  

W analizach fizykochemicznych zastosowano takie odczynniki chemiczne jak: kwas 
siarkowy (VI) min. 95 % cz.d.a. (Chempur Piekary Śląskie), siarczan (VI) srebra cz.d.a. 
(Stanlab Lublin), dwuchromian (VI) potasu cz.d.a. (PoCh Gliwice), siarczan (VI) amonu 
i żelaza (II) cz.d.a. (PoCh Gliwice), diwodorfosforan(V) potasu cz.d.a. (Chempur Piekary 
Śląskie), wodorofosforan (V) dipotasu cz.d.a. (Chempur Piekary Śląskie), bezwodny 
wodorofosofran (V) disodu cz.d.a. (Chempur Piekary Śląskie), chlorek amonu cz.d.a. 
(Chempur Piekary Śląskie), 7-hydrat siarczanu (VI) magnezu cz.d.a. (Chempur Piekary 
Śląskie), bezwodny chlorek wapnia cz.d.a. (Chempur Piekary Śląskie), 6-hydrat chlorku żelaza 
(III) cz.d.a. (Chempur Piekary Śląskie), allilotiomocznik (PoCh Gliwice). Natomiast 
w badaniach mikrobiologicznych wykorzystano Agar odżywczy i Endo produkowany przez 
BTL Spółka z.o.o Zakład Enzymów i Peptonów w Łodzi, a Agar SS pochodził z OXID LTD, 
BASINGSTOKE, Hampshire, England. 

Do badań wykorzystano komunalne osady ściekowe pobrane wg – PN-EN ISO 5667-
13:2004 z komunalnej oczyszczalni ścieków w Ropczycach (woj. podkarpackie). 

Pracująca oczyszczalnia jest oczyszczalnią mechaniczno-biologiczną. Ścieki dopływają 
do oczyszczalni ogólnospławnym systemem kanalizacji, a co za tym idzie ścieki komunalne są 
zmieszane z wodami opadowymi roztopowymi oraz z wodami obcymi co skutkuję 
nierównomiernym ładunkiem zanieczyszczeń dopływającym do oczyszczalni ścieków 
Obciążenie oczyszczalni, która pracuje metodą osadu czynnego, wyrażone równoważną liczbą 
mieszkańców, wynosi RLM = 6396 (Tabela główna Master Planu dla dyrektywy Rady 
91/271/EWG, 2015). Odbiornikiem ścieków jest rzeka Wielopolka.  

Osad po pobraniu przechowywano w lodówce w temperaturze 3-4°C. Następnie 2 L 
osadu ściekowego (1) za pomocą zestawu pomp (2) poddawano od góry na kolumnę (3). 
Kolumna (ϕ 0,5m; dł. 2 m) wypełniona jest kształtkami (powierzchnia właściwa 8-10 m2/m3) 
z tworzywa (4), które cechują się niewielkimi oporami hydraulicznymi oraz są odporne na 
działanie ozonu. Osad przepompowywano przez złoże od góry do dołu kolumny. Ozon (jako 
mieszania z powietrzem) poddawano w przeciwprądzie tj. od dołu kolumny, pod ciśnieniem 
pozwalającym pokonać ciśnienie osadu wypełniającego kolumnę. Poddawanie gazu 
realizowano przez dyszę (5) generującą pęcherzyki gazu nie większe niż 0,5 cm.  
Nadmiar gazu trafiał do destruktora ozonu szczątkowego (6) wyposażonego w zawór 
ciśnieniowy (7) oraz rurociąg z odejściem bocznym (8) pozwalający zawrócić nie 
przereagowany ozon na dół kolumny. Zawór ciśnieniowy pozwalał kontrolować ciśnienie 
systemu zasilania w ozon bilansując ilość gazu wchodzącego i opuszczającego instalację, który 
ciągle jest uzupełniany przez generator ozonu Korona Lab 02/10 (9). W razie potrzeby kolumny 
mogą być łączone w baterię kolumn za pomocą łączników (10). Spadki ciśnienia wyrównywane 
są przez pompy (2). Na końcu osad kierowano wypływem (11) (Balawejder i in., 2016).  

Proces ozonowania (stężenie O3 na poziomie 90-110 ppm w przepływie 10 L/min) 
prowadzono przez okres 15, 30, 45 i 60 min.  
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Rysunek 1. Schemat urz dzenia do ozonowania osadu: 1 - osad ciekowy  2 - zestaw pomp  3 - kolumna. 4 -  

kształtki z tworzywa  5 - dysza  6 - destruktor ozonu szcz tkowego  7 - zaw r ci nieniowy  8 - ruroci g 
z odej ciem bocznym  9 - generator ozonu  10 - ł czniki  11 - wypływ (Balawejder i in., 2016) 

 
W badanym osadzie wykonano zdj cia pod mikroskopem – Zeiss Axio Imager A2 

(60x). Przeprowadzono tak e analizy mikrobiologiczne wskazuj ce na potencjaln  obecno  
mikroorganizm w chorobotw rczych. Wykorzystano Agar od ywczy pozwalaj cy na 
wyznaczenie całkowitej liczby mikroorganizm w wzrastaj cych w warunkach tlenowych, 
Agar Endo, kt ry znalazł zastosowanie w celu izolacji i r nicowania Enterobacteriaceae oraz 
Agar SS izolacja pałeczek Salmonella i Shigella. Podło a agarowe przygotowano zgodnie ze 
specyfikacj  PKN-CEN ISO/TS 11133-1:2009. Posiewy wykonano metod  powierzchniow  
przez seri  rozcieńczeń do 10-5 (Budzińska i in., 2009). 

Innymi parametrami badanymi w osadach zgodnie z obwi zuj cymi normami było: pH 
– wg PN-EN 12176:2004, chemiczne zapotrzebowanie na tlen (CHZT) – wg PN-ISO 
6060:2006. Z kolei przygotowanie pr b do badania biochemicznego zapotrzebowania na tlen 
w ci gu pi ciu d b (BZT5) wykonano wg PN-EN 1899-1:2002, ale do pomiaru tlenu 
rozpuszczonego wykorzystano aparat BOD TESTER (BODT-5) firmy MRC zaopatrzony 
w sondy tlenowe. Tak e oznaczono zawiesiny łatwo opadaj ce metod  obj to ciow , kt ra 
polega na pomiarze w leju Imhoffa obj to ci opadłych zawiesin po 5, 10, 15, 30, 60 minutach 
(Krzywy, I ewska, 2004).  
 

WYNIKI I DYSKUSJA 

Ozon to znany czynnik o charakterze utleniaj cym, a za razem silnie odka aj cym. 
Fakty te potwierdzaj  liczne zastosowania ozonowania w technologii uzdatniania wody. 
Problemem jest jego stosowanie, poniewa  jest on toksyczny. Urz dzenia, kt re stosuje si  
w procesie ozonowania powinny by  zamkni te, a tak e powinny intensyfikowa  wymian  
masy pomi dzy strumieniem gazowego ozonu a ciecz . Najprostszym rozwi zaniem jakie 
mo na zastosowa  jest wymiennik przeciwpr dowy o rozwini tej powierzchni kontaktu (np. 
przez zastosowanie wypełnienia). Rozwi zanie takie zapewnia dobre warunki wymiany masy, 
a jego modułowo  pozwala na dobranie odpowiedniego czasu kontaktu poprzez zastosowanie 
standardowych kolumn ł czonych w bateri  (Balawejder i in., 2016). 

Poszukiwanie nowych metod stabilizacji osadu wynika z jego całorocznego przyrostu, 
kt rego zagospodarowanie musi by  zgodne z obowi zuj cymi przepisami Unii Europejskiej i 
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Polski (KPGO 2014). Na uwagę zasługuje fakt, że od 1 stycznia 2016 r. składowanie osadu na 
lagunach lub poletkach jest niedozwolone (Dz. U. 2013 poz. 38).  

Osad nadmierny składa się głównie z organizmów należących do różnych grup 
systematycznych, które w trakcie oczyszczania ścieków wchłaniają się, a następnie 
metabolizują biogenny dostępne w napływających do czyszczalni ściekach. Osad ten więc 
stanowi żywą biomasę, która jest trudna do odwodnienia z różnych powodów, ale przede 
wszystkim problem ten potęgowany jest przez naturalne ruchy mikroorganizmów wchodzących 
w skład osadu. Osad nadmierny po oddzieleniu od ścieków oczyszczonych w osadnikach 
wtórnych w typowych rozwiązaniach technologicznych kierowany jest do zagęszczacza 
mechanicznego lub grawitacyjnego. Od wydajności takiego zagęszczacza zależy ilość osadu, 
która trafia do dalszych etapów procesu odwadniania. 

Znane metody destrukcji osadu nadmiernego opierają się na metodach fizycznych 
i chemicznych prowadzących do inaktywacji mikroflory tego osadu. Tak ustabilizowany osad 
łatwiej sedymentuje (Nowicka i in., 2015). W prezentowanych badaniach użyto ozonu jajko 
czynnika biobójczego oraz wstępnie utleniającego materię wchodzącą w skład osadu. 
Wykonane badania mikroskopowe w trakcie procesu ozonowania jednoznacznie wskazują na 
całkowite ustanie ruchów organizmów wchodzących w skład osadu (Rysunek 2, Rysunek 3). 

 

 
Rysunek 2. Dezintegracja komórek organizmów osadu ściekowego po zastosowaniu stabilizacji 
ozonem. 

 

 
Rysunek 3. Wypływ martwych komórek oraz treści wewnątrzkomórkowej do cieczy nadosadowej po 
zastosowaniu ozonu 

 
Obrazy mikroskopowe jednoznacznie wskazują na inaktywację organizmów 

o wyższym stopniu organizacji niż bakterie, których ilość jest ważnym wyznacznikiem stanu 
sanitarnego stabilizowanego osadu. Dlatego wykonano serię posiewów mikrobiologicznych, 
aby stwierdzić jaki był wpływ zastosowanego procesu na liczbę bakterii wchodzących  
w skład osadu (Tabela 1). Zastosowane podłoża są typowymi stosowanymi w badaniach 
sanitarnych osadów ściekowych.  
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Tabela 1. Analiza mikrobiologiczna osadów ściekowych w zależności od czasu ozonowania 
z wykorzystaniem Agaru odżywczego, ENDO i SS 

Próba 
Agar odżywczy 

[log jtk/g osadu 
ściekowego] 

Agar ENDO 
[log jtk/g osadu 
ściekowego] 

Agar SS 
[log jtk/g osadu 
ściekowego] 

Osad nieozonowany 7,70 6,85 6,85 
Osad ozonowany  

15 min 6,48 6,48 6,70 

Osad ozonowany  
30 min 6,30 6,00 6,08 

Osad ozonowany  
45 min 6,08 5,40 6,00 

Osad ozonowany  
60 min 5,78 5,18 5,90 

 
Wyniki badań jednoznacznie wskazują, że wraz z czasem procesu całkowita liczba 

mikroorganizmów, a także liczba organizmów rosnących na podłożach różnicujących (Agar 
SS, ENDO) maleje wraz z czasem. Po 1 godzinie procesu zaobserwowano redukcję o prawie 2 
log jtk/g. całkowitej liczby mikroorganizmów oraz około 1 log jtk/g na podłożach 
selektywnych. Jest to wynik potwierdzający skuteczność procesu, jednak nie eliminuje 
całkowicie problemu higienizacji osadu. W tym miejscu należy zaznaczyć, że przeprowadzone 
analizy z użyciem podłoży selektywnych nie wskazują jednoznacznie na obecność bakterii 
chorobotwórczych, a jedynie obecność organizmów zdolnych do wzrostu na tych podłożach 
(Błaszczyk, Krzyśko-Łupicka, 2014).  

Dodatkowym dowodem potwierdzającym inaktywację mikroflory osadu jest 
wyznaczona wartość sedymentacji (Rysunek 4). 
 

 
Rysunek 4. Sedymentacja osadów ściekowych w zależności od czasu ozonowania 

 
Efekt ten wywołany jest przypuszczalnie unieruchomieniem organizmów wchodzących 

w skład osadu oraz rozbicie kłaczka osadu dzięki czemu biomasa dużo szybciej opada. Wyniki 
te korelują z analizami mikrobiologicznymi i mikroskopowymi, które jednoznacznie wskazują, 
że po 1 godzinie liczba mikroorganizmów wzrastających na podłożach jest najmniejsza a co za 
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tym idzie dużo większa jest prędkość opadania zawiesin w cylindrach. Ekstrapolując wyniki 
tempa opadania można stwierdzić, iż stosując kondycjonowanie osadu ozonem możemy 
znacznie skrócić czas zatrzymania nadawy osadów nadmiernych w zagęszczaczu 
grawitacyjnym. 

Ozon jako silny utleniacz reaguje również z materią wchodząca w skład osadu. Jak 
wskazuje literatura niszczy on błony komórkowe przez peroksydacje lipidów i inne procesy 
towarzyszące, w sposób nieodwracalny zmieniając strukturę innych związków organicznych 
(Hwang et al., 2010). Ilość możliwych procesów towarzyszących ozonowaniu jest trudna do 
oszacowania, ale makroskopowo można ją zbadać typowymi oznaczeniami wskazującymi na 
ilość i dostępność materii podatnej na utlenianie tj. CHZT i BZT5. Wyniki tych pomiarów 
zaprezentowano w Tabeli 2. 

 
Tabela 2. pH, CHZT i BZT5 osadów ściekowych w zależności od czasu ozonowania 

Próba 
pH w 

temperaturze 
25°C 

CHZT 
[mg O2/L] 

BZT5 
[mg O2/L] 

Osad nieozonowany 6,89 768 93,00 
Osad ozonowany 15 min 6,87 826 128,00 
Osad ozonowany 30 min 6,86 845 143,00 
Osad ozonowany 45 min 6,83 864 233,00 
Osad ozonowany 60 min 6,80 922 338,00 

 
Stwierdzono, że wraz ze wzrastającym czasem procesu wartość CHZT i BZT5 rośnie. 

Wzrost tych wartość wskazuje na postępujący wraz z czasem ozonowania proces destrukcji 
osadu. Oczywiście ilość materii w osadzie się nie zmienia, ale zmienia się jej forma 
i dostępność. Są to parametry, które pozwalają stwierdzić, że osad poddany procesowi 
ozonowania będzie bardziej podatny na dalsze procesy przetwarzania np. na stabilizację 
tlenową czy proces metanogenezy w produkcji biogazu (Filkiewicz, 2014; Kwaśny i in., 2012). 
Jednocześnie nie zaobserwowano większych zmian pH osadu ściekowego.  
 Przeprowadzone badania wskazują na użyteczność zaproponowanej technologii. 
Otrzymane w warunkach eksperymentalnych wyniki są zachęcające choć nie wszystkie 
parametry są zadawalające. Największym problemem jest niski stopień higienizacji osadu. 
Wydaję się jednak, że modyfikując warunki tj. zwiększając czas oraz stężenie ozonu możliwe 
będzie rozwiązanie tego problemu. Największymi zaletami proponowanej technologii są: 

 zwiększenie prędkości opadania zawiesin, co bezpośrednio wpłynie na ilość i koszty 
odwadniania osadu; 

 zwiększenie dostępności materii wchodzącej w skład osadu, co bezpośrednio wpłynie 
na zwiększenie jego przydatności do wykorzystań energetycznych (produkcja biogazu) 
czy rolniczych.  

 
WNIOSKI 

Stwierdzono, że ozon może znaleźć zastosowanie w procesie stabilizacji osadu 
ściekowego. Zaproponowane rozwiązanie tj. zamknięty wymiennik przeciwprądowy 
z powodzeniem może być wykorzystany w procesie ozonowania osadu ściekowego, 
a zastosowanie baterii takich wymienników pozwoli na dopasowanie proponowanej 
technologii do warunków pracy oczyszczalni. W efekcie końcowym otrzymuje się osad łatwo 
odwadnialny, o polepszonych właściwościach higienicznych oraz zwiększonej dostępności 
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materii. Pozwala to wnioskować, że tak stabilizowany osad, po dobraniu optymalnych 
warunków procesu, będzie miał większy potencjał do wykorzystania go w celach 
energetycznych (np. spalanie, produkcja biogazu) czy rolniczych. 
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ABSTRACT 

The aim of this work is to present the results of identification of energetic efficiency  
of mixing and time constants for mixing using mathematical models and the test chemical 
reactions. Efficiencies of micromixing in homogeneous systems as well as efficiencies  
of drop breakage and mass transfer in two-phase liquid-liquid systems in stirred tanks  
and rotor-stator mixers are studied. Examples of already published experimental data  
and new results obtained using some new systems of test reactions are presented.  

Theoretical bases of practical methods of identification of energetic efficiency  
of mixing and mass transfer are presented and new expressions for analyzing efficiency 
problem are derived, presented and applied. 
 

Keywords: energetic efficiency, mass transfer, mixing, test reactions. 

 

INTRODUCTION 

In this work the authors are concerned with the influence of mixing on the course  
of complex chemical reactions in the single phase liquid systems and the two-phase liquid-
liquid systems. This problem is considered in the chemical reaction engineering literature 
(Levenspiel, 1972; Bałdyga and Bourne, 1999; Bourne, 2003) from two related points  
of view. First at all the design and performance of chemical reactors should enable to run 
chemical reactions with the highest possible selectivity. On the other hand the complex 
chemical reactions can be used as test reactions, to investigate efficiency of mixing. Using test 
reactions one can characterize the level of mixedness (intensity of segregation, time constants 
for mixing) and use this information to improve performance of processes carried out in the 
reactor.  The test reactions are often used to identify the mixing times.  The time constant  
for turbulent mixing can be defined as the time scale of decay of the concentration variance  
of the passive scalar, α.  

 

 

2

2M

c c

d c c
dt

 

 







                                                      (1) 



XXII Og lnopolska Konferencja In ynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 wrze nia 2016 r.  

65 
 

For effective laminar mixing by fluid elongation, one can define the characteristic mixing 
time by Bałdyga and Bourne (1986),  

 2
0

1 arcsin 0.76
2M h D  


 2
0h Dh D2h D2
0h D0h D h D h D2h D2  2h D2arcsin 0.76arcsin 0.76arcsin 0.76h Darcsin 0.76arcsin 0.76h Darcsin 0.76


                                          (2) 

where   is the rate of elongation and 0  represents original thickness of the slab to be 

elongated. In the case of turbulent mixing the rate of elongation can be expressed as  
1 2

  and 
the slab thickness expressed using the Kolmogrov microscale, K . Then the mixing time can be 
expressed by the  Corrsin  (1964) equation 
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When both the inertial-convective and viscous-convective subrenges of the concentration 
spectrum exist then the time constant for mixing reads (Corrsin, 1964) 
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where the relaxed integral scale for turbulent fluctuations of concentration,  

c is proportional to the scale of the large, energy containing eddies, L, 2c L  .  
The process of mixing between elongated slabs in laminar flow or in the viscous-convective 

and viscous-diffusive subranges of turbulence can be represented by the rate  
of creation of the intermaterial area per unit volume, va  m-1 , as expressed by (Ottino, 1980) 
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                                                   (5) 

 
where D s-1  represents the deformation tensor. 
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                                               (6) 

that is defined using the velocity gradient,  grad v . 
      Eq. (5) depicts the fact that orientation of the intermaterial area with respect  

to the principle axes of deformation determines effectiveness of mixing. It characterises  
the ratio of energy really applied to increase the intermaterial area to the whole energy 
dissipated during the flow. Using this concept one can define efficiency of mixing using either 
definition proposed by (Ottino, 1980). 

 
1 21

2
v T

v

daeff t
a dt







 
  

 
                                                 (7) 

 
or more precise one published by Ro eń (2008) 
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where εT [m2s-3] represents the total rate of energy dissipation per unit mass. In this work the 
average values of efficiency during residence time t in the mixer will be considered.  

 
THEORETICAL ASPECTS OF EFFICIENCY OF MICROMIXING 

Equations (5) to (8) describe just fluid deformation but they  do not consider mixing  
on the molecular scale. This means that intensity of segregation (normalized variance  
of the passive scalar tracer) stays equal to unity during mixing.  

In what follows let us consider turbulent mixing and include effects of molecular diffusion. 
This should lead to the more realistic definition of energetic efficiency. Considering that the 
slab or striation thickness is directly related to va , namely 1

va  , we get from eq.(5) and (8)  
 

 
1 21

3
d eff t
dt
 

 

 
   

 
                                                 (9) 

When eq. (9) is integrated from the Kolmogorov microscale 
3 4

1/4K





  to the Batchelor 

microscale, 
1 4 1 2

1/4K
D




  that represents cut-off of the spectrum due to molecular diffusion 

then the time of decreasing   from K to B represents the mixing time, .M . This results  
in the new equation for efficiency of micromixing: 

 

 
1 2

ln
3

2 M

Sc
eff







 
 
                                                   (10) 

 
Once the characteristic time scale for mixing is measured one can calculate the efficiency of 

mixing from eq. (10). In this section we identify efficiency of mixing based on the available in 
the mixing literature models of mixing on the molecular scale.  

Let us start from mixing in the viscous-convective and viscous-diffusive subranges  
of turbulence, eq. (3). In the case of eq. (3) it was assumed that the rate of strain is equal  
to  

1 2
  . We can replace now the prefactor for the rate of strain more precisely: based  

on Taylor’s equation one gets  
1 22 15du dx   , which leads to  

1 22.42 ln( )M Sc  

instead of eq. (3). More exact expression including effect of skewness factor was given by 
Batchelor (1980) for the characteristic rate of strain    

1 27 6 15du dx S    where S is 

the skewness factor. After substituting for S the value 0.5 we get  
1 20.151du dx    and  

 
1 2

3.3 ln( ) 1M Sc Sc




 
  

 
                                           (11) 

which after substitution to eq. (10) results in 0.26eff  . Slightly less exact estimate for 
isotropic turbulence based on Taylor’s equation results in 0.36eff  .  

The results show that due to reorientation of the rate of strain tensor at small scale  
in turbulent flow the efficiency of mixing 1eff   in this flow is not possible. It would  
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be possible for continues elongation of threads of fluid in 3D space, which is hardly possible in 
practice.   

Introducing now Batchelor’s correction to eq. (4) we get  
 

1 22 3

1 3

2 3.3 ln( ) 1c
M Sc Sc


 

  
   

 
                                           (12) 

 
and substituting for the integral scale of concentration fluctuations the relaxed value, 2c L 

,  

 

 

 

 

 
 

1 2 1 2

1 2 1 2 1 22 3 2 3

1 3 1 3

3 3ln ln 0.69ln2 2
Re 2.6ln

3.3 ln 1.26 3.3 ln Lc

Sc Sc Sc
eff

ScLSc Sc

 

 

 

   

   
   
     

    
    

   

       

(13) 
 

where ReL u L   is the Reynolds number based on the root-mean-square velocity fluctuation 
u and the scale of the large, energy containing eddies, L. Figure 1 shows effects  
of the Reynolds number and the Schmidt number on mixing efficiency. 

 

 
Figure 1. Effects of the Reynolds and Schmidt numbers on efficiency of mixing 

 
The efficiency of mixing decreases significantly with increasing the Reynolds number due 

to increasing role of the inertial-convective mixing and increases slightly with increasing  
the Schmidt number. To run the process at high efficiency is important to decrease  
the integral scale c in eq. (12); when reagents are fed to the tank very slowly through the 

feeding nozzle of small diameter then one has c L  and its effect in eq. (12) is negligible, 
see Bałdyga and Bourne (1999). In such a case the multiple feeding points are recommended. 
For description of micromixing under such asymptotic condition the Engulfment model  
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is recommended. Te model describes the viscous-convective processes of building lamellar 
structures by engulfment and deformation. 

When micromixing is controlled by viscous-convective engulfment process, then the c
concentration history can be calculated from the engulfment equations: 

 

 
dc E c c r
dt


                                                         (14) 

 d V
E V

dt





                                                             (15) 

 

with engulfment parameter
1 2

0.058E 



 
  

 
, that depends on the flow conditions and fluid 

viscosity. c  represents here the concentration of reactant α in the environment. For this 
model the efficiency as defined by eq. (10) is 0.05eff  . Because the E-model is easy to use 
and validated experimentally, we will treat predicted by this model value as the reference one 
and define relative efficiency based on it.  

 
EXPERIMENTAL IDENTIFICATION OF MICROMIXING 

EFFICIENCY  

The procedure to characterize efficiency of mixing includes modeling of effects of mixing 
on the course of the test chemical reactions using the E-model of micromixing (Bałdyga and 
Bourne, 1999). In the E-model the engulfment parameter,  

1 20 058E .   depends on the rate 
of energy dissipation,  . One can construct then the calibration curve representing the 
theoretical dependence of the product distribution on the rate of energy dissipation. Having 
measured value of the product distribution one identifies then the rate of energy dissipation,  
  as the theoretical reference value. Comparing now the theoretical rate of energy dissipation, 
 necessary to obtain the same product distribution, XQ, as the one observed in considered 
experiment, characterized by the rate of energy dissipation equal to εT, one can express  
the average efficiency of mixing, eff , by 

1 2

T

eff 



 
  
 

                                                       (16) 

Let us consider the set of competing or parallel reactions as given by eq. (17): 

 

 1 2k kA B R, C B S                                       (17) 
 

A good example of such reacting system is competitive neutralization of hydrochloric acid 
and alkaline hydrolysis of monochloroacetate methyl or ethyl esters of monochloroacetic acid 
(Bałdyga and Bourne, 1999). In what follows in this section we use as reference system the one 
given by eq. (17) with A=HCl, B=NaOH, C=CH2ClCOOC2H5, R=H2O or NaCl, S=C2H5OH or 
CH2ClCOONa and a new one, with C replaced by CHCl2COOC2H5 and thus  
S represented this time by CHCl2COONa. To illustrate application of the test reactions, both 
experiments and simulations have been performed.  Experiments were carried out using  
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the semibatch stirred tank reactor of diameter T=145mm, equipped with the Rushton type 
impeller of diameter Dimp=50mm and 4 baffles of a width equal to 15mm. 

The product distribution was represented by the ratio of number of reacted moles  
of the ester to the number of moles of the base (B) for NA=NB=NC.  

 
C

S

A

NX
N
D

                                                          (18) 

The feeding of B solution to premixture A and C was so slow that there was not observed  
any effect of feeding rate on the product distribution. In this situation the inertial-convective 

mixing is not active and one can expect   
1 2

1
T

eff 



 
  
 

 

Results of simulation with E-model agree very well with experimental data, hence T  . 
Notice that relative efficiency based on comparison with the E-model is equal to 1, but 
efficiency of E-model itself is 5%.    

 
Figure 2. Effect of agitation rate on selectivity XS for ethyl chloroacetate and ethyl dichloroacetate; cB=1M, 

cA0=cC0=0.02M, α=50, feeding position A close to the impeller 
 
When as a system of test reactions a simultaneous diazo-coupling between 1- and  

2-naphtols and diazotized sulphanilic acid is applied, then two measures of product distribution 
can be applied, one concentrating on the yield of secondary product S (a bisazo dye) and the 
other on the yield of the competitive product Q (a single monoazo dye).  
XQ means then a fraction of the diazotized sulphanilic acid converted into Q and similarly  
XS presents a fraction of the diazotized sulphanilic acid converted into S. 
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 S S oR pR Q SX 2c c c c 2c                                              (24) 

 Q Q oR pR Q SX c c c c 2c                                               (25) 
 

where A1 denotes 1-naphthol, A2 is 2-naphthol, B represents diazotized sulphanilic acid,  
o-R and p-R are two mono-substituted dyes (ortho and para), S represents a bisazo dye and  
Q is a single monoazo dye. 

 Effects of energy dissipation  and the volume ratio of reactants   on XS and XQ  
are presented in Figure 3; one can see that in considered case one should apply rather XQ than 
XS to interpret effects of mixing due to higher sensitivity to the rate of energy dissipation.  

 
Figure 3. Predicted effect of the energy dissipation rate, ε, on selectivities XQ and XS. For α = QA/QB = 1,             

cA1,0 = 1.2 mol/m3, cA2,0 = 2.4 mol/m3, cB0 = 1 mol/m3.| for α = QA/QB = 10, cA1,0 = 1.2 mol/m3,                           
cA2,0 = 2.4 mol/m3, cB0 = 10 mol/m3. 

 
Applying the procedure to experimental data presented by (Jasińska et al., 2013)  

for homogeneous mixing in the rotor-stator mixer one obtains results shown in Figure 4. One 
can see that as expected with increasing energy input the product distribution XQ decreases, so 
mixing becomes faster. However, it becomes less efficient as well, in agreement with the theory, 
eq. (13) and Figure 1. 

   
Figure 4. Dependence of the product distribution XQ and efficiency of mixing eff on the rate of energy dissipation 

observed in experiments, N ,Q  
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The same procedure has been applied to other systems, including microreactors (Malecha et 
al., 2009) and efficiency of mass transfer in two-phase liquid-liquid systems (Jasińska et al., 
2013, 2015).  

 
MASS TRANSFER EFFICIENCY IN LI UID-LI UID SYSTEMS 

   Equation (10) can be interpreted as the ratio of two time constants with the minimum possible 
time constant in the numerator and the real one in the denominator. Theoretical interpretation 
of efficiency of the mass transfer in liquid-liquid systems can be constructed in similar way. 
The time constant for mass transfer can be defined as  

1
D

Lk a
                                                           (26) 

where Lk a  represents the external, volumetric mass transfer coefficient. Then the energetic 
efficiency can be defined by.  

D,min

D

eff



                                                          (27) 

However, two aspects of the efficiency can be considered based on this definition: the first one 
related to efficiency of drop breakage, the second one to mass transfer coefficient. 
   The value of kLa can be calculated from the model of  Favelukis and Levrentova (2013)  this 
model  included effects of drop deformation to the shape of prolate ellipsoid  the exponent on 
the P clet number has been corrected by authors of present work   
 

 
 

 
  21 2 4 64 4 3134 1

2 1 315 1
exp K /

LF drop i Ca
K Y
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 (28) 

where    19 16 16 16Y K K   , K is the viscosity ratio,
2

iPe R D 2
iPe R DPe R D2Pe R D2
iPe R DiPe R DPe R D  and the capillary 

number is defined by Ca C eqN R  Ca C eqN R    Ca C eq  Ca C eqN R  N RCa C eqN RCa C eq  Ca C eqN RCa C eq .  Using LF dropk a  and the population balance one can 

calculate LF dropk a  and related D .  
   The maximum stable drop size dd  can be estimated including intermittency effects using 

equation given by Bałdyga and Podg rska (1998). 
 

0.93
1.54

2 3 5 3d x
c

d C L
L

 
     

     (29) 

where L is the integral scale of turbulence and 0.23xC  . The maximum value of the mass 
transfer coefficient can be now calculated from the model of Favelukis and Levrenteva (2013) 
as the reference model but with the interfacial area, amin, calculated for drop size given by 
eq.(29) as 6min da d , whereas  36 drop eqa a d  . Then efficiency of development  
of the interfacial area reads 

  ,min
1 3

eq

LF drop d D

DLF

k a d
eff

k d


 


     (30) 
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where eqd is the equivalent being the diameter of the sphere of identical volume. On the other 
hand one can use directly eq. (28) as the reference one and efficiency of mass transfer either 
based on experimental data or applying any model of mass transfer validated experimentally. 
Then we use equation of Favelukis and Levrenteva (2013) as the reference one and define  

 2
L

LF drop eq

keff
k a a

                      (31) 

where aeq is the surface of the sphere of identical volume as considered droplet.  
As an example let us consider mass transfer from toluene drops to aqueous solution in dense 

emulsion of volume fraction 0 75.  processed in the rotor-stator mixer (Bałdyga et al., 2015). 

Figure 5 shows distribution of the time scale D as calculated from eq. (28). Based on equation 

(30) one can calculate the 1eff  efficiency: 1 0 15eff .  for N=1000 rpm and 1 0 058eff .  for 

N=10 000 rpm. To illustrate how one can find  2eff let us apply the model of Batchelor (1980) 
for kL. 

1 3

32

Sh= 0 689PeL ik D .
d

      (32) 

with the Sauter mean diameter from CFD.  

Based on eq. (31) we get for the efficiency 2 0 24eff .  for both values of rotor speed. 
 

                
Figure 5. The time constant for mass transfer of benzoic acid from toluene drops to aqueous solution  emulsion  for

0 75.   ηc = 0.91 mPas , ηd = 0.587 mPas, Q=600 kg/h (a) for  N=1000 rpm, (b) for  N=11000 rpm  
  
The general efficiency including both aspects of process i.e. drop breakage and mass transfer 

takes the values 1 2 0 036eff eff eff .    for N=1000 rpm and 1 2 0 014eff eff eff .    for N=10 

000 rpm. To check if turbulence is intensive the Reynolds number ReL
u L



 based on the scale 

of large, energy containing eddies is plotted in Figure 6.  
Figure 6 shows that the turbulence is intensive enough to use the models developed for 

turbulent flow.  
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Using results of computations of characteristic time constants for molecular diffusion in the 
film and chemical reaction one can plot the Hatta number for de-estrification reaction  
(  323k dm mol s  , 3

0BC mol dm ). Results are shown in figure 7. 
 

               
Figure 6. The Reynolds number for emulsion flow  for 0 75.   ηc = 0.91 mPas , ηd = 0.587 mPas, Q=600 kg/h 

(a) for  N=1000 rpm, (b) for  N=11000 rpm  
 

                     
Figure 7. The Hatta number for emulsion flow for 0 75.   ηc = 0.91 mPas , ηd = 0.587 mPas, Q=600 kg/h 

(a) for  N=1000 rpm, (b) for  N=11000 rpm  
 

Results show that the regime of reaction is between very slow and slow and this information 
can be useful for proper modelling of  the course of chemical reaction in the two-phase liquid-
liquid system.  

 
CONCLUSIONS 

The new definition of efficiency of mixing in homogeneous system that is based on 
modification and generalization of the approach proposed originally by Ottino (1980) is 
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proposed, whereas in the case of liquid-liquid systems we use for breakage the Kolmogorov-
Hinze theory, modified to account for intermittency effects (Bałdyga and Podgórska, 1989) and 
the modified Levich-Batchelor approach to the mass transfer. The method is extended to study 
mass transfer in dense, concentrated emulsions (Bałdyga et al., 2015) where the rheological 
properties and mass transfer are influenced strongly by the deformation and orientation of 
droplets suspended in the continuous phase. Based on methods applied in presented examples 
to identify the energetic efficiency of mixing and mass transfer, the problem of energetic 
efficiency is discussed, and the new, more fundamental interpretations and the new, more 
general definitions are proposed. 
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ABSTRACT 

A fast mass transfer of a solute from droplets shrinking due to fast dissolution of an 
organic solvent dispersed in the continuous aqueous phase is considered. The dispersed 
organic phase contains p-Toluenesulfonic acid (pTsOH) dissolved in diisopropyl ether, 
whereas the continuous phase is represented by the aqueous solution of sodium hydroxide, 
2,2-dimetoxypropane (DMP) and ethanol. A new method of modeling proposed in this 
paper is based on combination of the mass transfer model in the liquid-liquid system with 
the engulfment model of micromixing (E-model).  The model is used to describe the new 
system of test reactions, in which the product distribution of two competitive parallel 
reactions (neutralization of the acid and its catalytic action in hydrolyzing DMP). 
Experiments are carried out in the T 50 Ultra-Turrax® - IKA rotor-stator device. The results 
show that the test reactions can be used to identify the efficiency of mixing.   
 

Keywords: micromixing, mass transfer, rotor-stator. 

 

INTRODUCTION 

       Many chemical reactions leading to desirable intermediate and end-products (such as 
pharmaceutical intermediates and other fine chemicals) are accompanied by side reactions 
producing undesired byproducts. Creation of byproducts decreases the yield of desired 
reactions and requires costly product separation. Even when the desired reaction is very fast 
comparing to undesired ones, its rate can be controlled by mass transfer, and the final selectivity 
can result then from competition between the desired, mass transfer controlled chemical 
reaction and the other, slower reactions. Hence, to control selectivity of complex chemical 
reactions one needs not only to have detailed information on kinetics and thermodynamics of 
chemical reactions but also understand and interpret effects of the flow, mass transfer and 
following it micro-mixing on the course of chemical reactions. 

Test reactions are commonly used as molecular probes to investigate mixing processes in   
both homogeneous and heterogeneous liquid-liquid systems. To employ the set of reactions as 
test reactions one needs to know reaction schemes, reaction kinetics (at least one reaction must 
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be faster than mixing rate) and analytic methods to determine the product distribution. The 
reagents and products should be stable and not toxic. Many different systems were proposed in 
literature (Fournier et al., 1996; Bałdyga and Bourne, 1999). Choosing proper one and relating 
product distribution to parameters such as energy dissipation, one can obtain relations that can 
be used to identify energy of mixing and mixing efficiency. It has been shown (Jasińska et al., 
2012) that mixing efficiency of rotor-stator mixers for homogeneous systems decreases with 
rotational speed due to shrinking of reaction zone to feed inlet. Having experimental data one 
can validate the phenomenological models including modeling employing CFD. Validated 
models can be used to optimize the system geometry including position of the feeding pipe, and 
process parameters (such as feeding rate and power input). Modeling can be used to increase 
desired product yield and decrease operational costs. In next section of this paper a new system 
of test reactions for mixing in liquid-liquid systems is proposed. Contrary to other studies in 
two-phase system, this system undergoes fast dissolution of the dispersed phase in the reaction 
environment.  
 

MATERIALS AND METHODS 

       In this work we consider the case of fast mass transfer of the solute from droplets shrinking 
due to fast dissolution of the organic phase in the continuous aqueous phase. The dispersed 
organic phase consists of diisopropyl ether and p-Toluenesulfonic acid (pTsOH) as acidic 
reactant in the system of test reactions being modification of the set of test reactions presented 
by ( Bałdyga et al., 1998). The continuous phase is represented by the aqueous solution of 
sodium hydroxide, 2,2-dimetoxypropane (DMP) and ethanol. 

                                                             
2NaOH pTsOH H O pTsONa                                         (1) 

   H
3 3 3 2 3 32 2H CC OCH CH H O CH CO 2CH OH



                        (2) 
 

       The first reaction can be treated as instantaneous, the second reaction is catalyzed by 
hydrogen ions H and can be treated as fast. Ethanol was used to increase solubility of pTsOH 
in the ether and its volume fraction in organic phase was equal to 0.3. The continuous, aqueous 
phase contained 2,2-dimethoxypropane (DMP), NaOH and ethanol. Ethanol was used as well 
as an internal standard for chromatographic analysis (GC). The volume fraction of organic 
phase was 0.014 and the molar ratio of base, acid and DMP was respectively 1.05:1.0:1.0. The 
excess of base was required to maintain stability of DMP before determining the concentrations 
after performing reactions. In Table 1, initial concentrations of species are presented: 

 
Table 1. Composition of reaction mixtures and initial concentrations. Two variants of concentrations were 

investigated 

phase substance 
Case 1 Case 2 

c1, mol/m3 c2, mol/m3 

 
continuous 

ethanol 39.5 39.5 

NaOH 4 3.5 

DMP 3.8 3.5 

dispersed pTsOH 268 234 

 
 
Experiments were carried out in the semibatch manner in the rotor-stator mixer placed in the 
rig shown in Figure 1. The rotor-stator mixers are characterized by high energetic efficiency of 
dispersion processes due to a focused delivery of energy to the active high-shear regions that 
occupy very small fraction of internal mixer space (Jasińska et al., 2013; Jasińska et al., 2015).  
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Due to pumping capabilities of the rotor-stator 
mixer, no additional pump was required in the 
experimental setup. Inlet of organic phase was 
situated before the main inlet to the rotor stator 
vessel. After addition of organic phase, mixer 
was working for 20 seconds at chosen rotational 
speed and then additionally for 2 minutes at the 
slowest speed. Three to four samples were 
collected in 10 seconds interval to check whether 
uniform mixture was obtained and put into cool 
(5°C) store. The uniformity was achieved for all 
samples. Samples were analysed on HP 6890 gas 
chromatograph with 30 m column model RTX 
1701. The chromatograph was set with initial 
oven temperature of 40°C, whereas the speed of 
temperature growth was 7°C/min and time of 
analysis was equal to 10.5 min. Injection volume 
was 0.5 µL and samples during collection were 
diluted 10 times so the salt concentration was less 

than 0.4 mmol/dm3. The generation of methanol was quantified and experiment were 
considered as valid only when proper molar balances for DMP and its products were obtained. 
In table 2 below, results for two sets of initial concentrations (Tab. 1) are showed. 

 

Table 2. Conversion of DMP as a function of rotational speed 

N [1/min] Q[ml/s] ε [m2/s3] pH1,0 pH1,1 ΔnDMP,1 [%] pH2,0 pH2,1 ΔnDMP,2 [%] 

4000 41 579 10.97 8.68 41.9 10.98 8.33 42.44 

5200      65 1417 10.97 8.86 41.02 10.99 8.47 41.68 

6400 94 2907 10.95 8.52 40.83 11.0 8.43 40.26 

7600 108 4772 10.98 8.75 36.63 11.0 8.28 35.38 

8800 119 7191 11.02 8.73 34.48 10.9 8.47 33.58 

10000 132 10404 11.0 8.37 29.15 10.93 8.49 20.53 

 
       The rate of energy dissipation was calculated according to equation 3.  In expression (Eq. 
3) the form for equation for the power number proposed by (Bałdyga et al., 2007) is used.  This 
equation includes effects of the rotor speed and the pumping rate, with constants Poz and K 
equal to 0.147 and 14.49 respectively (Zhang et al., 2013). These constants are characteristic to 
dual ultrafine teethed rotor stator mixers. 
 

휀𝑁,𝑄 =
𝑃

𝑀𝜏
=
1

𝜏
(
𝑃𝑜𝑧𝑁

3𝐷5

𝑄
+ 𝐾𝑁2𝐷2)                                        (3) 

 
       To model mass transfer from shrinking droplets an assumption about equilibrium between 
organic and water phase have to be made. It is assumed in what follows that composition of the 
acid dissolved in the organic phase is constant due to fast shrinking of droplets, faster than 
molecular diffusion. It is further assumed that the partition coefficient for the system aqueous 
solution - diisopropyl ether is constant at constant temperature, so there exists linear equilibrium 
relationship between compositions within the droplet and interface, which is described by 
constant κ. The rate of dissolution of droplets is thus given by (Eq. 4): 
 

 
Figure 1. Experimental setup 
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𝑑(𝑉𝑑𝜌𝑜𝑟𝑔)

𝑑𝑡
= −𝑘𝐿(𝑐𝑖 − 𝑐)𝜋𝑑

2 ≅ −𝑘𝐿𝜅𝜌𝑜𝑟𝑔𝜋𝑑
2                           (4) 

 
       To determine the value of the partition coefficient, solutions of diisopropyl ether, pTsOH 
and ethanol were prepared with varying concentrations of acid (216 - 267 mol/m3) and volume 
fraction of ethanol equal to 0.25. Then portions of organic phase were added drop by drop with 
burette to the aqueous solution. The visible two phase system was homogenized with shaking 
of flask. The measurement was terminated when no more organic phase could be dissolved in 
the aqueous phase. Considering that water solubility in ether is negligible, the volume fraction 
of organic phase in water was calculated and the partition coefficient κ was determined. No 
significant effect of concentration of acid in organic phase on equilibrium constant was 
observed and the obtained value of κ was equal to 0.019 ± 0.001. Experiments were performed 
in temperature of 20°C, both for distilled water and solution of reactants as in test reactions 
system. No influence of composition of continuous phase on the partition coefficient was 
observed. 
 

PROPOSED MODEL 

       To interpret experimental data a model combining the mass transfer model with the 
micromixing engulfment model is proposed. Firstly, Lagrangian model which governs 
evolution of single droplet is derived. The organic phase is denoted by index A and the 
continuous phase by index B. Assuming constant density of droplets, the rate of change of its 
volume is given by equation 4. The mass transfer coefficient was calculated according to the 
model proposed by (Polyanin, 1984): 

 

𝑘𝐿 =
𝐷𝑐
𝑑𝑝
0.620 (

𝜇𝑑
𝜇𝑐
+ 1)

−0.5

𝑃𝑒𝑀
0.5                                          (5) 

𝑃𝑒𝑀 =
𝑑𝑝
2

𝐷𝑐
(
휀

𝜈
)
0.5

                    

 
       Each fragment i of droplet that dissolves in the continuous phase starts to engulf B-rich 
solution. The growth of reaction zone is given by the relation resulting from the self-engulfment 
model of micromixing (Bałdyga and Bourne, 1989): 

 

𝑥𝐴,𝑖 = 𝑥𝐴,𝑖
0 𝑒𝐸𝑡

1 − 𝑥𝐴,𝑖
0 (1 − 𝑒𝐸𝑡)

                                                     (6) 

 

𝑥𝐴,𝑖
0 =

∫
𝑑𝑉𝑑
𝑑𝑡
𝑑𝑡

𝑡𝑖
𝑡𝑖−1

𝑉𝐵𝜙 + ∫
𝑑𝑉𝑑
𝑑𝑡
𝑑𝑡

𝑡𝑖
0

                                                              (7) 

 
where 𝑥𝐴 is the volume fraction of A in the engulfed volume, 𝜙 is the volume fraction of the 
organic phase represented by traced droplet at initial state. As the reaction of neutralization is 
instantaneous, it is controlled by micromixing and the mass balance of acid in the engulfed 
volume is given by (Eq. 8): 
 

𝑑(𝑉𝐴𝑐𝑎)

𝑑𝑡
= 𝐸𝑉𝐴𝑥𝐵〈𝑐𝑎〉 − 𝑉𝐴𝐸𝑥𝐵〈𝑐𝑏〉                                                (8) 
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𝑑(𝑉𝐴𝑐𝑑)

𝑑𝑡
= 𝐸𝑉𝐴𝑥𝐵(〈𝑐𝑑〉 − 𝑐𝑑) − 𝑉𝐴𝑘2𝑐𝑑𝑐𝑎                                     (9) 

𝑑(𝑉𝐴𝑐𝑐)

𝑑𝑡
= −𝐸𝑉𝐴𝑥𝐵𝑐𝑐 + 𝑉𝐴𝑘2𝑐𝑑𝑐𝑎                                                 (10) 

𝑑(𝑉𝐴𝑐𝑠)

𝑑𝑡
= −𝐸𝑉𝐴𝑥𝐵𝑐𝑠 + 𝑉𝐴𝐸𝑥𝐵〈𝑐𝑏〉                                               (11) 

 
The next three equations (Eq. 9, 10, 11) represents balance of DMP, acetone and salt in the 
engulfed volume. Initial droplet can be calculated from equation 12 proposed by (Kolmogorov, 
1949): 

𝑑 =
𝐶𝑥𝜎

0.6

휀0.4𝜌𝑐
0.6                                                                         (12) 

 
       Earlier experiments with test reactions to study micromixing in the rotor stator devices 
indicated that efficiency of mixing decreases with increasing rotor speed (Jasińska et al., 2012  
Jasińska et al., 2013). The engulfment rate used in the above presented model was calculated 
including mixing efficiency factors which were obtained for investigated mixer. Influence of 
these parameters on model reaction yield Xs is fundamental. If they were neglected then 
conversion would be strongly underestimated and the model would yield conversion of 
dimetoxypropane expressed by the product distribution XS, less than 1% in the given energy 
dissipation range. The model predictions and experimental data are presented below (Fig. 2).  

Figure 2. Predicted Xs,eff  and observed Xs,exp values of the product distribution  vs.  rate of energy 
dissipation 

       In Figure 3 the efficiency of mixing is plotted. Figures 2 and 3 show that that in the range 
of energy dissipation between 500 – 3000 m2/s3, the decomposition yield decreases only 
slightly, whereas the energetic efficiency of mixing decreases significantly. On the other hand 
it is interesting that efficiency starts to increase when the rotational speed higher than 6400 rpm 
is applied. In this range sensitivity of the product distribution to the rotor rotation speed 
increases.  From viewpoint of energetic efficiency and primary product yield it can be beneficial 
to carry out reaction in rotor stator mixer at the full rotor speed. 
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Figure 3. Mixing efficiency as a function of the rate of energy dissipation 
       The Hatta number for the slower reaction, (Eq. 2), is in the range between 0.092 - 0.009 in 
the considered range of energy dissipation, which indicates that reaction is running in the 
regime of slow reaction from viewpoint of diffusional mass transfer.  The Damk hler number 
based on the engulfment time constant, (Eq. 13), takes the values from the range 0.123-12.288. 
Characteristic times of micromixing (Eq. 13) (Bałdyga and Bourne, 1999) and mass transfer 
(Eq. 14), indicate that reaction is controlled by mass transfer of solvent that determines the rate 
of drop shrinking. This mechanism persists up to energy of dissipation of 3000 m2s-3, where the 
orders of magnitude of those time scales become equal (Fig. 4).  
 

𝜏𝐸 = 12 (
𝜈

휀
)
0.5

                                                           (13) 

𝜏𝐷 =
𝑑

6𝑘𝐿
                                                                     (14) 

Figure 4. Time scales for investigated system as a function of the rate of energy dissipation. The mean residence 
time for N=10000 rpm is 96 ms and for N=4000 rpm is 310 ms. Time scale for slower reaction is 400 ms 
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       As experiments have shown, organic phase disappears after first pass through mixer. The 
residence time in mixing vessel is less than second for all variants. The model will only predict 
droplet dissolution correctly if size of considered droplets will be of the order of micrometer. 
As shown in the caption of Fig. 5 this suggest applying of the multifractal model of drop 
breakage (Bałdyga and Podg rska, 1998) which includes intermittency of turbulence and 
predicts smaller droplets (Eq. 15) than Kolmogorov theory of drop breakage (Eq. 12). 

Figure 5. Time of breakage sequence, 𝜏𝑐 = ∑𝜏𝑏 for droplet of initial size equal to 0.39 mm for 3 values of the rate 
of energy dissipation. Maximum stable droplet sizes  d are 8.4, 3.5, 1 m respectively. This compares to 

droplet size calculated from Kolmogorov theory: 33, 19, 8.2 m 
       To calculate the total duration time of the breakage event sequence, a series of droplet 
breakage events into daughter droplets of equal volume was considered. The initial drop size 
was assumed to be slightly below the size of integral length scale and the final drop size was 
defined by the size predicted by multifractal model of turbulence as applied to droplet breakage 
(Bałdyga and Podg rska, 1998).   The equation for maximum stable drop size takes the form: 

𝑑 = 𝐶𝑥
1.54𝐿 (

𝜎

𝜌𝑐휀2/3𝐿5/3
)
0.93

                                      (15) 

       The duration of droplet breakage sequence was calculated using inverse of the breakage 
kernel for the multifractal model (Eq. 16). Constants required to calculate upper bound of 
multifractal exponent and breakage kernel were equal to Cx = 0.23, Cg = 0.0035. The integral 
length scale was taken as 0.4 mm based on results of (Jasińska et. al, 2014). 
 

𝜏𝑏(𝑑) = (𝐶𝑔√ln (
𝐿

𝑑
) 〈휀〉

1
3 ∫

𝑑

𝐿

𝛼+2−3𝑓(𝛼)
3𝛼𝑥

𝛼𝑚𝑖𝑛

)

−1

                                (16) 

 
       The time of droplet breakage 𝜏𝑐 = ∑𝜏𝑏 (Fig. 5) calculated using the multifractal model of 
turbulence is small or comparable to time scales of other phenomena, depending on final droplet 
diameter and shows that residence of few microseconds in high shear stresses region suffices 
to develop high specific surface for studied liquid-liquid system. The rates of final breakage 
events leading to the considered drop size control in fact the overall breakage time (Fig. 5). As 
the breakage takes place in the high shear region of the mixer, following it shrinking of droplets 
and micromixing are present in the zone of small rate of energy dissipation behind the screen. 
This explain why efficiency of micromixing is so small as shown in Figure 3. 
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CONCLUSIONS 

       The new set of competitive test reactions to be applied in liquid-liquid system was 
proposed. Simplicity of the reaction scheme as well as a simple and direct method of 
determination of the products distribution makes potentially this new set of test reactions a 
decent tool for investigation of the product yields in mixers of any type and for any mode of 
operation. It was proved that this system is suitable for investigating mixing processes in the 
rotor stator devices. The conclusions presented by earlier investigators (Jasińska et al., 2012; 
Jasińska et al., 2013) that mixing efficiency in the rotor stator devices for both homogeneous 
and heterogeneous systems decreases with increasing the rotational rotor speed was confirmed, 
and mixing efficiency factors were obtained based on experimental data. It has been shown that 
engulfment model of micromixing, commonly used to describe homogeneous systems, can be 
combined with the mass transfer model for liquid-liquid system and applied to model evolution 
of mass transfer in the system with droplets shrinking in the continuous phase.  
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NOMENCLATURE 

𝑐 – concentration, mol/dm3 

〈𝑐〉 – mean concentration, mol/dm3 
𝑐𝑖 – interfacial concentration, mol/dm3 

𝐶𝑥 – proportionality constant for expression for maximum stable drop size  
𝐶𝑔 – proportionality constant for multifractal model 
𝑑  – droplet diameter, m 
𝑒𝑓𝑓 – mixing efficiency factor 
𝐷  – rotor diameter, m 
𝐷𝑐  – diffusion coefficient in continuous phase, m2/s 

     𝐸 – engulfment parameter, 1/s 
     𝑘2 - kinetic constant of slower reaction, m3/mol/s 
𝐾 – constant related to flow term in power expression 
𝐿 – integral length scale of turbulence, m 
𝑀  – mass flow rate, kg/s 
𝑁 – rotational rotor  speed, s-1, min-1 
𝑃 – power input, W 
𝑃𝑜𝑧  – power number at zero flow rate 
𝑄 – flow rate, m3/s,  ml/s 
𝑉𝐴  – total volume of organic phase, m3 
𝑉𝐵 – total volume of continuous phase, m3 

𝑉𝑑 – droplet volume, m3 
𝑋𝑠,𝑒𝑓𝑓 – predicted conversion of DMP 
𝑋𝑠,𝑒𝑥𝑝 – experimental conversion of DMP 
𝑥𝐴 –volume fraction of organic phase in the engulfed volume 
𝑥𝐵 –volume fraction of continuous phase in the engulfed volume 
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𝛼 – multifractal exponent 
휀 – energy dissipation, m2/s3 
휀𝑁,𝑄  – overall energy dissipation, includes dissipation due to mixing and pumping, m2/s3 

𝜅 – diisopropyl ether - water partition coefficient 
𝜇𝑐 – dynamic viscosity of continuous phase, kg m-1s-1 
𝜇𝑑 – dynamic viscosity of dispersed phase, kg m-1s-1 
𝜈 – kinematic viscosity of continuous phase, m2/s 
𝜌𝑐 – density of continuous phase, kg/m3 
𝜌𝑜𝑟𝑔 – density of organic phase, kg/m3 

𝜎 – interfacial tension, N/m 
𝜏 – mean residence time in rotor stator, s 
𝜏𝑏 – time scale of drop breakage, s  
𝜏𝑐 – time necessary to break a droplet to its final size, ms 
𝜏𝐸  – micromixing time scale, s 
𝜏𝐷 - mass transfer time scale, s 
𝜙 – volume fraction of organic phase  
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ABSTRACT 

One of the commonly used approaches for solving population balance equations in chemical 
engineering applications is the quadrature method of moments, that has been introduced by McGraw 
(1997) to simulate the course of particulate processes. It is based on the approximation of the density 
function in the source term by the Gaussian quadrature so that it preserves the moments of the 
original distribution. In this work we propose another method to be applied to the multivariate 
population problem in chemical engineering, namely a Gaussian cubature (GC) technique that 
applies linear programming for the approximation of the multivariate distribution. Examples of 
application of the Gaussian cubature (GC) are presented for two processes typical for chemical 
engineering applications. The first one represents drop dispersion accompanied by mass transfer in 
the liquid-liquid dispersions, the second one is devoted to crystallization modeling with direction-
dependent growth rates. 

 

Keywords: Gaussian cubature, population balance, QMOM 

 

INTRODUCTION 

Multiphase reactors are very common in chemical industry and the population balance 
framework is considered as a pragmatic approach for modeling particulate, bubble or droplet 
dynamics in multiphase polymerization, crystallization and precipitation systems. As an 
example, the last two processes (crystallization and precipitation) are used for more than 70% 
of solid materials produced by the chemical industry. Concerning industrial requirements it is 
preferred to have particles with high purity, desired size distribution, enough stability and good 
shape. Producing a material with the desired quality often requires knowledge of the elementary 
steps involved in the process: creation of supersaturation, nucleation, particle growth, 
aggregation and other secondary processes.  The product quality is mainly determined by 
operational conditions. However these processes are still not well understood because the 
process is affected dramatically by fluid mixing, particle aggregation and particle breakage 
subprocesses. Simple models are often used for such systems but they do not account for 
complex interaction between mixing, aggregation and/or breakage. To achieve progress in 
understanding particle behavior a wide range of problems need to be addressed by 
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multidisciplinary, multiphysics and multiscale approaches – starting from the molecular level, 
to the crystal and, subsequently, the product design, and up to advanced measurement 
techniques coupled to advanced modeling tools for an efficient process control and scale-up. In 
order to properly model such complex phenomena the population balance using fast and 
efficient algorithms can be coupled with Computational Fluid Dynamics (CFD) modeling to 
correctly predict the particle size distribution (PSD). 

One of the commonly used approaches for solving population balance equations in 
chemical engineering applications is the quadrature method of moments, that has been 
introduced by McGraw (1997) to simulate the course of particulate processes. It is based on the 
approximation of the density function in the source term by the Gaussian quadrature so that it 
preserves the moments of the original distribution. In this method one determines weights and 
abscissas that are used in the quadrature approximation using inversion algorithms. 
McGraw (1997) applied the product-difference algorithm by Gordon (1968) but more such 
algorithms are available in the literature like long quotient-modified difference algorithm from 
Sack and Donovan (1972) or Golub-Welsch (1969) algorithm. 

Wright, McGraw and Rosner (2001) extended the QMOM method to the multivariate 
population problem. In this case there are no such algorithms available. Several attempts have 
been made to apply the above mentioned algorithms also for the multidimensional case, which 
resulted for example in a multiple 3-point quadrature technique and a 12-point quadrature 
technique (McGraw et al., 2001). The DQMOM equations (Marchisio and Fox, 2005) are 
derived via the moment transfer method, in a similar way to QMOM.  

In this work we propose another method to be applied to the multivariate population 
problem in chemical engineering, namely a Gaussian cubature (GC) technique that applies 
linear programming for the approximation of the multivariate distribution. This approach has 
been used by DeVuyst and Preckel (2007) for the modeling of economic processes. Linear 
program returns weights (restricted to be positive) for each of the created lattice points. 
Maximum number of the points with strictly positive weights is equal to the number of 
constraints used. 

Examples of application of the Gaussian cubature (GC) are presented for two processes 
typical for chemical engineering applications. The first one represents drop dispersion 
accompanied by mass transfer in the liquid-liquid dispersions, the second one is devoted to 
crystallization modeling with direction-dependent growth rates.  In both cases the two-
dimensional population balance equations (PBE) are used. 

 
 

GAUSSIAN CUBATURE TECHNIQUE 

The introduced technique is based on the approximation of the source term integral in 
the moment-transformed PBEs by a Gaussian cubature, such that: 

 ∫𝑔(𝑿)𝑓(𝑿)𝑑𝑿 ≈∑𝑔

𝑁

𝑖=1

(𝑿𝑖)𝑤𝒊 (1) 

where 𝑔(𝑿) denotes the integrand function and 𝑿 is a s-dimensional vector of random variables 
having density 𝑓(𝑿). 

To apply this approximation it is necessary to determine weights 𝑤𝑖, and abscissas 𝑿𝑖 
of the cubature points. GC technique chooses points and weights for the cubature approximation 
so as to preserve the lower-order moments of the original distribution. A degree-d GC 
approximation can be defined by the following system of linear equations: 
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 ∑𝑤𝑖∏(𝑥𝑖𝑗)
𝑘𝑗

𝑠

𝑗=1

𝑁

𝑖=1

= 𝐸 [∏(𝑋𝑗)
𝑘𝑗

𝑠

𝑗=1

] (2) 

with 

 ∑𝑘𝑗 ≤ 𝑑

𝑠

𝑗=1

, 𝑘𝑗 ≥ 0,𝑤𝑖 ≥ 0 (3) 

By E we denote the expectation value, hence the right-hand sides of equation (2) are the raw 
moments of order at most d of the approximated distribution.  

To determine weights and abscissas of the cubature points it is necessary to set up a 
lattice in s-dimensional domain. It is done by following the algorithm presented by DeVuyst 
and Preckel (2007). First we set up an equally spaced grid over each variable. The range of each 
variable has to be chosen based on the knowledge of the process conditions. Number of created 
grid points is an important parameter that determines the convergence of the algorithm (more 
points to choose from) but also sufficiently influences calculation time, so it has to be chosen 
as low as possible but large enough to ensure determination of the cubature points. The lattice 
in s-dimensional phase space is formed by a Cartesian product of the previously created grids 
over each axis.  

The second step is to set up a linear program over the lattice points using the system 
expressed by eq. (2) as the equality constraints. Because we are interested in obtaining any set 
of points having positive weights that satisfy eq. (2), we set the objective function vector to 
zero. The LP can be solved via Simplex method, which results in a set of weights associated to 
vectors of the feasible basis. Each of those vectors corresponds to the specific point in the phase 
space resulting in a complete set of points with associated weights for the cubature 
approximation.  

During iterative solving of population balance equations the GC is calculated in each 
time step and then used to determine integrals in the source term. It occurred that during the 
time evolution of the initial distribution, the above presented algorithm could not find a feasible 
solution even for dense lattice. Therefore some changes have been introduced to the algorithm 
to assure better convergence. The most important modification is the exchange of the set of 
equality constraints, eq. (2), for the set of inequality constraints defined as follows: 

 ∑𝑤𝑖∏(𝑥𝑖𝑗)
𝑘𝑗

𝑠

𝑗=1

𝑁

𝑖=1

≤ 𝐸 [∏(𝑋𝑗)
𝑘𝑗

𝑠

𝑗=1

] ∙ (1 + 𝑇𝑜𝑙) (4) 

 ∑𝑤𝑖∏(𝑥𝑖𝑗)
𝑘𝑗

𝑠

𝑗=1

𝑁

𝑖=1

≥ 𝐸 [∏(𝑋𝑗)
𝑘𝑗

𝑠

𝑗=1

] ∙ (1 − 𝑇𝑜𝑙) (5) 

 
In the above set Tol denotes the tolerance of the moments determination by the linear program. 
Introducing this parameter lets us to control the desired accuracy but also for some cases allows 
the LP to find the feasible solution. This modification also makes it easy to find the initial 
feasible basis for the linear programming solver. The initial basis consisting of vectors 
corresponding to the slack variables is in this case dual-feasible, hence the dual-simplex 
algorithm is further used to solve the LP.  
 To demonstrate the possibilities of the above introduced algorithm, two test cases are 
presented in the following sections. The first one regards the seeded crystallization process 
including the nucleation and growth of crystals in two directions (2D growth). The second test 
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case is the extraction process in the water-acetone-toluene system. Bivariate population balance 
is used to simulate the simultaneous drop breakage and mass transfer in the system. PBEs are 
solved using MATLAB programming language and the dual-simplex algorithm implemented 
in the software. 
 
 

APPLICATION TO CRYSTALLIZATION PROCESS 

 As a first test case for the presented method the two-dimensional population balance 
model of the pharmaceutical crystallization process (Sen et al., 2014) has been chosen. Authors 
developed a model for the growth of crystals in two dimensions.  Model constants for the 
kinetics of the process have been also determined. The population balance equation describing 
this process takes the form: 

 
𝜕𝐹(𝐿1, 𝐿2, 𝑡)

𝜕𝑡
+
𝜕(𝐺1(𝐿1, 𝑡)𝐹(𝐿1, 𝐿2, 𝑡))

𝜕𝐿1
+
𝜕(𝐺2(𝐿2, 𝑡)𝐹(𝐿1, 𝐿2, 𝑡))

𝜕𝐿2

= 𝐵0(𝐶, 𝑡)𝛿(𝐿1)𝛿(𝐿2) 
(6) 

where 𝐺1 and 𝐺2 denote the rate of crystal growth in directions 𝐿1 and 𝐿2 respectively and 𝐵0 
stands for the rate of nucleation. The growth rates can be written as follows 
(Gunawan et al., 2004): 

 𝐺1 = 𝑘𝑔1 (
𝐶 − 𝐶𝑠𝑎𝑡
𝐶𝑠𝑎𝑡

)
𝑔1

 (7) 

 𝐺2 = 𝑘𝑔2 (
𝐶 − 𝐶𝑠𝑎𝑡
𝐶𝑠𝑎𝑡

)
𝑔2

 (8) 

 
In this model only secondary nucleation is taken into account and its rate can be given by: 

 𝐵0 = 𝑘𝑏𝑆(𝐿1, 𝐿2, 𝑡) (
𝐶 − 𝐶𝑠𝑎𝑡
𝐶𝑠𝑎𝑡

)
𝑏𝑠

 (9) 

Kinetic constants: 𝑘𝑔1, 𝑘𝑔2, 𝑘𝑏, 𝑔1, 𝑔2 have been determined by Sen et al. (2014) by fitting to 
the experimental data. In the above equation 𝐶 stands for the concentration of the solute and 
𝐶𝑠𝑎𝑡 denotes the solubility of the solute. 𝑆(𝐿1, 𝐿2, 𝑡) is the total surface area of the crystals and 
is given by: 

 𝑆(𝐿1, 𝐿2, 𝑡) = ∫ ∫ 𝐹(𝐿1, 𝐿2, 𝑡)(2𝐿1
2 + 4𝐿1𝐿2)𝑑𝐿1𝑑𝐿2

∞

0

∞

0

 (10) 

Above presented model has to be solved simultaneously with the mass balance in form: 

 
𝑑𝐶

𝑑𝑡
= −𝜌𝑐∫ ∫ 𝐹(𝐿1, 𝐿2, 𝑡)(2𝐺1(𝐿1𝐿2 − 𝐿1

2) + 𝐺2𝐿1
2)

∞

0

𝑑𝐿1𝑑𝐿2

∞

0

 (11) 

where 𝜌𝑐 stands for the density of the crystals. 
 

The described crystallization process is a cooling process so the nucleation and growth 
of the crystals are caused by the decrease in solute solubility with decreasing temperature. For 
the test case of our GC technique linear solubility change in time has been used (data set 1.1 
from Sen et al. (2014)). Density of the crystals has been assumed by us to be 𝜌𝑐 = 1500𝑘𝑔/𝑚3. 
Moment transformation of (6) results in the system of ordinary differential equations for the 
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lower-order moments of the crystal size distribution. There is no closure needed in the model, 
hence it can be solved explicitly and therefore is the perfect base for comparison to the 
introduced GC technique. The parameters we chose to compare for this process are the 
characteristic length and aspect ratio defined as follows: 
 

 𝐷𝑎𝑣𝑔 = (𝐿1𝐿2
2̅̅ ̅̅ ̅̅ )
1/3

 (12) 

 𝐴𝑅 =
�̅�1

�̅�2
 (13) 

Calculations were made using cubature of degrees 3 and 5. In this case they both gave exactly 
the same results because only moments of order equal of less than 3 were needed to calculate 
𝐷𝑎𝑣𝑔 and 𝐴𝑅. 
 
Table 1. Percent error of characteristic size and aspect ratio determination 

Tolerance  Final average size [μm] Error [%] Final Aspect Ratio Error [%] 

Direct 64.810 0.000 1.2399 0.000 

0.20% 64.776 -0.052 1.2399 0.000 

0.5% 64.737 -0.113 1.2399 0.000 

1% 64.657 -0.236 1.2401 0.016 

2% 64.511 -0.461 1.2401 0.016 

3% 64.337 -0.730 1.2401 0.016 

5% 64.067 -1.146 1.2405 0.048 

7% 63.746 -1.642 1.2401 0.016 

10% 63.235 -2.430 1.2407 0.065 
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Fig. 1. Comparison of calculated crystal average size for different cubature tolerances with results of direct 

solution 

 

 
Fig. 2. Comparison of aspect ratio for different cubature tolerances with results of direct solution 
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In Figures 1 and 2 time dependecies of those parameters are presented. It can be noticed 
that increasing the cubature tolerance only slightly influences the calculated final crystal size 
but has almost no influence on final aspect ratio. The relative error of average size and aspect 
ratio determination is presented in Table 1. 

An important factor influencing the calculation time and the minimum possible 
tolerance is the number of divisions of each axis. Increasing the number of points along each 
axis lets us to decrease the cubature tolerance but also sufficiently influences calculation time 
due to the significant rise in the number of lattice points. Calculation time of 6000 time steps is 
presented in Table 2. It can be noticed that for the certain number of domain divisions there 
exists a minimum achievable tolerance where the linear program solver can still find the feasible 
solution in each time step. Execution time generally does not depend on the cubature tolerance 
but for some reason for 20 axis divisions and 7% tolerance it calculates two times faster. Similar 
minimum seems to exist for 50 axis divisions and 1% tolerance. Tolerance of 0.2% can be 
achieved with 80 axis divisions but it also results in the increase in execution time up to around 
1200s. 
 

Table 2. Calculation time of 6000 time steps  in seconds depending on cubature tolerance and number of axis 
divisions. 

Tolerance 
Number of axis divisions 

10 20 50 

10% 589 581 787 

7% - 296 818 

5% - 598 807 

3% - 561 817 

2% - - 833 

1% - - 659 

0.5% - - 872 

APPLICATION TO MODELING OF MASS TRANSFER IN LIQUID - 
LIQUID SYSTEMS 

For the full description of some processes like extraction or absorption it is necessary to 
follow not only the dispersed phase size distribution but also concentration of the 
extracted/absorbed component in both phases. System under investigation is water-benzoic 
acid-toluene with water as a continuous phase, toluene as dispersed phase and benzoic acid as 
the component transferred between phases. The dispersion is mixed in a 10L stirred tank 
equipped with a 0.133m diameter Rushton turbine.  
For the modelling the two-cell model introduced by Okamoto (1981) is applied. Population 
balance equations are solved using GC technique and compared with results obtained using 
bivariate quadrature method of moments with a 3-point quadrature technique for the 
approximation of weights and abscissas. In QMOM diameter is chosen to be the main 
coordinate on which the process depends therefore abscissas on the size axis are first calculated 
from the moments of distribution with respect to diameter using product-difference algorithm 
and then concentrations are calculated from the mixed moments m3,1, m4,1, m5,1 which define a 
linear system of equations. 

Partition coefficient of the benzoic acid has been calculated from the formulas proposed 
by Brändström (1966): 

 
𝐶𝐵𝑇
𝐶𝐻𝐵𝑊

= 1.09 + 1.009𝐶𝐻𝐵𝑊 (14) 
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where 𝐶𝐵𝑇 is the total concentration of benzoic acid in toluene and 𝐶𝐻𝐵𝑊 is the concentration 
of not dissociated benzoic acid in water. Mass transfer coefficient introduced by 
Batchelor (1980) is used with diffusion coefficient of the benzoic acid in water in 20oC equal 
to 𝐷 = 0.91 ∙ 10−9 𝑚2𝑠−1. Driving force of the mass transfer process is: 

 ∆𝐶 = 〈𝐶𝑏𝑢𝑙𝑘〉 − 𝐶𝐻𝐵𝑊 (15) 

where 𝐶𝐻𝐵𝑊 is the concentration of the benzoic acid in water which would be in the equilibrium 
state with 𝐶𝐵𝑇 concentration in the dispersed phase so it directly depends on the droplet 
composition. The mean concentration of acid in the bulk 〈𝐶𝑏𝑢𝑙𝑘〉 is calculated from the mass 
balance of the transfered component in form: 

 𝑉 ∙ 𝜙 ∙ (〈𝐶𝑑𝑖𝑠𝑝〉𝑜 − 〈𝐶𝑑𝑖𝑠𝑝〉) = 𝑉 ∙ (1 − 𝜙) ∙ (〈𝐶𝑏𝑢𝑙𝑘〉 − 〈𝐶𝑏𝑢𝑙𝑘〉0) (16) 

which gives: 

 〈𝐶𝑏𝑢𝑙𝑘〉 = 〈𝐶𝑏𝑢𝑙𝑘〉0 +
𝜙

1 − 𝜙
(〈𝐶𝑑𝑖𝑠𝑝〉𝑜 − 〈𝐶𝑑𝑖𝑠𝑝〉) (17) 

In the comparison of the models’ predictions toluene is assumed to be the dispersed phase. 
Benzoic acid is initially present only in the droplets and transfers to the bulk during the process. 
In the calculations dispersed phase concentration 𝜙 = 10% is used. Average energy dissipation 
rate in the tank is assumed to be 휀 = 5𝑊/𝑘𝑔.  
The applied model consists of breakage kernel developed by Bałdyga and Podgórska (1998) 
based on the multifractal model of intermittency described in details by Bałdyga and 
Bourne (1993,1995). Continuous parabolic daughter size distribution introduced by Hill (1995) 
has been used.  

 
Fig. 3. Comparison of mean drop size d10 calculated using GC and QMOM 
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Fig. 4. Comparison of droplet Sauter diameter d32 calculated using GC and QMOM 

 

 
 

Fig. 5. Evolution of the mean concentration of benzoic acid in the dispersed phase 

 

In Figures 3 and 4 predicted mean drop diameters are presented. Results obtained using 
introduced GC technique are in agreement with the QMOM predictions for d10 as well as for 
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Sauter diameter d32. Time dependence of the mean concentration of benzoic acid in dispersed 
phase is presented in Fig. 5. GC technique gives the same prediction as the QMOM. 

 
CONCLUSIONS 

A new moment based method for solving multidimensional population balance has been 
introduced. This new approach uses linear programming algorithms to develop a Gaussian 
cubature approximation of the multivariate distributions which is further used to solve PBEs. 
The method has been applied to bivariate population balances where proved to accurately 
describe evolution of systems under investigation. The advantage of introduced technique is the 
possibility of applying to systems with an arbitrary number of dimensions without any 
reformulation, therefore it is a promising technique for the future implementation in the CFD 
codes.  
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SUMMARY 

The improvement of bulk chemicals production efficiency is one of the greatest challenges of 
sustainable chemical engineering. Different possible strategies towards processes retrofitting are 
offered by Process Intensification (PI) technologies, like e.g. intensified mass and heat exchange 
reactors, hybrid separation units, reported to be able to tackle the most difficult process bottlenecks 
(Stankiewicz and Moulijn, 2000). Nevertheless, up till now, the number of successful PI 
implementations in industry is limited (Becht et al., 2009). One of the reasons for that is the lack of 
methodologies for systematic determination of the most suitable PI option for a given process and 
means for fast evaluation of possible improvement (e.g. operational costs) potential. Detailed 
experimental investigations and simulation studies with rigorous models for all existing PI 
equipment are not feasible, due to time and resource limitations and the fact that data is usually 
scarce. In order to speed up the debottlenecking process, this paper presents a systematic 
methodology enabling process analysis, bottleneck identification and selection of the most 
promising PI options for a detailed investigation, combining a technology database and several 
process systems engineering methods. The methodology is applied to the case study of the 
production of ethylene glycol. 

 

Key words: Process Intensification, reactive distillation, process retrofitting 

 

INTRODUCTION 

Process improvements in terms of costs, efficiency and sustainability are key challenges for 
chemical-based industries (Lutze et al., 2010). Process Intensification (PI), defined as the 
development of innovative apparatuses and techniques that offer drastic improvements in 
chemical manufacturing and processing, offer potential solutions to these challenges 
(Stankiewicz and Moulijn, 2000). Drastic improvements can be achieved by enhancement of 
physical and chemical phenomena in process-intensifying equipment, such as e.g. 
microreactors or by integration of functions (reaction-separation), introduction of new energy 
sources or process control methods. Therefore, PI technologies may overcome process 
limitations, which cannot be solved with the classical equipment (Stankiewicz and Moulijn, 
2000). Even though the interest in PI technologies is constantly increasing (Keil, 2007), the 
number of successful PI implementations in industry is yet limited (Becht et al., 2009). This 
can be contributed to the difficulty of identifying a suitable PI option for a given process from 
the vide variety of reported PI technologies, as well as the lack of means for a fast evaluation 
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of the possible improvement. To this end, the current paper proposes a systematic methodology 
that enables a complete process analysis, a fast identification of the relevant process bottlenecks 
and the identification of feasible PI options in combination with a quantitative evaluation of the 
possible improvement concerning the given bottleneck (e. g. reaction selectivity). 
As an initial step, detailed process data of the process, which is to be improved, is collected 
from rigorous flowsheet simulation or plant measurements. Based on the process data, mass 
and energy efficiency factors for each piece of equipment are calculated. Considering some 
range of uncertainty a sensitivity study for these efficiency factors is performed and the 
influence of the manipulated values on the objective function (like e.g. minimization of 
operational cost) is quantified. As a result, the efficiency factor and the related equipment, 
having the most important influence on the targeted improvement are determined to be the 
process bottleneck. 
Subsequently, promising PI options for the bottleneck improvement are identified from an 
extended version of database of intensified technologies, similar to the approach reported by 
Lutze et al. (2010). The database consists of more than 150 technologies, which are 
characterized by information on the use of the equipment (e.g. reaction, separation, heat 
exchange), involved phases for feed/product streams (gas, liquid, solid) and feasible ranges of 
operating parameters that the equipment is designed for (temperature, pressure). Additionally, 
each piece of equipment is categorized by the bottleneck, which it is reported to improve (e.g. 
reaction selectivity) and the specific phenomena to be enhanced, like e.g. intensification of heat 
transfer. Therefore, infeasible technologies for the improvement of the given bottleneck are at 
first removed from the list of options considering criteria as e.g. feed and product stream phases 
and process operating parameters.  
In order to identify the specific physical/ chemical phenomena resulting in the bottleneck (e.g. 
heat transfer, mass transfer, reaction equilibrium as possible reasons of the bottleneck- reaction 
selectivity) different tools are applied. The influence of the mass transfer on the reaction 
selectivity is for instance evaluated based on simplified correlations proposed by Klaewkla et 
al. (2011). If the mass transfer does not show a significant influence on the target bottleneck, 
PI technologies designed for mass transfer improvement are further omitted.  
Furthermore, since the PI database contains technologies enabling in-situ product removal, the 
identification of feasible intensification options may require the determination of suitable 
combinations of separation processes and the reaction. To this end, the thermodynamic insight 
approach (Jaksland et al., 1995) is applied. Moreover, if a mass separating agent is required, 
potential solvents are determined by application of a computer aided molecular design method 
(CAMD) (Constantinou et al., 1996). After the detailed screening of the database and the 
application of the additional tools, a set of possible PI options is determined, which are furtherly 
evaluated by short-cut models in order to determine a rough quantification of the potential 
performance improvement and to select the most promising option, which is simulated in detail.  
The methodology is applied to the case study of the production of ethylene glycol from ethylene 
oxide. Within the framework of the proposed approach, at first the simulation of a well 
established base case process (Dye, 2001) for the ethylene glycol production is performed. 
Based on the sensitivity analysis for the mass and energy efficiency factors for every piece of 
equipment the main process bottleneck is determined to be the selectivity of the reactor towards 
the production of the ethylene glycol. Taking into account the given bottleneck, the PI database 
is screened in order to identify feasible intensified equipment options. Furtherly, by 
determination of the specific phenomena having the most significant influence on the occurring 
bottleneck (here the reaction kinetics), the number of PI options is limited to technologies 
tailored for the improvement of the named phenomena. Subsequently, the quantification of the 
potential improvement of feasible options is performed by application of short-cut methods. 
Reactive distillation is determined as the most promising option for improving the ethylene 
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glycol production. In order to validate the potential improvement the process flowsheet with a 
reactive distillation column is simulated. The rigorous simulation confirms the potential 
improvement of the selectivity by means of the reactive distillation. The flowsheet modification 
results in a significant reduction of the operational cost, as well as a reduced number of 
distillation columns needed to achieve the desired product quality.  
The presented methodology for debottlenecking can be applied as a systematic support for the 
early stages of process design for different chemical systems by providing a structured approach 
and a quantitative assessment to decide if any and which PI option is worth further investigation. 
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ABSTRACT 

Two-phase toluene-water-acetone systems were discussed and the influence of rotational impeller 
speed (350 – 700 rpm) and acetone concentration (0.1 – 0.4 wt%) for experiments performed with 
and without impeller speed reduction were considered. Acetone was transferred from continuous 
aqueous phase to the toluene drops, therefore, drop coalescence was hampered due to generated 
Marangoni forces. Although for pure liquid-liquid systems without surface active agents the 
dynamic equilibrium between drop breakage and coalescence is achieved faster, the effect of mass 
transfer on transient Sauter diameters and drop size distributions is significant. For higher impeller 
speed and acetone concentration drop size decreased due to higher disruptive stresses and lower 
shape-restoring stresses proportional to the interfacial tension, which is decreasing function of 
acetone concentration.  

 

Key words: mass transfer, dispersion, interfacial tension, turbulent flow 

 

INTRODUCTION 

Changes of drop size distribution in an agitated liquid-liquid dispersion are caused by breakage 
and coalescence processes which are dependent on drop size, rotational impeller speed, physical 
properties of continuous and dispersed phases (viscosity and density), volume fraction of 
dispersed phase and presence of surface active agents, which adsorb on drop surfaces and 
decrease interfacial tension (Podgórska, 2006; Bąk and Podgórska, 2012, 2013; Bąk, 2013). 
Film drainage rate and, finally, drop coalescence are also dependent on mass transfer between 
drops and continuous phase. For processes such as extraction, suspension polymerization and 
emulsification it is important to increase total interfacial area which depends on direction of 
mass transfer. If mass transfer is from continuous phase to drops, concentration of transported 
substance in liquid film created between two colliding drops is lower than outside the film. For 
decreasing interfacial tension function with increasing concentration of transported substance, 
interfacial tension in liquid film is, therefore, higher than outside this region. As a result, 
generated Marangoni forces oppose film drainage and hamper drop coalescence. For opposite 
direction of mass transfer, i.e. from dispersed to continuous phase, generated tangential stresses 
due to interfacial tension gradient speed up film drainage and coalescence rate increases, 
decreasing total interfacial area (Saboni et al., 2002; Chevaillier et al., 2006). 
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MATERIALS AND EXPERIMENTAL PROCEDURE 

In this work the influence of acetone concentration and impeller rotational speed, N, on 
transient drop size distribution and changes of mean Sauter diameter in an agitated toluene-
water dispersion were considered. Continuous phase consisted of deionized water (Millipore 
System Synergy 185 UV) and acetone (Sigma Aldrich), which concentration was changed in 
the range 0.1 – 0.4 wt%. Toluene (Fluka) was used as a dispersed phase which occupied 5% of 
the total dispersion volume. Experiments were performed in a completely filled, cylindrical (D 
= H = 0.15 m) and thermostated (25  0.1C) tank equipped with a six-blade Rushton turbine 
of diameter equal to 0.05 m and four equally spaced stainless steel baffles. Dispersion was 
lighted up by a halogen lamp through a glass-fibre light-conductor ended with a special tip 
placed inside the tank. Sequences of dispersion pictures were recorded by a high-resolution 
digital camera RETIGA EX which was connected with the computer and the stereomicroscope 
objective. All details concerning the experimental setup one can find in previous works; see for 
example Podgórska (2008) and Bąk (2013).  

Two series of experiments, i.e. with and without impeller speed reduction were 
performed. For experiments performed without N reduction at the beginning of experiments the 
impeller speed was set to the nominal value 350, 420 or 460 rpm and only aqueous phase was 
agitated. When the temperature 25C was reached, toluene was poured fast into the continuous 
phase and sequences of drop images were recorded at 1 min, 5 min, 10 min, 30 min, 1h, 2h and 
3h, counting from the moment of toluene addition to the agitated water-acetone phase. In the 
case of experiments performed with reduction of the impeller speed from 700 rpm to the 
nominal value 350, 420 or 460 rpm, at the beginning of experiments the dispersion was agitated 
for 1h at 700 rpm. Then the impeller speed was reduced and dispersion was agitated for next 
three hours. Sequences of drop images were recorded for t0 (just before N reduction) and t = 
1min, 10 min, 30 min, 1h, 2h, 3h counting from the moment of N reduction. Drop size 
distributions, DSDs, were calculated for drops marked manually with the use of the software 
package Image Pro Plus 4.5. At least 850 drops were marked from drop images per each 
experimental time. Obtained drop size distributions were presented in a form of a cumulative 
volume fraction and differential volume fraction as a function of drop diameter.   

Additionally, interfacial tensions and densities were measured at 25C for applied 
liquid-liquid systems. DVA1 (SINTERFACE) tensiometer equipped with stainless steel 
capillary of the outside radius equal to 0.225 mm was used to measure interfacial tensions of 
toluene-water-acetone systems, whereas DMA 4500 (Anton Paar) was used to measure 
densities of water-acetone solutions. Obtained densities were very close to the value 0.997 
g/cm3, which indicates that acetone of concentration from the range 0.1% - 0.4% does not 
change the density of pure water.   
 

RESULTS AND DISCUSSION 

The influence of acetone concentration on the reduction of the interfacial tension for toluene-
water-acetone system is presented in Figure 1.  
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Figure 2. Interfacial tension of toluene-water-acetone system as a function of acetone concentration  
Studied acetone concentration range caused reduction of the interfacial tension from 0.0363 
N/m (for c = 0.1%) to 0.0355 N/m (for c = 0.4%), while the interfacial tension of pure toluene-
water system at 25C was equal to 0.0376 N/m.  

In Figure 2 the evolution of transient drop size distribution was presented for experiment 
performed without impeller speed reduction and for acetone concentration equal to 0.4%. 

 

Figure 2. Transient cumulative drop size distributions for toluene-water dispersion containing acetone of  
c = 0.4%; experiment performed without impeller speed reduction, N = 420 rpm 

The largest differences between drop size distributions were observed for first 30 min of 
dispersion agitation due to the fast breakage of big and unstable toluene drops. Disruptive forces 
dependent on turbulent energy dissipation rate exceeded shape-restoring forces resulting from 
the interfacial tension. Additionally, the direction of mass transfer was from the continuous to 
dispersed phase, which hampered drop coalescence. For agitation time longer than 30 min 
obtained DSDs did not change significantly because of decreased difference between disruptive 
and stabilizing forces. Moreover, for pure liquid-liquid systems the saturation is attained faster, 
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therefore, changes of DSDs are observed in shorter time range than for systems containing for 
example surface active agents, which adsorb on drop surfaces.  

In the case of second series of experiments, smaller changes of DSDs were observed 
during 3h of dispersion agitation after impeller speed reduction. The evolution of transient drop 
size distribution for toluene-water dispersion with acetone of concentration equal to 0.2% and 
impeller speed reduction from 700 to 350 rpm is shown in Figure 3. 

 

Figure 3. Transient cumulative drop size distributions for toluene-water dispersion containing acetone of  
c = 0.2%; experiment performed with impeller speed reduction from 700 to 350 rpm 

Small droplets present at the beginning of measurements at N = 700 rpm grew fast after N 
reduction, therefore, measured DSDs did not change significantly after 10 min of dispersion 
agitation. For t = 3h upper part of DSD is shifted back towards smaller drops in comparison 
with DSD measured for t = 2h. It can be explained by breakage of big drops (present in 
dispersion after 2h of agitation) by very rare but also the most vigorous turbulent eddies which 
result from the intermittent structure of turbulence (Bałdyga and Podgórska, 1998).  
 The influence of rotational impeller speed on drop size distributions measured after 2h 
of agitation of toluene-water dispersions with acetone of concentration c = 0.4% for 
experiments performed without N reduction is presented in Figure 4. While in Figure 5 the 
influence of impeller speed on transient Sauter diameters is shown. 
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Figure 4. Influence of rotational impeller speed on a differential volume fraction measured after 2h of agitation 
of toluene-water dispersion containing acetone of c = 0.4%; experiments performed without impeller speed 

reduction 

 

Figure 5. Influence of rotational impeller speed on a Sauter diameter for toluene-water dispersion containing 
acetone of c = 0.4%; experiments performed without impeller speed reduction 

Sauter diameters did not change significantly after 1h of agitation due to achieved dynamic 
equilibrium between breakage and coalescence processes. Higher impeller speed leads to 
stronger disruptive forces which are dependent on turbulent energy dissipation rate. Therefore, 
drop size decreases. Similar observations were made for second series of experiments as can be 
seen in Figure 6, where transient Sauter diameters are presented for dispersion with acetone 
concentration c = 0.2% and N reduction from 700 to 350, 420 and 460 rpm.   
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Figure 6. Influence of rotational impeller speed on a Sauter diameter for toluene-water dispersion containing 
acetone of c = 0.2%; experiments performed with impeller speed reduction from 700 to 350, 420 or 460 rpm 

In the case of experiments performed with N reduction, the biggest changes of Sauter diameters 
were observed for first 10 minutes after reduction of the impeller speed, which is in agreement 
with results presented in Figure 3. 
 In Figure 7 the influence of acetone concentration on DSDs measured after 2h of 
dispersion agitation is presented. Results are shown for two acetone concentrations equal to 
0.2% and 0.4% for experiments performed without impeller speed reduction. 

 
Figure 7. Influence of acetone concentration on a differential volume fraction measured after 2h of agitation of 

toluene-water dispersion; experiments performed without impeller speed reduction, N = 420 rpm 
Smaller drops were obtained for higher acetone concentration due to lower interfacial tension 
which leads to decreased shape-restoring stresses (proportional to the interfacial tension) and, 
therefore, increased breakage rate.  
 In Figure 8 measured Sauter diameters for two series of experiments and acetone 
concentrations c = 0.2% and 0.4% are compared.  
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Figure 8. Comparison of Sauter diameters measured for toluene-water dispersions containing acetone of  
c = 0.2% and 0.4%; experiments performed with and without impeller speed reduction 

As can be seen, mass transfer exerted a greater influence on drop size changes for experiments 
performed without impeller speed reduction. Therefore, differences between Sauter diameters 
measured for c = 0.2% and 0.4% are bigger than appropriate differences obtained for both 
acetone concentrations in experiments performed with N reduction. Moreover, for both acetone 
concentrations appropriate pairs of Sauter diameter profiles obtained for experiments with and 
without N reduction did not converge to the similar value after 3h of dispersion agitation mainly 
due to limited coalescence of small droplets, which were present in the system for experiments 
performed with reduction of the impeller speed from 700 to 420 rpm.  
 

CONCLUSIONS 

For pure liquid-liquid dispersions with dispersed phase of low viscosity and without surface 
active agents the presence of transferred liquid component can significantly influence DSDs. 
For mass transfer from continuous to dispersed phase (as in this work) drop coalescence can be 
hampered due to interfacial tension gradient and Marangoni forces, which slow down film 
drainage between colliding drops. The increase in impeller speed and acetone concentration 
decrease drop size due to increased disruptive stresses and decreased shape-restoring stresses 
proportional to the interfacial tension, which decreases for higher acetone concentration. For 
considered acetone concentration range (0.1% - 0.4%) the reduction of the interfacial tension 
is small, however, it is sufficient to observe the effect of mass transfer on drop size changes 
which determine total interfacial area and efficiency of extraction process.   

0

50

100

150

200

250

300

0 50 100 150 200

Sa
ut

er
 d

ia
m

et
er

 [
m

]

time [min]

water-toluene-acetone: N = 420 rpm

0.2% - with N reduction
0.2% - without N reduction
0.4% - with N reduction
0.4% - without N reduction



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

106 
 

LITERATURE 

Bałdyga J., Podgórska W., 1998. Drop break-up in intermittent turbulence: maximum stable 
and transient sizes of drops. Can. J. Chem. Eng. 76, 456-470.  

Bąk A. Influence of nonionic surfactants and surface active polymers on drop breakage and 
coalescence in liquid-liquid dispersions, Ph.D. Thesis, Warsaw 2013. 

Bąk A., Podgórska W., 2012. Investigation of drop breakage and coalescence in the liquid–
liquid system with nonionic surfactants Tween 20 and Tween 80. Chem. Eng. Sci. 74, 181-
191.  

Bąk A., Podgórska W., 2013. Drop breakage and coalescence in the toluene/water dispersions 
with dissolved surface active polymers PVA 88% and 98%. Chem. Eng. Res. Des. 91, 2142-
2155.  

Chevaillier J.-P., Klaseboer E., Masbernat O., Gourdon C., 2006. Effect of mass transfer on the 
film drainage between colliding drops. J. Colloid Interface Sci. 299, 472-485. 

Podgórska W. Rozpad i koalescencja kropel w intermitentnym polu burzliwym, OW PW, 
Warsaw 2006. 

Podgórska W., 2008. Drop coalescence in a turbulent flow. Factors affecting film drainage. 
Chem. Proc. Eng. (Inż. Chem. Proc.) 29, 257-269. 

Saboni A., Alexandrova S., Gourdon C., Chesters A.K., 2002. Interdrop coalescence with mass 
transfer: comparison of the approximate drainage models with numerical results. Chem. 
Eng. J. 88, 127-139.  

 

  



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r.  

107 
 

 

MODEL NUMERYCZNY ZGAZOWANIA WĘGLA W CIŚNIENIOWYM 
REAKTORZE FLUIDALNYM PRZY WYKORZYSTANIU CO2  

Joanna Bigda, Józef Popowicz, Tomasz Chmielniak 
 
 

Instytut Chemicznej Przeróbki Węgla, ul. Zamkowa 1, 41-803 Zabrze, e-mail: jbigda@ichpw.pl 

 
 

ABSTRACT 

W pracy przedstawiono numeryczny model zgazowania węgla w ciśnieniowym reaktorze z 
cyrkulującym złożem fluidalnym (CFB) przy użyciu CO2 jako utleniacza. Model uwzględnia 
procesy suszenia, odgazowania węgla, zgazowania karbonizatu oraz reakcje wtórne w fazie 
gazowej. Do predykcji procesu zgazowania węgla zastosowano program wykorzystujący 
numeryczną mechanikę płynów do modelowania układów o wysokiej koncentracji cząstek stałych 
w ośrodku płynnym, z uwzględnieniem wymiany ciepła i masy - CPFD (Computational Particle 
Fluid Dynamics). Bazując na eksperymentalnych danych pomiarowych parametrów procesu 
zgazowania węgla w reaktorze o wydajności 100 kg/h, znajdującego się w Centrum Czystych 
Technologii Węglowych (CCTW) w Instytucie Chemicznej Przeróbki Węgla (IChPW), 
przeprowadzono walidację modelu. Uzyskano dobrą zgodność pomiędzy obliczonymi i 
rzeczywistymi parametrami procesowymi. Model numeryczny może być zastosowany jako 
narzędzie do optymalizacji procesowej i konstrukcyjnej rozwijanego reaktora zgazowania. 

 

Słowa kluczowe: CPFD, ciśnieniowe zgazowanie, węgiel, reaktor z cyrkulującym złożem fluidalnym 

 

WSTĘP 

Obok intensywnie rozwijanych technologii zgazowania paliw w reaktorach dyspersyjnych, 
coraz większe zainteresowanie budzą technologie zgazowania w złożu fluidalnym. Niższe 
temperatury procesu niż w przypadku reaktorów dyspersyjnych, wpływają na redukcję kosztów 
inwestycyjnych i eksploatacyjnych oraz na poprawę niezawodności i dyspozycyjności 
technologii. Dodatkowo, wysoka sprawność działania, intensyfikacja procesu poprzez 
uzyskanie wysokich współczynników wymiany ciepła i masy, zminimalizowanie zawartości 
substancji smołowych w otrzymywanym gazie procesowym sprawiają, że reaktory fluidalne 
stanowią interesującą alternatywę dla zgazowania w reaktorach dyspersyjnych (Ratafia-Brown 
i in., 2002). Perspektywicznym kierunkiem rozwoju technologii zgazowania paliw w złożu 
fluidalnym jest wykorzystanie w tym procesie CO2, jako czynnika zgazowującego. Możliwe 
jest to dzięki przebiegowi reakcji Boudouarda-Bella której produktem jest tlenek węgla, 
stanowiący, obok wodoru, podstawowy składnik gazu syntezowego. Ditlenek węgla 
wprowadzony do układu reakcyjnego pełni rolę nośnika pierwiastka C i tlenu, prowadząc do 
zmniejszenia zużycia tlenu, poprawy efektywności procesu zgazowania oraz obniżenia 
względnej emisji CO2 (Chmielniak i in., 2012). 
Przykładem takiej technologii jest rozwijane przez IChPW zgazowanie węgla w cyrkulującym 
złożu fluidalnym w atmosferze CO2. Technologia fluidalnego zgazowania węgla 
charakteryzuje się niższymi od technologii zgazowania w reaktorach strumieniowych 
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(dyspersyjnych) temperaturami procesu (800÷950oC), wysoką sprawnością i elastycznością 
paliwową. Obszar zastosowań tej technologii to średnio - skalowe obiekty przemysłowe, 
wypełniające istniejącą niszę technologiczną w zakresie technologii zgazowania węgla. Cechą 
odróżniającą technologię fluidalnego zgazowania węgla w reaktorze CFB od technologii 
zgazowania w reaktorach dyspersyjnych jest również jej dwuproduktowość. Głównymi 
produktami procesu fluidalnego zgazowania węgla są gaz i produkt stały - karbonizat. Gaz 
procesowy, oprócz H2, CO, CO2 i CH4, zawiera również w mniejszych ilościach lekkie 
węglowodory alifatyczne (C2H4, C2H6) i aromatyczne (C6H6, C10H8), smołę oraz 
zanieczyszczenia, tj. H2S, COS, NH3, HCN. Karbonizat zawiera oprócz popiołu, stosunkowo 
dużo pierwiastka C oraz w mniejszych ilościach pierwiastki: O, H, N, S. Wykorzystanie 
produktów fluidalnego zgazowania węgla w celach energetycznych lub chemicznych wymaga 
zastosowania szeregu operacji jednostkowych, tj. schładzanie, oczyszczanie, konwersja, 
mających na celu przygotowanie gazu i karbonizatu do finalnego procesu ich przerobu (spalenia 
– produkcji energii lub syntezy chemicznej). 

Problematyka modelowania reaktorów zgazowania węgla poruszana była w literaturze 
w latach 70, 80 i 90-tych ubiegłego wieku. Prezentowane w literaturze prace dotyczyły głównie 
atmosferycznych i ciśnieniowych reaktorów fluidalnych ze złożem pęcherzykowym i 
turbulentnym oraz ciśnieniowych reaktorów dyspersyjnych (strumieniowych). Niewiele jest 
prac z tego okresu poświęconych modelowaniu ciśnieniowych reaktorów zgazowania węgla z 
cyrkulującym złożem fluidalnym (CFB), a zwłaszcza dotyczących zgazowania węgla przy 
użyciu mieszaniny tlenu i ditlenku węgla.  

Złożoność zagadnień dynamiki fluidalnych układów gaz-ciało stałe, transportu ciepła i 
masy oraz reakcji chemicznych zachodzących podczas zgazowania paliw stałych w reaktorach 
fluidalnych skutkuje stosunkowo niewielką liczbą prac publikowanych w literaturze naukowej. 
W numerycznej mechanice płynu (CFD) stosowane są dwa różne rodzaje podejścia (Loha i in., 
2012) wykorzystane do symulacji pracy złoża fluidalnego: Euler-Euler i Eulera-Lagrange'a. W 
podejściu Euler-Euler, gaz i ciało stałe są traktowane jako faza ciągła. W przypadku podejściu 
Eulera-Lagrange'a gaz jest traktowany jako faza ciągła, a ciało stałe jako faza dyskretna. 
Modelowanie CFD w ujęciu Euler–Euler procesu zgazowania w pęcherzykowym złożu 
fluidalnym dla geometrii dwuwymiarowej przedstawili Yu i in. (Yu i in., 2007) oraz Armstrong 
i in. (Armstrong i in., 2011), a dla geometrii trójwymiarowej trzy Wang i in. (Wang i in., 2009) 
w oparciu o dane eksperymentalne Ocampo i in. (Ocampo i in., 2003). Ostatnio pojawiły się 
również publikacje w których wykorzystano metodę CPFD, bazującą na podejściu Euler–
Lagrange, gdzie uwzględniono wymianę ciepła i reakcje chemiczne zachodzące podczas 
procesu zgazowania w złożu fluidalnym w trójwymiarowym reaktorze wielkoskalowym 
(Snider i in., 2011) czy dwuwymiarowym złożu fluidalnym (Abbasi i in., 2011).  
W niniejszej pracy przedstawiono model numeryczny reaktora ciśnieniowego zgazowania 
węgla z cyrkulującym złożem fluidalnym (CFB), którego konstrukcja została opracowana i 
wdrożona w Instytucie Chemicznej Przeróbki Węgla (IChPW) w skali pilotowej 100 kg/h, w 
którym proces zgazowania węgla realizowany jest przy użyciu mieszaniny O2 i CO2 jako 
utleniacza.  

MODEL MATEMATYCZNY CPFD  

Do symulacji zastosowano program CPFD Barracuda, który jest dedykowany wyłącznie do 
obliczeń układów wielofazowych (ciało stałe-płyn). Program ten wykorzystuje numeryczną 
mechanikę płynów do modelowania układów o wysokiej koncentracji cząstek stałych w 
ośrodku płynnym z uwzględnieniem wymiany ciepła i masy oraz reakcji chemicznych. 
Oprogramowanie bazuje na metodzie Multi Phase-Particle in Cell (MP-PIC) (Andrews i in., 
1996; Snider, 2001), która jest hybrydową metodą numeryczną. MP-PIC stanowi numeryczny 
schemat, w którym cząstki są pogrupowane w tzw. „obliczeniowe parcele”, z których każda 
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zawiera liczbę cząstek o jednakowej gęstości, objętości i prędkości, zlokalizowanych w 
określonej pozycji. Faza ciągła modelowana jest przy użyciu modelu turbulencji LES (Large 
Eddy Simulation). Zachowanie się fazy dyskretnej opisane jest równaniem Liouville'a. Dzięki 
takiemu podejściu możliwa jest symulacja rozkładu cząstek różnych rodzajów i o różnych 
rozmiarach. Przy modelowaniu uwzględnia się również wpływ zderzeń między cząstkami fazy 
stałej, co, razem z dwukierunkowym sprzężeniem pomiędzy przepływającymi fazami, sprawia, 
że CPFD Barracuda osiąga bardzo dobre wyniki w modelowaniu układów w skali 
przemysłowej, znacząco skracając czas niezbędny dla modelowania układów 
wysokoskoncentrowanych (złoża fluidalne, odpylanie w cyklonach) w porównaniu do innych 
programów CFD (Ansys Fluent, Star-CD, itp.). Matematyczny opis modelu przepływu 
dwufazowego przy wykorzystaniu CPFD przedstawiony został w artykule Snider ’a (Snider i 
in., 2011) oraz O’Rourke’a (O’Rourke i in., 2010). 
Zaproponowany model procesu zgazowania węgla obejmuje: odparowanie wilgoci, 
odgazowywanie węgla, zgazowanie karbonizatu oraz reakcje wtórne w fazie gazowej. 
Założono że, cząstka węgla który ulega procesowi zgazowania składa się z wilgoci, substancji 
lotnych, popiołu i węgla. Podczas zgazowania skład cząstki ulega zmianie z powodu ubytku 
(uwalniania się) wilgoci i części lotnych, zatem również jej gęstość ulega zmianom. Do opisu 
przebiegu procesu odgazowania (uwalnianie się części lotnych) węgla wykorzystano model 
Ściążko (Ściążko, 2001; Ściążko, 2010), mający zastosowanie dla dowolnego węgla. Z uwagi 
na długie czasy obliczeń skład części lotnych ograniczono do CO, CO2, H2, CH4 oraz TAR. 
TAR reprezentuje pozostałe składniki części lotnych – smoły. Przebieg procesu suszenia 
opisywano za pomocą zmiany wilgotności cząstki w czasie spowodowanej uwalnianiem się 
wilgoci wg zależność przedstawionej przez Bigdę, (Bigda, 2014). Podstawowe reakcje procesu 
zgazowania węgla oraz ich kinetyki zaimplementowane do modelu zaprezentowano w Tabeli 
1. 
 

Tabela 1 Podstawowe reakcje i ich kinetyki procesu zgazowania węgla 

Reakcja Równanie stechiometryczne Szybkość reakcji (mol m-3s-1) 
Zgazowanie parą wodną C + H2O → CO + H2  

 
CO + H2 → C + H2O 

r1,1 = 1,272msTexp (
−22645

T
) [H2O] 

r1,2 = 1,044 ∙ 10
−4msT

2exp (
−6319

T

− 17,29) [H2][H2O] 

Zgazowanie CO2 C + CO2 → 2CO 
 
2CO → C + CO2 

r2,1 = 1,272msTexp (
−22645

T
) [CO2] 

r2,2 = 1,044 ∙ 10
−4msT

2exp (
−2363

T

− 20,92) [CO]2 

Metanizacja 0.5C + H2 → 0.5CH4 
 
0.5CH4 → 0.5C+ H2 

r3,1 = 1,368 ∙ 10
−3msTexp (

−8078

T

− 7,087) [H2] 

r3,2 = 0,151msT
0,5exp (

−13578

T

− 0.372) [C𝐻4]
0,5 

Spalanie węgla 2C + O2 →2CO 
r4 = 4,34 ∙ 10

7𝜃𝑝Texp (
−13590

T
) [O2] 

Water-gas shift CO + H2O → CO2 +H2 
 
CO2 + H2 → CO + H2 

r5,1 = 7,68 ∙ 10
10exp (

−36640

T
) [CO2]

0,5[H2O] 

r5,2 = 6,4 ∙ 10
9exp (

−39260

T
) [H2]

0,5[CO2] 

 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

110 
 

ZAŁOŻENIA I WARUNKI PROWADZENIA SYMULACJI  

Symulacje i trójwymiarową siatkę dyskretyzacji wykonano dla geometrii reaktora o wymiarach 
przedstawionych na Rysunku 1. Reaktor ten składa się z dwóch części: dolnej, mającej kształt 
dwóch odwróconych stożków połączonych walcem oraz części górnej - rury wznośnej. W 
dolnej, stożkowej części reaktora znajduje się sito, przez które do reaktora wprowadzana jest 
mieszanina tlenu, powietrza i ditlenku węgla. Do części cylindrycznej reaktora wprowadzany 
jest węgiel oraz karbonizat. W wyniku reakcji zachodzących w reaktorze w temperaturze ok. 
600-800°C, z węgla powstaje gaz procesowy oraz karbonizat. Są one kierowane do cyklonu 
rozładowczego, w którym następuje rozdział fazy stałej (karbonizat) od fazy gazowej, 
wydzielony w nim karbonizat zawracany jest do reaktora, a oczyszczony surowy gaz kierowany 
jest do układu oczyszczania. W przeprowadzonych symulacjach nie uwzględniono recyklu 
karbonizatu. 
 

 
 

Rysunek 1. Reaktor zgazowania węgla z cyrkulującym złożem fluidalnym (IChPW) 

 
Zastosowana siatka numeryczna składała się z 102 432 elementów obliczeniowych. Symulacje 
prowadzono w stanie nieustalonym dla warunków odpowiadających 3 testom (Tabela 2). Fazę 
płynną zamodelowano wykorzystując model turbulencji LES (large eddy simulation). 
Interakcje międzyfazowe uwzględniono poprzez zastosowanie modelu Wen-Yu. 
Gęstość rzeczywista zgazowywanego węgla kamiennego była równa 1200 kg/m3, a karbonizatu 
650 kg/m3.  
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Tabela 2 Parametry pracy reaktora zgazowania 

Parametr Jednostka Test 1 Test 2 Test 3 

Strumień masowy węgla kg/h 29,73 29,38 32,46 
Sumaryczny strumień masowy 
czynnika zgazowującego 

kg/h 61,93 80,2 72,04 

Skład czynnika zgazowującego: 
N2 % mas 17 17 16 
CO2 % mas 63 66 68 
O2 % mas 20 17 16 
Temperatura czynnika zgazowującego oC 142 149 148 
Temperatura  
w strefie zgazowania 

oC 839 671 655 

Ciśnienie zgazowania bar 3,78 4,40 4,20 
 
Właściwości fizykochemiczne węgla dla każdego z rozpatrywanych testów przedstawiono w 
Tabeli 3. Rozkład ziarnowy przyjęto zgodnie z wynikami analizy sitowej przedstawionymi na 
Rysunku 2. 
 

Tabela 3 Właściwości fizykochemiczne węgla kamiennego 

Nazwa oznaczenia Jednostka Test 1 Test 2 Test 3 
Analiza techniczna 

Zawartość wilgoci, Wr % 11,7 12,20 10,70 
Zawartość popiołu, Ar % 9,74 9,73 9,07 

Analiza elementarna 
Zawartość węgla, Cr % 54 53,40 54,10 
Zawartość wodory, Ht

r % 3,9 3,82 4,02 
Zawartość azotu, Nr % 0,57 0,58 0,57 
Zawartość tlenu, Od

r % 19,93 20,08 21,39 
Zawartość siarki całkowitej, St

r % 0,17 0,18 0,16 
 

 

 
Rysunek 2. Rozkład ziarnowy węgla i powstającego z niego karbonizatu w postaci skumulowanego udziału 

masowego 

 
Obliczenia prowadzono do 250 sekundy trwania procesu, przy czym po ok. 60-80 sekundach 
obserwowano ustabilizowanie się temperatury i składu gazu na wylocie z reaktora. Uśrednianie 
danych rozpoczynano od 100 sekundy dla wszystkich przypadków, gdy praca reaktora 
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osiągnęła stan pseudoustalony. Krok czasowy przyjęto 0,0001 sekundy, a współczynniki 
„Particle-to-wall normal” i „tangential momentum retention” odpowiednio 0,3 i 0,99.  

 
WYNIKI 

Na Rysunku 3 przedstawiono aerodynamikę pracy złoża dla warunków odpowiadających 
rozpatrywanym trzem testom. Strefa dolna reaktora pracuje w reżimie fluidyzacji 
pęcherzykowej lub turbulentnej, ze względnie wyraźną strefą gęstego złoża. Rozładowanie 
złoża następuje na drodze wyrzucania i wywiewania cząstek. 
 

 
Rysunek 3. Rozkład udziału objętościowego [-] cząstek fazy stałej w reaktorze CFB (250 s) 

W strefie dolnej (utleniającej) zachodzą reakcje zgazowania karbonizatu, odgazowania węgla 
oraz spalania części lotnych. W strefie górnej reaktora (charakterystyczne stożkowe przejście 
do rury wznośnej i rura wznośna) mamy do czynienia z rozrzedzonym złożem dyspersyjnym 
zbliżonym do transportu pneumatycznego, o wysokim udziale fazy stałej, z charakterystyczną 
cyrkulacją wsteczną. W strefie górnej (redukcyjnej) zachodzą reakcje zgazowania karbonizatu, 
odgazowania węgla oraz reakcje wtórne reformingu i rozkładu termicznego części lotnych. Na 
Rysunku 4 przestawiono chwilowy udziału masowy kluczowych składników gazu 
(odpowiednio H2, CO) w przekroju wzdłużnym reaktora CFB w 250-tej sekundzie symulacji.
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Rysunek 4. Rozkład udziału masowego H2 (a) i CO (b) w reaktorze CFB (250 s) 

Najwyższe wartości otrzymanych kluczowych produktów gazowych procesu zgazowania 
węgla (CO, H2) na wylocie z reaktora uzyskano dla Testu 1, co potwierdzają wyniki 
eksperymentalne. 
Porównanie wyników obliczeń symulacyjnych z danymi eksperymentalnymi przedstawiono na 
Rysunku 5.  

 
Rysunek 5. Porównanie obliczonych i zmierzonych zawartości składników w gazie na wylocie z reaktora 

Uzyskano dobrą zgodność pomiędzy wartościami obliczonymi a eksperymentalnymi 
zawartości składników w gazie na wylocie z reaktora. Średni rozrzut wartości obliczonych w 
stosunku do zmierzonych wynosi dla CO – 19%, CO2 –12,3%, H2 –7,8% i N2 – 8,1%. W 
przypadku składników o małym udziale w gazie wylotowym rozrzut był większy i wynosił dla 
CH4 – 22,2% a dla TAR – 25%. 
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PODSUMOWANIE 

Opracowano model numeryczny reaktora zgazowania węgla z cyrkulującym złożem 
fluidalnym. Model ten uwzględnia proces suszenia, pyrolizy, reakcje homogeniczne i 
heterogeniczne zachodzące w trakcie zgazowania węgla. Bazując na eksperymentalnych 
danych pomiarowych parametrów procesu ciśnieniowego zgazowania węgla w reaktorze o 
wydajności 100 kg/h dokonano walidacji modelu. Przeprowadzone obliczenia walidacyjne 
wykazały, że zaprezentowany model charakteryzuje się dość dobrym dopasowaniem 
uzyskiwanych parametrów procesowych do danych eksperymentalnych. 
 Model numeryczny może być z powodzeniem stosowany do optymalizacji parametrów 
pracy reaktora zgazowania węgla z złożem fluidalnym dla różnych rodzajów węgla i zmiennej 
geometrii reaktora, zarówno w procesie planowania eksperymentów na instalacji 
doświadczalnej, jak i procesu projektowania przemysłowych instalacji zgazowania węgla. 
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PODZIĘKOWANIA  

Praca wykonana w ramach Zadania badawczego nr 3 „Opracowanie technologii zgazowania 
węgla dla wysokoefektywnej produkcji paliw i energii elektrycznej” finansowanego przez 
Narodowe Centrum Badań i Rozwoju na podstawie Umowy nr SP/E/3/7708/10. 
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ABSTRACT 

On the example of Textile Company Bilinski, medium size company located in Lodz region, the 
transformation of traditional textile industry into of modern textile factory was shown. It was 
investigated how nano-based materials, multifunctional textiles, advanced dyes and dyeing methods, 
environment technologies, renewable natural resources became the issues of the modern textile 
industry. 

 

Key words: textile industry, high technologies, environmental technologies 

 

INRODUCTION 

Textiles and fashion industry is one of the most significant part of the global economy. In spite 
of the fact that the major textile production is located in countries such as China, India, Pakistan, 
Bangladesh and Malaysia, it is still important part of business in Poland. According to PIOT’s 
(Employers' Association of the Polish Textile and Clothing Industry) Annual Business 
Newsletter, the employment in the Polish textile industry in 2014 reached 114 thousand people 
and profit from selling textile products was near 3.85 billion EUR. The textile industry has long 
traditions in Poland. Since 19th century it has been one of the leading branch, especially in 
Lodz region. Even though tradition is of importance, nowadays the high technologies define 
textile industry. Nano-based materials, multifunctional textiles, advanced dyes and dyeing 
methods, environment technologies, renewable natural resources are the issues of the modern 
textile industry. Textile Company Bilinski, the medium size company located in Lodz region, 
can be an example of the transformation of a traditional textile industry into the modern textile 
factory. The company was established in 1991 as Farbolux. Then the traditional textile factory, 
Konstilana has been taken over by Farbolux. On the basis of Konstilana factory, the modern 
textile company was created under the name Textile Company Bilinski. Since the moment of 
the company establishment the owners have been investing in new technologies. Only in the 
last 10 years about 3.5 mln EUR annually have been invested in the most modern machinery 
park and 1.5 mln EUR in environmental solutions. Due to this attitude, Bilinski Company 
became one of the European leaders as far as commission for finishing of textiles are concerned 
(WTIN, 2015). 
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SOLUTIONS OF THE MODERN TEXTILE INDUSTRY  

Many high-tech advancements have been implemented in Bilinski Company. One of the most 
important technologies that allowed the company to gain predomination over competitors was 
digital printing. The main advantage of this technique is an unlimited colour and a report size, 
what makes it highly valued in fashion industry. Moreover, digital printing is eco-friendly. 
Comparing to a conventional rotary printing machine, a digital one consumes 30 times less 
energy, gives 24 times smaller emission of CO2, it uses 5 times less water for the printing 
operations and produce 7 times less waste. Further developments implemented in Biliński Co. 
were modern textile dying techniques. Following the trends of high-tech fibres production, the 
dying machines had to be upgraded. Beside the novel improvements in construction of 
mechanical elements, the systems of the automatic controlling of the process parameters have 
been implemented as a standard equipment in case of dying machines, dryers and stenter 
frames. These developments allow to improve the economy of production processes. Good 
examples could be the CPB (Cold Pad Batch) and low liquor ratio dyeing systems. Compared 
to traditional dyeing machines the water consumption was reduced more than 5 times and 
chemicals consumption 3 times. Moreover, automatic dosing and dispensing of the chemicals 
into dying systems is normal procedure in Bilinski Co. 
The owners are aware of the high technologies and research impact on their products. Therefore, 
they put a lot of effort to build a strong R&D Department, which includes two very well 
equipped laboratories. Furthermore, Bilinski Co. has been co-operating with many research 
centers and universities. Thanks to that approach a high quality of Bilinski production can be 
guaranteed and the new textiles technologies are still being developed.      
 
 

ENVIRONMENTAL SOLUTIONS IN TEXTILES  

 
There are many examples of implementation of chemical engineering principles into textile 
processing. Beside textile developments, introduction of environmental solutions is 
increasingly significant in enterprises of textile branch. In the Textile Company Biliński stenter 
frames and drying machines have been equipped in heat recovery systems. That allows a 
decrease in gas consumption by 22% and can result in savings up to 300 thousand EUR/year. 
Moreover, the hot (90oC) wastewater leaving the dyeing apparatus are sent through heat 
exchangers and a lot of energy is recovered this way. What is more the company has its own 
wastewater treatment plant. The extremely high water consumption (referring to Kallia & 
Talvenmaa, it can reach over 300 L per kg of the textile product) resulted in problem that 
become the major environmental issue of textiles finishing branch. Accordingly, with IPPC 
Directive BAT (Best Available Techniques) implementation guidelines (EU Commission, 
1996, EU Commission, 2003), the ‘wastewater stream management’ was the basis of creating 
the wastewater cleaning system in Bilinski Co. The wastewater from production plant was 
divided into three different streams depending on initial load and biodegradability. Each of the 
stream has been directed to the most appropriate treatment plant. First stream, low-loaded 
consists mainly of risings, acidifying bath, washings. This stream is colorless and characterized 
by BOD5/COD ratio greater than 0.4. Moreover, it is free from substances that may cause a 
malfunction of biological treatment. The pH value of this stream is between 7 and 8. A low-
loaded stream undergoes biological treatment. Then the water cleaned this way is recovered as 
a process water. Second stream is a dying discharge, which is characterized by high pH, intense 
color, BOD5/COD ratio smaller then 0.2 and it is salty. After chemical treatment with advanced 
oxidation processes (AOP) it is going to be used as a brine. This technology is during an 
implementation phase. The third stream, high-loaded combines all wastewater that could cause 
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malfunction of a biological treatment plant. That is mainly dying discharges without salt, risings 
after dying, fixing baths, padder bath. The high-loaded stream undergoes chemical treatment 
(coagulation-flocculation plant) and then it is sent to the municipal system. That way, all 
wastewater is cleaned on site and up to 40% of it is being recycled. The idea of the wastewater 
stream management was presented on the figure 1. 
 

 
 

Figure 1. The idea of the wastewater stream management in Textile Company Bilinski 
 
 

SUMMARY 

  
The result of implementation of high-tech developments in the company is its ability to produce 
high quality, modern textiles and at the same time cut down on consumption of gas and water. 
Additionally, the wastewater production has been decreased as well. This management manner 
has allowed the company’s profits to increase by 35% in last 5 years. 
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STRESZCZENIE 

Przedstawiono wyniki badania szybkości absorpcji ditlenku węgla w wodnych roztworach 
węglanów potasu aktywowanych mieszaninami związków aminowych. Badania przeprowadzono w 
ciśnieniowym reaktorze barbotażowym z mieszadłem oraz w instalacji ¼-technicznej. 
Przedstawiono korzyści z zastosowania opracowanego, nowego promotora aminowego w 
przemysłowych instalacjach Benfield/Carsol. 

 

Słowa kluczowe: ditlenek węgla, absorpcja, aktywator aminowy, synteza amoniaku 
 

WPROWADZENIE 

Współczesne metody usuwania składników kwaśnych, takich jak CO2, COS i H2S z 
gazów naturalnych, rafineryjnych i syntezowych bazują na absorpcji chemicznej (chemisorpcji) 
i/lub fizycznej (Mandal i in., 2003). Odwracalna absorpcja chemiczna w gorących roztworach 
węglanów aktywowanych związkami aminowymi jest powszechnie stosowaną metodą 
przemysłowego oczyszczania gazów syntezowych z ditlenku węgla.  

W polskich wytwórniach amoniaku stosowany jest proces Benfield, który polega na 
absorpcji CO2 z gazu syntezowego za pomocą wodnego roztworu węglanu potasu 
zawierającego dodatek aktywatora aminowego. Od pierwszego zastosowania przemysłowego 
proces Benfield podlegał licznym zmianom w układzie technologicznym, jak i modyfikacjom 
aktywatora, a ich skutkiem jest znaczne obniżenie zużycia energii w procesie (Bińczak i in., 
2013).  

W latach 2011 – 2013 Instytut Nowych Syntez Chemicznych we współpracy z 
Wydziałem Inżynierii Chemicznej i Procesowej Politechniki Warszawskiej realizował projekt 
badawczy Nr 05 0024 10, finansowany przez NCBiR, którego celem było opracowanie 
nowego, efektywniejszego aktywatora, konkurencyjnego w stosunku do obecnie stosowanych 
promotorów aminowych (np. LRS-10 i ACT-1) rozpowszechnionych przez renomowane 
koncerny zachodnie – British Gas oraz UOP.  
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W ramach wspomnianego projektu badawczego przeprowadzono obszerne badania 
szybkości absorpcji ditlenku węgla w wodnych roztworach węglanów potasu aktywowanych 
dodatkiem pojedynczych amin i ich mieszanin. We wcześniejszych pracach autorów(Bińczak i 
in., 2013; 2016, Moniuk i in., 2013) przedstawiono wyniki badań szybkości absorpcji  w 
roztworach aktywowanych pojedynczymi aminami. Niniejsza praca dotyczy badań kinetyki 
absorpcji w roztworach aktywowanych dodatkiem mieszanin związków aminowych. 
 

 

CZĘŚĆ DOŚWIADCZALNA 

 
Metodyka badań 
 

Przedmiotem przeprowadzonych badań były porównawcze pomiary kinetyki absorpcji 
ditlenku węgla w aktywowanych 30% (w/w) roztworach K2CO3/KHCO3. Jako aktywatory 
roztworu węglanów potasu zastosowano mieszaniny alifatyczno – cykliczne oraz cykliczne 
złożone z 2, 3, 4 oraz 5 związków aminowych. Badania te miały na celu opracowanie formuły 
nowego, efektywniejszego, niż powszechnie stosowana DEA, aktywatora roztworu węglanów 
potasu. Badania kinetyki absorpcji ditlenku węgla w roztworach K2CO3/KHCO3 zawierających 
dodatek mieszanin aktywatorów aminowych przeprowadzono w reaktorze barbotażowym z 
mieszadłem (firmy PARR). Aparat ten pozwala na przeprowadzenie pomiarów w warunkach 
zbliżonych do warunków przemysłowych (pod względem temperatury i stężenia węglanów w 
roztworze). Uproszczony schemat aparatury pomiarowej został przedstawiony na rysunku 1. 
Głównym elementem układu jest reaktor zbiornikowy z mieszadłem o objętości 1 dm3, 
zaopatrzony w układ sterujący, umożliwiający utrzymywanie zadanych parametrów pomiaru. 
Przepływ gazów ustalany był poprzez regulatory masowego przepływu firmy Brooks. Czas 
trwania stabilizacji układu wynosił około 1 godziny. Mieszanina CO2 i N2 przepływająca przez 
reaktor dyspergowana jest przez bełkotkę. W celu przyspieszenia procesu wymiany masy 
stosowane jest mieszadło dyskowe sześciołopatkowe. Na wylocie mieszaniny gazowej z 
reaktora mierzone było stężenie ditlenku węgla w sposób ciągły. Do pomiaru stężenia CO2 
stosowany był analizator firmy GEIT Europe. Przed pomiarem stężenia CO2 strumień gazu 
kierowany był na kondycjoner (deflegmator) firmy LAT Katowice. Po osiągnięciu stanu 
ustalonego zawór trójdzielny ustawiany był w pozycji umożliwiającej przepływ mieszaniny 
gazowej przez reaktor, w którym znajdowało się 400 ml roztworu. W chwili zmiany kierunku 
przepływu następował początek pomiaru.  
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Rysunek 1. Schemat układu pomiarowego z reaktorem barbotażowym z mieszadłem. 

1 – butla z N2 i CO2,  3, 4, 12 – zawory,  5, 6 – regulatory przepływu, 7 – reaktor, 8 – bełkotka, 9 – 
mieszadło, 10 – zawór trójdzielny, 11 – sterownik,  13 – kondycjoner,  

14 – analizator. 
 
W tabeli 1. zestawiono warunki prowadzenia badań.  
 
 
Tabela 1. Warunki pomiarów w reaktorze barbotażowym z mieszadłem. 

Ciśnieni
e 

[bar a] 

Temperatura 
[°C] 

Strumień 
CO2 

[ml/min] 

Strumień 
N2 

[ml/min] 

Obroty 
mieszadła 

[rpm] 

Początkowy skład 
roztworu 

[%w/w] 

4 70 – 110 500 750 600 

K2CO3 18 
KHCO3 17,39 

α 0,4 
Aktywator 3 

 
W celu wyznaczenia współczynnika wnikania masy z reakcją chemiczną, 𝑘𝑐∗, wykorzystane 

zostało równanie bilansu składnika absorbowanego: 
 

𝐺 ∙ 𝛥𝑌 = 𝑘𝑐
∗(𝐶𝐴𝑖 − 𝐶𝐴𝑟)𝑎𝑉𝑟                                          (1) 

 
W obliczeniach pominięto udział oporów dyfuzyjnych po stronie fazy gazowej, tzn. pAi = 

pA (Bińczak i in., 2013b) 
 
Ciśnienie cząstkowe na powierzchni międzyfazowej wyznaczano z prawa Henry’ego: 
 

CAi = HpAi = HpA                                               (2) 
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 Stałą Henry’ego dla układu CO2 – wodny roztwór węglanów potasu można wyznaczyć 

z zależności (3), (4) oraz (5) (Moniuk i in., 2013).  
 

 𝑙𝑜𝑔
𝐻

𝐻𝑤
= −∑ℎ𝑖𝐼𝑖                                                                  (3)

𝑗𝑜𝑛

 

 
ℎ𝑖 = ℎ+ + ℎ− + ℎ𝑔                                                              (4) 

 
𝑙𝑜𝑔𝐻𝑤 = 9,1229 − 5,9044 ∙ 10

−2𝑇 + 7,8857 ∙ 10−5𝑇2                              (5) 
 

Równowagowe stężenie CO2 w głębi fazy ciekłej, CAr, wyznaczyć można z  zależności 
(Moniuk i in., 2013) 
 

CAr =
H

Kp

4α2

(1-α)
{[CO3

2-] +
1

2
[HCO3

- ]}                                         (6) 

 
 
Zależność do obliczania wartości współczynnika Kp dla stężonych roztworów 

węglanów potasu i wyższych temperatur podają (Pohorecki i in., 1983) i jest ona opisana 
równaniem (7) 

 
𝐾𝑝 = (16,1 + 1,8𝐼)exp (

3663

𝑇
− 10,372)                                     (7) 

 
zaś stopień karbonizacji roztworu, α, może być wyznaczony z zależności (8): 

 

𝛼 =
[𝐻𝐶𝑂3

−]

2[𝐶𝑂3
2−]+[𝐻𝐶𝑂3

−]
                                                     (8) 

 
Ciśnienie ogólne w reaktorze barbotażowym P jest równe 
 

 P = pA + pN2 + pH2O                                                   (9) 
 
Równowagowe ciśnienie pary wodnej nad roztworem węglanów potasu można wyznaczyć 

z zależności (10) (Pohorecki i in., 1983) 
 

ln 𝑝𝐻2𝑂 = 12,85 −
4843

𝑇
+ 0,413𝛼 − 2,4𝑤𝛼                                        (10) 

 
Na podstawie pomiarów stężenia CO2 w fazie gazowej na wlocie i wylocie z absorbera 
obliczano wartość ΔY i z zależności (1) wyznaczano współczynnik wnikania masy z reakcją 
chemiczną, 𝑘𝑐∗. Wartości powierzchni międzyfazowej, a, zaczerpnięto z pracy (Moniuk i in., 
1997). Wykorzystując wyznaczone wcześniej wartości fizycznego współczynnika wnikania 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r.  

123 
 

masy w fazie ciekłej, 𝑘𝑐 (Moniuk i in., 1997) wyznaczano współczynniki przyspieszenia 
wnikania masy z zależności 
 

𝐸 =
𝑘𝑐
∗

𝑘𝑐
                                                                    (11) 

 
Wyniki badań i dyskusja 

 
Zastosowano następujące aktywatory: DEA (dietanoloamina), 2-EAE (2-etyloaminoetanol), 

2-MAE (2-metyloaminoetanol), EtPz (n-etylopiperazyna), Pz (piperazyna), TETA 
(trietylenotetramina) oraz TEPA (tetraetylenopentamina). 

Wyniki przeprowadzonych badań były interpretowane w oparciu o wartości stosunku 
współczynników przyspieszenia wnikania masy E zmierzonych dla badanych aktywatorów 
oraz dla DEA, 𝐸

𝐸𝐷𝐸𝐴
, i zostały przedstawione w tabelach 2 – 5 (Bińczak, 2015).  

 
Tabela 2. Wartości wyrażenia 𝐸

𝐸𝐷𝐸𝐴
 dla aktywatorów będących mieszaninami złożonymi z 

dwóch związków aminowych. 

Skład mieszaniny 
E/EDEA 

Temperatura [°C] 
70 80 90 100 110 

1% DEA + 2% Pz 1,43 1,38 1,35 1,32 1,31 
1% DEA + 2% EtPz 1,19 1,2 1,2 1,21 1,22 

1,5% Pz + 1,5% TEPA 1,19 1,26 1,32 1,35 1,4 
1,5% Pz + 1,5% EtPz 1,25 1,3 1,35 1,38 1,41 

1,5% Pz + 1,5% TETA 1,35 1,35 1,36 1,36 1,36 
1,5% Pz + 1,5% 2-MAE 1,21 1,26 1,3 1,33 1,35 
1,5% Pz + 1,5% 2-EAE 1,26 1,28 1,3 1,33 1,34 

1,5% TETA + 1,5% EtPz 1,12 1,13 1,25 1,34 1,41 

1,5% 2-EAE + 1,5% EtPz 1,27 1,25 1,24 1,24 1,23 
1,5% 2-MAE + 1,5% 

EtPz 1,21 1,22 1,23 1,24 1,25 

1,5% TEPA + 1,5% EtPz 1,19 1,24 1,27 1,3 1,32 
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Tabela 3. Wartości wyrażenia 𝐸

𝐸𝐷𝐸𝐴
 dla aktywatorów będących mieszaninami złożonymi z 

trzech związków aminowych. 
 

Skład mieszaniny 
E/EDEA 

Temperatura [°C] 
70 80 90 100 110 

1% DEA + 1% Pz + 1% TETA 1,2 1,2 1,22 1,23 1,24 
1% DEA + 1% Pz + 1% EtPz 1,13 1,17 1,21 1,24 1,25 

1% DEA + 1% Pz + 1% 2-MAE 1,3 1,28 1,28 1,26 1,26 
1% DEA + 1,5% Pz + 0,5% 2-EAE 1,19 1,21 1,26 1,27 1,28 

1% DEA + 1% Pz + 1% 2-EAE 1,08 1,2 1,29 1,35 1,4 
1% DEA + 1,5% Pz + 0,5% 2-MAE 1,21 1,21 1,25 1,27 1,28 
1% DEA + 1,5% Pz + 0,5% TETA 1,18 1,22 1,27 1,29 1,31 

 
Tabela 4. Wartości wyrażenia 𝐸

𝐸𝐷𝐸𝐴
 dla aktywatorów będących mieszaninami złożonymi z 

czterech związków aminowych. 

Skład mieszaniny 
E/EDEA 

Temperatura [°C] 
70 80 90 100 110 

1% DEA + 1% Pz + 0,5% 2-MAE + 0,5% 2-EAE 1,4 1,32 1,27 1,24 1,22 

1% DEA + 1% Pz + 0,5% 2-EAE + 0,5% TETA 1,37 1,31 1,27 1,24 1,22 

1% DEA + 1% Pz + 0,5% 2-MAE + 0,5% TETA 1,58 1,44 1,36 1,29 1,23 

0,5% DEA + 2% Pz + 0,25% 2-MAE + 0,25% 2-EAE 1,33 1,32 1,32 1,32 1,32 

0,5% DEA + 1,5% Pz + 0,5% 2-EAE + 0,5% TETA 1,28 1,31 1,34 1,35 1,37 

0,5% DEA + 1,5% Pz + 0,5% 2-EAE + 0,5% 2-MAE 1,18 1,25 1,3 1,34 1,38 
0,25% DEA + 1,5% Pz + 0,75% 2-EAE + 0,5% 2-

MAE 1,2 1,24 1,28 1,3 1,31 

0,25% DEA + 1,5% Pz + 0,5% 2-EAE + 0,75% 2-
MAE 

1,08 1,2 1,29 1,36 1,42 
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Tabela 5. Wartości wyrażenia 𝐸

𝐸𝐷𝐸𝐴
 dla aktywatorów będących mieszaninami złożonymi z 

pięciu związków aminowych. 

Skład mieszaniny 
E/EDEA 

Temperatura [°C] 
70 80 90 100 110 

0,5% DEA + 1,5% Pz + 0,5% 2-EAE +0,25% 2-MAE + 0,25% TETA 1,33 1,34 1,36 1,37 1,38 

0,5% DEA + 1,5% Pz + 0,5% 2-MAE +0,25% 2-EAE + 0,25% TETA 1,37 1,38 1,4 1,41 1,41 

 
W oparciu wyniki pomiarów stwierdzono, że mieszaninami amin (aktywatorami) 

przejawiającymi najlepszą kinetykę absorpcji CO2 są (Bińczak, 2015):  
 
 1% DEA + 2% Pz 
 1,5% Pz + 1,5% EtPz 

 1,5% Pz + 1,5% TETA 

 1% DEA + 1% Pz + 1% 2-MAE 

 1% DEA + 1% Pz + 0,5% 2-MAE + 0,5% TETA 
 0,5% DEA + 2% Pz + 0,25% 2-MAE + 0,25% 2-EAE 
 0,5% DEA + 1,5% Pz + 0,5% 2-EAE + 0,5% TETA 
 0,5% DEA + 1,5% Pz + 0,5% 2-EAE +0,25% 2-MAE + 0,25% TETA 
 0,5% DEA + 1,5% Pz + 0,5% 2-MAE +0,25% 2-EAE + 0,25% TETA 
 
Na podstawie przeprowadzonych badań porównawczych kinetyki absorpcji ditlenku węgla 

w roztworach K2CO3/KHCO3 aktywowanych mieszaninami amin oraz biorąc pod uwagę 
trwałość, korozyjność i  cenę, opracowano skład nowego aktywatora, któremu nadano nazwę 
handlową INS-13. Aktywator ten stanowi mieszaninę poliamin alifatycznych i cyklicznych. Ze 
względu na potencjalną wartość komercyjną (wdrożenia, licencje), potwierdzoną pozytywnymi 
wynikami testu przemysłowego, skład opracowanego aktywatora został utajniony (Bińczak, 
2015). 

Wykonano również pomiary w instalacji ¼-technicznej składającej się z absorbera i 
regeneratora. Dokładny opis tej instalacji podano w pracy (Bińczak, 2015). Podstawowe 
wymiary absorbera i regeneratora podano w Tabeli 6, zaś przykładowe wyniki pomiarów w 
Tabeli 7. 
 
Tabela 6. Podstawowe parametry absorbera i regeneratora w ¼ - technicznej instalacji 
badawczej. 

Aparat 
Wysokość 

aparatu [m] 

Wysokość 

wypełnienia [m] 

Średnica 

wew.[mm] 
Rodzaj wypełnienia 

Absorber 5,2 3,4 80 pierścienie Białeckiego  1/2” 
Regenerator 4,16 2,4 107,1 pierścienie Białeckiego  1/2” 
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Tabela 7. Przykładowe wyniki pomiarów absorpcji CO2 w 30% (w/w) roztworach 
K2CO3/KHCO3 aktywowanych dodatkiem DEA oraz INS-13, wykonanych na ¼ - technicznej 
instalacji badawczej. 

Aktywator 

Gaz – wlot do absorbera Ciecz – wlot do absorbera 

Gaz – 

wylot z 

absorbera 

V pow. VCO2  T CO2 p V T K2CO3 KHCO3 CO2 

kg/h 
kg/

h 
°C 

% 

(mol/mol) 
bar a m3/h °C % (w/w) 

% 

(w/w) 

% 

(mol/mol) 

3% DEA 7,5 7,5 121 39,73 9 0,125 89 20,26 9,16 2,84 

3% INS-13 7,5 7,5 99 39,73 9 0,125 86 24,76 9,12 0,72 

Pomiary te wykazały, iż nowy aktywator znacznie obniża stężenie CO2 na wylocie z 
absorbera, natomiast nie zakłóca pracy regeneratora – nie zmniejsza szybkości desorpcji z 
reakcją chemiczną.  
 

 
Od listopada 2013 do marca 2014 przeprowadzono próbę przemysłowego zastosowania 

aktywatora INS-13 na V linii Wydziału Przygotowania Gazu Zakładzie Amoniaku w GA ZA 
„Puławy” S.A., której pozytywne rezultaty zaowocowały trzema wdrożeniami aktywatora INS-
13 (2015 rok) w: 

 
 III linia Zakład Nawozów GA ZA Puławy S.A. (węzeł Benfield), 
 IV linia Zakład Amoniaku GA ZA Puławy S.A. (węzeł Benfield), 
 Zakłady Chemiczne Nitrogenmuvek, Petfurdo, Węgry (węzeł Carsol). 
 
Zastosowanie aktywatora INS-13 w w/w wytwórniach amoniaku umożliwiło: 
 Zwiększenie wydajności instancji syntezy amoniaku o 5-10% 
 Znaczące obniżenie stężenia CO2 w gazie procesowym na wylocie z absorbera 
 Zmniejszenie ilości energii zużywanej w procesie regeneracji roztworu myjącego 
 Zaniechanie dodawania emulsji przeciwpiennej 
 Zmniejszenie cyrkulacji roztworu myjącego 
 Stabilizację pracy węzła Benfield przy zwiększonym obciążeniu. 
 
Bardzo dobre rezultaty trzech pierwszych zastosowań przemysłowych aktywatora INS-13 

skutkują spodziewanymi kolejnymi wdrożeniami promotora INS-13 w 2016 roku. 
 

SYMBOLE 

a – powierzchnia międzyfazowa odniesiona do jednostki objętości roztworu, m2/ m3 

CAi – stężenie absorbowanego składnika (CO2) na powierzchni międzyfazowej, kmol/m3 

CAr – stężenie równowagowe absorbowanego składnika w fazie ciekłej (CO2), kmol/m3 

E – współczynnik przyspieszenia wnikania masy 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r.  

127 
 

G – natężenie przepływu gazu obojętmego (N2), kmol/s 

H – stała Henry’ego dla układu CO2 – roztwór K2CO3/ KHCO3, kmol/(m3∙bar) 

Hw – stała Henry’ego dla układu CO2 – woda, kmol/(m3∙bar) 

ℎ𝑖 , ℎ+, ℎ−, ℎ𝑔 – udział odpowiednio dla związku, kationu, anionu i gazu w równaniu (3),  

m3/kmol 

I – siła jonowa roztworu, kmol/m3 

Ii – udział składnika roztworu w sile jonowej roztworu, kmol/m3 

Kp – współczynnik równowagowy definiowany zależnością (7), kmol/(m3∙atm) 

kc – współczynnik fizycznego wnikania masy w fazie ciekłej, m/s 

𝑘𝑐
∗ – współczynnik wnikania masy z reakcją chemiczną, m/s 

P – ciśnienie całkowite, bar 

pAi – ciśnienie cząstkowe składnika absorbowanego na powierzchni międzyfazowej, bar 

pA – ciśnienie cząstkowe składnika absorbowanego w głębi fazy gazowej, bar 

𝑝𝐻2𝑂 – ciśnienie cząstkowe pary wodnej nad roztworem K2CO3/KHCO3, bar 

𝑝𝑁2 – cisnienie cząstkowe azotu nad roztworem K2CO3/KHCO3, bar 

T – temperatura, K 

w – ułamek wagowy węglanów w przeliczeniu na K2CO3 

Vr – objętość roztworu, m3 

Y – ilość moli CO2 na mol gazu obojętnego (N2,) kmol/kmol 

[] – stężenie molowe, kmol/m3 

 

Symbole greckie 

α – stopień karbonizacji roztworu K2CO3/KHCO3 definiowany zależnością (8) 
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ABSTRACT 

A steady-state characteristics of a catalytic fluidized bed reactor was analyzed. A phenomenon of 
the occurrence of untypical steady-state structures, i.e. multiple isolas, was observed. A two-phase 
bubbling bed model was employed for a quantitative description of the catalyst bed. An impact of 
heat exchange and fluidization ratio onto the generation of isolated solution branches was presented 
for two kinetic models. The results obtained were discussed in terms of process autothermicity and 
yield. Moreover, dynamical consequences of the co-existence of such untypical branches of steady 
states were presented. The results discussed in this work confirm that identification of a region of 
the occurrence of multiple isolas can have big impact on running the technological process. 

 

Keywords: catalytic fluidized bed reactor, steady states, non-linear analysis, multiplicity, multiple 
isolas 

 

INTRODUCTION 

The phenomenon of the generation of so-called isolas, that is closed and isolated branches of 
steady states in chemical engineering systems has been demonstrated a number of times, both 
in theoretical and experimental works. Their occurrence have been observed both in very simple 
systems such as non-adiabatic continuously stirred tank reactors (Uppal et al.., 1976), as well 
as in more complex catalytic processes carried out in fluidized bed reactors (Ajbar et al., 2001). 
Despite the extensive literature dealing with the non-linear analysis of steady states, only a few 
works report on the co-existence of multiple isolas with an open branch of steady states (Zahn, 
2012).  
In this work it is shown that such an untypical steady-state structure can appear in catalytic 
processes carried out in fluidized bed reactors. The existence of such a phenomenon is 
demonstrated for a single chemical reaction and for a system of two consecutive reactions. An 
impact of a heat exchange and a fluidization ratio onto the generation of isolated solution 
branches was characterized in view of the process yield and selectivity. Apart from the analysis 
of the steady-state characteristics of the reactor, dynamical consequences of the co-existence of 
the isolated solution branches are evaluated.  
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MATHEMATICAL MODEL OF A CATALYTIC FLUIDIZED BED 
REACTOR 

Two chemical processes taking place in a catalytic fluidized bed reactor were considered, 
namely: 

a) a single irreversible first order chemical reaction proceeding according to a scheme 

PA 1
k

; 
b) a system of consecutive irreversible first order reactions: RPA 21 

kk , where P 
is a desired product, whereas R is an undesired product. 

For the process (a) the reaction rate with respect to the component A is 1A rr  , whereas for the 
reaction in series the rates with respect to A and P are 1A rr   and 21P rrr  , respectively, 
where 











RT
EkCr i

iji exp0  ,  (i =1 2),  (j = A, P)    (1) 

A two-phase bubbling bed model, modified by Tabiś (Tabiś, 2001) was employed for the 
description of a hydrodynamic and kinetic characteristics of the bed. It assumes that the bed 
consists of an emulsion and a bubble phase. Yet, the values of mass and heat transfer 
coefficients between the phases are determined as resultant quantities according to the 
assumptions of a three-phase model of Kunii and Levenspiel (Kunii and Levenspiel, 1991).  
The other main assumptions of the model are: 

a) perfect mixing of the emulsion phase and negligible mass and heat transfer resistances 
between the gas and the catalyst particles in this phase; 

b) plug flow of the gas in the bubble phase and quasi-steady state character of the bubble 
phase. 

According to these assumptions, dynamic mass and heat balance equations of the emulsion 
phase can be written as 
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The detailed derivation of the model equations and definitions of the parameters can be found 
in another work (Bizon, 2016).  
For the single chemical reaction, k02 = 0, thus the dynamics of the reactor is described by two 
differential equations, i.e. equations (2) and (4). 
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RESULTS AND DISCUSSION 

The parameters values employed in the simulations, both for the single chemical reaction and 
for the consecutive reactions, are reported in Table 1. They were chosen based on the analysis 
of a number of technological processes. Symbols xE, xDh, and xk refer, respectively, to the ratio 
of activation energies, enthalpies and frequency coefficients in Arrhenius equation for the 
consecutive reaction, that is 

01

02

1

2

1

2 ,,
k
kx

h
hx

E
Ex khE 

D

D
 D         (7) 

Table 1. Values of model parameters used in numerical simulations 

No Parameter Value Dimension 

1 aqkq 0.04 – 0.16 kW/m3·K 
2 cg 1.0 kJ/kg·K 
3 cz 0.8 kJ/kg·K 
4 dz 2.0×10-4 m 
5 E1 7.0×104 kJ/kmol 
6 Dh1 4.0×105 kJ/kmol 
7 Hmf 1.0 - 1.2 m 
8 k01 4.0×105 lub 1.0×107 1/s 
9 Tf 450 K 
10 Tq 300 K 
11 xE, xDh 1.5 xE 
12 xk 1.0 xk 
13 yAf 0.1 - 
14 ρg 0.7 kg/m3 
15 ρz 2300 kg/m3 

A method of continuation based on a local parameterization (Seydel, 1994) was used for the 
determination of a parametric dependency of the states variables and for the characterization of 
a steady-states structure of the fluidized bed reactor. 

  
 

Figure 3. Branches of steady states (a) and process yield WP (b) for a single chemical reaction with respect to 
lf and aqkq; aqkq = {1- 0.16; 2- 0.15; 3- 0.13; 4- 0.125; 5- 0.123; 6- 0.1} kW/m3K; Hmf = 1.2 m,  

Tf = 450 K; Tq = 300 K ( - boundaries of the fluidized bed existence) 
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Figure 1 shows steady-state characteristics of the catalytic fluidized bed reactor for a single 
irreversible exothermic reaction with respect to a fluidization ratio lf and for different values of 
the parameter aqkq, i.e. the parameter that characterizes heat exchange intensity. Solid lines 
indicate stable steady states, while dashed lines indicate unstable steady states. A coexistence 
of two isolated and closed branches of steady states above lower branch of steady states can be 
observed for relatively high values of parameter aqkq. The complexity of the steady-state 
structure is a result of a coupling of the chemical reaction with the mass and heat transfer 
processes between bubbles and emulsion phase 
It can be observed (branches marked with 4 in Fig. 1b) that stable steady states corresponding 
to the second isola occurring in the region of high values of fluidization ratio lf are characterized 
by the high process yield WP, which is defined as 

)1(AA0
A

P
P 




 fCuW        (8) 

where )1(A  is an average conversion degree of A at the outlet. 
It turns out that a relative location of multiple isolas in bifurcation diagrams depends on the 
type of chemical process. Figure 2 shows steady-state characteristics of the fluidized bed reactor 
for a complex process. Then, the reactor yield WP with respect to the desired product P is 

)1(PA0
A

P
P 




 fCuW          (9) 

 

  
 

Figure 2. Branches of steady states (a) and process yield WP (b) for consecutive reaction with respect to lf and 
aqkq; aqkq = {1- 0.07; 2- 0.062; 3- 0.06; 4- 0.058; 5- 0.05; 6- 0.04} kW/m3K; Hmf = 1 m, Tf = 450 K; Tq = 300 K 

( - boundaries of the fluidized bed existence) 
 
For the system of two reactions in series, in certain ranges of the process parameters, fivefold 
steady states can occur. In case of the catalytic process evaluated in this work and for a certain 
set of the model parameters the branches of steady states may have a form of multiple isolas 
which is demonstrated in Fig. 2. In contrast to the single chemical reaction, for which the 
existence of two isolas in different ranges of fluidization ratio lf was observed, the system of 
consecutive reactions generates isolas in the same range of the parameters.  
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Figure 3. Steady-state structure in the plane (lf, aqkq) for a single chemical reaction (a) and for consecutive 
reactions (b); Tf = 450 K, Tq = 300 K (numbers indicate the number of steady states) 

 
For the global assessment of the impact of the bed hydrodynamics and the intensity of heat 
exchange onto the steady states, and thus onto the process autothermicity and yield, the steady-
state structure in the parameter plane (lf , aqkq) was determined. The diagrams shown in Fig. 3 
are a result of two two-parameter continuation (Seydel, 1994) of the turning points from Fig. 1 
and 2. In the figure, the ranges of the occurrence of a multiple isola are marked by dashed lines 
for a better illustration of the phenomenon of their generation and disappearance.  
In case of the single chemical reaction (Fig. 3a) and for relatively high values of aqkq only a 
unique lower steady-states branch exists. It is characterized by the low conversion degree and 
thus by the low yield of the reactor WP. Maxima of the upper curve marked with letters A and 
B (Fig. 3a) give a birth to the isolas, and thus correspond to the generation of a region of triple 
steady states.  
Figure 3b shows a steady-state structure of the reactor for a system of the reactions in series in 
the plane (lf , aqkq). Exterma of the curves marked with A and B (Fig. 3b) and determined by 
the continuation of limit points correspond, respectively, to the generation of the first and the 
second isola. The point C (Fig. 3b) corresponds to the process conditions at which the 
coalescence of the two isolas takes place. The resulting region of triple steady states, that is the 
region located under the lower curve corresponds to disadvantageous from the process point of 
view solutions. This is due to the fact that the lower steady states do not guarantee 
autothermicity of the process, while the upper steady states are characterized by very high 
conversion but also by extremely high temperature, hence they give low yield WP (branches 
labelled with 5 and 6 Fig. 2). High productivity WP of the reactor is assured in the region of the 
fivefold steady states and in the region of the triple steady states located on the right of the 
fivefold solutions region, i.e. in the range of higher lf.  
Taking into account that the model of the reactor depends on some parameters which values 
can change dynamically during the process, both intentionally and due to external disturbances, 
appearance of a single and the coexistence of multiple isolas may have a strong influence onto 
the dynamics of the process. Due to the observed complexity of the steady-state characteristics 
with respect to the fluidization ratio lf, an impact of its variation onto the reactor dynamics was 
evaluated. Change of lf can be intentional, i.e. it can take place during the reactor start up, when 
the fluidization ratio is dynamical increased until reaching a target value. It can be also induced 
by the process kinetics, which is the case for non-equimolar processes. 
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Figure 4. Dynamical change of lf (a) and response of the reactor (b) for a single chemical reaction 
aqkq = 0.125 kW/m3K ;  Hmf = 1.2 m;  Tf = 450 K; Tq = 300 K 

 
Figure 4 shows various scenarios of the variation of the fluidization ratio lf with corresponding 
dynamical responses of the reactor in which a single irreversible reaction takes place. Two 
starting values of the fluidization ratio were used in the simulations, i.e. lf = 2 and lf = 5.5. In 
all cases the initial conditions adopted in the integration of the dynamic equations of the reactor 
were set to 0A0 

e  and K4500 eT . Moreover, a target value of the fluidization ratio was set to 
lf = 25. Trajectories lf(t) and Te(t) corresponding to lf(0) = 2, and labelled with number 1 and 2 
in Fig. 4 refer, respectively, to the fast and to the slow variation of the value of the fluidization 
ratio. In both cases the upper steady state is eventually reached by the reactor. When the value 
of fluidization ratio is increased slowly, the trajectory Te(t) is characterized by a substantial 
maximum. This phenomenon can be dangerous from technological point of view as it can lead, 
for instance, to thermal deactivation of the catalyst. 
The dynamical response of the reactor to the variation of fluidization ratio is quite different 
when lf(0) = 5.5. Fast increase of the fluidization ratio results in the convergence of the 
trajectory to the upper steady state (curves labelled with 3 and 4 in Fig. 4). However, there is a 
limit value of the rate of increase of lf, after which the trajectories converge to the lower steady 
state characterized by the low yield (curves labelled with 4 in Fig. 4). Moreover, it turns out 
that further extension of the start up time of the reactor (curves labelled with 5 in Fig. 5) results 
again in the convergence of the trajectory to the upper steady state. Such a phenomenon is 
associated with the fact that, if the rate of increase of the fluidization ratio is lower than in the 
initial stage of the process the bed heats up enough to maintain a sufficient level of the 
temperature, even when operating transitorily in the interval of lf for which only a unique lower 
steady state exists. 
Three scenarios of the increase of the fluidization ratio were considered for a system of 
reactions in series, starting from the minimal value lf = 1.01, and ending at a target value 
coinciding with the high yield of the reactor, that is at lf = 3.5 (Fig. 5). A dangerous rise of the 
temperature can be observed for a low rate of increase of lf and at fixed value of aqkq = 0.05 
(curve labelled with 3 in Fig 5b). This is due to the fact that for aqkq = 0.05 in the range of 
lf = [1.214, 2.899] (Fig. 3b) the reactor exhibits only two stable steady states, wherein the upper 
steady state is disadvantageous from the process point of view. Thus, exceeding value lf = 1.214 
that corresponds to the turning point makes the trajectories converge to the upper steady state. 
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Figure 5. Dynamical change of lf (a) and response of the reactor (b) for a system of reactions in series 
aqkq = 0.05 kW/m3K ;  Hmf = 1.2 m;  Tf = 450 K;  Tq =300 K 

 
 

CONCLUSIONS 

An influence of the selected operating parameters onto a steady-state characteristics and 
dynamics of a catalytic fluidized bed reactor was presented. For a single chemical reaction and 
for a system of reactions it was demonstrated that the model can exhibit untypical steady-
structure having a form of multiple isolas. Depending on the process kinetics, relative location 
of the isolas in the bifurcation diagram can be different, both from mathematical and 
technological point of view.  
It was demonstrated that for the single exothermic reaction two isolas of steady states can 
coexist in different intervals of the bifurcation parameter. They can be classified as the first 
type isolas. Quite distinct steady-state characteristics was observed for the system of two 
consecutive reactions. Due to higher complexity of the process, the region of fivefold steady 
states may occur. Hence, there is a possibility of the generation of two isolas located one above 
the other. The birth of the second isola is associated with the occurrence of steady states 
corresponding to very low yield WP. 
Apart from the analysis of the steady-state characteristics of the reactor, technological and 
dynamical consequences of the coexistence of isolated branches of the solutions of both types 
were evaluated. The analysis shows that the coexistence of isolas is important when changing 
a parameter of the process that influences the bed hydrodynamics, in this case the fluidization 
ratio lf. In case of the single chemical reaction, in order to maintain the performance of the 
reactor at a high level, a dynamical change of lf has to be done fast enough or slow enough, 
depending on the initial conditions in the apparatus. Running the process in the region of the 
occurrence of the isolas detected for the system of reactions in series may also have serious 
technological consequences. This confirms that the knowledge concerning the steady state and 
dynamical properties of the reactor is essential when designing and running exothermic 
processes in such apparatuses.   
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ABSTRACT 

The work describes determination of a reduced order model of a non-isothermal catalytic process 
taking place in a porous catalyst pellet. It is followed by the evaluation of the accuracy and 
computational performance of the model. The model is constructed employing the Galerkin 
projection coupled with a method of proper orthogonal decomposition (POD) and discrete empirical 
interpolation method (DEIM). Due to a highly non-linear character of the problem the standard 
reduction procedure in which POD is used only to approximate state variables is inefficient. An 
introduction of a further approximation of non-linear terms based on the DEIM improves 
substantially the computational efficiency. The study presents both steady state and transient 
solutions. An effectiveness factor of the pellet was used as a global measure of the accuracy of 
concentration and temperature profiles. Moreover, due to a possible application of the method for 
the simulation of dynamics of multiscale systems, the effect of imposed boundary conditions, i.e. 
Dirichlet or Robin, on the approximation accuracy was evaluated.    

 

Keywords: catalyst pellet, Proper Orthogonal Decomposition, Discrete Empirical Interpolation, 
model reduction 
 

INTRODUCTION 

A significant disadvantage of methods used commonly for a discretization of partial differential 
equations (PDEs) describing the dynamics of distributed parameter systems, for example the 
method of lines, is a high dimension of the systems of ordinary differential equations arising 
from the discretization. In effect, their numerical solution involves a considerable 
computational effort. The problem becomes even more complex in the case of multi-scale 
systems, for example heterogeneous catalytic reactors either with a fixed bed or a fluidized bed. 
Then, one has to solve both differential equations describing a catalyst pellet, and the associated 
equations of a surrounding bulk gas. 
An effective approach for the integration of multiscale boundary problems that allows to save 
computation effort is to use approximation methods. In general they are applied to a smaller-
scale subsystem, e.g. the catalyst pellet. Most of the approximate models of reaction-diffusion  
(Szukiewicz, 2002) and diffusion-adsorption-reaction (Lee and Kim, 2011; Lee and Kim 2013) 
in the single catalyst pellet present in the literature are based on a transformation of the original 
PDEs, for example by means of the Laplace transform. Therefore, they involve only linear 
models or models that are linearized before being transformed. 
An alternative to this approach can be the application of so-called projection methods. They 
permit to transform PDEs into a relatively small number of ordinary differential equations 
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(ODEs). A method that deserves special attention is the Galerkin (Galerkin, 1915) projection 
method combined with an empirical functional basis determined by means of a proper 
orthogonal decomposition (POD) (Holmes et al., 1996). This method, coupled with a further 
approximation of non-linear terms present in the model's equations, based on the discrete 
empirical interpolation method (DEIM) Chaturantabut and Sorensen, 2010), can be 
successfully applied to the reduced order modelling of the non-linear distributed parameter 
systems. 
The aim of this work is to determine an accurate and effective reduced order dynamic model of 
a non-isothermal catalyst pellet employing the method of Galerkin coupled with POD and 
DEIM. Moreover, due to the possible application of the method for the simulation of the 
dynamics of multiscale systems, the effect of adopted boundary conditions at the pellet surface, 
i.e. Dirichlet or Robin, on the approximation accuracy is presented.  
 
 

MATHEMATICAL MODEL OF A SINGLE CATALYST PELLET 

Let us consider a catalyst pellet in which takes place a single mth order exothermic irreversible 
chemical reaction PA k  according to the kinetic equation 
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The mass balance equation of a component A in the pellet can be written as follows 
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Whereas the energy balance for the single chemical reaction takes the form 
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with the initial conditions 
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By the reason of a symmetry of the distribution of concentration and temperature, in the center of the 
pellet, i.e. at 0x , the system is subject to Neumann boundary conditions, that is 
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On the pellet surface, Dirichlet boundary conditions are given, i.e.  
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where sCA  and sT  correspond to the concentration of the component A and the temperature, 
respectively, on the pellet surface, while L is a characteristic dimension of the pellet. 
Alternatively, when the external mass and heat transfer resistances are taken into account, 
Robin boundary conditions can be formulated at the surface 
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where A0C  and 0T  are bulk concentration of A and temperature, respectively.  
After introduction of the following dimensionless variables 
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equations (2) and (3) conditions (4)-(7) take the following form 
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METHOD FOR THE MODEL REDUCTION  

In the first stage of this work and for PDEs (9) were discretized using the method of lines. The 
approximation of the spatial derivatives was performed by means of central difference schemes. 
This resulted in a system of ODEs with time derivative. Hereinafter, this model is called a non-
reduced or full order model (FOM) in order to distinguish it from the original infinite 
dimensional model. Successively, the FOM model was reduced by means of proper orthogonal 
decomposition (POD). The purpose of the POD is to determine an optimal, in terms of L2 norm, 
set of orthonormal basis functions from a set of spatiotemporal data, i.e. numerical solutions or 
experimental measurements, that characterize the dynamics of the studied system (Holmes et 
al., 1996). In this work, the data used are concentration and temperature profiles obtained from 
the FOM simulation, that is the model determined using the method of lines. 
Let us consider a set of discrete spatiotemporal solutions composed of M discrete observations 
over time of N-dimensional vector of a discretized state variable, i..e.  T1 )(,),()(  Nyy y
. Such a set can be represented in a matrix form as 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

140 
 



















)()(

)()(

1

111

MNN

M

yy

yy











Y         (13) 

Thus, an orthonormal empirical POD basis, namely   NN
N R  φφφΦ ,...,, 21  can be 

determined by solving the following eigenvalue problem 

ΛΦCΦ        (14) 

where Λ  is a diagonal matrix having on its main diagional eigenvalues, i.e.  
   Ndiag  ,...,, 21Λ  whereas C is so-called autocorrelation matrix defined as follows 

T

M
YYC 1

       (15) 

Then, empolying the determined POD basis, the vector of discretized state variables )(y  can 
be expressed in an approximate form as 

)()(  KK cΦy          (16) 

where NK   is an approximation order, KN
K R Φ  is a matrix consisting of first K columns 

of the matrix Φ , while   K
KK Rcc 

T
1 )(),...,()( c  is a vector of time dependent 

coefficients of the basis functions. The coefficients can be determined solving a system of 
ODEs arising from the Galering projection (1915).  
Let us consider a system of N ODEs expressed in a matrix form that results from the 
approximation of the spatial derivatives present in the dynamical PDE system, namely 

 )()()( 


yFAyy 
d
d      (17a) 

inityy )0(       (17b) 

where NNR A  is a coefficient matrix and NRF  is a non-linear vector function of )(y . 
Replacing )(y  in Eq. (17) with a linear combination of the basis functions (16), the reduced 
system of  K  ODEs takes the final form 

 )()()( TT 


KKKKKKKd
d cΦFΦcAΦΦc     (18a) 

initKK yΦc T)0(       (18b) 

One can notice that the number of operations required to evaluate  
 )(KKcΦF  in Eq. (18a) depends on the dimension of FOM, that is on N. The reason is that, 

at each step of the integration of the system (18a) it is necessary to calculate the value of the 
term )(KK cΦ , i.e. an approximate value of the original N-dimensional vector variable )(y . 
Then, the values of the vector function F have to be evaluated at each of N discrete nodes. This 
means, that in case of highly non-linear problems, the number of operations required to solve 
the ROM may exceed the number of operations peformed during the similation of the FOM. 
The number of operations can be significantly lowered down using the discrete empirical 
interpolation method (DEIM) (Chaturantabut i Sorensen, 2010). It consists of approximation of 
the non-linear term by means of the following expression  
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where   NN
N R  ψψψΨ ,...,, 21  is an orthonormal POD basis determined from the data 

generated by a non-linear function, whereas NJRee JN
pp J

  ,],...,[
1

P  is a matrix of so-
called interpolation indeces, that is indices corresponding to the grid nodes at which the non-
linear term is evaluated. The algorithm for the determination of the indices can be found, among 
others, in the work of Chaturantabut and Sorensen (Chaturantabut and Sorensen, 2010). 
 
 

RESULTS AND DISCUSSION 

Distributed dependent variables of the analyzed process taking place in a catalyst pellet are: 
() and (). In order to obtain a set of spatiotemporal profiles of dimensionless concentration 
β and temperature ϑ, the FOM was integrated by means of the implicit Adams-Moulton method. 
The FOM solutions profiles are required to determine an empirical POD basis, and also to be 
used as a reference solution in the error analysis. The following parameter values and initial 
conditions were used in the simulations: 

51;1;s110;1.0Le;2;20;2.0 6
0  Nmk   (20) 

    10,,00,           (21) 

where N is a number of discretization nodes along the pellet radius. Figure 1 shows the results 
of a simulation for the model with Neumann-Dirichlet (N-D) boundary conditions. The ordinate 
corresponds to the dimensionless spatial variable ζ namely the catalyst radius, whereas the 
abscissa axis corresponds to the dimensionless time τ. 
 

  
 

Figure 4. Spatiotemporal solution profiles obtained using the method of lines: dimensionless concentration 
β(ζ, τ) (a) and dimensionless temperature ϑ(ζ, τ) (b) 

 
The spatiotemporal concentration and temperature profiles shown in Fig. 1 were used 
afterwards to determine the POD basis functions. In this work separate bases where determined 
for each state variable. In both cases, M = 150 collected in time profile of the concentration and 
temperature were used. The POD bases were successively employed for the construction of a 
reduced order model (ROM) of the catalyst pellet. Representative results obtained from ROM 
in which the method of POD was used only for approximation of the state variables, that is 
without performing an additional approximation of non-linear terms, are presented in Fig. 2. 
Figure 2a shows selected concentration profiles obtained from FOM (solid line) and ROM 
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(bullets). Three POD modes were used in the ROM to approximate each state variable. This 
means that the order of the FOM was reduced from 2N = 102 to 2K = 6. In spite of the low 
number of basis functions employed in the ROM construction, the model gives satisfactory 
results both for small values of τ and for longer times of integration. 
In order to make a detailed analysis of the ROM accuracy depending on the order of 
approximation K, a time-averaged approximation error was determined. It is defined as 
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The time-averaged error of concentration  avgK ,  and temperature  avgK ,  for K from 1 to 20  and 
corresponding ratio between CPU time of the ROM integration and the CPU time of FOM 
integration is shown in Fig. 2b. It can be observed that adding more modes to the ROM results 
in the decrease of the error, up to the value of K = 9. Then, increasing the order of approximation 
to K = 10 yields a sudden drop of the error by two order of magnitude. However, this also leads 
to a considerable increase of the computational time. In particular, for K = 10 the integration 
time of ROM is comparable with the integration time of FOM, i.e. 1FOMROM tt . 
 

  
 

Figure 2. Selected concentration β(ζ) profiles determined using FOM (solid line) and ROM with K = 3 (), (a) 
ratio of computational time of ROM to computational time of FOM and time-averaged approximation terror 

depending on approximation order K (b) 
 
In order to increase the ROM efficiency the non-linear terms present in the governing equations 
of the pellet were approximated by means of the DEIM. To this aim, first a POD basis (Fig. 3b) 
was determined from a set of spatiotemporal representations of the non-linear term obtained 
from the FOM simulation (Fig. 3a). Then, the DEIM algorithm was applied to select so-called 
interpolation indices. The dots in Fig. 3b indicate the location of the first J = 10 interpolation 
points, i.e.  gridpoints at which non-linear term is evaluated. Numbers from 1 to 5 refer to the 
first 5 interpolation points. 
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Figure 3. Spatiotemporal set of evaluations of non-linear function F(ϑ, β) (a) and corresponding POD functions 
with first 10 interpolation points (marked with ●) 

 

  

  
 

Figure 4. Ratio of computational time of ROM constructed using POD and POD-DEIM to computational 
time of FOM (a) and time-averaged error of approximation of the concentration (b); effectiveness factor of the 

pellet ηs, K = 5 and J = 5, N-D boundary conditions (c) and overall effectiveness factor η0, K = 8 and J = 8, N-R 
boundary conditions, Bim =  Biq = 5 (d); (solid line - FOM,  - ROM) 

 
Figure 4a shows a comparison of the FOMROM tt  ratio for ROMS of different order K, 
constructed both using standard POD and POD-DEIM with J = 5 and J = 10 interpolation 
indices. In can be observed that the computational time of ROMs based on DEIM is about three 
times shorter than the computational time of ROMs constructed using standard POD.   
As demonstrated in Fig. 4b which shows the time-averaged error of concentration, the 
improvement of the computational efficiency does not deteriorate the accuracy of  the 
approximation.  
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Finally, the accuracy of the ROM constructed using DEIM was assessed for different values of 
the Thiele modulus  and for the model that takes into account external mass and heat transfer 
resistances, i.e. the model subject to Neumann-Robin conditions (N-R). The accuracy of 
transient solutions was evaluated by means of an effectiveness factor of the pellet , which is a 
quantitative measure of the use of an entire volume of the pellet in the catalytic process. The 
results are shown in Fig. 4c and 4d. Due to the empirical nature of the determined bases, the 
accuracy of the approximation decreases slightly when moving from the reference conditions, 
i.e. the set of parameter values for which the POD basis was determined. This conclusion is in 
accordance with the expectations. Adopting the Neumann-Robin boundary conditions leads to 
slight deterioration of the ROM accuracy. Thus, in order to obtain the accuracy comparable 
with the results obtained for the model with N-D conditions it is necessary to use higher order 
of approximation and larger number of interpolation points.  
 
 

CONCLUSIONS 

The work describes a reduction method for the ODEs systems arising from the discretization of 
PDEs. The method that combines the Galerkin projection with the method of proper orthogonal 
decomposition (POD) coupled with discrete interpolation method (DEIM) was employed for 
the order reduction of a dynamical model of non-isothermal catalyst pellet. 
A detailed analysis of the reduced order model (ROM) accuracy and its computational 
performance was performed. It was demonstrated that, despite substantial reduction in the 
number of equations and high accuracy of approximation, the computational time of the ROM 
constructed using standard POD method increases rapidly with the increasing order of the 
approximation. In order to increase the efficiency of the ROM, an extension of the method 
based on DEIM was used. The results presented in this work confirm the very high accuracy of 
the proposed approach both for the approximation of steady-state and dynamic behavior of the 
system.  
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ABSTRACT 

In this work the dynamics of a porous catalyst pellet with a simultaneous chemical reaction, diffusion 
and adsorption of reactants on the internal surface area of the catalyst inert support was analyzed. 
The effect of mass accumulation due to the reactant adsorption onto the pellet dynamics was 
characterized. For a single chemical reaction responses of the catalyst pellet to internal and external 
disturbances were analyzed considering a linear sorption isotherm and two Freundlich isotherms. It 
was demonstrated that both the reactant adsorption on the inner support and the shape of the sorption 
isotherm strongly affect dynamics of the pellet. In case of external disturbances stepwise and 
sinusoidal variations of the bulk reactant concentration were applied. It was shown that the pellet 
responses to the stepwise internal and external forcings are similar both qualitatively and 
quantitatively. For periodic disturbances of the bulk reactant concentration the shape of the sorption 
isotherm also strongly influences profiles of the reactant concentration within the catalyst pellet. 
The sorption phenomenon leads to damping of the concentration oscillations in the pellet. Depending 
on the shape of the sorption isotherm the oscillations may involve a part or a whole volume of the 
pellet. 

 

Keywords: catalyst pellet, reaction, diffusion, adsorption, dynamics 

 

INTRODUCTION 

Supposing that a chemical process takes place in a porous catalyst pellet under transient 
conditions, then the reaction rate can be different from the rate of supply of reactants. In such a 
case it is necessary to take into account both the mass accumulation within the pores and on the 
internal surface area of the catalyst inert support. A similar point of view was expressed by Il`in 
and Luss (1992), who analyzed the dynamics of a catalytic fixed bed reactor. Yet, many authors 
do not consider the mass accumulation by adsorption in the description of the catalyst pellet 
dynamics (Szukiewicz, 2002; Burchardt and Berezowski, 2003; Lee and Kim, 2011). 
The results presented in this work are a representative part of the outcome of studies on the 
influence of reactant sorption onto dynamics of a single isothermal catalyst pellet. The impact 
of the mass accumulation due to dynamical changes of the reactant concentration above and 
under the value corresponding to the steady state onto the pellet dynamics was evaluated. The 
effect of external and internal resistances to mass transfer, a type of sorption equilibrium and a 
type and an amplitude of the reactant concentration within the pellet and in the bulk gas onto 
the pellet dynamics and profiles of the concentration inside the pellet was analyzed. 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

146 
 

 
DYNAMIC MODEL OF A SINGLE CATALYST PELLET 

Let us consider a single catalyst pellet characterized by uniform distribution of the temperature 
in which a single first-order chemical reaction occurs 

AAA )( CkCr       (1) 

where CA is a concentration of a reactant A. Under the assumption that the chemical reaction 
can be accompanied by adsorption or desorption of the reactant, the mass balance of the reactant 
for a spherical catalyst pellet can be written as 
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with the initial condition in the form 

)()0,( 0A xxC  ,  ],0[ zLx      (3) 

Assuming the symmetry of the concentration profiles at the centre of the pellet and considering 
external resistances to mass transfer, the boundary conditions at the pellet centre and at its 
surface take a form of Neumann-Robin boundary conditions 
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The derivative q/t in Eq. (2) can be written as 
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where CA/t = Ka(CA) is a slope of the sorption equilibrium curve. If we introduce (5) into Eq. 
(2) and we define the following dimensionless concentration in the pellet β and dimensionless 
coordinate   
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the Eq. (2) and boundary conditions (4) will take the form 









































refr
r

t A

A2
2

2 )(2Le 








    (7) 

)()0,( 0   , ]1,0[        (8) 

0),0(








 t
, 0t      (9a) 

 ),1()(Bi),1( ttgt
m 









, 0t     (9b) 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r.  

147 
 

where g(t) is a function characterising variations of the dimensionless concentration of the 
reactant in the bulk gas, whereas rAref is the reaction rate evaluated at reference value of the 
concentration CAref. The Lewis number Le, the Thiele modulus Φ and the Biot number Bim in 
Eq. (7) are defined as 
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RESULTS AND DISCUSSION 

Two types of sorption equlibria, i.e. a linear isotherm and a non-linear Freundlich isotherm 
characterized by two different curvatures (Fig. 1) were adopted in the numerical tests to 
demonstrate the influence of the sorption phenomenon onto the pellet dynamics. Moreover, 
apart from the sorption equilibrium, an external mass transfer resistance represented by the Biot 
number and an internal mass transfer resistance represented by the Thiele modulus were taken 
into account in the analysis. Values of the parameters employed in the simulations are given in 
Table 1. 
 

   
Figure 5. Types of adsorption equilibria considered: (a) linear isotherm; (b)-(c) Freundlich isotherm 

 
Table 2. Values of the parameters employed in the numerical analysis the pellet dynamics 

No Parameter Value Dimension 

1 K 10-3 s-1 
2 De 10-6 m2·s-1 
3 Lz 10-3 – 10-2 M 
4 Ka 0.2 m3·kg-1 
5 KF 0.006; 0.0315 m3υ·kg-1·kmol1- υ 
6 Υ 0.05; 0.5 - 
7 qmax 5·10-3 kmol·kg-1 
8 Bim 1; 5; 100 - 
9 ρz 1200 kg·m-3 

 
Figure 2 shows dynamical characteristics of the pellet subject to a stepwise internal forcing. 
The results were obtained solving Eq. (7) with the conditions (8) and (9) employing the method 
of lines. Partial derivatives with respect to a space variable were approximated by means of 
central difference schemes. Resulting from such an approximation, the system of N ordinary 
differential equations was then integrated using the method of Gear. 
The internal disturbance consisted of setting the initial condition (8) that is different than the 
steady state profile and successively evaluating the system dynamics with the fixed boundary 
condition (9b), namely  
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01.0)0(        (11) 

According to the condition (11), initially the pellet contains almost no reactant. For the values 
of the parameters reported in Tab. 1, application of linear isotherm (Fig. 1a) or the Freundlich 
isotherm with the exponent  = 0.5 (Fig. 1b) gives comparable results (Fig. 2). A significant 
difference can be observed from in case of very small values of the exponent , when the 
Freundlich isotherm approaches the form of the rectangular isotherm. 
 

  
Figure 2. Response of the pellet to a stepwise internal disturbance (Bim = 5; Φ = 2) 

1) linear isotherm, Ka = 0.2;  2) Freundlich isotherm, KF = 0.0315; υ = 0.5; 
3) Freundlich isotherm, KF = 0.006; υ = 0.05;  4) process without adsorption 

 
In order to evaluate the impact of the external disturbance, two types of the forcings were 
applied, that is a stepwise and sinusoidal change of the reactant concentration in the bulk gas, 
defined by the following formulas 
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Geometrical interpretation of these disturbances is presented in Fig. 3, where 
0AC  denotes the 

bulk concentration of the reactant corresponding to the steady state of the catalyst pellet. The 
pellet may depart from the steady state when the reactant concentration is changed to new value 
CA0(t). 
 

   

Figure 3. Types of external disturbances adopted in the simulations of the pellet dynamics 
 
Thus first a steady state of the pellet was determined in order to evaluate successively the 
response of the pellet to the stepwise change of the bulk reactant concentration. Fig. 4 shows 
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trajectories of the dimensionless concentration in the centre and at the pellet surface for the 
situation in which the pellet being initially at a steady state, is perturbed away from it by 
reduction of the reactant concentration in the bulk to zero. The stepwise decreasing of the bulk 

reactant concentration from the steady state value 


0AC  to zero causes desorption of the reactant 
from the pellet. 
 

  
Figure 4. Response of the pellet to a stepwise reduction of the bulk reactant concentration (Bim = 5; Φ =2) 

1) linear isotherm, Ka = 0.2; 2) Freundlich isotherm, KF = 0.0315;  = 0.5; 
3) Freundlich isotherm, KF = 0.006;  = 0.05 

 
In addition to desorption, the reactant is consumed in the chemical reaction. At t = 0, 
corresponding to a steady state, the lowest concentration can be observed in the pellet center 
(Fig. 5b). A simultaneous chemical reaction, diffusion and desorption lead to forming a 
maximum of the concentration in 0 <  < 1 (Fig. 5b). Then, with time, an inversion of the 
concentration can be observed as shown Fig. 5b. 
 

  
Figure 5. a) Response of the catalyst pellet to a stepwise external forcing (Bim = 5; Φ =2) 

b) dimensionless profiles of the reactant concentration for different time instants  
(Freundlich isotherm, KF = 0.0315;   = 0.5) 

 
Fig. 6 shows the results of dynamical simulation of the pellet subjected to sinusoidal variations 
of the reactant concentration in the bulk gas. Dashed lines denotes a forcing function. Such 
variations can be caused by intentional disturbances of the feed stream concentration or may be 
caused by technological factors. It can be observed, that the pellet response to the sinusoidal 
forcing is characterized by a time delay. The extent of the pellet volume in which oscillations 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

150 
 

of the concentrations can be observed depends of the isotherm shape. The oscillations in the 
pellet center are negligible in case of the linear isotherm (Fig. 6a). For a strongly non-linear 
isotherm with the exponent  = 0.05 oscillations of the concentration are characterized by a 
large amplitude even in the pellet center (Fig. 6b). 
 

  
Figure 6. Response of the catalyst pellet to a sinusoidal external forcing (Bim = 5; Φ =2) 

a) linear isotherm, Ka = 0.2;  b) Freundlich isotherm, KF = 0.006;  = 0.05 
 
 

CONCLUSIONS 

The results of the simulations of the dynamics of an isothermal porous catalyst pellet in which 
a chemical reaction, diffusion and reactant adsorption simultaneously take place were 
presented. The response of the pellet to internal and external stepwise and sinusoidal 
disturbances of the reactant concentration were analyzed.  
It was shown that the reactant adsorption on the inert catalyst support has a significant impact 
on the catalyst dynamics. The reactant adsorption extends the response of the pellet to the 
external variations of the concentration. This delay is highest in case of linear isotherm. The 
results of dynamical simulations presented in this work demonstrate that a time constant of the 
studied object decreases when the curvature of the sorption isotherm increases. 
Adsorption leads to dumping of the oscillations in case of sinusoidal forcing. The response 
amplitude depends on the type and curvature of the sorption isotherm and it increases as the 
curvature of the isotherm increases. 
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ABSTRACT 

In the submerged bioreactor cultures dispersed (free hyphae) and compact morphologies (mycelial 
agglomerates called pellets) formed by filamentous fungi are usually distinguished. Furthermore, 
the ability of a filamentous fungus to produce any primary and secondary metabolites, including 
enzymes, is dependent on its morphological form evolved in the culture. That is why, there is a need 
to control fungal morphology and morphological engineering is referred as tailoring morphologies 
for specific bioprocesses. The traditional approaches to control fungal morphology that included 
varying spore suspension density, changing medium composition, controlling of mechanical stress 
occurred insufficient. Therefore, for filamentous fungi cultivations emerged modern morphological 
engineering techniques, to which belong microparticle-enhanced cultivation (MPEC), changing of 
broth osmolality and addition of highly viscous polymers. This paper reviews the applications of the 
modern morphological engineering techniques towards various filamentous fungi being the 
producers of enzymes and secondary metabolites. In literature there are several examples for 
morphologically engineered shake flasks and bioreactors cultures. In them several-fold increase of 
activities of such enzymes as -amylase and fructofuranosidase produced by Aspergillus niger, 
chloroperoxidase by Caldariomyces fumago, phytase by Aspergillus ficcum, laccase by 
basidiomycetous Cerrena unicolor and Pleurotus sapidus were obtained due to the application of 
MPEC. The positive effect of osmolality changes was proved for -amylase and fructofuranosidase 
production by Aspergillus niger. With regard to secondary metabolites production of lovastatin by 
Aspergillus terreus, 2-phenylethanol by Aspergillus niger and 6-pentyl--pirone by Trichoderma 
atroviridae was enhanced due to the application of MPEC. Being relatively cheap methods, 
especially MPEC and controlling broth osmolality, these morphological engineering techniques will 
have a wide perspective to be further developed for the variety of industrially-important processes, 
in which filamentous fungi are used. 

 

Keywords: filamentous fungi, bioreactor, morphological engineering, metabolites 

 

INTRODUCTION 

 Filamentous fungi are multicellular eukaryotic microorganisms, which are widely used 
in the pharmaceutical, chemical and food industry for their capabilities to produce the variety 
of metabolites and enzymes. They are profound producers of organic acids (like citric acid, 
itaconic acid, oxalic acid), antibiotics (like penicillin, cephalosporin), other pharmaceuticals 
(like lovastatin) and enzymes (like -amylase, glucoamylase, cellulases, inulinases, 
fructofuranosidase, chloroperoxidase, laccase). To the most industrially important genera 
belong Aspergilli and Penicilli. Although in nature filamentous fungi mainly exert surface 
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growth, the most efficient bioreactor processes with their participation are submerged cultures. 
Asexual spores of a fungus are introduced to a liquid medium and this suspension is stirred and 
aerated in a bioreactor. The multicellular structure of filamentous fungi and differentiation of 
their cells make their cultivations sensitive with the regard to the form and shape of filaments 
evolved in the suspension, namely fungal morphology. Generally, there are two types of fungal 
morphology that evolve in the submerged culture. These are micromorphology and 
macromorphology. To the micromorphological forms belong unbranched hyphae, branched 
hyphae, clumps and microscopic pellets (Fig. 1). The main feature of all these forms is that they 
are of microscopic size and they are hardly visible with naked eye. The mean width of filaments 
ranges from 4 to 10 m, while their length up to 1000 m. The diameters of clumps and 
microscopic pellets are not higher than 1000 m. On the contrary, macromorphology deals with 
the macroscopic agglomerates called pellets. They have usually spherical shape of diameter 
exceeding 1 mm (1000 m) and they are clearly seen with naked eye. The largest reported 
fungal pellets reach even 10 mm but actually there is no upper limit of pellet size. There are 
also various types of macroscopic pellets (Fig. 1). The micromorphological growth of 
filamentous fungi is called dispersed growth, while macromorphological one pelleted growth 
(Nielsen, 1996; Papagianni, 2004; Krull et al., 2013).  

  
Figure 6. Morphological forms of filamentous fungi that evolve in the submerged culture in bioreactors: scheme 

(left) and some authentic images of Aspergilli (right) 
 
 The evolved morphological form of the filamentous fungi in the submerged culture is 
an important challenge for biochemical and chemical engineering sciences. Above all, the 
production of a given metabolites is strictly connected with the morphological form of the 
fungus used. Furthermore, fungal morphology strongly influences the flow and mixing 
conditions in the bioreactor. Dispersed growth induces the strong change of rheological 
properties of the suspension. It has non-newtonian properties (a shear thinning fluid with high 
apparent viscosity, especially at low shearing rates), which make stirring and holding the 
suspension in the bioreactor ideally mixed difficult. On the other hand, suspensions with pellets 
remains newtonian. Aeration of the culture and holding the desired level of oxygen saturation 
are difficult in the suspensions with dispersed growth due to inefficient mixing caused by high 
apparent viscosity. Liquid phase in the pelleted suspensions is easily aerated, which, in turn, 
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does not mean that oxygen reaches all fungal cells. Strong diffusion limitation in the 
macroscopic pellets occurs (Krull et al., 2013). What is worse, all the aforementioned troubles 
can negatively influence the yield of the desired metabolites, so it would be important to 
somewhat control fungal morphology by any method. 
 

       FACTORS INFLUENCING THE EVOLUTION OF FUNGAL 
MORPHOLOGY IN SUBMERGED CULTURES 

  The aggregation of asexual spores leads to the formation of mycelial agglomerates 
(pellets). Generally, in the submerged culture fungi have higher tendency to grow in the pelleted 
than in the dispersed form, unless culture conditions definitely favour the formation of 
micromorphological forms. There are three mechanisms of pellet formation (Metz and Kossen, 
1977; Nielsen, 1996; Papagianni, 2004): (1) non-agglomerative, in which individual spores 
germinate and around them the pellet is formed due to the growth of hyphae, (2) agglomerative, 
in which all spores aggregate before germination and germ tubes grow out these aggregates and 
(3) hyphal aggregation, in which germ tubes emerge from spores and these agglomerate next in 
order to form pellets (Fig. 2). The first mechanism is characteristic for prokaryotic 
actinobacteria of genus Streptomyces and fungi of class Zygomycetes, the second one for 
Aspergilli and the third one for Penicilli.  

 
Figure 2. Formation of fungal agglomerates in submerged cultures - mechanisms 

 There are several factors that determine, whether in the given submerged fungal culture 
the dispersed or pelleted morphology evolves. Generally, it depends on that to what an extent 
the given factor interferes with the aforementioned mechanisms of spore aggregation. To these 
factors belong the number of spores used for the inoculation of the liquid culture, pH level, 
mechanical stress in the bioreactor due to stirring and aeration and medium composition (i.e.. 
carbon and nitrogen sources, presence of selected vitamin and microelements, oxygen 
saturation level and carbon dioxide concentration). Theoretically, all these factors could be used 
to control and change fungal morphology but it does not work like that in most cases. 
 There is a simple correlation between the number of spores introduced into the medium 
and the size of pellets evolved. The more spores are introduced, the smallest pellets are formed. 
In some cases when a certain critical number of spores is exceeded one may observe dispersed 
growth of mycelium rather than pellets. Very low number of spores is the reason of the 
formation of large agglomerates. It is quite easy to change the number of spores in the media, 
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either preculture or main culture media. Nevertheless, sometimes the change of number of 
spores by several magnitudes per litre is required to achieve any effect. What is more, the 
number of spores affects the final biomass concentration to the high extent, which may lead to 
the adverse effects during stirring and aeration of the bioreactor (Papagianni, 2004).   
 The level of pH strongly changes the morphological form of the individual strain. When 
pH is below 5 the fungi tend to grow in the dispersed form, while at neutral and weakly alkalic 
pH pelleted growth is favoured. Nevertheless, the change of pH level to control fungal 
morphology is rather useless as this factor influences the microbial metabolism and formation 
of metabolic products too much. Similarly, changing of medium composition as well as the 
levels of oxygen and carbon dioxide to affect fungal morphology remains effective as long as 
it does not badly influence on fungal metabolism (Papagianni, 2004). 
 Increase of shearing stress effectively changes fungal morphology from pelleted into 
dispersed one but at the same time the destruction of the individual hyphae aggravates the 
viability of the fungus (Krull et al., 2013). 
 To sum up, the need to control fungal morphology using other methods than the 
aforementioned ones occurred.  
 

CONTROLLING FUNGAL MORPHOLOGY 

 The phrase “morphological engineering” (sometimes “morphology engineering is used 
instead) was for the first time used by McIntyre et al. (2001) in the following context: 
“considering tailoring morphologies for specific bioprocesses, here referred to as 
morphological engineering”. These authors claimed that this “tailoring morphologies” can be 
made by genetic modifications of microorganisms and there are some examples of these actions 
towards filamentous fungi and actinobacteria in literature (Müller et al., 2002; van Wezel et al., 
2006). Apart from this approach, other techniques were also later proposed but the aim of the 
use of any morphological engineering technique has always been the same: to increase the 
production of a desired metabolite in a studied fungus by changing (controlling) its morphology. 
 As mentioned in the previous section, the factors influencing fungal morphology can be 
sometimes used for its control. Then one deals with the methods called traditional 
morphological engineering techniques (Krull et al., 2013). They are listed down in Table 1. 
Because some criticisms arose even around such efficient and widely used methods as changing 
spore concentration and inducing mechanical stress in the bioreactor, the new approach to 
control fungal morphology had to be invented and these techniques were ultimately called 
modern morphological engineering techniques (Krull et al., 2013). They are presented  in Table 
1 too. 
 The earliest applied technique was the change of medium viscosity with xanthan gum. 
It will not be discussed in detail in this review as it did not deal with the filamentous fungi but 
actinobacterium Streptomyces hygroscopicus var. geldanus that produces the antibiotics 
geldanamycin (O’Cleireigh et al., 2005). 
 The pioneering work on the use of another modern morphological engineering 
technique, namely microparticle-enhanced cultivation (MPEC), was made for a 
chloroperoxidase producer Caldariomyces fumago by Kaup et al. (2008) in a 100-ml working 
volume shake flask culture. They used various mineral microparticles aiming at the 
maximisation of chloroperoxidase production. These were silicate microparticles (mean 
diameter equal to 350 m) and glass spheres (mean diameter equal to 500 m). In the first case 
any effects on fungal morphology were weak and glass spheres did not work at all. Only 
aluminium oxide and talc (hydrous magnesium silicate) microparticles (mean particle size of 
10 m) occurred to increase the activity of the produced enzyme by changing of fungal 
morphology.  
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Table 1. Traditional and modern morphological engineering techniques (upon Krull et al., 2013; changed 
and updated) 

Method Microorganism Mode of action Selected literature 

Traditional techniques 

Number of spores in 
the inoculum 

Penicillium chrysogenum 
Aspergillus terreus, 
Aspergillus niger 
 

Aggregation rate depends on 
spore concentration, which 
leads to the change of 
agglomerates size 

Tucker and Thomas (1992) 
Nielsen et al. (1995) 
Bizukojć i Ledakowicz (2010) 
Grimm et al. (2004) 

pH level Aspergillus terreus,  
Aspergillus niger,  
Aspergillus oryzae,  
Streptomyces tendae (Actinobacterium) 

Surface properties of spores are 
changed with the change of pH 
level 
 

Vecht-Lifshitz et al. (1990) 
Carlsen et al. (1996)  
Papagianni (2004) 
Grimm et al. (2005) 

Mechanical stress 
during stirring and 
aeration 

Aspergillus oryzae,  
Aspergillus terreus, 
Aspergilus niger 
Trichoderma reesei 
Penicillium chrysogenum 

Mechanical stress depends on 
aeration rate, agitation rate and 
volumetric power input used 
for stirring. It interacts with 
aggregation of spores and 
destroys the previously formed 
agglomerates. Increase of 
aeration rate leads to the 
increase of pellet concentration 
and decrease of their size 
 

Nielsen et al. (1995)  
Nielsen and Krabben (1995) 
Lejeune and Baron (1995)  
Papagianni et al. (1998)  
Cui et al. (1998)  
Wang et al. (2003) 
Kelly et al. (2004)  
Casas López et al. (2005)  
Kelly et al. (2006)  
 
 

Modern techniques 
Microparticle-
enhanced cultivation 
(MPEC) 

Caldariomyces fumago,  
Aspergillus niger  
Aspergillus terreus 
Trichoderma atroviridae 
 

Influence on spore aggregation 
processes, control can be made 
by changing concentration of 
spores and microparticles 
 

Kaup et al. (2008) 
Driouch et al. (2010a)  
Driouch et al. (2010b) 
Driouch et al. (2011) 
Driouch et al. (2012),  
Gonciarz and Bizukojć (2014) 
Etschman et al. (2015) 
Coban et al. (2015) 
Gonciarz et al. (2016) 
Antecka et al. (2016) 

Osmolality of the 
medium 

Aspegillus niger Osmotic pressure changes the 
interactions among spores,  
hyphae and simultaneous acts 
on cellular physiology 

Wucherpfennig et al. (2011) 
 

Changing of viscosity 
and surface tension of 
the medium 

Streptomyces hygroscopicus var. 
geldanus (Actinobacterium) 

Change of physicochemical 
properties of the medium 
aggravate the aggregation of 
spores 
 

O’Cleirigh et al. (2005) 

   
At talc or aluminium oxide concentrations between 10 and 15 g l-1 they respectively achieved 
a 9-fold and 4-fold increase of chloroperoxidase activity in the cultivation broth and 
Caldariomyces fumago changed its morphology from pelleted into dispersed one. Apart from 
this biomass concentration increased about 1.5-fold due to the use of microparticles. These 
authors also presented limited data, only change (decrease) of pellet size on the use of 
aluminium oxide microparticles towards some other fungal species. The conclusions of Kaup 
et al. (2008) were significant for the further development of MPEC. First, they showed that 
microparticles do not negatively influence on fungal metabolism. They are not toxic or 
inhibitive. Second, their size must be comparable to the size of fungal spores, germinating tubes 
and hyphae. Only then the interactions between microparticles and fungus may cause change 
in any morphological changes. Third, the increase in the activity of the studied enzyme makes 
the use of this techniques promising. Kaup et al. (2008), however, did not divagate on the 
detailed mechanism of microparticles action towards the studied fungus. 
 Later on many scientific articles on the use of MPEC in the cultivations of various 
enzyme-producing strains of Aspergillus niger were published. Driouch et al. (2010a) studied 
the influence of talc microparticles size on the production of fructofuranosidase by Aspergillus 
niger SKAn1015 (an overproducing strain achieved by genetic manipulations) in a 50 ml shake 
flask culture and 2.2-litre stirred tank batch and fed-batch bioreactor cultures. They also made 
similar experiments with the use of an -amylase producer Aspergillus niger AB 1.13 (Driouch 
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et al 2010b). The most efficient microparticles were those of diameter between 6 and 10 m. 
They exerted the transition from pelleted into dispersed morphology of the fungus. The use of 
larger (15 m) microparticles also positively influenced the production of fructofuranosidase 
compared to the control runs without microparticles but the morphological form of micropellets 
was then obtained (Driouch et al., 2010b). They also concluded that one of the most important 
factors for MPEC is microparticles concentration. For fructofuranosidase production and 6 m 
microparticles it was 10 g talc per litre. Fructofuranosidase activity increased even 4-fold in the 
fed-batch bioreactor culture compared to the control run without microparticles and these 
authors tried to explain the reason of their success. By fluorescent imaging techniques they 
proved that in the case of pelleted structure only narrow external regions of the mycelium 
showed the enzymatic activity. The microparticles managed to “activate” more fungal cells due 
to the change of the morphology into dispersed (Driouch et al., 2010a). Furthermore, the 
positive effect of MPEC Driouch et al. (2010b) attributed to the facilitated oxygen transport 
processes into the mycelium. They also compared their MPEC strategy with pH shift method 
(traditional morphological engineering technique) proving the inefficiency of the latter 
(Driouch et al., 2010b). They also for the first time verbally described the mechanism of action 
of microparticles on the fungus (Driouch et al., 2010b), which is graphically presented in Fig. 
3. Upon microscopic observations they found that microparticles disturbed the initial phase of 
spores agglomeration by the destruction of the previously agglomerated spores. Smaller 
agglomerates or dispersed hyphae were then formed. In this way they also indicated on the 
optimum time of the addition of microparticles into the culture. It is just the start of the culture 
when spores are put into the sterile medium (Driouch et al., 2010b). 
     

 
 

Figure 3. Action of microparticles on the fungal spores in the submerged culture (upon the description of 
Driouch et al., 2010b) 

 
 These findings were later confirmed by Gonciarz et al. (2012), who also showed that 
the moment of adding of the microparticles is of highest important. In their experiments they 
worked with a lovastatin (secondary metabolite being an antihypercholesterolemia drug) 
producer Aspergillus terreus ATCC20542 in a two stage (preculture, production medium). 
Microparticles had to be added to the preculture, on the stage of agglomerate formation, to 
affect fungal morphology decreasing pellet size.   
 Type of microparticles is also important for the MPEC cultivations. The applied talc and 
aluminium oxide microparticles (Driouch et al, 2010a, 2010b, Gonciarz et al., 2012) acted on 
Aspergillus niger and Aspergillus terreus in the similar way aforementioned described. But 
when titanate (titanium silicate oxide) microparticles were used, a new morphological form of 
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Aspergillus niger SKAn1015 and ANip7-MCSgfp2 (fructofuranosidase and glucoamylase 
overproducing strains achieved by genetic manipulations) was obtained both in shake flask and 
bioreactor cultures. Unlike talc, used here for the purpose of comparison, titanate microparticles 
in any of the applied concentration (2.5-50 g l-1) did not cause the formation of dispersed 
mycelia but the formation of smaller, from 1700 m to 300 m, core-shell pellets namely the 
ones, in which mineral microparticles occupied the core and were surrounded by the mycelium 
(Driouch et al., 2012). These morphologically engineered pellets due to the extended active 
zone also occurred to be better producers of both aforementioned enzymes: 5.5-9 fold for 
glucoamylase (dependent on type of culture) and 4-fold for fructofuranosidase increase of 
enzymatic activity was found. Also here the facilitation of the microbial process was attributed 
by the authors to better mass (oxygen) transfer conditions (Driouch et al., 2012). 
 The work by Gonciarz and Bizukojć (2014) dealt with the lovastatin producer 
Aspergillus terreus ATCC20542. Here the effect of MPEC was in detail studied in shake flask 
culture towards the fungus producing the secondary metabolite not enzymes and it confirmed 
the earlier discussions that it is for better oxygenation of the mycelium that MPEC is so 
efficient. For the first time Gonciarz and Bizukojć (2014) showed, using the oxygen microprobe 
technique to measure the intrapellet oxygen concentration profiles, that oxygen better 
penetrates the morphologically engineered pellets. They even roughly estimated effective 
diffusivities upon data fitting to the shell-model of mass transfer (eq. 1) in the immobilised 
biocatalysts in the steady state, to which fungal pellets could be included:  

2 2 2

2

2
2 2

max2 0O O O
eff

O M

d c dc c
D r r r r

dr dr c K
 
            

 (1) 

where Deff - effective diffusivities (m2 s-1), r - pellet radius, rmax - maximum biological reaction 
rate (kg m-3 s-1), KM - Michaelis constant (kg m-3). Effective diffusivities ranged from 536 to 
1677 m2 s-1 for pellets cultivated without microparticles and were higher (from 2522 to 3768 
m2 s-1) when 15 g l-1 talc microparticles was added to the preculture, with which the production 
medium was inoculated. The decrease in pellet diameter and the change of pellet structure 
allowed for holding the intrapellet oxygen level above 0 in the whole volume of the pellet (Fig. 
4). It confirmed the findings of Driouch et al. (2010a, 2012), who visualised enzymatic activity 
in the thin cross-section of pellets with the use of fluorescent imaging technique. The increase 
in lovastatin titres due to MPEC application was about 1.5-fold in shake flask culture. Further 
studies in a 5.3-litre working volume bioreactor revealed that the effect of talc microparticles 
(at 12 g l-1 in the preculture) in the fed-batch process was even higher as 3-fold increase in 
lovastatin titre was observed (Gonciarz et al., 2016).   
 Driouch et al. (2010b) claimed that type of material of microparticles is not so important 
although they did not completely excluded any chemical interactions among microparticles, 
medium and microorganisms. In the one of the recent papers on MPEC Etschmann et al. (2015) 
showed that the selection of the valid type of microparticles is important not only with regard 
to their size distribution or mean diameter but also its chemistry. They clearly proved that some 
microelements can be washed out of microparticles and it may influence either positively or 
negatively on the metabolism of the used filamentous fungi and titre of the desired metabolite. 
For the first time they showed that the most commonly hitherto used microparticles are not as 
inactive as was claimed earlier (Etschmann et al., 2015). For example talc microparticles are 
capable of releasing of the significant amounts of magnesium, while aluminium oxide occurred 
to be the most inactive. 
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Figure 4. Intrapellet oxygen profiles (obtained from shake flask culture under flow quiescent conditions) for 
morphologically engineered by MPEC (closed symbols)  and standard (open symbol) pellets of Aspergillus 

terreus ATCC20542 (upon data from Gonciarz and Bizukojć, 2014; here are also the details of oxygen profiles 
measurement) and images of the standard and morphological engineered pellets of Aspergillus terreus 

ATCC20542  in the preculture, with which a 5.3-litre bioreactor was inoculated (upon data from Gonciarz et al., 
2016)  

   
Furthermore, Etschmann et al. (2015) also focused on the application MPEC for secondary 
metabolites production. They studied 2-phenylethanol produced by genetically modified 
Aspergillus niger and 6-pentyl--pirone by Trichoderma atroviridae, achieving increase of 
their titres. MPEC also occurred to be efficient with regard to the production of another 
industrially important enzyme phytase from Aspergillus ficcum NRRL 3135. Its titre increased 
even 3-fold due to the application of talc microparticles (Coban et al., 2015). 
 Recently the application of MPEC went beyond spore-forming fungi of genus 
Aspergillus. Antecka et al. (2016) proved that the interactions between aluminium oxide 
microparticles and hyphae of basidiomycetous producers of laccase like Cerrena unicolor and 
Pleurotus sapidus exist. In shake flask culture laccase activity increased respectively 3.5-fold 
and 2-fold for these species and the star-shaped agglomerates (pellets) of Cerrena unicolor are 
one of the most interesting morphological fungal forms obtained in MPEC (Fig. 5). In the case 
of Pleurotus sapidus there was only the decrease  agglomerates size observed.  

 
 

Figure 5 Characteristic morphology of Cerrena unicolor agglomerates due to the action of aluminium oxide 
microparticles at 15 g l-1 (from Antecka et al., 2016) 

 MPEC is at present the most often applied and the most intensively studied 
morphological engineering technique. But in 2011 another technique, i.e. changing of 
osmolality of the broth was proposed towards Aspergillus niger SKAn1015 and AB1.13. 
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Osmolality was changed in the culture by adding sodium chloride to achieve its values from 
0.4 to 4.2 osmol l-1. It strongly affected the agglomeration of spores, which led to the drastic 
decrease in the size of pellets (more than 10-fold). This osmotic shock increased the 
productivity of fructofuranosidase by factor 1.3 and glucoamylase by factor 1.5. Nevertheless, 
the negative aspects of the application of this morphological engineering techniques were found 
either, to which belongs the prolongation of lag-phase in the bioreactor cultivations (Driouch 
et al., 2011).  
 The increasing interest in the morphological engineering techniques as a tool to enhance 
the efficiency of bioreactor processes with the participation of filamentous fungi resulted in 
several review articles, in which the hitherto achievements were summarised (Walisko et al., 
2012; Driouch et al., 2011, Krull et al, 2013; Walisko et al., 2015).   
 As in any engineering application the effectiveness of the used techniques is of highest 
importance, in order to sum up this review in Table 2 the increases in enzyme activities and 
metabolite titres due to the use of modern morphological engineering techniques are listed 
down. There are no doubts that in many cases the positive effects are astonishing. 
 

Table 2. Effects of application morphological engineering techniques towards filamentous fungi (upon the 
review by Walisko et al., 2012, extended with latest publications) 

Fungal species Scale of 
cultivation 

Microparticles 
material 

Metabolic 
product 

Enhancement 
factor* 

Reference 

Caldariomyces 
fumago 

shake flask talc chloroperoxidase 10 Kaup et al., 2008 
aluminium oxide 6 

 
Aspergillus niger 

shake flask talc fructofuranosidase 2 Driouch et al., 
2010a) glucoamylase 4 

batch bioreactor  
(3-litres) 

fructofuranosidase 2 

Aspergillus niger fed-batch 
bioreactor  
(3-litres) 

talc fructofuranosidase 4 Driouch et al. 
2010b 

 
 
Aspergillus niger 

shake flask  
 
titanate 

fructofuranosidase 3 Driouch et al., 
2011 shake flask  

glucoamylase 
9 

batch bioreactor  
(3-litres) 

6 

fed-batch 
bioreactor  
(3-litres) 

7 

Aspergillus terreus shake flask talc lovastatin 1.6 Gonciarz and 
Bizukojć, 2014 

Aspergillus ficcum shake flask talc phytase 3 Coban et al., 
2015 batch bioreactor  

(1-litre) 
2.2 

Aspergillus niger shake flask talc 2-phenylethanol 1.32 Etschmann et al., 
2015 Trichoderma 

atroviridae 
shake flask iron (II, III) oxide 6-pentyl-α-pyrone 2 

Aspergillus terreus batch bioreactor 
(5.3-litres) 

talc lovastatin 2.3 Gonciarz et al., 
2016 

fed-batch 
bioreactor  
(5.3-litres) 

3.5 

Cerrena unicolor shake flask aluminium oxide laccase 3.5 Antecka et al., 
2016 Pleurotus sapidus 2 

*ratio of titre in the morphologically engineered culture to the titre in the control run  
 

OUTCOME AND FUTURE PERSPECTIVES 

Modern morphological engineering techniques are, above all, inexpensive and mineral 
microparticles, sodium chloride to change medium osmolality, are easily accessible. Their 
amounts added to the media are not larger than those of the crucial media components like 
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carbon or nitrogen sources and it makes their future applications very attractive. Nevertheless, 
the positive action of these techniques were till now studied only for the limited number of 
fungal species belonging to almost one genus Aspergillus, whose feature is the agglomerative 
mechanism of pellet formation. Thus, it is definitely required to widen the studies on these 
techniques and apply them towards other fungal species, characterizing by different mechanism 
of the formation of agglomerates to check whether these methods prove then so efficient.   
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ABSTRACT 

Foam fractionation process for concentration of laccases from two Basidiomycete strains under 
different process conditions was investigated. Culture supernatants of Cerrena unicolor and 
Pleurotus sapidus containing active laccase were used with and without surfactant additives. Two 
detergents: cationic cetrimonium bromide (CTAB) and non-ionic Polysorbate 80 were applied in 
the range from 0.2 mM to 1.5 mM. pH levels ranging from 3 to 10 were examined with particular 
attention to pH=4, which is close to the pI of the enzymes. The results show that the source of the 
enzyme is significant in terms of partitioning efficiency in a foam fractionation process. Laccase 
from Cerrena unicolor showed the best activity partitioning coefficients between foamate and 
retentate of almost 200 with yields reaching 50% for pH=7.5 and cCTAB=0.5 mM, whereas laccase 
from Pleurotus sapidus showed partitioning coefficients up to 8 with 25% yield for pH=4 and 
cCTAB=0.5 mM. 

 

Keywords: Foam fractionation, Laccase, CTAB, Polysorbate 80 

 

INTRODUCTION 

Laccases (EC 1.10.3.2, p-diphenolic oxidases) are enzymes which belong to the group of 
oxidoreductases. They can be produced by various organisms, such as plants, insects, bacteria 
(Harvey and Walker, 1999, Claus and Filip, 1997, Diamantidis et al., 2000), but are most 
commonly found as extracellular products of fungi, especially the ones causing white rotting of 
wood (Songulashvili et al., 2007). Their purpose in nature is to decompose long lignocellulosic 
chains into molecules of lower mass, and therefore provide the host with carbon source (Cohen 
et al., 2002, Reddy et al., 2003). However, they are also able to decompose a variety of aromatic 
compounds, like aromatic amines, substituted phenols, or thiols (Xu, 1996). 
Although biotechnology is currently one of the most advancing branches of science, 
downstream processing of biological products remains a time-consuming and expensive task 
(Raja et al, 2011). Therefore, a lot of research is focused on finding and developing novel, cost-
effective, efficient methods of bioproduct separation and recovery with satisfying selectivity 
towards the desired product and granting its stability in the process (Naganagouda and 
Mulimani, 2008, van Winssen et al., 2014). One of the promising, currently investigated 
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methods is foam fractionation (FF). It is a bubble separation technique which allows for 
separation of amphiphilic molecules, such as proteins, from their aqueous solutions (Lemlich, 
1968). The principle of the process is to generate liquid-gas interface in the form of foam by 
continuously feeding a batch of the desired bioproduct’s aqueous solution with dispersed inert 
gas in a special column. The emergent foam, enriched in the product, is then collapsed with the 
use of vacuum and collected as foamate at the top of the column (Burghoff, 2012). As the 
bubbles migrate upwards, which is caused by the foam buildup within the column, their water 
content gets lower due to gravitational and capillary forces. This causes draining of the foam 
and coalescence of the constituent bubbles, and thus, further concentration of the product within 
the foam (Du et al., 2000, Merz et al., 2011a). Therefore the geometry of the column is an 
important parameter for the process. 
Foam fractionation has a number of advantages that make it a feasible process. Not only is it 
carried out in mild conditions for the biological molecules, but also it is suitable for diluted 
solutions (Uraizee and Narsimhan, 1990), and it is cost-effective and environment-friendly due 
to lack of necessity to use chemical additives other than insignificant amounts of detergent, 
while only inert gas is involved (Stowers et al., 2009). Additionally, since it is mostly 
amphiphilic compounds that concentrate on the liquid-gas interface, foam fractionation tends 
to be selective towards proteins. 
Foam fractionation is used mostly as an early step in bioproduct recovery (Merz et al, 2011b), 
therefore it is often applied to crude supernatants, in which the protein content is very low. This 
may cause high surface tensions and decrease the liquid’s ability to foam. This is why detergent 
supplementation is utilized for such processes to lower surface tensions and stabilize the 
structure of bubbles (Linke et al., 2007). 
Although laccases produced by different hosts serve the same function, their structural 
differences often lead to different behaviors in downstream processes (Linke et al., 2007, Prinz 
et al., 2012). The purpose of this article is to present differences in efficiency of foam 
fractionation of laccases produced by two Basidiomycete strains: Cerrena unicolor and 
Pleurotus sapidus with the use of two detergents: cationic cetyltrimethylammonium bromide 
(CTAB) and non-ionic polyoxyethylene (20) sorbitan monooleate (Polysorbate 80) and under 
different pH values. 
 

MATERIALS AND METHODS 

The Cerrena unicolor strain was initially grown on agar plates containing malt extract and 
mycological peptone. After 7 days of growth, the culture was moved into 200 ml flasks, 
containing Lindeberg-Holm growth medium (Lindeberg and Holm, 1952) supplemented with 
Cu2+ source, without the use of inductors. The liquid fermentation was conducted for 10 days 
in a Certomat BS-1 shaker at 110 rpm and the temperature of 28°C. Then, the supernatant was 
filtrated and frozen in 100ml containers at -20°C. The defrosted supernatant showed an initial 
activity of about 1500U/l in relation to ABTS at pH=4.5 in 25°C. 
The Pleurotus sapidus strain was grown on agar plates containing malt extract and soybean 
peptone. After 7 days of growth, the culture was moved into 200ml flasks, containing culture 
medium suggested by Zorn (Zorn et al., 2003) supplemented with Cu2+ source, without the use 
of inductors. The liquid fermentation was conducted for 12 days in a Certomat BS-1 shaker at 
110 rpm and the temperature of 26°C. Then, the supernatant was filtrated and frozen in 100ml 
containers at -20°C. The defrosted supernatant showed an initial activity of about 700U/l in 
relation to ABTS at pH=4.5 in 25°C. 
Cetyltrimethylammonium bromide was purchased from Sigma-Aldrich. Polysorbate 80 was 
purchased from Fluka. 2,2’azino-bis-(3-ethylobenzothiazoline-6-sulphonic acid) (ABTS) with 
the purity of 98% was purchased from Sigma-Aldrich.  
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The activity of laccase was measured using the ABTS assay according to Majcherczyk et al. 
(Majcherczyk et al., 1998). The activity was defined as the amount of the enzyme catalyzing 
one µmol of ABTS per minute. It was determined by the oxidation rate of ABTS molecules 
over time. The pH was adjusted to 4.5 using McIlvaine buffer. All the measurements were 
performed using a T80+ UV/Vis Spectrometer from PG Instruments Ltd. The measurements of 
absorbance increment were performed in 25°C at 420 nm wavelength over 0.5 min. The 
extinction coefficient for ABTS at 420 nm wavelength is equal to ε=0.04321 l/(mmol cm). If 
the sample’s activity was too high for the spectrometer’s range, it was diluted accordingly. To 
calculate the enzymatic activity, the following equation was used: 

D

D










dVt
VDE

l
Uact

s

t  (1) 

where ΔE is increment of absorbance, D is dilution factor of the enzyme sample, Vt is total 
volume of the cuvette, Δt is time of measurement, Vs is volume of the enzyme sample, d is 
optical length of the cuvette and ε is the extinction coefficient of ABTS at 420nm wavelength.  
The experimental setup was presented in the Fig. 1. It consisted of a glass column of 62 cm in 
length and inner diameter of 3 cm, a foam collector, a vacuum flask connected to a vacuum 
pump, and a compressed air distributor equipped with a reducing valve set to 2 bar and an 
electronic valve for flux control. The column was equipped with a porous glass disperser at the 
bottom. Compressed air flowed to the disperser through an electronic valve which set the 
airflow to 2.4 l/h.  
After fixing the airflow, 100 ml of the culture supernatant supplemented with detergent was 
poured into the column and the foaming started. Then, a foam collector was installed at the top 
of the column which directed the foam into a vacuum flask equipped with a funnel to break 
down the foam. Each experiment was conducted until the foam was no longer able to reach the 
top of the column before collapsing. Then the experiment was terminated and volumes of the 
foamate and the retentate were measured. Samples of each phase were taken, and their 
enzymatic activities were measured. Every experiment was performed at room temperature. 

 
Fig. 1. Foam fractionation equipment setup 
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RESULTS AND DISCUSSION 

There are two major parameters which determine the efficiency of the foam fractionation: the 
yield (recovery) in the foamate (Y), which informs about the recovery of the enzyme in a given 
phase and the activity partitioning coefficient (kact), which informs about the ratio of enzymatic 
activities between the phases. 

iniini

foamfoam

actV
actV

Y



  (2) 

Where act stands for activity and V for the volume of the phase. The index foam refers to the 
foamate phase, and the index ini refers to the supernatant introduced to the system. 

ret

foam
act act

act
k   (3) 

 
where actfoam stands for activity in the foamate, and actret stands for the activity in the retentate. 
As stated by Shea et al. (2009), proteins are most hydrophobic at their isoelectric points (pI), 
which should lead to optimal conditions for foam fractionation, although it may also lead to 
their precipitation and aggregation. However, there have been reports of pH values varying 
significantly from the proteins’ pI which proved to be more effective (Bacon et al., 1988, Chai 
et al., 1998, Linke et al., 2007). The isoelectric points of the laccases were determined by 
isoelectric focusing. The pI of laccases from both C. unicolor and P. sapidus were between 3 
and 4. 
Therefore, a set of experiments with constant CTAB concentration and varying pH values was 
conducted. Linke et al. (2007) chose the range of cCTAB=0.4-1.2 mM for their experiments with 
satisfying results. The detergent concentration for the pH screening was chosen to be 0.5 mM. 
 

 
Fig. 2. Influence of pH on enzyme partitioning and foamate yield of laccase from C. unicolor at cCTAB=0.5 mM. 

(■) activity partitioning coefficient, (□) yield in the foamate. 
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Fig. 3. Influence of pH on enzyme partitioning and foamate yield of laccase from P. sapidus at 

cCTAB=0.5 mM. (■) activity partitioning coefficient, (□) yield in the foamate. 
 

The pH had significant influence on the effectiveness of the foam fractionating process for 
laccases from both hosts. As seen in Fig. 2., the highest activity partitioning coefficient (around 
110) was achieved at pH=7.5, whereas at pH=4, which is close to the isoelectric point, the 
partitioning of the enzyme towards the foamate was very low. The differences in yields were 
less significant. In the case of P. sapidus laccase, regardless of the pH value, the partitioning of 
laccase towards the foam was much less effective than in the case of C. unicolor laccase. The 
highest activity partitioning coefficient was no higher than 8. However, as opposed to C. 
unicolor laccase, the one produced by P. sapidus showed the best results for both activity 
partitioning and yield, at pH values close to the pI of the enzyme. 
Although increased concentration of detergents increases the foamability of the system, 
adsorption competition may occur at the gas-liquid interface (Shea et al., 2009). Therefore, even 
though at higher detergent concentrations the recovery yields are increased (Linke et al., 2007), 
the enrichment within the foam may decrease, as more water is transported within the foam 
with lower concentration of the desired protein. A set of experiments was conducted to 
investigate the detergent concentration that can be treated as a compromise between partitioning 
coefficient and yield. 
Based on the prior results, two pH values were chosen for the investigation of the CTAB 
concentration on the foam fractionation effectiveness: pH=4, which is close to the protein’s pI, 
and the neutral pH=7, which was highly effective for fractionation of the C. unicolor laccase.  
As expected, the yield in the foamate maintained the consecutive increase trend as the CTAB 
concentration was increased, both in the case of C. unicolor laccase and P. sapidus laccase.  
For the C. unicolor laccase at pH=4 (Fig. 4.), even significantly increased concentrations did 
not cause the partitioning coefficients or recovery yields to increase satisfactorily. However, as 
presented in Fig. 5., at pH=7 the differences in foamate enrichment were significant. The 
process achieved its maximum partitioning coefficient at CTAB concentration of 0.5 mM, 
where kact value reached almost 200. At higher CTAB concentrations the partitioning 
coefficient dropped significantly. 
In the case of P. sapidus laccase, the results were analogous. At pH=4 (Fig. 6.) there was a 
spike of higher foam enrichment at CTAB concentration of 0.5 mM, where the partitioning 
coefficient reached the value of 8. At neutral pH (Fig. 7.) the activity partitioning coefficient 
was unaffected by the detergent concentration increase, while the foamate yields increased, but 
did not exceed 0.2 at cCTAB=0.7 mM. 
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Fig. 4. Influence of CTAB concentration on enzyme partitioning and foamate yield of laccase from C. unicolor 

at pH=4. (■) activity partitioning coefficient, (□) yield in the foamate. 
 

 
Fig. 5. Influence of CTAB concentration on enzyme partitioning and foamate yield of laccase from C. unicolor 

at pH=7. (■) activity partitioning coefficient, (□) yield in the foamate. 
 

Although Polysorbate 80 is a non-ionic surfactant, which does not foam as effectively as 
cationic surfactants such as CTAB, there are reports of using it as a foaming agent for foam 
fractionation (Linke et al, 2005, Bezelgues et al., 2008).  
For the foam fractionation of laccase experiments, three different Polysorbate 80 concentrations 
were investigated: 0.5 mM, 1.0 mM, 1.5 mM. In the case of C. unicolor culture supernatant, 
the foam was stable enough to reach the top of the column only in with the concentration of 1.0 
mM. In the case of P. sapidus culture supernatant, the foam stability was insufficient at all 
examined concentrations.  
A set of experiments was conducted for C. unicolor laccase at cPolysorbate80=1.0 at different pH 
values, the data of which was presented in Fig. 8.  
In comparison to the results of foam fractionation with the use of CTAB, both the activity 
partitioning coefficients and the yields are significantly lower. At pH=7.5 the kact did not exceed 
6, and the highest yield was lower than 0.04. 
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Fig. 6. Influence of CTAB concentration on enzyme partitioning and foamate yield of laccase from P. sapidus at 

pH=4. (■) activity partitioning coefficient, (□) yield in the foamate. 
 

 
Fig. 7. Influence of CTAB concentration on enzyme partitioning and foamate yield of laccase from P. sapidus at 

pH=7. (■) activity partitioning coefficient, (□) yield in the foamate. 
 

 
Fig. 8. Influence of pH on enzyme partitioning and foamate yield of laccase from C. unicolor at cPolysorbate80=1.0 

mM. (■) activity partitioning coefficient, (□) yield in the foamate. 
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CONCLUSIONS 

Foam fractionation of laccase from crude culture supernatants of C. unicolor and P. sapidus is 
a promising method of concentration of the enzyme, provided a proper detergent supplement is 
used. Cetyltrimethylammonium bromide addition in the concentration of 0.5 mM significantly 
improves the foaming of the system without draining too much water towards the foamate, 
which results in higher enzyme partitioning coefficients at the cost of higher yield in the 
foamate. Polysorbate 80 as the foaming agent is not as effective as CTAB in terms of laccase 
enrichment in the foam fractionation process. 
Although partitioning coefficients of almost 200 were obtained, recoveries of over 50% were 
not possible to achieve without diluting the foamate, which means that although it is possible 
to satisfactorily concentrate the enzyme, the majority of it remains within the retentate. 
Therefore, it is advised to employ other downstream processing methods along with foam 
fractionation. 
In general, the foam fractionation process is more efficient for the culture supernatant of C. 
unicolor than of P. sapidus. It may be caused by higher enzyme content within the supernatant 
of C. unicolor or differences in physicochemical properties of laccases from the two 
investigated strains. 
The results are promising for further investigation of the process in the form of continuous foam 
fractionation. 
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STRESZCZENIE 

W pracy zaproponowano nową koncepcję chromatograficznego układu wielokolumnowego do 
separacji białek, umożliwiającą ciągłe zasilanie surowcem i rozdział przy użyciu technik gradientu 
stężeniowego fazy ruchomej. Koncepcja procesu zakłada zasilanie surowcem układu dwóch lub 
więcej kolumn połączonych szeregowo, gdy w tym samym czasie jedna kolumna jest w fazie elucji 
i regeneracji. Koncepcję zweryfikowano eksperymentalnie wykorzystując układ do rozdzielania 
modelowej mieszaniny białek techniką chromatografii hydrofobowej (HIC). Celem było 
wydzielenie z mieszaniny białka o pośredniej sile adsorpcji, które stanowiło produkt kluczowy. 
Opracowano model procesu, który użyto do symulacji i optymalizacji parametrów procesu. 

 

Słowa kluczowe: chromatografia wielokolumnowa, rozdział białek, chromatografia ciągła 

 

WPROWADZENIE 

Preparatywna chromatografia cieczowa jest często stosowana w przemyśle farmaceutycznym 
i biotechnologicznym jako technika izolacji białek. Proces chromatograficznego oczyszczania 
białek z mieszanin pofermentacyjnych składa się z trzech etapów zawierających: ładowanie 
kolumny surówką zawierającą mieszaninę poddawaną rozdzielaniu, selektywną elucję 
poszczególnych składników mieszaniny oraz z etapu regeneracji kolumny. Etap elucji jest 
prowadzony często w warunkach wielostopniowego gradientu stężeniowego modyfikatora 
eluentu, co umożliwia dobór optymalnej siły elucji i ma zasadniczy wpływ na rozdzielenie 
składników mieszaniny. Ze względu na to, iż w warunkach przemysłowych preferowane są 
procesy ciągłe, istnieje zapotrzebowanie na opracowywanie procesów chromatograficznych 
pozwalających na ciągłe rozdzielanie białek. 
Chromatografia ciągła małych molekuł jest techniką dobrze rozwiniętą, natomiast 
zaprojektowanie takiego procesu dla białek, ze względu na złożoność mieszanin 
pofermentacyjnych, a także towarzyszące adsorpcji białek efekty kinetyczne, w dalszym ciągu 
pozostaje wyzwaniem. Do tej pory w literaturze zaproponowano kilka układów 
chromatograficznych do rozdzielania białek, które pozwalają na realizację elucji gradientowej. 
Wśród nich wymienić można: Multicolumn Countercurrent Solvent Gradient Purification 
(MCSGP), Twin-column CaptureSMB i Carousel Multicolumn Setup (CMS) (Angarita M. 
i in., 2015; Bochenek R. i in., 2013; Carta G. i in., 2010). Wszystkie układy pozwalają na 
półciągłe lub ciągłe prowadzenia procesu, choć składają się z układu kolumn, z których każda 
jest aparatem okresowym. 
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Pierwszy z układów pozwala na półciągłe rozdzielanie białek z użyciem gradientów stężenia 
fazy ruchomej, przy ciągłym dostarczaniu surówki i cyklicznym odbiorze produktu. Drugi jest 
oparty na pseudo ciągłym rozwiązaniu z cyklicznym dostarczaniem surówki i cyklicznym 
odbiorem produktów. Układ CMS oparty jest na zestawie kolumn równoległych 
zorganizowanych w czasie w taki sposób, że surówka dostarczana jest do układu w sposób 
ciągły, natomiast odbiór produktów jest cykliczny jak w pozostałych przypadkach. W  pracy 
zaproponowano nową koncepcję układu wielokolumnowego do separacji białek, opartą o tę 
samą ideę – ciągłe zasilanie surowcem i rozdzielanie przy użyciu technik gradientu 
stężeniowego. 
 

KONCEPCJA UKŁADU CHROMATOGRAFICZNEGO 

Koncepcja procesu pokazana na rys. 1 zakłada zasilanie surowcem układu dwóch lub więcej 
kolumn połączonych szeregowo, przy czym w tym samym czasie jedna kolumna jest w fazie 
elucji i regeneracji. Na schemacie zaprezentowany jest cały cykl, który stanowi kompletny 
powtarzający się element procesu. Cykl taki składa się z szeregu faz odpowiadających ilości 
kolumn. Przebieg procesu można prześledzić podążając za jedną kolumną poprzez cały cykl. 
Przebieg zostanie zaprezentowany poprzez śledzenie pracy kolumny drugiej (K2) poczynając 
od fazy pierwszej, w której to znajduje się ona na pozycji II. Na początku tej fazy kolumna jest 
pusta i zrównoważona (wysycona) fazą ruchomą odpowiadającą warunkom ładowania 
surowca. W trakcie jej trwania do kolumny trafia strumień wypływający z kolumny pierwszej 
(pozycja I). Strumień ten zawiera produkt kluczowy i słabiej adsorbujące się zanieczyszczenia. 
Po czasie przełączenia następuje przejście do kolejnej fazy (drugiej) oraz zmiana pozycji 
kolumn w kierunku przeciwnym do przepływu fazy ruchomej. Kolumna druga (K2) zmienia 
położenie z pozycji II na pozycję I. W fazie tej kolumna jest bezpośrednio zasilana strumieniem 
surowca. Zasilanie prowadzi się w czasie dłuższym od potrzebnego na pojawienie się dla 
produktu kluczowego tzw. krzywej przebicia na wyjściu z kolumny. W ten sposób uzyskuje się 
znacznie lepsze wykorzystanie złoża, które jest „głębiej” wysycone składnikiem kluczowym 
w porównaniu z standardowym procesem rozdzielania adsorpcyjnego w pojedynczej 
kolumnie, gdzie fazę zasilania przerywa się zaraz po pojawieniu się produktu kluczowego na 
wylocie z kolumny. Frakcje produktu opuszczające kolumnę zostają zaadsorbowane w kolejnej 
kolumnie (K3). Po zakończeniu ładowania i upływie czasu przełączenia następuje przejście do 
kolejnej fazy procesu (trzeciej) i ponowna zmiana pozycji kolumn. Kolumna druga (K2), 
w pełni naładowana, zmienia położenie z pozycji I na pozycję III, gdzie następują fazy elucji 
i regeneracji. Po kolejnym przełączeniu kolumna ta powraca na pozycję II, co zamyka pełny 
cykl. Każda kolumna w cyklu jest więc najpierw zasilana surowcem w pozycji II układu 
szeregowego, a w kolejnym etapie w pozycji I, po czym przechodzi do etapu elucji i regeneracji 
(pozycja III). Układ taki może pracować przy ciągłym zasilaniu surowcem pod warunkiem, że 
czas fazy zasilania szeregowego układu kolumn jest dłuższy lub równy od sumy czasu fazy 
elucji i regeneracji kolumny. 
Zaprojektowanie przebiegu procesu i jego optymalizacja wymaga użycia modelu dynamiki 
pracy układu. 
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Faza 1

Faza 2

Faza 3

Pozycja I Pozycja II Pozycja III

K3 K1 K2
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P2 P3

Zasilanie
Roztwór A Roztwór B

D DD

K2 K3 K1

P1
P2 P3

Zasilanie
Roztwór A Roztwór B

D DD

K1 K2 K3

P1
P2 P3

Zasilanie
Roztwór A Roztwór B

D DD

 

Rysunek 7. Cykl pracy trójkolumnowego układu chromatograficznego. K1, K2, K3 – kolumny,  
P1, P2, P3 – produkty, D – detektor 

 
MODEL MATEMATYCZNY 

Proponowany w pracy model procesu został opracowany w oparciu o model kinetyczno–
dyspersyjny kolumny chromatograficznej. Model składa się z równania bilansu masy w fazie 
ruchomej: 
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Dla białka silnie adsorbującego się (i = p), które zmienia konfigurację i rozwija się na 
powierzchni złoża HIC, założono odwracalny mechanizm reakcji opisany równaniami 
kinetycznymi: 
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gdzie unf
unf

f

k
K

k
  to stała r wnowagi rozwijania  kf i kunf to stałe szybko ci, odpowiednio, 

zwijania i rozwijania białka  cp to st enie białka w fazie ciekłej  qn, qunf to st enia białka 
zaadsorbowanego na powierzchni adsorbentu w postaci, odpowiednio, natywnej i rozwini tej. 
Wszystkie parametry kinetyczne i termodynamiczne w r wnaniach s  funkcj  st enia soli 
w fazie ruchomej, a ich zmiany w funkcji tego st enia zostały wyznaczone eksperymentalnie. 
 

CZ  EKSPERYMENTALNA 

W celu zweryfikowania przedstawionej koncepcji procesu rozdzielania chromatograficznego 
przeprowadzono eksperymentalny rozdział modelowej mieszaniny trzech białek technik  
chromatografii oddziaływań hydrofobowych (HIC). Celem rozdzielania było wydzielenie 
z mieszaniny, białka o po redniej sile adsorpcji, kt re stanowiło produkt kluczowy. 
Eksperyment wykonano przy u yciu chromatografu KTApurifier (GE Healthcare, Uppsala, 
Szwecja) w unikatowym zestawieniu z niezale nymi detektorami UV USB2000  (Ocean 
Optics, Dunedin, FL, USA) i dodatkowymi pompami, umo liwiaj cymi prowadzenie proces w 
wielokolumnowych. Układ uzupełniono o zestaw trzech kolumn HiTrapTM, 1 ml, Butyl 
Sepharose FF (GE Healthcare, Uppsala, Szwecja). Zestaw do wiadczalny przedstawiono na 
rys. 2. 

 

Rysunek 8. Zestaw do wiadczalny 

Rozdzielan  mieszanin  stanowiły trzy białka modelowe: cytochrom C z bydl cego serca 
(CYC), czysto  Pu  95%  lizozym z jajka kurzego (LYZ), Pu  95%  immunoglobulina G 
z surowicy bydl cej (IgG), Pu  95% (Sigma–Aldrich, Poznań, Polska). Rol  poszczeg lnych 
białek oraz ich st enia w mieszaninie surowca zestawiono w tabeli 1. Faz  ruchom  stanowił 
bufor fosforanowy o st eniu 50 mM i pH 7, a modyfikatorem fazy ruchomej był roztw r 
siarczanu(VI) amonu o st eniu 1,7 M rozpuszczony w buforze fosforanowym o pH 7. 
 

Tabela 3. Skład mieszaniny zasilaj cej 

Białko Rola St enie w strumieniu zasilaj cym 
g/l  

Cytochrom C (CYC) słabiej adsorbuj ce si  
zanieczyszczenia 0,2 

Lizozym (LYZ) produkt kluczowy 1,0 

Immunoglobulina G (IgG) silniej adsorbuj ce si  
zanieczyszczenia 

0,2 

KolumnaCelka detektora
Światłowody
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Rozdzielanie mieszaniny przebiegało w ciągu następczych etapów. W etapie ładowania do 
kolumny dostarczana jest rozdzielana mieszanina. W etapie mycia następuje wymycie 
z kolumny słabiej adsorbujących się zanieczyszczeń. W etapie separacji następuje 
wyodrębnienie produktu. W etapie desorpcji z kolumny wymywane są silniej adsorbujące się 
zanieczyszczenia i wszelkie pozostałości. W etapie regeneracji następuje doprowadzenie 
kolumny do warunków początkowych. Zaprojektowanie cyklu polega na określeniu długości 
trwania poszczególnych etapów oraz stężenia soli w poszczególnych etapach. 
Eksperyment przeprowadzono według schematu zaprezentowanego na rys. 1. Na początku fazy 
pierwszej wszystkie kolumny były puste i zrównoważone, a ładowaniu podlegały kolumny K1 
oraz K2 zestawione szeregowo. Ładowanie w poszczególnych fazach prowadzono do momentu 
pojawienia się krzywej przebicia lizozymu na wyjściu z kolumny w pozycji II. Przebieg 
eksperymentu rejestrowano przy użyciu detektorów UV umieszczonych po każdej kolumnie. 
Detekcję białek prowadzono przy długości fali 300 nm. Stężenia soli w kolejnych etapach 
cyklu oraz czasy ich trwania dobrano na podstawie wstępnie przeprowadzonych symulacji 
komputerowych w oparciu o przedstawiony powyżej model matematyczny procesu. 
Parametry poszczególnych etapów dla przeprowadzonego eksperymentu zebrano w tabeli 2. 
Natężenie przepływu fazy ruchomej we wszystkich etapach było stałe i wynosiło 1 ml/min. 
 

Tabela 4. Etapy rozdziału mieszaniny 

Etap Stężenie soli 
[M] 

Czas trwania 
[min] 

Ładowanie 1,360 
Faza 1 9,02 
Faza 2 6,14 
Faza 3 7,35 

El
uc

ja
 Mycie 1,360 1,28 

Separacja 0,834 2,42 
Desorpcja 0,000 5,00 

Równoważenie 1,360 5,00 
 
Przebieg całego procesu rozdzielania mieszaniny na przykładzie kolumny K1 zaprezentowano 
na rys. 3. Wyróżnić można na nim dwa obszary: pierwszy odpowiadający etapowi zasilania 
kolumny K1 na pozycji I w fazie pierwszej, oraz drugi odpowiadający elucji i równoważeniu 
przeprowadzonemu w fazie drugiej na pozycji III. Na wykresie dane eksperymentalne 
przedstawiono w postaci czarnych punktów. Kolorowymi liniami zaprezentowano przebieg 
symulacji profili stężenia poszczególnych białek. Czarną przerywaną linią ukazano 
zasymulowany sumaryczny profil stężeń od wszystkich białek. Natomiast przerywana 
fioletowa linia przedstawia przebieg gradientu stężenia soli. Z pokazanego przebiegu wynika, 
że udało się przeprowadzić rozdzielanie mieszaniny na poszczególne składniki i wyodrębnić 
frakcję czystego produktu kluczowego. Weryfikacja otrzymanych symulacji za pomocą danych 
eksperymentalnych potwierdza poprawność opracowanego modelu, a przede wszystkim 
poprawność i wykonalność koncepcji procesu. 
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Rysunek 9. Początkowy cykl pracy kolumny K1 wraz z symulacją procesu. Obszar A – faza 1, zasilanie 
w pozycji I; Obszar B – faza 2, elucja gradientowa i równoważenie w pozycji III 

 
Na podstawie opracowanego modelu przeprowadzono dwukryterialną optymalizację 
parametrów przebiegu procesu w oparciu o maksymalizację produktywności procesu (Pr) 
w przeliczeniu na jednostkę złoża oraz maksymalizację wydajności (Y) definiowanej jako 
stosunek masy odzyskanego produktu, do jego masy dostarczonej w zasilaniu: 
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t V
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 ,Y product
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Optymalizacji podlegały czasy trwania i natężenia przepływu fazy ciekłej w poszczególnych 
etapach, a także gradient stężenia soli w etapie separacji. Uzyskane rezultaty zebrano 
w tabeli 3.  
Wstępne obliczenia wykazały, że dla tych samych wartości wydajności otrzymywano większą 
produktywność w porównaniu do pojedynczej kolumny pracującej w sposób okresowy oraz 
w stosunku do karuzelowego układu wielokolumnowego badanego we wcześniejszych 
pracach. 
 

Tabela 5. Rezultaty optymalizacji parametrów prowadzenia procesu 

Pr 
[g/(min*lzłoża)] 

Y 
[–] 

 Ładowanie Mycie Separacja Desorpcja Równoważenie 

7,05 0,869 
t [min] 3,121 0,417 0,890 0,833 0,950 
csoli [M] 1,360 1,360 0,739 0,000 1,360 
Q [ml/min] 1,99 3,00 2,99 3,00 3,00 

 
PODSUMOWANIE 

Zaproponowana koncepcja układu kolumn chromatograficznych pozwala na prowadzenie 
procesu chromatografii w sposób ciągły przy jednoczesnej możliwości stosowania technik 
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gradientu stężenia, niejednokrotnie niezbędnych przy rozdzielaniu białek. Zasilanie kolumn 
połączonych szeregowo pozwala na zwiększenie ilości surowca podawanego na kolumnę 
w porównaniu ze standardowym procesem rozdzielania adsorpcyjnego w pojedynczej 
kolumnie prowadzonego w tych samych warunkach. Dzięki temu osiągane jest lepsze 
wykorzystanie złoża i w efekcie wyższa produktywność procesu. Przeprowadzony cykl 
doświadczalny potwierdził działanie i skuteczność proponowanego układu kolumn w praktyce. 
Opracowany model dynamiki procesu wiernie odtwarza jego przebieg dzięki czemu może być 
z sukcesem stosowany do prowadzenia symulacji procesu w innych warunkach oraz 
optymalizacji jego parametrów. 
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STRESZCZENIE 

W pracy zaproponowano wykorzystanie procesu krystalizacji do produkcji wieloskładnikowego 
nawozu mineralnego o pożądanym składzie i granulacji. Wyznaczono doświadczalnie 
równowagowy skład fazy ciekłej i fazy stałej dla kilku układów różniących się składem. Otrzymane 
wyniki wykorzystano do weryfikacji dokładności obliczeń za pomocą modelu termodynamicznego 
dla elektrolitów ElecNRTL z programu symulacyjnego Aspen Plus.   
 

Słowa kluczowe: krystalizacja, elektrolity, równowaga ciecz-ciało stałe, modelowanie 

 

WPROWADZENIE 

Proces krystalizacji jest często wykorzystywany do przemysłowego wytwarzania produktów  
o pożądanym składzie i granulacji. W niniejszej pracy badano równowagę fazową procesu 
krystalizacji modelowego wieloskładnikowego nawozu mineralnego. Przyjęto założenie, że 
produkt finalny powinien mieć postać mieszaniny kryształów o pożądanym składzie i 
pożądanym zakresie wymiarów. W celu osiągnięcia postawionego tego celu surowce 
składające się na wyjściową mieszaninę – substrat krystalizacji powinny być użyte  
w odpowiednich proporcjach i wymieszane z taką ilością wody, aby zminimalizować straty 
surowców w roztworze macierzystym. Prawidłowe zaprojektowanie procesu krystalizacji 
wymaga znajomości równowagi fazowej ciecz-ciało stałe składników układu w szerokim 
zakresie ich stężenia. Dostęp do danych równowagowych ciecz-ciało stałe wieloskładnikowych 
elektrolitów jest jednak ograniczony, a dostępne w literaturze dane eksperymentalne nie 
obejmują często odpowiedniego zakresu stężenia i temperatury. Znaczenie modelowania 
równowag fazowych jest nieocenione w praktyce, ponieważ pozwala wyznaczyć równowagę 
krystalizacyjną właśnie w owym szerokim zakresie ww. stanów swobody. Należy jednak mieć 
na uwadze, że nawet najbardziej złożone i dokładne modele są bezużyteczne bez bazy 
odpowiednich parametrów i ich weryfikacji za pomocą danych eksperymentalnych. 
Modelowanie równowag w układach stężonych mieszanin wieloskładnikowych elektrolitów 
stanowi często problem z uwagi na dużą liczbę trudno dostępnych parametrów oddziaływań 
binarnych uwzględniających ich silnie nieidealne właściwości.  
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Wyznaczenie równowagi ciecz-ciało stałe w układach zawierających elektrolity wymaga 
obliczenia m.in. współczynników aktywności, entalpii, nadmiarowej energii swobodnej 
Gibbs’a w funkcji takich stanów swobody, jak: temperatura, ciśnienie i skład.  
W przewidywaniu równowagi fazowej układów nieidealnych kluczowe jest prawidłowe 
wyznaczenie wartości współczynników aktywności, które determinują skład i stabilność faz. 
Najszersze zastosowanie w dziedzinie termodynamiki elektrolitów mają modele oparte na 
półempirycznych zależnościach określających energię swobodną Gibbsa, które pozwalają 
wyznaczać: indywidualne współczynniki aktywności poszczególnych jonów, średnie 
współczynniki aktywności dla soli, współczynniki aktywności rozpuszczalników  
i niezdysocjowanych substancji rozpuszczonych. Najbardziej znane są: model ElecNRTL 
(Chen i in., 1986), model Pitzer’a (Pitzer, 1973), czy też równanie Zemaitis’a (Bromley, 1973). 
Modele te oparte są na połączeniu koncepcji „lokalnego składu” znanej np. z modelu NRTL 
dla nieelektrolitów i odpowiedzialnej za oddziaływania małego zasięgu z koncepcją 
oddziaływań dalekiego zasięgu dla jonów opisywaną zmodyfikowanym prawem Debye-
Hückel’a i równaniem Born’a. Koncepcja „lokalnego składu” zakłada zróżnicowany skład w 
otoczeniu różnych cząsteczek i jonów w roztworze oraz jego zależność od względnej wielkości 
sił wzajemnego oddziaływania cząsteczek.  
Wszystkie powyższe modele wymagają wykorzystania wielu parametrów termodynamicznych 
dla czystych substancji, jak i parametrów oddziaływań binarnych między składnikami 
roztworu.  
Otrzymane w niniejszej pracy wyniki eksperymentalne równowagi ciecz-ciało stałe porównano 
z wynikami obliczeń równowagi za pomocą modelu termodynamicznego ElecNRTL w 
programie Aspen Plus dedykowanym do układów zawierających elektrolity.  
Program Aspen Plus dysponuje bogatą bazą danych termodynamicznych, jednak szczególnie 
w przypadku parametrów binarnych często konieczna jest estymacja wybranych parametrów w 
oparciu o dane doświadczalne.  
 

MODEL TERMODYNAMICZNY 

Model ElecNRTL sformułowany przez Chen’a (Chen i in., 1986) jest rozszerzeniem 
opracowanego wcześniej modelu NRTL dla nieelektrolitów. Nadmiarowa energia swobodna 
Gibbsa jest w tym modelu wyznaczana z równania (1) jako suma trzech udziałów. Pierwszy  
i drugi człon uwzględniają oddziaływania dalekiego zasięgu jon-jon i są wyznaczane  
z modelu Pitzer’a-Debye'a-Hückel’a i równania Born’a. Trzeci człon uwzględniający 
oddziaływania lokalne oparty jest o teorię NRTL i koncepcję „lokalnego składu”. Gwiazdka w 
indeksie górnym w równaniach (1) i (2) oznacza przyjęcie niesymetrycznego stanu odniesienia. 

𝐺𝑚
∗𝐸

𝑅𝑇
=
𝐺𝑚
∗𝐸,𝑃𝐷𝐻

𝑅𝑇
+
𝐺𝑚
∗𝐸,𝐵𝑜𝑟𝑛

𝑅𝑇
+
𝐺𝑚
∗𝐸,𝑁𝑅𝑇𝐿

𝑅𝑇
 (1) 

Równanie (1) prowadzi do zależności (2). 

𝑙𝑛𝛾𝑖
∗ = 𝑙𝑛𝛾𝑖

∗𝑃𝐷𝐻 + 𝑙𝑛𝛾𝑖
∗𝐵𝑜𝑟𝑛 + 𝑙𝑛𝛾𝑖

∗𝑁𝑅𝑇𝐿 (2) 

Równania (3-5) definiują człon Pitzer’a-Debye’a- Hückel’a w funkcji ułamków molowych.  

𝐺𝑚
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𝐼𝑥 =
1

2
∑𝑥𝑖𝑧𝑖

2

𝑖

 (5) 

Wykonując odpowiednie różniczkowanie równania (3) otrzymuje się wyrażenie (6) opisujące 
współczynnik aktywności. Równanie Born’a (7) wykorzystane w członie drugim zależności (1) 
uwzględnia przejście jonu ze stanu nieskończonego rozcieńczenia w mieszanym 
rozpuszczalniku do stanu nieskończonego rozcieńczenia w fazie wodnej. Zróżniczkowanie 
równania (7) prowadzi do zależności (8) na współczynnik aktywności. Ostatni człon równań 
(1) i (2) uwzględnia odziaływania lokalne wykorzystując teorię NRTL. Jej podstawowym 
założeniem jest to, że nieidealna entropia mieszania jest znikoma w stosunku do ciepła 
mieszanie, co jest spełnione również w przypadku elektrolitów. 

𝑙𝑛𝛾𝑖
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𝐺𝑚
∗𝐸,𝐵𝑜𝑟𝑛

𝑅𝑇
=
𝑄𝑒
2

2𝑘𝑇
(
1

휀𝑠
−
1

휀𝑤
)∑

𝑥𝑖𝑧𝑖
2

𝑟𝑖
10−2
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𝑙𝑛𝛾𝑖
∗𝐵𝑜𝑟𝑛 =

𝑄𝑒
2

2𝑘𝑇
(
1

휀𝑠
−
1

휀𝑤
)
𝑧𝑖
2

𝑟𝑖
10−2 (8) 

Model ten jest chętnie używany z powodu jego algebraicznej prostoty i możliwości 
zastosowania do mieszanin, które wykazują ograniczoną mieszalność. Model nie wymaga 
szczegółowych parametrów dotyczących mieszaniny, a wykorzystuje jedynie parametry 
czystych składników i parametry oddziaływań binarnych, których źródłem są dane 
eksperymentalne dla układów dwuskładnikowych. Efektywne lokalne ułamki molowe będące 
istotą modelu Xji i Xii substancji j i i w sąsiedztwie substancji i są związane dla dwóch 
składników i i j zależnością (9). 

𝑋𝑗𝑖

𝑋𝑖𝑖
= (
𝑋𝑗

𝑋𝑖
) 𝐺𝑗𝑖 (9) 

Gdzie: 
Xj = xjCj ;   przy czym Cj=zj dla jonów lub Cj=1 dla cząsteczek. 

𝐺𝑗𝑖 = 𝑒
(−𝛼𝑗𝑖𝜏𝑗𝑖) (10) 

𝜏𝑗𝑖 =
𝑔𝑗𝑖 − 𝑔𝑖𝑖

𝑅𝑇
 (11) 

Parametry gji oraz gii są energią oddziaływań między substancjami j oraz i i odpowiednio 
między dwoma substancjami typu i. Obydwa parametry są symetryczne (gji= gij , ji=ij). 
Po uwzględnieniu trzeciej substancji k równania (9-11) przyjmują postać (12-14). 

𝑋𝑗𝑖

𝑋𝑘𝑖
= (

𝑋𝑗

𝑋𝑘
)𝐺𝑗𝑖,𝑘𝑖 (12) 

𝐺𝑗𝑖 = 𝑒
(−𝛼𝑗𝑖,𝑘𝑖𝜏𝑗𝑖,𝑘𝑖) (13) 

𝜏𝑗𝑖 =
𝑔𝑗𝑖 − 𝑔𝑘𝑖

𝑅𝑇
 (14) 

Koncepcję modelu NRTL w odniesieniu do elektrolitów najłatwiej przedstawić dla przypadku 
jednego całkowicie zdysocjowanego elektrolitu ca (c-kation, a-anion) oraz rozpuszczalnika B. 
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Można wyróżnić wtedy lokalne składy dla trzech typów klastrów o różnych substancjach 
centralnych – patrz rys. 1. W przypadku, gdy w centrum znajduje się cząsteczka 
rozpuszczalnika otoczona innymi cząsteczkami rozpuszczalnika, kationami i anionami, to 
zgodnie z zasadą lokalnej elektroobojętności układu taki klaster jest elektrycznie obojętny.  
W przypadku, gdy w centrum znajduje się kation lub anion otoczony cząsteczkami 
rozpuszczalnika oraz jonami, to zgodnie z zasadą odpychania jonów o tym samym ładunku  
w jego bezpośrednim sąsiedztwie brak jonów o tym samym ładunku, natomiast jony  
o przeciwnym ładunku będą znajdować się blisko siebie w obrębie klastra. 

B

B
B

C+

A-

C+
A-

C+B

A-

B
A-

A-
B

B

C+

B C+

a) b) c)

 
Rysunek 1. Ilustracja koncepcji „lokalnego składu” dla trzech klastrów o różnych substancjach centralnych:  

a) rozpuszczalnik, b) kation, c) anion 

Lokalne ułamki molowe substancji w poszczególnych klastrach spełniają warunki: 
a) klaster z cząsteczką rozpuszczalnika w centrum: 

𝑋𝑐𝐵 + 𝑋𝑎𝐵 + 𝑋𝐵𝐵 = 1 (15) 

b) klaster z kationem w centrum: 
𝑋𝐵𝑐 + 𝑋𝑎𝑐 = 1 (16) 

c) klaster z anionem w centrum: 
𝑋𝐵𝑎 + 𝑋𝑐𝑎 = 1 (17) 

Ostatecznie człon trzeci w równaniu (1) opisujący nadmiarową energię swobodną Gibbsa dla 
układu zdysocjowany elektrolit – rozpuszczalnik dany jest równaniem (18). 

𝐺𝑚
∗𝐸,𝑁𝑅𝑇𝐿

𝑅𝑇
= 𝑋𝐵(𝑋𝑐𝐵 + 𝑋𝑎𝐵)𝜏𝑐𝑎,𝐵 + 𝑋𝑐𝑋𝐵𝑐𝜏𝐵,𝑐𝑎 + 𝑋𝑎𝑋𝐵𝑎𝜏𝐵,𝑐𝑎 − 𝑋𝑐(𝜏𝐵,𝑐𝑎 + 𝐺𝑐𝐵𝜏𝑐𝑎,𝐵)

− 𝑋𝑎(𝜏𝐵,𝑐𝑎 + 𝐺𝑎𝐵𝜏𝑐𝑎,𝐵) 
(18) 

Przez odpowiednie zróżniczkowanie równania (18) otrzymuje się zależności na współczynniki 
aktywności jonów i rozpuszczalnika dane równaniami (19-21). 

𝑙𝑛𝛾𝑐
∗𝑁𝑅𝑇𝐿 = 𝑧𝑐 (

𝑋𝐵
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2
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2
+

𝑋𝐵𝜏𝐵𝑐𝐺𝐵𝑐
(𝑋𝑎 + 𝑋𝐵𝐺𝐵𝑐)

− 𝜏𝐵𝑐
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(19) 
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𝑋𝐵
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2
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𝑋𝑐𝜏𝐵𝑐𝑋𝐵𝐺𝐵𝑐
(𝑋𝑐 + 𝑋𝐵𝐺𝐵𝑐)

2
+

𝑋𝐵𝜏𝐵𝑎𝐺𝐵𝑎
(𝑋𝑐 + 𝑋𝐵𝐺𝐵𝑎)
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(20) 

𝑙𝑛𝛾𝐵
∗𝑁𝑅𝑇𝐿 = 𝑋𝑐𝐵𝜏𝑐𝐵 + 𝑋𝑎𝐵𝜏𝑎𝐵 +

𝑋𝑐𝜏𝐵𝑐𝑋𝑎𝐺𝐵𝑐
(𝑋𝑎 + 𝑋𝐵𝐺𝐵𝑐)

2
+
𝑋𝑎𝜏𝐵𝑎𝑋𝑐𝐺𝐵𝑎
(𝑋𝑐 + 𝑋𝐵𝐺𝐵𝑎)

2

−
𝑋𝑐𝑋𝐵𝜏𝑐𝐵𝐺𝑐𝐵

(𝑋𝑐𝐺𝑐𝐵 + 𝑋𝑎𝐺𝑎𝐵 + 𝑋𝐵)
2
−

𝑋𝑎𝑋𝐵𝜏𝑎𝐵𝐺𝑎𝐵
(𝑋𝑐𝐺𝑐𝐵 + 𝑋𝑎𝐺𝑎𝐵 + 𝑋𝐵)

2
 

(21) 

 
CZĘŚĆ EKSPERYMENTALNA 
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Celem badań doświadczalnych było wyznaczenie składu fazy krystalicznej i fazy ciekłej  
w stanie równowagi termodynamicznej. W badaniach wykorzystano odczynniki: KNO3, 
MgSO4H2O o czystości cz.d.a. dostarczone przez Sigma-Aldrich. Do przygotowania 
mieszanin użyto wody dejonizowanej o przewodnictwie mniejszym niż 0,2 S/cm. Badania 
wykonano dla układu modelowego zawierającego: KNO3 i MgSO4H2O. Skład próbek do 
badań zamieszczono w tabeli 1. 

 
Tabela 6. Skład badanych próbek  

Składnik Próbka nr 1 Próbka nr 2 Próbka nr 3 Próbka nr 4 Próbka nr 5 

KNO3, g 17,800 16,000 19,000 17,000 15,000 
MgSO4H2O, g 2,190 4,010 1,000 3,000 5,000 
H2O, g 20,020 20,000 20,000 20,000 20,000 

 
Odważone ilości składników ogrzewano mieszając w łaźni w temperaturze 80C przez  
1 godzinę. W żadnej z próbek sole nie rozpuściły się całkowicie. Nie przerywając mieszania 
układ schłodzono do temperatury 25C i mieszano w tej temperaturze przez 48 godzin. 
Następnie mieszaninę odsączono pod próżnią na lejku ze spiekiem. Osad przemyto alkoholem 
etylowym i wysuszono w temperaturze pokojowej do stałej masy. Z próbek przesączu i osadu 
przygotowano roztwory rozcieńczając je adekwatnie do wymagań metody analitycznej  
i oznaczono ich skład. Jony: K+, Mg2+, NO3

-, SO4
2- oznaczono za pomocą chromatografu 

jonowego firmy Thermo Scientific w konfiguracji: zestaw pomp - Dionex ICS-5000+ DP, 
detektor - Dionex ICS-5000+ DC, autosampler - Dionex ICS-5000+ AS-AP. Parametry pracy 
przy oznaczania kationów: faza ruchoma 30 mM roztwór wodny kwasu metanosulfonowego, 
przepływ 1,4 ml/min, temperatura kolumny 40C, kolumna Dionex IonPack CS-16 5x250 mm 
+ guard Dionex IonPack CG16 5x50 mm, supresor CSRS 500 4 mm, prąd supresora 123 mA. 
Aniony oznaczano przy parametrach: faza ruchoma 18 mM roztwór wodny węglanu sodu, 
przepływ 1,0 ml/min, temperatura kolumny 35C, zastosowano kolumnę Dionex IonPack AS9-
HC 4x250 mm + guard Dionex IonPack AG9 4x50 mm, supresor ASRS 500 4 mm, prąd 
supresora 45 mA.  
Dla badanego układu zdefiniowano nieodwracalne reakcje dysocjacji (R1, R2) i odwracalne 
reakcje wytrącania soli (R3-R9). 

KNO3  K+ + NO3
- 

MgSO4  Mg2+ + SO4
2- 

(R1) 

(R2) 

KNO3(s)  K+ + NO3
- 

MgSO4H2O(s)  Mg2+ + SO4
2- + H2O 

MgSO46H2O(s)  Mg2+ + SO4
2- + 6H2O 

MgSO47H2O(s)  Mg2+ + SO4
2- + 7H2O 

Mg(NO3)22H2O(s)  Mg2+ + 2NO3
- + 2H2O 

Mg(NO3)26H2O(s)  Mg2+ + 2NO3
- + 6H2O  

K2SO4(s)  2K+ + SO4
2- 

(R3) 

(R4) 

(R5) 

(R6) 

(R7) 

(R8) 

(R9) 

Stałe równowagi K reakcji wytrącania soli (R3-R8) obliczono jako funkcję temperatury  
z równania (22) wykorzystując parametry A, B, C, D zestawione w tabeli 2. Stałą równowagi 
reakcji (R9) obliczono na podstawie zmiany energii swobodnej Gibbsa dla tej reakcji. 
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ln(𝐾) = 𝐴 + 𝐵 𝑇⁄ + 𝐶 ln(𝑇) + 𝐷 𝑇 (22) 

Tabela 2. Parametry w równaniu (22) 

Składnik A B C D 

MgSO4H2O(s) 462,094 -19508,3 -72,6513 0,019189 
MgSO46H2O(s) -161,839 602,626 32,3174 -0,110798 
MgSO47H2O(s) -438,810 5068,07 83,0425 -0,215346 
Mg(NO3)22H2O(s) -1941,450 58292,8 331,195 -0,477773 
Mg(NO3)26H2O(s) -1871,860 48258,8 327,263 -0,543414 
KNO3(s) 60,8334 -6040,28 -8,04887 -0,00998 

Obliczenia wykonano programem Aspen Plus w wersji 8.8 firmy Aspen Technology 
wykorzystując tryb symulacyjny i tryb analizy. Sformułowano model dla elektrolitów 
definiując układ reakcji (R1-R9) i wykorzystując model termodynamiczny ElecNRTL.  
W obliczeniach wykorzystano wartości właściwości fizykochemicznych i parametrów modelu 
z bazy programu dla elektrolitów i ciał stałych. W trybie symulacyjnym po obliczeniu 
równowagi fazowej modelem flash2 użyto modelu separatora do oddzielenia fazy stałej  
w celu określenia składu obydwu faz. 
 

WYNIKI I PODSUMOWANIE 

W wyniku przeprowadzonych badań oznaczono zawartość wszystkich jonów zawartych  
w próbkach fazy ciekłej i fazy stałej pobranych z badanych układów w stanie równowagi. 
Założono, że równowaga ustala się po czasie 48 godzin. Założenie to potwierdzono 
sprawdzając zmiany stężenia jonów w fazie ciekłej w czasie. W tabeli 3 zestawiono ułamki 
masowe wszystkich jonów w fazie ciekłej wyznaczone eksperymentalnie i obliczone 
programem Aspen Plus w warunkach nasycenia w temperaturze 25C dla próbek o 
wyjściowym składzie zestawionych w tabeli 1. Zawartości anionów NO3

- i SO4
2- wyznaczone 

eksperymentalnie i obliczone modelem ElecNRTL są zbliżone, a względna różnica 
otrzymanych wyników waha się na poziomie od kilku do kilkunastu procent. Znacznie większe 
różnice otrzymano dla kationów. W tabeli 4 zestawiono analogiczne wyniki dla fazy stałej 
otrzymane dla tych samych próbek badanego układu. W przypadku wszystkich próbek w stanie 
równowagi pozostała nierozpuszczona faza stała. Wyniki modelowania wskazują, że faza stała 
próbek 1 i 3 to wyłącznie KNO3, a w próbkach 2, 4 i 5 faza stała składa się z KNO3 i K2SO4. 
Potwierdzają to otrzymane wyniki analizy składu fazy stałej, ponieważ zmierzona zawartość 
kationów Mg2+ we wszystkich próbkach oraz zawartość anionów SO4

2- w próbkach 1 i 3 są na 
poziomie błędu metody analitycznej. Różnice zawartości anionów NO3

- wyznaczonych 
doświadczalnie i obliczonych modelem są dla wszystkich próbek fazy stałej na poziomie kilku 
procent, co należy uznać za dobry wynik. Znacznie większe różnice wyników, sięgające 30-
40%, otrzymano w przypadku kationów K+. Analiza wyników eksperymentalnych wskazuje na 
duże błędy zastosowanych metod analitycznych, o czym świadczy niespełnienie bilansu 
ładunków. 
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Tabela 3. Wyznaczony skład fazy ciekłej w warunkach nasycenia w temperaturze 25C . 

Nr 
próbki 

K+, ułamek masowy Mg2+, ułamek masowy NO3
-, ułamek masowy SO4

2-, ułamek masowy 
dośw. model różnica 

wzgl., 
% 

dośw. model różnica 
wzgl., 

% 

dośw. model różnica 
wzgl., 

% 

dośw. model różnica 
wzgl., 

% 
1 0,063 0,079 26,05 0,009 0,014 48,97 0,112 0,125 11,53 0,049 0,054 11,21 
2 0,053 0,058 10,36 0,015 0,025 63,28 0,101 0,111 9,77 0,072 0,084 16,68 
3 0,071 0,093 30,88 0,005 0,006 32,93 0,132 0,147 11,44 0,023 0,025 7,97 
4 0,058 0,070 21,54 0,013 0,019 41,56 0,103 0,116 12,15 0,067 0,070 4,14 
5 0,046 0,049 7,14 0,020 0,030 52,82 0,102 0,106 4,06 0,078 0,099 27,4 

 
Tabela 4. Wyznaczony skład fazy stałej w warunkach równowagi w temperaturze 25C. 

Nr  
próbki 

K+, ułamek masowy Mg2+, ułamek masowy NO3
-, ułamek masowy SO4

2-, ułamek masowy 
dośw. model różnica 

wzgl., 
% 

dośw. model różnica 
wzgl., 

% 

dośw. model różnica 
wzgl., 

% 

dośw. model różnica 
wzgl., 

% 
1 0,313 0,387 23,45 0,001 0,000 - 0,579 0,613 5,87 0,014 0,000 100,00 
2 0,301 0,391 29,84 0,006 0,000 - 0,536 0,574 7,05 0,055 0,035 35,58 
3 0,322 0,387 20,02 0,004 0,000 - 0,638 0,613 3,92 0,011 0,000 100,00 
4 0,297 0,388 30,36 0,006 0,000 - 0,567 0,603 6,23 0,033 0,009 71,14 
5 0,282 0,393 39,47 0,013 0,000 - 0,505 0,552 9,31 0,084 0,055 34,40 

 
Na rysunku 2 przedstawiono wyniki obliczeń modelem ElecNRTL indywidualnych 
współczynników aktywności jonów zawartych w układzie w funkcji dodawanej masy 
uwodnionej soli MgSO4H2O, przy stałej masie wody i KNO3. 

 
Rysunek 2. Zależność indywidualnych współczynników aktywności jonów w układzie KNO3-MgSO4-H2O  

w temperaturze 25C wyznaczona modelem ElecNRTL w programie Aspen Plus  
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Podsumowując można stwierdzić, że model termodynamiczny dla elektrolitów ElecNRTL 
może być z powodzeniem stosowany do projektowania procesów zawierających elektrolity,  
i wieloskładnikowe rozpuszczalniki pod warunkiem dostępu do niezbędnych parametrów 
modelu lub danych doświadczalnych pozwalających na ich estymację i weryfikację modelu. 
 

OZNACZENIA 

𝐴𝜑  - parametr Debye’a-Hückel’a, 
ds  - gęstość masowa rozpuszczalnika, 
xi  - ułamek molowy składnika i, 
Ix  - siła jonowa w funkcji ułamka molowego, 
k  - stała Boltzmanna, 
Ms  - masa molowa rozpuszczalnika, 
NA  - liczba Avogadro, 
ri  - promień Born’a jonu i, 
T  - temperatura w skali Kelvina, 
Qe  - ładunek elektronu, 
zi  - ładunek jonu i, 
 
Symbole greckie: 
ji - parametr metody NRTL zależny od typu roztworu, 
εs  - stała dielektryczna rozpuszczalnika, 
εw  - stała dielektryczna wody, 
ρ  - parametr w równaniu (3), 
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PRZEPŁYW PIERŚCIENIOWY MIESZANINY WIELOFAZOWEJ 
GAZ-CIECZ-CIECZ W RURACH APARATÓW 

CIENKOWARSTEWKOWYCH  

Agata Brandt1, Krystian Czernek2, Marcin Pietrzak2, Małgorzata Płaczek2, 
Stanisław Witczak2 

 

1 Selt Sp. z o.o., ul. Wschodnia 23a , 45-449 Opole  
2 Katedra Inżynierii Procesowej, Wydział Mechaniczny, Politechnika Opolska, ul. Mikołajczyka 5, 
45-271 Opole, e-mail: m.pietrzak@po.opole.pl  

 
 

STRESZCZENIE 

W pracy przedstawiono wyniki badań hydrodynamiki pierścieniowego, opadającego w rurze 
pionowej, przepływu wielofazowego gazu i dwóch wzajemnie niemieszających się cieczy. W 
wyniku przeprowadzonych badań obejmujących identyfikację struktur przepływu wielofazowego, 
wyznaczanie wartości udziałów objętościowych poszczególnych faz oraz wartości grubości różnych 
jakościowo filmów cieczy dwufazowej woda-olej, dokonano rozszerzenia i uzupełnienia stanu 
wiedzy w wybranych obszarach opisu przepływu trójfazowego gaz-ciecz-ciecz. W tym zakresie 
wyodrębniono i opisano nowe struktury przepływu dla zakresów przepływu z dominacją fazy 
wodnej oraz fazy olejowej, w obu rozpatrywanych typach przepływu, tj. spływu grawitacyjnego 
cieczy dwufazowej woda-olej oraz wymuszonego fazą gazową przepływu trójfazowego powietrze-
woda-olej. Dla obiektywnej identyfikacji struktur przepływu cieczy dwufazowej opracowano 
własną, konduktometryczną metodę badawczą, opartą o pomiar spadku wartości napięcia w filmie 
cieczy wodno-olejowym w zależności od udziału objętościowego oraz stopnia rozproszenia obu 
składników. W wyniku analizy danych doświadczalnych określono obszary występowania 
określonych struktur przepływu na nowo opracowanej mapie przepływu, słusznej zarówno dla 
przepływu dwufazowego ciecz-ciecz, jak i dla przepływu trójfazowego gaz-ciecz-ciecz. 
Opracowano także równania opisujące wpływ wybranych parametrów przepływowych oraz 
właściwości faz na uzyskiwanie określonych wartości grubości filmów cieczy.  

 

Słowa kluczowe: przepływ pierścieniowy, mieszanina wielofazowa, dominacja faz, konduktancja 
cieczy, aparaty cienkowarstewkowe 
 

WPROWADZENIE 

Przemysłowe wykorzystanie przepływów wielofazowych, wymaga metod przewidywania ich 
zachowania się w konkretnych urządzeniach i aparatach. W wielu przypadkach do prawidłowej 
pracy aparatów wymagane jest także wytworzenia korzystnego rodzaju przepływu. Można w 
tej grupie wymienić wyparki cienkowarstewkowej, czy też rurowe reaktory heterogeniczne. 
Głównym wymogiem w procesie projektowania aparatów cienkowarstewkowych jest 
uniknięcie ich zalania lub tworzenia się suchych plam, które skutkują zmniejszeniem ich 
wydajności, a w wielu przypadkach także ich awarii. W tego typu aparatach, korzystnym 
rodzajem przepływu jest przepływ pierścieniowy czyli taki, w którym ciecz płynie cienką 
warstwą cieczy po ściennie rury, a gaz ze znaczną prędkością jej środkiem. Budowę typowego 
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aparatu wyparnego, z hydraulicznie wytwarzanym filmem cieczy (WFH), przedstawiono na 
rysunku 1.     
W przypadku projektowania aparatury wykorzystuj cej przepływ pier cieniowy mieszaniny 
wielofazowej w rurach aparat w cienkowarstewkowych istotnego znaczenia nabieraj  
problemy okre lania takich wielko ci jak: minimalna warto  zraszania, zakresy wyst powania 
poszczeg lnych struktur przepływu, rzeczywiste warto ci udział w obj to ciowych faz oraz 
warto  grubo ci tworz cych si  film w cieczy dwufazowej. Nie bez znaczenia jest r wnie  
wskazanie, kt ra ze spływaj cych cieczy stanowi faz  ci gł  a kt ra faz  rozproszon . Ma to 
istotne znaczenie na efektywno  proces w wymiany ciepła oraz masy, kt re s  ci le zwi zane 
z hydrodynamik  spływu cieczy dwufazowej, na co wskazuj  m.in. opracowania (Broniarz-
Press 2004  Czernek,2013  Troniewski, 1989  Wang i in., 2010).     

 
 

Rysunek 1. Aparat wyparny typu WFH 
a) Schemat og lny, b) układ zasilania typu dysza centralna, 1 – komora gazu, 2 – komora cieczy, 3 – rura 

zasilaj ca, 4 – rura procesowa, 5 – przestrzeń mi dzyrurowa, 6 – separator 
 

Ze wzgl du na stwierdzone w literaturze braki, na temat hydrodynamiki opadaj cego  
w rurach pionowych przepływu tr jfazowego typu gaz-ciecz-ciecz, zwłaszcza w zakresie 
struktur i map przepływu, udział w obj to ciowych i grubo ci film w cieczy w tym obszarze, 
zdecydowano si  podj  badań do wiadczalnych oraz opracowa  zale no ci pozwalaj ce na 
szerszy opis tego rodzaju przepływu, szczeg lnie z udziałem cieczy bardzo lepkich. 
 

METODYKA I ZAKRES BADA    

Badania do wiadczalne przepływu tr jfazowego prowadzono na instalacji do wiadczalnej, 
kt rej schemat przedstawiono na rysunku 2. Podstawowymi elementami instalacji był pionowy 
kanał pomiarowy (3) wykonany z pleksiglasu o rednicy wewn trznej 12,5mm, układ zasilania 
powietrzem (A), wod  (B) i olejem (C), odpowiednie układy pomiarowe strumienia przepływu 
oleju, wody i powietrza (8, 9, 11), komora wytwarzania mieszaniny tr jfazowej (K) oraz 
separatory (13, 21). Czynniki robocze doprowadzane z odpowiednich układ w zasilania (A, B, 
C) kierowane były do układu regulacji i pomiaru strumienia przepływu (8, 9, 11), sk d 
kierowane były dalej do układu zasilania (K), gdzie nast powało wytworzenie strugi 
wielofazowej. Olej tłoczony był do instalacji i układu zasilania (z dysz  centraln ) za pomoc  
pompy z batej (2), nap dzanej silnikiem pr du stałego, umo liwiaj cego płynno  regulacji 
obrot w pompy. Przed wlotem do układu zasilania mierzono temperatur  oleju (To). Woda 
pobierana była bezpo rednio z sieci wodoci gowej, sk d po odgazowaniu w zbiorniku wody 
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(19) za pomoc  hydroforu (20) kierowana była do układu zasilania, poprzez bateri  rotametr w 
wody, słu cych do regulacji i pomiaru jej strumienia przepływu.  

 
Rysunek 2. Schemat instalacji eksperymentalnej 

1  zbiornik oleju, 2  pompa z bata, 3 i 4  przezroczysty odcinek kanału pomiarowego do obserwacji struktur 
przepływu, 5 zawory odcinaj ce, 6  mechanizm odcinaj cy, 7  zaw r kulowy, 8  bateria rotametr w oleju,  

9  bateria rotametr w wody, 10  nieprzezroczysty kanał pomiarowy, 11  bateria rotametr w powietrza,  
12  zaw r redukcyjny, 13 i 21  separatory, 14  cylinder miarowy, 15  sondy pomiarowe, 16  karta 

pomiarowa, 17  komputerowy system akwizycji danych pomiarowych, 18  przekr j kanału pomiarowego,  
19 – zbiornik wody, 20 – hydrofor. Układ zasilania: C – olejem, B – wod , A – powietrzem, K – komora 

wytwarzania mieszaniny wielofazowej  

 
Temperatur  wody mierzono w zbiorniku w punkcie (Tw). Natomiast powietrze pobierane było 
z centralnej instalacji ci nieniowej. Po przej ciu przez zaw r redukcyjny (12) (kt ry 
utrzymywał stałe ci nienie w instalacji, co zapobiegało wahaniom pływak w w rotametrach) 
kierowane było do baterii rotametr w, gdzie regulowano i mierzono jego strumień przepływu. 
Powstała mieszanina wielofazowa przepływała pocz tkowo przez nieprzezroczysty odcinek 
kanału pomiarowego (10), gdzie nast powała stabilizacja parametr w przepływu i 
kształtowanie si  okre lonej struktury przepływu w wyniku r nych warto ci strumieni 
przepływu i wła ciwo ci faz. Natomiast w cz ci przezroczystej kanału pomiarowego (3) 
dokonywano obserwacji i identyfikacji tworz cych si  struktur przepływu, pomiaru udział w 
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objętościowych faz (4) oraz określania dominacji poszczególnych faz w przepływie, za pomocą 
układu sond, wykorzystując przewodność mierzonej cieczy, tj. wody i oleju (15). Po 
opuszczeniu kanału pomiarowego mieszanina trójfazowa przepływała do separatora 
pośredniego (13), w którym następowało oddzielenie gazu od cieczy. Następnie za pomocą 
pompy, oddzielona ciecz przetłaczana była do właściwego separatora (21) o pojemności 
1000dm3, gdzie następowało grawitacyjne rozdzielenie jej składników na olej i wodę. 
Badania własne przeprowadzono w szerokim zakresie zmian parametrów przepływowych przy 
całkowitym wykorzystaniu możliwości przepływowych i technicznych instalacji 
doświadczalnej. W trakcie badań tak dobierano zakresy zamian strumieni przepływu 
poszczególnych składników mieszaniny wielofazowej, aby otrzymać zarówno laminarny jak i 
burzliwy charakter ich przepływu. Zakres zmian parametrów przepływowych dla przepływu 
trójfazowego powietrze-woda-olej przedstawiono w tabeli 1. 
 

Tabela 1. Zakres zmian parametrów przepływowych mieszaniny wielofazowej 

Składnik  
mieszaniny 

Strumień 
przepływu Prędkość pozorna Liczba  

Reynoldsa 
Wlotowy udział  
objętościowy faz 

Vi wi,0 Rei εi 

m3/h m/s - - 
Powietrze (0 – 36,1) 0 ÷ 81,7 206 ÷ 38710 0,1 ÷ 0,99 

Woda (0,007 – 1,1) 0,02 ÷ 2,5 181 ÷ 2632 0,095 ÷ 0,98 
Olej L-AN 15 (0,012 ÷ 0,33) 0,028 ÷ 0,75 11 ÷ 300 0,027 ÷ 0,94 

Olej Iterm 6Mb*) (0,00096 ÷ 0,33) 0,0022 ÷ 0,75 0,3 ÷ 110 0,024 ÷ 0,9 
Olej Iterm 12 (0,001 ÷ 0,17) 0,0028 ÷ 0,22 0,12 ÷ 20 0,0086 ÷ 0,94 

Olej Iterm 30MF (7,31.10-5 ÷ 0,022) (0,000165 ÷ 0,05 0,0007 ÷ 12 0,0017 ÷ 0,7 
*) Badania wykonano tylko dla przepływu dwufazowego typu ciecz-ciecz w warunkach spływu grawitacyjnego, 
ze względu na znaczną emulgację tego składnika mieszaniny przy wyższych prędkościach strugi wielofazowej.  
  
Wykazane w tabeli 1 wartości liczby Reynoldsa dla poszczególnych faz Rei oraz wartości 
wlotowego do kanału udziału objętościowego faz (udziału strumieni faz) i określano z 
zależności  
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W oparciu o wyniki pomiarów temperatur na wlocie do kanału oraz w zbiornikach wody i oleju 
uwzględniano je przy obliczeniach właściwości fizycznych czynników roboczych, 
wykorzystując właściwe charakterystyki zmian właściwości każdego z użytych olejów, 
natomiast dla wody i powietrza korzystano z danych zawartych w tablicach procesowych. 
Badania przepływu wielofazowego polegały na określaniu struktur przepływu i pomiarze 
udziałów objętościowych faz, z jednoczesnym określeniem wartości przewodności elektrycznej 
poszczególnych mieszaniny faz ciekłych. Badania te prowadzono to zarówno w warunkach 
spływu grawitacyjnego obu niemieszających się cieczy, jak i ich wymuszonego przepływu z 
gazem. Grubość filmu cieczy określono pośrednio, z wykorzystaniem zmierzonych wartości 
udziału objętościowego wody i oleju.  
Badania przepływu mieszaniny trójfazowej w kanale pionowym przeprowadzono dla dziesięciu 
stałych wartości strumienia przepływu powietrza, dla których wykonano pomiary dla ośmiu i 
trzynastu stałych wartości strumienia przepływu odpowiednio różnych olejów i wody. W toku 
badań, po nastawieniu zaplanowanych strumieni przepływu poszczególnych składników 
mieszaniny trójfazowej obserwowano i ewentualnie poprawiano wskazania przepływomierzy 
sterowanych manualnie, w celu zapewnienia stałych wartości strumieni. Po ustaleniu się 
przepływu dokonywano jednoczesnego odczytu wskazań przepływomierzy, zapisywano 
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temperaturę poszczególnych czynników, obserwowano i rejestrowano za pomocą aparatu bądź 
kamery cyfrowej tworzące się struktury przepływu oraz mierzono wartości rzeczywistych 
udziałów objętościowych faz. Ponadto, przy przepływie dwóch cieczy tj. wody i wybranego 
oleju dokonywano określenia dominacji faz, wykorzystując przyrząd do określania 
przewodności elektrycznej spływających składników mieszaniny dwufazowej. Otrzymane 
wartości napięcia zapisywano w programie DIAdem, a w razie konieczności również w arkuszu 
kalkulacyjnym. Celem przykładu, w tabeli 2 przedstawiono rzeczywiste charakterystyki zmian 
napięcia dla przepływu dwufazowego typu ciecz-ciecz. Charakterystyki te odpowiadają 
przepływom: z dominacją fazy wodnej, z dominacją fazy olejowej oraz przepływu typu emulsji 
– przypadku, w którym nie można było jednoznacznie określić, która z faz ciekłych dominuje 
w przepływie. Na przebiegach załączonych charakterystyk napięciowych zaznaczono także 
średnie wartości napięcia oraz podano schematy struktur dla danego typu przepływu.  
 
Tabela 2. Rzeczywiste przebiegi zmian napięcia przy przepływie ciecz-ciecz 

Dominująca faza wodna (O/W) Emulsja (O+W) Dominująca faza olejowa (W/O) 

   
Charakterystyka napięciowa 
odpowiadała sytuacji, kiedy miał 
miejsce przepływ cieczy 
dwufazowej z dominującą fazą 
wodną. Wartość napięcia była 
minimalna, na poziomie około 1V i 
pozostawała stała w tym zakresie. 
Przebieg taki jednoznacznie 
wskazywał na obecność wody na 
ściance kanału pomiarowego. 
Wartość minimalna napięcia dla 
wody wahała się zawsze w zakresie 
od około (1 – 1,2)V. Zakres ten był 
zmienny, w zależności od 
aktualnego składu 
elektrolitycznego wody pobieranej 
do badań. 

Charakterystyka napięciowa 
odpowiadała sytuacji, kiedy 
zachodził przepływ emulsji. 
Emulsja była rodzajem przepływu, 
w którym nie można było 
jednoznacznie stwierdzić, która z 
faz była fazą dominującą w 
przepływie. Charakterystyka 
napięciowa wahała się w zakresie 
od około (1 – 4,6)V, czyli w 
zakresach odpowiadających 
zarówno dominacji wody, jak i 
oleju, co powodowało znaczne 
trudności w ocenie dominacji faz. 
Średnia wartość napięcia wynosiła 
około 3V. 

Charakterystyka napięciowa odpo- 
wiadała sytuacji, kiedy w przepły-
wie dominowała faza olejowa i to 
ona występowała na ścience kanału 
pomiarowego. Wartość napięcia 
osiągała maksymalną granicę dla 
oleju, czyli około 4,6V i również 
pozostawała stała w tym zakresie. 
Również wartość średnia napięcia 
kształtowała się na poziomie 
równym z wartością odpowiada-
jącą przebiegowi rzeczywistemu. 

 
Dla określonych wartości parametrów przepływowych wykonywano po trzy pomiary, a 
następnie po weryfikacji zapisywano jeden właściwy punkt pomiarowy. Każdy pomiar trwał 
(w zależności od właściwości fizycznych olejów wykorzystanych w badaniach) od (10 – 90) 
sekund. Po wykonaniu serii zaplanowanych badań dokonywano ich weryfikacji w celu 
wyeliminowania znacznych odstępstw od założonych nastawień przepływomierzy. Ogółem, 
uzyskano około 10 000 punktów pomiarowych. Szczegółową charakterystykę opisanych badań 
wraz z opisem wykorzystania metody konduktometrycznej scharakteryzowano w pracy 
doktorskiej (Brandt, 2015).  
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STRUKTURY OPADAJ CEGO PRZEP YWU MIESZANINY WIELOFAZOWEJ 

Podczas badań własnych spływu cieczy wodno-olejowej w kanale pionowym, zidentyfikowano 
siedem podstawowych struktur przepływu: po trzy struktury z dominuj c  faz  wodn  
(DrDO/W – kroplowo dyspersyjna oleju w wodzie, FDO/W – pianowo – dyspersyjna oleju w 
wodzie, DO/W – dyspersyjna oleju w wodzie) z dominuj c  faz  olejow  (DrDW/O – kroplowo 
– dyspersyjna wody w oleju, IDW/O – przerywano – dyspersyjna wody w oleju, DW/O – 
dyspersyjna wody w oleju) oraz jedn  struktur  po redni , kt rej emulsyjny charakter 
przepływu sprawiał, e zaliczono j  do struktury po redniej typu (W O). Analogicznie jak dla 
przepływu dwufazowego typu ciecz-ciecz identyfikowano r wnie  struktury opadaj cego w 
rurze pionowej przepływu tr jfazowego powietrze-woda-olej oraz ustalano ich nazewnictwo. 
Ze wzgl du na podobieństwo cech w obu tych przepływach, do zastosowanej nomenklatury 
przy przepływie dwufazowym woda-olej dodano w przypadku przepływu tr jfazowego prefiks 
o symbolu A  wskazuj cy na wymuszony pier cieniowy charakter przepływu (z j. ang. 
Annular flow). W ten spos b dla przepływu z dominacj  fazy wodnej wyodr bniono struktury: 
A-DrDO/W – pier cieniow  z kroplowo – dyspersyjnym olejem w wodzie, A-FDO/W – 
pier cieniow  z pianowo – dyspersyjnym olejem w wodzie, A-DO/W – pier cieniow  z dy-
spersj  oleju w wodzie. Z kolei dla przepływu z dominacj  oleju wyodr bniono struktury:  
A-DrDW/O – pier cieniow  z kroplowo – dyspersyjn  wod  w oleju, A-IDW/O – 
pier cieniow  z przerywano – dyspersyjn  wod  w oleju oraz A-DW/O – pier cieniow  z 
dyspersj  wody w oleju). Wartym podkre lenia jest to, e przy braku przepływu fazy gazowej 
odpowiadaj  one strukturom dla spływu grawitacyjnego dw ch niemieszaj cych si  cieczy.  
W tabelach 3 i 4, przedstawiono odpowiednio fotografie oraz schematy poszczeg lnych 
rodzaj w struktur przepływu dwufazowego, osobno dla przepływu z dominuj c  faz  wodn  
oraz olejow .  
 

Tabela 3. Fotografie struktur opadaj cego przepływu dwufazowego ciecz-ciecz 

Dominuj ca faza wodna (O/W) Emulsja 
(O W) Dominuj ca faza olejowa (W/O)

 

 
 

 

 

 

 
 

 

 

 

 

 

 

 

 

A-DrDO/W  A-FDO/W  A-DO/W  A-E(W O)  A-IDW/O  A-DW/O  A-DrDW/O  
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Tabela 4. Schematy struktur opadającego przepływu dwufazowego ciecz-ciecz 

Dominująca faza wodna (O/W) Emulsja 
(O+W) Dominująca faza olejowa (W/O) 

 

 
 

 

 

 

 
 

 

 

 

 

 

 

 

 

A-DrDO/W A-FDO/W A-DO/W A-E(W+O) A-IDW/O A-DW/O A-DrDW/O 

MAPA OPADAJĄCEGO PRZEPŁYWU WIELOFAZOWEGO 
Przeprowadzona ocena struktur przepływu, zarówno w oparciu o obserwacje wizualne, jak i z 
wykorzystaniem metody konduktancji faz ciekłych, a także dokonana na tej podstawie 
klasyfikacja struktur umożliwiła opracowanie mapy przepływu dwufazowego typu ciecz-ciecz. 
Aby opracować mapę przepływu dwufazowego, przy każdym pomiarze (w zależności od 
strumienia poszczególnych faz) opisywano powstałą strukturę oraz dokonywano pomiaru 
wartości napięcia, które charakteryzowało określoną formę przepływu. Następnie, w oparciu o 
zapisane dane doświadczalne, punkty pomiarowe naniesiono na wykres w określonym układzie 
współrzędnym. Opracowaną w ten sposób mapę opadającego przepływu dwufazowego woda-
olej z zaznaczeniem obszarów występowania poszczególnych rodzajów struktur przepływu w 
danym zakresie dominacji poszczególnych faz ciekłych przedstawiono na rysunku 3.   

 
Rysunek 3. Mapa opadającego przepływu dwufazowego typu ciecz-ciecz z zakresami występowania 

określonych struktur przepływu dwufazowego cieczy wzajemnie niemieszających się wyrażone w układzie  
o

* – w2F 
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Na mapie tej, na osi rzędnych umiejscowiono wartość objętościowej koncentrację oleju w 
cieczy o

*, a na osi odciętych sumę prędkości pozornych obu faz ciekłych występujących w 
przepływie, tj. wody i oleju. Wartość koncentracji oleju w cieczy jest wielkością określającą 
wzajemne usytuowanie ciekłych składników wody i oleju w strudze dwufazowej. Z 
przedstawionej na rysunku 3 mapy wynika, że określone struktury tworzyły obszary (skupiska) 
punktów, które były charakterystyczne dla występowania (przy określonych warunkach 
pomiarowych) danej formy przepływu. W obszarze dominacji fazy olejowej znalazły się takie 
struktury przepływu jak: kroplowo-dyspersyjna wody w oleju, przerywano-dyspersyjna wody 
w oleju i dyspersyjna wody w oleju. Natomiast w obszarze dominacji fazy wodnej występowały 
odpowiednio struktury przepływu: dyspersyjna oleju w wodzie, pianowo - dyspersyjna oleju w 
wodzie oraz kroplowo-dyspersyjna oleju w wodzie. Pomiędzy tymi dwoma zasadniczymi 
obszarami znajdował się obszar emulsji, czyli stan przejściowy, w którym powstająca struktura 
przepływu posiadała takie cechy, które w sposób jednoznaczny nie pozwalały na jej 
zakwalifikowanie do któregokolwiek obszaru dominacji jednej z faz biorących udział w tego 
rodzaju przepływie.  
Z kolei na rysunku 4 przedstawiono nowo opracowaną mapę przepływu trójfazowego 
powietrze-woda-olej, zawierającą wyniki rejestracji i obserwacji struktur przepływu 
mieszaniny gazowo-cieczowej z wykorzystaniem olejów Iterm 12, Iterm 30MF oraz L-AN 15.  

 

  
Rysunek 4. Mapa pierścieniowego opadającego przepływu trójfazowego typu  
gaz-ciecz-ciecz z uwzględnieniem przepływu dwufazowego ciecz-ciecz  

 
Przedstawiony rozkład punktów doświadczalnych, w układzie współrzędnych określających 
relację koncentracji oleju w cieczy o

* od prędkości przepływu trójfazowego w3F, pozwolił na 
jednoznaczne wskazanie obszarów występowania określonych struktur, także dla przepływu 
dwufazowego woda-olej. W zależności od wartości prędkości pozornych faz oraz koncentracji 
oleju w fazie ciekłej stwierdzono występowanie różnych struktur przepływu, w których – 
analogicznie jak dla warunków spływu cieczy dwufazowej, można było wyróżnić struktury 
przepływu z dominacją wody oraz oleju. Obserwowano także struktury przepływu pierście-
niowego, w których w fazie ciekłej nie można było jednoznacznie określić dominacji jednej z 
faz. W zakresie prędkości mieszaniny trójfazowej wynoszącej do ok. (3-4) m/s zaobserwowane 
struktury przepływu były praktycznie analogiczne jak dla warunków spływu grawitacyjnego 
cieczy dwufazowej. Dla wyższych prędkości mieszaniny trójfazowej, będącej konsekwencją 
wzrostu prędkości powietrza, składniki fazy ciekłej były silnie wymieszane i tworzyły układ 
typu emulsji. W tym zakresie obserwowano, w zależności od koncentracji oleju w cieczy, 
zarówno przepływ dyspersyjny oleju w wodzie – DO/W, jak i przepływ dyspersyjny wody w 
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oleju – DW/O. Nie można było jednak określić granicy pomiędzy przepływem z dominacją 
wody lub oleju. Spowodowane to było silnym zemulgowaniem obu ciekłych składników 
mieszaniny. Zawarte na rysunku linie rozgraniczające obszary występowania poszczególnych 
struktur przepływu, pozwalają na wskazanie parametrów przepływowych poszczególnych 
składników mieszaniny trójfazowej, przy których może wystąpić określona struktura 
przepływu.  
 

GRUBOŚĆ FILMU CIECZY   
W celu opracowania ogólnej zależności do wyznaczania grubości warstwy cieczy dwufazowej 
woda-olej posłużono się metodą pośrednią wykorzystując zmierzone wartości udziałów 
objętościowych wody i oleju przy ich przepływie opadającym z fazą gazową.  W każdym 
badanym przypadku przepływu, wraz ze wzrostem strumienia gazu następowało zmniejszenie 
grubości warstewki cieczy i to niezależnie od tego, która z faz ciekłych była dominująca w 
przepływie. Badania te prowadzono dla różnych strumieni obu cieczy decydujących o 
charakterze jej przepływu, który przyjęto określać za pomocą zastępczej liczby Reynoldsa Rez. 
Z kolei wpływ strumienia fazy gazowej, która miała bezpośredni wpływ na stopień zafalowania 
powierzchni filmu cieczy, a tym samym jego średniej grubości sc, przyjęto uwzględnić zarówno 
poprzez wartości liczby Reynoldsa dla gazu Reg oraz wartości wlotowego udziału 
objętościowego tej fazy w przepływie trójfazowym g. W oparciu o uzyskane wyniki badań 
stwierdzono, że wartość zredukowanej grubości mieszaniny cieczy w przepływie trójfazowym 
typu gaz-ciecz-ciecz, można opisać za pomocą równania korelacyjnego     
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dla którego wartość współczynnika korelacji wielokrotnej wynosi r = 0,964 a średnia wartość 
odchylenia standardowego 0,283. Poszczególne wielkości zawarte w (2) należy obliczać z 
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Występujące w (3) właściwości fazy ciekłej obliczano z uwzględnieniem wzajemnej 
rzeczywistej koncentracji oleju i wody w filmie cieczy zgodnie z zależnościami:  
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oowwc RR   ,        (4)  

w których koncentrację oleju i wody w fazie ciekłej przyjęto wyznaczać z nowo opracowanego 
przez Brandt (Brandt, 2013) równania do obliczania udziału oleju w przepływie dwóch cieczy 
niemieszających się, a mianowicie   
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Opracowane nowe równanie (2) do obliczania średniej grubości filmu cieczy dwufazowej przy 
przepływie wymuszonym fazą gazowa charakteryzuje się duża dokładnością, gdyż w zakresie 
wartości błędu względnego 30% mieści się ponad 80% punktów doświadczalnych. Jest ono 
słuszne dla opadającego przepływu o charakterze pierścieniowym w zakresie zmienności εg = 
(0,344 – 0,997), Rez = (0,349 – 8920) oraz Reg = (215 – 42500). Uwzględniając przedstawiony 
zakres zmienności poszczególnych wielkości zawartych w (2) można to równanie stosować dla 
tego rodzaju przepływów z także wykorzystaniem cieczy bardzo lepkich.  

 
PODSUMOWANIE I WNIOSKI  

Przeprowadzone badania obejmujące identyfikację struktur przepływu wielofazowego, 
wyznaczanie wartości udziałów objętościowych poszczególnych faz oraz wartości grubości 
różnych jakościowo filmów cieczy dwufazowej woda-olej, pozwoliły na rozszerzenie i 
uzupełnienie stanu wiedzy w wybranych obszarach opisu przepływu trójfazowego gaz-ciecz-
ciecz. W tym zakresie wyodrębniono i opisano nowe struktury przepływu wielofazowego oraz 
opracowano mapy przepływu pozwalające na określenie ich zakresów występowania  
z uwzględnieniem przepływu z dominacją fazy wodnej oraz fazy olejowej. Opracowano także 
równania opisujące wpływ wybranych parametrów przepływowych oraz właściwości faz na 
uzyskiwanie określonych wartości grubości filmów cieczy dla różnych warunków przepływu 
trójfazowego powietrze-woda-olej. 
Przedstawione w pracy mapy przepływu wielofazowego oraz zależności do obliczania 
udziałów objętościowych faz oraz grubości filmów cieczy dwufazowej, mogą być w pełni 
wykorzystane do projektowania oraz analizy warunków pracy aparatów cienkowarstewkowych 
z hydraulicznie wytwarzanym filmem cieczy typu WFH. 
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STRESZCZENIE 

W pracy przedstawiono wyniki modelowania procesu nanofiltracji wodnego roztworu kwasu 
fumarowego rozdzielanego na membranie ceramicznej. Wyprowadzono dynamiczny model modułu 
membranowego uwzględniający molowe strumienie nadawy, permeatu i retentatu oraz akumulację 
w procesie nanofiltracji. Rozdział na membranie opisano modelem Kedema-Katchalsky’ego (K-K). 
Jako analizę przypadku wybrano dane eksperymentalne zaprezentowane w pracy (Woźniak i 
Prochaska, 2014). Rozdzielaną mieszaniną był wodny roztwór kwasu fumarowego o stężeniu 0,005 
M i pH = 8. Dzięki opracowanemu modelowi matematycznemu możliwe było obliczenie zmian 
stężeń rozpuszczalnika i substancji rozpuszczonej oraz ich strumieni molowych wzdłuż membrany. 
Uzyskane wyniki symulacji procesu nanofiltracji są zgodne z danymi eksperymentalnymi. 
Symulacja komputerowa z wykorzystaniem przedstawionego modelu matematycznego opisującego 
rozkład stężeń składników wzdłuż długości modułu nanofiltracyjnego wykorzystującego model K-
K została wykonana w oprogramowaniu gPROMS 3.5.0. 

 

Słowa kluczowe: nanofiltracja, model Kedema-Katchalsky’ego, modelowanie matematyczne 

 

WPROWADZENIE 

Ze względu na fakt, że nanofiltracja jest jedną z nowszych technik separacyjnych roztworów 
wodnych i organicznych, niemożliwe jest jednoznaczne określenie typu membrany, 
konfiguracji modułu czy warunków procesu, które powinny być użyte dla danego układu 
substancja rozpuszczona-rozpuszczalnik, w celu uzyskania najbardziej efektywnego rozdziału. 
Kwestia doboru warunków pracy jest kłopotliwa albowiem mechanizmy rozdziału w procesie 
nanofiltracyjnym do tej pory nie zostały w pełni poznane, w związku z czym, każdy układ 
należy rozpatrywać indywidualnie. Istnieją dwa potencjalne rozwiązania tego problemu. 
Pierwszym z nich jest oparcie się na metodzie prób i błędów, polegającej na wykonaniu serii 
różnorodnych eksperymentów. Niestety, jest to zarówno czaso-, jak i kosztochłonna metoda 
poszukiwania optymalnego rozwiązania problemu separacyjnego, która potrafi przynieść 
nieoczekiwane rezultaty. Drugim rozwiązaniem jest modelowanie procesu wspomagane 
symulacją komputerową, wykorzystującą odpowiedni model matematyczny oraz adekwatną 
weryfikację eksperymentalną. Autorzy są przekonani, że dzięki modelowi matematycznemu 
możliwe jest oszacowanie, czy dzięki wykorzystaniu nanofiltracji zostanie osiągnięty pożądany 
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stopień rozdziału. Metodyczne podejście do modelowania można podzielić na następujące 
etapy: zdefiniowanie problemu, opracowanie równań modelu (charakterystyka systemu), 
problem oceny danych, konstrukcja modelu, rozwiązanie modelu, weryfikacja modelu oraz 
walidacja modelu (Sales-Cruz i Gani, 2006). 
Generalnie, można wyróżnić trzy kategorie modeli matematycznych, opisujących transport 
przez membranę nanofiltracyjną. Pierwszy rodzaj wywodzi się z termodynamiki procesów 
nieodwracalnych, w których traktuje się membranę jako „czarną skrzynkę” (z ang. black box). 
To oznacza, że modele należące do tej grupy są niezależne od właściwości membrany. Są one 
modelami fenomenologicznymi, czyli wyrażanie matematyczne zaobserwowanych zjawisk nie 
wymaga uwzględniania ich podstaw teoretycznych. Dwie pozostałe kategorie biorą pod uwagę 
właściwości membrany (Vandezande i in., 2008). Z punktu widzenia optymalizacji procesu 
membranowego, najkorzystniejsze byłoby dysponowanie takim modelem matematycznym, 
który wykorzystuje właściwości fizyczne strumienia procesowego oraz membrany i umożliwia 
obliczenie wydajności procesu (Bowen i Mukhtar, 1996). W literaturze można znaleźć modele 
opisujące strumienie rozpuszczalnika, retencję, rozkład stężeń wzdłuż membrany z 
uwzględnieniem właściwości membrany takich, jak promień porów czy ich rozkład. Do 
bardziej znanych należą modele: Kedema-Katchalsky’ego (K-K), Spieglera-Kedema, SHP, 
Zemana-Walesa, transportu w porach, rozpuszczalnościowo-dyfuzyjny (S-D), Maxwella-
Stefana, DSPM czy też Nernsta-Plancka (Vandezande i in., 2008). Dobór modelu zależy od 
dostępnych właściwości fizykochemicznych rozdzielanej mieszaniny, parametrów 
procesowych oraz zastosowanej membrany. Na tej podstawie można określić, jaki mechanizm 
rozdziału (przesiewowy, rozpuszczalno-dyfuzyjny, oddziaływań elektrostatycznych, 
wykluczania elektrostatycznego na powierzchni międzyfazowej czy ich kombinacja) będzie 
miał największy wpływ na efektywność procesu (Broniarz-Press i in., 2014).  
Model K-K klasyfikowany jest jako model typu „czarna skrzynka”. Podstawą tego modelu jest 
założenie, że proces transportu jest procesem nieodwracalnym, podczas którego energia 
swobodna jest stale rozpraszana, natomiast zwiększa się poziom entropii. Entropia jest 
produkowana również w sposób ciągły, jeśli ze względu na istniejącą siłę napędową 
wywoływany jest przepływ (Mulder, 1996). Model K-K ma następującą postać, przedstawioną 
równaniami (1) i (2) (Kedem i Katchalsky, 1958): 

  v pJ L Δp    D   (1) 

  s 2 v 2J PΔc 1 J c     (2) 

gdzie: Jv – strumień objętościowy permeatu, Js – strumień substancji rozpuszczonej, D – 
ciśnienie osmotyczne, Dp – ciśnienie transmembranowe,  – współczynnik odbicia, P – 
współczynnik przenikalności, Lp – współczynnik przepuszczalności, 2c – moduł stężeniowy, 
c2 – stężenie substancji rozpuszczonej. 
Pierwszy człon w równaniu (2) uwzględnia wpływ dyfuzji natomiast drugi konwekcji. 
Współczynnik odbicia (zwany także współczynnikiem odrzucenia) σ, może być rozumiany jako 
frakcja substancji rozpuszczonej, która odbijana jest od membrany podczas przepływu 
konwekcyjnego (Vandezande i in., 2008). 
Kwas fumarowy jest kwasem powszechnie używanym w przemyśle. Jest stosowany między 
innymi do wytwarzania żywic klejących w przemyśle papierniczym, jako surowiec do 
wytwarzania nienasyconych żywic poliestrowych, szybkowiążących farb, lakierów do mebli, 
środków chemicznych do klejów (Roa Engel i in., 2008), jako środek zakwaszający żywność 
(E297), półprodukt w przemyśle farmaceutycznym oraz jako prekursor wielu istotnych 
substancji chemicznych organicznych takich jak kwas asparginowy, maleinowy czy 
bursztynowy (Nakajima-Kambe i in., 1997). Obecnie wytwarza się go chemicznie 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

200 
 

z bezwodnika kwasu maleinowego, który z kolei jest wytwarzany z butanu bądź w procesie 
fermentacji mikrobiologicznej. Powodzenie procesu fermentacji mocno zależy od etapu 
oczyszczania ze względu na dużą ilość produktów ubocznych takich, jak kwasy organiczne, 
sole mineralne, białka czy cukry. W praktyce potrzebny jest szereg technik mających na celu 
oddzielenie i zagęszczenie kwasu organicznego z brzeczki fermentacyjnej (Woźniak 
i Prochaska, 2014). 
Celem pracy było wykonanie symulacji komputerowej rozkładu stężenia składników wzdłuż 
ceramicznej membrany rurowej w procesie nanofiltracji wodnego roztworu kwasu fumarowego 
o stężeniu 0,005 M i pH = 8, z wykorzystaniem modelu matematycznego K-K, opisującego 
proces transportu składników poprzez membranę. Modelowanie i symulację komputerową 
oparto na danych eksperymentalnych zamieszczonych w pracy (Woźniak i Prochaska, 2014). 
W eksperymencie wykorzystano jednokanałową, asymetryczną, rurową membranę ceramiczną 
(Inopor). Materiał aktywny membrany stanowił tlenek tytanu TiO2, warstwę nośną natomiast 
tlenek glinu (III), tzw. korund, α-Al2O3. Cut-off tej membrany wynosił 450 Da.  
 

DOBÓR MODELU I MODELOWANIE 

Do opisu strumieni składników w procesie nanofiltracji, wykorzystano model K-K (Kedem 
i Katchalsky, 1958). Zastosowanymi równaniami, opisującymi transport składników przez 
membranę są równania (3)-(12). 

  v pJ L Δp    D  (3) 

  2 2 2 v 2J P c 1 J c D    (4) 

 Δπ RTΔc  (5) 

 2,f 2,pΔc c c   (6) 

 F F1 H S    (7) 

 2
F

16H 1
9
   (8) 

    
2 2

FS 1 2 1     
 

 (9) 

 s

p

d
d

   (10) 

 nadawy atmΔp P P   (11) 

 2,p 2,f
2

c c
c

2


  (12) 

gdzie: R – stała gazowa, c2,f – stężenie substancji rozpuszczonej w roztworze nadawy,  
c2,p – stężenie substancji rozpuszczonej w strumieniu permeatu, Hf – współczynnik korekcyjny 
ścianek pora, Sf – parametr przeszkód przestrzennych, ds – średnica cząsteczki substancji 
rozpuszczonej, dp – średnica pora membrany, Pnadawy – zadane ciśnienie w procesie 
nanofiltracji. 
Do przeprowadzenia symulacji komputerowej niezbędna jest znajomość trzech parametrów: 
współczynnika przepuszczalności Lp, współczynnika przenikalności P oraz średnicy cząsteczki 
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kwasu ds. Do wyznaczenia współczynnika przepuszczalności membrany wykorzystano dane 
pochodzące z eksperymentu nanofiltracji na czystej wodzie. Założono że, gdy nadawę stanowi 
wyłącznie czysta woda, wtedy współczynnik odbicia σ oraz ciśnienie osmotyczne Δπ są równe 
zeru. Wynika to z faktu, że w strumieniu objętościowym permeatu nie ma rozpuszczonych 
cząsteczek, które mogłyby zostać odbite od membrany, a w układzie panuje tylko różnica 
ciśnień transmembranowych, która stanowi siłę napędową procesu, to równanie (3) przyjmuje 
postać: 

 v pJ L Δp  (13) 

Następnie skorzystano z dwóch metod. Pierwszą z nich było wykonanie prostej regresji 
liniowej, natomiast drugą metodą było wykorzystanie metody najmniejszej różnicy kwadratów 
w narzędziu Solver w oprogramowaniu MS Excel. Uzyskana wartość współczynnika 
przepuszczalności obiema metodami była identyczna i wyniosła  
Lp = 2,09·10-10 [m/(Pa·s)]. Średnicę cząsteczki kwasu fumarowego ds wyznaczono przy 
pomocy programu HyperChem oraz w oparciu o założenie idealnie kulistego kształtu 
cząsteczki. Obliczona w ten sposób średnica wyniosła ds = 0,88 nm. Współczynnik 
przenikalności kwasu fumarowego P wyznaczono w oparciu o strumień objętościowy permeatu 
(równania (3) i (5)-(11)), który wyniósł Jv = 6,17·10-5 [m3/(s·m2)] oraz stopień retencji kwasu 
fumarowego R, który według eksperymentu był równy 29,43%. Następnie z zależności 
przedstawionej równaniem: 

  2 v fJ 1 R J c   (14) 

obliczono strumień permeatu kwasu fumarowego J2, dzięki czemu wyznaczono współczynnik 
przenikalności kwasu P = 0,000188 [m/s] 
 

ZMIANA STĘŻENIA WZDŁUŻ MEMBRANY RUROWEJ 

W celu przedstawienia rozkładu stężeń składników wzdłuż długości ceramicznej rurowej 
membrany nanofiltracyjnej, rozpatrzono nieskończenie mały element membrany (rysunek 10), 
w którym pominięto dyspersję promieniową. 

 
Rysunek 10. Strumienie i stężenia w rurowej membranie ceramicznej  

Jin [m3/s] – objętościowy strumień nadawy, Jout [m3/s] – objętościowy strumień retentatu,  
Jp [m3/s] – objętościowy strumień permeatu, A – [m] obwód kanału wewnętrznego membrany. 

W celu określenia zmian stężenia wody (składnik 1) c1 oraz kwasu fumarowego (składnik 2) c2 
wyprowadzono bilans masowy rozważanego nieskończenie małego elementu dx. Dla stężeń 
składników po stronie zasilania membrany, otrzymano zależności: 

 1 1
p1

c cu J
x t

 
  

 
  (15) 

 2 2
p2

c cu J
x t

 
  

 
  (16) 

Dla stężeń składników po stronie permeatu, otrzymano zależności: 

permeat Jp
Cp

Adx

c1+dc1

c2 c2+dc2

c1
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 p11
p1

ccu J
x t


  

 
  (17) 

 p22
p2

ccu J
x t


  

 
  (18) 

Założono warunki brzegowe dla stężeń składników po stronie zasilania membrany, które 
przedstawiono równaniami: 

  i
in,i,0 i,0

cdla x 0 u c c
x


    


 (19) 

 icdla x L 0
x


  


 (20) 

oraz dla stężenia składników po stronie permeatu równaniami: 

 pic
dla x 0 0

x


  


  (21) 

 pic
dla x L 0

x


  


 (22) 

gdzie: u – prędkość liniowa, L – długość membrany, r – promień membrany. 
 

WYNIKI SYMULACJI 

Na podstawie zaprezentowanego modelu matematycznego wykonano symulację, z użyciem 
oprogramowania gPROMS 3.5.0. ModelBuilder. Uzyskane wyniki modelowania 
matematycznego modułu membranowego wykorzystującego model K-K do opisu strumienia 
premeujących składników przedstawiono w postaci graficznej na rysunkach 11-13. 
Na wykresie przedstawionym na rysunku 11a można zauważyć, że strumień rozpuszczalnika 
wzdłuż długości membrany maleje, natomiast strumień substancji rozpuszczonej, którą był 
kwas fumarowy, pokazany na rysunku 11b zmienia się w zakresie od 1,49·10-5 do 6,85·10-7 
[kmol/(m2s)]. Malejący strumień obu składników może wynikać ze zmiany siły napędowej 
wzdłuż długości modułu, co także wynika ze zmiany stężenia składników w permeacie 
i zasilaniu. 
Na wykresie znajdującym się na rysunku 12a można zauważyć, że stężenie rozpuszczalnika 
w permeacie wzdłuż długości membrany wzrasta. W wlotowym odcinku wzrost stężenia jest 
znaczny (wzrasta o 3,88 [kmol/m3]), po czym wartość ta stabilizuje się dla odcinka 0,15 m. 
Stężenia substancji rozpuszczonej w permeacie wzdłuż membrany (rysunek 12b) również 
wzrasta. Wynika z tego, że ilość zatrzymywanego kwasu fumarowego nieznacznie zwiększa 
się wzdłuż membrany. Wzrost ten jest jednak bardzo nieznaczny. Na wykresie zależności 
strumienia objętościowego permeatu od długości membrany (rysunek 13), tak samo jak dla 
poszczególnych strumieni cząstkowych (rysunek 11a i 11b), obserwuje się spadek strumienia. 
Zachowanie to również potwierdza malejącą siłę napędową procesu. 
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a)  

b)  
Rysunek 11. Zale no  strumienia molowego permeatu od długo ci membrany w czasie:  

a) rozpuszczalnika, b) kwasu fumarowego 

 
Według uzyskanych wynik w eksperymentalnych st enie kwasu fumarowego w permeacie 
na wylocie z modułu uzyskało warto  r wn  3,80 10-3 kmol/m3 , w przeciwieństwie do 
przeprowadzonej symulacji, gdzie warto  ta wynosi 5,24 10-4 kmol/m3 . Taka r nica mo e 
by  spowodowana kwesti  wyznaczenia podstawowych parametr w wykorzystywanych do 
symulacji. Zostały one okre lone na podstawie danych eksperymentalnych, kt re przedstawiały 
jednoznacznie dynamiczny charakter układu, gdy  warto  strumienia permeatu i stopnia 
retencji zmieniała si  w czasie, a do otrzymania np. parametru P wykorzystano u rednione 
warto ci strumienia i stopnia retencji. Kolejn  przyczyn  r nicy mi dzy danymi 
eksperymentalnymi a obliczeniowymi mo e by  fakt, e model K-K jest jednym z 
najprostszych modeli opisuj cych transport substancji przez membran . Uwzgl dnia on tylko 
og lne parametry procesu, nie wnikaj c w struktur  membrany czy te  w zjawiska 
towarzysz ce procesowi nanofiltracji (m.in. polaryzacja st eniowa, fouling). Rozpatrzenie 
bardziej szczeg łowych modeli, opisuj cych mechanizm transportu substancji w procesach 
membranowych, ich analiza oraz dalsze wykorzystanie w symulacji komputerowej, mogłoby 
przynie  bardziej zadawalaj ce wyniki.  
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a)

 
Rysunek 12. Zale no  st enia molowego w permeacie od długo ci membrany w czasie dla: 

a) rozpuszczalnika, b) kwasu fumarowego 

 
Rysunek 13. Zale no  strumienia obj to ciowego permeatu od długo ci membrany w czasie 
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PODSUMOWANIE I WNIOSKI 

W pracy została przeprowadzona analiza symulacji komputerowej rozdzielenia mieszaniny 
kwas fumarowy-woda za pomocą procesu nanofiltracji. Stworzono model dynamiczny modułu 
membranowego uwzględniającego zmianę stężenia składników wzdłuż drogi przepływu 
surówki. Do opisu strumieni permeaujących składników wykorzystano model K-K. Model 
procesu został zaimplementowany i rozwiązany w programie gPROMS 3.5.0. Analizując 
wyniki przeprowadzonej symulacji, rozdzielenie rozpatrywanej mieszaniny metodą 
nanofiltracji, przy danych warunkach i membranie, nie jest zbyt efektywne, co także 
przedstawiają dane eksperymentalne. Generalnie w procesie nanofiltracji pożądane jest 
uzyskanie strumienia permeatu z możliwie najmniejszą zawartością kwasu oraz strumienia 
retentatu z zatężonym kwasem. Jak wynika z uzyskanych danych, cel ten nie został osiągnięty 
w zadowalającym stopniu. Świadczy o tym wzrastające stężenie kwasu w permeacie oraz niski 
stopień retencji kwasu. Do kontynuacji prac nad rozdziałem mieszaniny woda-kwas fumarowy 
z wykorzystaniem nanofiltracji należałoby wykorzystać membranę o mniejszej średnicy porów 
lub zaproponować taki układ chemiczny, który pozwoliłby na zwiększenie cząsteczki 
zawierającej związany kwas fumarowy, np. poprzez skompleksowanie lub zmianę formy 
jonowej przy innym pH roztworu.  
Podczas symulacji wykorzystywano model dynamiczny. Miało to na celu przedstawienie 
zmiennego charakteru stężenia w rurowym module membranowym. Model dynamiczny 
uwzględnia zmianę tego stężenia zarówno na długości membrany, jak i w czasie. Znaczącym 
udoskonaleniem otrzymanych wyników byłoby wykorzystanie tego modelu do optymalizacji 
parametrów w modelu opisującym transport masy przez membranę. 
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PODZIĘKOWANIA 

Praca została wykonana w ramach działalności statutowej Politechniki Poznańskiej 03/32/DS-
PB/0602. 
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STRESZCZENIE 

Artykuł opisuje wyniki badań w skali rzeczywistej w zakresie dyspersji LPG, która może 
występować w garażu w przypadku rozszczelnienia się instalacji gazowej w samochodzie. 
Przeprowadzono sześć prób rozszczelnienia instalacji LPG, o pojemności 0,17 l gazu w fazie 
ciekłej. Rejestrowany był czas emisji i stężenie gazu w rozprzestrzeniającej się chmurze z 
uwzględnieniem wpływu wentylacji. Zaobserwowano, iż w przypadku braku wentylacji gaz LPG 
gromadzi się i zalega przy posadzce garażu, natomiast wentylacja mechaniczna (zwłaszcza 
systemy strumieniowe) szybko i skutecznie rozrzedza uwolniony gaz, minimalizując zagrożenie 
wystąpienia wybuchu, Wyniki badań zostały także wykorzystane do stworzenia optymalnego 
modelu CFD dyspersji gazu LPG w programie FDS. 

 

Słowa kluczowe: LPG, CFD, wentylacja, garaż 

 

WPROWADZENIE 

Gaz LPG jest obecnie w Polsce używany jako paliwo przez blisko 10% samochodów. 
Ponieważ nasz kraj jest jednym z nielicznych państw na świecie, gdzie tak duża liczba 
pojazdów napędzana jest przez LPG, dotychczas nie przeprowadzono dokładnych badań 
weryfikujących, czy samochody te nie stwarzają większego zagrożenia dla użytkowników od 
samochodów napędzanych benzyną lub olejem napędowym, w szczególności podczas ich 
parkowania w garażach podziemnych. Problem ten dotyczy zarówno garaży publicznych jak i 
przemysłowych. Do silników spalinowych pojazdów samochodowych najczęściej stosuje się 
skroplony gaz propan-butan, który składa się z mieszaniny około 35% propanu i 65% butanu, 
z niewielkimi zmianami proporcji w zależności od pory roku. LPG w postaci czystej jest gazem 
bezbarwnym i bezwonnym, jednak ze względu na zanieczyszczenia związkami siarki, dostępny 
w sprzedaży gaz posiada charakterystyczny zapach. Jest to korzystne, gdyż pozwala na szybkie 
jego wykrycie w przypadku wydostania się gazu do otoczenia.  

W zbiornikach samochodowych LPG utrzymywany jest w fazie ciekłej, pod wysokim 
ciśnieniem, wynoszącym około 6 atm. Po uwolnieniu następuje rozprężenie gazu i bardzo 
szybkie odparowywanie. W warunkach normalnych z 1 litra gazu w fazie ciekłej powstaje po 
odparowaniu 250 litrów fazy gazowej, więc pomieszczenia gdzie doszło do wycieku w szybkim 
tempie mogą zostać wypełnione gazem. LPG posiada około 2,5 krotnie większą gęstość od 
powietrza. Granice wybuchowości LPG mieszczą się w przedziale pomiędzy 2% (dolna granica 
wybuchowości) a 10% (górna granica wybuchowości). Kwalifikowany jest on do 2 klasy 
materiałów niebezpiecznych dopuszczonych do transportu drogowego i do grupy 
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wybuchowości IIA, a jego temperatura samozapłonu wynosi 470˚C (propan), 365˚C (butan) 
(Karty charakterystyki). 
 

STANOWISKO BADAWCZE 

Badania przeprowadzono w garażu o wymiarach 24 m x 4,75 m x 6 m. Analizowaną 
instalację gazową zamontowano w nadwoziu samochodu osobowego. Za scenariusz uwolnienia 
gazu przyjęto rozszczelnienie przewodu doprowadzającego gaz ze zbiornika do parownika, 
biegnący pod pojazdem. Znajdujący się w nim gaz jest w fazie ciekłej, a jego objętość, w 
większości samochodów wynosi około 0,17 dm3. Ze względu na zagrożenie wybuchem, 
scenariusz rozszczelnienia całego zbiornika gazu był nie możliwy do przeprowadzenia w skali 
rzeczywistej. Na badanym odcinku przewodu zamontowano 3 kryzy pomiarowe, wyposażone 
w zdalnie sterowane elektrozawory, imitujące różne wielkości rozszczelnienia przewodu, o 
średnicach odpowiednio 1 mm, 3 mm i 6 mm. 

 

 

Rysunek 14. Stanowisko badawcze oraz samochód wykorzystany do badań 
Do pomiaru stężenia gazu wykorzystane zostały grubowarstwowe czujniki detekcji 

gazu typu TGS 2610, o wysokiej czułości wykrywania LPG i jego składowych. 
Czujniki rozmieszczone zostały zgodnie ze schematem pokazanym na rys. 1. Czerwone 

punkty oznaczają czujniki na wysokości 10 cm od posadzki, natomiast zielone – na wysokości 
10 cm oraz 30 cm. 

Do badania wpływu wentylacji wykorzystano wentylator strumieniowy o średnicy 355 
mm Firmy Flakt Woods, zamontowany na wysokości 2,5 m od posadzki garażu, typowej dla 
montażu wentylatorów w rzeczywistych systemach wentylacji strumieniowej garaży. W testach 
przeprowadzonych w celu oceny wpływu wentylacji na rozkład stężenia LPG wentylator 
pracował z wydajnością zapewniającą prędkość przepływu powietrza bezpośrednio nad 
posadzką garażu wynoszącą 0,4 m/s.  
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Przeprowadzono 6 pr b rozszczelnienia instalacji LPG. W pierwszych 3 pr bach 
analizowano czas uwalnia LPG z instalacji samochodowej oraz st enie wyst puj ce w gara u 
w przypadku braku instalacji wentylacyjnej. W kolejnych 3 pr bach uruchamiany był system 
wentylacji gara u. 

 

WYNIKI BADA  

Na rysunku 2 pokazano wybrane wyniki pomiaru st enia gazu LPG, przy rednicy 
rozszczelnienia 6 mm, w przykładowych dw ch punktach pomiarowych.  Punkt pomiarowy 14 
zlokalizowany był w odległo ci 3 m natomiast  punkt pomiarowy 9 w odległo ci 9 m od r dła 
uwolnienia gazu (patrz. Rys. 1). Niebieska pionowa linia oznacza czas uruchomienia 
wentylatora strumieniowego. Linie pomarańczowe reprezentuj  pomiar na wysoko ci 10 cm od 
posadzki, natomiast bordowe – na wysoko ci 30 cm. Linie przerywane odpowiadaj  pomiarom, 
przy kt rych uwzgl dniono działanie wentylacji, natomiast linie ci głe pomiarom bez 
wentylacji. 

 

 
 

 
Rysunek 2. St enie LPG w odległo ci 3 m (punkt pomiarowy 14) i 9 m (punkt pomiarowy 9) od 

r dła uwolnienia  
 

WNIOSKI I OBSERWACJE Z PRZEPROWADZONYCH BADA  

Na podstawie przeprowadzonych badań stwierdzono, i  w przypadku rozszczelnienia 
si  instalacji LPG w samochodzie nale y spodziewa  si  kr tkotrwałego wyst pienia atmosfery 
wybuchowej ( 10 30 s), w obszarze zlokalizowanym w pobli u r dła wypływu gazu (patrz 
Rys. 2, punkt pomiarowy 14). Ponadto zaobserwowano, i  st enie LPG na wysoko ci 10 cm 
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(linie brązowe na wykresach) znacznie przewyższa stężenie na wysokości 30 cm (linie 
pomarańczowe na wykresach), co oznacza, że znacznie większe prawdopodobieństwo 
wykrycia LPG w bezpośrednim pobliżu posadzki. Jednocześnie stwierdzono, iż ilość gazu 
uwzględniona w analizach oraz warunki prowadzenia pomiarów, nie pozwoliły w sposób 
jednoznaczny potwierdzić wpływu działania wentylacji na rozprzestrzenianie się gazu. 
 

SYMULACJE CFD 

Otrzymane wyniki pomiarów wykorzystano do weryfikacji i optymalizacji modelu 
komputerowego wypływu gazu LPG w programie FDS. W dalszej olejności, w celu 
dokładniejszej analizy wpływu wentylacji na rozkład stężenia LPG w garażu przeprowadzono 
serię symulacji CFD. Na ich podstawie stwierdzono, iż przy braku instalacji wentylacyjnej gaz 
LPG gromadzi się przy posadzce i utrzymuje tam przez dłuższy czas. W przypadku zadziałania 
wentylacji gaz zostaje w krótkim czasie poderwany z posadzki i rozrzedzony. 

 
 

 
Rysunek 3. Stężenie LPG po 120 s od uwolnienia, przy braku wentylacji (rys. górny) oraz po jej 

uruchomieniu (rys. dolny). Maksymalne stężenie na skali – 4*10-3 kg/m3 odpowiada 10% DGW 
(Brzezińska, 2015). 

 
Dodatkowo, za pomocą symulacji CFD zobrazowano różnice w skuteczności 

odprowadzania gazu przez system wentylacji kanałowej i wentylacji strumieniowej. Na 
rysunku 4 pokazano zasięg chmury gazu LPG o stężeniu powyżej dolnej granicy 
wybuchowości, w przypadku jego uwolnienia bezpośrednio ze zbiornika samochodowego. 
Widoczne jest, iż system wentylacji strumieniowej znacznie skuteczniej rozrzedza i 
odprowadza gaz niż tak samo wydajny system wentylacji kanałowej (posiadający 50% wyciągu 
w pobliżu posadzki). Dodatkowo, dla porównania pokazano sytuację, której w ogóle nie 
występuje w garażu wentylacja. 
 

 
Rysunek 4. Stężenie LPG Zasięg stężenia wybuchowego w garażu w różnych warunkach wentylacji 

– kolor różowy odpowiada stężeniu równemu Dolnej Granicy Wybuchowości (Brzezińska, 2015). 
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WNIOSKI 

Na podstawie przeprowadzonych badań oraz symulacji CFD stwierdzono, iż w pomie-
szczeniach, w których istnieje ryzyko uwolnienia LPG, konieczne jest stosowanie instalacji 
wentylacyjnej. Instalacja ta, zgodnie z wymaganiami obowiązujących przepisów, powinna być 
uruchamiana samoczynnie, niezwłocznie po wykryciu gazu przez system detekcji. Jak pokazują 
wyniki pomiarów, ważne jest jednak aby detektory były umieszczane bezpośrednio w pobliżu 
posadzki pomieszczenia, gdyż tam następuje gromadzenie się gazu. Ważne jest także, aby 
systemy wentylacji tych pomieszczeń zapewniały wystarczający przepływ powietrza w 
przestrzeniach przyposadzkowych, który umożliwi poderwanie nagromadzonego tam gazu i 
jego odprowadzenie z pomieszczenia. Znacznie skuteczniejszym systemem wentylacji okazuje 
się w tym przypadku być system wentylacji strumieniowej.  

 
 
 

PODZIĘKOWANIA 

Podziękowania dla Jednostki Ratowniczo Gaśniczej PSP nr 4 w Łodzi, która udostępniła 
garaż do przeprowadzenia badań oraz prowadziła nadzór nad ich przebiegiem, firm Gazeo i 
Elpigaz Sp. z o.o., które dostarczyły instalację gazową oraz wsparcie merytoryczne, firmy 
Hekato Sp. z o.o., która zapewniła pomiar stężenia LPG, oraz firmy Fläkt Woods Sp. z o.o., 
która wyposażyła stanowisko badawcze w wentylację.  
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 STRESZCZENIE 

Celem przeprowadzonych badań było porównanie uzyskiwanych wartości stopnia 
zatrzymania gazu G i wartości objętościowych współczynników wnikania tlenu kLa do wody 
na jednostkę masy reakcyjnej, przy zastosowaniu reaktorów: reaktora air-lift z przegrodą HFP 
i bez oraz klasycznego reaktora barbotażowego o zbliżonej objętości reakcyjnej. Reaktory były 
zbudowane przy zastosowaniu tej samej rury zewnętrznej o wysokości 2m i średnicy 100mm. 
Jako fazę ciągłą stosowano wodę wodociągową a fazą rozproszoną było powietrze które 
wprowadzano do cieczy z natężeniem przepływu QG: od 50 dm3/h do 300 dm3/h. 

Na podstawie wyników przeprowadzonych badań należy stwierdzić, że przy 
zastosowaniu reaktora air-lift z układem HFP (Ho) uzyskiwane wielkości objętościowego 
współczynnika wnikania masy kLa na jednostkę masy są niemal trzykrotnie wyższe w 
porównaniu do uzyskanych z zastosowaniem klasycznego reaktora typu air-lift Ao. Wartości 
kLa uzyskane dla reaktora barbotażowego Bo były o około 50% niższe od analogicznych 
wartości zmierzonych z zastosowaniem reaktora air-lift z układem HFP (Ho). 

 
Słowa kluczowe: reaktor air-lift, reaktor barbotażowy, stopień zatrzymania gazu, objętościowy współczynnik 

wnikania tlenu 
 

WPROWADZENIE 

Istotnym utrudnieniem przy stosowaniu klasycznych reaktorów air-lift dla układów gaz-
ciało stałe-ciecz jest osadzanie się cząstek ciała stałego, tzw. „zarastanie” reaktora w strefach 
martwych. Rozwiązaniem, które pozwala znacząco ograniczyć powstawanie stref martwych 
jest zainstalowanie w strefie opadania promotora przepływu helikoidalnego HFP (HELICAL 
FLOW PROMOTER). Promotor HFP umieszczony w strefie opadania reaktora air-lift generuje 
przepływ śrubowy mieszaniny gaz-ciało stałe-ciecz w całej objętości reaktora. Na skutek 
przepływu helikoidalnego następuje wzrost wartości prędkości liniowej przy ściance aparatu 
oraz wzrost naprężeń ścinających na ściankach reaktora, co zapobiega osadzaniu się na nich 
fazy stałej. Dodatkowo przepływ helikoidalny powoduje zwiększenie długości drogi 
mieszaniny i tym samym wydłużenie czasu przebywania fazy gazowej w objętości reakcyjnej, 
co wpływa na wzrost uzyskiwanych wartości objętościowych współczynników wnikania tlenu. 
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Reaktory z zainstalowanymi promotorami HFP są wykorzystywane głównie w 
procesach, w których mamy do czynienia z przepływami trójfazowymi ze stosunkowo 
niewielką zawartością fazy stałej, np. w procesach hodowli wgłębnych czy przy utlenianiu 
ścieków z kąpieli galwanicznych. 

Celem przeprowadzonych badań było porównanie uzyskiwanych wartości stopnia 
zatrzymania gazu G i wartości objętościowych współczynników wnikania tlenu do wody kLa 
przy zastosowaniu reaktorów: reaktora air-lift z przegrodą HFP i bez oraz klasycznego reaktora 
barbotażowego o zbliżonej objętości reakcyjnej (w tej samej kolumnie barbotażowej).  

 
 

BADANIA EKSPERYMENTALNE 

Schemat stanowiska doświadczalnego przedstawiono na rysunku 1.  

 
        Rys. 1. Schemat stanowiska doświadczalnego 
 

Kolumna (I) wykonana była z pleksiglasu w formie rury o wysokości H=2000 mm i średnicy 
zewnętrznej D=100 mm o grubości ścianki δ=4mm. W przypadku obu wariantów reaktora typu 
air-lift, rurę cyrkulacyjną stanowiła rura wykonana również z pleksiglasu o wysokości hdt 
równej 1600 mm, średnicy zewnętrznej d= 50 mm oraz o grubości ścianki δdt=3 mm. W 
przypadku analizy obu reaktorów typu air-lift stosunek pól przekroju poprzecznego - Ar/Ad 
wynosił  0,33. Prześwit górny ct wynosił 90 mm, natomiast prześwit dolny cb był równy 200mm. 
Wielkość cn liczyła 50 mm. Układ HFP stanowił elastyczny przewód gumowy nawinięty po 
zewnętrznej stronie rury cyrkulacyjnej, w strefie opadania, zamykając ją na całej jej wysokości 
hdt i tworząc przegrodę ślimakową o hs/Dw=2. 

Badania zrealizowano dla trzech konfiguracji reaktorów pracujących w sposób okresowy: 
Ho-reaktor typu air-lift z układem HFP, Ao- tradycyjny reaktor typu air-lift, Bo- reaktor 
barbotażowy. Reaktory były zbudowane przy zastosowaniu tej samej rury zewnętrznej. 
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Objętości reakcyjne wynosiły odpowiednio – dla kolumny barbotażowej (rys. 2a) VR = 13,7 
dm3, dla reaktora z układem HFP VR =12,8 dm3 (rys. 2b) i bez tego układu VR =13,3 dm3 (rys. 
2c). 

      
Rys. 2. Schematy badanych reaktorów 

 
Media doświadczalne 
Jako fazę ciągłą stosowano wodę wodociągową o lepkości μL=11,06*10-4 Pa*s, napięciu 

powierzchniowym σ=737,5*10-4 N/m i gęstości ρL=1000 kg/m3. Fazą rozproszoną było 
sprężone powietrze o lepkości μG=18,06*10-6 Pa*s i gęstości 1,16 kg/m3, które wprowadzano 
do cieczy z następującymi natężeniami przepływu QG: 50, 100, 150, 200, 250 i 300 dm3/h.   
 

Metodyka pomiarów     
Stopień zatrzymania gazu wyznaczano metodą przelewową (over flow) w oparciu o 

założenia, że objętość cieczy, która po otwarciu przepływu powietrza przez reaktor spłynęła do 
cylindra pomiarowego, odpowiadała objętości gazu zawartemu w napowietrzanej wodzie. 

                휀 = 𝑉𝐺

𝑉𝐺+𝑉𝐿
                                                       (1) 

gdzie:  
εG   -  Stopień zatrzymania gazu [-] 
VG  -  Objętość cieczy wypartej przez gaz [cm3] 
VL-  Objętość cieczy wewnątrz kolumny przed rozpoczęciem napowietrzania [cm3] 
 

Objętościowe współczynniki wnikania tlenu kLa zostały wyznaczone przy użyciu klasycznej 
metody dynamicznej. Z tego powodu objętość kontaktora była wysycana azotem w celu 
wyparcia tlenu z objętości cieczy. Po zatrzymaniu przepływu azotu i po odczekaniu chwili 
czasu celem opuszczenia objętości cieczy przez pęcherze azotu, inicjowano przepływ powietrza 
i mierzono stężenie tlenu rozpuszczonego w wodzie za pomocą elektrody tlenowej WTW 
CellOx 325, podłączonej do rejestratora typu WTW Oxi 330i. 

Wartości objętościowego współczynnika wnikania tlenu kLa obliczano jako nachylenie 
prostej, będącej wynikiem graficznego rozwiązania równania (2). 

    tak
c

cc
L *ln *

*




                    (2) 

gdzie: 
kLa  - Objętościowy współczynnik wnikania masy [1/s] 
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c* - Stężenie równowagowe na granicy faz [mg/dm3] 
c   - Aktualne stężenie tlenu w wodzie [mg/dm3] 
t   - Czas procesu natleniania [s] 
 

 OMÓWIENIE WYNIKÓW 
 

Zmiany zmierzonych wartości stopnia zatrzymania gazu na jednostkę masy reakcyjnej 
w funkcji objętościowego natężenia przepływu gazu przedstawiono na rys. 3. Największe 
wartości tego parametru uzyskano dla wariantu kolumny barbotażowej (Bo), natomiast sam 
przebieg zmian wartości εG/MR jest funkcją liniową. Wartości stopnia zatrzymania gazu na 
jednostkę masy reakcyjnej otrzymane dla reaktora Bo mieściły się w zakresie od 6,86*10-4 do 
0,0034 [1/kg].  

 

  
Rys. 3. Porównanie wartości stopnia zatrzymania gazu εG na jednostkę masy reakcyjnej MR w funkcji 

objętościowego natężenia przepływu gazu dla reaktorów pracujących w sposób okresowy 
 

Wielkości stopnia zatrzymania gazu na jednostkę masy, które uzyskano odpowiednio, 
dla tradycyjnej kolumny air-lift (Ao) oraz dla aparatu z układem HFP (Ho) były bardzo do siebie 
zbliżone. Dla reaktora Ao wyniki były z zakresu od 3,97*10-4 do 0,0026 [1/kg], natomiast dla 
wariantu Ho otrzymane wartości mieściły się w granicach od 5,2*10-4 do 0,0027 [1/kg]. 
Przebieg zmian tych wartości, podobnie jak dla konfiguracji Bo jest bliski liniowemu. 
Niewielkie odchylenia od liniowego przebiegu mogą być wynikiem błędu pomiarowego. 

Należy stwierdzić, że zmiany zmierzonych wartości stopnia zatrzymania gazu na 
jednostkę masy reakcyjnej G/MR w funkcji objętościowego natężenia przepływu gazu QG są 
wprost proporcjonalne do objętości reakcyjnej stosowanego reaktora, co potwierdza 
prawidłowość wykonanych pomiarów.  

Zgodnie z przyjętą metodyką punktem wyjścia do wyznaczenia wartości 
objętościowych współczynników wnikania tlenu do wody było zarejestrowanie zmian stężenia 
tlenu rozpuszczonego w wodzie w funkcji czasu napowietrzania. Przykładowe wyniki uzyskane 
przy zastosowaniu reaktora air-lift z promotorem helikoidalnym (HFP) przedstawiono na 
rysunku 4. 
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Rys. 4. Zmiana stężenia tlenu rozpuszczonego w wodzie c w funkcji czasu napowietrzania t z zastosowaniem 

   reaktora air-lift z promotorem HFP (Ho) 

  Analizując wykres 4 należy zauważyć, że zmiana stężenia w czasie ze wzrostem 
objętościowego natężenia przepływu gazu, coraz bardziej zaczyna przypominać przebieg 
funkcji skoku jednostkowego. Czas odpowiedzi układu malał ze wzrostem wartości QG i 
mieścił się w zakresie od około 50 do 100 s. Największe odchylenie od tej obserwacji 
stwierdzono dla najmniejszego objętościowego natężenia przepływu gazu - 50 dm3/h, dla 
którego zarejestrowany czas odpowiedzi zmiany stężenia przez elektrodę, wynosił około 180 
sekund. Na podstawie zmiany stężenia tlenu rozpuszczonego c w czasie t z zastosowaniem 
zależności (1) wyznaczono metodą graficzną wartości objętościowych współczynników 
wnikania masy, porównaj rys. 5. 
 

       

 
Rys. 5. Zmiany wartości objętościowych współczynników wnikania tlenu do wody kLa na jednostkę masy wody 

MR w funkcji objętościowego natężenia doprowadzonego powietrza QG 

Podczas analizy wykresu 5 można stwierdzić, że przy tych samych wartościach 
objętościowych natężeń przepływu gazu, uzyskane wartości kLa na jednostkę masy reakcyjnej 
MR są zdecydowanie najwyższe przy zastosowaniu reaktora air-lift z układem HFP (Ho). 
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  Przy wykorzystaniu reaktora Ho wielkości kLa/MR wynosiły od 3,7*10-4 do niemal 
0,0014 [(1/s)/kg] i są one odpowiednio niemal trzykrotnie wyższe od rezultatów uzyskanych 
przy użyciu klasycznego reaktora typu air-lift Ao, dla którego otrzymane wartości parametru 
kLa/MR wynosiły odpowiednio od 1,6*10-4 do 5,1*10-4 [(1/s)/kg]. Analogiczne wartości 
uzyskane dla reaktora barbotażowego Bo mieściły się w granicach od 2,6*10-4 do 8,9*10-4 
[(1/s)/kg], co pozwoliło stwierdzić, iż były one o około 50% niższe od odpowiednich wartości 
zmierzonych z zastosowaniem reaktora air-lift z układem HFP (Ho).  

Wraz ze wzrostem objętościowego natężenia przepływu gazu wartości objętościowego 
współczynnika wnikania tlenu kLa na jednostkę masy reakcyjnej w przypadku zastosowania 
reaktora air-lift z układem HFP wzrastają monotonicznie w całym zakresie badań. W przypadku 
zastosowania pozostałych typów reaktorów nie stwierdzono podobnej obserwacji, porównaj 
rysunek 5. Przyczyny takiego wyniku doświadczenia należy, jak się wydaje doszukiwać w 
zjawisku „zatrzymywania” cyrkulacji mieszaniny w reaktorze na skutek wypełnienia strefy 
przelewu „pianą”, co miało miejsce w tradycyjnego wariantu reaktora air-lift w przeciwieństwie 
do reaktora z zainstalowanym promotorem HFP. Istotnie większe, ok. trzykrotnie, wartości 
objętościowych współczynników wnikania tlenu na jednostkę masy, uzyskiwane w reaktorze z 
zainstalowanym promotorem HFP są efektem helikoidalnego toru przepływu mieszaniny, 
zarówno w strefie wznoszenia jak i opadania. W związku z helikoidalnym przepływem 
mieszaniny w reaktorze wzrasta długość drogi jaką pokonuje ciecz, wzrasta więc czas kontaktu 
międzyfazowego z cieczą co powoduje uzyskiwanie wyższych wartości objętościowych 
współczynników wnikania masy. 

 
WNIOSKI 

Przy zastosowaniu reaktora air-lift z układem HFP uzyskane wartości kLa/MR są 
zdecydowanie najwyższe, wielkości objętościowego współczynnika wnikania masy kLa na 
jednostkę masy są niemal trzykrotnie wyższe w porównaniu do uzyskanych z wykorzystaniem 
klasycznego reaktora typu air-lift Ao. Wartości kLa/MR uzyskane dla reaktora barbotażowego 
Bo są o około 50% niższe od zmierzonych z zastosowaniem reaktora air-lift z układem HFP 
(Ho).  

Wyższe wartości współczynnika wnikania tlenu w reaktorze air-lift z zainstalowanym 
promotorem (HFP) w stosunku do reaktora bez promotora (HFP) wynikają z dłuższego czasu 
przebywania fazy gazowej, który jest efektem helikoidalnego toru przepływu mieszaniny, 
zarówno w strefie wznoszenia jak i opadania. W klasycznych reaktorach air-lift występuje 
jedynie przepływ poosiowy. 
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ABSTRACT 

The purpose of this paper is to presents results of studies on pulsed-bubble column with 
oscillating sparger in comparison to a classical pulsed-bubble column. The sparger was 
first placed in stationary position above pulsating device. Later the sparger was directly 
attached to it. This study compares such parameters as volumetric mass transfer coefficient, 
kLa, and gas holdup εg for stationary and pulsating sparger. Measurements were taken for 
resonant frequencies of the column. They ranged from 1 Hz to 100 Hz, and amplitude 
ranged from 0,25 mm to 1 mm. All measurements were conducted in air-water system. 
Along with numeric results we present pictures obtained from high speed camera, 
comparing flow and creation of bubbles for stationary and pulsating gas sparger. Camera 
speed was set to 500 frames per second. Analysis of pictures showed significant changes 
in bubble formation and hydrodynamics. These changes are supported by significant 
increase of volumetric mass transfer coefficient, kLa, and gas holdup. 
 

Keywords: bubble, column, oscillating, sparger 

 

INTRODUCTION 

As can be seen in the literature, introducing pulsations to a bubble column may cause a 
significant reduction in the size of forming bubbles [1-4], their more uniform distribution over 
the reactor volume [2], and enhanced detachment speed of bubbles from the injector holes 
(sparger) [1, 2]. These changes in the hydrodynamics of gas bubbles flow, translate into 
increased gas-liquid contact area, and thus intensify mass transfer process. Issues of such gas 
flow are relatively well described in the literature of the subject, at least for technical purposes. 

The problem of gas flow from oscillating injector to the liquid is presented in the literature 
very modestly. In the available literature only one report on the subject was found [Hadavand, 
3]. This phenomenon this is not a new practice. It exist, to a greater or lesser extent, in any 
process of introducing gas into a liquid. Importance of the dynamics of this process is evident 
in economic and military applications. The fact that so little attention is devoted to the issue, is 
probably due to the fact that the analysis of the considered situation requires the use of advanced 
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techniques, such as high-speed cameras that were not previously available. In addition, one 
should not forget the need to analyze the dynamics of not only the flow of gas from the injector 
but also the impact of this phenomenon on entire system. 

EXPERIMENTAL APPARATUS 
Experimental studies were conducted in the Department of Chemical Engineering, 

Technical University of Lodz. Diagram of measuring apparatus shown in Fig. 1.  

Figure 1. Diagram of the measuring apparatus. (I-1)-Glass column, (I-2)-Rack, (I-3)-Springs (II-1)-Pulsation 
device, (II-2)- Eccentric drive, (II-3)-Engine shaft, (II-4)-Power inverter, (III-1)-Flowmeter, (III-2)-Sparger,  

(IV-1)-Peristaltic pump, (V-1.2)-Thermostatic system 

In the present study, following terminology is defined: 
- Stationary syste  – injector is attached to the wall of the column above pulsation device. 
- Mo ing syste  – injector is permanently attached to the surface of pulsation device. 

METHODOLOGY OF MEASUREMENTS 
The column was filled with tap water to the desired height Hp., using the overflow holes 

in the side wall of the column (Zi). These overflow holes were connected via flexible lines with 
measuring vessels. After determining the amount of liquid in the column, the holes were closed 
hydraulically. Gas phase was introduced to liquid through the valve (ZG), flowmeter and 
injector. For the purpose of measurements volumetric gas flow rates, G = 200, 400 and 600 
dm3 were used. These values correspond to empty column gas velocities, equal to Ui = 3.1, 6.2 
and 9.3 mm/s, accordingly. Measurement procedure included several steps. First, column was 
filled with water poured up to the height of Hp. Then nitrogen was introduced in order to remove 
oxygen. In this step frequency f and the amplitude of pulsation A were determined. After 
stabilizing column operating parameters ( G, w, f, A, T) hydraulic seal Zi was opened in order 

A  
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to remove excess water. After the level of oxygen in the water dropped to a certain low level  
(C <0.1 mg/dm3) position of the valve ZG was changed so that air could be introduced into the 
column. Flow rate of air Qp was equal to the flow rate of nitrogen QN. The moment of inserting 
air marked beginning of proper, continuous measurement of the dynamics of changes in the 
concentration of oxygen c, and temperatures T, during aeration period, t. After completion of 
the measurement, volume of liquid which overflowed through the hole at a height Hp, was 
written down. In order to test the moving system, injector has been welded to the surface of 
pulsating device. Gas was supplied through flexible hoses to the gas inlets that have been bent 
upwards so as not to obstruct pulsating device. 

METHOD OF CALCULATIONS 
Gas holdup εg, was determined using overflow method based on the volume of liquid 

displaced by the gas: 
휀𝑔 =

𝑉𝑔

𝑉𝑔+𝑉0
 

where:  
εg   - Gas holdup [-] 
Vg  - Volume of liquid displaced by the gas [cm3] 
V0-  Volume of liquid inside column before starting aeration with oxygen [cm3] 

Volumetric mass transfer coefficient kLa, was determined by a dynamic method from 
equation:  

𝑙𝑛 (
𝑐∗−𝑐

𝑐∗
) = −𝑘𝐿𝑎 ∗ 𝑡 

wheree: 
kLa  - Volumetric mass transfer coefficient [1/s] 
c* - The equilibrium concentration of oxygen at the interface [mg/dm3] 
c   - Current concentration of oxygen in water [mg/dm3] 
t   - Aeration time [s] 

RESULTS AND DISCUSSION 
Conducted research allowed establish that greater values of volumetric mass transfer 

coefficient, kla and the gas holdup, εg were achieved for the moving system. This phenomenon 
which is presented in the illustrative diagrams (Fig. 2 and 3). 

A) B) 
Figure 2. Gas holdup for two values of amplitude, in stationary and moving system:  A) QG=400 dm3/h,  

B) QG=600 dm3/h. Hp = 0,102 m. A = 0,5 mm; 1 mm 

(1) 

(2) 
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On the basis of changes in gas holdup for moving and stationary system, as a function of 

pulse frequency f (Fig. 2) it can be stated that for the moving system εg values are 
correspondingly higher as compared to stationary system. When comparing moving system to 
stationary system these changes were observed; increase in the gas holdup from 32% for 
frequency of 31 Hz (Fig. 2B), up to 120% for frequency of 48 Hz (Fig. 2A). 

 
A) 

 
B) 

Figure 3. Volumetric mass transfer coefficient for two values of amplitude, in stationary and moving system:  
 A) QG=400 dm3/h  B) QG=600 dm3/h,  Hp = 0,102 m 

Changes of volumetric mass transfer coefficient kLa as a function of pulse frequency f 
(Fig. 3) are analogous to changes of εg. Compared to stationary one, moving system shows an 
increase in the volumetric oxygen transfer coefficient kLa to water, from 17% at frequency of 
38 Hz to 296% for the pulsation frequency of 58 Hz (Fig. 3.A). 

In this study we also recorded the air flow from the sparger holes using a high speed 
camera (250 frames/second). Analysis of recorded experiments consisted of analysing recorded 
films played at a reduced speed and the analysis of individual images (frames). Sample images 
are shown in Figures 4 and 5. 

 
A) B) C) 

Figure 4. Comparison of bubble flow inside column with: A) stationary system, no pulsation, B) stationary 
system, C) moving system.  f = 36 Hz, QG = 400 dm3/h, A = 0,5 mm, Hp = 0,102 m 

Photographs presented in Figure 4 show that the introduction of pulsations (regardless of 
sprager installation method) to the bubble column causes reduction in size of bubbles which are 
trapped in a significantly greater amount in liquid. Also, they are uniformly distributed over the 
entire volume of liquid, which confirms the observations included in other reports [1-3]. 
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A) B) C) 

Figure 4. Comparison of bubble flow inside column with: A) stationary system, no pulsation, B) stationary 
system, C) moving system.  f = 36 Hz, QG = 400 dm3/h, A = 0,5 mm, Hp = 0,102 m 

By using moving system a significant change in the mechanism of formation of bubbles 
can be seen, in relation to the stationary system (see images in Figure 5). In the absence of 
pulsations introduced into the column, bubbles break away irregularly (see images in Figure 
5.A). The introduction of pulsations changes the mechanism of formation of bubbles into a 
more structured one (see images in Figures 5.B and 5.C) by observing the four larger bubbles 
that are at the same height, marked in red, having just simultaneously separated from sparger 
holes. Comparing stationary system to a moving one, bubbles break off more frequently and 
are more compact when using the latter. In addition, it was observed that using moving system, 
causes bubbles to break away from the sparger holes mainly when the injector (and pulsator 
plate), move down the column. 

CONCLUSIONS 
Based on extensive investigations authors state that: 

 Introduction of pulsations using both moving and stationary system, causes a reduction 
of the size of forming bubbles, slowing their flow and causes their even distribution 
throughout the liquid volume. 

 Pulsation in a stationary system (with an injector attached to the plate ) changes the 
mechanism of formation of bubbles. When using moving system bubbles become 
detached only when the injector is moving down. 

 By comparing moving system to the stationary, certain behaviours were observed; 
value of the gas holdup εG, grew from 32% to 120% for use pulse frequency 31 Hz 
and 48 Hz, respectively. In analogy the volumetric mass transfer coefficient kLa 
increased from 17% to 290% for pulsation frequency of 35 Hz and 58 Hz, 
respectively.  
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STRESZCZENIE 

Dzięki wprowadzeniu do klasycznej kolumny barbotażowej pulsacji zasadniczo zmienia się 
hydrodynamika przepływu pęcherzy gazowych. Oprócz sił wyporu, oporu i ciężkości, na 
przepływający przez warstwę cieczy pęcherz gazowy działa również siła Bjerknes’a. Siła ta 
skierowana jest przeciwnie do siły wyporu. Zaobserwowano, że działanie tej siły skutkuje 
dodatkowym zmniejszeniem prędkości przepływu pęcherzy gazu oraz rozbiciem pęcherzy 
gazowych na mniejsze. Stwierdzono istotny wzrost stopnia zatrzymania gazu (εG) i wartości 
współczynnika wymiany masy (kLa). Z analizy uzyskanych danych doświadczalnych wynika, że 
monotoniczny wzrost częstości pulsacji wprowadzanych do układu powoduje niemonotoniczny, 
zbliżony do sinusoidalnego wzrost wartości stopnia zatrzymania gazu i współczynnika wnikania 
masy w porównaniu z prowadzeniem procesu bez pulsacji. Maksymalne, nawet kilkukrotne, 
wzrosty ich wartości odnotowano przy stosowaniu częstotliwości rezonansowych pulsacji 
wywołujących fale stojącą w kolumnie. 
 

Słowa kluczowe: barbotażowa kolumna pulsacyjna, stopień zatrzymania gazu, wymiana masy 

 

WPROWADZENIE 

Barbotażowe kolumny pulsacyjne, można zakwalifikować do grupy dynamicznych 
kontaktorów między fazowych, stosowanych w celu intensyfikacji wymiany masy w układach 
ciecz gaz. Podstawową zaletą barbotażowych kolumn pulsacyjnych, w porównaniu do kolumn 
z mieszadłem mechanicznym, jest brak mieszania wstecznego, zachowanie przepływu 
tłokowego pęcherzy gazowych, a także minimalizacja objętości stref martwych (kontaktu 
międzyfazowego). Wprowadzenie pulsacji fazy ciągłej w kolumnie barbotażowej np. za 
pomocą elementu pulsującego o odpowiedniej częstotliwości i amplitudzie drgań, prowadzi do 
rozbicia (zmniejszenia rozmiarów) pęcherzy przepływającego gazu oraz istotne zmniejsza, a 
nawet zatrzymuje ich wypływ. Spowolnienie wypływu czy nawet zatrzymanie pęcherzy 
wynika z oddziaływania na nie siły Bjerknes’a W efekcie można tak dobrać parametry 
prowadzenia procesu, (częstotliwość, amplitudę drgań, itd.) by w istotny sposób zwiększyć 
stopień zatrzymania gazu co wpływa na intensyfikację wymiany masy. 

W prezentowanej pracy podjęto próbę ustalenia wpływu pulsacji o częstotliwościach 
rezonansowych na wartości stopnia zatrzymania gazu εG i objętościowego współczynnika 
wnikania masy kLa w barbotażowych kolumnach pulsacyjnych o smukłościach 3 < H / D < 14. 
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APARATURA I MEDIA DOŚWIADCZALNE 

 Pomiary wykonano w kolumnie szklanej o przekroju kwadratowym, boku a=0,135m i wysokości 
H=2,25m. Sztywną, okrągłą płytkę pulsatora o średnicy dp=0,12m zainstalowano w przy dnie kolumny. 
Prędkość przepływu pęcherzy gazowych, w przeliczeniu na pusty aparat, uG zmieniano w zakresie od 3 
mm/s do 10 mm/s natomiast amplitudę pulsacji płytki pulsatora A w zakresie 0,25mm do 1mm a 
częstotliwość f od 1Hz do 100 Hz. Dla ciągłego oznaczania zmian stężenia tlenu w cieczy instalacja 
wyposażona została w obieg cyrkulacyjny wody . Ciecz pobierana była przez pompę perystaltyczną z 
dolnej części kolumny poniżej płytki pulsatora i przetłaczana do układu termostatującego, a następnie 
do przepływowego naczynka pomiarowego, w którym zainstalowano sondę do pomiaru stężenia tlenu 
rozpuszczonego w wodzie ci i temperatury Ti cieczy, dalej woda wpływała do kolumny w połowie jej 
wysokości. W pomiarach stosowano sondę tlenową Oxi 3310 Setz Incl. Cellox 325-3 (WTW – Niemcy). 
Woda była przetłaczana przez układ cyrkulacyjny ze stałym objętościowym natężeniem przepływu Qw= 
0,7 dm3 /min.  

Jako mediów doświadczalnych użyto wody wodociągowej (fazy ciągłej) o gęstości 1000 
kg/m3, napięciu międzyfazowym σw= 726.7*10−4 N/m, lepkości dynamicznej μw= 1*10-3 Pa*s. 
Fazę rozproszoną stanowił azot techniczny z butli i powietrze z sieci wydziałowej o gęstościach 
przyjętych odpowiednio ρN=1,25 kg/m3, ρA=1,2 kg/m3. Badania przeprowadzono w 
temperaturze T=18-20 oC. 

 
METODYKA OBLICZEŃ 

 
Na podstawie uzyskanych wyników wyznaczano stopnień zatrzymania gazu metodą przelewową, 

analogicznie jak w pracy (Budzyński P., i in. 2015) na podstawie zależności (1): 

     (1) 
gdzie: 
Hp- początkowa wysokość słupa wody w kolumnie [m] 
Hk- końcowa wysokość słupa wody (po przelaniu objętości zajmowanej przez gaz) [m] 

Podstawowym założeniem metody przelewowej jest przyjęcie, że objętość przelanej cieczy Vp  jest 
równa sumarycznej objętości pęcherzy gazowych zatrzymanych w cieczy podczas trwania procesu. 
Wybór metody przelewowej do pomiaru stopnia zatrzymania gazu w przypadku barbotażowych kolumn 
pulsacyjnych wynikał z faktu, że pomiar objętości przelanej cieczy Vp jest znacznie dokładniejszy, niż 
błąd odczytu średniej wysokości pulsującej mieszaniny gaz-ciecz. 

Objętościowy współczynnik wnikania tlenu wyznaczono metodą dynamiczną w oparciu o 
zmierzone wartości stężenia tlenu rozpuszczonego w czasie, analogicznie jak w pracy (Ellenberger 
J., Krishna R., 2002)  z zależności (2) 

 ccak
dt
dc

L  *      (2) 

gdzie: 
c*- stężenie równowagowe tlenu w wodzie [mg/dm3] 
c- aktualne stężenia tlenu w wodzie [mg/dm3] 
kL- współczynnik wnikania tlenu do wody [m/s] 
a - powierzchnia właściwa wymiany masy [m2/m3] 

WYNIKI I DYSKUSJA 
Przykładowe wyniki pomiarów, zmian wartości aparaturowego objętościowego 

współczynnika wnikania tlenu kLa oraz stopnia zatrzymania gazu εG, od mocy wprowadzonej 
na jednostkę masy przedstawiono na rys. 1.  

Wraz ze zwiększaniem częstotliwości drgań (rys. 1) obserwowano niemonotoniczny 
wzrost wartości kLa i εG. Maksymalne ich wartości stwierdzono przy zastosowaniu częstości 

p

kp
G H

HH 
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rezonansowych pulsacji analogicznie jak w pracach (Ellenberger J. i inni 2005, Budzyński P., 
Dziubiński M. 2014). Wartości tych częstości rezonansowych (porównaj strzałki na rysunku nr 
1) nie można jednak przewidywać jedynie w oparciu o model pierwszego rzędu jak 
zaproponowali (Bretsznajder S., Pasiuk W. 1963) ale i wyższego, zgodnie z propozycją (Knopf 
F.C. i inni 2006). Wybór modelu dynamicznego zależy głównie smukłości kolumny  

 
Rysunek 1. Zmiany wartości stopnia zatrzymania gazu εG, i objętościowego współczynnika wnikania masy kLa 

w funkcji częstotliwości drgań płytki pulsatora, dla warunków A=1mm; uG=9,3mm/s; H0=1,02m 

WNIOSKI 

- Zarówno stopień zatrzymania gazu εG jak objętościowy współczynnik wnikania masy kLa 
zmieniają się niemonotonicznie w funkcji częstotliwości wprowadzanych pulsacji. 
Maksymalne wartości kLa i εG odnotowano dla kolejnych częstości rezonansowych.  

- Z przeprowadzonych badań wynika, że w przypadku kolumn barbotażowych, o stopniu 
zatrzymania gazu w cieczy od 2% do 8%, dla smukłości 3<H/D<8 dla wyznaczenie 
częstotliwości rezonansowych trzeba zastosować „niepotłumiony” model drugiego rzędu 
natomiast dla kolumn o smukłości H/D>8 może być stosowany model pierwszego rzędu. 
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STRESZCZENIE 

Osady, które gromadzą się na dnie rzek oraz zbiorników wodnych odgrywają ważna rolę w ocenie 
jakości środowiska wodnego. W osadach dennych zatrzymywanych jest szereg szkodliwych 
substancji chemicznych zawierających metale ciężkie i trwałe związki organiczne. Metale ciężkie 
są odprowadzane do wód powierzchniowych wraz ze ściekami przemysłowymi i komunalnymi oraz 
w wyniku spływu powierzchniowego z obszarów zurbanizowanych i rolniczych. W pracy 
przedstawiono wyniki badań poziomu występowania wybranych metali ciężkich w osadach 
dennych wód ujścia Odry za rok 2015. Badania te realizowane są w ramach Państwowego 
Monitoringu Środowiska przez Inspekcję Ochrony Środowiska. 

Słowa kluczowe: metale ciężkie, osady denne, ujście Odry 

 

WPROWADZENIE 

Metale ciężkie, pochodzące zarówno ze źródeł naturalnych, jak i antropogenicznych, ulegają w 
wodach przemianom chemicznym, procesom adsorpcji i kompleksowania, a następnie 
procesom sedymentacji i akumulacji w osadach dennych (Skwierawski A., Sidoruk M., 2011). 
Zanieczyszczone osady mogą szkodliwie oddziaływać na zasoby biologiczne wód 
powierzchniowych i pośrednio na zdrowie człowieka (Hong-Jiao P. i in., 2015; Dąbrowska L., 
2011). Ze względu na wielokrotnie większe stężenia substancji szkodliwych w osadach niż w 
wodzie analiza chemiczna osadów umożliwia obserwację zmian nawet przy stosunkowo 
niewielkim stopniu zanieczyszczenia. Skład chemiczny osadów dennych jest zależny od typów 
i rodzajów gleb w zlewni, użycia nawozów sztucznych i środków ochrony roślin (Bąk Ł. i in., 
2014). Innymi źródłami zanieczyszczeń są m.in.: resztki roślinne, osady ściekowe, odcieki ze 
składowisk odpadów, popioły z elektrowni i elektrociepłowni, jak również ścieki przemysłowe 
pochodzące głównie z przemysłu metalurgicznego, elektrochemicznego i chemicznego (Sojka 
M. i in., 2013). Monitorowanie stężeń metali ciężkich w osadach dennych zbiorników wodnych 
jest jedną z metod, która pozwala ocenić stan zanieczyszczenia środowiska wodnego 
(Zhaoyong Z. i in., 2016). W obszarach ujściowych, fizyczne, chemiczne i biologiczne 
interakcje między wodami słodkowodnymi i morskimi mają głęboki wpływ na 
przemieszczanie się cząstek zawieszonych w wodach powierzchniowych, w tym metali 
ciężkich (Hong-Jiao P. i in., 2015).  
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W pracy przedstawiono analizę wyników badań stężeń wybranych metali ciężkich w osadach 
dennych wód ujścia Odry. Badania te realizowane są w ramach Państwowego Monitoringu 
Środowiska przez Inspekcję Ochrony Środowiska. 
 

CHARAKTERYSTYKA UJŚCIA ODRY 

Odra, druga pod względem długości i wielkości przepływu rzeka w Polsce, jest największym i 
najzasobniejszym ciekiem na Pomorzu Zachodnim. W granicach województwa znajduje się jej 
dolny i ujściowy odcinek, tworząc skomplikowany układ hydrologiczny będący siecią kanałów.  
Powyżej Gryfina, we wsi Widuchowa, Odra rozdziela się na dwa nurty – uchodzącą do jeziora 
Dąbie Odrę Wschodnią (Regalicę), przepływającą przez Gryfino i prawobrzeżne dzielnice 
Szczecina i Odrę Zachodnią, płynącą jako rzeka graniczna do Szczecina i przepływającą dalej 
przez lewobrzeżną część miasta. W okolicy Szczecina, na Międzyodrzu, płynie już kilkoma 
korytami, z których główne to (oprócz Regalicy i Odry Zachodniej) Duńczyca, Parnica i Święta.  
Odra jest odbiornikiem wód ze zlewni o ogromnym obszarze. Rzeka narażona jest na zrzuty 
zanieczyszczeń z miejscowości usytuowanych w bezpośrednim sąsiedztwie (Landsberg-
Uczciwek M. i in. 2008). 
 

PUNKTY POBIERANIA 

Na rysunku 1 przedstawiona została lokalizacja punktów pobierania prób osadów dennych na 
rzece Odrze. Wraz z biegiem rzeki są to: Odra w Osinowie (E 14,12444; N 52,83892), Odra w 
Krajniku Dolnym (E 14,33344; N 53,04381), Odra w Widuchowej (E 14,38686; N 53,13806), 
Odra w Gryfinie (E 14,48389; N 53,25492), Odra w Moczyłach (E 14,47287;  N 53,32178) i 
Odra w Policach (E 14,60197; N 53,55169). 

 

 
Rysunek 1. Lokalizacja punktów pobierania osadów dennych 

 



XXII Og lnopolska Konferencja In ynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 wrze nia 2016 r. 

228 
 

WYNIKI BADA  I ICH DYSKUSJA 

W tabeli 1 zestawiono wyniki badań st eń wybranych metali w osadach w d uj cia Odry za 
rok 2015, a ich graficzn  prezentacj  przedstawiaj  kolejno rysunki 2-7. Ze wzgl du na 
wła ciwo ci i potencjalny wpływ na rodowisko do rozwa ań wybrano nast puj ce metale: 
mied  Cu, cynk Zn, oł w Pb, bar Ba, tytan Ti oraz mangan Mn. 
 

Tabela 7. Zestawienie wynik w badań st eń wybranych metali za rok 2015 (na podstawie danych Inspekcji 
Ochrony rodowiska uzyskane w ramach Państwowego Monitoringu rodowiska) 

Punkt 
pobierania 

St enie mg/kg  

Cu Zn Pb Ba Ti Mn 

Osin w 4 32 6 23 129 80 

Krajnik dolny 2 12 4 13 188 46 

Widuchowa 7 35 15 27 109 66 

Gryfino 41 280 83 223 127 447 

Moczyły 60 120 666 107 307 245 

Police 8 34 18 27 258 204 
 

 

Rysunek 2. Graficzna prezentacja st eń cynku w osadach Odry w 2015 roku 

 

 
Rysunek 3. Graficzna prezentacja st eń miedzi w osadach Odry w 2015 roku 
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Rysunek 4. Graficzna prezentacja st eń baru w osadach Odry w 2015 roku 

 

 
Rysunek 5. Graficzna prezentacja st eń tytanu w osadach Odry w 2015 roku 

 

 
Rysunek 6. Graficzna prezentacja st eń ołowiu w osadach Odry w 2015 roku 

 



XXII Og lnopolska Konferencja In ynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 wrze nia 2016 r. 

230 
 

 
Rysunek 7. Graficzna prezentacja st eń manganu w osadach Odry w 2015 roku 

 
Analizuj c dane zestawione w tabeli 1 i powy sze rysunki zaobserwowano, e praktycznie 
w ka dym omawianym przypadku, wraz z biegiem rzeki nast puje wzrost st enia metali, 
najwy sze st enia wyst puj  w punktach w Gryfinie i Moczyłach, by potem w Policach spa  
do poziomu z Widuchowej (poza tytanem i manganem). Ma to najprawdopodobniej zwi zek 
ze wzrastaj cym stopniem urbanizacji teren w przyległych wraz z biegiem rzeki. 
Por wnuj c uzyskane wyniki z wytycznymi rozporz dzenia Ministra rodowiska (w sprawie 
rodzaju oraz st eń substancji, kt re powoduj , e urobek jest zanieczyszczony, oraz w sprawie 
standard w jako ci gleby i ziemi) badane osady nie s  zanieczyszczone. Je li jednak oceni si  
klas  biogeochemiczn  to osady te zakwalifikuje si  jako osady szkodliwie oddziałuj ce na 
organizmy ywe.  
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Słowa kluczowe: Chitozan, żel, adsorpcja. 
 

WSTĘP 

Chitozan jest kopolimerem (1,4-β-)–2–acetyloamino–2–dezoksy–D–glukopiranozy i 

(1,4-β-)–2–amino–2–dezoksy–D–glukopiranozy. Dzięki obecności w cząsteczce reaktywnych 

grup –OH i -NH2 odznacza się dobrymi własności adsorpcyjnymi, głównie w stosunku do 

jonów metali przejściowych – wykazuje bowiem zdolność tworzenia związków chelatowych.  

Kinetykę sorpcji najczęściej opisuje się równaniami reakcyjnymi pseudo I i II rzędu, 

bądź modelem dyfuzyjnym. Jako sorbent dotychczas badano hydrożelowe granulki 

chitozanowe, membrany, mikrogranulki formowane w procesie suszenia rozpryskowego bądź 

suszenia w warunkach nadkrytycznych. Formy te nie wykazują zdolności sorpcyjnych w 

stosunku do jonów wapnia [1]. W pracy podjęto badania sorpcji jonów wapnia w hydrożelu 

chitozanowych formującym się w fizjologicznej temperaturze ciała ludzkiego. Hydrożele te 

tworzą się na skutek obecności β-glicerofosforanu sodu. Obecność w strukturze fosforu zmienia 

własności sorpcyjne hydrożelu. Możliwość wytwarzania hydrożeli chitozanowych 

zawierających w strukturze fosfor i wapń czyni je atrakcyjnymi w inżynierii biomedycznej – 

konkretnie jako skafoldy do hodowli osteoblastów [2]. 

W prezentowanej pracy przedstawiono kinetykę sorpcji jonów wapnia w hydrożelu 

chitozanowym formującym się w temperaturze ciała ludzkiego i opisano modelem 

zakładającym jednoczesny proces dyfuzji i reakcji chemicznej. 
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OPIS PROCESU 
 

Parametry kinetyczne (współczynnik dyfuzji i stałą szybkości reakcji chemicznej) procesu wnikania 

masy wapnia do struktury żelu chitozanowego w kształcie walca określono na podstawie: 

 badań doświadczalnych, wykonanych w reaktorze okresowym z mieszaniem, 

 modelu matematycznego procesu wnikania masy (wapnia) do struktury żelu chitozanowego, 

 zaproponowanej metody identyfikacji parametrów kinetycznych procesów opisywanych 

nieliniowymi równaniami algebraicznymi. 

 

Badania doświadczalne  

Badania doświadczalne dotyczące kinetyki wnikania masy wapnia do żelu chitozanowego 

przeprowadzono w okresowym reaktorze doświadczalnym z idealnym wymieszaniem.  

 
Rys. 1. Schemat reaktora okresowego 

 

Badania polegały na określeniu zmian stężenia wapnia w wodnym roztworze tego związku w 

czasie. W roztworze wodnym (rys. 1.) umieszczono strukturę żelu chitozanowego w kształcie walca o 

średnicy równej wysokości i równej 3,5·10-2 m. Objętość cieczy (wodnego roztworu wapnia) w 

reaktorze wynosiła 2,5·10-4  m3. Żel wytwarzano w następujący sposób: 0,4 g chitozanu (SD=80%) 

rozpuszczano w 16 ml 0,1M HCl; tak przygotowany roztwór chitozanu pozostawiono do całkowitego 

rozpuszczenia; następnie rozpuszczano 2 g β-glicerofosforanu sodu (Na-β-GP) w 2 ml wody 

dejonizowanej (18 µS). Otrzymany roztwór soli chitozanu schładzano do temperatury 4°C. Kolejno w 

niskiej temperaturze tj. w warunkach kruszonego lodu do roztworu chitozanu (sol) dozowano kropla po 

kropli roztwór Na-β-GP intensywnie mieszając. Otrzymane roztwory inkubowano w temperaturze 37°C 

przez 24 h w celu całkowitego ich zżelowania w pojemnikach pozwalających na otrzymanie formy 

walca. Uzyskane wyniki zestawiono w tabeli 1. 
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Tabela 1. Rozkład stężeń wapnia w fazie ciekłej 

 
Czas 

t , min 

CA , mol/m3 

Nr serii pomiarowej 

I II III IV V VI VII 

0 452 680 1120 1560 1780 2010 2240 

15 450 670 1120 1520 1760 1990 2140 

30 450 660 1110 1510 1750 1980 2130 

60 440 660 1100 1500 1740 1950 2130 

90 435 650 1100 1490 1740 1950 2120 

120 430 640 1090 1480 1730 1935 2120 

180 425 640 1080 1480 1720 1930 2090 

360 425 630 1080 1460 1715 1920 2090 

480 425 625 1060 1440 1713 1915 2090 

 

Wyniki doświadczalne (zmiany stężenia wapnia w fazie ciekłej w czasie) skorelowano równaniem 

w postaci: 

𝐶𝐴(𝑡) = 𝑎0 + 𝑎1 ∙ 𝑒𝑥𝑝(𝑎2 ∙ 𝑡)                       (1) 

Wartości współczynników ai, i = 0,1,2, zestawiono w tabeli 2. 

 
    Tabela 2. Współczynniki ai, i = 0,1,2 równania (1) 

 

Współczynniki  

Nr serii pomiarowej 

I II III IV V VI VII 

𝑎0 423,59 626,492 1,064x103 1,452x103 1,715x103 1,919x103 2,107x103 

𝑎1 31,056 50,682 57,287 92,57 59,768 89,824 131,495 

𝑎2 -0,011 -8,912x10-3 -6,046x10-3 -0,01 -0,013 -0,014 -0,075 

 

      Masa wapnia (wyrażona molowo) ubywająca z fazy ciekłej po czasie  𝑡𝑘 dana jest zależnością: 

𝑀𝐴
𝑑(𝑡) = 𝑉𝑐 ∙ [𝐶𝐴(0) − 𝐶𝐴(𝑡𝑘)]                                                                                                             (2) 

       Przykładowe wyniki doświadczalne (tabela 1) skorelowane równaniem (1) przedstawiono na 

rysunkach od 2 do 8. 
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Rys. 2. Rozkład stężenia wapnia (faza ciekła)  
w czasie.  ● – eksperyment, ∙∙∙ - równanie (1).  Seria 
nr 1. Współczynnik korelacji R = 0,982 

 Rys. 3. Rozkład stężenia wapnia (faza ciekła)  
w czasie.  ● – eksperyment, ∙∙∙ - równanie (1).  Seria 
nr 2. Współczynnik korelacji R = 0,984 

 

 

 

Rys. 4. Rozkład stężenia wapnia (faza ciekła)  
w czasie.  ● – eksperyment, ∙∙∙ - równanie (1).  Seria 
nr 3. Współczynnik korelacji R = 0,969 

 Rys. 5. Rozkład stężenia wapnia (faza ciekła)  
w czasie.  ● – eksperyment, ∙∙∙ - równanie (1).  Seria 
nr 4. Współczynnik korelacji R = 0,956 

 

 

 

Rys. 6. Rozkład stężenia wapnia (faza ciekła)  
w czasie.  ● – eksperyment, ∙∙∙ - równanie (1).   Seria 
nr 5. Współczynnik korelacji R = 0,956 

 Rys. 7. Rozkład stężenia wapnia (faza ciekła)  
w czasie.  ● – eksperyment, ∙∙∙ - równanie (1).  Seria 
nr 6. Współczynnik korelacji R = 0,992 
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Rys. 8. Rozkład stężenia wapnia (faza ciekła)  
w czasie.  ● – eksperyment, ∙∙∙ - równanie (1).  Seria 
nr 7. Współczynnik korelacji R = 0,969 

  

 

Model matematyczny 

Różniczkowy bilans masowy składnika A (wapnia) wyrażony molowo (równanie ciągłości) 

uwzględniający jego akumulację, przepływ i udział w reakcjach chemicznych ma postać: 
𝜕𝐶𝐴

𝜕𝑡
= 𝑑𝑖𝑣 𝑁�̇� + ∑ 𝛾𝐴𝑗  𝑅𝑗

𝑟
𝑗=1                        (3) 

W układzie cylindrycznym, przy założeniu, że dyfuzja odbywa się jedynie w kierunku 

promieniowym i osiowym a reakcja chemiczna jest reakcją prostą  o równaniu: 

𝑅𝐴 = 𝑘 ∙  𝐶𝐴                         (4) 

oraz, że współczynnik dyfuzji w obu kierunkach jest jednakowy (𝐷𝐴𝐵), równanie (3) sprowadza 

się do postaci (rys.1): 
𝜕𝐶𝐴

𝜕𝑡
= − [

1

𝑟
𝑁𝐴𝑟 + (

𝜕𝑁𝐴𝑟

𝜕𝑟
+
𝜕𝑁𝐴𝑧

𝜕𝑧
)] − 𝑘 ∙  𝐶𝐴                     (5) 

Przyjmując, że dla układu rozcieńczonego (jaki jest równoważny w pracy)  

𝐽𝐴𝑟 ≈ 𝑁𝐴𝑟 = − 𝐷𝐴𝐵
𝜕𝐶𝐴

𝜕𝑟
                        (6) 

𝐽𝐴𝑧 ≈ 𝑁𝐴𝑧 = − 𝐷𝐴𝐵
𝜕𝐶𝐴

𝜕𝑧
                        (7) 

Równanie (5) sprowadza się do postaci: 
𝜕𝐶𝐴

𝜕𝑡
= [(

1

𝑟

𝜕𝐶𝐴

𝜕𝑟
+
𝜕2𝐶𝐴

𝜕𝑟2
+ 

𝜕2𝐶𝐴

𝜕𝑧2
)] − 𝑘 ∙  𝐶𝐴 , r  (0,a), z  (0,l)                   (8) 

Jednoznaczne rozwiązanie tego cząstkowego równania różniczkowego, wymaga sformułowania 

zarówno warunku początkowego jak i warunków brzegowych. Warunki te określono następująco: 

 t = 0      CA|t=0 = 0 

 t > 0      CA|r=a = CA(t),      CA|z=l = CA(t)                                                                   (9) 

                          𝜕𝐶𝐴
𝜕𝑟
|𝑟=0 = 0 ,       𝜕𝐶𝐴

𝜕𝑧
|𝑧=0 = 0 

W pracy przyjęto, iż CA0 = 0 mol/m3, a CA(t) określone jest zależnością (1). 

Liniowe równanie różniczkowe (1) posiada rozwiązanie analityczne. Dla warunku początkowego (9) 

i warunków brzegowych (10-12) równanie to ma postać: 
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𝐶𝐴(𝑟, 𝑧, 𝑡) = 4𝐶𝐴0∑ ∑
(−1)𝑛−1∙𝐼0(𝜇𝑚∙

𝑟

𝑎
)∙cos(𝛾𝑛∙

𝑧

𝑙
)

𝜇𝑚∙𝛾𝑛∙𝐼1(𝜇𝑚)
∞
𝑛=1

∞
𝑚=1 + 4∑ ∑

(−1)𝑛−1(1−𝑘∙𝜏𝑚,𝑛)

𝜇𝑚∙𝛾𝑛∙𝐼1(𝜇𝑚)
∞
𝑛=1

∞
𝑚=1  ∙

𝐼0 (𝜇𝑚 ∙
𝑟

𝑎
) cos (𝛾𝑛 ∙

𝑧

𝑙
) ∙ [𝑎0 (1 − 𝑒𝑥𝑝 (

−𝑡

𝜏𝑚,𝑛
))] +

𝑎1

1+𝑎2∙𝜏𝑚,𝑛
[𝑒𝑥𝑝(𝑎2 ∙ 𝑡) − 𝑒𝑥𝑝 (

−𝑡

𝜏𝑚,𝑛
)] (10) 

gdzie:  

𝜏𝑚,𝑛 =
1

𝐷𝐴,𝐵[(
𝜇𝑚
𝑎
)
2
+(
𝛾𝑛
𝑙
)
2
]+𝑘

                                                                           (11) 

𝐼0(𝑥) – funkcja Bessela zerowego rzędu 

𝐼1(𝑥) – funkcja Bessela pierwszego rzędu 

𝜇𝑚– pierwiastki funkcji Bessela zerowego rzędu 

𝛾𝑛– pierwiastki funkcji cos 𝛾𝑛; 𝛾𝑛 =
2𝑛−1

2
𝜋,        𝑛 = 1,2,… 

Przykładowe wartości współczynników 𝜇𝑚 i 𝛾𝑛 zestawiono w tabeli 3. 

 
 Tabela 3. Współczynniki 𝜇𝑚 i 𝛾𝑛 (pięć pierwszych wartości) 

𝜇𝑚 𝛾𝑛 

2,4048 1,571 

5,5201 4,712 

8,6537 7,854 

11,7915 10,996 

14,9309 14,137 

 

      Średnia masa wapnia (molowo) zawartego w walcu po czasie tk określono zależnością: 

                                           𝑀𝐴
𝑜(𝑡𝑘)  =  4·π·∫ 𝑟𝑑𝑟 ∫ 𝐶𝐴(𝑟, 𝑧, 𝑡𝑘)𝑑𝑧

𝑙

0

𝑎

0
            (12) 

      Współczynnik dyfuzji wapnia DAB w walcu i stałą szybkości reakcji k określono drogą 

minimalizacji wprowadzonego wskaźnika jakości. Wskaźnik ten zdefiniowano jako sumę kwadratów 

różnic masy wapnia ubywającego z fazy ciekłej po czasie tk (równanie 2) i średniej masy tego związku 

zawartej w walcu po czasie tk  (równanie 15) dla wszystkich serii pomiarowych n = 7: 

J(DAB,k)   =    ∑ [(𝑀 𝐴
𝑑(𝑡𝑘)

𝑗) − (𝑀𝐴
𝑜(𝑡𝑘))

𝑗
]𝑛

𝑗=1                                                                    (13) 

Minimum rozważanego wskaźnika jakości określono metoda Marquardta [3]. Wartości 

parametrów minimalizujących wskaźnik jakości wraz z oszacowaniem przedziałowym przedstawiono 

w tabeli 4. 

 
Tabela 4. Wartości współczynnika dyfuzji DAB i stałej szybkości reakcji k dla walca 

109·DAB , m2/s 105·k , m2/s 
2,967 ± 0,421 9,129 ± 0,243 
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Porównanie wyników doświadczalnych i teoretycznych dla parametrów podanych w tabeli (4) 

przedstawiono na rysunku 9. 
 

Rys. 9. Masy wapnia (molowo) uzyskane doświadczalnie i teoretycznie. • – wartości doświadczalne,  
◊ – wartości obliczeniowe. Wsp. korelacji R = 0,945 

 
WNIOSKI 

 sorpcję wapnia w hydrożelu chitozanowym można opisać procesem dyfuzji z 

przebiegającą równocześnie reakcją chemiczną,  

 zaproponowany model dobrze opisuje dane doświadczalne w szerokim zakresie stężeń 

wapnia. 

 

Praca realizowana była w ramach grantu – Narodowe Centrum Nauki N UMO-
2011/01/B/ST8/06686 „Zmineralizowane żele chitozanowe do zastosowań medycznych”. 

 

 
OZNACZENIA 
 
CA –  stężenie molowe wapnia, mol/m3 
a –  promień walca, m 
l  –  połowa wysokości walca, m 
k –  stała szybkości reakcji chemicznej, 1/s 
RA –  szybkość reakcji chemicznej, mol/(m3s) 
r –  współrzędna promieniowa, m 
z –  współrzędna osiowa, m 
t –  czas, min, s 
JA –  gęstość strumienia molowego dyfuzji składnika, mol/(m2s) 
NA –  gęstość strumienia molowego składnika, mol/(m2s) 
n –  liczba serii pomiarowych 
MCA  –  liczba moli wapnia zawarta w walcu, mol 
DAB –  współczynnik dyfuzji, m2/s  
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PIROLIZA ZUŻYTYCH OPON SAMOCHODOWYCH -  
ANALIZA TERMOGRAWIMETRYCZNA 

Robert Cherbański, Krzysztof Wróblewski, Eugeniusz Molga 
 
 

Wydział Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Politechnika Warszawska, ul. Waryńskiego 1,  
00-645 Warszawa, e-mail: R.Cherbanski@ichip.pw.edu.pl  

 
 

STRESZCZENIE 

Szacowana masa zużytych opon samochodowych osiągnie w Polsce poziom 212,4 tys. ton w 2022 r. 
Funkcjonujący w kraju system zagospodarowania zużytych opon samochodowych skupia się 
obecnie na odzysku energetycznym, recyklingu materiałowym i bieżnikowaniu. Piroliza jest 
atrakcyjnym uzupełnieniem stosowanych metod, w którym degradacja termiczna gumy przebiega 
bez dostępu powietrza. W procesie powstają: olej popirolityczny, gazy i karbonizat. Projektowanie 
instalacji do pirolizy opon samochodowych wymaga szeregu informacji o procesie. Jedną z nich jest 
zależność szybkości procesu od temperatury. Analiza termograwimetryczna (TGA) może 
dostarczyć takich informacji. W tej pracy badano przebieg procesu pirolizy opon samochodowych 
w termowadze firmy Netzsch – TG 209 F1 Libra. Pewną część próbek przeznaczonych do badań 
standaryzowano w ten sposób, żeby ocenić wpływ oporów przewodzenia ciepła na przebieg pirolizy. 
Otrzymane wyniki pozwoliły w efekcie na zbadanie kinetyki reakcji pirolizy i wyznaczenie 
parametrów modelu kinetycznego TCSM (ang. Three-Component Simulation Model). 
Przeprowadzono również walidację modelu kinetycznego i określono warunki jego stosowania. 

 

Słowa kluczowe: piroliza, opony samochodowe, TGA, TG 

 

WPROWADZENIE 

Zużyte opony samochodowe stanowią około 80 % wszystkich odpadów gumowych. W Polsce 
prognozowany jest wzrost masy zużytych opon samochodowych (Krajowy plan gospodarki 
odpadami 2014). Jest on związany z rosnącą liczbą pojazdów mechanicznych. Szacowana masa 
zużytych opon osiągnie poziom 212,4 tys. ton w 2022 r. Zgodnie z prawem europejskim 
(Dyrektywa 1999/31/EC „Landfill Directive”) i krajowym (Ustawa o odpadach z dnia 27 
kwietnia 2001 r.) od 1 lipca 2003 r. wprowadzono zakaz składowania zużytych opon na 
składowiskach, a od 1 lipca 2006 r. również elementów opon. Funkcjonujący w kraju system 
zagospodarowania zużytych opon samochodowych skupia się na odzysku energetycznym, 
recyklingu materiałowym i bieżnikowaniu. Piroliza jest atrakcyjnym uzupełnieniem 
stosowanych metod, w którym degradacja termiczna gumy przebiega bez dostępu powietrza. 
W procesie powstają: olej popirolityczny, gazy i karbonizat. 
Analiza termograwimetryczna (TGA) jest dobrze znaną i powszechnie uznaną metodą analizy 
termicznej. TGA jest szeroko wykorzystywana w badaniach wszystkich rodzajów 
organicznych i nieorganicznych ciał stałych i cieczy, głównie w celu określenia ich termicznej 
stabilności, kinetyki rozkładu, czy aktywności katalizatorów. W dziedzinie badań 
materiałowych TGA jest szeroko stosowana do analizy tworzyw sztucznych w celu określenia 
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zawarto ci polimeru, plastyfikatora i wypełniacza w pr bce. R ne mi dzynarodowe normy 
okre laj  zasady prowadzenia pomiar w termograwimetrycznych tworzyw sztucznych (np. 
ISO 11358) oraz analizy składu gumy (ASTM D 6370). 
Do prowadzenia analizy TGA słu y termowaga. Gł wnym jej elementem jest precyzyjna waga 
elektroniczna, na kt rej spoczywa badana pr bka. Pr bka jest zazwyczaj ogrzewana w piecu 
elektrycznym, b d cym integraln  cz ci  aparatu. Pomiary mog  by  prowadzone w 
atmosferze oboj tnej, utleniaj cej albo redukcyjnej a skład atmosfery mo e by  ci le 
zdefiniowany. Temperatura pieca zmienia si  według programu zdefiniowanego przez 
u ytkownika. Podstawowa metoda analizy polega na ogrzewaniu pr bki ze stał  szybko ci    
zgodnie z r wnaniem T tD  D . Zasada pomiaru polega na precyzyjnym pomiarze ubytku 
masy pr bki w funkcji temperatury lub czasu w ci le zdefiniowanym i kontrolowanym 
rodowisku. 

Analiza TGA przeprowadzona w ramach tej pracy pozwoliła na opracowanie modelu 
kinetycznego pirolizy opon samochodowych oraz walidacj  modelu. 
 

CZ  DO WIADCZALNA 

Badania pirolizy opon samochodowych przeprowadzono w termowadze firmy Netzsch – TG 
209 F1 Libra. Warunki wszystkich wykonanych pomiar w przedstawiono w tabeli 1. 

Tabela 8. Zestawienie warunk w wykonanych pomiar w. Obja nienie symboli: m  – masa pr bki, 0T  - 
temperatura pocz tkowa,   - szybko  ogrzewania, kT  - temperatura końcowa, .izotermt  - długo  etapu 
izotermicznego, 

2NV
2N2N2

VNVN  - strumień obj to ciowy azotu. 

Lp. 
Nazwa 

pomiaru 
m , 
mg Etap 0T  

K 
 , 

K/min 
kT  

K 
.izotermt , 

min. 
2NV
2N2N2

VNVN , 

ml/min. 

1 OPN50K 2A 24,17 I 

300 

50 

1073 20 40 

2 OPN50K 4D 92,66 I 50 
3 OPN20K 7A 35,15 I 20 
4 OPN10K 10A 25,89 I 10 
5 OPN10K 1D 86,84 I 10 
6 OPN1K 12A 23,45 I 1 
7 OPN1K 11A 25,47 I 1 

8 OPN500STC 50,91 
I 300 12,7 672 - 

40 
II 672 3,33 773 4 

9 FIN600STC 14,9 
I 300 21,24 659 - 

40 
II 659 5,63 873 4 

10 OPN380C60min 18,75 
I 300 200 573 - 

40 
II 573 50 653 60 

 
Pr bki do pomiar w 1-7 wycinano z tego samego kawałka opony samochodowej w wym. 
5 cm  3 cm przy pomocy wybijaka o rednicy wewn trznej 25   mm dla pr bek 
mniejszych (pomiary: 1, 3-4, 6-7) albo 50   mm dla pr bek wi kszych (pomiary 2 i 5). Ten 
spos b standaryzowania pr bek zapewnił zbli one rozmiary pr bek w ramach ka dej z dw ch 
grup. Niewielkie r nice pomi dzy pr bkami wynikały z deformacji gumy w momencie 
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wycinania. Próbki przeznaczone do pomiarów 8-10 nie były standaryzowane i miały 
nieregularny kształt. 

Pomiary 1-7 prowadzono ze stałą szybkością ogrzewania   aż do osiągnięcia temperatury 

końcowej, 1073kT   K, w której utrzymywano próbkę przez 20 minut. W pomiarach 8-10 
ogrzewanie próbek prowadzono dwustopniowo przy dwóch różnych szybkościach ogrzewania. 
Na zakończenie pomiarów próbki utrzymywano w stałej temperaturze przez zadany czas (patrz 
Tabela 8). Pomiary 8-10 wykorzystano do walidacji modelu kinetycznego. 
Na Rys. 1 zaprezentowano przebieg typowego pomiaru w postaci krzywych względnej masy 
próbki (TG) oraz szybkości względnego ubytku masy (DTG) dla dwóch pomiarów 
wykonanych przy tej samej szybkości ogrzewania, 1 K min  . Na krzywych DTG 
zaznaczono trzy charakterystyczne maksima szybkości pirolizy, które odpowiadają trzem 
etapom procesu. Porównanie krzywych DTG dla obydwu pomiarów pokazuje bardzo wysoką 
precyzję i powtarzalność pomiaru. 

 
Rys. 1. Porównanie pomiarów dla szybkości grzania 1 minK  : [1.1] – OPN1K_12A i [2.1] – OPN1K_11A 

(patrz Tabela 1). Względna masa próbki (TG, %) i szybkość względnego ubytku masy (DTG, %/min). 

Na Rys. 2 porównano wyniki dwóch pomiarów dla próbek różniących się masą i rozmiarem 
(OPN10K_10A i OPN10K_1D). Pomiary przeprowadzono przy tej samej stałej szybkości 
ogrzewania 10 K min  . Z porównania krzywych DTG wynika, że różnice szybkości 
termicznego rozkładu są raczej niewielkie i polegają na nieznacznym przesunięciu maksimów 
na krzywych. Dla większej z badanych próbek (OPN10K_1D) pierwsze z porównywanych 
maksimów szybkości rozkładu pojawia się o pół minuty wcześniej (34,5 min./644,8 K 
względem 35,0 min./648,9 K), natomiast drugie o pół minuty później (43,6 min./735,5 K 
względem 43,1 min./729,8 K) niż odpowiadające im piki dla mniejszej próbki (OPN10K_10A). 
Te przesunięcia mają odwrotny charakter i można przypuszczać, że są one spowodowane 
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minimalnymi różnicami składów badanych próbek, co znajduje potwierdzenie w końcowych 
masach obydwu próbek po przemianie (30,86 % względem 30,37 %). 

 
Rys. 2. Porównanie pomiarów dla szybkości ogrzewania 10 minK  : [1] – OPN10K_10A i [2] – 

OPN10K_1D (patrz Tabela 8). Względna masa próbki (TG, %), szybkość względnego ubytku masy (DTG, 
%/min) i temperatura (Temp., K). 

Podobne wnioski można wyciągnąć z porównania krzywych otrzymanych dla większej 
szybkości grzania 50 K min   (Rys. 3). Tak jak w poprzednim przypadku dwie 
porównywane próbki znacznie różniły się masą i rozmiarem (OPN50K_2A i OPN50K_4D). 
Na podstawie wyników przedstawionych na Rys. 2 i Rys. 3 można stwierdzić, że opory 
przewodzenia ciepła w badanych próbkach nie odgrywają znaczącej roli i mogą być pominięte 
w dalszej analizie. 
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Rys. 3. Porównanie pomiarów dla szybkości ogrzewania 50 minK  : [1] – OPN50K_2A i [2] – OPN50K_4D 

(patrz Tabela 8). Względna masa próbki (TG, %), szybkość względnego ubytku masy (DTG, %/min) 
i temperatura (Temp., K). 

Na Rys. 4 porównano pomiary wykonane dla różnych szybkości ogrzewania z zakresu 
1 50 K min   . Przy wyższych szybkościach ogrzewania przebieg procesu jest 

gwałtowniejszy, czemu odpowiadają większe szybkości rozkładu na krzywych DTG. 
Z przedstawionego porównania wynika również, że wraz ze wzrostem szybkości ogrzewania 
maksymalne szybkości rozkładu przesuwają się w kierunku wyższych temperatur. Wobec 
pomijalnych oporów przewodzenia ciepła to zjawisko ma naturę kinetyczną i zostanie 
wyjaśnione w dalszej części pracy. 
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Rys. 4. Porównanie pomiarów przeprowadzonych dla różnych szybkości grzania: [1.1] – OPN1K_12A (

1 minK  ), [2.1] – OPN10K_10A ( 10 minK  ), [3.1] – OPN20K_7A ( 20 minK  ) i [4.1] – 
OPN50K_2A ( 50 minK  ) (patrz Tabela 8). Względna masa próbki (TG, %) i szybkość względnego ubytku 

masy (DTG, %/min). 

 

CZĘŚĆ OBLICZENIOWA 

W modelowaniu kinetyki pirolizy opon samochodowych wykorzystano model TCSM (ang. 
Three-Component Simulation Model) (Leung i Wang, 1999; Galvagno i in., 2007), który opiera 
się na dwóch kluczowych założeniach: (1) opona samochodowa składa się z trzech głównych 
składników, (2) rozkład termiczny każdego ze składników opon zachodzi niezależnie. Takie 
składniki opon jak: olej, plastyfikatory czy inne specyficzne dodatki traktuje się jako jeden z 
głównych składników. Pozostałe dwa składniki to kauczuk naturalny (NR) i guma styrenowo-
butadienowa (SBR) albo butadienowa (BR) w zależności od mieszanki użytej do produkcji 
opony. Kinetykę reakcji termicznego rozkładu trzech głównych składników opisuje się 
najczęściej przy pomocy równania 1-go albo n-tego rzędu. W tej pracy przyjęto kinetykę 
pierwszorzędową. W związku z tym szybkość ubytku masy próbki można zapisać przy pomocy 
poniższych równań 

3

1

i
i

i

dd z
dt dt





      (1) 

oraz 

 1iE RTi
i i

d Ae
dt



      (2) 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

246 
 

gdzie: iz  to współczynnik wyrażający udział reakcji rozkładu składnika i w całkowitym 

spadku masy, i  to stopień przemiany (termicznego rozkładu) składnika i,   to stopień 
przemiany (termicznego rozkładu) próbki opony obliczany z równania 

 

 
0

0

m m
m m








     (3) 

gdzie: 0m  to początkowa masa próbki, m  bieżąca masa próbki, m  to końcowa masa próbki. 

Dla stałej szybkości grzania, .dT dt const    równanie (1) można zapisać w innej 
równoważnej postaci (4), z której korzystano w modelowaniu kinetyki. 

3

1

1 i
i

i

dd z
dT dt



 

       (4) 

W celu obliczenia wartości współczynników iz  każdy z trzech etapów pirolizy opisano przy 
pomocy niesymetrycznego rozkładu Gaussa zgodnie z poniższym równaniem (Galvagno i in., 
2007) 

 3 3 3 1

1 1 1

1 i
iei i

i i i
i i i

d dd z z e
dT dt dT

  




  

  

        (5) 

gdzie:  , ,i i c i cT T   , i , ,i cT  i ,i c  to parametry niesymetrycznego rozkładu Gaussa dla 
składnika i. 

Poszukanie dziewięciu parametrów równania (5): i , ,i cT  i ,i c  dla 1,2,3i   prowadzono 
zgodnie z algorytmem Levenberga-Marquardta. Obliczenia polegały na minimalizacji sumy 
kwadratów odchyleń pomiędzy szybkościami d dT  obliczonymi z równania (5) 
i doświadczalnymi. 
Na Rys. 5 przedstawiono dopasowanie krzywej szybkości pirolizy obliczonej z równania (5) 
i doświadczalnej oraz indywidualne krzywe szybkości rozkładu i iz d dT  dla trzech 
głównych składników. 
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Rys. 5. Dopasowanie krzywej szybkości pirolizy obliczonej z równania (5) (Model) do doświadczalnej (Pomiar) 

oraz indywidualne krzywe szybkości rozkładu i iz d dT  dla trzech głównych składników (olej itp., NR, 
SBR). 

W wyniku całkowania indywidualnych szybkości rozkładu i iz d dT  (Rys. 6) otrzymano 

następujące wartości współczynników iz  w równaniu (5): 1 0,653z  , 2 0,294z   

i 3 0,0528z  . 
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Rys. 6. Wynik całkowania indywidualnych krzywych i iz d dT  dla trzech głównych składników (olej itp., 

NR, SBR). 

Następnie, wyznaczono parametry modelu kinetycznego iA  i iE  dla 1,2,3i  . Obliczenia 
prowadzono zgodnie z algorytmem Levenberga-Marquardta. Celem obliczeń była 
minimalizacji sumy kwadratów odchyleń między indywidualnymi szybkościami rozkładu 

id dT  obliczonymi z równań (4) i (5). Obliczone w ten sposób parametry modelu 
kinetycznego zostały przedstawione w tabeli 2. 

Tabela 9. Porównanie parametrów modelu kinetycznego obliczonych i literaturowych. 

Składnik 
Szybkość 

ogrzewania Parametry modelu kinetycznego Ref. 
 (K/min) A (1/min) E (kJ/mol) 

1. Olej itp. 

10 

3,8102 33,1 Ta praca 

2,0104 52,5 (Leung i Wang, 
1999) 

5,0102 50,3 (Mui i in., 2010) 
9,3102 39,0 (Kim i in., 1995) 

2. NR 

3,1109 124,1 Ta praca 

6,31013 164,5 (Leung i Wang, 
1999) 

1,9107 102,8 (Mui i in., 2010) 
3,81016 209,0 (Kim i in., 1995) 

3. SBR/BR 

1,61011 161,6 Ta praca 

2,3109 136,1 (Leung i Wang, 
1999) 

1,131017 237,1 (Mui i in., 2010) 
8,8108 127,0 (Kim i in., 1995) 
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W wyniku całkowania modelu kinetycznego (1) i (2) otrzymano profil stopnia przemiany 
(pirolizy) w funkcji temperatury. Na Rys. 7 przedstawiono porównanie krzywej obliczonej 
z doświadczalną. 

 
Rys. 7. Porównanie krzywych stopnia przemiany (pirolizy): obliczonego z modelu kinetycznego 

i doświadczalnego. 

Na Rys. 8 przedstawiono wynik całkowania modelu kinetycznego dla różnych szybkości 
ogrzewania. Dla każdej z krzywych na rysunku zaznaczono temperatury odpowiadające 
wybranemu stopniowi przemiany 0,5  . Przedstawiony wykres wyjaśnia obserwowane w tej 
pracy (patrz Rys. 4) oraz pracach innych autorów zjawisko przesunięcia charakterystycznych 
maksimów szybkości pirolizy w kierunku wyższych temperatur. Wobec stwierdzonych 
pomijalnie małych oporów przewodzenia ciepła w badanych próbkach obserwowane zjawisko 
jest natury kinetycznej i wynika z różnych czasów przebywania próbek w zmiennej 
temperaturze (historia próbek). Jak wynika z Rys. 8 i Rys. 4 ten czas musi być dłuższy dla 
większych szybkości ogrzewania niż w przypadku mniejszych szybkości ogrzewania, co w 
następstwie powoduje przesunięcie krzywych w kierunku wyższych temperatur. 
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Rys. 8. Wpływ szybkości ogrzewania,   na profile stopnia przemiany,   w funkcji temperatury na podstawie 

przewidywań modelu kinetycznego (1) i (2). 

Do weryfikacji modelu kinetycznego wykorzystano pomiary 8-10 (Tabela 8). Na kolejnych 
rysunkach (Rys. 9-Rys. 11) przedstawiono porównanie wyników pomiarów doświadczalnych 
i modelowania. 
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Rys. 9. Weryfikacja modelu kinetycznego na podstawie pomiaru OPN500STC. 

Warunki pomiaru zebrane w tabeli 1. 

 
Rys. 10. Weryfikacja modelu kinetycznego na podstawie pomiaru FIN600. 

Warunki pomiaru zebrane w tabeli 1. 
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Rys. 11. Weryfikacja modelu kinetycznego na podstawie pomiaru OPN380C60min. 

Warunki pomiaru zebrane w tabeli 1. 

Walidacja modelu kinetycznego polegała na porównaniu wyników wygenerowanych przez 
model z wynikami pomiarów testowych: ‘OPN500STC’, ‘FIN600STC’ i ‘OPN380C60min’ 
(Tabela 8). Model prawidłowo przewidywał przebieg dwóch pierwszych pomiarów (Rys. 9 
i Rys. 10), natomiast przebieg trzeciego pomiaru był przewidywany z maksymalnym błędem 
20 % (Rys. 11). Porównanie warunków prowadzenia tych trzech pomiarów pokazuje, że pomiar 
‘OPN380C60min’ wyróżnia się na tle pozostałych wyraźnie większą szybkością ogrzewania (I 
etap 200   K/min / II etap 50   K/min). Dlatego przeprowadzono kolejny test, w którym 
wykorzystano ten sam model kinetyczny, ale tym razem parametry modelu zostały wyznaczone 
z pomiaru ‘OPN50K_2A’, w którym szybkość ogrzewania wynosiła 50 minK  . Dla tych 
nowo wyznaczonych parametrów kinetycznych ponownie testowano model przez porównanie 
wyników obliczeń z wynikami pomiaru ‘OPN380C60min’. Okazało się, że tym razem model 
bardzo dobrze przewiduje przebieg doświadczenia (Rys. 12), co wskazuje na dużą czułość 
parametryczną modelu. 
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Rys. 12. Weryfikacja modelu kinetycznego na podstawie pomiaru OPN380C60min. Warunki pomiaru zebrane 

w tabeli 3. Parametry modelu kinetycznego obliczone na podstawie pomiaru dla szybkości ogrzewania 
50 minK   (OPN50K_2A, tabela 1). 

W konkluzji tej pracy można stwierdzić, że: 
1. Analiza termograwimetryczna pozwala na prowadzenie bardzo dokładnych studiów 

nad procesem pirolizy opon samochodowych w ściśle kontrolowanych warunkach 
temperaturowych. 

2. Porównanie wyników pomiarów dla próbek różniących się rozmiarami pokazuje, że 
opory przewodzenia ciepła w badanych próbkach są pomijalne. 

3. Przeprowadzone pomiary i obliczenia wyjaśniają przyczynę przesunięcia lokalnych 
maksimów szybkości procesu w kierunku wyższych temperatur dla wyższych 
szybkości ogrzewania. To zjawisko, obserwowane w tej pracy i w pracach innych 
autorów, wynika z „historii” przebiegu procesu. 

4. Przeprowadzone pomiary potwierdziły, że w procesie można wyróżnić trzy 
charakterystyczne etapy pirolizy, w których podczas wzrostu temperatury próbki 
następuje uwalnianie kolejno: 1) oleju, plastyfikatora i innych dodatków, 2) 
składników typowych dla gumy naturalnej (NR) oraz 3) składników typowych dla 
gumy styrenowo-butadienowej (SBR) albo gumy butadienowej (BR) w zależności od 
mieszanki użytej do produkcji opony. 

5. Model TCSM jest w stanie bardzo dobrze opisywać kinetykę reakcji pirolizy opon 
samochodowych. Dokładność obliczeń jest większa, jeżeli parametry kinetyczne 
zostaną wyznaczone z pomiaru, w którym szybkość ogrzewania jest zbliżona do 
opisywanego przez model doświadczenia.  
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ABSTRACT 

The objective of this work was study of different radionuclides sorption onto novel ion exchanger 
based on silica modified with transition metal hexacyanoferrate and ethanolamine (SiEA-KNiFe). 
Influence of temperature on the different radionuclides sorption was studied in order to determine 
changes of the distribution coefficient for Cs+, Co2+ and Sr2+ sorption. In this work effect of 
competitive ions like: Na+, Mg2+, K+ and Ca2+ on the sorbent effectiveness was evaluated. 
Concentrations of radionuclides in solution before and after sorption were determined with gamma 
spectrometry. High distribution coefficients for different radionuclides removal in seawater 
solutions together with beneficial physicochemical characteristics make these sorbent promising 
technology for nuclear waste treatment. 

 

Keywords: sorption, radionuclides, ion exchange 

 

INTRODUCTION 

The most significant source of radioactivity of the liquid waste from the reprocessing of nuclear 
fuel is 137Cs. The 90Sr content did not exceed 20% of the 137Cs content and other radionuclides 
(54Mn, 60Co, 85Kr etc.) are present in smaller amounts (Epimakhov i in., 2010). Most of 
radionuclides pose a potential threat to humans and to environment. Cesium easily 
bioaccumulate in human tissues, radiostrontium incorporate into bones and can lead to various 
bone diseases, including bone cancer. The 60Co because of the high intensity emission of the -
radiation is serious treat for the personnel of the nuclear power plant. Moreover all of these 
radionuclides are characterized by long half-life. The removal of radionuclides from nuclear 
wastewater can be effectively performed using ion exchange process. The selectivity and final 
efficiency of this process is determined by type and morphology of applied sorbent as well as 
its thermal stability and resistance to ionizing radiation. In this work influence of temperature 
on sorption process of different radionuclides from seawater solutions onto sorbent based on 
silica modified with metal hexacyanoferrate and ethanolamine is investigated.  
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MATERIALS AND METHODS 

Radioactive 60Co, 134Cs and 85Sr was obtained using the thermal neutron irradiation of 2 mg of 
CoCl2, 1 mg of CsCl and 100 mg of SrCl2 respectively for 30 min in the MARIA nuclear reactor 
(Otwock-Świerk, Poland) using a neutron flux of approximately 7.1013 n cm-2 s-1. Next CoCl2, 
CsCl and SrCl2 were dissolved in 100 ml of deionized water in order to obtain radioactive 
solutions. A small amount of appropriate radioactive solution was added to each sample of non-
active CoCl2, CsCl and SrCl2 solutions as the radiotracer. Gamma ray spectrometry was applied 
for the study of radionuclides sorption onto SiEA-KNiFe sorbent. The activity of the samples 
were measured using system of high purity Ge detector, model GS 6020 Canberra-Packard. The 
measurement time for each samples containing cesium was 600 s and 1200 s for samples 
containing cobalt and strontium. Detailed scheme of the experimental procedure is presented in 
the Figure 1. 
 

 
Figure 1. Scheme of the sequential step of the experimental procedure. 

Sorption experiments were carried out in batch mode by mixing 5 ml of CoCl2, CsCl or SrCl2 
solutions (labelled with 60Co, 134Cs, 85Sr radiotracer solution respectively) with 3 mg of sorbent 
for CoCl2 and CsCl solutions and 150 mg of sorbent for SrCl2 solution. Seawater from the 
Gdansk Bay (Baltic Sea) was used for the solutions preparation.  Before adding the sorbent 2,5 
ml of labelled sample was collected and its activity was determined using the gamma 
spectrometry method. Different contact time had been estimated for different systems: 24 hours 
for CsCl and SrCl2 solutions and 18 hours for CoCl2 solution. Initial concentrations of solutions 
used in the experiment were 5.10-5 mol dm-3 for CoCl2 solutions as well as CsCl solutions and 
3,23.10-3 mol dm-3 for SrCl2 solutions. Experiment has been carried out in the temperature range 
from 25 to 70oC. After stirring of phases in estimated contact time the liquids were separated 
from the solids first by using a centrifuge (15 min at 4000 rpm) and next by filtrating with a 
cellulose membrane. 2,5 ml of the filtrate was sampled for its activity measurements using 
gamma spectrometry. All of the experimental data were of duplicate determinations. The 
sorption of different radionuclides was expressed in terms of the distribution coefficient (Kd) 
according to the following equation: 

m
V

A
AAK

e

e
d 




)( 0          (1) 

where A0 is the initial count rate of radionuclide in the solution, Ae is the count rate of 
radionuclide at equilibrium, V is the solution volume and m is the mass of the sorbent. 
 

RESULTS 
Temperature conditions in spent fuel storage pools vary with the specific plant design, their 
location and with the type of storage installation. The temperature limit normally is in the range 
45-65oC (IAEA-TECDOC-944, 1997). The increase of sorption of radionuclides from their 
solutions is observed for all studied radionuclides with temperature increase (Fig. 2). Very high 
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distribution coefficients obtained for 134Cs confirmed the highest selectivity of the sorbent for 
radiocesium, Kd values obtained for 60Co and 85Sr indicate also very good efficiency of the 
sorbent for radiocobalt and radiostrontium uptake. Enhanced adsorption capacity of the sorbent 
in higher temperature is related to the growing mobility of ions and more favorable conditions 
for deprotonation reaction that result in more positive groups (-NH2) available for metal 
binding. 
 
 

 
Figure 2. Dependence of distribution coefficients for different radionuclides on temperature 

 

CONCLUSIONS 

Growing temperature results in increase of distribution coefficients for all studied 
radionuclides. The strongest effect of temperature increase was observed for 60Co sorption, 
although the highest distribution coefficients in whole temperature range were obtained for 
134Cs. The lowest selectivity of SiEA-KNiFe sorbent was determined for 85Sr, however 
distribution coefficients higher than 102 ml g-1 still confirm good selectivity, especially in the 
presence of competitive ions in the solutions. High distribution coefficients for different 
radionuclides removal from seawater solutions make these sorbent promising solution for 
nuclear waste treatment. 
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STRESZCZENIE 

W pracy zaprezentowano opracowaną konfigurację i model procesowy demonstracyjnego układu 
produkcji metanolu zintegrowanego z rozwijaną w IChPW technologią zgazowania węgla w złożu 
fluidalnym przy wykorzystaniu ditlenku węgla. Atrakcyjność rozwijanej technologii zgazowania 
polega na wykorzystaniu CO2 jako reagenta, co pozwala na poprawę efektywności procesowej, a w 
konsekwencji ekonomicznej technologii. Wykorzystanie CO2 w procesie to również przykład 
racjonalnego kierunku wykorzystania CO2 i w efekcie obniżenia jego emisji do atmosfery. Drugim 
innowacyjnym rozwiązaniem zastosowanym w opracowanej konfiguracji układu demonstracyjnego 
jest integracja reaktora zgazowania węgla z układem oxyspalania karbonizatu. Opracowany model 
procesowy instalacji demonstracyjnej produkcji metanolu obejmuje modele procesowe głównych 
węzłów technologicznych układu, m.in. suszenie i zgazowanie węgla, oksy-spalania karbonizatu, 
konwersję metanu i smół, usuwanie H2S i CO2 z gazu, syntezę metanolu, sprężanie CO2 oraz układy 
kotła odzyskowego i turbiny parowej, które połączone są głównymi strumieniami procesowymi 
gazów, pary wodnej, wody oraz ciała stałego. Podstawą dla opracowanej koncepcji instalacji 
demonstracyjnej były wyniki badań w skali pilotowej (50-200 kg/h węgla) rozwijanej technologii 
ciśnieniowego zgazowania węgla w reaktorze fluidalnym. Opracowany model posłużył do obliczeń 
bilansowych i opracowania projektu technologicznego układu demonstracyjnego zgazowania węgla 
przy wykorzystaniu CO2.  

 

Słowa kluczowe: węgiel, zgazowanie, modelowanie, CO2 

 

WPROWADZENIE 

Perspektywicznym kierunkiem rozwoju zgazowania jest wykorzystanie w tym procesie CO2 
jako czynnika zgazowującego (Sciazko i in., 2012; Chmielniak, 2014; Chmielniak  i in., 2014; 
Chmielniak i in., 2015). Ditlenek węgla jest składnikiem gazów spalinowych, a także w 
przyszłości gazem wydzielanym z różnych procesów przetwórstwa węgla przeznaczonym do 
składowania geologicznego (CCS) lub wykorzystania przemysłowego (CCU). Wykorzystanie 
CO2 jako czynnika zgazowującego jest możliwe dzięki przebiegowi reakcji Boudouarda, której 
produktem jest tlenek węgla stanowiący obok wodoru podstawowy składnik gazu syntezowego 
(Higman i in. 2008).  
Wyniki obliczeń termodynamicznych wskazują (Rysunek 1), że taka realizacja procesu 
zgazowania pozwala na zwiększenie wydajności i poprawę ekonomiki produkcji gazu 
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syntezowego m.in. przez obniżenie zużycia węgla oraz tlenu, a także, co niezwykle istotne, na 
obniżenie względnej emisji CO2 (przypadającej na jednostkę wytworzonego produktu) do 
atmosfery, która jest uważana za jedną z przyczyn efektu cieplarnianego.  
Wraz ze wzrostem ilości wprowadzonego ditlenku węgla zwiększają się względna ilość 
wytwarzanego CO oraz stopień konwersji pierwiastka C, maleje natomiast ilość zużytego tlenu. 
Dla każdej z temperatur istnieje pewien punkt optymalny, w którym względna produkcja CO 
oraz zużycie tlenu osiągają ekstremum. Jego istnienie jest związane bezpośrednio z momentem 
całkowitego przereagowania węgla (całkowity stopień konwersji pierwiastka C), po którym nie 
zachodzi już reakcja Boudouarda. 
Efektywne wykorzystanie ditlenku węgla w procesie zgazowania wymaga spełnienia kilku 
podstawowych warunków realizacji procesu.  Proces powinien przebiegać w odpowiednio 
wysokich temperaturach. Wyższe temperatury procesu przesuwają równowagę reakcji 
Boudouarda w kierunku tworzenia tlenku węgla. Ze względu na kinetykę procesu korzystne 
jest stosowanie podwyższonego ciśnienia, co pozwala na uzyskanie wysokiego stopnia 
konwersji karbonizatu w akceptowalnym z punktu widzenia wymagań technologicznych czasie 
reakcji (Irfan i in., 2011). Korzystne warunki dla przebiegu reakcji Boudouarda można uzyskać 
w procesie zgazowania węgla w cyrkulującym złożu fluidalnym, w którym recyrkulacja 
częściowo skonwertowanego karbonizatu (oddzielonego z gazu procesowego) zapewnia 
warunki wysokiej koncentracji fazy stałej (karbonizatu i węgla), dobrze wymieszanej w 
strumieniu gazu. Występujący w reaktorze reaktywny karbonizat o wysokiej koncentracji 
węgla umożliwia zachodzenie na jego powierzchni konwersji doprowadzonego do układu CO2 
do podstawowego składnika gazu syntezowego – tlenku węgla. 
 

 
Rysunek 1. Wpływ wykorzystania CO2 w procesie zgazowania węgla – pierwiastka C – na względny wzrost 

produkcji CO, zmniejszenie konsumpcji O2 i stopnia konwersji karbonizatu (CO/C, O2/C, CO2/C – ilości 
wytwarzanego CO, zużytego O2 i doprowadzonego do układu CO2 w odniesieniu do doprowadzonego do układu 

pierwiastka C, który uległ konwersji) (Sciazko i in., 2012; Chmielniak i in., 2014) 

 
Technologia zgazowania węgla w reaktorze fluidalnym przy wykorzystaniu CO2 (TRL1=6) 
opracowana została w Instytucie Chemicznej Przeróbki Węgla w ramach Zadania Badawczego 
nr 3 pt.: „Opracowanie technologii zgazowania węgla dla wysokoefektywnej produkcji paliw i 
energii elektrycznej” (Program Strategiczny NCBiR). 
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KONFIGURACJA UKŁADU PRODUKCJI METANOLU 

Jednym z etapów rozwoju technologii było opracowanie modeli procesowych układu 
zgazowania i pełnego układu produkcji metanolu w skali demonstracyjnej.  
W reaktorach fluidalnych, w przeciwieństwie do reaktorów zawiesinowych 
(dyspersyjnych/strumieniowych), oprócz gazu procesowego generowany jest także karbonizat, 
który jest nośnikiem energii. Może on stanowić produkt procesu zgazowania lub zostać 
efektywnie zagospodarowany w ramach instalacji wytwórczej np. przez spalenie i produkcję 
energii elektrycznej. W przypadku układu ciśnieniowego zgazowania węgla w reaktorze 
fluidalnym przy wykorzystaniu CO2 jako reagenta optymalne wydaje się zastosowanie 
ciśnieniowego spalania tlenowego karbonizatu (Chmielniak i in., 2013; Chmielniak i in., 2015). 
W takim przypadku wytworzony w instalacji spalania ditlenek węgla może zostać bezpośrednio 
zagospodarowany w reaktorze zgazowania bez konieczności stosowania dodatkowych operacji 
związanych z przygotowaniem go do sekwestracji. Produkowany w układzie zgazowania 
fluidalnego gaz procesowy oprócz H2, CO, CO2 zawiera dość znaczne ilości CH4 (w stosunku 
do reaktorów zawiesinowych) oraz w mniejszych ilościach lekkie węglowodory alifatyczne 
(C2H4, C2H6) i aromatyczne (C6H6, C10H8), smołę oraz zanieczyszczenia, tj. H2S, COS, NH3, 
HCN. Węglowodory aromatyczne i smoła w każdym przypadku, a metan i węglowodory 
alifatyczne w przypadku zastosowań gazu procesowego do celów chemicznych stanowią jego 
niepożądane składniki i muszą zostać usunięte lub poddane konwersji (stanowią one cenne 
źródło wodoru).  Konwersja węglowodorów może być realizowana przy wykorzystaniu 
procesów reformingu autotermicznego (ATR – Autothermal Reforming) czy częściowego 
utleniania (POX – Partial Oxidation lub CPOX – Catalitical Partial Oxidation).  W przypadku 
procesów katalitycznych stosowane katalizatory muszą być odporne na działanie siarki. Gaz 
procesowy po procesie konwersji zawiera nieznaczne ilości węglowodorów kondensujących, 
które są usuwane wraz z fenolami, NH3 i HCN w skruberach zasilanych wodą technologiczną. 
Usunięte z gazu węglowodory po wydzieleniu mogą być zawrócone do węzła spalania 
tlenowego (Chmielniak i in., 2013). Pozostałe węzły obróbki gazu, tj. konwersja CO, 
odsiarczanie i usuwanie CO2, są tożsame z układami stosowanymi w przypadku technologii 
zgazowania węgla w reaktorach zawiesinowych. 

 
OPIS MODELU I METODYKA OBLICZEŃ 

 
Model symulacyjny parametrów procesowych instalacji produkcji metanolu z gazu ze 
zgazowania węgla w atmosferze tlenu i ditlenku węgla opracowano w środowisku 
programistycznym ChemCAD2 – komputerowo wspomaganej inżynierii procesowej. 
Wykorzystano przy tym właściwość symulatora ChemCAD - możliwość programowania 
strukturalnego, tj. tworzenia modułów obliczeniowych niższego poziomu oraz zarządzania 
nimi z poziomu głównego modułu obliczeniowego (Rysunek 2).  
 

 __________  
2  Symulator ChemCAD to oprogramowanie do obliczeń bilansowych i symulacji parametrów procesowych 

układów technologicznych. Posiada moduły obliczeniowe wielu operacji jednostkowych, w tym reaktorów 
chemicznych, dla szerokiej bazy substancji, ograniczonej jednakże do czystych związków chemicznych, 
pierwiastków i ich mieszanin.  
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Rysunek 2. Schemat głównego modułu obliczeniowego instalacji produkcji metanolu  
z gazu ze zgazowania węgla w atmosferze O2 i CO2 

 
Opracowany model symulacyjny instalacji demonstracyjnej produkcji metanolu obejmuje 
modele procesowe podstawowych węzłów technologicznych układu w tym m.in. suszenia i 
zgazowanie węgla, oksy-spalania karbonizatu, konwersji metanu i smół, usuwania smół, 
chłodzenia gazu, usuwania H2S i CO2 z gazu, syntezy metanolu, sprężanie CO2, kotła 
odzyskowego i turbiny parowej, które połączone są głównymi strumieniami procesowymi 
gazów, pary wodnej (na różnych poziomach ciśnienia), wody (procesowej, chłodzącej i 
kotłowej) oraz ciała stałego.  
Z uwagi na bardzo rozbudowany charakter modelu procesowego instalacji poniżej opisano 
jedynie jego niektóre istotne elementy. 
Podstawowym elementem układu jest reaktor zgazowania węgla. Założona metodyka obliczeń 
reaktora CFB składa się z dwóch etapów i jest zgodna z ogólnym schematem przebiegu procesu 
zgazowania i pirolizy w reaktorze z cyrkulującą warstwą fluidalną. W pierwszym przeprowadza 
się obliczenia pirolizy węgla (Ściążko, 2001) w zewnętrznym module obliczeniowym dla 
przyjętej temperatury zgazowania. W drugim W symulatorze ChemCAD zamodelowano 
procesy zgazowania karbonizatu, krakingu termicznego części lotnych oraz reakcji wtórnych 
w fazie gazowej (przy użyciu modułów obliczeniowych ChemCAD takich aparatów jak: 
reaktor równowagowy i reaktor Gibbsa, separatory i wymienniki ciepła; Rysunek 3).  
Opracowany model zgazowania węgla zweryfikowany został w trakcie badań 
eksperymentalnych rozwijanej technologii zgazowania i wykazuje dobre dopasowanie do 
wyników pomiarów. Porównanie wyników  obliczeń i eksperymentów wykonanych w skali 
wielkolaboratoryjnej na stanowisku IChPW (CCTW3) przedstawiono na Rysunku 4.  

Model węzła usuwania składników kwaśnych (H2S i CO2) z gazu opracowano w 
symulatorze ChemCAD (Rysunek 5), przy założeniu możliwie dokładnego odwzorowania 
schematu technologicznego procesu Rectisol, zarówno co do ilości i rodzaju aparatów, jak i ich 
wzajemnego powiązania strumieniami procesowymi głównych i pomocniczych mediów 
gazowych i ciekłych. Jako danego wejściowe do modułów obliczeniowych, symulujących 
pracę niektórych aparatów, wprowadzone dostępne, literaturowe dane procesowe (Preston, 
1981; Sun i in., 2013). 

 __________  
3 Centrum Czystych Technologii Węglowych – Instytut Chemicznej Przeróbki Węgla, Zabrze 
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Rysunek 3. Schemat modułu obliczeniowego węzła zgazowania węgla 

 

 
 

Rysunek 4. Porównanie wyników symulacji pracy ciśnieniowego reaktora fluidalnego zgazowania węgla z 
danymi eksperymentalnymi (wyniki pomiarów/obliczeń skład gazu na stan bez CO2, H2O i N2) 

 
Sekcję usuwania H2S zamodelowano przy użyciu trzech kolumnowych wymienników masy, 
natomiast sekcję usuwania CO2 przy użyciu dwóch. Moduł koncentracji H2S rozszerzono o 
kolumnę odpędową, z której całość oparów zawracana jest do absorbera H2S. Kolumnę 
desorpcyjną H2S przewidziano jako aparat podciśnieniowy. Również desorber CO2 
zamodelowano jako podciśnieniowy, tak aby dotrzymać założony poziom zawartości H2S w 
oczyszczonym gazie procesowym (10 ppmv). Dla procesu usuwania H2S i CO2 przyjęto model 
termodynamiczny PSRK do wyznaczania wartości stałych równowagowych oraz model MIXH 
do wyznaczania wartości entalpii. 

Z uwagi na brak danych literaturowych dotyczących parametrów procesowych strumieni 
wewnętrznych, które mogłyby posłużyć do walidacji modelu, zdecydowano się na pewne 
uproszenia. Założono docelowy poziom zasiarczenia oczyszczonego gazu na ok. 10 ppmv H2S, 
a budowę modelu podporządkowano osiągnięciu następujących celów: 

• określenie zużycia energii elektrycznej przez urządzenia przepływowe, 
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 okre lenie zu ycia medi w w w złach chłodzenia i grzania strumieni procesowych, 
 okre lenie wydajno ci obiegu chłodniczego niezb dnego do realizacji procesu, 
 okre lenie warto ci parametr w procesowych strumieni, kt re nie s  podawane w 

literaturze referencyjnej. 
 

 
Rysunek 5. Schemat modułu obliczeniowego w zła usuwania H2S i CO2 wg technologii Rectisol 

 

WYNIKI OBLICZE  BILANSOWYCH 

Obliczenia przeprowadzono dla demonstracyjnej instalacji produkcji metanolu zintegrowanego 
ze zgazowaniem w gla w reaktorze CFB i oxyspalaniem karbonizatu.  
Opracowana koncepcja demonstracyjnej instalacji do produkcji metanolu zintegrowanej z 
zgazowaniem w gla ma zdolno  przerobow  40 Mg/h podsuszonego w gla brunatnego (z ok 
50 do 20 % mas. wilgotno ci). Proces zgazowania w gla realizowany jest w ci nieniowym, 
cyrkulacyjnym reaktorze fluidalnym, przy wykorzystaniu mieszaniny tlenu i ditlenku w gla 
jako czynnika zgazowuj cego. Bilans masowy w zła zgazowania w gla przedstawiono na 
Rysunku 6. Og lna sprawno  procesu zgazowania przy uwzgl dnieniu dw ch podstawowych 
produkt w procesu wynosi 84%. Przy odniesieniu wył cznie do gazu procesowego i 
uwzgl dnieniu entalpii chemicznej paliwa, kt re uległo zgazowaniu sprawno  ta kształtuje si  
na poziomie 80%.  
 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

Rysunek 6. Og lny bilans masowy i energetyczny w zła zgazowania instalacji 
 
W instalacji mo na wyr ni  dwie linie technologiczne: lini  gazu procesowego, z kt rego 
produkowany b dzie metanol oraz lini  karbonizatu, kt ry b dzie spalany w tlenie z dodatkiem 
ditlenku w gla, a wytworzone ciepło (zawarte w wysokoci nieniowej parze), ł cznie z ciepłem 
wytworzonym w linii gazu procesowego, wykorzystane zostanie do produkcji energii 

Zgazowanie 
węgla

Węgiel brunatny (20,0% w.)
1

Tlen
2

Para procesowa
3

Gaz surowy
6

Woda chłodząca
8

CO2 
4

Woda chłodząca
5

Karbonizat
7

40 000 kg/h

16 556 kg/h

1 000 kg/h

11 085 kg/h

238 937 kg/h

60 641 kg/h

8 000 kg/h

238 937 kg/h
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elektrycznej. Instalacja jest przystosowana do sprężania, transportu i składowania CO2 
wydzielonego z gazu procesowego (brak układu CCS). Wytworzony w procesie 
technologicznym ditlenek węgla będzie upuszczany do atmosfery. 
Schemat blokowy demonstracyjnej instalacji produkcji metanolu, z gazu syntezowego z 
ciśnieniowego zgazowania węgla brunatnego w cyrkulacyjnym reaktorze fluidalnym, 
przedstawiono na Rysunku 7. Schemat ten przedstawia główne węzły (obiekty) technologiczne 
oraz przepływy głównych strumieni procesowych (surowce, produkty pośrednie i końcowe) 
pomiędzy nimi. Dla przejrzystości rysunku, pominięto lub zaznaczono w uproszczeniu 
przepływy mediów energetycznych i pomocniczych (para, woda, chemikalia) oraz odpadów.  
 

 
 

Rysunek 7. Schemat blokowy instalacji 
 
Zestawienie produkcji oraz zużycia surowców i mediów przedstawiono w Tabeli 1 . 
 
Tabela 1. Zestawienie produkcji i zużycia surowców oraz mediów 
Medium kg/h Mg/d Mg/m-c Mg/rok 

Produkcja 
Metanol 14 675 352,2 10 566 115 698 
Siarka 17 0,4 12 134 
Azot 111 132 2 667,2 80 015 876 165 
Spaliny 78 225 1 877,4 56 322 616 726 
Popiół 3 583 86,0 2 580 28 248 
Ścieki do oczyszczalni 46 553 1 117,3 33 518 367 024 
Energia elektryczna, MWh 26,23 629,52 18 886 206 797 

Zużycie 
Węgiel brunatny 62 500 1 500,0 45 000 492 750 
Powietrze 169 419 4 066,1 121 982 1 335 699 
Woda świeża 100 265 2 406,4 72 191 790 489 
Dolomit 30 0,7 22 237 
Energia elektryczna, MWh 25,11 602,66 18 080 197 973 
 
Przy zużyciu 40 Mg/h podsuszonego węgla brunatnego układ wytwarza 14,7 Mg/h metanolu. 
Dodatkowymi produktami instalacji są energia elektryczna wykorzystywana na pokrycie 
potrzeb własnych instalacji oraz siarka wytwarzana w ilości 134 Mg/rok. Sprawność produkcji 
metanolu wynosi 41,4% i 52% odpowiednio dla całkowitej ilości węgla doprowadzonego do 
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układu i węgla który uległ zgazowaniu. Wyniki analizy zmian entalpii chemicznej w trakcie 
realizacji procesu produkcyjnego przedstawiono na Rysunku 8. 
 

 
 

Rysunek 8. Zmiana entalpii chemicznej paliwa w procesie produkcji metanolu w układzie zintegrowanym ze 
zgazowaniem węgla w rektorze fluidalnym przy wykorzystaniu ditlenku węgla. 

 
 

PODSUMOWANIE 

Opracowana koncepcja demonstracyjnego układu produkcji metanolu bazuje na rozwijanej w 
IChPW technologii zgazowania węgla w złożu fluidalnym przy wykorzystaniu CO2. 
Atrakcyjność technologii wynika z wykorzystania ditlenku węgla jako czynnika 
zgazowującego, który doprowadza do układu węgiel (pierwiastek C) oraz tlen, co wpływa na 
poprawę efektywności procesu (zwiększenie strumienia entalpii chemicznej gazu procesowego, 
spadek zużycia tlenu) oraz zmniejszenie względnej emisji CO2.  
Koncepcja instalacji demonstracyjnej zakłada pełną i unikalną integrację tlenowego 
zgazowania i spalania węgla.  
Dla zaproponowanej koncepcji instalacji opracowano kompletny i w pełni funkcjonalny 
procesowy model obliczeniowy zawierający wszystkie podstawowe węzły technologiczne o 
zdefiniowanym algorytmie obliczeń i przyjętych parametrach pracy, połączone strumieniami 
procesowymi obejmującymi strumienie gazów, pary wodnej (na różnych poziomach ciśnienia), 
wody (procesowej, chłodzącej i kotłowej) oraz ciała stałego.  
Opracowany (w symulatorze procesów ChemCAD) model pozwala na symulację i 
optymalizację pracy całego procesu technologicznego, tj. obejmującego wszystkie aparaty oraz 
łączące je strumienie procesowe przy uwzględnieniu występujących strumieni recyklu.  
Wyniki obliczeń procesowych stały się podstawą opracowanego projektu technologicznego 
układu demonstracyjnego, stanowiącego kolejny etap rozwoju opracowanej technologii 
zgazowania węgla. 
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XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r.  

267 
 

 

MODELOWANIE I ANALIZA PŁYNIĘCIA MATERIAŁU 
ROZDROBNIONEGO PODCZAS ŚCINANIA W REOMETRZE 

OBROTOWYM Z WYKORZYSTANIEM METODY ELEMENTÓW 
DYSKRETNYCH 

Marcin Chutkowski, Wojciech Zapała 
 
 

Wydział Chemiczny, Politechnika Rzeszowska, al. Powstańców Warszawy 6,  
35-959 Rzeszów, e-mail: ichmch@prz.edu.pl 

 
 

STRESZCZENIE 

Wykorzystując metodę elementów dyskretnych zaimplementowaną w programie EDEM 2.7 
Academic Version przeprowadzono symulację komputerową procesu ścinania modelowego złoża 
materiału sypkiego w szczelinowym reometrze obrotowym. W wyniku analizy uzyskanych 
rozkładów przestrzenno-czasowych wybranych właściwości fizykochemicznych złoża, tj. prędkości 
obrotowe i translacyjne cząstek oraz siły i momenty sił w punktach kontaktu cząstek potwierdzono 
tezę o paśmie ścinania złoża wypełniającym całą szczelinę pomiarową reometru, przez co 
zweryfikowano pozytywnie możliwość stosowania aparatu do badań zjawiska płynięcia proszków 
w obszarze obciążeń rzędu kilku kPa, charakterystycznych dla wielu procesów jednostkowych. 

 

Słowa kluczowe: płynięcie proszku, szczelinowy reometr obrotowy, metoda elementów dyskretnych 
 

WPROWADZENIE 

Metody eksperymentalne pozwalające określić warunki płynięcia proszku opierają się na 
koncepcji zaproponowanej w pracy Jenike’go (Jenike, 1964), dotyczącej projektowania 
silosów. Istotą pomysłu jest poddanie próbki materiału działaniu serii określonych obciążeń 
normalnych i zbadanie wielkości sił stycznych, koniecznych do wywołania wzajemnego ruchu 
ziaren. W wyniku pomiarów możliwe jest ustalenie wartości granicznych par obciążeń 
(normalnych i stycznych), których przekroczenie powoduje ruch materiału rozdrobnionego 
obserwowany jako płynięcie. Komórka Jenike’go znalazła powszechne zastosowanie 
w projektowaniu aparatury do magazynowania i transportu materiałów rozdrobnionych (Norma 
ASTM D6128), jednak zakres obciążeń jakie przewidziano w metodzie sięgający 100-300 kPa 
dyskwalifikuje ten rodzaj badań w przypadku swobodnie płynących, słabo obciążonych 
materiałów sypkich. Wadami komórki Jenike’go, wynikającymi z prostej konstrukcji aparatu, 
są także krótka droga ścinania próbek, sięgająca kilku milimetrów, oraz zawężenie pasma 
ścinania do niewielkiego fragmentu złoża sięgającego grubości kilkudziesięciu średnic cząstek. 
Jak stwierdzono doświadczalnie podczas ścinania materiału rozdrobnionego w komórce 
Jenike’go przemieszczeniu ulega tylko niewielki procent złoża, podczas gdy reszta materiału 
w próbce praktycznie pozostaje w spoczynku (Klausner, 2000). Wymienionych wad 
pozbawione są pierścieniowe aparaty obrotowe o nieskończenie długiej drodze ścinania. Jedno 
z takich rozwiązań – szczelinowy reometr obrotowy – opisano po raz pierwszy w pracy 
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(Klausner, 2000), a po konsultacjach z autorem wykonano i wykorzystano w badaniach na 
Wydziale Chemicznym Politechniki Rzeszowskiej (Olechowski, 2012, Opaliński, 2016). 
Zaletą aparatu, poza możliwością zbadania warstwy proszku o kontrolowanej i niewielkiej 
grubości, jest rozszerzenie zakresu obciążeń normalnych (pionowych) do wartości rzędu kilku 
kPa, co odpowiada obciążeniom charakterystycznym dla takich operacji jednostkowych jak 
mieszanie, granulacja, fluidyzacja itd. Problemem jednak pozostaje kwestia czy wzajemne 
ruchy ziaren odpowiadające za ścinanie materiału mają miejsce w całej warstwie proszku, czy 
następuje dalsze zawężenie pasma ścinania. Opublikowano szereg prac umożliwiających 
śledzenie zmian w czasie i przestrzeni właściwości płynącego złoża cząstek metodami 
nieinwazyjnymi (Sielamowicz 2013, Niedostatkiewicz 2007, Ostendorf 2005), ale ograniczają 
się one do określania płaskich, dwuwymiarowych pól prędkości bądź porowatości materiału. 
Skutecznym rozwiązaniem może się zatem okazać uprzednio zweryfikowana eksperymentalnie 
symulacja komputerowa procesu wykorzystująca metodę elementów dyskretnych (DEM), 
która pozwala śledzić i analizować rozkłady czasowo-przestrzenne wielu właściwości 
fizycznych charakteryzujących złoże. Celem pracy było przeprowadzenie symulacji 
komputerowej procesu ścinania próbki materiału rozdrobnionego w szczelinowym reometrze 
obrotowym z wykorzystaniem DEM i analiza zmian wybranych właściwości złoża podczas 
ścinania przy wykorzystaniu komercyjnej aplikacji EDEM 2.7 Academic Version (DEM 
Solutions Ltd.) zainstalowanej na komputerze Intel ® Core™ i7-4770 CPU ® 3,50 GHz 32GB 
RAM, pracującym pod 64-bitowym systemem MS Windows 7 Professional. 
 

SZCZELINOWY REOMETR OBROTOWY 

Głównymi elementami reometru, którego schemat przedstawiono na Rys. 1, są dwa poziomo 
usytuowane talerze ścinające wykonane z polerowanej stali nierdzewnej. Talerz dolny 
wyposażony jest w pierścieniową szczelinę, a talerz górny w komplementarny pierścieniowy 
występ, dopasowany wymiarami do talerza dolnego.  

 

Rysunek 15. Schemat szczelinowego reometru obrotowego: 1 – regulator położenia górnego talerza, 2 – talerz 
górny, 3 – czujnik siły stycznej, 4 – czujnik położenia, 5 – talerz dolny obrotowy, 6 – napęd reometru,  

7 – szczelina pomiarowa, 8 – czujnik siły normalnej 
Talerz górny, który generuje obciążenie próbki jest zamocowany na ułożyskowanej osi 
i wyposażony w czujnik siły pionowej, czujnik siły stycznej (oba o dokładności 0,5 N) oraz 
czujnik położenia (dokładność 1 mm). Talerz dolny jest połączony z napędem z możliwością 
regulacji prędkości obrotowej w zakresie 5-300 1/min. Wszystkie czujniki są poprzez 
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wzmacniacz sygnału gromadzone w komputerze z zainstalowaną aplikacją CatmanEasy v. 2.1 
(firmy HBM), przy założonej częstotliwości rejestracji sygnału na poziomie 50 Hz. 
Metodyka pomiarów polega na równomiernym wypełnieniu szczeliny reometru badanym 
materiałem sypkim o grubości warstwy na poziomie ok. 20 średnic ziaren (przy wykorzystaniu 
czujnika położenia), ustaleniu pożądanego obciążenia pionowego materiału poprzez docisk 
górnym talerzem, uruchomieniu ruchu obrotowego dolnego talerza z wybraną prędkością i 
rejestracji sił normalnych i stycznych wywołujących ścinanie materiału. Wartości naprężeń 
normalnych 𝜎𝑛, naprężeń stycznych 𝜏𝑠 oraz szybkości ścinania 𝛾 oblicza się z następujących 
zależności: 

 𝜎𝑛 =
𝐹𝑛

𝜋(𝑅𝑍
2−𝑅𝑊

2 )
  (1) 

 𝜏𝑠 =
3𝐹𝑠𝐿

2𝜋(𝑅𝑍
3−𝑅𝑊

3 )
  (2) 

 𝛾 =
𝜋𝑑𝑛

𝛿
  (3) 

gdzie: 
𝐹𝑛 – siła normalna, 
𝐹𝑠 – siła styczna, 
𝑅𝑍 – promień zewnętrzny szczeliny pomiarowej, 𝑅𝑍 = 51 mm, 
𝑅𝑊 – promień wewnętrzny szczeliny pomiarowej, 𝑅𝑊 = 44 mm, 
𝐿 – długość ramienia łączącego talerz górny z czujnikiem siły stycznej, 𝐿 = 175 mm, 
𝑑 – średnia wartość średnicy szczeliny reometru, 𝑑 = 95 mm 
𝑛 – prędkość obrotowa reometru, 
𝛿 – grubość warstwy złoża. 
 
Ze względu na rozrzut wyników pomiarów sięgający od kilku do nawet kilkudziesięciu procent 
wokół wartości średniej, co może wynikać z niejednorodności badanych próbek, pomiary 
należy wielokrotnie powtórzyć i poddać analizie statystycznej. 
Przed przystąpieniem do symulacji komputerowej, która jest zasadniczym celem pracy, 
przeprowadzono test ścinania próbki materiału, którym są szklane cząstki kuliste. Właściwości 
materiału oraz wyniki testu zestawiono w Tabeli 1.  

 
Tabela 1. Parametry złoża cząstek szklanych i wyniki przeprowadzonego na nim testu ścinania w reometrze szczelinowym 

Gęstość materiału, s, kg/m3 2500 

Rozkład wielkości cząstek, % 

0.2 – 0.25 mm 1 
0.25 – 0.3 mm 3 
0.3 – 0.4 mm 77 
0.4 – 0.5 mm 19 

Średnica zastępcza zbioru cząstek ds, mm 0,3655 

Współczynnik sferyczności , - ≥ 0,95 

Prędkość obrotowa reometru 𝑛, 1/min 5 
Prędkość ścinania złoża 𝛾, 1/s 5 
Naprężenie normalne 𝜎𝑛, kPa 8±0,125 
Stosunek naprężenia stycznego i normalnego, 𝜎𝑛/𝜏𝑠 0,225±0,074 
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METODA ELEMENTÓW DYSKRETNYCH 

Metoda elementów dyskretnych DEM wywodzi się z idei nieciągłego, mikroskopowego opisu 
materiału rozdrobnionego, zatem pozwala na modelowanie sił powstających podczas kontaktu 
pojedynczych ziaren i obserwację wpływu tych oddziaływań na makroskopowe właściwości 
całego złoża, po uprzednim zaimplementowaniu do pamięci maszyny liczącej. Moc 
obliczeniowa współczesnych komputerów ciągle jeszcze ogranicza maksymalną liczebność 
zbioru cząstek w modelowanym złożu oraz rzeczywisty czas symulowanego procesu (Clearly, 
2002), jednak wartym podkreślenia atutem DEM jest możliwość obserwacji wielkości 
trudnych, bądź niemożliwych do zmierzenia metodami laboratoryjnymi (Hassanpour, 2014), tj. 
rozkłady w czasie i przestrzeni parametrów opisujących cząstki: prędkość liniowa i kątowa, 
przyspieszenie liniowe i kątowe, siła i moment siły, a także rozkłady czasowo-przestrzenne 
właściwości zbioru cząstek: porowatość, naprężenia ściskające i rozciągające, itd. DEM polega 
na realizacji cyklicznego algorytmu, w którym równanie Newtona definiuje ruch postępowy 
(translacyjny) dowolnej cząstki: 

 𝑚
𝑑𝑉⃗⃗⃗⃗  ⃗

𝑑𝑡
= 𝐹𝑔⃗⃗  ⃗ + 𝐹  (4) 

gdzie: 
�⃗�  – prędkość postępowa cząstki,  
m – masa cząstki, 
𝐹𝑔⃗⃗  ⃗– siła grawitacji, 
𝐹  – wypadkowa siła wymuszająca ruch cząstki, 
 
natomiast ruch obrotowy cząstki opisuje równanie: 

 𝐼
𝑑𝜔⃗⃗⃗⃗⃗⃗ 

𝑑𝑡
= �⃗⃗�  (5) 

gdzie: 
I – moment bezwładności, 
�⃗⃗�  – prędkość kątowa, 
�⃗⃗�  – wypadkowy moment siły, 
t – czas. 

 
Siła wypadkowa 𝐹  działająca na dowolną cząstkę w złożu podczas k zderzeń z sąsiednimi 
ziarnami, wyrażona jest następująco: 

 𝐹 = ∑ 𝐹𝑖⃗⃗ 
𝑘
𝑖=1  (6) 

gdzie: 
𝐹𝑖⃗⃗  – siła w punkcie kontaktu i. 
 
Zgodnie z DEM osobno rozpatrywana jest składowa normalna 𝐹𝑛⃗⃗  ⃗ (wzdłuż linii łączącej środki 
kontaktujących się cząstek) i prostopadła do niej składowa styczna 𝐹𝑡⃗⃗  ⃗ siły 𝐹  w punkcie 
kontaktu, a sposób ich obliczania zależy od przyjętego matematycznego modelu kontaktu. 
W literaturze można znaleźć ich co najmniej kilka (Mattutis, 2014, Radjaï, 2011), a jednym 
z powszechniej stosowanych jest nieliniowy model Hertza–Mindlina. Został on pozytywnie 
zweryfikowany w badaniach eksperymentalnych przemysłowych materiałów sypkich (Zhu, 
2007) i jest prosty w budowie, co znacząco wpływa na czas obliczeń podczas symulacji. 
Według modelu Hertza–Mindlina składowa normalna 𝐹𝑛⃗⃗  ⃗ obliczana jest wg: 
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 𝐹𝑛⃗⃗  ⃗ =
4

3
𝐸∗√𝑅∗𝛿𝑛

3 2⁄ − 2𝑣𝑛
𝑟𝑒𝑙⃗⃗ ⃗⃗ ⃗⃗  ⃗√

5

6
𝛽√2𝐸∗√𝑅∗𝛿𝑛𝑚

∗ (7) 

gdzie: 
𝛿𝑛 – długość obszaru nakładania się cząstek wzdłuż linii łączącej ich środki, 
𝐸∗ – uśredniony moduł Younga dla materiału cząstek, 
𝑅∗ – uśredniony promień cząstek, 
𝑚∗– uśredniona masa cząstek, 
𝑣𝑛
𝑟𝑒𝑙⃗⃗ ⃗⃗ ⃗⃗  ⃗ – względna prędkość cząstek w kierunku normalnym, 
𝛽 =

ln 𝑒

√𝑙𝑛2𝑒+𝜋2
 – współczynnik tłumienia, 

𝑒 – stosunek prędkości liniowej cząstki po zderzeniu do prędkości liniowej cząstki przed 
zderzeniem (inaczej: współczynnik restytucji). 

 
Składową styczną 𝐹𝑡⃗⃗  ⃗, określa się następująco: 

 𝐹𝑡⃗⃗  ⃗ = 8𝐺
∗√𝑅∗𝛿𝑛𝛿𝑡 − 2𝑣𝑡

𝑟𝑒𝑙⃗⃗ ⃗⃗ ⃗⃗  ⃗√
5

6
𝛽√8𝐺∗√𝑅∗𝛿𝑛𝑚∗ (8) 

gdzie: 
𝛿𝑡 – długość obszaru nakładania się cząstek wzdłuż linii prostopadłej do łączącej ich środki, 
𝐺∗ – uśredniony moduł Kirchhoffa materiału cząstek, 
𝑣𝑡
𝑟𝑒𝑙⃗⃗ ⃗⃗ ⃗⃗  ⃗ – względna prędkość cząstek w kierunku stycznym. 

 
Wartość bezwzględna składowej stycznej 𝐹𝑡⃗⃗  ⃗ jest dodatkowo ograniczona poprzez warunek 
tarcia Coulomba, który odzwierciedla zjawisko wzajemnego poślizgu cząstek:  

 |𝐹𝑠| ≤ 𝜇𝑠|𝐹𝑛| (9) 
gdzie: 
µs – współczynnik tarcia statycznego. 

 
W równaniu (5) opisującym ruch obrotowy występuje moment siły, który w przypadku 

modelu Hertza–Mindlina opisany jest równaniem: 

 𝑀 = 𝑅𝐹𝑡⃗⃗  ⃗ − 𝜇𝑟𝜔𝐹𝑛⃗⃗  ⃗ (10) 
gdzie: 
𝑅 – promień cząstki, 
µr – współczynnik tarcia tocznego. 
 
Poza ustaleniem sił wypadkowych 𝐹  dla każdej cząstki w układzie, algorytm DEM 
wykorzystuje wybrane procedury numeryczne do scałkowania równań (4) i (5) dla zadanego 
przez użytkownika kroku czasowego Δ𝑡. W rezultacie otrzymuje się przyspieszenie, prędkość 
oraz położenie każdej z cząstek po czasie Δ𝑡 od rozpoczęcia obliczeń. Opisany cykl 
obliczeniowy jest powtarzany aż do uzyskania założonego czasu trwania symulacji t lub 
osiągnięcia stanu równowagi w układzie (wyrażonego poprzez np. minimalizację sumy sił 
kontaktu). 
 

SYMULACJA KOMPUTEROWA ŚCINANIA MATERIAŁU SYPKIEGO 

Wykorzystując opisany w poprzednim rozdziale nieliniowy model kontaktu Hertza–Mindlina 
przeprowadzono symulację ścinania modelowego materiału w szczelinowym reometrze 
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obrotowym. W pierwszym etapie, w celu skrócenia czasu obliczeń geometryczny model 
aparatu został zastąpiony jego wycinkiem stanowiącym 1/60 długości całej szczeliny 
pomiarowej (Rys. 2). Tak uproszczony model geometrii układu pozwala na 60-krotne 
zmniejszenie liczby cząstek, co znacznie skraca czas obliczeń potrzebnych do zrealizowania 
kilkusekundowej procedury ścinania.  
 

a) b) 

  

Rysunek 2. Szczelinowy reometr obrotowy: a) rzeczywista geometria obiektu,  
b) wycinek stanowiący 1/60 pierścieniowej szczeliny reometru 

Szczelina pomiarowa została wypełniona modelowym materiałem sypkim, którym jest złoże 
cząstek szklanych o właściwościach wymienionych w Tabeli 2. Przyjęto, że cząstki są 
generowane w losowym położeniu w obrębie szczeliny pomiarowej, posiadają losową średnicę 
w zadanym przedziale zgodnie z rozkładem normalnym, ich początkowa prędkość kątowa jest 
losowa, lecz nie większa niż 1 rad/s, natomiast początkowa prędkość translacyjna jest równa 0 
m/s.  
 

Tabela 2. Parametry układu przyjęte do symulacji komputerowej 

Właściwości zbioru cząstek Właściwości ścian układu pomiarowego 

Gęstość, s, kg/m3 2500 

Gęstość stali s, kg/m3 8000 
Liczba cząstek, [-] 10 000 
Zakres średnic ziaren dp, [m] 2,5÷510-4 

Odchylenie standardowe średnic 
ziaren, [%] 5 

Współczynnik tarcia statycznego 
cząstka-cząstka 𝜇𝑠, [-] 

0,5 Współczynnik tarcia statycznego 
cząstka-ściana 𝜇𝑠, [-] 

0,1 

Współczynnik tarcia tocznego 
cząstka-cząstka 𝜇𝑟, [-] 

0,01 Współczynnik tarcia tocznego 
cząstka-ściana 𝜇𝑟, [-] 

0,01 

Współczynnik restytucji  
cząstka-cząstka e, [-] 0,7 

Współczynnik restytucji  
cząstka-ściana e, [-] 0,7 

Moduł Kirchhoffa G, [Pa]  2,62×1010 Moduł Kirchhoffa G, [Pa]  8×1010 
Współczynnik Poissona , [-] 0,2 Współczynnik Poissona , [-] 0,3 

 
W pierwszej sekundzie symulacji cząstki opadły swobodnie na dno szczeliny wskutek działania 
siły ciążenia. Po tym czasie uruchomiony został serwomechanizm umożliwiający 
kontrolowanie obciążenia pionowego 𝜎𝑛 złoża talerzem górnym, które jest liczone w oparciu 
o sumę pionowych składowych sił kontaktu pomiędzy wycinkiem górnego talerza reometru 
a wszystkimi cząstkami pozostającymi z nim w kontakcie, w bieżącym kroku czasowym. 
Z kolei ruch obrotowy reometru, wywołujący ścinanie próbki, był symulowany poprzez 
prostoliniowy ruch ścian wycinka dolnego talerza reometru wzdłuż osi Y (Rys. 1). Wszystkie 
parametry układu były zapisywane w pamięci komputera z częstotliwością co 0,01 s przez cały 
czas trwania symulacji. W celu zweryfikowania poprawności przyjętych parametrów symulacji 
zmierzono stosunek naprężeń stycznych i normalnych w materiale i uzyskano wynik: 
𝜎𝑛/𝜏𝑠 = 0,2133±0,016, a zatem zbliżony do uzyskanego eksperymentalnie. 
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Na rysunku 3 przedstawiono zmiany stanu złoża podczas trwania symulacji uwzględniające 
rozkłady sił ściskających oraz rozkłady lokalnych prędkości translacyjnych cząstek. 
 

a) b) 

  

  

  

  

Rysunek 3. Wizualizacja zmian rozkładów przestrzennych: a) sił ściskających, b) prędkości translacyjnych 
cząstek, w czasie symulacji ścinania modelowego złoża cząstek szklanych 
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DYSKUSJA WYNIKÓW 
 
W celu zilustrowania wpływu obciążeń normalnego 𝜎𝑛 i stycznego 𝜏𝑠 na zachowanie cząstek 
w złożu na Rys. 4 przedstawiono rozkłady średnich w czasie prędkości obrotowych 𝜔 oraz 
średnich w czasie wypadkowych momentów siły M działających na cząstki oraz rozkłady 
średnich prędkości translacyjnych cząstek V po osiągnięciu efektu stabilnego płynięcia złoża 
(tj. po 1 s od rozpoczęcia procesu), zmierzonych wzdłuż wysokości próbki (wzdłuż osi Z) oraz 
wzdłuż szerokości próbki (wzdłuż osi X). 
 

a) b) 

  

c) d) 

  

e) f) 

  

Rysunek 4. Rozkłady przestrzenne średniej w czasie prędkości obrotowej cząstek : a) wzdłuż osi Z, b) wzdłuż 
osi X, rozkłady przestrzenne średniej w czasie wartości wypadkowego momentu siły M działającego na cząstki 

c) wzdłuż osi Z, d) wzdłuż osi X oraz rozkłady przestrzenne średniej w czasie prędkości translacyjnej V:  
e) wzdłuż osi Z, f) wzdłuż osi X 

 
O ile rozkład średniej czasowej wszystkich trzech wielkości wzdłuż osi X (tj. wzdłuż szerokości 
próbki) jest przypadkowy i równomierny (Rys. 4 b, d, f), to dla zmian obserwowanych wzdłuż 
wysokości złoża (wzdłuż osi Z, Rys. 4 a, c, e) charakterystyczny jest wzrost zarówno średnich 
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prędkości obrotowych 𝜔, wypadkowych momentów sił M jak i prędkości translacyjnych V w 
pobliżu ściany górnego talerza reometru. Większość cząstek w głębi złoża charakteryzuje się 
średnią prędkością obrotową 𝜔 nieprzekraczającą wartości 12 rad/s, tymczasem cząstki 
zlokalizowane w bezpośrednim sąsiedztwie ściany górnego talerza osiągają prędkości 
obrotowe rzędu 45 rad/s i więcej. Analogiczne zmiany można zaobserwować w przypadku 
wypadkowych momentów sił M działających na cząstki, ze względu na bezpośredni związek 
matematyczny obu wielkości. Przyrost wartości średnich prędkości obrotowych 𝜔 jest dość 
gwałtowny począwszy od odległości ok. 1 mm od ściany górnego talerza, natomiast przyrost 
średnich wypadkowych momentów sił M obserwowany jest już w połowie wysokości złoża od 
wartości rzędu 2,5×10-9 N∙m do 1,25×10-8 N∙m w przypadku ziaren w bezpośrednim kontakcie 
ze ścianą górnego talerza. Rozkład średnich prędkości translacyjnych nie wykazuje tak 
znaczących dysproporcji. Większość cząstek porusza się z prędkością postępową V zbliżoną do 
prędkości obwodowej dolnego talerza tj. 2.5×10-3 m/s. Jedynie cząstki znajdujące się tuż pod 
górnym talerzem reometru charakteryzują się nieco szerszym rozrzutem stwierdzonych 
prędkości średnich 𝑉2,4÷2,7×10-3 m/s. Jest to potwierdzenie tezy, że pasmo ścinania, w 
którym odbywa się ruch ziaren dotyczy całej szczeliny reometru obrotowego. 
Na Rys. 5 można prześledzić rozkłady przestrzenne wielkości związanych z oddziaływaniami 
cząstek w punktach ich kontaktu. Średnie w czasie składowe sił w punktach kontaktu osiągają 
wartości nie przekraczające odpowiednio 𝐹𝑛 = 0,8 N i 𝐹𝑡 = 0,15 N. W przypadku rozkładów 
wzdłuż wysokości złoża (wzdłuż osi Z, Rys. 5 a i c) można zaobserwować spadek wartości 
składowych w połowie wysokości próbki odpowiednio do wartości poniżej 𝐹𝑛 = 0,16 N i 𝐹𝑡 = 
0,03 N. Bezpośredni kontakt cząstek ze ścianami szczeliny pomiarowej ma zatem wpływ na 
podwyższenie wielkości sił powstających na skutek ich zderzeń. Rys. 5 d) i e) przedstawiają 
rozkłady siły ściskającej 𝐹𝑐 zdefiniowanej jako suma wszystkich składowych normalnych 𝐹𝑛 
sił działających na cząstkę w k punktach kontaktu z sąsiadującymi obiektami: 

 𝐹𝑐⃗⃗  ⃗ = ∑ 𝐹𝑛𝑖
⃗⃗⃗⃗  ⃗𝑘

𝑖=1  (11) 

Dodatnia wartość siły ściskającej oznacza, że wypadkowa siła skierowana jest do środka 
ciężkości ziarna. Z analizy rozkładów przestrzennych średniej siły 𝐹𝑐 wynika, że nie przekracza 
ona wartości 𝐹𝑠 = 0,28 N. O ile w przypadku rozkładu średniej wartości siły ściskającej 𝐹𝑐 
wzdłuż osi X trudno mówić o wyraźnej tendencji zmian, to rozkład wartości wzdłuż osi Z 
wykazuje tendencję malejącą. Najwyższe wartości sił 𝐹𝑠można zaobserwować w pobliżu dna 
szczeliny, tam gdzie należy spodziewać się największych obciążeń wynikających z ciężaru 
samego złoża. W bezpośrednim kontakcie z górnym talerzem siły ściskające maleją do wartości 
rzędu 0,12 N. 
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a) b) 

  

c) d) 

  

e) f) 

  

Rysunek 5. Rozkłady przestrzenne średniej w czasie normalnej składowej siły w punktach kontaktu cząstek 𝐹𝑛:  
a) wzdłuż osi Z, b) wzdłuż osi X, rozkłady przestrzenne średniej w czasie stycznej składowej siły w punktach 
kontaktu cząstek 𝐹𝑡 c) wzdłuż osi Z, d) wzdłuż osi X oraz rozkłady przestrzenne średniej w czasie wartości 

wypadkowej siły ściskającej 𝐹𝑐 działającej na cząstki e) wzdłuż osi Z, f) wzdłuż osi X 
 

WNIOSKI 
 

W pracy wykonano test ścinania modelowego złoża szklanych cząstek kulistych 
w szczelinowym reometrze obrotowym oraz przeprowadzono symulację komputerową tego 
procesu przy użyciu metody elementów dyskretnych. Analiza uzyskanych rezultatów powala 
stwierdzić, że: 

 Metoda elementów dyskretnych jest narzędziem umożliwiającym obserwację zmian 
czasowych i przestrzennych licznych właściwości opisujących złoże materiału sypkiego 
w czasie jego przepływu, w tym parametrów których pomiar jest trudny, bądź 
niemożliwy; 

 Równomierne rozkłady prędkości translacyjnych cząstek modelowego materiału 
sypkiego wskazują, że pasmo ruchu cząstek dotyczy całej szczeliny pierścieniowej 
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reometru bez stref nieruchomych, jak to ma miejsce w przypadku ścinania proszku 
w komórce Jenike’go; 

 Wyraźny wzrost wartości wypadkowych momentów sił oraz związanych z nimi 
prędkości obrotowych cząstek w bezpośrednim kontakcie z górnym talerzem reometru 
świadczy o zjawisku poślizgu cząstek w najwyżej położonej warstwie proszku; 

 Równomierne rozkłady składowych sił kontaktu w punktach zderzeń cząstek oraz sił 
ściskających cząstki świadczą o ujednorodnieniu naprężeń ściskających w całej 
przestrzeni złoża poddawanego badaniu w reometrze pierścieniowym; 

 Konieczne są dalsze badania potwierdzające, że pasmo ścinania obejmuje całe złoże 
cząstek w szczelinie reometru wobec zastosowania szerokiego zakresu obciążeń 
i prędkości obrotowych aparatu, także w przypadku materiałów proszkowych 
o zróżnicowanych właściwościach fizykochemicznych. 
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STRESZCZENIE 

     Przedstawiono teoretyczną i eksperymentalną analizę suszenia fluidalnego pszenicy w aspekcie 
opracowania utylitarnej metodyki określenia kinetyki procesu, przy założeniu minimalizacji zakresu 
badań laboratoryjnych. W ramach wstępnych badań testowych określono wpływ metody suszenia 
na jakość pszenicy analizując wartości stosownych parametrów Zaproponowano model 
matematyczny kinetyki suszenia okresowego pszenicy w burzliwym, pęcherzykowym złożu 
fluidalnym. Ten ilościowy opis procesu uwzględnia strefę emulsji i strefę pęcherzy. Równania 
modelu ujmują zarówno ruch masy i ciepła pomiędzy strefami, jak i między ciałem stałym, a gazem. 
Dokonano weryfikacji doświadczalnej modelu, porównując wyniki symulacyjnych obliczeń 
numerycznych z danymi eksperymentalnymi. Wykazano możliwość wykorzystania w obliczeniach 
procesowych koncepcji tzw. uogólnionej krzywej suszenia. Zaproponowano oryginalną dystrybucję 
gazu zapewniającą efektywną fluidyzację materiałów z grupy D wg Geldarta. 
 

Słowa kluczowe: suszenie, fluidyzacja, modelowanie matematyczne 

 

WPROWADZENIE 

Proces suszenia obecny jest niemal we wszystkich działach produkcji przemysłowej i ma 
zwykle decydujący wpływ na jakość otrzymywanych produktów. Jednocześnie suszenie 
wymaga dużych nakładów energetycznych, co przy względnie niskiej sprawności cieplnej 
suszarek stosowanych w praktyce przemysłowej, wymusza wręcz działania innowacyjne w 
kierunkach doskonalenia obliczeń procesowych oraz poszukiwania rozwiązań konstrukcji 
suszarek zapewniających wzrost efektywności energetycznej i sprawności aparatury. 
Szczególnie ważną rolę odgrywa suszenie w przemyśle spożywczym, w szczególności,  
w odniesieniu do technologii dotyczących przygotowania produktów rolnych  
do przechowywania. Ocenia się, że w przetwórstwie spożywczym proces suszenia zużywa  
20 – 25 % całkowitej energii cyklu technologicznego (Kapusta, 2011). 
W przetwórstwie rolniczym najliczniejszą grupę materiałów wymagającą poddania procesowi 
suszenia są ziarna zbóż.  
W warunkach klimatycznych Polski około 40 ̶ 60 % ziarna zbieranego kombajnami wymaga 
obróbki pożniwnej, a zwłaszcza suszenia (Kumar i in., 2014; Mitek i in., 2006; Przybył i in., 
2010). Istotne jest, aby podczas procesu zostały zachowane te właściwości, które są niezbędne 
przy dalszym wykorzystaniu produktów. W przypadku ziarna pszenicy przeznaczonego do 
celów spożywczych parametry suszenia powinny zapewnić zachowanie jakości produktu 
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(Przybył i in., 2011). W ramach wstępnych badań testowych określono wpływ metody suszenia 
na jakość pszenicy analizując wartości stosownych parametrów (ilość i jakość glutenu, 
zawartość białka). Wyniki badań uzasadniają suszenie pszenicy w układzie fluidalnym 
(Kamińska-Pękala, 2014). Suszenie fluidalne zajmuje ważną pozycję wśród nowoczesnych 
metod suszarniczych. Jest to metoda łatwa w realizacji, cechująca się korzystnymi wskaźnikami 
technologicznymi oraz stosunkowo niskimi kosztami inwestycyjnymi i eksploatacyjnymi 
(Kmieć i in., 2007; Mujumdar, 1995; Strumiłło, 2006).  
Złożony mechanizm suszenia oraz skomplikowane warunki hydrodynamiczne występujące w 
układach fluidalnych są przyczyną istotnych trudności, jakie napotyka się przy próbach 
uogólnionego matematycznego opisu kinetyki tego procesu (Ciesielczyk i in., 2011). 
Zasadnicze przyczyny takiej sytuacji to: złożoność procesu suszenia w burzliwych układach 
heterogenicznych, łączącego jednoczesność przenoszenia pędu, ciepła i masy, brak 
adekwatnego modelu matematycznego opisującego w sposób ścisły obiekt w zależności od 
jakości i rodzaju fluidyzacji oraz fakt istnienia różnorodnych, zmieniających się w czasie 
charakterystyk fizykochemicznych, strukturalno-mechanicznych i innych, trudnych do 
ilościowego ujęcia cech dotyczących materiałów suszonych. 
W niniejszym opracowaniu zaprezentowano model matematyczny kinetyki okresowego 
suszenia pszenicy w burzliwym, pęcherzykowym złożu fluidalnym. Zaproponowano również 
oryginalne rozwiązanie konstrukcji dystrybutora gazu zapewniającego efektywną fluidyzację 
materiałów zaliczanych do grupy D wg Geldarta. Omówiono także w oparciu o koncepcję tzw. 
uogólnionej krzywej suszenia metodę umożliwiającą minimalizację zakresu badań 
eksperymentalnych.  
 

MODEL MATEMATYCZNY PROCESU 

Do charakterystyki hydrodynamicznej i kinetycznej analizowanego układu fluidalnego 
wykorzystano zmodyfikowany model złoża pęcherzykowego Kunii – Levenspiela (Kunii i in., 
1991; Ciesielczyk, i in., 2011). Na podstawie wyników badań testowych (Ciesielczyk, 2001) 
stwierdzono, że ekwiwalentną średnicę pęcherza można wyznaczyć z zależności Mori – Wena 
(Mori, 1975; Ciesielczyk, 2005) na poziomie złoża odpowiadającym 40 % początkowej 
wysokości warstwy materiału suszonego w aparacie. Ilościowy opis kinetyki suszenia w 
okresowej suszarce fluidyzacyjnej wyróżnia strefę pęcherzy i strefę emulsji. Strefa emulsji jest 
środowiskiem dwufazowym zawierającym ziarna materiału suszonego i czynnik suszący. 
Pomiędzy obydwiema fazami następuje wymiana masy i ciepła. Dla strefy emulsji przyjęto 
model całkowitego wymieszania, zaś dla strefy pęcherzy – przepływ tłokowy. Założono 
pseudostacjonarność strefy pęcherzy, jednorodność rozkładu temperatury w całym ziarnie i 
adiabatyczność procesu. Statykę desorpcji przyjęto w oparciu o dane literaturowe (Fyhr i in., 
1999). Przedstawione opisy matematyczne uwzględniają pierwszy i drugi okres suszenia. W 
drugim okresie procesu wykorzystano pojęcie tzw. średniego stężenia  X przy parabolicznym 
profilu rozkładu wilgoci w ziarnach (Ciesielczyk, 2006; Kamińska-Pękala, 2014). Sposób 
obliczania zarówno wielkości fizykochemicznych, jak i kinetycznych, charakteryzujących 
złoże, został szczegółowo omówiony i przedyskutowany w innych opracowaniach 
(Ciesielczyk, 2001; Ciesielczyk, 2005; Ciesielczyk i in., 2006; Ciesielczyk i in., 2010; 
Ciesielczyk i in., 2011). Wartości parametrów modelu przyjętych w opisie ilościowym procesu, 
podobnie jak i hydrodynamika złoża były sukcesywnie liczone na każdym kroku czasowym 
całkowania numerycznego.  
Dla pierwszego okresu suszenia równania modelu przedstawiają się następująco: 
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 Drugi okres procesu opisany jest równaniami: 
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Procedury opracowanego modelu matematycznego kinetyki okresowego suszenia pszenicy w 
pęcherzykowym złożu fluidalnym pozwalają na otrzymanie równań krzywych kinetycznych w 
tym uogólnionej krzywej suszenia (Ciesielczyk, 2005; Ciesielczyk i in. 2010; Kamińska-
Pękala, 2014). 
 

BADANIA EKSPERYMENTALNE 

Zasadnicze badania testowe realizowano na instalacji doświadczalnej, przedstawionej 
schematycznie na rysunku 1.  
Powietrze będące czynnikiem fluidyzującym, tłoczone przez wentylator (8) przepływa przez 
nagrzewnicę elektryczną (4), komorę dystrybutora gazu (3) do kolumny (1) o średnicy 
podstawy 150 mm i wysokości 1300 mm, kącie rozwarcia 130, a następnie po przejściu przez 
złoże i cyklon (2) wydostaje się na zewnątrz. Suszarka wyposażona jest w oryginalną 
konstrukcję dystrybutora gazu (Ciesielczyk i in., 2012). W trakcie badań dotyczących 
określenia warunków fluidyzacji badanych substancji wymieniano korpus suszarki na element 
wykonany ze szkła dla umożliwienia prowadzenia obserwacji wizualnych. Oprzyrządowanie 
stanowiska badawczego zapewnia otrzymanie danych niezbędnych do sporządzanie krzywych 
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fluidyzacji oraz krzywych kinetycznych. Zestaw zwężek (6) wraz z zaworami (5) umożliwia 
płynną, w szerokim zakresie zmienności, regulację i pomiar natężenia przepływu 
doprowadzanego gazu. Dodatkowo dla weryfikacji wyników zamontowano anemometr 
TESTO 416. Spadki ciśnienia mierzono z wykorzystaniem dwuramiennych manometrów 
cieczowych (ΔP) oraz przyrządu TESTO 452 (Firmy Testoterm GmbH & Co.) wyposażonego 
w odpowiednią przystawkę. 
 

 
 

Rysunek 1. Schemat stanowiska badawczego: a) zasadnicze elementy; 1 –  suszarka, 2 – cyklon,  
3 – dystrybutor gazu, 4 – nagrzewnica, 5 – zawór, 6 – zwężka, 7 – bocznik, 8 – wentylator, 9 – zasyp, 10 – ruszt,  

b) przekrój dystrybutora gazu 
 

Temperatury gazu i złoża mierzone są termoparami miedź – konstantan oraz urządzeniem 
TESTO 112. W kolumnie umieszczono pod rusztem termoparę regulującą temperaturę gazu 
wlotowego, połączoną z elektronicznym regulatorem i częścią grzałek nagrzewnicy. 
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. Przyrząd umożliwia jednoczesny pomiar temperatury, 
wilgotności i prędkości przepływu gazu wraz z rejestracją automatyczną tych wielkości. 
Pomiar wilgotności gazu wlotowego do kolumny dokonywany jest z zastosowaniem aparatu 
TESTO 610. Zastosowana konstrukcja dystrybutora gazu (rys.1b) generuje intensywne warunki 
hydrodynamiczne w badanych warstwach, zapobiegając klasycznym zakłóceniom. Istota 
rozwiązania (Ciesielczyk i in., 2012; Kamińska i in., 2012; Kamińska-Pękala i in., 2013) polega 
na zainstalowaniu, na styku komory suszenia i komory dystrybutora specjalnego rusztu ze 
stożkiem. Pole powierzchni bocznej stożka rusztu równe jest połowie dolnej powierzchni 
przekroju poprzecznego komory suszenia. Stożek – podobnie jak powierzchnia pozioma rusztu 
– wykonany jest z blachy perforowanej. Przewód doprowadzający czynnik fluidyzujący 
umieszczony jest w komorze dystrybutora (3), w osi aparatu, w ten sposób, że otwór wylotowy 
zwrócony jest w kierunku podstawy suszarki ukształtowanej w formie stożka. 
Rodzaj i jakość fluidyzacji pszenicy sprawdzono stosując klasyczne wytyczne Geldarta (Geldart, 1973). 
Ustalono, że pszenica zalicza się do grupy D wg Geldarta, a fluidyzacja powinna przebiegać w zakresie 
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odpowiadającym burzliwemu złożu pęcherzykowemu (Ciesielczyk i in., 2006; Kamińska-Pękala, 2014). 
W ramach badań wstępnych sprawdzono także wpływ metody suszenia na końcową jakość 
produktu. Jakość ziarna w bezpośredni sposób przekłada się na jakość mąki uzyskiwanej z jego 
przemiału (Śląska-Grzywna, 2000; Mitek i in., 2006) . Jednym z badanych parametrów 
jakościowych była ilość i zawartość glutenu. Metodę oznaczania jakości glutenu, czyli jego 
rozpływalność oraz jego ilość określano zgodnie z normą (PN-77/A-74041). Innym 
wskaźnikiem jakościowym ziarna pszenicy jest zawartość azotu ogólnego. Jest ona przeliczana 
na zawartość białka w ziarnie. W tym przypadku zastosowano metodę Klejdahla (Kuzdraliński, 
2013). W celu sprawdzenia wpływu metody suszenia na jakość pszenicy ‒ z której otrzymano 
w kolejnym etapie mąkę piekarniczą ‒ zrealizowano eksperymenty z wykorzystaniem suszenia 
komorowego, próżniowego, fluidalnego, silosowego oraz mikrofalowego. Wyniki badań 
(Kamińska-Pękala, 2014) uzasadniają dalszy etap pracy – analizę procesu suszenia pszenicy w 
układzie fluidalnym w temperaturze 500C. 

 

BADANIA EKSPERYMENTALNE 

Podstawą weryfikacji doświadczalnej ilościowego opisu kinetyki suszenia są krzywe suszenia 
X = f1(t) i krzywe temperaturowe Tz = f2(t) pszenicy. Dyskusję dotyczącą weryfikacji 
eksperymentalnej modelu przedstawiono szczegółowo w odniesieniu do suszenia ziarna 
pszenicy o średnicy ziarna dz = 3,67·10-3 m. W niniejszej pracy zamieszczono jedynie przykładowe, 
reprezentatywne wyniki takiej analizy w postaci krzywych kinetycznych suszenia. 
Na rysunku 2 przedstawiono krzywe suszenia, a na rysunku 3 krzywe temperaturowe dla 
pszenicy, uzyskane z obliczeń symulacyjnych oraz sporządzone na podstawie eksperymentów. 
Wyniki teoretyczne porównano z danymi eksperymentalnymi otrzymanymi przy następujących 
wartościach parametrów procesowych: wysokość początkowa złoża Hmf  = 0,15 m, temperatura 
powietrza wlotowego Tf = 323K oraz prędkość powietrza uo = 1,828 m/s (liczba fluidyzacji = 
1,83). Wyniki teoretyczne są reprezentowane za pomocą linii ciągłych, zaś dane 
eksperymentalne oznaczono symbolami punktowymi. 
 

 
 
 

Rysunek 2. Krzywa suszenia X = f1(t) (T = 50°C, u0 = 1,828 m/s, liczba fluidyzacji  = 1,83)    

 

Ze wstępnej oceny danych zamieszczonych na rysunkach 2 i 3 wynika, że krzywe teoretyczne, 
dostatecznie dobrze korelują z danymi doświadczalnymi, przewidywania teoretyczne 
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pokrywają się z danymi doświadczalnymi zarówno jakościowo, jak i dostatecznie dokładnie 
ilościowo. 
 

 
 
 

Rysunek 3. Krzywa temperaturowa Tz = f2(t) (T = 50°C, u0 = 1,828 m/s, liczba fluidyzacj i = 1,83) 

 

Wiele zależności z dziedziny kinetyki suszenia fluidalnego – spotykanych w literaturze – jest 
rozbieżnych, a nawet sprzecznych. Wspomniany problem – różnorodności i rozbieżności – jest 
korzystny z punktu widzenia naukowych analiz teoretyczno – doświadczalnych, stanowi jednak 
zasadniczą przeszkodę dla projektantów. Najpewniejsze dane co do kinetyki procesu suszenia 
fluidalnego (krzywe suszenia) otrzymuje się z analizy wyników eksperymentów prowadzonych 
w warunkach maksymalnie zbliżonych do projektowanych. Badania takie są z reguły 
czasochłonne i drogie. Rosnące wymagania dotyczące jakości produktu generują – miedzy 
innymi – potrzebę dokładnej analizy krzywych suszenia. Dlatego też równolegle z dalszym 
rozwojem prac teoretycznych prowadzi się intensywne działania w kierunku unowocześnienia, 
unifikacji i normalizacji metod półempirycznych. Koncepcja uogólnienia krzywych suszenia 
wykorzystująca stosowaną często w inżynierii procesowej metodę zmiany układu 
współrzędnych pozwala na otrzymanie krzywej suszenia fluidalnego danego materiału w 
warunkach projektowanych przy minimalizacji zakresu niezbędnych badań 
eksperymentalnych. Należy podkreślić, że uzasadnieniem dla stosowania metod 
półempirycznych w procedurach projektowych jest często niedostępność danych 
równowagowych i szeregu współczynników przenoszenia dla substancji występujących w 
praktyce przemysłowej. Wiadomo także, że eksperymentalne dane kinetyczne otrzymuje się 
łatwiej niż dane doświadczalne dotyczące współczynników przenoszenia, a jednocześnie 
uwzględnia się rzeczywiste charakterystyki fizykochemiczne, strukturalno – mechaniczne i 
inne, trudne do ilościowego ujęcia cechy dotyczące materiałów suszonych.  
Uogólnioną krzywą suszenia można przedstawić w bezwymiarowym układzie współrzędnych  
(X/X0) = f [(N·t)/X0] (Ciesielczyk, 2005; Ciesielczyk i in., 2010; Ciesielczyk i in. 2011). 
Charakteryzowane podejście pozwala na znaczne ograniczenie liczby doświadczeń 
weryfikacyjnych, gdyż w granicznym przypadku dla otrzymania tej krzywej wystarczy jeden 
eksperyment przy określonych, dostępnych w danym laboratorium, parametrach procesowych 
suszenia. Przez jeden eksperyment należy rozumieć wyznaczenie pojedynczej krzywej 
suszenia. Jeśli znana jest uogólniona krzywa suszenia to można sporządzić krzywą kinetyczną 
dla warunków projektowanych. 
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Procedury opracowanego modelu matematycznego kinetyki okresowego suszenia pszenicy w 
burzliwym, pęcherzykowym złożu fluidalnym pozwalają na otrzymanie uogólnionej krzywej 
suszenia (Kamińska-Pękala, 2014). Na rysunku 4 przedstawiono uogólnioną krzywą suszenia 
dla pszenicy. 
 

 
 

  Rysunek 4. Uogólniona krzywa suszenia dla pszenicy 

 
PODSUMOWANIE  

Przedstawiono model matematyczny kinetyki suszenia okresowego ciał stałych w burzliwym, 
pęcherzykowym złożu fluidalnym. W ramach wstępnych badań testowych określono wpływ 
metody suszenia na jakość pszenicy analizując wartości parametrów jakościowych (ilość i 
jakość glutenu, zawartość białka). Wyniki badań uzasadniają suszenie pszenicy w układzie 
fluidalnym. Dokonano weryfikacji doświadczalnej modelu, porównując wyniki symulacyjnych 
obliczeń numerycznych z danymi eksperymentalnymi. Potwierdzono eksperymentalnie, że 
przedstawiony model można stosować do obliczeń procesu suszenia materiałów zaliczanych 
do grupy D wg klasyfikacji Geldarta, wykazujących obydwa charakterystyczne okresy procesu. 
Omówiono półempiryczną metodę obliczeń kinetyki suszenia fluidalnego, opierając się na 
przedyskutowanej koncepcji tzw. uogólnionej krzywej suszenia. Metoda ta pozwala na 
otrzymanie krzywej suszenia dla zadanych warunków projektowych przy zminimalizowaniu 
zakresu badań laboratoryjnych. Koncepcji uogólnionej krzywej suszenia użyto również do 
weryfikacji modelu teoretycznego, tworząc w ten sposób więź między analitycznymi 
i półempirycznymi metodami analizy suszenia okresowego w złożach fluidalnych. 
Zaproponowano oryginalne rozwiązanie konstrukcji dystrybutora gazu zapewniającego 
efektywną fluidyzację materiałów zaliczanych do grupy D wg Geldarta. 
 

OZNACZENIA 
 

     a,          - powierzchnia właściwa, m-1              
c          - ciepło właściwe, kJ·kg-1·K-1               
dz         - średnica cząstek, m              
Ds        - efektywny współczynnik dyfuzji, m2·s-1              
g          - przyśpieszenie ziemskie, m·s-1 
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H         - wysokość złoża, m.               
kY          - współczynnik wnikania masy od ziaren ciała stałego do gazu, kg·m-2·s-1               
K         - stała równowagi 
N         - szybkość suszenia w I okresie, kg ·kg-1·s-1               
rz         - promień ziarna ciała stałego, m               
r          - ciepło parowania, kJ·kg-1               
t           - czas, s 
T         - temperatura, K            
u0        - prędkość gazu, odniesiona do swobodnego przekroju kolumny, m·s-1               
ub        - prędkość pęcherzy w złożu fluidalnym, m·s-1            
umf       - prędkość minimum fluidyzacji, m·s-1              
 X        - zawartość wilgoci w ziarnie, kg·kg-1             
X        -średnia zawartość wilgoci w ziarnie, kg·kg-1            

 Y        - bezwzględna wilgotność powietrza, kg·kg-1             
 z         - bezwymiarowa współrzędna wysokości w złożu               
         - współczynnik wnikania ciepła, kW·m-2·K-1              
q

ij      - współczynnik wymiany ciepła między strefami i, j, kW·m-3·K-1             
g

ij      - współczynnik wymiany gazu między strefami i, j, s-1              
         - objętościowy udział pęcherzy w złożu               
          - porowatość               
         - gęstość, kg·m-3              

INDEKSY GÓRNE 
 

      b, e      - dotyczy strefy pęcherzy, śladów i chmur oraz strefy emulsji              
          - dotyczy wartości równowagowej 
 

               INDEKSY DOLNE 

 
b        - dotyczy pęcherza             
f         - dotyczy strumienia zasilającego             
g         - gaz 
kr        - krytyczna              
mf       - minimum fluidyzacji              
0         - wartość początkowa             
r         - równowagowa            
s         - dotyczy powierzchni ciała stałego              
t         - stan zawieszenia              
z         - dotyczy ziarna ciała stałego 
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ABSTRACT 

The paper presents the results of the ultrafiltration process of model BSA and myoglobin solutions with and 
without addition of NaCl. The concentration of prepared model protein solutions varied from 0,05g dm-3 for 
myoglobin to 0,5g dm-3 for BSA. The tests were performed using laboratory scale unit equipped with 90mm 
ceramic disc membranes with the area of filtration of 5,6 x 10-3 m2 . During the tests, ultrafiltration membranes 
with cut-off in range 50kDa-150kDa were used in specific process conditions: CFV=5m/s, TMP 0,2 MPa, 
temperature 20°C, NaCl concentration 0-10%.  At the short time ultrafiltration test (60 minutes) the installation 
was working in a semi-open mode with continuous discharge of permeate and recycling of retentate. Performance 
of the membranes were characterized by the volume flow of permeate, JV (m3m-2s-1), and selectivity by protein 
rejection, R. The experimental data were analyzed using membrane resistance-limited and pore blocking 
resistance-limited models. The influence of membrane cut-off and sodium chloride concentration in the feed on 
flux decline during short time ultrafiltration of BSA and myoglobin solutions was evaluated and discussed.  

 
Keywords: ultrafiltration, ceramic membranes, flux decline, fouling models, BSA, myoglobin  

 

INTRODUCTION 

A major obstacle in the practical application of ultrafiltration membranes for solutes separation 
is decline in the permeate flux as a result of membrane fouling. Membrane fouling is 
characterized in general as a reduction of permeate flux through the membrane as a result  
of increased flow resistance due to pore blocking,  concentration polarization and cake 
formation [1,2,3,4].Moreover, the long term effect of membrane fouling may lead to 
irreversible fouling of the membrane and the reduction of the membrane lifetime. To maintain 
the technical and economic viability of membrane process, membrane fouling has to be kept to 
a minimum [5, 6, 7]. The purpose of this research is to study the permeability of ceramic 
membranes with cut-off 50 and 150 kDa in ultrafiltration of water-protein-sodium chloride 
system in the light of typical fouling mechanism models. 
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THEORY 

 The permeation flux of particle-free water across a clean membrane can be described by 
Darcy’s law as [4]: 
 
 

mW RTMPJ /                                         (1) 
 
 
 where Jw (m3 m-2 s-1) is water permeate flux, TMP (Pa) the transmembrane pressure,  the 
absolute viscosity of the water (Pa s) and Rm (m-1) clean membrane resistance. 
 
During short ultrafiltration process of solution containing solutes permeate flux can be given 
by resistance-in-series model as: 
 

)(/ CPmV RRRTMPJ                                 (2)      
 
where Rp (m-1) and Rc (m-1) is the resistance due to pore blocking by solute and cake formation, 
respectively.  
During ultrafiltration process, initial flux, J0 is mainly depended on Rm and decline as a result 
of membrane fouling. The   mechanism of membrane fouling usually include pore blocking and 
cake formation and ultrafiltration process can transfer from a membrane resistance-limited to a 
pore blocking resistance-limited or a cake resistance-limited process.  
The permeate flux under membrane resistance- limited process may be given in a linearized 
form as [4]: 
 
 

*/1/1 mWV KJJ                                              (3) 
 
where Jv is the permeate flux through ultrafiltration membrane (m3m-2s-1), J0 the initial permeate 
flux, (m3 m-2s-1 ), Km parameter related to membrane resistance (m-1).  
With the proceeding of ultrafiltration process pore blocking will cause an increase in resistance 
Rp. Linearized form of pore blocking resistance- limited model is given by Eq. (4): 
 

 PV KJJ 0lnln 

 
where Kp is system parameter relating to pore blocking resistance. 
In the case of cake formation resistance- limited process linearized form is given by Eq.5: 

 CV
KJJ 2

0
2 /1/1                                    (5) 

 
where Kc is system parameter relating to cake formation resistance. 
By fitting the equations 3-5 to the experimental data of permeate fluxes the mechanism of 
membrane fouling can be identified. 

The retention coefficient, R that characterizes the selectivity of the membrane was calculated 
with a use of Eq. (6): 
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F

P

C
CR 1                                                   (6) 

where CP is solute concentration in permeate and CF solute concentration in feed. 

 

EXPERIMENTAL 

Test runs were performed using laboratory scale installation unit – Spirlab (phot. 1) with 90 mm 
ceramic membranes provided by TAMI. 

 
 

 
 
Phot. 1. Laboratory installation unit with ceramic membranes (author Konrad Ćwirko) 
 
During each ultrafiltration test samples of feed, F and permeate P were collected. In each 

ultrafiltration the volume of   prepared feed was constant (1 dm3). Concentration of proteins in the feed 
varied from 0.05 g/dm3 for myoglobine solutions (MG) to 0.5 g/dm3 for BSA solutions (tab.1). 

 The membrane installation worked in semi-open mode with recycling of retentate and partial 
unloading of permeate. Moreover the installation worked in constant conditions : TMP=0.2MPa, 
CFV=5m/s, temperature 20°C. For each operating parameters, permeate samples were collected after 
60 minutes to determine the protein content. The samples of feed and permeate were measured with 
UV-VIS spectrometer HITACHI U-501 in order to calculate the protein retention (equation 6). The 
permeate flux JV was calculated from measurements of the volume of permeate VP over time . The 
duration of each ultrafiltration was determined 60 minutes. After each test, the UF membrane module 
and installation were chemically cleaned, according to the procedure recommended by the 
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manufacturer. The cleaning process was carried out until the membrane reaches the hydraulic 
permeability characteristic for clean membrane (tab. 1). 

 
 

Tab. 1. Characteristics of used proteins and tested ceramic membranes  
 

Protein 

Protein 
molecular 

weight, MW, 
(kDa) 

Protein 
concentration in 

the feed, CF      
(g dm-3) 

Membrane 
cut-off, 
MWCO, 

(kDa) 

Water 
permeate 
through clean 
membrane, 

Jw                   
( m3 m-2 s-1) 

Resistance 
of clean 
membrane, 
Rm,( m-1) 

(Eq.1) 

BSA 69 
0.5 

 50 
 

150 
 

6.8 x 10-5 

 
2,94 x 1012 

 
 

Myoglobin, 
MG 17 0.05 11.8 x 10-5 1,70 x 1012 

 
RESULTS AND DISCUSSION 

The ultrafiltration tests were carried out in constant operating parameters, TMP 0.2 MPa, CFV 5 m 
s-1, temperature 20°C. Ultrafiltration tests were carried out using two different sodium chloride 
concentrations in the feed, i.e. 0 and 10 wt. % and pH 7.1± 0.4 and 8.2± 0.4  respectively. The results of 
ultrafiltration tests with calculated permeate fluxes, JV and protein rejection, R are shown in table 3. 
 
Tab.3 Experimental data for ultrafiltration of model protein solutions  at constant operating parameters, 
TMP 0.2MPa, CFV 5 m  s-1, temperature 20°C  
 

Protein 
concentration in 
the feed, CF and 

membrane 
MWCO, 

g dm-3/ kDa 

NaCl 
concentration in 

the feed, 
wt.% 

 
 

UF  time, 
, 
s 

Permeate flux 
Jv, 

m3 m-2 s -1 

Protein 
rejection, 

R 

pH in the 
feed 

0.5 g BSA dm-3/ 
150  

0 
 
 

10 

0 
600 
3600 

0 
600 
3600 

11.8 x 10-5 
1.7 x 10-5 
1.5 x 10-5 

11.8 x 10-5 
1.4 x 10-5 
1.2 x 10-5 

 
 

0.99 
 
 

0.93 

7.1±0.4 
 
 

8.2±0.4 
 

0.5 g BSA dm-3/ 
50  

0 
 
 

10 

0 
600 
3600 

0 
600 
3600 

6.8 x 10-5 
2.3 x 10-5 
2.1 x 10-5 
6.8 x 10-5 
1.8 x 10-5 
1.5 x 10-5 

 

 
 

0.84 
 
 
 

0.80 

7.1±0.4 
 
 

8.2±0.4 
 
 

0.05 g MG dm-3/ 
150  

0 
 
 

10 

0 
600 
3600 

0 
600 
3600 

11.8 x 10-5 

8.8 x 10-5 
8,0 x 10-5 

11.8 x 10-5 
5.6 x 10-5 
5.0 x 10-5 

 
 

0.21 
 
 

0.39 

7.1±0.4 
 
 

8.2±0.4 
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0.05 g MG dm-3/ 
50  

0 
 
 

10 

0 
600 
3600 

0 
600 
3600 

6.8 x 10-5 
1.5 x 10-5 
1.0 x 10-5 
6.8x 10-5 
4.0 x 10-5 
3.5 x 10-5 

 

 
 

0.95 
 
 

0.59 

7.1±0.4 
 
 

8.2±0.4 
 

 
 

As it is visible from table 3 the highest protein rejection (R = 0.99) was obtained for ultrafiltration of 
BSA model solution without NaCl addition. The lowest myoglobin rejection was observed for 
ultrafiltration using ceramic 150 kDa membrane. Such behavior of ceramic membrane can be attributed 
to the big difference in protein molecular weight and membrane cut-off (17 and 150 kDa). 

Moreover, the data presented in table 3 show flux decline during ultrafiltration of two different types 
of model protein solutions, BSA and myoglobin with MW of 69 and 17 kDa, respectively. Permeate 
flux, JV reached the biggest values at the beginning of each operation and decreased with time as it is 
visible on fig .1. It has been observed that sharp flux decline occurred at time up to about 10 minutes. 
Next, permeate flux approached pseudo-steady state value after about 1 hour. This indicate that 
membrane fouling occurred rapidly once the ultrafiltration process was started. The permeability of 
tested membranes is dependent on membrane cut-off and presence of sodium chloride in the feed. On 
the one hand, permeability of membrane with cut-off 150 kDa is higher than those for the membrane 
with cut-off   50 kDa. On the other hand, membrane permeability is smaller in the case when the feed 
includes sodium chloride in addition to protein. Protein rejection depends also on the membrane MWCO 
and the presence of sodium chloride in the feed.  

 

 
 

Fig.1. Measured values of permeation flux during ultrafiltration time for BSA and myoglobin solutions 
 

  
The experimental ultrafiltration results were used to analyze the fouling mechanism  

in investigated model protein – ceramic membrane systems with employing typical fouling models 
(equations 3 – 5)    The selected  results of using this models are shown on figures 2, 3 and 4. 

 
 

BSA MG UF time,s

J V
 *1

0-5
(m

3 /m
2 /s

)
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Fig. 2. Fitting experimental data obtained for ultrafiltration of BSA solutions to the membrane 
resistance-limited model ( Eq. 3); y = 1/Jv ( m3/m2/s); x =  (s)   
 

 
Fig. 3. Fitting experimental data obtained for ultrafiltration of BSA solutions to the pore blocking 
resistance-limited model ( Eq. 4); y = ln Jv; x =  (s)   
 
 
 

y = 0,068x + 0,2757
R² = 0,5089

y = 0,0927x + 0,3157
R² = 0,5509

BSA 150kDa, 0%NaCl BSA 150kDa, 10% NaCl
time, s

1/
J V

* 1
05

(m
3 /m

2 /s
)

y = -0,1307x - 10,02
R² = 0,4577

y = -0,1307x - 10,02
R² = 0,4577

y = -0,2618x - 9,9043
R² = 0,4477

y = -0,2618x - 9,9043
R² = 0,4477

BSA 150kDa, 0% NaCl BSA 150kDa, 10% NaCl

time,s

ln
J V

*1
0-5

(m
3 /m

2 /s
)
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Fig   Fitting experimental data obtained for ultrafiltration of BSA solutions to the cake formation 
resistance- limited model ( Eq. 5)  y = 1/Jv2 ( m3/m2/s)  x =  (s)   
 
 As it is visible from table 4, system parameters relating to membrane resistance Km are clearly larger 
than the parameters relating to pore blocking resistance, Kp. It means that clean membrane resistance, 
Rm has a big influence on the permeate flux during 1 hour ultrafiltration process of BSA and myoglobin 
solutions using ceramic disc membranes. Moreover system parameters relating to cake formation 
resistance limited, KC have the biggest values (range from 2.8 104 m-1 to 5,96  108 m-1).  
It means that the cake formation resistance has the biggest influence during first 10 minutes of each 
ultrafiltration process. This directly influences the decrease of fluxes as it is visible on figure 1. 

 
Tab   Summary of system parameters for fouling models (Eq. 3-5) and correlation coefficients, R2 
 

Protein 
Membrane 

Cut-off 
(kDa) 

NaCl 
concentratio

n in feed,    
(wt. %) 

Membrane 
resistance – limited 

model 

Pore blocking 
resistance – limited 

model 

Cake formation 
resistance – limited 

model 

Km ( m-1) R2 Kp ( m-1) R2 
Kc (m-1) R2 

BSA  150 0 2,67 0,51 6,8 10-4 0,46 1,46 106 0,59 
10 4,67 0,55 7,7 10-4 0,48 2,51 106 0,69 

50 0 1,67 0,51 3,7 10-5 0,46 6,84 105 0,59 
10 3,67 0,58 6,3 10-5 0,48 1,37 106 0,66 

Myoglobi
n 

150 0 0,4 0,68 3,0 10-5 0,62 2,8  104 0,72 
10 0,7 0,55 3,7 10-5 0,49 1,09 105 0,61 

50 0 10,67 0,77 1,3 10-4 0,58 3,26 106 0,91 
10 1,33 0,63 4,3 10-5 0,55 5,96 108 0,58 

 
 

CONCLUSIONS 

Experimental data and their analysis using membrane resistance and pore blocking 
resistance- limited models presented in this paper are focused on the behavior of ultrafiltration 
laboratory scale ceramic membranes 150 and 50 kDa in separation of large molecule proteins    
(BSA and myoglobin) from solution with and without addition of sodium chloride.  
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At constant TMP, CFV and temperature, permeability of tested ceramic membranes in 
ultrafiltration of protein solutions is depended on membrane cut-off, protein molecular weight 
and NaCl concentration. Membrane permeability decreases with increasing concentration of 
NaCl in each ultrafiltration process. The salt concentration in the feed and permeates during all 
the ultrafiltration process is quite equal but salt particles easily flow through the membrane 
pores and small decrease of permeability is observed. 

Analysis of membrane permeability and selectivity in model protein systems provide  
a framework that can be used to analyze the performance of investigated membrane using pilot 
installation and commercial membrane with bigger filtration area.  
    The ultrafiltration tests in the selected systems: protein-ceramic disc membranes showed that 
first 10 minutes of each process is crucial and lead to formation of the filtration cake. Presented 
resistance models and calculations related to that models showed that cake formation resistance- 
limited model best describes the observed phenomenon. 
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ABSTRACT 

Enzymatic hydrolysis is the essential step in the production of II generation biofuels made from 
lignocellulosic biomass, i.e. agricultural and forestry wastes. The efficient enzyme-catalyzed 
degradation of cellulose and hemicellulose to monosaccharides requires the synergistic action of the 
independent types of enzymes. The basic aim of the study was to experimentally determine the 
activity of two commercially offered cellulolytic enzyme preparations: Cellic®CTec2 and the 
mixture of Celluclast®1.5L and Novozyme 188 in the hydrolysis of lignocellulosic biomass: 
energetic willow and rye straw, as well as cellulose paper used as a feedstock. Before hydrolysis, 
the biomass was subjected to alkaline pre-treatment at high-temperature (121°C) and high-pressure 
(0.1 MPa) conditions. Based on the results, the influence of the type and concentration of enzymes 
on the effectiveness of hydrolysis was evaluated and finally the enzyme activities were determined 
for each of tested cellulolytic preparations. 

 

Keywords: cellulolytic enzymes, lignocellulose, pre-treatment, hydrolysis 
 

INTRODUCTION 

The world economic development, depletion of fossil fuels reserves as well as threat of global 
warming contribute to increased demand for renewable energy sources (Edenhofer et al., 2011). 
According to the Polish Economic Chamber of Renewable and Distributed Energy  
(pl. Polska Izba Gospodarcza Energetyki Odnawialnej i Rozproszonej, PIGEOR) 
(www.pigeor.pl), the main source of renewable energy in Poland is biomass. It is utilized 
primarily for the production of heat and biofuels i.e. bioethanol and biodiesel for the transport 
sectors. Plant biomass represents also a very valuable biofuels source on the whole world 
market, and therefore an increasing emphasis is putted on the development of effective methods 
of biofuels production, especially second generation biofuels i.e. derived from lignocellulosic 
raw materials. Demand for biofuels in Poland is created by policy and by European Union law 
(Kobuszynska, 2015). According to regulations of Renewable Energy Directive (2009/28/EC), 
European Union is obliged to increase the proportion of energy from renewable sources in final 
energy consumption up to 20% and to achieve a minimum of 10% renewables in the transport 
sector by 2020. Moreover, the greenhouse gas emission intensity associated with fuels must be 
reduced by 6% by 2020 in comparison to 2010. Directive was implemented by Polish 
government in 2014 (OJ 2014, item. 1728, http://isap.sejm.gov.pl). 
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Production of biofuels from lignocellulosic sources provides environmental and economic 
benefits mainly by reducing greenhouse gas emissions and by utilizing of agricultural and 
forestry wastes. In addition, such approach does not compete with food manufacturing 
processes, as it is observed in the case of first generation biofuels produced from starch based 
sources (Limayem and Ricke, 2012; U.S. DOE, 2015). However, due to the complex structure 
of lignocelluloses their processing into biofuels is difficult and still requires improvements 
(Balan V., 2014; Jönsson et al., 2013).  
One of the most important step of second generation biofuels production technology is enzyme 
(or acid) catalyzed hydrolysis of cellulose and hemicelluloses (main components of 
lignocelluloses, besides lignin) into fermentable monosaccharides, mainly glucose and xylose. 
The advantage of enzymatic hydrolysis involves lower consumption of media (water, energy), 
lower cost of waste managements and no need to use corrosion resistant equipment (Sun and 
Cheng, 2002). In addition, acid catalyzed hydrolysis caused formation of toxic by-products, 
which inhibit the growth and metabolism of microorganisms. In general, hydrolysis must be 
preceded by biomass pre-treatment in order to increase its susceptibility for enzymatic digestion 
(Kumar et al., 2009).  
The enzymatic degradation of cellulose and hemicelluloses into monosaccharides requires 
synergistic action of independent types of enzymes (Yang et al, 2011). The aim of this study 
was to experimentally compare the activity of commercially available enzyme preparations 
developed for the hydrolysis of cellulose and hemicelluloses: Cellic®CTec2 and the mixture of 
Celluclast®1.5L and Novozyme 188 (Novozymes Inc.) towards different lignocellulosic 
materials as well as cellulose paper used as a feedstock.  
 
 

MATERIALS AND METHODS 

Enzyme preparations 
Hydrolysis of lignocellulosic biomass was conducted using commercially offered cellulolytic 
enzyme preparations manufactured by Novozymes Inc. (Denmark): Cellic® CTec2 and the 
Celluclast®1.5L supplemented with Novozyme 188. Celluclast®1.5L contains a broad spectrum 
of cellulases (derived from Trichoderma reesei), mainly complex of endoglucanases and 
cellobiohydrolases and products of its action are glucooligomers, cellobiose and glucose. It is 
known that cellobiose inhibits cellulase activity (Gruno et al., 2004), therefore Novozyme 188 
(having mainly a β-glucosidase activity) was added to hydrolyse this disaccharide into glucose. 
Cellic®CTec2 is a new generation enzyme cocktail containing all enzymes necessary for 
saccharification of cellulose and hemicelluloses. Unlike Celluclast® 1.5L, the Cellic® CTec2 
enzyme complex contains increased concentration of β-glucosidase and xylanases and achieves 
higher conversion of cellulose, even in the presence of cellulase inhibitors. According to 
information provided by the producer, Cellic® CTec2 delivers an average 1.8 times increased 
performance improvement when used on many different feedstocks 
(www.bioenergy.novozymes.com). 
 
Pre-treatment of lignocellulosic biomass 
Pre-treatment of lignocellulosic biomass were carried out in 1000 ml glass bottles. 20 g of dry 
matter of biomass were mixed with 500 ml of 10% (w/v) NaOH and obtained suspensions were 
placed in autoclave (T=121°C, p=0.1MPa) for 40 minutes. After cooling, the supernatant was 
decanted whilst the sludge was washed three times with water, then neutralized with 0.1M HCl 
and finally dried 7 days at room temperature. The mass of insoluble solids after pre-treatment 
equalled 9.7±0.5 g of dry matter of biomass. Before pre-treatment, ray straw biomass was cut 
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into 10-20 mm pieces whilst energetic willow was crushed in a mill into particles with the size 
2 - 15 mm.  
 
Enzyme catalyzed hydrolysis  
Enzyme catalyzed hydrolysis of all studied cellulosic materials was performed in 300 ml 
Erlenmeyer flasks thermostated in a water bath shaker (T = 45°C, 150 rpm). The reaction 
mixtures were prepared by mixing 5 g of dry mass of feedstock (cellulose paper or pre-treated 
lignocellulose biomass) with 100 ml of citrate buffer (pH = 5.5) then appropriate amount of 
enzyme preparations was added to initiate enzymatic process. Depending on the experiment, 
the total enzyme concentration equalled to 3.0, 6.0 or 10.0 % w/w (g of enzyme preparation / g 
of dry feedstock). Enzyme dosage was chosen basing on the recommendations for Cellic® 

CTec2 given by its manufacturer. More detailed data concerning amount of used enzyme 
preparations are summarised in Table 1. The hydrolysis reaction was carried out for about 50 
hours.  
 

Table 10. Data concerning dosage of enzyme preparations used in the hydrolysis 

Enzyme preparations 

Amount of 
enzyme 

preparations 
[g] 

Total amount of 
enzyme 

preparations 
[g] 

Concentration of 
enzyme 

preparation, 
% w/w* 

Total 
concentration of 

enzyme 
preparation, 

% w/w* 
Cellic®CTec2 0.15 0.15 3.0 3.0 
Cellic®CTec2 0.30 0.30 6.0 6.0 
Cellic®CTec2 0.50 0.50 10.0 10.0 

Celluclast ®1.5L 
+  Novozyme 188 

0.10 
0.15 

2.0 
3.0 

0.05 1.0 
Celluclast® 1.5L 

+  Novozyme 188 
0.20 

0.30 
4.0 

6.0 
0.10 2.0 

Celluclast ®1.5L 
+  Novozyme 188 

0.32 
0.50 

6.4 
10.0 

0.18 3.6 
* g of enzyme preparation / g of dry feedstock 

The 1 ml samples of reaction mixture were harvested to Eppendorf tubes at appropriate time 
intervals and were immediately placed in ice cold water in order to stop reaction.  Then the 
samples were centrifuged (10000 rpm, 10 min) and supernatant was filtered with single-use 
syringe filters (0.2 μm; polypropylene housing, nylon membrane) and stored in the freezer until 
analysis.  
 
Analytical method 
The course of hydrolysis reaction was monitored by determination of the total reducing sugars 
content (i.e. products of hydrolysis, mainly glucose and xylose) in the samples harvested from 
reaction mixtures by the colorimetric DNS method (Miller, 1959). DNS method involves 
reaction of reducing sugars with 3,5-dinitrosalicylic acid, under alkaline conditions, at 100°C. 
The product, 3-amino-5-nitrosalicylic, has the absorption maximum at 550 nm. Glucose was 
used as the standard. 
 
 

RESULTS AND DISCUSSION 

Figure 1 shows time dependences of concentrations of the reducing sugars during the hydrolysis 
of all used feedstock (i.e. cellulose paper, pre-treated lignocellulosic biomass: ray straw and 
energetic willow) catalyzed by Cellic® CTec2 (Cellic) or by the mixture of Celluclast® 1.5L 
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and Novozymes 188 (Cell Nov). The presented data concern reactions carried out with the 
highest concentration of enzyme preparations equalled 10% w/w (g enzyme preparations / g of 
dry feedstock). However, similar relationships were observed for the other enzyme amounts 
(data not shown). The experimental data show that reactions proceed faster when Cellic  CTec2 
was used as catalyst. It can be observed mainly for cellulose paper and ray straw hydrolysis. 
The final concentration of the product of cellulose paper hydrolysis reached after 50 hours 
corresponds to almost 90% conversion of cellulose into glucose (for Cellic  CTec2) and to 
almost 80% conversion for Celluclast  1.5L supplemented with Novozyme 188. In the case of 
ray straw, the difference between activities of used catalysts is much more noticeable. When 
the mixture of Celluclast  1.5L and Novozyme 188 was applied, the significant slowdown of 
reaction after about 20 hours can be observed for this substrate. It may be explained by the 
hindrance to enzyme access to the substrate or by adsorption of enzymes on lignin. It can also 
be associated with end-product inhibition of enzymes or their instability in reaction conditions.  
For energetic willow, the rate of reaction was significantly lower comparing to the other 
substrates: concentration of reducing sugars in reaction mixtures after 50 hours do not exceeded 
11 mg/ml for both used enzyme preparations.  
 

 
Figure 1. Time courses of hydrolysis reactions for all types of investigated cellulosic material. In all cases 
concentration of enzyme preparations equaled 10% w/w g of enzyme preparation / g of dry feedstock . 

 
 
Experimental data were applied to graphically determine initial rates of studied reactions. The 
values of these kinetic parameters were found as a slope of the line tangent to the initial reaction 
curve (i.e. for a short period after the start of reaction) (data not shown) and are summarized in 
table 2.   
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Table 11. Determined values of initial reaction rates 

Enzyme 
preparation 

Total 
concentration of 

enzyme 
preparation, 

% w/w 

Initial reaction rate, 
mg/ml/h 

cellulose 
paper 

ray 
 straw 

energetic 
willow 

Cellic®CTec2 3.0 2.83 1.75 0.15 
Cellic®CTec2 6.0 5.79 2.95 0.54 
Cellic®CTec2 10.0 10.30 4.62 1.32 

Celluclast ®1.5L 
+  Novozyme 188 3.0 1.39 1.39 0.71 

Celluclast ®1.5L 
+  Novozyme 188 6.0 4.27 2.38 1.26 

Celluclast ®1.5L 
+  Novozyme 188 10.0 6.58 4.18 2.31 

 
As expected, with the higher dosage of enzyme preparation the reaction proceeds faster and the 
final concentration of reducing sugars is higher. In the hydrolysis of cellulose paper and rye 
straw, highest value of initial reaction rates was found for Cellic® CTec2. However, hydrolysis 
of energetic willow was more efficient with and Novozyme 188 mixture used as catalysts. 
These results indicate that although Cellic® CTec2 is a better choice for cellulose hydrolysis, 
its advantage compared to Celluclast® 1.5L depends on the lignocellulosic feedstock. We 
suppose that the lower enzymatic activity of Cellic® CTec2 towards energetic willow than 
towards ray straw is related to the differences in percentage content of lignin in biomass. Basing 
on standard NREL procedure (Sluiter et al. 2012) we have found, that the pre-treated willow 
contains an estimated 45% w/w of lignin, whilst pre-treated ray straw about 25%. As it was 
reported in the literature, cellulolytic enzyme cocktails that were used in our experiments have 
distinct properties concerning besides activity also ability to adsorption on lignin (Rodrigues et 
al., 2015). Although Cellic® CTec2 is more effective than Celluclast® 1.5L, it shows higher 
affinity towards lignin therefore significant amount of active enzymes remains unproductively 
adsorbed to the solid residue during hydrolysis.  
Figure 2 shows a plot of initial rates of hydrolysis of all investigated cellulosic material versus 
mass of applied enzyme preparations and a results of linear regression analysis. As it is shown, 
the initial reaction rate increases linearly with enzyme amount in all experiments. Obtained data 
were applied for determination of enzymatic activities of Cellic® CTec2 and Celluclast® 1.5L 
supplemented with Novozyme 188 towards cellulose paper and lignocellulosic biomass, 
through the calculation of the linear regression coefficient. Activities were expressed as the 
concentration of reducing sugars (in mg/ml) released per 1g of enzyme preparation per 1 minute 
of hydrolysis. Their values are summarized on Figure 3.  
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Figure 2. Initial reaction rates in the function of amount of used enzyme preparation for all types of studied 
feedstock. 

 
 

 
 
Figure 3. Enzymatic activity of Cellic   CTec2 (Cellic) and the mixture of Celluclast  1.5L and Novozyme 188 

(Cell Nov) towards cellulose paper, ray straw and energetic willow.  
 
 
Comparing the data obtained during cellulose paper hydrolysis, Cellic  CTec2 shows 
noticeably higher activity. This result confirms the information given by the enzyme 
manufacturer, that this newest enzymatic preparation is more efficient and less susceptible to 
deactivation by cellobiose than Celluclast  1.5L. Taking into account results received for used 
pre-treated lignocellulose materials it can be stated, that hydrolytic digestion of ray straw is 
more effective than hydrolysis of energetic willow both for Cellic CTec2 as well as for the 
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mixture of Celluclast®1.5L and Novozyme 188. This observation may be confirmed also by 
comparison of the progress of reactions carried out with 10% w/w concentration of enzyme 
preparations (Figure 1) which show above 3.5 times higher concentration of reducing sugars 
after 50 hours of ray straw hydrolysis (when Cellic preparation was applied) and 2 times higher 
concentration of the end-product in the case of Celluclast, than it was obtained for energetic 
willow used as a substrate. The observed significantly lower activity values of applied enzyme 
preparations for energetic willow than for ray straw can be explained by differences in 
carbohydrates content in biomass (not determined) but undoubtedly it is associated also with 
the amount of lignin (about 45% in pre-treated energetic willow and 25% in ray straw, as it was 
mentioned above). 
 

CONCLUSIONS 

 
In the present work the enzymatic activity of commercially offered preparation (Cellic® CTec2 
and the mixture of Celluclast®1.5L and Novozyme 188) for lignocellulosic biomass 
saccharification was compared. Experiments were carried out with energetic willow and ray 
straw pre-treated in NaOH at high-temperature and high-pressure conditions, as well as with 
cellulose paper, used as a feedstock. Basing on the results of our studies, it can be concluded 
that efficiency of enzyme catalysed hydrolysis depends not only on used catalyst but also on 
the type of raw material. In the case of cellulose paper as well as pre-treated ray straw 
hydrolysis, highest enzymatic activity was found for Cellic® CTec2, whilst when pre-treated 
energetic willow was used as a substrate best results gave Celluclast®1.5L supplemented with 
Novozyme 188. This was associated with the differences in the percentage content of lignin in 
applied biomass. 
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ABSTRACT 

The results of experimental investigations of the course of physical and reactive extraction of 
carboxylic acids from aqueous solutions using supercritical carbon dioxide and 1-octanol have been 
presented. In the paper, the separation of four carboxylic acids of different molecular structures, i.e. 
acetic, propionic, succinic and citric acid was taken into account. The effect of the application of tri-
n-octylamine as a complexing reactant in the reactive extraction process of carboxylic acids was 
identified. Moreover, the final yields of the considered acids physical and reactive extraction 
processes by using organic solvent (1-octanol) and supercritical carbon dioxide were compared and 
interpreted. The extraction processes using supercritical CO2 was conducted in both batch and semi-
continuous mode. The effect of the pressure and temperature on the efficiency of supercritical 
extraction was identified. 

 

Keywords: supercritical carbon dioxide, carboxylic acid, tri-n-octylamine, reactive extraction 

 

INTRODUCTION 

With the current trend of the growing importance of carboxylic acid production by 
fermentation, it is of high importance to develop a new, efficient and competitive method of 
carboxylic acid separation from the fermentation broth. The conventional industrial method of 
carboxylic acid recovery from aqueous solution is precipitation using calcium hydroxide, which 
is environmentally unfriendly, as it requires large amounts of sulphuric acid and generates solid 
waste of calcium sulphate. Reactive extraction using organic solvents is a recommended 
alternative method to the conventional recovery of carboxylic acids from aqueous solution 
(Wasewar, 2012; Datta et al., 2015). However, the application of organic solvents is associated 
with several disadvantages, among which negative environmental impact, reduction of process 
safety and difficult regeneration of the solvent should be emphasised. Therefore, in recent years 
the elimination of organic solvents from industrial technologies and their replacement with 
environmentally safe media has been the basis for the dynamic research of separation methods 
using supercritical fluids. Supercritical carbon dioxide is the most intensively used green 
solvent due to the low critical point (pc=7.38 MPa, Tc=304.3 K), non-toxicity, non-flammability 
and low cost.  

The application of supercritical CO2 in reactive extraction process of carboxylic acids 
from aqueous solutions is an innovative, clean and effective separation method. The solubility 
of hydrophilic carboxylic acid in non-polar supercritical CO2 is low. Therefore, the extraction 
of carboxylic acids using supercritical CO2 requires the application of complexing reactant, 
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which forms complexes with acid and increases the solubility of the acid in supercritical fluid. 
Tertiary aliphatic amines e.g. tri-n-octylamine are known to be effective complexing reactants 
in the separation of carboxylic acids. The reaction between carboxylic acid and complexing 
reactant is a reversible chemical process. As the reactive extraction of carboxylic acids using 
supercritical CO2 is a new method there is a small number of reports regarding this issue 
available in the literature (Kapucu et al., 1999; Hartl and Marr., 1993; Koparan et al., 2001; 
Rahmanian and Ghaziaskar, 2008). In our previous paper it was reported, that application of 
reactive extraction using supercritical CO2 and tri-n-octylamine is an effective method for 
separation of acetic and propionic acids from aqueous solution (Henczka and Djas, 2016). 

The aim of this work is experimental investigations of the course of reactive extraction 
of carboxylic acids from aqueous solutions using supercritical CO2 as a solvent and tri-n-
octylamine (TOA) as a complexing reactant. The separation of four carboxylic acids of different 
molecular structures, i.e. acetic, propionic, succinic and citric acid was considered. The effect 
of the application of tri-n-octylamine on the course of reactive separation process was 
investigated. Moreover, the final yields of physical and reactive extraction processes by using 
organic solvent (1-octanol) and supercritical carbon dioxide were compared and interpreted. 
The considered supercritical fluid extraction process has been carried out in both batch mode 
and semi-continuous mode. 
 

MATERIALS AND METHODS 

Acetic acid (Chempur, 99.8%), propionic acid (Merck, 99.0%), succinic acid (Merck, 
99.0%) and citric acid (Merck, 99.0%) were used to prepare aqueous solutions of the initial acid 
concentration C1,0 equal to 0.26 mol∙dm−3. The applied initial concentration of carboxylic acid 
in aqueous solutions corresponded to typical content of acids in fermentation broth (Gullo et 
al., 2014; Liu et al., 2012; McKinlay et al., 2007; Soccol et al., 2006). Tri-n-octylamine (TOA) 
with a purity of 93% was purchased from Merck. The initial concentration of TOA in 
supercritical CO2 denoted as S2,0 for batch mode system experiments was set to 0.07 mol∙dm−3, 
which was limited by the solubility of amine in supercritical CO2 in process conditions 
(Ghaziaskar and Kaboudvand, 2008). Carbon dioxide (99.995%) was purchased from Linde 
Gaz and 1-octanol (99.0%) was purchased from Merck. The applied in this work high pressure 
experimental system for acid extraction using supercritical CO2 is shown in Fig. 1.  

 

Fig. 16. Experimental system for the extraction of carboxylic acids using supercritical CO2  
(1 – liquid CO2 tank, 2 – CO2 pump, 3 and 4 – high pressure reactors, 5 – back pressure regulator,  

6 – mass flow meter, 7 – sample vessel). 

 
For the extraction experiments performed in the batch mode, 50 cm3 of aqueous solution 

of carboxylic acid was placed in a high-pressure reactor 4 of volume 100 cm3 (Amar 
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Equipments, India). TOA applied in the reactive extraction experiments was placed in a high-
pressure reactor 4. Liquid CO2 was pumped from the tank 1 into the reactor 4 with a pump 2 
(SFT-10, Supercritical Fluid Technologies, USA) and then reactor 4 was heated. The 
experimental conditions for temperature and pressure were set to 308 K and 16 MPa, 
respectively. The process was conducted for 60 min at a stirrer speed of 500 rpm, which was 
experimentally determined to be sufficient to attain equilibrium in the system (Djas and 
Henczka, 2012). 

In semi-continuous mode, the extraction process was conducted using two high pressure 
reactors 3 and 4. In the reactor 3 (600 cm3, Parr Instruments, USA) supercritical CO2 was 
saturated with reactant TOA. The main reactive extraction process was performed in the reactor 
4. The reactor 3 was filled with amine and pressurised with the use of a pump 2. At the 
beginning of each experiment, the mixture of supercritical CO2 and TOA was stirred in the 
reactor 3 at 500 rpm for 60 minutes. Aqueous solution of carboxylic acid (50 cm3) was placed 
in the reactor 4, which afterwards was heated and pressurized. Then liquid CO2 from the tank 
1 was pumped into the reactor 3, where it was saturated with amine, and delivered to the reactor 
4. Pressure in the system was controlled by the backpressure regulator 5 (Tescom, USA). The 
mass flow of CO2 was measured using a mass flow meter 6 (MV-304, Bronkhorst High-Tech 
B.V., the Netherlands). The link between both reactors 3 and 4 was heated to maintain a constant 
temperature of flowing CO2. The experiments were performed at temperature in the range of 
308-338 K, whereas pressure varied in the range of 8-16 MPa. The mass flow of supercritical 
CO2 was set at 8 g∙min-1. The extraction time was 30 min and the stirrer speed equals to 500 
rpm. After the process was completed, samples of the aqueous phase were taken with the use 
of a valve at the bottom of the vessel 4 to sample vessel 7 to determine the acid concentration. 
Each experiment was performed in duplicate. The experiments of physical extraction were 
conducted by using the same experimental system as applied in the reactive extraction 
investigations. The experimental investigations of the extraction process using organic solvent 
were conducted in batch mode using the system shown in Fig. 1. The initial concentration of 
TOA in 1-octanol S2,0 was set at 0.07 mol∙dm−3.  

The concentration of carboxylic acid in the aqueous phase was determined by titration 
with 0.1 mol∙dm-3 NaOH in the presence of phenolphthalein as the indicator. The concentration 
of carboxylic acid in the supercritical CO2 phase was determined using the mass balance of 
carboxylic acid in the system.  
 

RESULTS AND DISCUSSION 

The course of the extraction process of carboxylic acid using supercritical CO2 and  
1-octanol can be described by using the term of process efficiency E. The efficiency of 
carboxylic acid extraction E is defined as: 
 

1,0 1

1,0

100%
C C

E
C


   (1) 

where C1,0 is the initial concentration of carboxylic acid in the aqueous phase (mol∙dm−3)  

and C1 is the total concentration of carboxylic acid in the aqueous phase after extraction process 
(mol∙dm−3).  

The comparison of the efficiency of the carboxylic acid extraction using supercritical 
CO2 and 1-octanol is shown in Fig. 2. The separation process was conducted in batch mode. It 
was found that the efficiency of physical and reactive extraction using 1-octanol is higher as 
compared with the efficiency of the separation process using supercritical CO2. The solubility 
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of carboxylic acids and acid-amine complexes in supercritical CO2 is lower than their solubility 
in 1-octanol. However, in the case of citric acid the process efficiencies using both organic 
solvent and supercritical fluid are similar.  

The results of investigations of the course of physical extraction indicate that acetic and 
propionic acids as soluble in supercritical CO2 can be separated using physical method, while 
monocarboxylic acids and succinic acid can be separated by physical extraction using 1-
octanol. It was noticed that efficiency of supercritical physical extraction of propionic acid is 
higher than that of acetic acid. This observed behaviour is due to longer hydrocarbon chain and 
less polar molecular structure of propionic acid as compared to acetic acid. The efficiency of 
physical extraction of succinic and citric acids using supercritical CO2 is very low, because of 
more polar molecular structure of acids with two and three carboxylic groups as compared with 
monocarboxylic acids. However, the efficiencies of physical extraction of monocarboxylic 
acids using supercritical CO2 are relatively low and suggest the use of a complexing reactant to 
improve extraction yield. In addition, the application of the reactant is necessary for effective 
separation of succinic and citric acids using supercritical CO2. It was found that the efficiency 
of carboxylic acids separation is enhanced using TOA as the reactant. The efficiencies of 
reactive extraction using supercritical CO2 were significantly higher than for physical extraction 
due to the higher uptake of acid by chemical complexation between acid and TOA. As shown 
in Fig. 2., the application of TOA additionally results in an increse in separation efficiency of 
carboxylic acids using 1-octanol.  

 

Fig. 2. Efficiency of carboxylic acid extraction using supercritical CO2 and 1-octanol (C1,0=0,26 mol∙dm-3, 
S2,0=0,07 mol∙dm-3, 16 MPa, 308 K, 60 min).   

It was observed that the efficiency of physical and reactive extraction using supercritical 
CO2 performed in batch mode is low, due to the limited solubility of TOA in supercritical CO2 
and depends on the partition equilibrium. To increase the efficiency of the extraction using 
supercritical CO2 it is recommended to perform the process in semi-continuous mode. Applying 
the flow of CO2 through the system, the extraction equilibrium is displaced as a fresh solvent 
and the complexing reactant is continuously delivered to the aqueous solution of carboxylic 
acid so the solute is removed from the reaction mixture. In this work, the cases of extraction of 
carboxylic acids with the flow of supercritical CO2 saturated and unsaturated with TOA were 
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considered. The comparison of process efficiencies of carboxylic acid separation using 
supercritical CO2 performed in batch mode and in semi-continuous mode is shown in Fig. 3.   

 

Fig. 3. Comparison of efficiency of carboxylic acid extraction using supercritical CO2 conducted in batch mode 
and semi-continuous mode (C1,0=0,26 mol∙dm-3, 16 MPa, 308 K, 8 g∙min-1, 30 min).   

Performing the process in semi-continuous mode results in a higher efficiency of physical and 
reactive extraction of carboxylic acids as compared with batch mode. The highest efficiency of 
physical extraction 42% was achieved for propionic acid and the highest reactive extraction 
efficiency ca. 97%  was achieved for citric acid. It can be concluded that the efficiency of 
supercritical extraction performed in semi-continuous mode is similar or higher than that 
obtained in process performed using 1-octanol (Fig. 2.).  

Table 1 presents the effect of pressure (8–16 MPa) and temperature (308 and 338 K) on 
the efficiency of physical and reactive extraction of carboxylic acids using flow of supercritical 
CO2.  

 
Table 12 Effect of pressure (8–16 MPa) and temperature (308 and 338 K) on the efficiency of physical (PE) 
and reactive (RE) extraction of carboxylic acids from aqueous solutions using supercritical CO2  
(C1,0=0,26 mol∙dm-3, 8 g∙min-1, 30 min). 

Carboxylic 
acid 

T 
(K) 

E (%) 

8 MPa 12 MPa 16 MPa 

PE RE PE RE PE RE 

Acetic  
acid 

308  0.8±0.4 9.0±1.2 4.3±0.7 25.7±1.7 8.4±1.5 40.8±1.4 
338 - - - - - - 

Propionic 
acid 

308 10.3±1.2 33.0±3.0 32.5±1.9 58.5±3.8 42.0±2.0 72.8±3.5 
338 4.1±0.6 - 16.3±1.5 - 31.1±2.3 - 

Succinic 
acid 

308 0.0±0.0 9.3±1.5 0.0±0.0 51.9±2.8 0.0±0.0 61.1±3.5 
338 0.0±0.0 0.0±0.0 0.0±0.0 0.0±0.0 0.0±0.0 0.0±0.0 

Citric  
acid 

308 0.0±0.0 15.0±1.5 0.0±0.0 84.7±3.0 0.0±0.0 96.9±2.5 
338 0.0±0.0 0.0±0.0 0.0±0.0 4.0±1.7 0.0±0.0 40.7±5.5 

It was found that the efficiency of physical and reactive extraction of carboxylic acids is 
strongly dependent on pressure and temperature. According to Table 1, process efficiency 
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increases with an increase in pressure at constant temperature. In contrast, an increase in 
temperature decreases the process efficiency. The density of supercritical CO2 increases with 
an increase in pressure that may affect the higher solubility of monocarboxylic acids, TOA and 
acid-amine complexes in supercritical CO2. The solubility of TOA in supercritical CO2 
increases with an increase in pressure (Ghaziaskar and Kaboudvand, 2008), which causes an 
increase in the efficiency of reactive extraction. On the contrary, an isobaric increase in 
temperature decreases the extraction yield, which is the effect of the decrease of CO2 density. 
With an increase in temperature the solubility of carboxylic acids, TOA and acid-amine 
complexes in supercritical CO2 decreases. In addition, the increase in temperature decreases the 
process efficiency due to the carboxylic acid re-extraction process. The results of the performed 
investigations show that carboxylic acids can be efficiently recovered from aqueous solution 
using a flow of supercritical CO2 at relatively high pressure (16 MPa) and low temperature (308 
K). 
 

CONCLUSIONS 

The results of the experimental investigations of physical and reactive extraction of four 
carboxylic acids: acetic, propionic, succinic and citric from aqueous solution using supercritical 
CO2 as the solvent were presented. The efficiencies of the separation process performed using 
supercritical CO2 were compared with these obtained using 1-octanol as solvent in considered 
extraction process. It was concluded that the efficiency of separation processes of carboxylic 
acids from aqueous solution performed using flow of supercritical CO2 is at a comparable level 
as that obtained in separation processes performed with the use of 1-octanol. Reactive extraction 
using supercritical CO2 and TOA allows to improve the efficiency of carboxylic acid separation 
as compared to the efficiency of physical extraction. The molecular structure of carboxylic acids 
significantly influences the efficiency of supercritical extraction. Monocarboxylic acids are 
separated using the physical extraction process, but the application of the reactive extraction 
process is necessary for separation of di- and tricarboxylic acids. Physical and reactive 
extraction efficiency can be enhanced by applying the continuous flow of supercritical CO2. 
Both pressure and temperature were found to have a significant influence on extraction 
efficiency of carboxylic acids due to the effect on the density and solvating power of 
supercritical fluid. It was observed that an increase in pressure results in an increase in 
efficiency of physical and reactive extraction as well as that the increase in temperature 
decreases the efficiency of both processes. 

The obtained experimental data show that physical and reactive extraction using 
supercritical CO2 is an effective and promising technology for the recovery of carboxylic acids 
from aqueous solutions. The results obtained in this work are the basis for the development of 
an innovative method of carboxylic acid extraction from aqueous solutions using supercritical 
CO2. The application of this method allows for the elimination of environmentally unfriendly 
organic solvents from industrial technologies, which is in agreement with the strategy of 
sustainable development and with Green Chemistry principles. 
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STRESZCZENIE  
 

W pracy porównano koszty budowy przeponowych gruntowych powietrznych wymienników ciepła 
(GPWC) ułożonych w trzech wersjach – prostej, prostokątnej oraz wielorurowej.  
Wyniki obliczeń pokazują, że spośród wymienników wielorurowych GPWC najbardziej 
opłacalnymi w realizacji są wymienniki ułożone w tzw. wersji Tichelmanna. Przedstawiono również 
obliczenia dotyczące wyznaczania wymaganej długości oraz kosztów budowy przeponowych 
GPWC (w wersji prostokątnej) na podstawie strumienia powietrza Vn oraz typu gruntu, w jakim jest 
on usadowiony.  

 
Słowa kluczowe: gruntowy wymiennik ciepła, GPWC, odzysk ciepła z gruntu 
 

 
WPROWADZENIE 

 
Grunt to akumulator olbrzymiej ilości energii, stanowiący naturalne źródło odnawialnego 

ciepła i chłodu. Na głębokości 1-2 m poniżej terenu temperatura gleby zmienia się sinusoidalnie 
w ciągu roku i wynosi od 11 do 17 °C latem, zaś zimą oscyluje w granicach od 
-5 do +3 °C (Gonet i in., 2011).  

Stosując gruntowy wymiennik można zimą podgrzać przepływające w nim powietrze 
nawet o 20 K, a ponadto dodatkowo je nawilżyć (możliwe w GPWC bezprzeponowych). Tak 
znaczne podgrzanie nawiewanego powietrza dodatkowo skutecznie chroni rekuperator przed 
oszronieniem. Natomiast w okresie letnim dzięki GPWC powietrze zostaje schłodzone o 1220 
K z jednoczesnym zmniejszeniem jego wilgotności względnej (Ćwik, 2009). 

Przeponowy poziomy GPWC ma postać rury z tworzywa sztucznego, którą układa się 
pod ziemią na głębokości wynoszącej około 1,3-2 m (minimum 0,3m poniżej głębokości 
przemarzania gruntu). Zakończenie rury stanowi czerpnia powietrza z siatką i filtrem.  
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Rys. 1. Wersja Tichelmanna (a) i prostokątna (b) ułożenia rurowego GPWC 
 

Rurowe GPWC można ułożyć w kilku wersjach: 
a) wielorurowej – czyli równoległego układu Tichelmanna przestawionego na rys. 1a,  
b) prostokątnej – przewód biegnie dookoła budynku, przyjmując kształt prostokąta, rys. 1b, 
c) łamanej lub prostej – rura jest prosta lub załamana w kilku miejscach, (Piecha, 2006). 

Najczęściej spotykane wersje - wielorurową i prostokątną przedstawiono na rys. 1. 
 

CEL PRACY  
 

Głównym celem prezentowanej pracy jest przedstawienie zależności kosztów 
inwestycyjnych GPWC rurowego (w 3 wersjach ułożenia) od strumienia objętości 
nawiewanego powietrza wentylacyjnego Vn, wraz ze wskazaniem optymalnej wersji ułożenia 
wymiennika. Jako kryterium optymalizacyjne przyjęto sumaryczne koszty infrastruktury 
GPWC, jak również koszty eksploatacji wymiennika. 

 
WYNIKI OBLICZEŃ 

 
 Obliczenia cieplne GPWC polegają na określeniu z równania (1) ich mocy grzejnej Qw 

[W] oraz obliczeniu wymaganej powietrzni grzejnej A [m2] związanej z sumaryczną długością 
Lr [m] rur wymiennika. Sposób obliczania wymienników ciepła został szczegółowo opisany w 
literaturze przedmiotu (Serwiński, 1982; Zarzycki, 2005) i wszystkie obliczenia w pracy 
wykonano zgodnie z zasadami inżynierii chemicznej. 

Wymaganą moc wymiennika oblicza się dla okresu zimowego, zakładając że temperatura 
powietrza po przejściu przez GPWC wynosi 0 oC natomiast jako temperaturę początkową  
powietrza przed wymiennikiem (rys. 1) przyjmuje się obliczeniową temperaturę powierza 
zewnętrznego, zależną od strefy klimatycznej Polski (Nalepa, 2008). 

  

lnw TAUQ D   [W]                            (1) 
W równaniu (1) U [W/(m2K)] oznacza współczynnik przenikania ciepła od gruntu do 

powietrza przepływającego w wymienniku natomiast wartość DTln [K] jest średnią 
logarytmiczną siłą napędową tej wymiany. 

Na rys. 2 przedstawiono wyniki obliczeń dla przyjętego stałego strumienia nawiewanego 
powietrza 600 m3/h, stałej głębokość usadowienia wymiennika 1,8 m oraz dla stałych 
temperatur powietrza początkowego i końcowego, odpowiednio -20 oC oraz 0 oC.  
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Rys. 2. Zależność wymaganej długości rurowego GPWC od rodzaju rur oraz gruntu 

 
Jak wynika z rys. 2 i były wyższe współczynniki przewodnictwa cieplnego  rury (rury 

wykonane z tworzyw PCV, PP lub PE-HD) oraz gruntu, tym była mniejsza wymagana 
całkowita długość L [m] wymiennika GPCW. 
 Kolejna analiza obliczeniowa dotyczyła zależności całkowitych kosztów 
inwestycyjnych wymiennika GPWC w zależności od strumienia objętości nawiewanego 
powietrza wentylacyjnego Vn [m3/h] i sposobu ułożenia rur wymiennika o którym decyduje 
najczęściej wielkość działki.  Wyniki obliczeń zobrazowane zostały na rys. 3. 

 
Rys. 3. Zależność całkowitych kosztów budowy rurowych GPWC od strumienia objętości 

nawiewanego powietrza wentylacyjnego dla 3 wersji ułożenia 
 

WNIOSKI 
Z przeprowadzonych analiz obliczeniowych wynikają następujące wnioski: 
1. Rurowy gruntowy powietrzny wymiennik ciepła to stosunkowo kosztowana inwestycja 

(średni koszt to 1012 tys. zł dla ilości powietrza wentylacyjnego Vn = 500 m3/h), której 
czas zwrotu wynosi minimalnie około 79 lat. 

2. Koszt budowy wymienników GPWC jest w dużej mierze zależny od przewodności 
cieplnej gruntu, a dokładniej jego wilgotności. Długość przeponowego GPWC na 
glebach gliniastych może być o 1/5 mniejsza aniżeli umieszczonego w glebach suchych, 
piaszczystych. Wpływ rodzaju gruntu na wymaganą długość wymiennika, a co za tym 
idzie na jego koszty inwestycyjne, uwidacznia się ze wzrostem strumienia nawiewanego 
powietrza Vn. 

3. Do wykonania przeponowego GPWC opłacalne jest stosowanie rur PCV i PP. 
4. Ułożenie wymiennika w wielorurowej wersji Tichelmanna minimalizuje całkowite 

koszty budowy, szczególnie w przypadku GPWC o dużej mocy. Przy strumieniach 
powietrza mniejszych niż 300m3/h tańsza jest budowa wymiennika w wersji prostej.   
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STRESZCZENIE 

Globalna produkcja pieczarek przekracza kilka milionów ton. Polska jest obecnie największym 
producentem w Europie i największym eksporterem pieczarek na świecie. Uprawa pieczarek 
generuje bardzo duże ilości zużytego podłoża, które stanowi odpad rolniczy wymagający 
zagospodarowania. Głównym zamierzeniem tej pracy było zbadanie możliwości wykorzystania 
podłoża po uprawie pieczarek (ang. spent mushrooms substrate – SMS) w procesie biosuszenia  
z organiczną frakcją stałych odpadów komunalnych, w celu uzyskania stałego paliwa o wysokiej 
zawartości energii. Eksperymenty w skali laboratoryjnej przeprowadzono stosując poziomy reaktor 
suszarniczy o pojemności 240 dm3 wyposażony w odpowiednią aparaturę kontrolno-pomiarową. 
Badaniem objęto serię procesów, w których zawartość podłoża po uprawie pieczarki była 
zróżnicowana. Podczas procesu biologicznego suszenia temperatura biomasy osiągnęła wartości 
powyżej 57°C. Początkowa zawartość wilgoci odpadów organicznych wynosiła około  
0,560 kg/kgwilgotnego materiału. Biosuszenie spowodowało zmniejszenie o 76% wilgotności biomasy. 
Ciepło spalania i wartość opałowa wysuszonej mieszaniny odpadów organicznych równały się 
odpowiednio około 14000 J/g  i 13000 J/g. 

 

Słowa kluczowe: biologiczne suszenie, podłoże po uprawie pieczarek, organiczna frakcja stałych 
odpadów komunalnych, wartość opałowa 

 

WPROWADZENIE 

Intensywny rozwój rolnictwa oraz nastawienie producentów rolnych głównie na jeden rodzaj 
produkcji rolnej powodują, że odpady organiczne pochodzące z tej gałęzi gospodarki stają się 
poważnym problemem. Odpady rolnicze i przemysłu rolno – spożywczego zawierają wszystkie 
niezbędne składniki do rozwoju mikroorganizmów. Pozostawienie tych odpadów  
w stanie surowym stwarza zagrożenie sanitarne wywołane rozwojem mikroflory patogennej 
oraz wynikające z ich naturalnej biodegradacji przez mikroorganizmy określone problemy 
środowiskowe. W wyniku rozkładu odpadów następuje emisja gazów do atmosfery, a także 
wymywanie związków biogennych do wód gruntowych i powierzchniowych powodujących ich 
eutrofizację, a tym samym naruszenie równowagi ekosystemu (Ledakowicz i in., 2005). 
Zgodnie z Rozporządzeniem Ministra Środowiska z 9 grudnia 2015 zużyte podłoże po 
produkcji pieczarek kwalifikowane jest do grupy odpadów z rolnictwa, sadownictwa, upraw 
hydroponicznych, rybołówstwa, leśnictwa, łowiectwa oraz przetwórstwa żywności  
(Dz.U. Nr 112, poz. 1206). Podłoże popieczarkowe jest produktem wytwarzanym na bazie 
materiałów organicznych z domieszką substancji mineralnych. W jego skład wchodzi obornik 
koński lub kurzy oraz m.in. słoma, torf i gips. W Polsce w ostatnich latach obserwuje się 
dynamiczny rozwój pieczarkarstwa. Roczna produkcja pieczarek wynosi około 250 tys. ton 
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grzybów rocznie. Plasuje to nasz kraj na pierwszym miejscu w Europie i trzecim na świecie 
(Kalembasa i in., 2012). Ilość zużytego podłoża po produkcji pieczarek w Polsce wynosi około 
1500 tys. ton rocznie. Odpad ten stwarza ogromne problemy producentom tych grzybów, 
ponieważ zazwyczaj nie posiadają oni własnych użytków rolnych, które umożliwiłyby im jego 
zagospodarowanie (Rutkowska, 2009). Duża ilość odpadu po uprawie pieczarek, jako odpadu 
organicznego, narzuca konieczność jego racjonalnego zagospodarowania, bez szkody dla 
środowiska naturalnego. Z uwagi na konieczność unieszkodliwiania odpadów rolniczych oraz 
ich właściwości, najbardziej ekonomicznymi i przydatnymi metodami degradacji tych 
odpadów są metody biotechnologiczne takie jak kompostowanie, biostabilizacja, które 
umożliwiają przemianę odpadów organicznych w energię i wartościowe produkty, jak nawozy, 
pasze itp. (Ledakowicz i in., 2005).  
Biologiczne suszenie jest procesem, w którym przy jednoczesnym zachowaniu energii 
następuje ubytek wilgoci, w efekcie czego powstaje stałe paliwo. W wyniku rozkładu łatwo 
degradowalnej części materii organicznej odpady ogrzewają się same. Zjawisko to prowadzi 
do zmniejszenia zawartości wody oraz zatrzymania procesu degradacji biologicznej.  
W rezultacie czego pozyskiwane jest stabilne, możliwe do składowania paliwo (Adani i in., 
2002, Sugni i in., 2005). 
Badania procesu biologicznego suszenia mieszaniny podłoża po uprawie pieczarek  
i organicznej frakcji stałych odpadów komunalnych o wilgotności wynoszącej  
ok. 0,600 kg/kgwilgotnego materiału nie były dotychczas prowadzone. 
Celem poniższej pracy było przeprowadzenie badań procesu biologicznego suszenia 
mieszaniny zużytego podłoża po uprawie pieczarki z organiczną frakcją stałych odpadów 
komunalnych w sposób pozwalający na uzyskanie stałego paliwa o jak najwyższej zawartości 
energii. 
 

MATERIAŁY I METODY 

W niniejszej pracy jako substrat wykorzystano mieszaninę podłoża po uprawie pieczarek 
pochodzącego z Uprawy Pieczarek Markiewicz w Dobroniu (woj. łódzkie) oraz organiczną 
frakcję stałych odpadów komunalnych o wzorcowym składzie (Zawadzka i in., 2010). 
Charakterystykę podłoża po uprawie pieczarek przedstawiono w Tabeli 1. 
 

Tabela 13. Właściwości podłoża po uprawie pieczarki 

Parametr Jednostka Wartość uśredniona 

Wilgotność [kg/kgwilgotnego materiału] 0,672 
Sucha masa [% s.m.] 34,81 
Sucha masa organiczna [% s.m.] 67,27 
Popiół [% s.m.] 32,73 
Azot [% s.m.] 2,54 
Węgiel [% s.m.] 30,08 
Wodór [% s.m.] 3,32 
Siarka [% s.m.] 0,00 
Tlen [% s.m.] 32,32 
Ciepło spalania [J/gwilgotnego materiału] 4186,00 
Wartość opałowa [J/gwilgotnego materiału] 2034,00 

 
Wybrane komponenty mieszaniny zostały dobrane tak, aby jej wilgotność mieściła się  
w granicach od 0,500 do 0,600 kg/kgwilgotnego materiału, natomiast stosunek C/N był zbliżony do 
optymalnego dla procesu kompostowania. Początkowa całkowita masa suszonych odpadów 
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wynosiła ok. 27 kg. W ramach badań nad procesem biologicznego suszenia analizowano przed 
i po procesie następujące parametry: suchą masę, suchą masę organiczną, gęstość nasypową, 
skład elementarny materii organicznej, ciepło spalania oraz wartość opałową materiału 
badawczego. Analizę suchej masy oraz suchej masy organicznej sporządzono zgodnie z normą 
PN-75/C-04616/01. Skład elementarny (zawartość pierwiastków CHNS) wykonano według 
normy PN ISO 13878:2002 w analizatorze elementarnym NA-2500-M (CE Instruments). 
Ciepło spalania i wartość opałową określono zgodnie z normą PN-73/G-04513  
(PN-ISO 1928:2002) za pomocą kalorymetru KL-12 Mn. Wyżej wymienione analizy 
sporządzono w trzech powtórzeniach, a otrzymane wyniki uśredniono. 
Badania eksperymentalne wykonano w poziomym reaktorze (tunelu) suszarniczym, 
zaizolowanym w celu ograniczenia strat ciepła 0,6 m warstwą pianki poliuretanowej. Szerokość 
i długość reaktora wynosiła odpowiednio 0,45 m i 1,45 m, natomiast jego całkowita pojemność 
równała się 240 dm3. Suszoną masę organiczną umieszczano  
na perforowanej płycie poliwęglanowej. Warstwa suszonych odpadów miała wysokość  
ok. 0,2 m. Poziomy tunel (reaktor) suszarniczy zaopatrzono w odpowiednią aparaturę 
kontrolno-pomiarową, za pomocą której dokonywano następujących pomiarów: temperatury 
biomasy w 6 punktach pomiarowych (w górnej i dolnej warstwie biomasy, na wlocie,  
w środkowej części i na wylocie reaktora), temperatury i wilgotności powietrza wlotowego  
i wylotowego, temperatury powietrza nad suszonymi odpadami oraz natężenia przepływu 
powietrza. Rejestracja wyżej wymienionych parametrów odbywała się co 1 min.  
za pośrednictwem programu komputerowego Advantech GeniDAQ Development seria 
4.11.000 oraz modułów Advantech ADAM: 4024, 4018, 4068,4520, 4015. Dokładna 
charakterystyka aparatury znajduje się w pracy Dominczyk i in. (2014). Reaktor wyposażono 
również w wentylator doprowadzający powietrze (wentylator wlotowy), wentylator 
odprowadzający powietrze (wentylator wylotowy) oraz nagrzewnicę kanałową ogrzewającą we 
wstępnej fazie procesu wprowadzane do tunelu powietrze. Praca wentylatora wylotowego 
uzależniona była od wilgotności powietrza wylotowego oraz regulowana za pośrednictwem 
programu komputerowego. Do reaktora w celu zainicjowania procesów mikrobiologicznych 
przez pierwsze 4 godziny procesu tłoczono powietrze o temperaturze 35°C, a następnie 
zasysane było powietrze o temperaturze ok. 24°C - 27°C (temperatura panująca  
w pomieszczeniu). W celu rejestracji ubytku masy suszonych odpadów w czasie całą 
konstrukcję umieszczono na wadze. Spadek masy badanego materiału rejestrowano  
raz na dobę. 

 

WYNIKI I DYSKUSJA 

Badania eksperymentalne obejmowały dwa procesy biologicznego suszenia, w których jako 
substrat zastosowano różne proporcje mieszaniny materiału badawczego. Początkowa 
całkowita masa odpadów wynosiła ok. 27 kg dla obydwu procesów (Tabela 2). Zawartość 
zużytego podłoża po uprawie pieczarek w procesie 1 wynosiła ok. 10% (~3 kg), natomiast  
w procesie 2 odpad ten stanowił ok. 30% (~9 kg) całkowitej początkowej masy wsadu. 
Pozostałą część suszonych odpadów tworzyła organiczna frakcja stałych odpadów miejskich. 
Proces 1 trwał 15 dni, zaś proces 2 zakończył się 14 dnia. Sugni i in. (2005) podają,  
że odpowiednie zarządzanie parametrami procesu pozwala na pozyskanie paliwa organicznego 
pochodzącego z odpadów w stosunkowo krótkim czasie, wynoszącym 8-9 dni. 
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Tabela 2. Parametry charakteryzujące biomasę przed i po procesie biologicznego suszenia 

Parametr 
Proces 1 Proces 2 

przed po przed po 
Masa całkowita biomasy [kgwilgotnego materiału] 27,74 12,15 27,06 11,80 
Wilgotność początkowa [kg/kgwilgotnego materiału] 0,563 0,135 0,559 0,131 
Azot [% s. m.] 1,78 2,12 1,77 2,49 
Węgiel [% s. m.] 42,23 42,49 41,46 40,51 
Ciepło spalania [J/gwilgotnego materiału] 7624,00 14860,00 7712,00 14729,00 
Wartość opałowa [J/gwilgotnego materiału] 5467,00 13384,00 5592,00 13421,00 

 

W trakcie przebiegu doświadczenia do 7 dnia trwania obydwu procesów odnotowywano 
gwałtowny spadek masy suszonych odpadów, natomiast w kolejnych dniach obserwowano 
niewielkie jej ubytki (Rys. 1). Końcowa masa wsadu w przypadku obu procesów była zbliżona 
i wyniosła ok. 12 kg (Tabela 2). 

 

Rysunek 1.  Zmiana masy w czasie suszonego materiału dla procesu 1 

Zarejestrowane maksymalne wartości temperatury mieszaniny suszonych odpadów w obu 
procesach były podobne. W przypadku procesu 1 (10% podłoża po uprawie pieczarek) 
wyniosła ona 57,6°C, zaś w procesie 2 (30% podłoża po uprawie pieczarek) równała się 56,9°C. 
Zarówno w pierwszym jak i drugim procesie odnotowano ją 4 dnia eksperymentu  
w początkowej górnej warstwie badanej masy odpadów (Rys. 2). Temperatura powyżej 50°C 
utrzymywała się zarówno w pierwszym jaki drugim procesie przez 3 dni (od 3 do 5 dnia).  
W badaniach nad biosuszeniem organicznej frakcji stałych odpadów komunalnych o wysokiej 
zawartości wilgoci Zawadzka i in. (2010) otrzymali zbliżone wartości maksymalnych 
temperatur suszonej biomasy (48÷53°C). 
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Rysunek 2. Wykres zmian temperatur biomasy dla procesu 1 

 

 

Zarówno wilgotności początkowe jaki i końcowe biomasy odpadów były w przypadku procesu 
1 (10% podłoża popieczarkowego) jak i procesu 2 (30% podłoża popieczarkowego) zbliżone 
do siebie. Początkowa zawartość wilgoci w procesie 1 równała się  
0,563 kg/kgwilgotnego materiału, zaś w procesie 2 wynosiła 0,559 kg/kgwilgotnego materiału. Końcowe 
zawartości wilgoci wyniosły odpowiednio 0,135 kg/kgwilgotnego materiału dla procesu 1 oraz  
0,131 kg/kgwilgotnego materiału dla procesu 2. Uzyskano zatem wysoki stopień usunięcia wilgoci, 
który wyniósł ponad 76% (76,09 % w procesie 1, 76,18% w procesie 2),  Rys. 3. W pracach 
nad procesem biologicznego suszenia niesegregowanej frakcji miejskich odpadów stałych inni 
autorzy uzyskali mniejszy stopień usunięcia wilgoci, który wynosił ok 50% (Adani i in.,  
2002, Sugni i in., 2005). 
W procesie 1 średnie wartości wilgotności i temperatury powietrza wylotowego równały się 
odpowiednio 40,67% i 26,77°C, zaś w procesie 2 wynosiły  odpowiednio 32,80% i 24,68°C. 
Maksymalną temperaturę nad biomasą zarejestrowano 3 dnia w procesie 1 oraz 4 dnia  
w procesie 2, wynosiły one odpowiednio 33,80°C oraz w 29,80°C. 
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Rysunek 3.  Zmiany zawartości wilgoci w biomasie w procesie 1 i 2 

Badania eksperymentalne obejmowały również ustalenie ciepła spalania i wartości opałowej 
badanego materiału przed i po procesie z uwzględnieniem jego wilgotności. Odnotowano  
w przybliżeniu dwukrotny wzrost tych parametrów po procesach biologicznego suszenia  
w porównaniu do stanu wyjściowego (Tabela 2). W przypadku biologicznego suszenia 
niesegregowanej frakcji miejskich odpadów stałych Sugni i in. (2005) uzyskali w swojej pracy 
podobne wartości opałowe (12390÷16720 J/g). Otrzymane rezultaty są również podobne do 
wartości opałowych odnotowanych dla innych rodzajów biomasy wykorzystywanych jako 
paliwo pochodzenia organicznego np. drewna, ziaren owsa, słomy, roślin energetycznych, 
odpadów z przemysłu papierniczego (15000÷20000 J/g) (Niedziółka i in., 2006, Dominczyk i 
in., 2014).  
Analiza elementarna oraz określenie zawartości suchej masy organicznej pozwoliły na 
wyznaczenie teoretycznej wartości ciepła spalania oraz wartości opałowej produktu 
końcowego. Teoretyczna wartość opałowa produktu końcowego dla procesu 1 wyniosła 15605 
J/g, zaś dla procesu 2 równała się 14864 J/g. Natomiast teoretyczne ciepło spalania badanego 
materiału po procesie wyniosła 16950 J/g w przypadku procesu 1 i 16129 J/g dla procesu 2 
(Tabela 3). 
 

WNIOSKI 

W wykonanych procesach biosuszenia mieszaniny zużytego podłoża po uprawie pieczarki  
i organicznej frakcji stałych odpadów komunalnych otrzymano wysoki poziom usunięcia 
wilgoci, wynoszący ponad 76%. Końcowy produkt w postaci wysuszonej biomasy uzyskano 
we względnie krótkim czasie (już po 11-12 dniach). Proces biologicznego suszenia wybranej 
materii organicznej o początkowej zawartości wilgoci wynoszącej ok. 0,560 kg/kg umożliwił 
otrzymanie produktu końcowego o wartości opałowej wynoszącej średnio 13403 J/g oraz cieple 
spalania 14795 J/g. Rezultaty przeprowadzonych eksperymentów świadczą, że biologiczne 
suszenie zastosowanej w badaniach mieszaniny podłoża po uprawie pieczarek  
i organicznej frakcji stałych odpadów domowych może być dobrym sposobem umożliwiającym 
racjonalne zagospodarowanie wybranego substratu, w postaci możliwego do składowania 
paliwa o zadowalającej wartości energetycznej.  
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STRESZCZENIE 

Rozpoznanie zjawisk cieplnych i hydrodynamicznych występujących w strefie wlotowej kanałów 
wypełnionych otwartokomórkowymi pianami metalowymi wymaga znajomości lokalnych wartości 
temperatury szkieletu piany i płynu oraz lokalnych prędkości i ciśnienia płynu. Doświadczalne 
wyznaczenie tych wielkości jest bardzo trudne. Niezbędnych informacji może dostarczyć 
numeryczna symulacja przepływu przez przestrzeń komórkową. W prezentowanej pracy 
przedstawiono wyniki analizy numerycznej adiabatycznego i diabatycznego przepływu trzech 
płynów przez kanał wypełniony pianą ze stopu AlSi7Mg, o gęstości upakowania porów 20 PPI. 
Symulacje komputerowe przeprowadzono z zastosowaniem uproszczonego modelu 
geometrycznego szkieletu piany w postaci tak zwanej struktury Kalvina, czyli układu złożonego  
z przylegających do siebie czternastościanów foremnych. W wyniku przeprowadzonych prac 
określono m.in. wpływ warunków przepływu na kształtowanie się profilu prędkości i temperatury, 
długość strefy stabilizacji hydrodynamicznej przepływu, zmiany intensywności wnikania ciepła  
w strefie wlotowej oraz udział piany w transporcie ciepła. 

 
Słowa kluczowe: piana aluminiowa otwartokomórkowa, rozkład prędkości i temperatury, opory 
przepływu, wnikanie ciepła. 
 

WPROWADZENIE 

 Jednym z wielu wykorzystywanych w budowie aparatury przemysłowej rodzajów 
wypełnień strukturalnych są piany metalowe o komórkach otwartych. Piany metalowe są 
specyficzną grupą materiałów komórkowych, w których materiał stały w postaci cienkich 
powiązanych ze sobą włókien tworzy przestrzenny szkielet oraz stosunkowo duże i puste 
komórki. Komórki maja postać wielościennych przylegających do siebie brył, których 
przestrzenie są połączone wspólnymi otwartymi ściankami. Taka budowa zapewnia pianom 
porowatość przekraczającą 90 %. Tak duża porowatości oraz brak komórek nieprzelotowych, 
umożliwia stosunkowo swobodny przepływ płynów przez przestrzeń komórkową, co ogranicza 
nakłady energetyczne na przetłaczanie płynu przez aparaty z wypełnieniem w postaci pian 
otwartokomórkowych. Piany metalowe cechują się stosunkowo wysoką przewodnością cieplną 
a ciągła struktura szkieletu nie powoduje oporu cieplnego na styku pojedynczych elementów 
wypełnienia, typowego dla wielu wypełnień strukturalnych  
i porowatych. Cechy te w połączeniu z dużą powierzchnią właściwą powodują, że w technice 
cieplnej piany pełnią rolę specyficznego rodzaju żeber na powierzchniach wymiany ciepła.  
W literaturze coraz częściej można się natknąć na informacje o wykorzystywaniu 
otwartokomórkowych pian metalowych w budowie kompaktowych wymienników ciepła 
(Cookson i in., 2006, Ozmat i in., 2009), akumulatorów i regeneratorów ciepła (Tian, Zhao, 
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2013, Vadwala, 2011, Wang i in., 2007) jak również reaktorów chemicznych, w tym reaktorów 
katalitycznych (Incera Garrido i in., 2008, Lévêque, 2009, Tschentscher i in., 2011), w których 
prowadzone są procesy egzo- lub endotermiczne.  

Mimo prowadzonych od kilkunastu lat intensywnych prac badawczych dotyczących 
przemysłowych zastosowań otwartokomórkowych pian metalowych w aparatach 
przepływowych, nadal trudno jest w jednoznaczny sposób określić mechanizmy determinujące 
przebieg zjawisk cieplnych i hydrodynamicznych w przestrzeni komórkowej pian. W 
niewielkim stopniu rozpoznano dotychczas m.in. wpływ warunków przepływu,  
w tym struktury pian oraz właściwości płynów na kształtowanie się pola prędkości w obszarze 
wlotowym do kanałów wypełnionych pianami. Jeszcze mniej informacji literatura podaje na 
temat rozkładu pola temperatury. Z uwagi na odmienne zachowanie się płynu w strefie 
wlotowej i w części kanału gdzie przepływ ma charakter ustalony, podjęto prace 
ukierunkowane na określenie warunków wnikania ciepła w strefie wlotowej, roli piany  
w transporcie ciepła oraz długości kształtowania się profilu prędkości. 

 
ZJAWISKA PRZEPŁYWOWE I CIEPLNE W STREFIE WLOTOWEJ 

Opis zjawisk zachodzących na wlocie do kanału wymaga znajomości lokalnych 
wartości temperatury szkieletu piany i płynu oraz prędkości i ciśnienia płynu. Małe wymiary 
oraz złożony i nieregularny kształt przestrzeni komórkowej i szkieletu piany powodują, że 
doświadczalne wyznaczenie wymienionych wyżej wielkości jest bardzo trudne. Z tego względu 
część niezbędnych informacji pozyskano w oparciu o numeryczną symulację przepływu. 
Analizę numeryczną przeprowadzono jako uzupełnienie badań doświadczalnych 
prowadzonych na potrzeby prac poświeconych mechanizmom transportu ciepła w przestrzeni 
komórkowej pian metalowych (Dyga, Troniewski, 2015). Obie formy badań (numeryczne  
i eksperymentalne) obejmowały zagadnienia związane z diabatycznym przepływem trzech 
różnych płynów przez rurę wypełnioną otwartokomórkową pianą aluminiową. Wyniki badań 
doświadczalnych, mimo że nie obejmowały bezpośrednio zjawisk zachodzących w strefie 
wlotowej były pomocne przy ustalaniu warunków prowadzenia symulacji numerycznych  
i walidacji ich wyników. 

Badania przeprowadzono przy przepływie powietrza wody i oleju maszynowego Velol-
9Q przez poziomą rurę o przekroju kołowym i średnicy wewnętrznej 20 mm. Rura wypełniona 
była pianą ze stopu aluminium AlSi7Mg, o gęstości upakowania porów 20 PPI (por na cal), 
porowatości  = 0,934, średnicy komórki dc = 3,452 mm oraz średnicy pora („okna” łączącego 
przylegające do siebie komórki) dp = 1,094 mm. Rozmiar porów oraz komórek wyznaczono 
graficznie w oparciu o analizę zdjęć mikroskopowych szkieletu piany (rys. 1b).  

 

 

Rysunek 17. Piana ze stopu AlSi7Mg, a) widok rzeczywisty, b) obraz mikroskopowy szkieletu piany 
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Zgodnie z sugestią autorów pracy (Kamath i in., 2011) jako rozmiar komórki przyjęto średnicę 
zastępczą liczbowo równą średnicy koła o obwodzie równym obwodowi komórki. W 
analogiczny sposób zdefiniowano średnicę zastępczą pora. Wielkości zastępcze wyznaczono 
jako wartości średnie z pomiarów ponad stu komórek i porów. Określone w ten sposób 
parametry charakteryzujące pianę były podstawą do opracowania uproszczonego modelu 
geometrycznego szkieletu piany. 

Dokładne odwzorowanie kształtu i wymiarów szkieletu komórkowego jest możliwe za 
pomocą skanowania tomograficznego (Michailidis i in., 2013). Konieczne jest wtedy 
stosowanie bardzo gęstej siatki dyskretyzacyjnej, a symulacja numeryczna przepływu wymaga 
dużej mocy obliczeniowej. Satysfakcjonujące rezultaty analizy numerycznej w mikroskali z 
jednoczesnym zmniejszeniem wymaganej mocy obliczeniowej można uzyskać wykorzystując 
uproszczone modele geometryczne piany w postaci regularnych brył (Dyga  
i in., 2013, Bai i Chung, 2011, Boomsma i in. 2003). Z uwagi na uproszczenie geometrii piany 
uzyskane wyniki nie oddają wiernie rzeczywistego rozkładu prędkości i temperatury, co w 
pewnym stopniu ogranicza możliwości opisu ilościowego analizowanych zjawisk, nie ma 
natomiast istotnego wpływu na interpretację zmian jakościowych.  

Na rys. 2a przedstawiono model pojedynczej komórki piany w postaci czternastościanu 
foremnego (tetrakaidekahedronu), wykorzystany na potrzeby realizowanych prac 
numerycznych. Przylagające do siebie tetrakaidekahedrony tworzą tak zwaną strukturę 
Kalvina, która stosunkowo dobrze odzwierciedla geometrię szkieletu pian metalowych. Bok 
sześcianu w który wpisano tetrakaidekahedron przyjęto równy średniej średnicy komórki. 
Średnicę włókna szkieletu biegnącego po krawędziach tetrakaidekahedronu, dobrano tak aby 
uzyskać porowatość struktury Kalvina równą porowatości modelowanej piany. Wykorzystanie 
struktura Kalvina pozwoliło ograniczyć wielkość analizowanego obszaru przepływu, przez 
wykorzystanie periodyczności oraz symetrii pola prędkości i temperatury.  

 

 
Rysunek 2. Model geometryczny komórki 

Długość strefy wlotowej podlegającej analizie ustalono kierując się informacjami 
literaturowymi. Mostafida (2007) stwierdził, że jednostkowy opór przepływu przez pianę  
o gęstości upakowania porów 20 PPI i różnej grubości osiąga wartość stałą jeżeli grubość piany 
przekracza 30 mm, co wskazuje, że jest to wartość wystarczająca do hydrodynamicznej 
stabilizacji przepływ. Dukhan i Suleiman (2014) w badaniach numerycznych obejmujących 
hydrodynamikę przepływ przez pojedyncze występujące po sobie komórki 
tetrakaidekahedronalne piany 10 PPI wykazali, że przepływ stabilizuje się na długości 
obejmującej sześć kolejnych komórek. Wobec tego jako długość kanału podlegającego analizie 
przyjęto 34,52 mm, czyli długości obejmującą 10 komórek piany (rys. 3). Symetria kształtu 
komórek tetrakaidekahedronalnych pozwoliła dodatkowo ograniczyć modelowany obszar 
dwoma płaszczyznami symetrii – płaszczyzną XY oraz płaszczyzną usytuowaną do niej pod 
katem 45o. Płaszczyzny te przenikają się wzdłuż osi X, która wyznacza kierunek przepływu 
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(rys. 3a). Część prac numerycznych zrealizowano w układzie periodycznym, który obejmował 
wycinek rury o długości jednej komórki piany (rys. 3b). W tym przypadku modelowaniu 
podlegała jedynie hydrodynamika przepływu a celem symulacji było określenie profilu 
prędkości dla przepływu ustabilizowanego. W dalszej kolejności profil ten wykorzystywano 
jako elementu walidacji rozkładu prędkości w strefie wlotowej. 

 

 
Rysunek 3. Obszar symulacji, a)strefa wlotowa, b) obszar periodyczny dla elementarnej drogi przepływu 

Dyskretyzację obszaru obliczeniowego zarówno szkieletu jak i płynu przeprowadzono 
z wykorzystaniem siatki niestrukturalnej w postaci elementów czworościennych.  
W przestrzeni płynu przy powierzchni szkieletu piany utworzono pięciowarstwowy obszar 
przyścienny. W wyniku dyskretyzacji modelowanego obszaru (płynu, szkieletu komórkowego 
i ścianki kanału) uzyskano prawie 3,9 mln węzłów obliczeniowych dla niespełna 16 mln 
czworościanów.  

Obliczenia numeryczne przeprowadzono dla przepływu stacjonarnego płynów nieści-
śliwych przy czym powietrze traktowano jako gaz doskonały. Uwzględniono tym samym 
wpływ ciśnienia na gęstość powietrza. Pozostałe właściwości płynów oraz przewodność 
cieplną i ciepło właściwe szkieletu piany uzależniono od zmian temperatury. Jako warunki 
brzegowe deklarowano stały strumień masowy (m = const.) i stałą temperaturę płynów 
(t = const.) na wlocie do analizowanego obszaru oraz wypływ płynu do przestrzeni pod znanym 
ciśnieniem. W układzie periodycznym zewnętrzne powierzchnie normalne do kierunku 
przepływu płynu pełniły podwójną rolę wlotu a zarazem wylotu płynu, z powtarzającymi się w 
odstępie dc składowymi wektora prędkości. Powierzchnię wewnętrzną kanału oraz 
powierzchnię szkieletu piany traktowano jako hydraulicznie gładkie i omywane przez płyn w 
sposób bezpoślizgowy (składowe prędkości na ściance ux = uy = uz = 0). Dla płaszczyzn 
symetrii przyjęto warunek Neumanna zgodnie, z którym gradient prędkości  

w kierunku normalnym do płaszczyzny symetrii ma wartość zero 0














n
u

n
u

n
u zyx . Na 

zewnętrznej powierzchni ścianki kanału zadawano stałą wartość gęstości strumienia ciepła 
qh = const. Przy powierzchni kontaktu ciała stałego z płynem obowiązywała ciągłość 
temperatury i gęstości strumienia ciepła q. 

Wartości wielkości deklarowanych jako warunki początkowe oraz na brzegach 
analizowanego obszaru odpowiadały warunkom prowadzenia badań doświadczalnych. Badania 
te realizowano w stosunkowo szerokim zakresie zmian prędkości płynów, tak aby uzyskać 
przepływ laminarny i burzliwy (tab. 1). Kanał wraz z wypełnieniem i przepływającym płynem 
ogrzewany był od zewnątrz za pomocą grzałek oporowych. Moc grzałek ustalano na poziomie 
zapewniającym przyrost temperatury płynu o co najmniej 10 K. 
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Tabela 14 Warunki prowadzenia badań doświadczalnych 

Płyn f Prędkość płynu wf, 
m/s 

Liczba Reynoldsa Ref, 
– 

Temperatura płynu tf, 
oC 

Powietrze 
a 

0,028 – 9,88 23 – 13244  21 – 95 

Olej ol 0,003 – 0,167 3 – 293 19 – 93 
Woda w 0,003 – 0,270 30 – 4509 24 – 88 

 
Prędkość płynu wf należy rozumieć jako prędkość średnią w przekroju poprzecznym kanału 
pomiarowego, liczoną z pominięciem obecności piany w kanale, a liczba Reynoldsa Ref 
zdefiniowana została równaniem, 

  f

fpf
f η

ρdw
Re




1
,      f ≡ a, ol, w. (1) 

Najistotniejsze z punktu widzenia przedmiotu badań właściwości oleju Velol-9Q  
w temperaturze 20oC wynosiły: lepkości ol = 0,0086 Pa·s, gęstość ol = 859,8 kg/m3, ciepło 
właściwe col = 1848,8 J/(kgK), współczynnik przewodzenia ciepła kol = 0,128 W/(m·K),  
a stopu AlSi7Mg odpowiednio: cs = 1848,8 J/(kgK), ks = 150,4W/(m·K). 

Analiza wyników badan doświadczalnych wykazała, że przepływ płynu w przestrzeni 
komórkowej miał charakter laminarny i burzliwy z wyraźnie zaznaczonym zakresem 
przepływu przejściowego. Obecność piany w kanale tłumi burzliwość płynu, z tego względu 
symulacje numeryczne zarówno w zakresie przepływu przejściowego jak i burzliwego 
prowadzono w oparciu o model turbulencji "realizable k - ", z uwzględnieniem zjawisk 
przyściennych. Ten model turbulencji dobrze oddaje zjawiska hydrodynamiczne  
w przypadkach przepływów z niewielkim stopniem burzliwości oraz w przepływach  
z recyrkulacją czynnika i odrywaniem się strugi płynu w obszarach o znacznych krzywiznach 
powierzchni, co mogło mieć miejsce przy włókien szkieletu piany. Wykorzystano model 
"realizable k - " zaimplementowany w komercyjnym programie Ansys Fluent. Podstawowymi 
zależnościami tego modelu są równania transportu opisujące energię kinetyczną turbulencji k,  
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gdzie: Gk i Gb oznaczają generację energii kinetycznej na skutek uśredniania gradientów 
prędkości oraz wyporności hydraulicznej, natomiast YM opisuje udział fluktuacji turbulencji w 
szybkości rozpraszania energii.  
Równania (2) i (3) stanowią domknięcie równań ruchu płynu lepkiego w postaci równań 
Reynoldsa (składowe wektora prędkości oraz pole ciśnienia podlegają uśrednianiu 
czasowemu), w których wektor naprężeń turbulentnych jest opisany z wykorzystaniem 
hipotezy Boussinesaq’a (składowe wektora naprężeń Reynoldsa uzależnione są od tensora 
szybkości deformacji ruchu uśrednionego). W przypadku przepływów diabadycznych 
rozwiązywane było również równania energii dla płynu, 
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oraz dla szkieletu piany i ścianki kanału, 
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W równaniach tych kf i ks oznaczaja przewodność cieplną płynu i ciała stałego. W przypadku 
przepływu burzliwego, kf zastępowana jest efektywną przewodnością cieplną płynu. 

Z uwagi na brak jednoznacznych kryteriów określających charakter przepływu przez 
piany metalowe, zgodnie z wynikami badań doświadczalnych przedstawionymi w pracy (Dyga, 
Troniewski, 2015) przyjęto, że przepływ ma charakter laminarny jeżeli liczba Reynoldsa płynu 
Ref < 150 a burzliwy gdy Ref > 1300 (Ref – zgodnie z równaniem (1)). 
 

ANALIZA WYNIKÓW SYMULACJI 

Jednostkowe opory przepływu płynów (DP/DL)f  uzyskane numerycznie dla przepływu przez 
układ periodyczny odzwierciedlają wartości zmierzone z zadawalającą dokładnością. Średni 
błąd obliczeń numerycznych wynosi 17,7% w przypadku przepływu wody, dla przepływu oleju 
i powietrza rozbieżności są mniejsze i wynoszą odpowiednio 11,5% oraz 4,8%. Należy przy 
tym pamiętać, że symulacje prowadzone były z wykorzystaniem szkieletu komórkowego o 
geometrii innej od rzeczywistej, co musiało znaleźć odzwierciedlenie w dokładności obliczeń. 
Zważywszy na cel prowadzonych prac bardziej istotne jest zachowanie podobieństwa 
jakościowego symulowanych procesów. W przypadku wszystkich trzech płynów charakter 
zmian oporów obliczonych jest taki sam jak oporów zmierzonych (rys. 3a). W układzie 
periodycznym uzyskano rozkład prędkości płynu dla przepływu ustabilizowanego (poza strefą 
wlotową). W przedstawionych na rysunku 3b profilach prędkości lokalnej płynu uf(y/R), 
rejestrowanej w osi środkowej komórek na płaszczyźnie symetrii x-y, widoczne są liczne 
ekstrema, związane ze zmiennym przekrojem komórek. 
 

 
Rysunek 4. Wyniki symulacji numerycznej w układzie periodycznym, 

a) porównanie obliczonych i mierzonych oporów przepływu, b) profil prędkości płynu w osi pionowej 

Szczególnie duża różnica maksymalnej i minimalnej prędkości występuje w przypadku 
przypływu laminarnego, dla Reol = 58 stosunek uol,max/uol,min wynosi 5,8. W przepływie 
burzliwym profil prędkości ulega spłaszczeniu i dla Rew = 1860, uw,max/uw,min nie przekracza 
3,4..Analizując zmiany prędkości lokalnej płynu w funkcji bezwymiarowego promienia kanału 
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y/R można również zauważyć, że w pobliżu ścianki kanału (y/R > 0,85), "górne" ekstremum 
prędkości osiąga mniejsze wartości niż w pozostałej części kanału, bez względu na charakter 
przepływu. Oddziaływanie ścianki uwidacznia się w odległości kilkunastu procent promienia 
kanału, co odpowiada wielkości nieprzekraczającej połowy rozmiaru komórki piany. Tym 
samym można powiedzieć, że poza obszarem oddziaływania ścianki profil prędkości średniej 
ma płaski przebieg (w odniesieniu do przekroju kanału), typowy dla przepływu przez 
wypełnienia porowate. 

Kształt profilu prędkości lokalnej uzyskany dla układu periodycznego stanowił 
odniesienie do oceny stabilizacji hydrodynamicznej przepływu w strefie wlotowej. Przyjęto 
założenie, że w określonej odległości od wlotu do kanału, promieniowy profil prędkości płynu 
powinien pokryć się z odpowiadającym mu profilem prędkości uzyskanym w układzie 
periodycznym. Drugim kryterium oceny długości stabilizowania się przepływu była analiza 
zmian prędkości lokalnej wzdłuż osi środkowej kanału (oś x). Prędkość lokalna płynu 
przepływającego przez kolejne komórki piany jest cyklicznie zmienna z powodu 
powtarzających się zmian przekroju komórek, przy czym jak można zaobserwować na rysunku 
5 wyraźnie widoczny jest trend zwiększania się prędkości wraz z oddalaniem się od wlotu 
kanału (x/dc = 0). Odległość od wlotu, przy której prędkość lokalna w osi kanału przestaje się 
zwiększać i utrzymuje się na określonym poziomie przyjęto jako długość hydrodynamicznej 
stabilizacji płynu. W przypadku przepływu laminarnego stabilizacja następuje już w trzeciej 
komórce piany przy x/dc  2,5 (rys. 4a – długość bezwymiarowa x/dc odpowiada krotności 
rozmiary komórki). 

 

 

Rysunek 5. Stabilizacja prędkości lokalnej płynu na długości kanału,  
a) przepływ laminarny oleju, b) przepływ burzliwy powietrza 

Poza ustaleniem się prędkości osiowej stwierdzono również zgodność promieniowego 
profilu prędkości w trzeciej komórce z profilem uzyskanym w symulacji przepływu przez układ 
periodyczny. Wzrost burzliwości wydłuża długość stabilizacji przepływu, mimo to stabilizacja 
następuje stosunkowo szybko. W przypadku w pełni rozwiniętego przepływu burzliwego 
powietrza (Rea = 13486) profil prędkości ustala się w piątej komórce piany  
(x/dc  4,5), czyli długość stabilizacji hydrodynamicznej jest mniejsza od rozmiaru 
poprzecznego kanału. 

W przypadku przepływu diabatycznego w charakterystyczny sposób zmienia się 
rozkład temperatury w strefie wlotowej (rys. 6). Płyn w największym stopniu nagrzewa się przy 
ściance kanału. W tym obszarze temperatura wyraźnie wzrasta na drodze przepływu  
(w funkcji x/dc). W rdzeniu kanału temperatura jest najmniejsza i prawie niezmienna.  
W przypadku przepływu laminarnego widoczne jest to w obszarze y/R = 0 – 0,4 (rys. 6a)  
a przy przepływie burzliwym nawet do y/R = 0,7 (rys 6b). W części środkowej kanału nie 
występuje również przyrost temperatury wzdłuż drogi przepływu. 
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Rysunek 6. Zmiany profilu temperatury płynu w przekroju poprzecznym kanału, dla różnych odległości od 
wlotu,  

a) przepływ laminarny oleju, b) przepływ burzliwy wody 

Różnice w rozkładzie temperatury przy przepływie wody i oleju wynikają z różnej 
intensywności wnikania ciepła w przepływie laminarnym i burzliwym oraz różnych 
właściwości cieplnych tych płynów. Niższa przewodność cieplna oleju oraz mniej intensywny 
odbiór ciepła od ścianki kanału do płynu poruszającego się ruchem laminarnym powodują, że 
ciepło w większym stopniu transportowane jest przez przewodzenie w szkielecie piany. 
Powoduje to wzrost temperatury piany w rdzeniu kanału a w konsekwencji również przyrost 
temperatury płynu omywającego szkielet. Potwierdzeniem tego jest przedstawiony na rysunku 
7, stosunek ciepła przekazywanego do płyny przez szkielet piany Qmf do ciepła oddawanego 
przez ściankę kanału Qk. Im mniejszy jest stosunek przewodności cieplnej płynu i materiału 
piany kf/ks oraz mniejsza jest burzliwość przepływu (Ref) tym większy jest udział piany w 
transporcie ciepła. W przepadku powietrza strumień ciepła przekazywanego do płynu za 
pośrednictwem piany jest kilkunastokrotnie większy niż strumień ciepła oddanego przez 
powierzchnię wewnętrzna kanału, mimo że powierzchnia szkieletu piany jest tylko 3,48 razy 
większa od powierzchni kanału. W przypadku wody udział piany w transporcie ciepła jest 
znacznie mniejszy, wartość stosunku Qmf /Qs, jest nie większą niż 2 (w warunkach 
prowadzonych badań). 

Warunki stabilizacji termicznej w strefie wlotowej mogą być oceniane w oparciu  
o zmiany wartości współczynnika wnikania ciepła f wyznaczonego zgodnie z zależnością, 

fs
f tt

q


 , (5) 

gdzie q, tf i ts oznaczają odpowiednio: gęstość strumienia ciepła przekazywanego od 
powierzchni wewnętrznej kanału i powierzchni szkieletu piany do płynu, średnią temperaturę 
płynu oraz średnią temperaturę powierzchni kontaktu płynu z kanałem i szkieletem piany. 
Współczynnik wnikania ciepła wyznaczono niezależnie dla każdej z dziesięciu warstw 
komórek piany składających się na całkowitą długość analizowanego obszaru. Wartości f 
wyznaczone numerycznie są w strefie wlotowej od 60 do 220% większe od wartości 
uzyskanych doświadczalnie dla przepływu ustabilizowanego. Wyraźnie większa intensywność 
wnikania ciepła przy wlocie do kanału w porównaniu z obszarem przepływu ustabilizowanego 
jest sytuacją typową, związaną z kształtowania się przepływu w strefie wlotowej. Warto 
natomiast zwrócić uwagę na fakt, że wartość współczynnika wnikania ciepła monotonicznie 
zmniejsza się wraz z oddalaniem się od wlotu kanału i nie osiąga stałego poziomu świadczącego 
o termicznej stabilizacji przepływu (rys. 8).  
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Rysunek 7 Udział piany w transporcie ciepła  

Rysunek 8 Zmiana wartości współczynnika 
wnikania ciepła w strefie wlotowej 

Uzyskane wyniki nie pozwalają określić odległości od wlotu kanału, przy której 
przepływ stabilizuje się termicznie, jednak można stwierdzić, że w przepływie z wymianą 
ciepła długość strefy wlotowej jest wyraźnie większa niż w przypadku przepływu 
adiabatycznego.  

 
PODSUMOWANIE 

W kanale wypełnionym otwartokomórkową pianą metalową wielkości 
charakteryzujące przepływ płynu wykazują lokalnie dużą zmienność głównie na skutek 
ciągłych zmian przekroju przepływu przez przestrzeń komórkową bądź bezpośredniego 
sąsiedztwa złożonego geometrycznie szkieletu piany. Rozkład prędkości i temperatury 
rozpatrywany odniesieniu do rozmiaru kanału wykazuje podobieństwo do przepływu przez 
ośrodki porowate. Prędkości płynu w kierunku promieniowym może być traktowana jako stała 
w centralnej części kanału. Zmiany prędkości występują przy ściance kanału w obszarze o 
wielkości w niewielkim stopniu zależnej od właściwości płynów oraz stopnia burzliwości 
przepływu. Zasięg tego obszaru nie przekracza połowy rozmiaru komórki. Piana powoduje 
stosunkowo szybką stabilizację hydrodynamiczną płynu przy wlocie do kanału. W przypadku 
przepływu burzliwego profil prędkości kształtuje się na długości obejmującej zaledwie  
5 komórek piany, dla przepływów laminarnych odcinek ten jest jeszcze krótszy. Odcinek 
kanału o długości nawet czterokrotnie większej od długości stabilizacji hydrodynamicznej nie 
zapewnia stabilizacji termicznej przepływu. Wymiana ciepła w strefie wlotowej odbywa się w 
bezpośrednim sąsiedztwie ścianki kanału a udział piany w przekazywaniu ciepła od 
powierzchni grzewczej do płynu istotnie zależy od burzliwości przepływu i właściwości 
cieplnych płynu.  
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STRESZCZENIE 

W pracy przedstawiono wyniki badań eksperymentalnych nowego urządzenia do ogrzewania i 
odparowania roztworu woda-glikol trójetylenowy z użyciem promieniowania mikrofalowego. 
Urządzenie pracuje w sposób ciągły. Ukształtowanie kanału dla przepływu cieczy w postaci spirali 
Fermata wydłuża czas przebywania roztworu w obszarze działania mikrofal. Stosunkowo duża 
grubość filmu cieczy w kanale przepływowym pozwala uzyskać sprawność urządzenia 
mikrofalowego dla grzania cieczy do 60%, podczas gdy dla małych grubości ciekłego filmu  
sprawność ta spada do 25%. Dla stosunkowo dużych natężeń przepływu cieczy przez urządzenie, w 
którym działa promieniowanie mikrofalowe, energia mikrofal zużywana jest na podgrzanie cieczy 
bez zauważalnego jej odparowania. Przy małych natężeniach przepływu cieczy oprócz 
podgrzewania cieczy występuje wyraźne odparowanie cieczy, w temperaturze zdecydowanie 
niższej od temperatury wrzenia cieczy pod ciśnieniem atmosferycznym. 

 

Słowa kluczowe: mikrofale, ogrzewanie, odparowanie, praca ciągła 

 

WPROWADZENIE 

Wykorzystanie mikrofal w procesach rozdziału substancji jest dobrze udokumentowane. 
Początkowo zastosowanie mikrofal dotyczyło głównie ogrzewania, gotowania, pasteryzacji i 
konserwacji żywności (Chandrasekaran i in., 2013). W miarę rozwoju urządzeń generujących 
mikrofale ich zastosowanie uległo znaczącemu rozszerzeniu. Promieniowanie mikrofalowe 
stosuje się do regeneracji adsorbentów (Chowdhury i in., 2012), w procesie wspomagania 
destylacji z parą wodną dla odzyskiwania olejków pochodzenia roślinnego (Chemat i in., 2006), 
w procesie wspomagania ekstrakcji składników roślin za pomocą rozpuszczalników (Costa i 
in., 2014), do ogrzewania mikrofalowego w procesie perwaporacji (Komorowska-Durka i in., 
2014), czy dla wspomagania reakcji chemicznych, jak ma to miejsce na przykład w procesie 
wybielania pulpy papierowej (Wan i in., 2001).  

Mimo wielu prac badawczych z użyciem mikrofal zastosowanie urządzeń mikrofalowych 
na większą skalę, dla dużych przerobów materiałowych jest stosunkowo ograniczone. 
Podejmowane są prace usuwania zanieczyszczeń z gleby (Robinson i in., 2012), przerobu 
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łupków roponośnych celem wydobycia ropy naftowej (Robinson i in., 2014), czy wytapiania 
szkła przy użyciu promieniowania mikrofalowego (Kharissova i in., 2010). 

Badania laboratoryjne zazwyczaj prowadzone są w sposób periodyczny. Materiał badany, 
umieszczony najczęściej w naczyniu szklanym poddaje się działaniu promieniowania 
mikrofalowego w reaktorze mikrofalowym, który zazwyczaj stanowi typowa kuchenka 
mikrofalowa lub jej zmodyfikowana wersja, pozwalająca kontrolować moc grzania 
mikrofalowego i temperaturę procesu. Bardziej zaawansowane rozwiązania stosują falowód o 
przekroju prostokątnym, wewnątrz którego umieszcza się przerabiany z użyciem mikrofal 
materiał. Rozwiązanie takie pozwala skupić działanie energii mikrofalowej w określonym 
miejscu falowodu, co pozwala kontrolować oddziaływanie mikrofal z materiałem (Dziak, 
2008). 

W literaturze (Wójcikowski, 2007) przedstawiono wyniki badań usuwania wody z roztworu 
z glikolem trójetylenowym w skali laboratoryjnej z użyciem urządzenia generującego 
promieniowanie mikrofalowe o mocy znamionowej 1200 W. Zawartość wody w roztworze z 
glikolem była mała i wynosiła 0,5-5% wagowego. Proces prowadzono w sposób periodyczny 
na stosunkowo małych próbkach (ok. 100 ml) cieczy. Uzyskano zadowalające efekty 
oddzielania wody od glikolu.  

Glikol trójetylenowy stosowany jest do odwadniania gazu ziemnego i jego regeneracją 
zainteresowane są firmy wydobywające gaz ziemny. Przy regeneracji glikolu na dużą skalę, 
najkorzystniej byłoby stosować proces ciągłego rozdziału. 

W niniejszej pracy przedstawiono wyniki badań rozdziału roztworu woda-glikol 
trójetylenowy, prowadzonego w sposób ciągły z użyciem prototypowego urządzenia 
mikrofalowego firmy Plazmatronika NT sp. z o.o. (zgłoszenie patentowe 
PCT/PL2013/000018).  

INSTALACJA BADAWCZA 

Dla procesu destylacyjnego rozdziału roztworu woda-glikol trójetylenowy w sposób ciągły, 
z użyciem ogrzewania mikrofalowego, oprócz mocy ciągłej dostarczanej z generatora mikrofal 
istotnym jest czas przebywania cieczy w polu działania mikrofal. Do generowania energii 
mikrofalowej zastosowano urządzenie o mocy 3 kW, o płynnej regulacji mocy w zakresie 0% 
÷ 100%, z falowodem o przekroju kołowym. Falowód połączony jest ze zbiornikiem 
wyposażonym w rowkowaną płytę, wykonaną z tworzywa transparentnego dla mikrofal. 
Rowkiem płyty o odpowiedniej szerokości i wysokości przepływa ogrzewana i odparowywana 
w polu mikrofal ciecz. Dla zwiększenia czasu przebywania cieczy w zbiorniku, w którym 
działają mikrofale, rowek dla przepływu cieczy został uformowany w kształt spirali Fermata, 
jak to pokazano na rysunku 1. 

 
Rysunek 1. Kanał dla przepływu cieczy, uformowany w kształt spirali Fermata, w urządzeniu mikrofalowym do 

ciągłego ogrzewania i odparowania roztworu  
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 Do badań czasu przebywania cieczy w kanale uformowanym na kształt spirali Fermata 
wykorzystano instalację przedstawioną na rysunku 2. Ciecz ze zbiornika surowca podawana była za 
pomocą pompy dozującej, przy ustalonym natężeniu przepływu i przy znanej temperaturze, do zbiornika 
wyposażonego w płytę z kanałem w kształcie spirali Fermata. Ciecz przepływała przez całą długość 
kanału i zawracana była do zbiornika surowca. W trakcie badań mierzona była wysokość cieczy 
przepływającej korytem kanału z dokładnością 0,1 mm za pomocą suwmiarki z cyfrowym wskazaniem 
wartości mierzonej. Pomiary wysokości wykonywano co 5 cm wzdłuż drogi spirali, która mierzyła 270 
cm. W trakcie pomiarów usunięta była pokrywa górna zbiornika z umieszczonym w nim kanałem dla 
przepływu cieczy. 

 
zasialnie

surow cem
Doprow adzenie
gazu inertnego

Odprow adzenie gazu
inertnego i oparow

Odprow adzenie
produktu

Generator mikrofalZbiornik
surowca

FC

TI

Pompa dozujaca

 
Rysunek 2. Schemat instalacji do badań przepływu w urządzeniu do zatężania roztworu woda-glikol 

trójetylenowy z użyciem mikrofal 

 
Do badań ogrzewania i odparowania mikrofalowego roztworu woda-glikol trójetylenowy 

zastosowano instalację przedstawioną na rysunku 3. Instalacja złożona była z generatora 
mikrofal, zbiornika w którym zachodzi proces generowania ciepła w cieczy (przepływającej 
kanałem w kształcie spirali Fermata), wodnej pompki próżniowej usuwającej opary z badanego 
układu, zbiornika surowca, pompy dozującej ciecz, odbieralnika ogrzewanej cieczy.  
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Rysunek 3. Schemat instalacji do badań zatężania roztworu glikolu w urządzeniu ogrzewanym 

mikrofalowo 
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W trakcie wykonywania badania ogrzewania i odparowywania roztworu woda-glikol 
trójetylenowy z użyciem urządzenia mikrofalowego ciecz ze zbiornika surowca podawano do 
kanału płyty umieszczonej w zbiorniku, do którego falowodem wprowadzano mikrofale, 
wytwarzane przez generator mikrofal. Nastawiano określoną moc na generatorze mikrofal. W 
trakcie pomiaru kontrolowano natężenie przepływu cieczy oraz jej temperaturę na wlocie i 
wylocie zbiornika, w którym zachodził proces ogrzewania mikrofalowego cieczy. Stężenie 
wody w surowcu oraz cieczy wypływającej ze zbiornika mikrofalowego ustalano za pomocą 
pomiaru współczynnika załamania światła. Odpowiednia krzywa cechowania została 
wykonana wcześniej. Pomiar współczynnika załamania światła wykonano za pomocą 
przyrządu Atago 5000α. 

WYNIKI BADAŃ PRZEPŁYWU CIECZY W KANALE 
UKSZTAŁTOWANYM W SPIRALĘ FERMATA 

Badania przepływu cieczy w kanale ukształtowanym w spiralę Fermata miały na celu 
określenie rozkładu wysokości cieczy wzdłuż kanału a w następstwie tego, określenie rozkładu 
prędkości cieczy wzdłuż jej drogi przepływu oraz czasu przebywania cieczy w kanale. Badania 
wykonano dla wody (w temperaturze 14oC) i glikolu trójetylenowego w temperaturze otoczenia 
(24oC) w instalacji przedstawionej schematycznie na rysunku 2. Wyniki badań dla wody 
przedstawiono na rysunkach 4-6, dla glikolu etylenowego na rysunkach 7-9. 

BADANIA Z UŻYCIEM WODY 

 

Rysunek 4. Zależność średniej wysokości filmu cieczy w korycie spirali Fermata od odległości od wlotu cieczy 
do spirali 

 

Rysunek 5. Zależność prędkości średniej cieczy w korycie spirali Fermata od odległości od wlotu cieczy do 
spirali 
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Rysunek 6. Zależność czasu przebywania cieczy na 5 cm odcinkach wzdłuż spirali Fermata od odległości od 
wlotu cieczy do spirali 

Na podstawie przeprowadzonych badań ustalono całkowity czas przebywania cieczy w 
kanale spirali Fermata w zależności od masowego natężenia przepływu cieczy. Wyniki 
przedstawiono w tabeli 1. 
 

Tabela 1. Zależność czasu przebywania wody w kanale spirali Fermata w zależności od natężenia 
przepływu cieczy 

m’, kg/godz. 57,3 95,5 190,9 305,5 

Całkowity czas przebywania, s 33,1 24,8 17,0 15,4 

 

BADANIA Z UŻYCIEM GLIKOLU TRÓJETYLENOWEGO 

 

 

Rysunek 7. Zależność średniej wysokości filmu cieczy w korycie spirali Fermata od odległości od wlotu cieczy 
do spirali 
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Rysunek 8. Zależność prędkości średniej cieczy w korycie spirali Fermata od odległości od wlotu cieczy do 
spirali 

 

Rysunek 9. Zależność czasu przebywania cieczy na 5 cm odcinkach wzdłuż spirali Fermata od odległości od 
wlotu cieczy do spirali 

Na podstawie przeprowadzonych badań ustalono całkowity czas przebywania cieczy  
w kanale spirali Fermata w zależności od masowego natężenia przepływu cieczy. Wyniki 
przedstawiono w tabeli 2. 
 
Tabela 2. Zależność czasu przebywania glikolu trójetylenowego w kanale spirali Fermata w zależności od 
natężenia przepływu cieczy 

m’, kg/godz. 61,0 96,2 141,8 
Całkowity czas przebywania, s 62,8 48,0 39,2 

 

BADANIA OGRZEWANIA I ODPAROWANIA ROZTWORU WODA-
GLIKOL TRÓJETYLENOWY Z UŻYCIEM GENERATORA 

MIKROFAL 

Badania ogrzewania i odparowania roztworu woda-glikol trójetylenowy z użyciem 
generatora mikrofal przeprowadzono w instalacji przedstawionej na rysunku 3. Stężenie wody 
w roztworze ustalano na podstawie pomiaru współczynnika załamania światła. Na rysunku 10 
przedstawiono zależność stężenia wody (procent masowy) w roztworze woda-glikol 
trójetylenowy od współczynnika załamania światła w temperaturze 20oC.  

0,000

0,020

0,040

0,060

0,080

0,100

0,120

0,140

0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200 220 240 260 280

P
rę

d
ko

ść
 ś

re
d

n
ia

 c
ie

cz
y,

 m
/s

Odległość od wlotu cieczy do spirali, cm

m'=61,0 kg/godz.

0,000

0,200

0,400

0,600

0,800

1,000

1,200

1,400

1,600

0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200 220 240 260 280

cz
as

 p
rz

e
b

yw
an

ia
 n

a 
d

an
ym

 
o

d
ci

n
ku

 s
p

ir
al

i o
 d

łu
go

śc
i 5

 c
m

, 
s

Odległość  od wlotu cieczy do spirali, cm

m'=61,0 kg/godz.

m'=96,2 kg/godz.

m'=141,8 kg/godz.



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r.  

337 
 

 

Rysunek10. Zależność stężenia wody w roztworze z glikolem trójetylenowym od współczynnika załamania 
światła 

W przypadku odparowania roztworów woda-glikol trójetylenowy istotna jest równowaga 
ciecz-para dla tego układu. Odpowiedni wykres, wygenerowany z użyciem programu Aspen 
plus przedstawiono na rysunku 11.  

 

 

Rysunek 11. Zależność temperatury wrzenia i skraplania od składu par i cieczy, dla warunków nasycenia w 
układzie woda-glikol trójetylenowy. Ciśnienie P=1 atm 

W obliczeniach ilości energii zużytej na ogrzewanie roztworu woda-glikol trójetylenowy 
ciepło właściwe cieczy ustalano addytywnie korzystając z danych zależności ciepła właściwego 
wody od temperatury (Hobler, 1979) oraz zależności ciepła właściwego glikolu 
trójetylenowego od temperatury (rysunek 12).  

 
    𝑄𝑔𝑟𝑧 = 𝑚′ ∙ 𝐶𝑝ś𝑟 ∙ (𝑡𝑤𝑦𝑙 − 𝑡𝑤𝑙𝑜𝑡)    (1) 
   𝐶𝑝ś𝑟 =

𝑤𝑤𝑜𝑑𝑎

100
∙ 𝐶𝑝 𝑤𝑜𝑑𝑎 +

𝑤𝑔𝑙𝑖𝑘𝑜𝑙

100
∙ 𝐶𝑝 𝑔𝑙𝑖𝑘𝑜𝑙     (2) 

Ilość ciepła zużytą na odparowanie cieczy ustalano na podstawie znajomości ilości 
odparowanej z roztworu wody (mierzono stężenia wody w roztworze na wlocie i wylocie z 
aparatu ogrzewanego mikrofalowo oraz natężenie przepływu cieczy) oraz danych ciepła 
parowania wody (Hobler, 1979). 

    𝑄𝑜𝑑𝑝𝑎𝑟 = 𝑚𝑤𝑜𝑑𝑎 𝑜𝑑𝑝𝑎𝑟 ∙ 𝑟𝑝𝑎𝑟     (3) 
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Rysunek 12. Zależność ciepła właściwego glikolu trójetylenowego od temperatury 

Badania ogrzewania i odparowania roztworów woda-glikol trójetylenowy wykonano w 
dwóch etapach. Pierwszy etap obejmował badania wykonane dla natężenia przepływu cieczy 
60 kg/godz., które jest satysfakcjonujące dla potencjalnego wykorzystania w celach 
komercyjnych. W trakcie badań zmieniano moc grzania mikrofalowego. Badania pierwszego 
etapu wykonano dla temperatury początkowej surowca twlot= 26,5oC i stężenia  początkowego 
cieczy (surowca) wp=3,9% wody. Wyniki badań zamieszczono w tabeli 3. 

 
Tabela 3. Zestawienie wyników badań dla natężenia przepływu surowca 60 kg/godz. 

Lp. twylot 

 
oC 

Moc MW 
 

W 

nD 

 
produktu 

wK 
 

% 
Δt 
 

tśr 

 
oC 

Cpśr 

 
J/(kgK) 

Q grz 

 
W 

Sprawność 
grzania 

% 
1 30,9 400 1,45239 3,9 4,4 28,7 2270,3633 166,49 41,62 
2 37,8 800 1,45234 3,9 11,3 32,15 2290,0896 431,30 53,91 
3 49 1500 1,45232 3,9 22,5 37,75 2322,1091 870,79 58,05 
4 62,3 2500 1,45229 3,9 35,8 44,4 2360,1321 1408,21 56,33 
5 72 3000 1,43223 3,9 45,5 49,25 2387,8633 1810,80 60,36 
 
Ponieważ wyniki pierwszego etapu badań okazały się niesatysfakcjonujące, jeśli chodzi o 

możliwość odparowania wody, dlatego w drugim etapie badań przebadano ogrzewanie i 
odparowanie roztworów woda-glikol trójetylenowy dla stosunkowo małych natężeń przepływu 
cieczy i przy zmiennej nastawie mocy grzania mikrofalowego. Temperatura początkowa 
surowca wynosiła twlot= 22,9oC a jego stężenie początkowe wp=3,9% wody. Wyniki drugiego 
etapu badań zamieszczono w tabeli 4.  
 
Tabela 4. Zestawienie wyników badań dla stosunkowo małych natężeń przepływu surowca 

Lp m’s 

 

kg/godz 

twylot 

 
oC 

Moc 

MW 

W 

nD 

 

produktu 

wK 

 

% 

Δt 

 

tśr 

 
oC 

Cpśr 

 

J/(kgK) 

Q grz 

 

W 

Qodpar 

 

W 

Sprawność 

grzania 

% 

𝑄𝑜𝑑𝑝 ∙ 100

𝑄𝑐𝑎ł𝑘
 

 

1 9,54 52,1 400 1,45251 3,72 29,2 37,5 2317,64 179,34 1,93 45,32 1,06 

2 9,54 62,8 600 1,45259 3,64 39,9 42,8 2347,54 248,22 4,48 42,12 1,77 

3 9,54 78,6 800 1,45272 3,51 55,7 50,8 2391,63 353,02 8,63 45,21 2,39 

4 9,54 99,6 1100 1,45281 3,42 76,7 61,2 2451,04 498,19 11,49 46,33 2,25 

5 9,54 110 1500 1,45319 3,06 87,1 66,4 2477,61 571,87 23,56 39,70 3,96 

6 9,54 120 1800 1,4537 2,56 97,1 71,4 2502,05 643,81 39,69 37,97 5,81 

7 5,17 104 800 1,4533 2,95 81,1 63,4 2459,42 286,45 14,66 37,64 4,87 

8 5,17 119 1200 1,45413 2,15 96,1 71,0 2495,54 344,41 28,85 31,10 7,73 

9 3,92 123,5 1200 1,45485 1,45 100,6 73,2 2502,50 274,13 31,13 25,44 10,20 

 
 

 

y = 5,9498x + 2021,7
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WNIOSKI  

Na podstawie przeprowadzonych badań stwierdzono wyraźny wpływ ukształtowania kanału 
dla przepływu cieczy, w formie spirali Fermata, na rozkład prędkości cieczy w kanale i czas 
przebywania cieczy w urządzeniu. W połowie długości kanału, gdzie zgodnie z kształtem 
spirali Fermata, zachodzi zmiana kierunku cieczy na przeciwny, występuje wyraźny wzrost 
grubości filmu cieczy (szczególnie widoczny dla przypadku cieczy o małej lepkości- wody). 
Zaburzenie przepływu powstałe w ten sposób wydłuża czas przebywania cieczy w urządzeniu.                    

Jak można było się spodziewać dla zbliżonego masowego natężenia przepływu cieczy 
wartości grubości ciekłego filmu i czasu przebywania cieczy w urządzeniu są znacząco większe 
dla glikolu trójetylenowego niż dla wody. 

 Zastosowane ukształtowanie kanału dla przepływu cieczy w formie spirali Fermata z 
pewnością wydłuża czas przebywania cieczy w urządzeniu w stosunku do kanału, w którym 
kierunek przepływu cieczy jest jednostronny. Wydłużenie czasu przebywania cieczy w aparacie 
ogrzewanym mikrofalowo zwiększa ilość energii pochłoniętej przez ciecz co powinno 
skutkować zwiększeniem jej odparowania, gdy zaistnieją warunki umożliwiające odparowanie 
cieczy. 

Z przeprowadzonych badań wynika, że przebadane urządzenie ma zbyt małą moc grzania 
mikrofalowego dla prowadzenia procesu usuwania wody z roztworu z glikolem 
trójetylenowym na skalę rzędu kilkudziesięciu kg/godz.. Nie udało się osiągnąć w takich 
przypadkach zadowalającego usunięcia wody z roztworu nawet w warunkach pracy urządzenia 
z zastosowanym przedmuchem powietrza. 

Dla przeprowadzonych badań stwierdzono, że ze zmniejszaniem grubości filmu cieczy 
ogrzewanej mikrofalowo spada sprawność grzania mikrofalowego do 25% całkowitej mocy 
generowanej przez urządzenie.  

Przy dużych wartościach grubości filmu sprawności grzania mikrofalowego są 
zdecydowanie większe, ale stopień usunięcia wody zdecydowanie maleje. Ciepło jest 
zużywane głównie na podgrzewanie cieczy, a w małym stopniu na odparowanie wody. 

Urządzenie daje możliwość zadowalającego usunięcia wody z roztworu z glikolem 
trójetylenowym przy przerobie cieczy rzędu kilku kg/godz., przy tym zatężenie glikolu w 
wyniku odparowania wody zachodzi w temperaturach znacząco mniejszych niż wynikałoby to 
z danych równowagowych ciecz-para dla układu woda-glikol trójetylenowy (rysunek 11). 
 
 
Spis oznaczeń 

Cp- ciepło właściwe pod stałym ciśnieniem, J/(kg∙K) 
m, m’- masowe natężenie przepływu cieczy, kg/godz. lub kg/s 
Moc MW- moc nastawiona na generatorze mikrofal, W 
nD – współczynnik załamania światła, - 
Q- ilość ciepła wymieniona w jednostce czasu, W 
rpar- ciepło parowania wody, J/kg 
t- temperatura, oC 
w – stężenie wody w roztworze, % mas. 
x- ułamek molowy wody w roztworze, mol/mol 
y- ułamek molowy wody w parze, mol/mol 
Δt- różnica temperatur, oC 
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STRESZCZENIE 

W pracy przedstawiono wyniki badań rozdziału emulsji woda-paliwo Diesla z użyciem mikrofiltrów 
dostępnych na rynku. Emulsję wytworzono mieszając ciecze w mieszalniku strumienicowym. Do 
rozdziału emulsji wykorzystano filtr polipropylenowy 30 μm oraz filtr poliamdowy 30 μm. 
Wielkościami mierzonymi w trakcie badań były: natężenie przepływu emulsji przez filtr, spadek 
ciśnienia na filtrze, czas rozdziału emulsji. Stwierdzono korzystniejsze warunki rozdziału emulsji w 
przypadku stosowania filtra poliamidowego w porównaniu z filtrem polipropylenowym. Wynika to 
z odmiennego mechanizmu rozdziału emulsji w obu filtrach. 

 

Słowa kluczowe: separacja, emulsja woda-paliwo Diesla, mikrofiltr,  

 

WPROWADZENIE 

Emulsje, które stanowią zawiesinę kropel jednej cieczy w drugiej, są często spotykane w życiu 
codziennym (mleko, margaryna) jak i w praktyce przemysłowej (np. emulsja wody w ropie naftowej). 
Zawiesiny tego typu są często pożądane, ale bywa również tak, iż stanowią one kłopotliwy produkt 
procesu technologicznego i wymagają rozdziału na osobne frakcje cieczy, budujących emulsje.  

W procesie odsalania surowej ropy naftowej, w pierwszym etapie odsalania, miesza się ropę z 
określoną ilością wody z wytworzeniem emulsji. Dokładne rozproszenie wody w fazie organicznej, 
połączone z wytworzeniem dużej powierzchni kontaktu faz, pozwala rozpuścić kryształy soli zawarte 
w ropie. W drugim etapie procesu odsalania należy oddzielić wodę od ropy naftowej, czyli rozdzielić 
emulsję. W zależności od wielkości kropel fazy rozproszonej oraz właściwości fizycznych cieczy: 
gęstości, lepkości, napięcia międzyfazowego, proces rozdziału faz sprawia mniejsze lub większe 
problemy i decyduje o czasie trwania procesu odsalania surowej ropy naftowej. Autor niniejszej pracy 
prowadził badania odsalania surowej ropy naftowej (Dziak, 2013) w instalacji złożonej z mieszalnika 
strumienicowego (etap wytwarzania emulsji) i mikrofiltra (rozdział emulsji). Prace z użyciem surowej 
ropy naftowej sprawiały określone problemy: w trakcie badań tracono część lotnych składników ropy,  
wydzielały się z niej ciała stałe zaburzające pracę filtra rozdzielającego emulsję. Oba wymienione 
czynniki powodowały, że skład przerabianej cieczy ulegał zmianie, i mimo tego, że uzyskiwane wyniki 
odsalania surowej ropy naftowej były satysfakcjonujące, postanowiono przebadać możliwości rozdziału 
emulsji wytworzonej w stabilniejszym układzie: woda-paliwo Diesla. 

Istnieje szereg metod niszczenia emulsji. Najprostszą z nich jest metoda odstawania. Wytworzona 
emulsja pozostaje w spoczynku przez określony czas a fazy ulegają rozdziałowi na skutek różnicy ich 
gęstości, zgodnie z prawem Stokes’a. Ten sposób rozdziału efektywny jest jedynie w przypadku emulsji 
cieczy o dużej różnicy gęstości i dla kropel o stosunkowo dużej średnicy. W przypadku emulsji cieczy 
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o małej średnicy kropel fazy rozdrobnionej, rzędu kilku mikrometrów, sposób rozdziału przez 
odstawanie trwa zwykle zbyt długo, biorąc pod uwagę potrzeby przedsiębiorstwa przerabiającego 
emulsję. Proces rozdziału emulsji można przyśpieszyć przez zastosowanie siły odśrodkowej lub 
ogrzewanie emulsji, wiąże się to jednak z poniesieniem dodatkowych kosztów inwestycyjnych i 
ruchowych. 

Dla rozdziału stabilnych emulsji stosuje się szereg metod opisanych poniżej.  
Powszechnie stosowaną metodą jest dodatek demulgatora – substancji, która destabilizuje emulsję, 

prowadząc do jej rozdziału. Mechanizm destabilizacji emulsji wywołany dodatkiem demulgatora 
opisano w literaturze (Kim i in., 1995; Dalmazzone i in., 2005; Kang i in., 2006). W pracy (Razi i in., 
2011) opisano wpływ różnej formulacji demulgatorów na wydajność chemicznej demulgacji. 
Omówiona metoda wymaga przeprowadzenia czasochłonnych badań eksperymentalnych w celu doboru 
odpowiedniego demulgatora, czy ustalenia jego odpowiedniego stężenia w emulsji. Ponadto 
zastosowanie demulgatora często nie może być brane pod uwagę, gdyż stanowi on zanieczyszczenie 
rozdzielanych substancji.  

Innym sposobem rozdziału emulsji, stosowanym w skali przemysłowej, jest użycie pola 
elektrycznego, przyśpieszającego koalescencję kropel. Teoretyczne rozważania tego procesu opisano w 
literaturze (Ichikawa, 2007).  

Ciekawym rozwiązaniem niszczenia emulsji wody w surowej ropie naftowej jest zastosowanie 
dodatku do emulsji cieczy jonowych i zastosowanie promieniowania mikrofalowego (Lemos i in., 
2010). Uzyskano wyraźnie większe szybkości rozdziału emulsji w stosunku do ogrzewania 
konwencjonalnego. Ze względu na stosowanie cieczy jonowych i energii elektrycznej można sądzić, że 
opisany proces jest jednak stosunkowo kosztowny.  

Jeszcze inną metodą rozdziału emulsji jest zastosowanie membrany, wykonanej z materiału 
hydrofobowego, bądź hydrofilowego. Emulsja pod ciśnieniem rzędu kilkudziesięciu do kilkuset kPa 
przepływa po jednej stronie membrany. W trakcie przepływu zachodzi permeacja części cieczy przez 
membranę. W trakcie permeacji następuje łączenie się małych kropel z wytworzeniem większych, które 
po przejściu przez membranę ulegają oddzieleniu od fazy ciągłej z wykorzystaniem siły grawitacji. 
Zastosowanie membran do rozdziału emulsji opisano w literaturze (Kukizaki i Goto, 2008; 
Kocherginsky i in., 2003). Koszt zastosowanej membrany, w tym sposobie rozdziału emulsji, może być 
znaczący. 

Konkurencyjną metodą rozdziału emulsji w stosunku do wyżej opisanych metod jest zastosowanie 
mikrofiltrów o stosunkowo dużej porowatości w porównaniu z opisanymi wyżej membranami (10 i 
więcej razy). Mikrofiltry produkowane metodą rozdmuchu stanowią włókna wykonane z określonego 
materiału (hydrofobowego lub hydrofilowego), ułożone w warstwę o określonej grubości. Krople 
emulsji przepływając przez złoże włókien ulegają łączeniu- koalescencji i po opuszczeniu złoża zostają 
oddzielone grawitacyjnie. Przepływ przez warstwę złoża włókien zachodzi przy stosunkowo niedużym 
spadku ciśnienia i można go prowadzić w warunkach wielokrotnej cyrkulacji emulsji przez materiał 
mikrofiltra. 

W pracy przedstawiono wyniki badań rozdziału emulsji wody i paliwa Diesla. Do rozdziału emulsji 
wykorzystano filtry polipropylenowy (PP 30) 30 μm (zdolny do usuwania cząstek o średnicy 30 μm) 
oraz filtr poliamdowy (NN30) 30 μm. Wielkościami mierzonymi w trakcie badań były: natężenie 
przepływu emulsji przez filtr, spadek ciśnienia na filtrze, czas rozdziału emulsji. 

 
INSTALACJA BADAWCZA I METODYKA POMIAROWA 

Aparatura wykorzystana w części doświadczalnej niniejszej pracy (rysunek 1) znajduje się w 
Zakładzie Inżynierii Chemicznej Politechniki Wrocławskiej. Składa się ona z dwóch głównych 
elementów: zbiornika ze strumienicą oraz zbiornika zawierającego mikrofiltr. W zbiorniku 
wyposażonym w mieszalnik strumienicowy zachodzi mieszanie wody i fazy organicznej z 
wytworzeniem emulsji. Woda tłoczona za pomocą pompy wirowej stanowi ciecz roboczą strumienicy i 
wprowadzana jest do dyszy strumienicy o średnicy 5 mm. Faza organiczna zasysana jest do strumienicy 
i mieszana z wodą w komorze mieszania strumienicy z wytworzeniem emulsji. Dane dotyczące 
konstrukcji stosowanej strumienicy oraz szczegóły instalacji pomiarowej można znaleźć w literaturze 
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(Dziak, 2013). Proces mieszania cieczy w strumienicy trwa 1 minutę i kontrolowany jest przez pomiar 
ciśnienia i natężenia przepływu cieczy. Cylindryczny filtr włókninowy (producent: Amazon Filters), o 
wymiarach podanych na rysunku 2, znajdujący się w kolejnym zbiorniku jest zanurzony w  wodzie, 
która może być ogrzewana za pomocą termostatu. Emulsja za pomocą otworu w rurze przelewowej 
pobierana jest ze zbiornika i tłoczona wielokrotnie przez filtr przy użyciu pompy wirowej. W wyniku 
tego procesu duże krople wody powstałe w wyniku koalescencji opadają na dno zbiornika, a 
odwodniona faza organiczna, posiadająca mniejszą od wody gęstość gromadzi się w górnej części 
zbiornika jako oddzielna warstwa. Proces kontrolowany jest za pomocą manometru, przepływomierza 
i pomiaru przewodnictwa fazy wodnej. W badaniach wykorzystano filtry poliamidowy oraz 
polipropylenowy o stosunkowo dużej porowatości, które cechuje niski opór przepływu.  
 

 
 

Rysunek 1. Instalacja do odwadniania układu woda-olej. 1-strumienica, 2-zbiornik ze strumienicą, 3-zbiornik z 
mikro-filtrem, 4-pompa, która tłoczy emulsję ze zbiornika (3), 5,13-przepływomierz, 6,12-manometr, 7-

konduktometr zaopatrzony w czujnik pomiaru przewodnictwa, 8-pompa, który tłoczy emulsję ze zbiornika (2),  
9-mikro-filtr, 10-grzałka, 11-termostat z wodą jako układ grzewczy (12)-rura przelewowa 

 
 

Rysunek 2. Główne wymiary filtrów stosowanych w badaniach 

 
W celu sporządzenia emulsji odważono określoną ilość oleju napędowego Diesla (ok. 12 kg), 

którą umieszczono następnie w zbiorniku zawierającym wewnątrz strumienicę. Podgrzano go do 
zadanej temperatury w wyniku intensywnego mieszania w strumienicy, wykorzystując do tego celu 
pompę wirową. Temperatura, do której podgrzano ciecz wynosiła ok. 50 0C.  Kolejnym krokiem było 
przygotowanie wodnego roztworu soli NaCl o stężeniu około 0,7% wagowo, który stanowił około 5% 
masowych oleju użytego w bieżącym pomiarze. Kiedy olej osiągnął właściwą temperaturę 

d=33

D=63

l=
25

0



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

344 
 

wprowadzono solankę do zbiornika ze strumienicą i prowadzono proces mieszania wodnego roztworu 
soli z olejem, za pomocą strumienicy przez 1 minutę. W czasie procesu kontrolowano następujące 
parametry: temperaturę emulsji, gęstość emulsji, natężenie przepływu cieczy, ciśnienie na wlocie cieczy 
roboczej do dyszy strumienicy. 

Po zakończeniu procesu preparowania emulsji, ważono ją oraz przenoszono do zbiornika 
wyposażonego w filtr koalescencyjny. 

W trakcie wytwarzania emulsji woda-w-oleju stosowano wodny roztwór chlorku sodu. Taki zabieg 
pozwolił w łatwy sposób kontrolować rozdział emulsji w zbiorniku z mikrofiltrem, jak to opisano 
poniżej. 

Przed wlaniem emulsji (wytworzonej w zbiorniku ze strumienicą) do zbiornika, w którym 
zachodził rozdział emulsji, zamontowano w nim odpowiedni filtr, w zależności od pomiaru był to filtr 
poliamidowy 30 µm lub filtr polipropylenowy 30 µm. Następnie zalano filtr wodą, tak by był w niej 
cały zanurzony. Woda przed wlaniem do zbiornika była zważona. W wodzie umieszczono czujnik 
konduktometryczny, za pomocą którego mierzono jej przewodnictwo elektryczne oraz grzałkę 
połączoną z termostatem, która służyła do ogrzewania wody. Po ogrzaniu wody, do zbiornika z filtrem 
wlano emulsję i rozpoczynano przetłaczanie jej przez filtr. Natężenie przepływu emulsji regulowane 
było zaworem. Emulsja była dostarczana do filtra koalescencyjnego za pomocą pompy wirowej, 
pobierającej ciecz z  otworów znajdujących się w rurze przelewowej zbiornika wyposażonego w filtr 
koalescencyjny.  

W czasie procesu kontrolowano następujące parametry: temperaturę wody, temperaturę emulsji, 
gęstość emulsji, natężenie przepływu emulsji, przewodnictwo elektryczne wody, spadek ciśnienia na 
filtrze, czas trwania procesu. 

W trakcie rozdziału emulsji w mikrofiltrze, zasolona woda z emulsji przechodziła do wody 
umieszczonej wcześniej w zbiorniku z filtrem. Pomiar przewodnictwa wody w zbiorniku z filtrem w 
trakcie rozdziału emulsji pozwalał kontrolować proces rozdziału. Proces prowadzono do chwili 
osiągnięcia ustalonego przewodnictwa wody. 

 
WYNIKI BADAŃ ROZDZIELENIA EMULSJI WODA-PALIWO 

DIESLA 

Poniżej na rysunkach przedstawiono wyniki badań rozdziału emulsji woda-paliwo Diesla z 
użyciem filtrów: poliamidowego (NN30) 30 µm oraz polipropylenowego (PP30) 30 µm. Wyniki 
rozdziału emulsji ustalano mierząc stężenie soli w wodzie w zbiorniku z filtrem. Stężenie to wzrastało 
w trakcie przechodzenia wody z emulsji do wody w zbiorniku z filtrem. 

 

 
 

Rysunek 3. Zależność pomiędzy masą wody usuniętą z emulsji z paliwem Diesla a czasem prowadzenia procesu 
rozdziału emulsji na mikro-filtrze. Filtr poliamidowy 30 µm. Natężenie przepływu emulsji przez filtr: m=80 

kg/h. Przygotowanie filtra do właściwej pracy. 

Rysunek 3 przedstawia wynik badania odwadniania układu woda-paliwo Diesla- zależność 
masy wody usuniętej z emulsji od czasu trwania procesu rozdziału emulsji. Badanie prowadzono 
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wykorzystując filtr poliamidowy NN30, przy natężeniu przepływu emulsji przez filtr wynoszącym 80 
kg/h. Mikro-filtr użyty w tym badaniu był nowy, dlatego pomiar ten nazwano ,,przygotowaniem filtra 
do właściwej pracy”. Pomiar trwał stosunkowo długo. Łącznie 3000 minut. Instalacja pracowała 
również przez noc, stąd widoczne na wykresie zaznaczone ciągłą linią przerwy pomiędzy punktami 
pomiarowymi. Po upływie 3000 min, zgodnie z zastosowaną metodyką pomiarową, usunięto około 370 
g wody, a więc tylko ok. 60% wymieszanej z olejem zasolonej wody. Przyczyną zaistniałej sytuacji jest 
istnienie tzw. "efektu początkowego" pracy filtra, podczas którego następuje wysycanie nowego filtra 
cieczą. Filtr podczas tego pomiaru dopiero zabudowywał się wodą i znacząca jej część pozostawała w 
filtrze, przez co nie była zauważana przy użyciu zastosowanej metodyki pomiarowej rozdziału emulsji. 
Po wysyceniu filtra wodą dalsze pomiary rozdziału emulsji z użyciem filtra NN30 przebiegały 
znakomicie krótszym czasie, co przestawiono na rysunku 4. 

 

 
Rysunek 4. Zależność pomiędzy masą wody usuniętą z emulsji z paliwem Diesla a czasem prowadzenia procesu 

rozdziału emulsji na mikro-filtrze. Filtr poliamidowy (NN30) o średnicy por 30 µm. Zmienne natężenia 
przepływu emulsji przez filtr. 

 

 

Rysunek 5. Zależność pomiędzy masą wody usuniętą z emulsji z paliwem Diesla a czasem prowadzenia procesu 
rozdziału emulsji na mikro-filtrze. Filtr polipropylenowy (PP30) o średnicy por 30 µm. Zmienne natężenia 

przepływu emulsji przez filtr. 

 
Na rysunku 5 przedstawiono wyniki rozdziału emulsji woda w paliwie Diesla  za pomocą filtra 

polipropylenowego PP30 dla różnych wartości natężenia przepływu cieczy przez filtr. W przypadku 
filtra polipropylenowego nie stwierdzono istnienia czasu koniecznego do zabudowania filtra wodą. Filtr 
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praktycznie od początku działał rozdzielając emulsję, jednak czas rozdziału emulsji był dłuższy niż dla 
przypadku podobnych warunków pracy filtra poliamidowego.   

Na rysunkach 6 i 7 przedstawiono spadki ciśnienia, uzyskane podczas rozdziału badanych emulsji 
na filtrach poliamidowym NN30 i polipropylenowym PP30, w zależność od natężenia przepływu cieczy 
przez filtr i od czasu trwania rozdziału emulsji. 

 

 
 

Rysunek 6. Zależność pomiędzy spadkiem ciśnienia na filtrze a czasem prowadzenia procesu rozdziału emulsji 
na mikro-filtrze. Filtr poliamidowy (NN30) 30 µm. Zmienne natężenia przepływu emulsji przez filtr. 

 

 
 

Rysunek 7. Zależność pomiędzy spadkiem ciśnienia na filtrze a czasem prowadzenia procesu rozdziału emulsji 
na mikro-filtrze. Filtr polipropylenowy (PP30) 30 µm. Zmienne natężenia przepływu emulsji przez filtr. 

 
 

WNIOSKI 

Na szybkość rozdziału emulsji za pomocą mikrofiltrów mają wpływ: rodzaj materiału 
filtracyjnego, natężenie przepływu emulsji przez filtr. 

Proces odsalania paliwa Diesla zachodzi szybciej w przypadku stosowania filtra hydrofilowego 
(filtr poliamidowy) w porównaniu z filtrem hydrofobowym (filtr polipropylenowy). Przyczyną tego z 
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pewnością jest inny mechanizm działania obu rodzajów filtrów. W filtrze hydrofobowym nie ma efektu 
wyłapywania kropel przez materiał filtra, dominuje efekt zderzania kropel z kroplami lub włóknami 
filtra podczas przepływu przez filtr. W filtrach hydrofilowych efekt wyłapywania kropel odgrywa 
bardzo dużą rolę i zwiększa w  znaczący sposób szybkość procesu rozdziału emulsji wodno-olejowej.  

Podczas stosowania filtra hydrofobowego osiągano na początku procesu rozdziału emulsji 
mniejsze spadki ciśnienia niż miało to miejsce dla przypadku filtra hydrofilowego.  Tym samym 
zużywano mniej energii na przetłoczenie cieczy przez filtr. W przypadku filtrów hydrofilowych, 
większy spadek ciśnienia w  porównaniu z filtrem hydrofobowym, świadczy o osadzeniu się warstwy 
wody wewnątrz filtra, co utrudnia przepływ cieczy przez filtr. Pod koniec procesu rozdziału emulsji 
wartości spadków ciśnienia dla obu rodzajów filtrów były zbliżone.  

Na szybkość procesu odsalania paliwa Diesla duży wpływ miało zastosowane natężenie 
przepływu emulsji przez mikrofiltr. Im wyższe natężenie przepływu, tym krótszy czas rozdziału emulsji. 
Przy niskich natężeniach przepływu, spada efektywność zderzeń kropel. Krople mają małą energię i nie 
łączą się tak łatwo, jednak znacznie łatwiej można je wyłapać na powierzchni filtra. W przypadku 
dużych natężeń przepływu, krople wody mają dużą energię i stosunkowo łatwo łączą się podczas 
zderzeń, natomiast mają trudności w ,,przyczepianiu’’ się do powierzchni włókna.  

Dla dużych natężeń przepływu występują wyższe spadki ciśnień na filtrze. Oznacza to więcej 
zużytej energii w procesie rozdziału.  

Dopóki w emulsji są duże krople rozdział emulsji jest w miarę szybki. Gdy pozostałe w emulsji 
krople są małe to proces rozdziału wyraźnie spowalnia.  

W przypadku stosowania filtra poliamidowego emulsję woda w paliwie Diesla udało się 
rozdzielić w zadowalającym stopniu dla wszystkich natężeń przepływu stosowanych w badaniach. Przy 
tym czas rozdziału emulsji wyniósł ok. 70 minut dla natężenia przepływu emulsji przez filtr 200 
kg/godz. i ok. 230 minut dla natężenia przepływu 40 kg/godz. 

W przypadku stosowania filtra polipropylenowego emulsję woda w paliwie Diesla udało się 
rozdzielić w zadowalającym stopniu, w stosunkowo niedługim czasie, dla trzech natężeń przepływu 200 
kg/godz., 160 kg/godz., 120 kg/godz. Przy tym wraz z malejącym natężeniem przepływu emulsji przez 
filtr wyraźnie wydłużał się czas konieczny do zadowalającego rozdziału emulsji: ok. 130 min. dla 
natężenia przepływu 200 kg/godz. i ok. 500 min. dla natężenia przepływu 120 kg/godz. 
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STRESZCZENIE 

W pracy przedstawiono wyniki ustalania wartości współczynników wnikania masy w cieczy 
podczas destylacji roztworu alkohol izopropylowy – woda w wyparce cienkowarstewkowej 
wyposażonej w łopatki rozcierające ciecz po ogrzewanej powierzchni. Wartości współczynników 
wnikania masy uzyskano dwoma metodami. W pierwszej z metod wykorzystano dane 
doświadczalne destylacji cienkowarstewkowej: składy surowca, destylatu, cieczy wyczerpanej, 
natężenia przepływu surowca, cieczy wyczerpanej, destylatu. W drugiej metodzie skorzystano z 
danych doświadczalnych wymiany ciepła podczas destylacji cienkowarstewkowej roztworu 
izopropanol – woda. Wartości współczynników wnikania masy w cieczy uzyskane za pomocą obu 
metod są zbliżone, co wskazuje na równocenność obu metod wyznaczania wartości 
współczynników wnikania masy. 

 

Słowa kluczowe: destylacja, wyparka cienkowarstewkowa, współczynnik wnikania masy  

 

WPROWADZENIE 

 
Wyparki cienkowarstewkowe są specyficznymi urządzeniami stosowanymi w procesach 

zatężania roztworów substancji nielotnych w lotnym rozpuszczalniku, jak również do destylacji 
roztworów substancji różniących się lotnością. Szczególne cechy tego typu wyparek to: krótki 
czas przebywania cieczy na ogrzewanej powierzchni, duży stosunek objętości dostępnej dla 
oparów w stosunku do objętości odparowywanej cieczy, możliwość zastosowania urządzeń 
mechanicznych rozprowadzających ciecz po ogrzewanej powierzchni i przemieszczających 
materiał wzdłuż ogrzewanej powierzchni, możliwość pracy pod obniżonym ciśnieniem. 
Wymienione cechy sprawiają, że wyparki cienkowarstewkowe są szczególnie przydatne do 
odparowywania cieczy zawierających składniki wrażliwe termicznie, cieczy o stosunkowo 
dużej lepkości, cieczy pieniących, czy też do odparowania roztworów soli z uzyskaniem 
produktu w postaci suchego proszku. W literaturze można znaleźć przykłady konkretnych 
zastosowań wyparek cienkowarstewkowych dla procesów prowadzonych w skali 
przemysłowej (Kapłon i in., 2007; Mc Kenna, 1995; Pacheco and Frioni, 2004; Sangrame i in., 
1999). Glover (Glover, 2004) przedstawił wiele szczegółów konstrukcyjnych wyparek 
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cienkowarstewkowych z mechanicznym rozprowadzaniem cieczy po ogrzewanej powierzchni, 
jak również zalecenia przy powiększaniu rozmiarów tego typu aparatów dla zwiększonej 
produkcji, na podstawie badań wykonanych w mniejszej skali. 

Assad i Lampinen (Assad i Lampinen, 2002) przedstawili model matematyczny spływu 
grawitacyjnego w wyparce cienkowarstewkowej w warunkach istnienia naprężenia ścinającego 
na granicy faz ciecz-para, wynikającego z przeciwprądowego przepływu faz. Ludwig i in. 
(Ludwig i in., 2008) zastosowali metody CFD do modelowania hydrodynamiki przepływu 
warstewki cieczy w wyparce cienkowarstewkowej (prędkość spływu ciekłego filmu, jego 
grubość). 

Wyniki destylacji roztworów składników różniących się lotnością w praktyce projektowej 
wyparek cienkowarstewkowych ustala się zazwyczaj korzystając z teorii Billeta (Billet, 1974). 
Późniejsze prace badawcze (Gröpp i Schlünder, 1986; Palen i in., 1994; Dziak, 1997) wykazały, 
że dla określonych warunków prowadzenia procesu destylacji w wyparce cienkowarstewkowej, 
wyniki destylacji nie są zgodne z tymi uzyskanymi, korzystając z teorii Billeta. Stężenie 
składnika lotniejszego w destylacie bywa niższe niż wynika to z teorii Billeta. Analiza wyników 
badań eksperymentalnych wykazała istnienie oporów dla ruchu masy w cieczy podczas jej 
odparowania. Gröpp i Schlünder (Gröpp i Schlünder, 1986) przestawili metody wyznaczania 
współczynnika wnikania masy w cieczy podczas destylacji cienkowarstewkowej roztworu 
dwuskładnikowego w warunkach istnienia oporu dla ruchu masy w cieczy. Jedna z 
przestawionych metod bazuje na znajomości danych procesowych (natężenie przepływu 
surowca, stężenie składnika lotniejszego w surowcu) i wynikach destylacji (stężenia destylatu 
i cieczy wyczerpanej, natężenie przepływu cieczy wyczerpanej). Druga metoda wykorzystuje 
wyniki badań wymiany ciepła podczas odparowania roztworów i cieczy jednoskładnikowych. 
Wartości współczynników wnikania masy podczas cienkowarstewkowego odparowania 
roztworów najczęściej ustala się pierwszą z opisanych powyżej metod tj. korzystając z 
wyników destylacji roztworów, gdyż jest ona prostsza w wykonaniu i nie wymaga pomiaru 
temperatury ściany wyparki podczas odparowywania cieczy. Z drugiej strony znajomość 
temperatury ściany wyparki cienkowarstewkowej w warunkach istnienia oporu dla ruchu masy 
w odparowywanej cieczy jest istotna, gdyż znaczący jej wzrost przy odparowywaniu 
roztworów substancji wrażliwej termicznie może mieć istotne znaczenie dla zachowawczości 
procesu. Cienkowarstewkowe odparowanie roztworu w warunkach istnienia oporu dla ruchu 
masy w cieczy powoduje wzrost temperatury ogrzewanej ścianki, w stosunku do jej 
temperatury przy braku oporu dla ruchu masy. 

Celem niniejszej pracy było określenie warunków wymiany ciepła podczas 
cienkowarstewkowego odparowywania cieczy jednoskładnikowych: izopropanolu i wody oraz 
roztworu alkohol izopropylowy – woda w wyparce z rozcieranym filmem cieczy, a następnie 
porównanie obu wyżej opisanych metod wyznaczania współczynnika wnikania masy podczas 
cienkowarstewkowego odparowania roztworu dwuskładnikowego.  

 
WYZNACZANIE WSPÓŁCZYNNIKA WNIKANIA MASY W CIECZY 

PODCZAS CIENKOWARSTEWKOWEGO ODPAROWYWANIA  

 
Teoria Groppa i Schlündera (Gröpp i Schlünder, 1986) opisuje jednoczesny ruch ciepła i 

masy w trakcie prowadzenia procesu cienkowarstewkowego odparowania roztworu 
dwuskładnikowego. Opis matematyczny takiego ruchu uwzględnia opory wnikania masy po 
stronie fazy ciekłej. Składnik lotniejszy roztworu ubywa szybciej na granicy faz ciecz-para, 
aniżeli składnik mniej lotny i dlatego, w warunkach istnienia oporu dla ruchu masy w cieczy, 
stężenie składnika lotniejszego na granicy faz jest mniejsze niż w głębi ciekłego filmu (rysunek 
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1). Powstająca w trakcie procesu odparowania faza parowa jest bogatsza w składnik lotniejszy 
w stosunku do fazy ciekłej ya,Ph > xa,Ph. 

 

 
Rysunek 1. Rozkład temperatury i stężenia w ciekłym filmie cieczy w trakcie odparowania układu 

dwuskładnikowego w warunkach występowania oporów wnikania masy po stronie fazy skondensowanej 

 
Poniższe równanie wynikające z teorii warstewkowej przedstawia gęstość strumienia 

składnika lotniejszego w fazie ciekłej �̇�𝐴" w kierunku granicy faz: 
 
     �̇�𝐴

" = −𝜌𝐿𝐷𝐴
𝛿𝑥𝐴

𝛿𝑠
+ �̇�"𝑥𝐴                  (1) 

gdzie: 
- gęstość całkowitego strumienia molowego 
     �̇�" = �̇�𝐴

" + �̇�𝐵
"             (2) 

- gęstość strumienia molowego składnika lotniejszego 
     �̇�𝐴

" = �̇�" ∙ 𝑦𝐴𝑃ℎ           (3) 
W wyniku wykorzystania powyższych równań otrzymuje się równanie: 
     −𝜌𝐿𝐷𝐴

𝛿𝑥𝐴

𝛿𝑠
= �̇�"(𝑦𝐴𝑃ℎ − 𝑥𝐴)          (4) 

które po scałkowaniu daje: 
     −𝜌𝐿𝐷𝐴

�̇�"
∫

𝑑𝑥𝐴

( 𝑦𝐴𝑃ℎ− 𝑥𝐴 ) 

𝑥𝐴,𝑃ℎ
𝑥𝐴 

= ∫ 𝑑𝑠
𝑠

0
         (5) 

     −𝜌𝐿𝐷𝐴

�̇�"
∙ [− ln( 𝑦𝐴𝑃ℎ − 𝑥𝐴 )]𝑥𝐴

𝑥𝐴𝑃ℎ =  𝑠         (6) 

    −𝑙𝑛( 𝑦𝐴𝑃ℎ − 𝑥𝐴𝑃ℎ  ) + 𝑙𝑛( 𝑦𝐴𝑃ℎ − 𝑥𝐴 ) = −
�̇�"∙ 𝑠

𝜌𝐿𝐷𝐴
        (7) 

Współczynnik wnikania masy w cieczy βL definiuje zależność: 
     𝛽𝐿 =

𝐷𝐴

𝑠
            (8) 

Liniowa prędkość cieczy w kierunku granicy faz określona jest zależnością: 
     𝑣𝐿 =

�̇�"

𝜌𝐿
=

𝑞

𝜌𝐿∙𝑟
             (9) 

Po podstawieniu do równania (7) zależności na współczynnik wnikania masy w cieczy βL 
oraz liniową prędkość cieczy 𝑣𝐿 uzyskuje się równanie: 
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     𝑙𝑛
( 𝑦𝐴𝑃ℎ− 𝑥𝐴 )

( 𝑦𝐴𝑃ℎ− 𝑥𝐴𝑃ℎ )
= −

𝑣𝐿

𝛽𝐿
            (10) 

Wartość współczynnika wnikania masy można obliczyć z zależności: 
     𝛽𝐿 = −

𝑣𝐿

ln
( 𝑦𝐴𝑃ℎ− 𝑥𝐴 )

( 𝑦𝐴𝑃ℎ− 𝑥𝐴𝑃ℎ )

         (11) 

Danymi eksperymentalnymi destylacji cienkowarstewkowej roztworu dwuskładnikowego są: 
stężenie destylatu yD=yAph, średnie stężenie cieczy xA,  strumień destylatu  �̇�. Z danych tych 
można obliczyć wartość vL z równania (9). Stężenie xAph w równaniu (11) ustala się z danych 
równowagowych ciecz-para przy znajomości stężenia yAph. Teraz można obliczyć wartość 
współczynnika wnikania masy 𝛽𝐿 z równania (11). 
Wytworzenie gradientu stężenia pomiędzy granicą faz ciecz-para i rdzeniem cieczy, podczas 
cienkowarstewkowego odparowania roztworu dwuskładnikowego, powoduje dodatkowy 
wzrost temperatury ścianki wyparki, niewystępujący w przypadku braku oporu dla ruchu masy 
w cieczy podczas jej cienkowartewkowego odparowania. Brak oporu dla ruchu masy ma 
miejsce w przypadku odparowania cieczy jednoskładnikowej. W przypadku badań 
eksperymentalnych ruchu ciepła przy cienkowarstewkowym odparowaniu cieczy uzyskamy 
zatem inne wartości współczynnika wnikania ciepła 𝛼𝑟 przy odparowaniu roztworu 
dwuskładnikowego (gdy występują opory dla ruchu masy w cieczy), niż wartości 
współczynnika wnikania ciepła 𝛼𝑖𝑑 w przypadku odparowania cieczy jednoskładnikowej, 
posiadającej właściwości fizyczne takie jak roztwór dwuskładnikowy. Przy tym zachodzi 
nierówność 𝛼𝑖𝑑>𝛼𝑟. Dysponując wartościami 𝛼𝑖𝑑 i 𝛼𝑟 można wyznaczyć temperaturę 𝑇𝑝ℎna 
granicy faz ciecz-para dla roztworu dwuskładnikowego odparowującego z cienkiej warstwy w 
warunkach istnienia oporu dla ruchu masy z cieczy, korzystając z zależności (13) (Gröpp i 
Schlünder, 1986): 

     𝑇𝑝ℎ = 𝑇𝑁 +
(𝛼𝑖𝑑−𝛼𝑟)∙𝑞

𝛼𝑖𝑑∙𝛼𝑟
            (13) 

gdzie: 𝑇𝑁- temperatura wrzenia cieczy dwuskładnikowej o średnim składzie składnika 
lotniejszego xA, q- ilość ciepła wymieniona podczas odparowania cieczy liczona na jednostkę 
powierzchni wymiany ciepła. Dla ustalonej wartości temperatury Tph można określić 
odpowiadające jej stężenia xAph, yAph na granicy faz, dla zadanego ciśnienia prowadzenia 
procesu odparowania cieczy. Korzystając powtórnie z równania (11), ale wychodząc od badań 
ruchu ciepła dla cieczy jednoskładnikowej i roztworu ustalimy wartość współczynnika 
wnikania masy w cieczy. 
 

BADANIA RUCHU CIEPŁA PRZY ODPAROWANIU CIECZY  
W WYPARCE CIENKOWARSTEWKOWEJ Z ROZCIERANYM FILMEM 

Badania eksperymentalne cienkowarstewkowego odparowania cieczy wykonano w instalacji 
przedstawionej w innej pracy jednego z autorów niniejszego opracowania (Dziak i in., 2013). 

 
Badania cienkowarstewkowego wrzenia cieczy jednoskładnikowych w wyparce z rozcieranym 
filmem  
 
Wyniki badań wrzenia cienkowarstewkowego cieczy jednoskładnikowych alkoholu 
izopropylowego i wody opisano równaniem (13). Ogólną postać korelacji przyjęto z literatury 
(Skoczylas, 2001). Szczegółową postać korelacji uzyskano metodą najmniejszych kwadratów, 
przy wykorzystaniu 129 pomiarów wymiany ciepła: 70 pomiarów dla alkoholu izopropylowego  
i 59 pomiarów dla wody. 

   𝑁𝑢𝑤 = 22,844 ∙ 𝑅𝑒𝑤
0,1277 ∙ 𝑃𝑟−0,1762 ∙ 𝐾−1,4555 ∙ [

𝑅𝑒2

𝑊𝑒
]
𝑤

0,4386

      (14) 

Średni błąd względny korelacji wynosi 11,23%. 
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Zakresy zmienno ci moduł w bezwymiarowych dla kt rych opracowano korelacj  s  
nast puj ce: 
Nu = 8,424 − 53,66   𝑅𝑒

2

𝑊𝑒
= 70496 − 1678869  K = 23,58 − 283,6  Pr = 1,784 − 12,90  

Re = 1369 − 15508 

Badania cienkowarstewkowego wrzenia roztworu izopropanol – woda w wyparce z 
rozcieranym filmem 
 
Wykorzystuj c dane 27 pomiar w oraz matematyczny model Brandona (Brandon, 1959) 
wyznaczone zostało r wnanie opisuj ce zale no  wsp łczynnika wnikania ciepła przy 
wrzeniu roztworu izopropanol - woda od obci enia cieplnego ( q [W

m2
]), intensywno ci 

zraszania zraszania obwodu wyparki (m′[ kg
m∙s
]) i st enia izopropanolu w cieczy (x𝐴 [

mol

mol
]). 

R wnanie to ma nast puj c  posta : 
 
α𝑟 = (6,678 ∙ 10

−10 ∙ q3 − 2,614 ∙ 10−5 ∙ q2 + 0,4239 ∙ q − 539,72) ∙ (−13,598 ∙ m′
2
+

3,3938 ∙ m′ + 0,8344) ∙ (−68190 ∙ x𝐴
3 + 16050 ∙ x𝐴

2 − 1257 ∙ x𝐴 + 33,75)   (15) 
 

redni bł d wzgl dny wsp łczynnika wnikania ciepła wyznaczonego z r wnania (15) 
odniesiony do warto ci wsp łczynnika wnikania ciepła wyznaczonego do wiadczalnie wynosi 
9,25 %. 
 

POR WNANIE WARTO CI WSP CZYNNIK W WNIKANIA 
CIEP A 𝛼𝑖𝑑 I 𝛼𝑟 

Na rysunku 2 przedstawiono przykładowe por wnanie warto ci wsp łczynnik w wnikania 
ciepła id i r, wyznaczonych dla układu izopropanol - woda. Warto ci wsp łczynnika wnikania 
ciepła id wyliczono z korelacji (14), przyjmuj c wła ciwo ci fizyczne cieczy dwuskładnikowej 
i odpowiednie warto ci obci enia cieplnego q, intensywno ci zraszania wyparki m’ oraz 
st enia xA. Warto  wsp łczynnika wnikania ciepła r dla warunk w wrzenia roztworu 
izopropanol – woda obliczono z r wnania (15), kt re opisuje wyniki badań do wiadczalnych 
wymiany ciepła, wykonanych w układzie izopropanol – woda. 
 
 

 
 
Rysunek 2. Por wnanie warto ci wsp łczynnik w wnikania ciepła wyznaczonych z korelacji (14) oraz r wnania 

(15) dla xA=0,08 i m’=0,13 
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WSPÓŁCZYNNIKI WNIKANIA MASY PODCZAS WRZENIA 
ROZTWORÓW W WYPARCE CIENKOWARSTEWKOWEJ  

Z MIESZANYM FILMEM CIECZY 

Korzystając z przedstawionego powyżej rysunku 2, obliczono wartości współczynników 
wnikania masy w cieczy 𝛽𝐿 podczas wrzenia cieczy dwuskładnikowej w zakresach stosunkowo 
dużego obciążenia cieplnego powierzchni grzejnej t.j. tam gdzie szybkość odparowania cieczy 
jest największa. Uzyskano w ten sposób wartości współczynnika wnikania masy w cieczy z 
badań wymiany ciepła. Ponadto dysponując danymi z badań doświadczalnych destylacji 
roztworu alkohol izopropylowy – woda, ustalono wartości współczynnika wnikania masy w 
cieczy, korzystając z tych danych. Porównanie wartości współczynników wnikania masy w 
cieczy podczas destylacji roztworów alkohol izopropylowy – woda w wyparce 
cienkowarstewkowej z rozcieranym filmem, otrzymanych obiema wyżej opisanymi metodami, 
przedstawiono na rysunkach 3 i 4. 

 

 
 

Rysunek 3. Porównanie wartości współczynników wnikania masy wyznaczonych z wyników destylacji z 
wartościami współczynników wnikania masy wyznaczonych z badań wymiany ciepła dla xA=0,08 i m’=0,13 

 

 
 
Rysunek 4. Porównanie wartości współczynników wnikania masy wyznaczonych z wyników destylacji z 

wartościami współczynników wnikania masy wyznaczonych z badań wymiany ciepła dla x=0,08 i m’=0,11 
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WNIOSKI  

W wyniku przeprowadzonych badań stwierdzono, że dla układu izopropanol – woda 
współczynniki wnikania ciepła wyznaczone z opracowanej w pracy korelacji są większe od 
wyznaczonych doświadczalnie. Dzięki temu możliwe było wyznaczenie współczynników 
wnikania masy w cieczy, podczas odparowania roztworu dwuskładnikowego w wyparce 
cienkowarstewkowej z rozcieranym filmem.  

Metody wyznaczania wartości współczynników wnikania masy przy wrzeniu roztworów: z 
wyników destylacji roztworów (ze znanych stężeń surowca, cieczy wyczerpanej i destylatu 
oraz ilości cieczy) i z wyników badań wnikania ciepła są równocenne, ponieważ wartości 
współczynników wnikania masy obliczone z wykorzystaniem wyników destylacji są zbliżone 
do wartości uzyskanych z wyników badań wymiany ciepła. 

 
Spis oznaczeń 
 
Cp - ciepło właściwe, J/(kgK) 
D - współczynnik dyfuzji, m2/s  
G - przyśpieszenie ziemskie, m2/s 
m’ - intensywność zraszania obwodu wyparki, kg/(ms) 
ṅ" - gęstość strumienia molowego, mol/(m2s) 
q - obciążenie cieplne powierzchni grzejnej, W/m2 
r - ciepło parowania, J/kg  
s - grubość warstwy, m  
T – temperatura, oC 
v – prędkość w kierunku granicy faz, m/s 
w - obwodowa prędkość krawędzi łopatki, m/s 
x - stężenie w cieczy, mol/mol  
y - stężenie w gazie, mol/mol  
α – współczynnik wnikania ciepła, W/(m2K) 
β - współczynnik wnikania masy, m/s 
η – lepkość, Pa∙s 
λ – współczynnik przewodzenia ciepła, W/(mK) 
ρ – gęstość, kg/m3 
σ – napięcie powierzchniowe, N/m 
 
Moduły podobieństwa 
 

K =
r

CpΔT
- liczba przejścia fazowego  

 Nu =
α∙√

σ

ρLg

λ
 –liczba Nusselta 

Pr =
Cp∙η

λ
- liczba Prandtla  

Rew=
w∙√

σ

ρLg
ρL

η
- liczba Reynoldsa 

We =
w2√

σ

ρLg
ρL

σ
 – liczba Webera 

 
Indeks dolny 

 
A - dotyczy składnika A (o większej lotności) 
B - dotyczy składnika B (o mniejszej lotności) 
Id - wartość wyznaczona dla warunków braku oporu wnikania masy w cieczy 
L - dotyczy cieczy 
N - w warunkach wrzenia 
ph - dotyczy granicy faz 
r - wartość wyznaczona dla warunków istnienia oporu wnikania masy w cieczy  
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STRESZCZENIE 

W pracy przedstawiono wyniki badań eksperymentalnych wymiany ciepła oraz spadków ciśnienia 
w wymienniku ciepła wyposażonym w turbulizatory. Jako turbulizatory stosowano skręcone paski 
blachy o różnym skoku wykonanego skręcenia. Zastosowanie turbulizatorów w znaczący sposób 
poprawia warunki wymiany ciepła. Wkładki turbulizacyjne, umieszczone w wymienniku ciepła, 
zwiększają jednocześnie spadek ciśnienia przepływającego płynu w stosunku do pustego 
wymiennika.  

Słowa kluczowe: turbulizatory, wymiana ciepła, spadek ciśnienia 

 
 

WPROWADZENIE 

 
Wymienniki ciepła stosuje się w wielu procesach przemysłu chemicznego. Wielkość 

zastosowanego wymiennika ciepła zależy od ilości wymienianego ciepła oraz od warunków 
stworzonych dla wymiany ciepła. Ilość wymienianego ciepła wynika z konieczności spełnienia 
wymagań określonego procesu technologicznego. Warunki wymiany ciepła zależą w dużej 
mierze od konstrukcji wymiennika ciepła. W przypadku ustalonej konstrukcji wymiennika 
ciepła istnieje możliwość usprawnienia jego pracy przez zastosowanie wkładek, 
zwiększających turbulencję przepływu płynów w określonych przestrzeniach aparatu 
cieplnego. W przypadku wymienników rurowych stosowane są wkładki na całej długości rury 
lub na określonych odcinkach rury wymiennika. W literaturze można znaleźć szereg rozwiązań 
turbulizatorów usprawniających warunki wymiany ciepła. W pracy (Gomon i in., 1998) 
opisano metodę intensyfikacji wymiany ciepła za pomocą naniesienia na rurę przewężeń 
turbulizacyjnych. Metoda ta prowadzi do wytworzenia turbulencji tylko w przyściennej 
warstwie strumienia płynu. Uzyskuje się zwiększenie wymiany ciepła, obniżenie kosztów 
inwestycyjnych (mniejszy wymiennik ciepła dla zadanej ilości wymienionego ciepła) i 
eksploatacyjnych, związanych z częstością czyszczenia aparatu. Inni badacze (Patil i Babu, 
2014) użyli spirali z blachy o zmiennym skoku, nawiniętej na metalowy pręt, jako wkład 
turbulizacyjny wewnątrz przewodu rurowego o przekroju kwadratowym. Jako medium 
ogrzewane stosowano glikol etylenowy, przez to wymiana ciepła zachodziła w obszarze 
przepływów laminarnych. W trakcie badań wyznaczono spadki ciśnień i wartości liczb 
Nusselta. W pracy (Mikielewicz i in., 2012) przedstawiono pięć różnych typów zabudowy 
tunelu dla przepływu gazu, generujących wiry w przepływającym przez tunel powietrzu. 
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Wyznaczono lokalne wartości liczb Nusellta wzdłuż kanału dla gazu oraz wartości 
współczynników oporu. Autorzy innych badań (Eiamsa-ard i Promvonge, 2010) badali 
możliwości zwiększenia warunków wymiany ciepła w rurze z przepływającym powietrzem 
przez zastosowanie turbulizatora w postaci elementów ukształtowanych w strukturę kryształu 
diamentu. Charun (Charun, 2008) badał wymianę ciepła i spadek ciśnienia w pionowej rurze 
wypełnionej kulami o różnej średnicy. W pracy (Dziak i Ratajczak, 2014) przedstawiono 
wyniki badań wymiany ciepła w wymienniku, w którym wykorzystano pierścienie Białeckiego, 
jako turbulizatory. Uzyskano blisko dwukrotnie większe wartości współczynników przenikania 
ciepła w stosunku do wymiennika bez turbulizatorów. Stwierdzono jednocześnie istotne 
zwiększenie oporów dla przepływu cieczy. 

Celem niniejszej pracy było przebadanie warunków wymiany ciepła oraz spadków ciśnienia 
w wymienniku, w którym zastosowano jako turbulizatory skręcone paski blachy. Poszczególne 
turbulizatory posiadały inny skok, wykonanego skręcenia. Wyniki porównano z wynikami 
zastosowania pierścieni Białeckiego, jako turbulizatorów.  

 
INSTALACJA BADAWCZA I METODYKA POMIAROWA 

POMIAR SPADKU CIŚNIENIA W WYMIENNIKU CIEPŁA 
Schemat instalacji badawczej do pomiaru spadku ciśnienia w wymienniku ciepła 
przedstawiono na rysunku 1. Woda podgrzana do zadanej temperatury w termostacie 1 
pompowana była pompą wirową przez rotametr 2 do rury wewnętrznej wymiennika ciepła typu 
rura w rurze 3, następnie z powrotem wpływała do termostatu 1. Przed i za wylotem rury 
wewnętrznej zostały zamontowane rurki piezometryczne 4, dzięki którym mierzono ciśnienie 
statyczne w rurze wewnętrznej wymiennika ciepła na wlocie i wylocie z wymiennika ciepła. 
Pozwoliło to określić spadek ciśnienia w rurze wewnętrznej wymiennika ciepła.  

 

 
Rysunek 1. Schemat instalacji do pomiarów spadków ciśnienia z obiegiem zamkniętym wody podgrzewanej  

w termostacie  

1 – termostat, 2 – rotametr (1), 3 – wymiennik ciepła typu rura w rurze, 4 – rurki piezometryczne do pomiaru 
ciśnienia statycznego, 5 – termopary, 6 – elektroniczny miernik temperatury, 7 – miernik temperatury wody  

w termostacie, 8 – zawór dławiący 
 

W zależności od wykonywanej serii pomiarowej rura wewnętrzna wymiennika ciepła była 
pusta lub znajdowała się w niej jedna z badanych listew – turbulizatorów.   

 
POMIAR WARUNKÓW WYMIANY CIEPŁA 

Stanowisko badawcze do pomiaru warunków wymiany ciepła (rysunek 2) różniło się 
nieznacznie od instalacji do pomiarów spadków ciśnienia. Zdemontowano rurki 
piezometryczne, natomiast na wlocie i wylocie rury zewnętrznej dołączone zostały dwie 
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dodatkowe termopary mierzące temperaturę wody zimnej oraz dodatkowy rotametr (2) 
mierzący natężenie przepływu wody zimnej. 

 
Rysunek 2. Schemat instalacji do pomiarów warunków wymiany ciepła. Czarne strzałki wskazują zamknięty 

obieg wody podgrzewanej w termostacie, natomiast białe strzałki - kierunek przepływu zimnej wody 
wodociągowej 

1 – termostat, 2 – rotametr (1), 3 – zaizolowany wymiennik ciepła typu rura w rurze, 4 – rotametr (2),  
5 – termopary, 6 – elektroniczny miernik temperatury, 7 – miernik temperatury wody w termostacie, 8 – zawór 

dławiący, WW – woda wodociągowa 

Woda podgrzana do zadanej temperatury w termostacie 1 przepływała rotametrem 2 do 
przestrzeni pierścieniowej zaizolowanego wymiennika ciepła typu rura w rurze 3, następnie z 
powrotem kierowana była do termostatu 1. Woda gorąca krążyła w obiegu zamkniętym, ze 
stałym natężeniem przepływu podczas wykonywania pomiarów. Miernik 7 umożliwiał 
kontrolę temperatury cieczy w termostacie. Woda zimna pobierana była bezpośrednio z 
wodociągów, następnie przepływała przez rotametr 4 do rury wewnętrznej wymiennika ciepła 
3 i dalej po ogrzaniu wpływała do instalacji odpływowej. Woda zimna przepływała w 
przeciwprądzie w stosunku do wody gorącej. W zależności od wykonywanej serii pomiarowej 
rura wewnętrzna wymiennika ciepła wypełniona była turbulizatorami w postaci jednej z listew, 
bądź też rura ta pozostawała pusta.  

Stanowiska badawcze do pomiarów spadków ciśnienia w rurze wewnętrznej wymiennika 
ciepła oraz warunków wymiany ciepła składały się w większości z tych samych aparatów i 
przyrządów pomiarowych. 

Wymiennik ciepła – zbudowany był z dwóch mosiężnych rur o wymiarach rury 
wewnętrznej (dzew = 16 mm, dwew = 11 mm, s = 2,5 mm) oraz rury zewnętrznej (Dzew = 32 mm, 
Dwew = 28 mm, s = 2 mm). Długość wymiennika wynosiła 585 mm. Powierzchnia wymiany 
ciepła wymiennika 2,481·10-2 m2. Współczynnik przewodzenia ciepła dla mosiądzu wynosi 
103,5 W/(m·K).  

W trakcie wykonywania pomiarów wymiennik ciepła był ustawiony w pozycji poziomej. 
W rurze wewnętrznej wymiennika były umieszczone wypełnienia lub rura ta pozostawała 
pusta, a podczas wykonywania pomiarów warunków wymiany ciepła przepływała tędy woda 
zimna. Woda gorąca płynęła w przestrzeni międzyrurowej. Ciecze w wymienniku przepływały 
w przeciwprądzie. Wymiennik ciepła był zaizolowany watą szklaną i taśmą izolacyjną 
zbrojoną. 

Wypełnienie – jako wypełnienia w pomiarach zostały wykorzystane cztery skręcane listwy 
(rysunk 3), wykonane ze stali kwasoodpornej o długości 615 mm i szerokości d = 11 mm. 
Listwy różniły się między sobą ilością skręceń. W tabeli 1 zostały umieszczone dane dla 
poszczególnych wypełnień. 
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Tabela 1. Charakterystyka stalowych listew stosowanych jako wypełnienie w pomiarach spadk w 
ci nienia i warunk w wymiany ciepła 

Nr listwy 

Długo  skoku 
h 

Liczba skr ceń Liczba skr ceń na 1 
m 

h/d 

mm  -  1/m  -  

1. 107,50 5,5 9,4 9,77 

2. 57,73 9,8 16,6 5,25 

3. 38,84 14,8 25,2 3,53 

4. 25,72 22,4 38,9 2,34 

 
Wykonano seri  pomiar w spadk w ci nień i wymiany ciepła, gdy rura wewn trzna była 
wypełniona poszczeg lnymi listwami oraz w wariancie bez wypełnienia. 
 

 
Rysunek 3. Wypełnienia stosowane jako turbulizatory w pomiarach (numeracja wypełnień b dzie wykorzystana 

przy prezentacji wynik w badań) 

Dwie długie rury wykonane z mosi dzu, umieszczone przed i za wymiennikiem, miały długo  
500 mm ka da i zostały przykr cone do wymiennika ciepła w celu uspokojenia strugi cieczy.  
Do pomiaru temperatury wykorzystano mikroprocesorowy wielokanałowy przeno ny 
rejestrator elektroniczny MPI-L firmy Metronic.  
 

OPRACOWANIE WYNIK W POMIAR W BADA  DO WIADCZALNYCH DLA 
OKRE LANIA OPOR W PRZEP YWU W RURZE WEWN TRZNEJ WYMIENNIKA CIEP A 

TYPU RURA W RURZE 
Na podstawie przeprowadzonych badań ustalono spadki ci nienia w cieczy podczas jej 

przepływu przez wymiennik ciepła dla przypadk w pustego wymiennika ciepła lub 
wymiennika wypełnionego trubulizatorem. 
R nica wysoko ci ( h) słup w wody w rurkach piezometrycznych przed i za wymiennikiem 
ciepła została przeliczona na spadek ci nienia: 
 

∆p = g𝜌∆h      (1) 
gdzie: ρ- g sto  wody, g=9,81 m/s2 – przy pieszenie ziemskie 

 
W celu obliczenia liczby Reynoldsa została obliczona rednica zast pcza rury wypełnionej 
wkładk  rubow  (zało ono, e wkładka ma znikomo mał  grubo ): 
 

    dZ =
4AZ

O
=

4
πdw

2

4

πdw+2dw
=
πdw

π+2
= 0,007 𝑚   (2) 

 

2  

1
 

3  
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Re =
wdZρ

η
     (3) 

 
OPRACOWANIE WYNIKÓW BADAŃ DOŚWIADCZALNYCH DLA OKREŚLENIA 

WARUNKÓW WYMIANY CIEPŁA WYMIENNIKA TYPU RURA W RURZE 
Tok postępowania przy opracowaniu wyników badań wymiany ciepła w wymienniku pustym 
lub wypełnionym trubulizatorem podano poniżej.  

W pierwszej kolejności obliczono średnie temperatury wody zimnej i gorącej: 

tZ,śr =
tZ,wlot+tZ,wylot

2
     (4) 

 

𝑡𝐺,ś𝑟 =
𝑡𝐺,𝑤𝑙𝑜𝑡+𝑡𝐺,𝑤𝑦𝑙𝑜𝑡

2
     (5) 

Następnie ustalono ciepła właściwe (CP), gęstości (ρ), lepkości (η), współczynniki 
przewodzenia ciepła (𝜆) oraz współczynniki rozszerzalności objętościowej (𝛽) w średnich 
temperaturach wody zimnej i gorącej na podstawie danych literaturowych (Bańkowski, 1974): 
Następnie przystąpiono do obliczenia ilości ciepła wymienionego w wymienniku ciepła po 
stronie wody gorącej oraz zimnej: 
 

�̇� = �̇�𝐶𝑝(𝑡𝑤𝑦𝑙𝑜𝑡 − 𝑡𝑤𝑙𝑜𝑡)    (6) 

Kolejnym krokiem było obliczenie średniej logarytmicznej różnicy temperatury dla przepływu 
przeciwprądowego: 
 

∆Tm =
(tG,wlot−tZ,wylot)−(tG,wylot−tZ,wlot)

ln(
tG,wlot−tZ,wylot

tG,wylot−tZ,wlot
)

   (7) 

 
Na podstawie uzyskanych wyników z równania Pecleta obliczono doświadczalny 
współczynnik przenikania ciepła. Obliczenia zostały odniesione do ciepła odebranego przez 
wodę zimną, gdyż zanotowano w tym przypadku większe różnice temperatur między wlotem a 
wylotem rury: 

kdośw =
Q̇Z

A∆Tm
     (8) 

Kolejnym etapem obliczeń było porównanie doświadczalnych współczynników przenikania 
ciepła ze współczynnikami otrzymanymi w oparciu o korelacje dostępne w literaturze. Aby 
tego dokonać należało najpierw określić rodzaj przepływu każdej z cieczy, tj. porównać liczby 
Reynoldsa uzyskane w doświadczeniu z wartościami krytycznymi. Wymagało to obliczenia 
prędkości przepływu wody zimnej i gorącej. Woda zimna przepływała w rurze wewnętrznej 
wymiennika ciepła, więc pole przekroju poprzecznego było równe: 

      AZ =
πdw

2

4
= 9,503 ∙ 10−5 m2   (9) 

a prędkość przepływu wody zimnej: 
 w =

V̇ 

A𝑧 
=

ṁ 

 ρA𝑧
     (10) 

Woda gorąca przepływała przestrzenią międzyrurową dla której pole przekroju wynosiło: 

AG =
πDw

2

4
−
πdz

2

4
=4,147 ∙ 10−4 m2   (11) 

Prędkość przepływu wody gorącej: 

w =
V̇ 
A𝐺 

=
ṁ 
 ρA𝐺
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Kolejnym krokiem było wyznaczenie średnicy zastępczej przewodów, przez które przepływają 
płyny. W przypadku wody zimnej, dla rury z umieszczonym w niej trubulizatorem, średnicę 
zastępczą obliczono z zależności (2). 
W przypadku wody gorącej, średnica zastępcza dla przestrzeni pierścieniowej wymiennika 
ciepła była równa: 

      dG = Dw − dz= 0,012 m    (12) 
Na podstawie powyższych danych można było obliczyć liczby Reynoldsa dla wody zimnej oraz 
gorącej: 

Re =
wdρ

η
     (13) 

Pozwoliło to określić rodzaj przepływu każdej z cieczy. W warunkach przeprowadzonych 
badań dla wody gorącej występował przepływ przejściowy, a dla wody zimnej przepływ 
laminarny lub przejściowy. Na podstawie znajomości rodzaju przepływu wybrano odpowiednie 
korelacje do obliczania współczynników wnikania ciepła (tabela 2) w wymienniku po stronie 
cieczy zimnej i gorącej.  
 

Tabela 2. Zestawienie korelacji służących do obliczeń współczynników wnikania ciepła 

Lp. Równanie Autor/rodzaj przepływu 

1 𝑁𝑢 = 0,023 ∙ 𝑅𝑒0,8 ∙ 𝑃𝑟0,4 ∙ (1 − 6 ∙ 105 ∙ 𝑅𝑒−1,8)         (14)                        Ramm/ przepływ przejściowy 

2 𝑁𝑢 = 0,116 ∙ (𝑅𝑒
2

3 − 125) ∙ 𝑃𝑟
1

3 ∙ [1 + (
𝑑

𝐿
)

2

3
] ∙ ( 𝑐

ś𝑐
)
0,14

  (15) Hausen/przepływ przejściowy 

3 
Nu =

(0,023Re0,8Pr0,4) + (1,86 (
ηc
ηśc
)
0,14

Re
1
3Pr

1
3 (
d
L
)

1
3
)

2
 

                                                                                         (16) 

Średnia z wartości uzyskanych z 
korelacji Dittusa-Boeltera 

(przepływ burzliwy) i Sieder-
Tate’a (przepływ laminarny) 
Mieszany sposób obliczeń 

współczynnika wnikania ciepła 

4 𝑁𝑢 = 0,15 ∙ 𝑅𝑒0,33 ∙ 𝑃𝑟0,43 ∙ 𝐺𝑟0,1 ∙ (
𝑃𝑟

𝑃𝑟ś𝑐
)
0,25

∙ 휀𝑙        (17) Michiejew/ przepływ laminarny 

5            𝑁𝑢 = 0,74 ∙ 𝑅𝑒0,2 ∙ (𝑃𝑟 ∙ 𝐺𝑟)0,1 ∙ 𝑃𝑟0,2              (18) Aładiew/przepływ laminarny 

6                   𝑁𝑢 = 1,86 ( 𝑐

ś𝑐
)
0,14

𝑅𝑒
1

3𝑃𝑟
1

3 (
𝑑

𝐿
)

1

3                       (19)             Sieder-Tate/ przepływ laminarny 

 
Tabela 3. Współczynniki poprawkowe εl = f(L/d) w korelacji Michiejewa dla przepływu laminarnego 
(Kmieć, 2005) 

L/d 1 2 5 10 15 20 30 40 50 

εl 1,90 1,70 1,44 1,28 1,18 1,13 1,05 1,02 1,00 

 
WYNIKI BADAŃ SPADKÓW CIŚNIENIA W CZĘŚCI WYMIENNIKA 

CIEPŁA WYPEŁNIONEJ TRUBULIZTORAMI 

Wyniki przeprowadzonych badań spadków ciśnienia w badanym wymienniku ciepła zostały 
zaprezentowane na rysunku 4. Wyniki uzyskano dla zmiennego natężenia wody zimnej, 
płynącej w części wymiennika ciepła, wypełnianej turbulizatorem.  Dla sprawdzenia 
poprawności metodyki pomiarowej, wartości spadków ciśnienia dla rury bez wypełnienia, 
oprócz ustalenia doświadczalnego, obliczono także z zależności  

∆𝑝 = 𝜆 ∙
𝑤2

2
𝜌 ∙

𝐿

𝑑
               (20)  
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obowiązującej dla prostoliniowego odcinka rurociągu bez wypełnienia. Wartości 
współczynnika oporu w równaniu (20) wzięto z literatury (Ciborowski , 1973). 

 
Rysunek 4. Zależność spadku ciśnienia od prędkości przepływu wody zimnej w średniej temperaturze na wlocie 

równej 32°C. Rura wewnętrzna wymiennika ciepła wypełniona pierścieniami Białeckiego lub skręconymi 
listwami lub bez wypełnienia. Na wykresie umieszczono również wyniki obliczone dla rury bez wypełnienia, na 

podstawie równania ∆p = λ ∙ w
2

2
ρ ∙

L

d
 

 
Na rysunku 4 porównano również wartości spadków ciśnienia uzyskane dla przypadków 

wypełnienia rury wewnętrznej wymiennika ciepła skręconymi listwami z blachy lub 
pierścieniami Białeckiego (Dziak i Ratajczak, 2014) . 

 

WYNIKI BADAŃ WARUNKÓW WYMIANY CIEPŁA  
W WYMIENNIKU WYPEŁNIONYM TRUBULIZTORAMI 

Na rysunku 5 porównano wartości współczynników przenikania ciepła uzyskane dla 
turbulizatorów w postaci skręconych pasków blachy o różnym sposobie wykonania skoku 
skręcenia i dla wymiennika z turbulizatorami w postaci pierścieni Białeckiego, opisanymi w 
literaturze (Dziak i Ratajczak, 2014). 
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Rysunek 5. Zale no  do wiadczalnego wsp łczynnika przenikania ciepła od masowego nat enia wody zimnej. 

Wymiennik wypełniony pier cieniami Białeckiego lub poszczeg lnymi listwami turbulizacyjnymi. rednia 
temperatura wody gor cej na wlocie 64°C 

 

Rysunek 6. Zale no  do wiadczalnego i obliczonych na podstawie korelacji wsp łczynnik w przenikania 
ciepła od masowego nat enia przepływu wody zimnej dla wymiennika ciepła wyposa onego w listw  nr 4. 
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Na rysunku 6 przedstawiono przykładowe porównanie wartości współczynników przeni-
kania ciepła uzyskanych doświadczalnie dla wymiennika ciepła wypełnionego turbulizatorem 
w postaci skręconego paska blachy o najmniejszym skoku wykonanych skręceń (listwa numer 
4 na rysunku 3) oraz wartości uzyskanych z zastosowaniem korelacji zamieszczonych w tabel 
2. Zakres stosowanych w tym przypadku natężeń przepływu cieczy w części wymiennika 
wypełnionej turbulizatorami, obejmował przepływy laminarny i przejściowy. 

WNIOSKI 

Zastosowanie turbulizatorów w postaci skręconych stalowych listew zwiększa ilość 
wymienionego ciepła w wymienniku typu rura w rurze w stosunku do wymiennika bez 
trubulizatora. Umieszczenie w wymienniku ciepła turbulizatora powoduje oddziaływanie na 
warstewkę przyścienną, zmniejszając opory dla procesu wymiany ciepła. W przypadku 
prezentowanych badań, turbulizator stosowany był w rurze wewnętrznej wymiennika ciepła 
typu rura w rurze. Z pewnością zastosowanie wypełnienia turbulizacyjnego także w przestrzeni 
międzyrurowej wymiennika ciepła jeszcze bardziej zwiększyłoby sprawność urządzenia. 

Na podstawie przeprowadzonych badań dowiedziono, że współczynniki przenikania ciepła 
są 1,2-1,7 razy większe w przypadku wymiennika ciepła wyposażonego w listwę turbulizatora 
w odniesieniu do wymiennika z pustą rurą wewnętrzną wymiennika ciepła.  

Wartości współczynników przenikania ciepła obliczone na podstawie dostępnych korelacji 
dla wymiennika typu rura w rurze bez zastosowania wypełnienia są zbliżone do wartości 
doświadczalnych. 

W oparciu o uzyskane wyniki można wywnioskować, że wyposażenie rury wewnętrznej 
wymiennika ciepła w turbulizatory, jakimi były skręcane listwy z blachy, zwiększa opory 
przepływu. W przypadku dużych natężeń przepływu zaobserwowano wzrost 2-4 krotny różnicy 
ciśnień na wlocie i wylocie rury wewnętrznej w odniesieniu do wymiennika bez wypełnienia, 
natomiast dla małych natężeń przepływów wzrost ten jest około 10-cio krotny. 

Porównanie turbulizatorów w postaci poskręcanych listew oraz w postaci pierścieni 
Białeckiego pozwala stwierdzić, że pierścienie generują 10-25 razy większe spadki ciśnienia w 
odniesieniu do wypełnień w postaci listew, przy bardzo podobnych ilościach wymienionego 
ciepła i współczynnikach przenikania ciepła. Wynika stąd, że korzystniejsze jest stosowanie 
turbulizatorów w postaci skręconych listew, które powodując mniejsze spadki ciśnienia 
zapewniają podobne warunki wymiany ciepła. 

Wykorzystanie skręconych spiralnie listew jako turbulizatorów przyczynia się do 
zmniejszenia rozmiarów wymiennika ciepła przy pożądanej ilości wymienionego ciepła. 

 
Spis oznaczeń 

A – pole powierzchni, m2 
CP – ciepło właściwe, J/(kgK) 
d – średnica, m 
g – przyśpieszenie ziemskie, m/s2 
h – wysokość, m 
k – współczynnik przenikania ciepła, W/(m2K) 
L – długość wymiennika ciepła, m 
ṁ – masowe natężenie przepływu, kg/s 
O – obwód zwilżany przez płyn, m 
p – ciśnienie, Pa 
Q̇ – strumień ciepła, W 
V̇  – objętościowe natężenie przepływu, m3/s 
w – prędkość, m/s 
β – współczynnik rozszerzalności cieplnej, 1/°C 
η – współczynnik lepkości dynamicznej, Pa∙s 
λ – współczynnik przewodzenia ciepła, W/(m·K), współczynnik oporów miejscowych dla rur prostych, 
ρ – gęstość, kg/m3  
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∆ – przyrost wartości 
 
Liczby bezwymiarowe 
Gr =

gd3ρ2β∆T

η2
 – liczba Grashofa 

Nu =
αd

λ
 – liczba Nusselta 

Pr =
ηCp

λ
 – liczba Prandtla 

Re =
wdρ

η
 – liczba Reynoldsa 

Indeksy dolne 
w, wew – dotyczy średnicy wewnętrznej 
zew – dotyczy średnicy zewnętrznej 
z – wymiar zastępczy 
Z – dotyczy cieczy o niższej temperaturze 
G – dotyczy cieczy o wyższej temperaturze 
śr – wartość średnia 
wlot – dotyczy wlotu do wymiennika 
wylot – dotyczy wylotu z wymiennika 
śc – dotyczy ścianki 
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ABSTRACT 

The work presents an effective system for determination and localization of leaks based on the 
computational fluid dynamics CFD simulations. A model of a new autonomous out of pipe devices 
for leakage detection and localization is presented. Such system can be used in any type of chemical 
facility minimizing any potential danger to the user. The principle of operation is based on 
concentration measurement in nearest localization by concentration or some other fluid property 
sensors placed on freely moving unit has no need of human intervention during work. The data 
collected by sensors is recalculated to obtain gradients which can be used to determine direction 
from which measured gas is coming and where is presumed leak location. In order to test this idea 
and its effectiveness in localizing leakage sources, over one hundreds of CFD dynamic simulations 
of leakages were performed. 

 

Keywords: simulation, leakage, detection, tracking 

 

INTRODUCTION 

Leakages are mainly reason of losses in any type of pipeline around the world. In case of urban 
water supply networks, even small leakage can cause pressure drops in whole district. When 
the city does not have water sources in nearest location, any type of leak in main pipeline can 
be reason of local water crisis. In the United States, losses of water caused by leaks amounts 
from 15% to 25% of total water volume transported by pipelines (Vickers 1999). Situation in 
Europe generally looks similar, and according to region can be from several percent, up to value 
as high as 66%  (Hotloś 2003; Bergel, Pawełek 2006; NIK 2011). Moreover, there are hundreds 
of thousands kilometers of pipeline used to transporting substances such as natural gas, oil and 
its derivatives. Many of them are in bad technical condition, outdated or is not well supervised. 
This situation causes that leakages are not unusual events and significant part of transported 
goods are lost  (Markey 2013). Due to dwindling natural resources, this problem is increasingly 
recognizable. Also more and more efforts form companies are added to minimize this losses. It 
should be remembered that many chemical substances transported by pipeline is flammable or 
toxic and any leak is a potential threat to human health and life. Many accident analysis 
involving leaks as a one of the mainly reason of most of catastrophes in oil plants or refineries. 
This clearly shows that present techniques and methods are not sufficient for ensuring safety. 
Already over three decades were spent on searching for fast, easy to use and reliable way to 
detect and localize any type of leakage (Riehle 1991; Colombo, Lee, Karney 2009; Murvay, 
Silea 2012; Sivathanu 2004). There are many different constructions, devices, methods, 
techniques and whole systems but no one is without fault. Usually one device is specialized on 
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one task. It can operate only under certain conditions or it is limited to only one medium in 
which can it work. Due to focusing on the only one task, individual solutions can look and work 
different, due to what they are focused on. During analyzing this problem there was an idea of 
out of pipe, freely moving autonomous device with concentration sensors, that will be able to 
detect and localize any type of gas leakage.  
In order to test an idea of autonomous leak detection and localization system using a gas 
tracking technique, a group of cooperating programs was made. ANSYS Fluent was chosen as 
a simulation environment program, due to possibility of creating any type of simulation space. 
Additional option of using user defined function permits for easy data transfer between 
programs, which is necessary in that case. To simulate a way which the autonomous unit is 
working, an algorithm was written (using C++ language) and loaded into ANSYS Fluent as an 
execute at end type of user defined function. After each time step, algorithm is read by program, 
necessary data is calculated and transferred to an external text file. During ANSYS Fluent 
calculation, text file with data that describes behavior of autonomous unit is created. Then it is 
converted into xml (Extensible Markup Language) file that is readable for ANSYS CFD-Post. 
In order to convert the files from txt format to xml format, an additional auxiliary program was 
written. ANSYS CFD-Post is used to create picture of concentration changes and dislocations 
of autonomous unit over the time in a simulation space that is easy to interpret. Independently 
calculations of distance between autonomous unit and leakage source in function of time are 
performed and presented on diagrams, which allow to objective assessment of effectiveness of 
its behavior. A few algorithms were written and tested in approximately one hundred 
simulations, in order to test an interactions between parameters describing behavior of 
autonomous unit. Results of simulations and analysis are presented on diagrams and the most 
promising parameters were chosen. 
 

PIPELINE MONITORING 

It is always preferred to find first signals of leaks that can occur in future and prevent it, than 
fixing already existing one, especially because usually whole pipeline must be shut down in 
case of reparation. For this reason many nondestructive testing (NDT) methods were created to 
support operators in inspection duty. Most of them are using ultrasounds or properties of 
magnetic field near leakage to monitoring technical condition of pipeline. Usually, usage of 
particular technique depends heavily on material a pipeline was made of. They can be used in 
two variants: as a portable, hand-held devices or as a remote control systems that do not require 
presence of operator on the monitored area. Inspections can be performed both form inside and 
outside of pipe, which depends on the construction of device. Out-of-pipe methods have less 
issues with power supply and communications but on the other hand, they usually cannot be 
used for underground pipelines monitoring. Methods that includes in-pipe devices are more 
dependent on quality of communication, own energy reserve, and they have limited 
maneuvering capabilities, but also they can be used in underground and underwater pipelines. 
 

PASSIVE DETECTION 

When a leakage appears it must at first be detected. Even small undetected leaks can cause big 
losses at a long term, as long as they stay undiscovered, generate losses in transported medium. 
In this case, two type of solutions can be easily distinguished. First one is based on measurement 
connected with pipeline conditions and transported medium itself, such as pressure inside 
pipeline or volume/mass flow rate. This type of detection is as simple as checking whether this 
same amount of medium flows through pipeline in first and last section. If these two values are 
not approximately equal, some kind of leak occur somewhere alongside pipeline. Also if the 
pressure inside pipeline fell drastically, there is high chance that leakage has formed. 
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Effectiveness of such measurements is strongly connected with accuracy of used sensors and 
fluctuations during normal work. To the second one, any type of stationary sensor networks 
that can be assigned. Sensors that are placed near pipeline, are used to detect any sign of 
escaping medium. Sensors that are usually used in this kind of solutions, are sound detectors, 
which provide short time of detection. This method can minimize area of searching however, it 
is sensitive to background noises and can be unreliable when there is a gap in network.  
There are also some more advanced systems that can provide some estimated information about 
leak location that can contain sensors (which are already mounted on the installation), 
communication network and some software (necessary to collect and interpret all data). For 
example, pressure changes can be measured in the critical locations that gives a picture of 
situation over whole pipeline and after calculations, leakage position can be estimated. Rate of 
this kind of detection depends on property that is measured, and time needed for data collection 
and calculation.  
 

LOCALIZATION 

Generally, methods that are used to localize leakage position can be split into out-of-pipe 
methods and in-pipe methods.  
First type includes every devices that are working outside the pipeline and do not affect working 
parameters of installation. Majority of out-of-pipe methods are based on using aquaphones or 
geophones. However, they need more experience to use it well, and also some time to 
investigate, because of its small range. More advanced acoustic techniques utilize a couple of 
sensors located on both side of leak alongside the pipeline. The leak location is calculated based 
on signal delay. None acoustic out-of-pipe methods are using such techniques as: infrared 
thermo vision, gas tracking, radiolocation. This techniques are usually insensitive to material 
which pipeline is made of, but requires a map of pipeline and experienced operator. 
In-pipe methods included every device that works inside pipeline. This can be remote controlled 
or autonomous robotic units that can move through pipeline freely, some tethered devices, that 
have limited freedom of movement and free swimming units that can only move with the flow 
of medium. Most of proposed so far techniques are based on acoustic sensors that are mounted 
on unit unable to actively movement along the pipeline. Due to this, a lot of experience is 
required from operator to interpreted receiving data correctly. There only few devices that can 
work under normal condition of pipeline without causing any issue. 
 

PROPOSED APPROACH 

Already over three decades was spend on searching for fast, easy to use and reliable way to 
detect and localize any type of leakage (17, 18, 19, 20). There are many different constructions, 
devices, methods, techniques and whole systems but no one is without fault. Usually one device 
is specialized on one task, can operate only under certain conditions or it is limited to only one 
medium in which can it work. Due to focusing on one task, individual solutions can looks and 
works different, due to what they are focused on. During analyzing this problem an idea was 
made of freely moving, out of pipe autonomous device with concentration sensors that will be 
able to detect and localize any type of gas leakage. 
In order to test an idea of autonomous leak detection and localization system that is using  
a gas tracking technique, a group of cooperating programs was made. Independently the 
calculations of distance between autonomous unit and leakage source in function of time are 
performed and presented on diagrams, which allows to an objective assessment of effectiveness 
of its behavior. A few algorithms were written and tested in approximately one hundred 
simulations, in order to test an interactions between parameters describing behavior of 
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autonomous unit. Results of simulations and analysis are presented on diagrams and the most 
promising parameters were chosen. 
 

METHODOLOGY OF TESTING 

In platform used (ANSYS Workbench) there is no way to test such complex algorithms directly. 
In order to make it possible, few programs have been connected to obtain results presented in a 
further chapter.  
First step is an algorithm which describes behavior of autonomous unit. Working routine of 
ANSYS Fluent with algorithm defined as a user defined function (UDF) is as follows: read 
initial data at time step start, calculate all required data, perform function described in UDF at 
end, start next time step of calculation.  
Algorithm performed at the end of each time step, includes a function that transmit necessary 
data from ANSYS Fluent to external data file during calculations. This is needed to interpret 
results after simulation and also gives possibility to present results if form of video file.  
Standard file that describes movement of particles in simulation is Extensible Markup Language 
(xml) type. The data text file created during simulation is converted to xml format for which an 
additional program was written.  
Independently, the data created is analyzed by MathCAD software in order to calculate 
variation of the distance between autonomous unit and leakage source. This calculations gives 
objective picture of efficiency of different algorithms. It is more reliable method of rating of 
performance than visual inspection of results presented in ANSYS CFD-Post. 
The last step is the evaluation of results and further actions. Results of different simulations 
with different algorithms are compared to find relationship between values of their parameters 
and behavior of mobile unit.  
All described above steps are also presented on diagram 1. 
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Diagram 1. Presentation of actions during performing simulation 
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TESTED ALGORITHMS 

During work, a few algorithms were created and tested. Each one is an “updated version” of its 
predecessor, which mean that later versions contain functions used in previous version enriched 
in further functions in order to improve behavior of autonomous unit.  
The first algorithm which was written is called “Simple_1”(S_1). Its main aim was to test 
functionality of whole platform. S_1 contains such a functions as: collect concentration data 
from all sensors and calculate concentration gradient, create external data file that are used for 
compilation, evaluation of results and error tracking if it is needed, calculate rotation and new 
position of autonomous unit. Calculations of concentration gradient based on actual 
measurement and directly defined direction in which mobile unit should move. In this case, 
direction of movement was unstable and in practice mobile unit tried to follow the local 
concentration maxima. Whole detailed algorithm is shown in table 1 below. 

 

Table 15. Algorithm S_1.0 presented step by step 

{ a. Start of work 
| b. Declaration of parameters initial values 
| { c. Start of loop executed at the end of every time step 
| | c.1. Declaration of variables and constants with their values 
| | c.2. Creation of new, empty data files (all calculated values are  
| | written in real time during simulation) 
| | c.3. A loop in which localization of sensors are calculated 
| | { c.4. Start of main calculation loop 
| | | c.4.1. Collecting data from all sensors 
| | | c.4.2. Calculation of concentration vectors (used for  
| | | calculation of concentration gradient) 
| | | c.4.3. Summation of calculated vectors (calculation of  
| | | current resultant vector) 
| | | c.4.4. Determination the desired direction of movement of  
| | | autonomous unit based on current measurements 
| | | c.4.5. Determination of feasibility of action (rotation and  
| | | movement, only rotation or only movement) 
| | | c.4.6. Determination of location of all sensors and unit  
| | | center in next time step (calculation of new values of  
| | | position coordinates X and Y) 
| | } c.5. End of main calculation loop 
| | c.6. Saving and closing of data files 
| } d. End of loop executed at end of every time step 
} e. End of work (after last time step of simulation) 

 
The heart of algorithm is a function which is used to calculate resultant vector. After collecting 
data from all sensors, concentration vectors for all sensors are calculated and presented by 
coordinates X and Y (vectors have their initial points in mobile unit center, direction from 
mobile unit center to sensors locations, length equal to measured concentration and terminal 
points are calculated). Coordinates of all sensors are averaged which gives resultant vector, also 
presented by X and Y. Based on this information, angle between mobile unit and resultant vector 
is calculated. The behavior of mobile unit depends on toleration parameters such as:   
- Maximum angle of rotation – determine maximum value of rotation possible during one time 
step; 
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- Maximum deflection angle – determine maximum value of angle between resultant vector and 
main axis of mobile unit; if this angle is below maximum, mobile unit moves alongside its main 
axis; 
The next algorithm created was called The Memory of Vectors (MV). It simulated onboard 
memory which is used to collect information about resultant vectors from previous steps. This 
gives the opportunity to calculate weighted average of them and gradient vector in current time 
step. This solution makes the behavior of mobile unit more stable and less susceptible to local 
maximums. Also the influence of values of the parameters on mobile unit movement was 
examined during tests of this algorithm. Parameters that have influence on autonomous unit 
behavior are as follow: 

 Number of used sensors – directly affects location of sensors around the mobile unit, 
which has impact on ability to detect concentration changes in nearest position; 

 Distance between unit center and sensors (radius) – affects distance between sensors 
which determine how small stream of escaping gas can be to be detected; 

 Number of time steps included into calculation of resultant vector – affects stability of 
weighted average of resultant vectors from previous steps; the more steps are taken into 
account, the more stable and the less dynamic is resultant vector in current time step. 

Amplification factor – determine ratio between influence of average vector and current vector 
on resultant vector. 
Changes made in MV algorithm are presented in the table 2 below. 

 

Table 16. Modification in MV algorithm 

{ a. Start of work 
| … 
| { c. Start of loop executed at the end of every time step  
| | … 
| | { c.4. Start of main calculation loop 
| | | … 
| | | c.4.3. Summation of calculated vectors (calculation of  
| | | current resultant vector) 
| | | c.4.4. Averaging vectors from previous steps (calculation  
| | | of average resultant vector) 
| | | c.4.5. Determination of desired direction of movement  
| | | (based on current resultant vector and average resultant  
| | | vector) 
| | | c.4.6. Determination of feasibility of action (rotation and  
| | | movement, only rotation or only movement) 
| | | … 
| | } c.5. End of main calculation loop 
| | … 
| } d. End of loop executed at end of every time step 
} e. End of work (after last time step of simulation) 

 
Subsequent algorithm improvement is based on taking into account movement of air masses, 
convective wind direction. New algorithm was called MV_AIR and its main goal was to 
minimalize the influence of local maximums of concentration on behavior of mobile unit. This 
can also improve reliability of proposed system in more windy conditions, for example in open 
air locations like a refinery.  
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Algorithms with air correction included gives better results that the ones without it in every 
performed tests. Smaller differences between mobile unit pathway and ideal pathway (directly 
from starting point to leakage source) was observed. Overall results achieved were better than 
with MV algorithm.  
In order to take into account wind direction, local vectors of air velocity must be measured on 
all sensors. Obtained current resultant vector for wind is taken into account for calculations of 
desired direction of movement. This also generates new parameter U that describes ratio 
between resultant vector for concentration and resultant vector for wind velocity. 
In the tests carried out, the only source of air movement was pressure difference between 
pipeline and environmental in simulation space. Due to this resultant vector for wind velocity 
was much more stable than resultant vector for concentration. In real case, resultant vector for 
wind will be probably less stable due to changes of wind direction, but still more stable than 
resultant vector for concentration.  
Changes made in MV_AIR algorithm are presented in the table 3 below. 

 

Table 17. Modification in MV_AIR algorithm 

{ a. Start of work 
| … 
| { c. Start of loop executed at the end of every time step  
| | … 
| | { c.4. Start of main calculation loop 
| | | … 
| | | c.4.3. Summation of calculated vectors (calculation of  
| | | current resultant vector) 
| | | c.4.4. Averaging vectors from previous steps (calculation  
| | | of average resultant vector) 
| | | c.4.5. Determination of desired direction of movement  
| | | (based on current resultant vector and average resultant 
| | | vector) 
| | | c.4.6. Determination of feasibility of action (rotation and  
| | | movement, only rotation or only movement) 
| | | … 
| | } c.5. End of main calculation loop 
| | … 
| } d. End of loop executed at end of every time step 
} e. End of work (after last time step of simulation) 

 

SIMULATION PARAMETERS 

Geometry of simulation space and its parameters are shown on figure 1 below. On the left is 
gas inlet location that represents leakage source and it was defined as pressure inlet with gauge 
total pressure of 10 Pa. Rest of sides was define as a free pressure outlets.  
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Figure 1. Shape of simulation space 

 
Simulation space was divided into 40 205 identical cells of size 10 x 10 x 10 mm. Simulation 
was performed in 2D space. Models used in simulation contained energy equation, and species 
transport model with diffusion energy source option enabled. At initial time, simulation space 
was filled with air at temperature of 300K, and carbon dioxide at temperature of 330K, represent 
gas that escapes from pipeline. Time step size of calculations was defined as 0.01s and duration 
of a typical simulation was set to 10 s. 

 
RESULTS 

After preparation of every additional elements of simulation system the tests of parameters 
impact on mobile unit can be made. Simulations of unit with 3, 4, 5, 6, 12 and 36 sensors were 
performed in order to check influence of this parameter on autonomous unit. Sensors were 
evenly distributed around unit center with first one in front of mobile unit. 
During simulations of unit with 3 sensors, no movement was taken. Under dynamic condition 
changes of gas concentration, resultant vector was very unstable and changed every time step. 
Due to this, rotations were erratic and unit was not able to take the position enabling to make 
linear move. This effect was especially visible when autonomous unit was placed into axis of 
escaping gas. In this case, a kind of blockage appears, when unit was alternately rotating 
clockwise and anti-clockwise in next steps. This is due to changes of sensors positions after 
rotations and the nature of gas dispersion. When there are only three sensors, situation in which 
unit tries to correct his position appears, it makes rotation in calculated direction which changes 
position of sensors and concentrations on sensors are also automatically changed. Rotations are 
made toward sensor that detect the highest concentration, but in the next step, the same sensor 
would not measure the highest concentration and rotation in other direction was made. This 
creates endless loop and unit is blocked. Comparable results were obtain during simulations of 
unit with 4 and 5 sensors. In both cases, negative effect of blockage was eliminated and 
movement paths were similar. It appears that further increasing of sensors number has no 
significant influence on mobile unit behavior, and in consecutive tests only models of 4 and 5 
sensors were used. Tests show that P_1.0 algorithm is also very sensitive to local maximums. 
Stream of gas escaping from pipe creates vortex after short distance which are also local 
maximum of concentration. Mobile unit with P_1.0 algorithm is trying to follow this maximum 
and in practice it increases distance to leakage source.  
In order to eliminate this behavior, MV algorithm was created. First tests have shown huge 
increase of effectiveness of autonomous unit behavior compared to P_1.0 algorithm. Effect of 
following local maxima disappeared, behavior was less chaotic and vibrations (alternately 
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clockwise and anti-clockwise rotations, characteristic for P_1.0) occurred less frequently. To 
further increase effectiveness of mobile unit, influence of following parameters were examined: 

 For parameter A – distance between sensors and mobile unit center, values: 0.05 m, 0.1 m, 0.2 m, 
0.3 m and 0.4 m were tested; 

 For parameter i – number of sensors mounted on mobile unit, values: 3, 4, 5, 6, 12 and 36 were 
tested; 

 For parameter N – amplification factor for current resultant vector, values: 0.0, 0.1, 0.2, 0.3, 0.4, 
0.5, 0.6, 0.7, 0.8, 0.9 and 1.0, were tested; 

 For parameter l – number of steps included in average resultant vector calculations, values: 6, 10, 
15, 20, 30, 40, 50, 75 and 100 were tested. 

 
Because of large range of values for different parameters, test of all combinations required 
almost 3000 simulations. To avoid this, the reference values was chosen as follows: A = 0.1,  
i = 4, N = 0.2, l = 10 and for algorithm with this base parameters values, influence of different 
parameters was tested. This approach reduced number of simulations needed 
to 31. List of performed simulations is presented in the table 4 below, the best results are 
highlighted. 
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Table 4. MV algorithm 
Ordinal Name(value of A)(value of i)(value of N)(value of l) 
Study of the impact of parameter value A 
1 MV(A=0.05)(i=4)(N=0.2)(l=10) 
2 MV(A=0.1)(i=4)(N=0.2)(l=10) 
3 MV(A=0.2)(i=4)(N=0.2)(l=10) 
4 MV(A=0.3)(i=4)(N=0.2)(l=10) 
5 MV(A=0.4)(i=4)(N=0.2)(l=10) 
Study of the impact of parameter value i 
1 MV(A=0.1)(i=3)(N=0.2)(l=10) 
2 MV(A=0.1)(i=4)(N=0.2)(l=10) 
3 MV(A=0.1)(i=5)(N=0.2)(l=10) 
4 MV(A=0.1)(i=6)(N=0.2)(l=10) 
5 MV(A=0.1)(i=12)(N=0.2)(l=10) 
6 MV(A=0.1)(i=36)(N=0.2)(l=10) 
Study of the impact of parameter value N 
1 MV(A=0.1)(i=4)(N=0.0)(l=10) 
2 MV(A=0.1)(i=4)(N=0.1)(l=10) 
3 MV(A=0.1)(i=4)(N=0.2)(l=10) 
4 MV(A=0.1)(i=4)(N=0.3)(l=10) 
5 MV(A=0.1)(i=4)(N=0.4)(l=10) 
6 MV(A=0.1)(i=4)(N=0.5)(l=10) 
7 MV(A=0.1)(i=4)(N=0.6)(l=10) 
8 MV(A=0.1)(i=4)(N=0.7)(l=10) 
9 MV(A=0.1)(i=4)(N=0.8)(l=10) 
10 MV(A=0.1)(i=4)(N=0.9)(l=10) 
11 MV(A=0.1)(i=4)(N=1.0)(l=10) 
Ordinal Name(value of A)(value of i)(value of N)(value of l) 
Study of the impact of parameter value l 
1 MV(A=0.1)(i=4)(N=0.2)(l=6) 
2 MV(A=0.1)(i=4)(N=0.2)(l=10) 
3 MV(A=0.1)(i=4)(N=0.2)(l=15) 
4 MV(A=0.1)(i=4)(N=0.2)(l=20) 
5 MV(A=0.1)(i=4)(N=0.2)(l=30) 
6 MV(A=0.1)(i=4)(N=0.2)(l=40) 
7 MV(A=0.1)(i=4)(N=0.2)(l=50) 
8 MV(A=0.1)(i=4)(N=0.2)(l=75) 
9 MV(A=0.1)(i=4)(N=0.2)(l=100) 

 

Highlighted values in the table 4 were selected based on visual evaluation. They represent the 
best values of the parameter. Selected values are as follow: for parameter A: 0.05 and 0.1; for 
parameter i: 4 and 5; for parameter N: 0.2, 0.3 and 0.4; for parameter l: 10, 15 and 20. In order 
to test influence of them on each other all combinations of them were tested in further 
simulations. List of all 36 simulations are presented in table 5 below. Algorithms that gives the 
best results are highlighted. 
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  Table 5. Tested MV algorithms  
Ordinal Name(value of A)(value of i)(value of N)(value of l) 
1 MV(A=0.05)(i=4)(N=0.2)(l=10) 
2 MV(A=0.05)(i=4)(N=0.2)(l=15) 
3 MV(A=0.05)(i=4)(N=0.2)(l=20) 
4 MV(A=0.05)(i=4)(N=0.3)(l=10) 
5 MV(A=0.05)(i=4)(N=0.3)(l=15) 
6 MV(A=0.05)(i=4)(N=0.3)(l=20) 
7 MV(A=0.05)(i=4)(N=0.4)(l=10) 
8 MV(A=0.05)(i=4)(N=0.4)(l=15) 
9 MV(A=0.05)(i=4)(N=0.4)(l=20) 
10 MV(A=0.05)(i=5)(N=0.2)(l=10) 
11 MV(A=0.05)(i=5)(N=0.2)(l=15) 
12 MV(A=0.05)(i=5)(N=0.2)(l=20) 
13 MV(A=0.05)(i=5)(N=0.3)(l=10) 
14 MV(A=0.05)(i=5)(N=0.3)(l=15) 
15 MV(A=0.05)(i=5)(N=0.3)(l=20) 
16 MV(A=0.05)(i=5)(N=0.4)(l=10) 
17 MV(A=0.05)(i=5)(N=0.4)(l=15) 
18 MV(A=0.05)(i=5)(N=0.4)(l=20) 
19 MV(A=0.1)(i=4)(N=0.2)(l=10) 
20 MV(A=0.1)(i=4)(N=0.2)(l=15) 
21 MV(A=0.1)(i=4)(N=0.2)(l=20) 
22 MV(A=0.1)(i=4)(N=0.3)(l=10) 
23 MV(A=0.1)(i=4)(N=0.3)(l=15) 
24 MV(A=0.1)(i=4)(N=0.3)(l=20) 
25 MV(A=0.1)(i=4)(N=0.4)(l=10) 
26 MV(A=0.1)(i=4)(N=0.4)(l=15) 
27 MV(A=0.1)(i=4)(N=0.4)(l=20) 
28 MV(A=0.1)(i=5)(N=0.2)(l=10) 
29 MV(A=0.1)(i=5)(N=0.2)(l=15) 
30 MV(A=0.1)(i=5)(N=0.2)(l=20) 
31 MV(A=0.1)(i=5)(N=0.3)(l=10) 
32 MV(A=0.1)(i=5)(N=0.3)(l=15) 
33 MV(A=0.1)(i=5)(N=0.3)(l=20) 
34 MV(A=0.1)(i=5)(N=0.4)(l=10) 
35 MV(A=0.1)(i=5)(N=0.4)(l=15) 
36 MV(A=0.1)(i=5)(N=0.4)(l=20) 

 
Four sets of parameters that gives the best results was used for further tests with MV_AIR 
algorithm. Also full analysis of behavior in simulation was performed for them. Relationship 
between distance to leakage source and time of simulation are presented on figure 2 below. 
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Figure 2. Comparison of MV algorithms that gives best results 

 
As it is shown in diagrams above, the best results were performed with 
MV(A=0.1)(i=5)(N=0.2)(l=10) algorithm. With this algorithm, after 10s of simulation, mobile 
unit achieves the smallest distance to leakage source and also the best movement path. 
In the next step of research, MV_AIR modified algorithms with four best sets of parameters 
were used. The best sets of parameters were selected during work with MV algorithms. Figures 
3, 4, 5 and 6 present the comparison of MV and MV_AIR algorithms. 

 
Figure 3. Comparison of MV and MV_AIR algorithms with parameters: A = 0.1, i = 4, N = 0.2, l =10 
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Figure 4. Comparison of MV and MV_AIR algorithms with parameters: A = 0.1, i = 4, N = 0.2, l =15 

 
Figure 5. Comparison of MV and MV_AIR algorithms with parameters: A = 0.1, i = 5, N = 0.2, l =10 

 
Figure 6. Comparison of MV and MV_AIR algorithms with parameters: A = 0.1, i = 5, N = 0.2, l =15 
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The results presented above show that using of AIR modification improved behavior of mobile 
unit only in some case. Figure 7 shows a comparison of all fully analyzed algorithms. 

 
 Figure 7. Comparison of all fully analyzed algorithms 

 
Presented diagrams confirmed rightness of using AIR modification with parameters set: A=0.1, 
i=4, N=0.2, l=10, and A=0.1, i=5, N=0.2, l=15. The best results was performed with algorithm 
MV_AIR(A=0.1)(i=4)(N=0.2)(l=10). At the same time, it is clear that influences of main 
parameters and Air modification on mobile unit behavior are similar. It should be added that 
for all presented MV_AIR algorithms, parameter U (ratio between resultant vector for 
concentration and resultant vector for wind velocity) was set on value 0.3 (its influences was 
not examined during this work). 
 

CONCLUSIONS AND DISCUSSION 

Based on the results achieved and the number of tests performed, it can be assumed that created 
platform (of co-working programs) for performing tests of autonomous unit in virtual reality, 
was well designed. Due to high level of automation, interference of user is limited to minimum 
and only focused to working with automatic algorithms.  
Analysis of results shows that created algorithms work properly and they are able to track down 
leakage source using concentrations sensors. Due to this, computational sequence in form of 
algorithm that is able to localize leaks in pipelines and tanks with gas substances, was 
successfully created.  
Most of works connected with increasing effectiveness of mobile unit was concentrated on 
creating and upgrading similar algorithms and looking for best values of its parameters. The 
best results were obtained using MV_AIR algorithm with parameter values as follow:  
A = 0.1, i = 4, N = 0.2, l = 10, U = 0.3.  
In the future, some more test should be made to examine influence of parameter U in MV_AIR 
algorithm. In this work, mobile unit was designed as a land vehicle, but sensors can be also 
mounted on drone or another type of flying unit so algorithms can be modified to work in 3D 
simulations.  
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STRESZCZENIE 

W artykule przedstawiono problemy towarzyszące suszeniu konwekcyjnemu prowadzonemu w 
tradycyjny sposób wskazując na korzyści wynikające z zastosowania innowacyjnych metod 
suszenia. Korzyści te związane są z możliwością kształtowania jakości wysuszonego produktu w 
odniesieniu do potencjału bioaktywnego i właściwości sensorycznych ze szczególnym 
uwzględnieniem tekstury. Dzięki temu, możliwe do uzyskania właściwości funkcjonalne 
wysuszonego produktu mogą przynieść szereg korzyści prozdrowotnych w zakresie produkcji 
żywności nowej generacji. Szczególna uwaga została zwrócona na suszenie kombinowane 
polegające na odwadnianiu osmotycznym w zagęszczonych sokach o wysokim potencjale 
bioaktywnym i dosuszaniu z wykorzystaniem mikrofal. Wskazano także na możliwość 
wykorzystania nanotechnologii w projektowaniu właściwości funkcjonalnych wysuszonego 
produktu o przeznaczeniu spożywczym lub medycznym. Poruszony został także problem 
możliwości zmniejszenia energochłonności procesu suszenia dzięki wykorzystaniu ciepła 
odpadowego oraz zastosowaniu odnawialnych źródeł energii. 

 

Słowa kluczowe: bioaktywność, tekstura, suszenie kombinowane, nanotechnologia 

 

WPROWADZENIE 

Suszenie jest najstarszym i najbardziej powszechnym sposobem utrwalania produktów 
spożywczych stosowanym w celu wydłużenie okresu przydatności do spożycia. Wysuszony 
produkt powinien charakteryzować się aktywnością wody obniżoną do poziomu, przy którym 
nie jest możliwy rozwój mikroorganizmów. Najczęściej stosowaną metodą suszenia jest 
suszenie konwekcyjne. Podczas suszenia konwekcyjnego gorące powietrze, stosowane jako 
czynnik suszący, zapewnia energię niezbędną do odparowania wody z materiału i jednocześnie 
odprowadza parę wodną poza komorę suszenia. Mimo, że ta metoda nie wymaga dużych 
kosztów inwestycyjnych i jest bardzo efektywna w pierwszym etapie procesu suszenia, to 
jednak posiada wiele wad i ograniczeń. Przede wszystkim, jakość wysuszonych przy użyciu tej 
metody produktów jest stosunkowo niska ze względu na skurcz powodujący tworzenie twardej 
tekstury oraz zmiany chemiczne, powstające w rezultacie utleniania związków termicznie 
labilnych. Inną wadą suszenia konwekcyjnego jest czasochłonność i konieczność zużycia dużej 
energii w celu otrzymania produktu o odpowiednio niskiej zawartości wody. Dlatego, 
poszukiwane są inne sposoby suszenia zapewniające nie tylko większą efektywność 
energetyczną, ale także wyższą jakość wysuszonego produktu. 
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INNOWACYJNE SPOSOBY SUSZENIA 

Ograniczenia towarzyszące tradycyjnym sposobom suszenia mogą zostać zredukowane przez 
wprowadzenie bardziej dynamicznych technologii, takich jak suszenie pneumatyczne oraz 
„impinging stream drying”, które charakteryzują się przepływem dużych strumieni ciepła i 
masy. Innym rozwiązaniem jest wspomaganie procesu suszenia ultradźwiękami powodującymi 
zmiany strukturalne sprzyjające dyfuzji wody. Jednakże te zmiany mogą mieć ujemny wpływ 
na teksturę wysuszonego produktu. Kolejną innowacyjną metodą znacznie skracającą czas 
procesu jest suszenie pulso-fluidyzacyjne z wykorzystaniem mikrofal. W tej metodzie 
intensywnej dyfuzji wody w kierunku powierzchni suszonego materiału, przebiegającej 
zgodnie z prawem Fick’a oraz pod wpływem gradientu ciśnienia wywołanego wewnętrznym 
nagrzewaniem (Crank, 1990), towarzyszy ułatwione odprowadzanie pary wodnej z 
powierzchni cząstek znajdujących się w stanie fluidyzacji (Gawrzyński i Rychlik, 2007). Z 
kolei, warunkiem zapewniającym uzyskanie wysokiej jakości produktu jest eliminacja 
utleniania i wysokich temperatur. Warunek ten jest spełniony w przypadku suszenia 
sublimacyjnego (liofilizacji). Liofilizowane produkty odznaczają się minimalnym skurczu i 
nieznacznymi zmianami dotyczącymi zarówno składu chemicznego, jak i koloru. Niestety, 
suszenie sublimacyjne jest czasochłonnym i kosztownym procesem ze względu na wysokie 
koszty inwestycyjne i eksploatacyjne. Wprawdzie zastosowanie ogrzewania mikrofalowego w 
celu intensyfikacji sublimacji znacznie skraca czas suszenia, to jednak koszt jednostkowy 
suszenia nadal pozostaje na wysokim poziomie. Dlatego, alternatywnym rozwiązaniem jest 
suszenie mikrofalowo-próżniowe (VM), które trwając bardzo krótko charakteryzuje się dużą 
sprawnością energetyczną i zapewnia wysoką jakość wysuszonego produktu, porównywalną z 
jakością produktów liofilizowanych. Podczas suszenia VM energia mikrofal ulega 
transformacji termicznej za pośrednictwem cząsteczek wody o budowie dipolowej 
przyczyniając się do powstania wysokiego ciśnienia wewnątrz wilgotnego materiału. Wysokie 
ciśnienie nie tylko zapobiega zapadaniu się struktury komórkowej, ale także umożliwia szybki 
transport wilgoci w kierunku otoczenia o obniżonym ciśnieniu. W rezultacie, szybkość suszenia 
metodą VM, zależna od mocy generatora mikrofal, jest znacznie wyższa niż przy zastosowaniu 
konwencjonalnych metod suszenia. Opisane wyżej zjawisko znane jako „puffing” sprzyja 
utworzeniu porowatej struktury i przez to kruchej tekstury wysuszonego produktu (Scham i in., 
2001). Jednak duże nakłady inwestycyjne i wysoki koszt energii elektrycznej powodują, że 
metoda VM rzadko stosowana jest w praktyce do suszenia surowców o wysokiej wilgotności, 
tym bardziej, że intensywne parowanie wody z surowca może przekroczyć wydajności pompy 
próżniowej w początkowej fazie suszenia. W związku z tym, konieczne jest zmniejszenie masy 
surowca lub stosowanie dużej instalacji próżniowej. Ten problem można rozwiązać przez 
podsuszenia surowca przy użyciu metody konwekcyjnej, która jest bardzo efektywna w 
początkowej fazie suszenia. Dzięki operacji podsuszenia konwekcyjnego w komorze suszarki 
VM można umieścić znacznie więcej surowca w odniesieniu do suchej masy i tym samym 
zdecydowanie poprawić wydajność procesu stanowiącego suszenie kombinowane. 
Podsuszanie surowców metodą konwekcyjną przed dosuszaniem metodą VM obniżając 
całkowity koszt procesu sprzyja uzyskaniu produktu o wysokiej jakości (Calin i in., 2014). 
Jakość wysuszonego produktu może być nawet wyższa, a koszt suszenia kombinowanego 
jeszcze mniejszy przez zastosowanie w procesie podsuszania pompy ciepła. Mianowicie, 
pompa ciepła charakteryzuje się wysoką sprawnością energetyczną i dzięki generowaniu 
niskotemperaturowego czynnika suszącego zapewnia wysoki potencjał bioaktywny 
wysuszonego produktu o dużej zawartości polifenoli, wysokiej aktywności przeciwutleniającej 
i akceptowalnym wyglądzie. Z kolei, odpowiednie sterowanie mocą magnetronów podczas 
dosuszania VM może sprzyjać powstawaniu nowych składników aktywnych biologicznie, 
jednocześnie zapewniając kruchą teksturę wysuszonego produktu. Biorąc pod uwagę 
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efektywno  energetyczn  i jako  produktu, dobre rezultaty daje tak e u ycie jako czynnika 
susz cego azotu, dwutlenku w gla lub przegrzanej pary wodnej przy obni onym ci nieniu 
zamiast gor cego powietrza w tradycyjnym suszeniu konwekcyjnym. Tego rodzaju innowacja 
powoduje e, kontakt z tlenem jest maksymalnie ograniczony, a wymiana ciepła jest znacznie 
poprawiona. Okazuje si , e potencjał bioaktywny wysuszonego produktu mo na w znacznym 
stopniu zwi kszy  przez zastosowanie wst pnego odwadniania osmotycznego w 
zag szczonym soku owocowym przed suszeniem zasadniczym metod  VM (Rys. 1.). 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

Rysunek 18. Zawarto  polifenoli og łem w plastrach buraka wikłowego o r nej powierzchni wła ciwej  
wst pnie odwadnianych w soku aroniowym i dosuszanych metod  mikrofalowo-pr niow  przy zastosowaniu 

r nych poziom w mocy magnetron w (Lech i in., 2015) 
Nale y spodziewa  si  e zastosowanie odwadniania osmotycznego w zag szczonych sokach 
przed suszeniem kombinowanym zło onym z podsuszania przy u yciu pompy ciepła i 
dosuszania VM mo e z powodzeniem zosta  wykorzystane w przetw rstwie rolno-
spo ywczym. Podczas wst pnego odwadniania osmotycznego wyst puj  trzy rodzaje wymiany 
masy (Lech i in., 2015). Pierwszy z nich dotyczy przechodzenia wody z surowca do roztworu 
osmotycznego, drugi zwi zany jest z wnikaniem suchej substancji z roztworu osmotycznego 
do odwadnianego surowca, a trzeci, cz sto pomijany, polega na rozpuszczaniu składnik w 
nale cych do surowca w roztworze osmotycznym. Intensywno  ka dego rodzaju wymiany 
masy zale y od temperatury, st enia i składu roztworu osmotycznego. Optymalne st enie 
roztworu osmotycznego zapewnia wysok  skuteczno  odwadniania i opr cz korzystnego 
wzbogacania w cenne składniki poprawia smak i zapach wysuszonego produktu. 
Wykorzystanie ultrad wi k w podczas wst pnego odwadniania osmotycznego mo e 
przyspieszy  proces wymiany masy, a przez to zwi kszy  korzystny bilans zmian chemicznych 
w surowcu ro linnym. Ostatecznie, propozycja kombinowanego sposobu usuwania wody z 
surowca ro linnego polegaj ca na sukcesywnym zastosowaniu innowacyjnych metod suszenia 
mo e znacz co poprawi  jako  produktu końcowego przynosz c znaczny wkład do rozwoju 
przemysłu spo ywczego. 
 

NANOTECHNIKA W SUSZARNICTWIE 

Innym zagadnieniem jest suszenie ekstrakt w z ro lin zawieraj cych substancje bioaktywne 
prowadzone w taki spos b, aby wysuszony produkt charakteryzował si  szczeg lnymi 
wła ciwo ciami funkcjonalnymi. Cel ten mo na osi gn  dzi ki mikroenkapsulacji z 
wykorzystaniem suszenia rozpryskowego (Adamiec i Kalemba, 2006). Zwykle, proces 
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suszenia poprzedzony jest przygotowaniem wieloskładnikowej emulsji zawieraj cej składniki 
no nika i rozpuszczonej substancji aktywnej. W rezultacie wysuszony produkt składa si  z 
mikrokapsułek o strukturze, kt ra zale y od wła ciwo ci fizycznych składnik w tworz cych 
emulsj  (Rys. 2).  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

Rysunek 2. Struktura mikrokapsułek: (A) z ci głym rdzeniem i powłok , (B) wielordzeniowa w matrycy z 
materiału no nikowego (Benita, 1996) 

 
W innym rozwi zaniu rozpylacz o specjalnej konstrukcji umo liwia podczas suszenia 
zamykanie aktywnych substancji w mikrokapsułkach utworzonych z szeregu warstw 
biopolimerowych. Odpowiednie zaprojektowanie struktury mikrokapsułek i sposobu 
dozowania pozwala na uwalnianie aktywnych substancji w wybranych obszarach lub narz dach 
ludzkiego organizmu (Gorka i in., 2005). Z tego punktu widzenia wymagaj ca wi kszej 
precyzji nanoenkapsulacja stanowi wyzwanie mog ce przynie  szereg korzy ci 
prozdrowotnych w zakresie produkcji ywno ci nowej generacji lub lepszych rezultat w 
leczniczych w zakresie medycyny przez zwi kszenie efektywno  kuracji.  
 

ZAGADNIENIA ENERGETYCZNE 

Nowatorskie technologie suszenia s  coraz bardziej popularne w uzyskaniu innowacyjnych 
produkt w o wymaganej jako ci. Jednak proces usuwania wody z wilgotnego surowca jest 
energochłonny niezale nie od zastosowanej metody suszenia. Dlatego, przy opracowywaniu 
nowych technologii suszenia powinny by  brane pod uwag  r ne sposoby zmniejszenia 
zu ycia energii wraz z mo liwo ci  wykorzystania r deł odnawialnych. Do tych sposob w 
nale y ł czenie r nych metod suszenia (Rys. 3.), obr bka wst pna zmierzaj ca do zwi kszenia 
dyfuzji wody w suszonym materiale przez spowodowanie zmian strukturalnych sprzyjaj cych 
transportowi wody lub modyfikacji powierzchni suszonego materiału w celu ułatwienia 
odparowania wody do otoczenia. Wa ny jest tak e stopień rozdrobnienia materiału, kt ry 
powinien by  dostosowany do sposobu suszenia (Figiel, 2009) oraz racjonalne sterowanie 
temperatur  i przepływem czynnika susz cego lub moc  generator w mikrofal albo 
ultrad wi k w w zale no ci od fazy suszenia. Te działania, prowadzone w celu zwi kszenia 
efektywno ci energetycznej procesu suszenia, cz sto sprzyjaj  tak e poprawie jako ci 
wysuszonego produktu. Przy obecnym nacisku na przeciwdziałanie zmianom klimatycznym 
nie mo na pozwoli  na marnowanie ciepła odpadowego towarzysz cego procesowi suszenia. 
Ciepło odpadowe w zale no ci od sposobu lub fazy suszenia mo na wykorzysta  w systemie 
rekuperacji albo recyrkulacji. Niew tpliwie, wysok  sprawno  energetyczn  procesu mo e 

materiał no nikowy 
(zamykaj cy) 

materiał rdzeniowy 
(aktywny) 

A B 
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zapewnić moduł pompy ciepła zastosowany w suszeniu konwekcyjnym, szczególnie przy 
wykorzystaniu czynnika suszącego w postaci przegrzanej pary wodnej w warunkach 
obniżonego ciśnienia. Z kolei, powszechność stosowania kolektorów słonecznych i gruntowych 
wymienników ciepła oraz perspektywa spadku cen paneli fotowoltaicznych sprzyja 
wykorzystaniu tych źródeł ciepła do energetycznego wspomagania procesu suszenia. 
 

 
Rysunek 3. Zużycie energii właściwej podczas suszenia plastrów czosnku metodą łączoną polegającą na 

podsuszaniu konwekcyjnym do wilgotności 15, 30 i 45% oraz dosuszaniu mikrofalowo-próżniowym przy mocy 
magnetronów 240, 360 i 480 W (Calin i in., 2014) 
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ABSTRACT 

The paper presents results of the research, which aimed to assess the possibility of using multi-stage 
ultrafiltration and ceramic membranes with an active TiO2/ZrO2 layer with the cut-off in the range of 8.0 – 300.0 
kDa for purification of waste brines from fish processing and extraction of protein fraction. The study was carried 
out using pilot plant with a commercial tubular module with filtration area of 0.35 m2, under constant process 
conditions, temperature of 25°C, transmembrane pressure of 0.2 MPa and CFV of 5 m/s. The experimental studies 
on the process of waste brine purification and fractionation were performed using hybrid and multi-stage 
technological schemes: filtration  UF1  UF2  UF3. Based on the experimental results a three-stage 
ultrafiltration using membranes with cut-off of 150, 50 and 8 kDa was proposed. Application of decision support 
system, DSS led to the solution confirming the selection of membranes made on the basis of experimental research. 

 

Keywords: multistage ultrafiltration, ceramic membranes, industrial brine, decision support system 

 

INTRODUCTION 

The use of membrane processes is becoming increasingly popular for wastewater reuse 
application. Compared to conventional physical and chemical treatment methods, membrane 
processes have the advantages of improving water quality by selectively eliminating a wide 
spectrum of contaminants (physical, chemical and microbiological) from wastewater. The 
ultrafiltration process (UF) with application of inorganic membranes is currently preferred 
technology for deriving adequate quality product water from used water.  

 
Fish processing industry is characterized by high level of water consumption and the production 
of huge amount of salted wastewater. Spent brine produced in fish processing is troublesome 
by-product because of a very high content of sodium chloride, but on the other hand contains 
valuable substances derived from the fish being processed. Thus, recycling of treated brine and 
valuable substances in the form of fish proteins and protein hydrolysis products is motivated by 
the potentially significant reduction in freshwater demand and waste treatment requirements as 
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well as the conservation of materials. Advantages of applying the membrane processes and 
inorganic membranes for treatment of waste brine are that they can be used for both treating 
brine as well as recovering proteins. Inorganic membranes have high practical application 
potential because of their high-performance and fouling resistant properties.  
 
The salting is main process in the fish processing. Some environmental problems, including 
spent brine treatment have resulted from the continuous development of fish industry. Spent 
brine contains inorganic and organic particles, and has deep dark color, high turbidity and 
conductivity. The concept of regeneration of waste brine with the aim of closing water loops in 
the fish processing consisted of pretreatment step and multi-stage ultrafiltration process is 
presented in earlier papers (Szaniawska, 2013, Szaniawska et al, 2014). Previous studies 
showed that the ultrafiltration membrane with a cut-off of 150 kDa may be used as a main step 
in a hybrid technology for the removal of protein and the protein hydrolysis products from spent 
brines (Szaniawska et al, 2014, Szaniawska et al, 2013, Kuca i Szaniawska, 2009). The paper 
presents the results of research on the process of regeneration and fractionation of waste brine 
from fish processing plants. The waste brines tested were having different protein contents ( 
1.5 – 16.5 g/dm3) and high sodium chloride concentration (up to 14.5% w/w). The aim of the 
research was to select the proper membrane cut-off for multi-stage ultrafiltration membrane 
system. In this pilot scale feasibility study, a three-stage membrane system preceded by 
pretreatment on bag filter was proposed to clarify brine and remove protein fraction (Figure 1). 
   

 
 
Figure 1. The scheme of proposed multi-stage membrane system for regeneration of waste brine; SS-waste brine; 
SZ – cleansed brine; F- bag filtration 100 m; UF1 – UF3 – ultrafiltration steps using ceramic membranes; FP1-
FP3- retentates (fish protein fractions) (Cwirko et al, 2015) 
 

EXPERIMENTAL 

In this study, total protein concentration, TPC, g/dm3 and turbidity, NTU was used to evaluate 
effectiveness of multi-stage process for purification of spent brine for future reuse. The 
experiments were carried out using a pilot ultrafiltration system with commercial 23-channeled 
module consisted of non-cylindrical ceramic membranes (active layer TiO2/ZrO2) with 
filtration area of 0.35 m2. Ultrafiltration runs were carried out using ceramic membranes with 
different cut-off in the range of  8.0-300.0 kDa (Table 1). The filtration runs (T1-T4) using 
waste brine from fish processing were performed as multi-stage process at constant temperature 
(T = 298K), constant transmembrane pressure, (TMP = 0.2 MPa) and constant cross-flow 
velocity (CFV=5 m/s). The operation time for ultrafiltration runs was in the 20-75 minute range. 

Table 1. Ceramic membrane cut-off used in the multi-stage ultrafiltration of waste brine from fish processing; 
T1-T4 experimental filtration runs, T5*membrane system selected by DSS 
 

Filtration 
runs 

Membrane cut-off, kDa 
UF1 UF2 UF3 

T1 300 150 - 
T2 150 50 - 
T3 300 150 50 
T4 50 15 8 
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T5* 150 50 8 
 
 
The filtration runs T1 and T2 were conducted as two-stage ultrafiltration system. The scheme 
of this membrane system is presented in previous paper (Szaniawska et al, 2014). In the next 
step of research the three-stage membranes system was tested (T3, T4). In each case, 
ultrafiltration tests were preceded by bag filtration (F). Membrane cross-flow processes (UF1, 
UF2, UF3) were realized in half-open mode, with the continuous permeate (P) discharge and 
recycling of the retentate (R)  to the feed tank. The filtrate or permeate from the preceding stage 
was the feed in the next one. The pilot scale membrane system contained feed tank, pressure 
pump, UF membrane module, heat exchanger (cooler) and permeate tank. The following waste 
brine flow direction was used: feed tank    pressure pump   membrane module    heat 
exchanger   permeate tank.  
 
Fouled ceramic membranes were cleansed according to procedure recommended by membrane 
supplier. The efficiency of tested membrane was analyzed using total protein content (TPC)  in  
waste brine (SS), filtrate (F), and permeates (P), as well as total rejection coefficient, r 
calculated using formula: r = 1 – CP/CSS, where CP, CSS are total protein concentrations in the 
permeate and spent brine, respectively. The concentration of total protein in brine, filtrates, 
permeates and retentates were calculated on the base of TKN (Total Kjeldahl Nitrogen) analysis 
using formula: TPC = 6.25 x TKN.  
 

RESULTS AND DISCUSSION 

The experimental results characterizing membrane selectivity obtained for  tested multi-
stage ultrafiltration runs,  T1 – T4 (Table1 ) using ceramic membrane with cut-off 300, 150, 
50, 15 and 8 kDa are presented in Table 2 and Figures 2-4.  

Table 2. Effectiveness of multi-stage membrane system in relation to TPC; tested schemes: T1 -  T4; T5* proposed 
multi-stage system selected by DSS 

Filtration runs/ 
steps 

TPC in SS, 
g/dm3 

TPC in  P, 
g/dm3 

TPC rejection 
for one step 

TDC rejection 
for multi-stage 

system 
T1 
F 

UF300 
UF150 

16.2  
12.9 
8.1 
9.0 

 
0.20 
0.37 

- 

 
 

 
0.44 

T2 
F 

UF300 
UF150 

12.2  
8.9 
6.5 
5.2 

 
0.27 
0.27 
0.20 

 
 
 

0.57 
T3 
F 

UF300 
UF150 
UF50 

3.6  
2.98 
2.74 
1.60 
1.50 

 
0.17 
0.08 
0.42 
0.06 

 
 
 
 

0.58 
T4 
F 

UF50 
UF15 
UF8 

4.1  
3.47 
2.48 
2.29 
1.98 

 
0.16 
0.29 
0.08 
0.14 

 
 
 
 

0.52 
T5* 

UF150 
UF50 
UF8 

3.9  
2.07 
1.33 
1.16 

 
0.47 
0.36 
0.13 

 
 
 

0.70 
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The changes of total protein content in filtrate and permeate during mutli-stage ultrafiltration 
process of spent brine from fish processing are presented in Table 2 and Figure 2 and 3. 
Table 2 also includes the values of total protein rejection calculated for one stage and for  
multi-stage membrane system. The highest one-stage rejection of total protein was obtained 
for membrane 150 kDa and mutli-stage system T3 and for membrane 50 kDa and multi-
stage system T4, and equaled 0.42 and 0.29, respectively. The values of protein rejection 
calculated for pre-filtration of spent brine on bag filter indicate that about 20 % of protein is 
removed in this step. 
 

 
 
Figure 2. Changes of total protein content in filtrate and permeates during multistage ultrafiltration tests of 
waste brine for different initial protein content, SS; filtration runs T1 and T3 
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Figure 3. Changes of total protein content, BO, g/dm3 in filtrate, F and permeates, P50, P15, P8 during 
multistage ultrafiltration tests of waste brine for different initial protein content, SS; filtration runs T4  
 

 
 
Figure 4. Total protein content in waste brine, SS, permeate, P and retentate, R for filtration runs T3  and T4 
 
 
The analysis of the data presented in Figure 4 leads to the conclusion that membranes with 
cut-off 150, 50 and 8 kDa could be used in multi-stage ultrafiltration system for effective 
purification of waste brine.  
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The quality of the purified brine was also evaluated using turbidity measurement. In the 
ultrafiltration process of brine with turbidity of 498 NTU using the scheme T3 the obtained 
final retention factor was 0.993. The permeate after ultrafiltration through the membrane of 
150 kDa was characterized by turbidity lowered to 3-4 NTU. Using the technological 
scheme T4 the brine with the initial turbidity of 200 NTU was purified by the 50 kDa 
membrane to the level of 1 NTU, and using membranes of 8 and 15 kDa it was purified to 
the level of 0.3-0.4 NTU. The pictures of permeate samples are shown in Figure 5. 

. 

a)    b)   c)   d)  e) 
                              

 

 

Figure 5. The photos of permeate samples after ultrafiltration of industrial waste brine using ceramic 
membranes with different cut-off: a) 300; b)150; c) 50; d) 15 and e) 8 kDa, respectively 

 

A decision support system, DSS was used for evaluation of rejection and total protein 
content for proposed multi-stage ultrafiltration process (Figure 1 ) and membranes with cut-
off 150, 50 and 8 kDa, selected during experimental study. DDS was created using Matlab 
prototyping environment based on the principles of genetic algorithms and experimental 
data obtained during the process of ultrafiltration of model brines from fish processing 
(Gabriel-Polrolniczak et al, 2016). DSS allows selection of the best treatment or 
fractionation scheme taking into account the maximum total protein retention the minimum 
number of connections between the individual membrane modules, the minimum 
concentration of the removed component in the final permeate, possibly low TMP and 
minimum fouling (depending on the permeate volume flux, Jv). Figure 6 presents the graph 
with solution obtained applying the DSS for proposed waste industrial brine treatment 
scheme.  
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Figure 6. Graf of solution obtained using the decision support system for proposed waste industrial brine treatment 
scheme and experimentally selected ceramic membranes 
 
Estimated by DSS total protein rejections for one stage were used for calculation of TPC, g/dm3 
and TPC rejection for multi-stage system (Table 2, filtration run, T5 ) 
 

CONCLUSION 

 
Waste brine generated by fish processing industry should be treated to fulfill environmental 
requirements. While seeking environmental and economic technology for spent brines 
utilization the concept of multi-stage membrane system with the aim of closing water loops as 
well as reusing of recovered byproducts is the most perspective. Due to the high concentration 
of suspended matter in fish brines several steps in developed treatment technology are required, 
pretreatment by filtration, protein fractionation by multi-stage ultrafiltration with different cut-
offs and nanofiltration to clean thoroughly water with salts, if applicable. 
 
In this research, the effectiveness of the ultrafiltration membrane system for purification and 
fractionation of waste brine from fish processing was evaluated. Conclusions of this study 
include the following: 
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- analysis of the experimental results of total protein content in permeates  as well as total 
protein rejection calculated for one stage and  multi-stage ultrafiltration system allows selection 
of suitable membrane for each step of brine regeneration and protein fractionation 
- the highest values of total protein rejection for one stage in multi-stage systems investigated 
were obtained for ceramic membrane with cut –off 150, 50 and 8  kDa  
- values of total protein rejection for multi-stage systems investigated are in the range of 0.52-
0.58; moreover, total protein rejection for two-stage and three-stage systems is comparable 
when membrane with cut-off 150 kDa  is used  
- solution concerning the choice of membrane cut-off obtained with the employment of decision 
support system, DSS  confirms conclusions drawn on the basis of experimental data for selected 
multi-stage membrane system  
- the results from this study will be helpful in future study for optimization of selected multi-
stage system as well as in designing membrane systems for  practical application. 
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STRESZCZENIE 

W pracy sformułowano model numeryczny opisujący dynamikę sprawności filtracji oraz spadku 
ciśnienia podczas procesu filtracji aerozoli ciekłych. Model ten został zbudowany w oparciu o 
fenomenologiczny opis zjawisk transportu kropel zachodzących wewnątrz filtra włókninowego 
podczas filtracji. Charakteryzuje się on stosunkowo dużą prostotą, mała ilością parametrów 
dobieranych empirycznie (jedynie dwa takie parametry), a przy tym daje wyniki w dużym stopniu 
zgodne z wynikami doświadczalnymi. 

 

Słowa kluczowe: filtracja aerozoli ciekłych; filtry włókninowe; sprawność filtracji; model numeryczny 

 

WPROWADZENIE 

Filtracja powietrza i innych gazów jest istotnym zagadnieniem inżynierii chemicznej. Coraz 
bardziej rygorystyczne normy związane z nowo wprowadzanymi przepisami dotyczącymi 
jakości powietrza wymuszają konieczność ciągłej poprawy efektywności systemów 
oczyszczania powietrza i gazów odlotowych z różnych procesów przemysłowych. 
Powszechnie wiadomo, że w celu osiągnięcia wysokiej sprawności usuwania z gazów cząstek 
o rozmiarach mikronowych i submikronowych najlepsze wyniki osiągają filtry włókninowe. W 
wielu instalacjach stanowią one ostatni etap oczyszczania gazów, a zatem decydują o 
ostatecznej zawartości cząstek aerozolowych emitowanych do atmosfery. Dlatego właśnie w 
ostatnim czasie wiele uwagi poświęcono opisowi procesu filtracji gazów zachodzącemu na tych 
filtrach. Zjawiska towarzyszące separacji cząstek stałych zostały dość dobrze poznane, 
zarówno od strony doświadczalnej, jak i teoretycznej. Znajomość dynamiki tych zjawisk 
pozwoliła na sformułowanie szczegółowego opisu dynamiki sprawności i spadku ciśnienia na 
filtrze włókninowym w trakcie jego pracy. Nieco gorzej poznane są zmiany parametrów filtra 
zachodzące w trakcie filtracji aerozoli ciekłych (mgieł). Większość prac poświęcona temu 
zagadnieniu prezentuje wyłącznie wyniki doświadczalne (Charvet i in., 2010). Ponadto, 
dotyczą one przede wszystkim dynamiki spadku ciśnienia na filtrze, pomijając niemal zupełnie 
najbardziej interesujący użytkownika parametr procesu, jakim jest sprawność filtracji (Charvet 
i ni., 2008; Frising i in., 2005). 
Niniejsza praca ma za zadanie wypełnić tę lukę i przedstawić kompleksowy opis zmian 
parametrów filtracji aerozoli ciekłych zachodzących w trakcie trwania procesu. Głównym 
celem pracy jest sformułowanie modelu matematycznego filtracji, pozwalającego nie tylko 
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opisać jakościowo zmiany parametrów procesu, ale również w pewnym stopniu przewidzieć te 
zmiany (gdy znana jest struktura oraz warunki pracy filtra). Podstawą do stworzenia 
omawianego procesu jest szczegółowy opis elementarnych zjawisk zachodzących podczas 
procesu filtracji, który został przedstawiony w naszych poprzednich pracach. Zjawiska te to 
depozycja kropel na kolektorach, tj. włóknach filtracyjnych, ociekanie włókien, koalescencja 
oraz resuspensja (wtórne porywanie) kropel. Wyniki obliczeń wykonanych w oparciu o 
sformułowany w pracy model zostaną porównane z wynikami pomiarów doświadczalnych dla 
filtrów o różnej strukturze. 
 

SFORMUŁOWANIE MODELU 

Zarówno model dynamiki sprawności filtracji jak i spadku ciśnienia na filtrze został 
skonstruowany w oparciu o następujący opis fenomenologiczny procesu filtracji aerozoli 
ciekłych na filtrach włókninowych. Początkowa sprawność usuwania kropel jest taka sama, jak 
sprawność usuwania cząstek stałych na filtrach włókninowych. Wynika to z faktu, że krople o 
niewielkich rozmiarach (rzędu kilku mikrometrów) zachowują się w warunkach procesu 
podobnie jak cząstki stałe, tzn. posiadają stabilny sferyczny kształt i nie ulegają istotnym 
deformacjom ani rozpadowi. Początkowa sprawność filtracji jest zatem opisana wyrażeniem 
(Mead-Hunter i in., 2014):  
















 





 fd
ZE

1
4exp1  (1) 

gdzie   oznacza sprawność pojedynczego włókna,   - gęstość upakowania, Z – grubość filtra, 
a fd  - średnią średnicę włókna filtracyjnego. Sprawność ta jest wyznaczana jako suma 
sprawności będących efektem różnych mechanizmów depozycji (przede wszystkim 
mechanizmu bezwładnościowego, dyfuzyjnego oraz bezpośredniego zaczepienia) w sposób 
analogiczny do zaproponowanego przez Lee i Liu (1982). Początkową wartość spadku 
ciśnienia wyznacza się natomiast w oparciu o wyrażenie zaproponowane przez Daviesa (1973):  

*

2
5

2
3

161
64

fd
vZP






 

D


  (2) 

gdzie *
fd  oznacza tzw. średnicę Daviesa, tj. taką wartość średniej średnicy włókien, przy której 

spadek ciśnienia o rozkładzie monodsypersyjnym średnic włókien byłby taki sam, jak spadek 
ciśnienia na rozważanym filtrze. 
W kolejnym etapie filtracji, gdy na włóknach filtru zgromadzona jest już niewielka ilość cieczy, 
można przyjąć, że kolejne krople zatrzymywane są głównie wtedy, gdy „trafią” na suchy (nie 
pokryty cieczą) fragment włókna. Zarówno obserwacje mikroskopowe, jak i symulacje 
numeryczne pokazują, że krople swobodne zderzające się z kroplami zdeponowanymi na 
włóknach praktycznie natychmiast ulegają powtórnemu porwaniu. W celu uwzględnienia tego 
faktu w modelu procesu, przyjmuje się, że krople zdeponowane na włóknach posiadają zbliżoną 
średnicę oraz odległości pomiędzy nimi są stałe. Sprawność filtracji podczas tego etapu przy 
powyższych założeniach dana jest zależnością:  
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gdzie d  oznacza średnią odległość miedzy zdeponowanymi kroplami, dd  – ich średni rozmiar, 
a S – saturację cieczy wewnątrz filtra. Te dwie pierwsze wielkości mogą być wyznaczone na 
podstawie zależności przedstawionych w pracy (Mead-Hunter i in., 2014). 
Spadek ciśnienia  w tym etapie filtracji może być natomiast obliczony w oparciu o ideę tzw. 
wilgotnej średnicy Daviesa, zdefiniowanej jako: 

2

0

**
, 















fwf dd  (4) 

Średnica ta uwzględnia wpływ obładowania włókien filtracyjnych zdeponowaną cieczą. Jej 
wartość należy wstawić w miejsce *

fd  do wzoru (2). 
Omawiane przybliżenie jest wystarczająco realistyczne dla przypadku, gdy pomiędzy 
włóknami nie występują mostki cieczowe (lub występują na tyle rzadko, że ich obecność może 
być pominięta). Na etapie, na którym mostki te zaczynają się masowo tworzyć, odgrywają one 
istotny wpływ zarówno na sprawność filtracji jak i na spadek ciśnienia na filtrze. Aby opisać 
ten wpływ w ramach omawianego modelu należy zauważyć, że mostki cieczowe praktycznie 
nie ulegają ani resuspensji, ani przemieszczeniom. Fakt ten wynika ze stosunkowo dużej 
długości linii kontaktu (w porównaniu np. z długością linii kontaktu dla kropli o tej samej 
objętości, osadzonej na pojedynczym włóknie). W związku z tym można je traktować jako 
struktury blokujące pewne obszary filtra, czyli zmniejszające jego powierzchnię czynną. Przy 
takim założeniu sprawność filtracji może być obliczona przy użyciu zależności: 

    10EE  (5) 

gdzie  oznacza efektywny stosunek powierzchni „zablokowanej” do całkowitej w fazie 
filtracji ustalonej, E0 – sprawność obliczoną według wzoru (1) (bez uwzględnienia 
występowania mostków cieczowych). Parametr , podobnie jak krytyczna wartość gęstości 
upakowania kr, przy której dochodzi do intensywnego tworzenia mostków cieczowych, może 
być otrzymany przez porównanie wyników modelu z wynikami eksperymentu. Jak się jednak 
okaże w dalszej części pracy, wartości obu tych parametrów słabo zależą zarówno od struktury 
filtra (charakteryzowanej przez takie wielkości, jak porowatość czy średnia średnica włókien) 
jak i od warunków filtracji (charakteryzowanych przede wszystkim przez prędkość liniową 
gazu). 
Wreszcie, spadek ciśnienia na filtrze w ostatnim etapie dany jest wyrażeniem analogicznym do 
(2), w którym w miejsce  należy podstawić kr, a w miejsce średnicy Daviesa – wilgotną 
średnicę Daviesa. 
W pracy (Gac, 2015) wykazano, że wyniki bardziej zbliżone do doświadczalnych można 
uzyskać, wprowadzając do modelu dwa dodatkowe parametry. Jeden z nich określa stosunek 
krytycznej gęstości upakowania wyznaczonej z modelu do rzeczywistej. Motywacją do jego 
wprowadzenia jest fakt, że część cieczy zatrzymanej wewnątrz filtra może być - i zwykle jest - 
„zamknięta” wewnątrz wspomnianych wcześniej „martwych” obszarów i nie wpływa 
bezpośrednio na sprawność filtracji czy spadek ciśnienia na filtrze. Drugi parametr określa 
natomiast szybkość narastania powierzchni zablokowanej. Jego wprowadzenie motywowane 
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jest założeniem, w myśl którego przejście od etapu początkowego filtracji do etapu 
równowagowego nie zachodzi skokowo, lecz stopniowo. Wspomniany parametr określa 
właśnie czas trwania tego etapu przejściowego. Jednak w niniejszej pracy przedstawione 
zostaną jedynie wyniki obliczeń wykonanych przy użyciu podstawowej wersji modelu, 
zawierającej jedynie dwa parametry empiryczne. 
 

WYNIKI 

Na rys. 1. przedstawiono porównanie sprawności filtracji zmierzonej doświadczalnie oraz 
wyznaczonej przy pomocy modelu opisanego w poprzednim rozdziale dla filtra f5. Filtr ten 
charakteryzował się średnią średnicą włókien równą 5 m, gęstością upakowania dla suchego 
filtru – 0,059 oraz grubością 2,55 mm. Jak widać, przy odpowiednim doborze parametrów 
modelu (dla omawianego filtra oraz prędkości liniowej gazu równej 0,2 m/s 58,0kr  oraz 

84,0 ) udało się uzyskać zadowalającą zgodność pomiędzy wynikami eksperymentu a 
wynikami działania modelu. Zgodność ta zachodzi również dla innych wartości masy filtra, nie 
pokazanych na rys. 1.  
 

a)    b) c)  

Rysunek 19. Sprawność filtracji dla filtra f5 dla trzech różnych mas filtra: (a) 0,4361 g (masa początkowa), (b) 
3,5102 g oraz (c) 5,3317 g (masa maksymalna). 

 
Podobną zgodność uzyskano również dla filtrów o innych parametrach strukturalnych. Rys.2. 
przedstawia analogiczne porównanie dla filtra nano, zbudowanego z włókien submikronowych 
(średnia średnica 0,8 m). Dla tego filtra – przy analogicznej prędkości liniowej gazu, 
parametry modelu przyjęły następujące wartości: 179,0kr  oraz 81,0 .  
 

a)  b)  c)  
Rysunek 2. Sprawność filtracji dla filtra nano dla trzech różnych mas filtra: (a) 0,6739 g (masa początkowa), (b) 

3,7009 g oraz (c) 8,8860 g (masa maksymalna). 
 
Z porównania wartości tych parametrów dla obu omawianych filtrów – a także dla innych 
badanych przez nas filtrów – można wywnioskować, że wartość krytyczna gęstości upakowania 
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jest rosnącą funkcją średniej średnicy włókien filtracyjnych, natomiast współczynnik 
blokowania powierzchni niemal nie zależy od struktury filtra. Wyniki przedstawione w pracy 
(Gac, 2015) pozwalają stwierdzić ponadto, że kr  maleje z prędkością liniową gazu, natomiast 
parametr   jest również od tej wielkości praktycznie niezależny. Przedstawione rozważania 
pozwalają zatem oszacować oba parametry modelu, o ile tylko znana jest struktura filtra oraz 
warunki prowadzenia procesu filtracji. Co za tym idzie, możliwe jest przewidzenie takich 
własności filtra, jak maksymalna masa cieczy zatrzymanej oraz czas jego życia bez 
wykonywania pomiarów. Świadczy to o możliwościach predykcyjnych omawianego modelu. 
Rys. 3. przedstawia przykładowe wyniki wyznaczania dynamiki spadku ciśnienia w oparciu o 
omawiany model oraz ich porównanie z wynikami eksperymentalnymi. Tym razem wyniki 
dotyczą jednego filtra przy trzech różnych prędkościach liniowych powietrza. Z 
przedstawionego porównania można wywnioskować, że model zaprezentowany w niniejszej 
pracy bardzo dobrze opisuje również dynamikę spadku filtracji. Więcej porównań, również dla 
filtrów o innych własnościach strukturalnych, zamieszczono w pracy (Gac, 2015). 

 
Rysunek 3. Zależność spadku ciśnienia na filtrze od masy oleju zatrzymanej przez filtr (w odniesieniu do 

jednostki objętości filtrowanego powietrza) - porównanie wyników eksperymentalnych (Charvet i in., 2008) oraz 
wyników modelowania numerycznego przy użyciu modelu przedstawionego w niniejszej pracy, dla trzech 

wartości prędkości liniowej powietrza. 
 

PODSUMOWANIE 

W pracy przedstawiono stosunkowo prosty, ale efektywny model matematyczny filtracji 
aerozoli ciekłych na filtrach włókninowych. Model ten został sformułowany w oparciu o 
szczegółową analizę elementarnych zjawisk mikroskopowych zachodzących wewnątrz filtra 
podczas procesu filtracji. Ze względu na złożoność opisu ilościowego tych zjawisk i - tym 
samym - trudności związane z uwzględnieniem wpływu tych zjawisk na mierzalne parametry 
procesu, do omawianego modelu wprowadzono dwa parametry empiryczne. Wartości tych 
parametrów są wyznaczane w oparciu o wyniki eksperymentów. Szczegółowa analiza wyników 
doświadczeń pozwala stwierdzić, że wartości tych parametrów słabo zależą od warunków 
filtracji jak i od struktury filtra. Mogą one zatem zostać oszacowane również dla przypadków, 
dla których nie zostały przeprowadzone doświadczenia. Z tego faktu wynika, że omawiany 
model jest w stanie nie tylko odtworzyć zmiany sprawności filtracji oraz spadku ciśnienia 
podczas procesu filtracji aerozoli ciekłych, lecz również przewidzieć dynamikę tych 
parametrów w trakcie przebiegu procesu filtracji. 
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STRESZCZENIE 

Prezentowana praca przedstawia wyniki badań współczynników transportu ciepła, masy i pędu dla 
pian stałych oraz ich porównanie z wartościami współczynników dla powszechnie stosowanych 
wypełnień reaktorów katalitycznych, takich jak złoże ziaren usypanych oraz wypełnienie 
monolityczne. Charakterystyki transportu dla pian stałych są korzystne w porównaniu z innymi 
wypełnieniami. Przeprowadzono również testy katalitycznego dopalania toluenu. Katalizator, 
poprzez warstwę pośrednią (washcoat) osadzony został na pianie ceramicznej. Zaobserwowano 
wyższy stopień konwersji toluenu na pianie stałej w porównaniu do analogicznego procesu 
prowadzonego na monolicie. 

 

Słowa kluczowe: piany stałe, współczynniki transportu, dopalanie katalityczne, wypełnienia strukturalne 

 

WPROWADZENIE 

Piany stałe reprezentują nowoczesną generację materiałów porowatych, które już od wielu 
lat wzbudzają duże zainteresowanie pod względem udoskonalania sposobów ich produkcji,  
a przede wszystkim potencjalnych możliwości ich zastosowań. W porównaniu do materiału 
litego, piany stałe charakteryzują się mniejszą przewodnością i wytrzymałością, ale są lżejsze 
i bardziej elastyczne. Znalazły zatem stosowanie jako np. izolatory ciepła, pochłaniacze energii 
lub lekkie materiały strukturalne. Istotny jest również fakt, że piany stałe mogą być wytwarzane 
z prawie każdego materiału: metalu, ceramiki, polimerów, szkła czy węgla (Gibson and Ashby, 
1987; Scheffler and Colombo, 2005). Dlatego, już w latach 90 ubiegłego wieku zwrócono 
uwagę na potencjalną możliwość zastosowania pian stałych jako nośników katalizatorów. 
Struktury te brane są pod uwagę szczególnie ze względu na dużą powierzchnię właściwą, dużą 
porowatość oraz małe opory przepływu. Piany stałe, jako nośniki aktywnej warstwy 
katalitycznej, testowane były już w wielu reakcjach, jak np. utlenianie CO (Giani et al., 2005; 
Patcas et al., 2007), czy w procesach oczyszczania gazów odlotowych i neutralizacji emisji 
spalin samochodowych (Pestryakov et al., 1996). 

W pracy wyznaczono współczynniki transportu ciepła, masy i pędu dla szeregu pian stałych 
oraz porównano je z wartościami dla innych typów wypełnień stosowanych w przemyśle. 
Przeprowadzono reakcję testową (katalityczne dopalanie toluenu), a wyniki porównano z 
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wartościami otrzymanymi dla wypełnienia monolitycznego. Badania te pozwoliły ocenić 
potencjalne możliwości zastosowania pian stałych jako strukturalnych nośników katalizatora. 

 
WSPÓŁCZYNNIKI TRANSPORTU MASY, CIEPŁA I PĘDU 

Opory przepływu (współczynniki transportu pędu) wyznaczone zostały dla jednofazowego 
przepływu gazu (powietrza) i cieczy (woda lub 45% wodny roztwór gliceryny) przez złoże pian 
stałych (metalowych i ceramicznych) w kształcie krążków umieszczonych w kolumnie  
o średnicy 57 mm i ułożonych w stos o określonej wysokości (0,9 – 0,5 m). Badania 
przeprowadzono dla szeregu pian metalowych i ceramicznych o różnych gęstościach porów 
(liczba porów na cal, PPI (ang. pore per inch)). Współczynniki transportu ciepła wyznaczono 
dla jednofazowego przepływu gazu przez metalowe piany stałe, ogrzewane prądem 
elektrycznym o maksymalnym natężeniu 150 A. Współczynniki wnikania masy na granicy faz 
ciecz-ciało stałe wyznaczono dla jednofazowego przepływu cieczy doprowadzanej od dołu 
kolumny (kolumna zalana) przez złoże metalowych i ceramicznych pian stałych. Do pomiaru 
wartości tego współczynnika wykorzystano metodę pomiaru elektrochemicznego, 
wykorzystując reakcję redukcji heksacyjanożelazianu (III) potasu na powierzchni katody, 
której rolę pełniły 4 krążki wykonane z piany niklowej rozmieszczone w osi kolumny.  

Stwierdzono, że opory przepływu (DP/H) przez złoże pian stałych są mniejsze od oporów 
przepływu przez złoże usypane, ale większe niż dla wypełnienia monolitycznego (Rys. 1.A). 
Wnioski te potwierdzono dla pian ceramicznych i metalowych, niezależnie od gęstości porów 
i rodzaju płynącego medium (gazu lub cieczy). W podobnej kolejności układają się wartości 
współczynników transportu masy (kLS) i ciepła () dla rozpatrywanych wypełnień, to znaczy 
ziarna > piany > monolit (rys. 1.B). 

 

                               
Rysunek 20. Porównanie oporów przepływu gazu (A) oraz współczynników wnikania ciepła (B) dla złoża pian 

stałych oraz wypełnień usypanych i monolitycznych  

 

TESTY KATALITYCZNE 

Tak korzystne charakterystyki transportowe pian stałych w porównaniu do złoża usypanego 
i monolitu wskazują, że piany są obiecującym nośnikiem warstwy katalitycznie aktywnej. 
Potwierdzają to również mniejsze wartości dyspersji osiowej pian stałych  
w porównaniu do złoża usypanego (Rys. 2.A), co oznacza, że przepływ w pianach jest bliższy 
przepływowi tłokowemu, a zatem wypełnienia te powinny być korzystne dla reakcji szybkich. 
Przeprowadzono badania aktywności katalizatora naniesionego na powierzchnię piany 
ceramicznej oraz monolitu kordierytowego (100 cpsi). Jako reakcję testową wybrano 
katalityczne dopalanie toluenu na katalizatorze manganowo - miedziowym. Stwierdzono, że do 
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3000C stopień konwersji toluenu dla obu badanych wypełnień był porównywalny, jednak 
powyżej tej temperatury aktywność piany była większa. Potwierdziły to temperatury T50  
i T90 (temperatura dla 50% i 90% stopnia konwersji), które dla piany były o ok. 110C niższe 
niż dla monolitu (Rys. 2.B).  

 

                      
Rysunek 21. Porównanie współczynników dyspersji osiowej (A) oraz stopnia konwersji toluenu dla piany stałej  

i monolitu (B)  
 

WNIOSKI 

Na podstawie przeprowadzonych badań stwierdzono korzystne charakterystyki 
transportowe pian stałych. Złoże usypane charakteryzuje się nieco wyższymi współczynnikami 
transportu ciepła i masy w porównaniu do pian stałych, jednak równocześnie znacznie 
większymi oporami przepływu. Opory przepływu przez złoże monolityczne są mniejsze niż dla 
pian, lecz współczynniki transportu masy i ciepła są wówczas również znacznie mniejsze. 
Także testy katalityczne pokazały przewagę pian stałych jako nośnika katalizatora nad 
monolitem. Można zatem stwierdzić, że piany stałe są bardzo obiecującymi strukturalnymi 
nośnikami katalizatora, zwłaszcza dla szybkich reakcji katalitycznych.  
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PODZIĘKOWANIA 

Prezentowane badania finansowane były przez projekt badawczy Narodowego Centrum Nauki 
(Projekt nr DEC-2011/03/B/ST8/05455). 
  

0

0,0005

0,001

0,0015

0,002

0,0025

0,003

0,0035

0,004

0,0045

0 0,05 0,1 0,15

w
sp

ół
cz

yn
ni

k 
dy

sp
er

sj
i 

os
io

w
ej

 [m
2 /s

]

prędkość cieczy, wL [m/s]

Vukopor A 30 PPI
NC 2733
Ni 2733
złoże ziaren dp=3mm
złoże ziaren dp=1,5mm

0

10

20

30

40

50

60

70

80

90

100

0 100 200 300 400 500

St
op

ie
ń 

ko
nw

er
sj

i t
ol

ue
nu

 [m
ol

. %
]

Temperatura reakcji [0C]

monolit 100 cpi
piana 20 PPI

A B 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

406 
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STRESZCZENIE 

Substancje należące do grupy lotnych związków organicznych m.in. styren,  destrukcyjnie wpływają 
na środowisko. Badania przeprowadzone w instalacji demonstracyjnej potwierdziły efektywność 
działania bioreaktora strużkowego, którego wypełnienie pokryte było biofilmem utworzonym przez 
szczep Pseudomonas sp. E-93486. Przy najwyższym obciążeniu złoża zanieczyszczeniem usuwano 
z powietrza ~2500 g styrenu w ciągu doby. Sformułowany model matematyczny procesu 
w satysfakcjonujący sposób opisuje dane eksperymentalne – średni błąd procentowy oszacowania 
stężenia styrenu na wylocie z reaktora nie przekracza 3%. 

Słowa kluczowe: bioreaktor strużkowy, styren, Pseudomonas sp. 

 

WPROWADZENIE 

Dokonujący się w ostatnich stuleciach rozwój cywilizacyjny doprowadził do znaczącego 
wzrostu emisji zanieczyszczeń, która przekracza barierę naturalnych, samoobronnych 
możliwości środowiska. Coraz poważniejszym problemem staje się zanieczyszczenie 
powietrza lotnymi związkami organicznymi (LZO), gdyż są one substancjami toksycznymi 
i uciążliwymi zapachowo, a także prekursorami ozonu troposferycznego. Z uwagi na złożony 
skład chemiczny i różne warunki procesowe, nie ma jednego uniwersalnego sposobu 
oczyszczania powietrza z tych związków. Metody klasyczne to: adsorpcja, absorpcja, 
kondensacja czy spalanie. Tanią i przyjazną dla środowiska alternatywą może być biologiczne 
oczyszczanie gazów. Metody biologiczne są bowiem względnie proste, tanie w eksploatacji, a 
przede wszystkim przyjazne dla środowiska bowiem nie powodują przesunięcia 
zanieczyszczania z jednej fazy do drugiej (z gazu do cieczy czy ciała stałego) tylko całkowite 
ich rozłożenie do ditlenku węgla i wody. Są ponadto skuteczne nawet w przypadkach, gdy 
strumień zanieczyszczonego powietrza jest duży i zmienny w czasie, a stężenie 
zanieczyszczenia niezbyt wysokie.  

Jedną z substancji, której emisja do atmosfery zagraża środowisku naturalnemu jest styren. 
Powszechne i duże ilościowo wykorzystanie styrenu (roczna światowa produkcja ~32 mln ton) 
znacząco wpływa na wielkość jego emisji do atmosfery (~25 tys. ton/rok) stąd konieczność 
poszukiwania ekonomicznie uzasadnionych metod oczyszczania dużych strumieni gazu 
zanieczyszczonych tym związkiem.  

W literaturze znaleźć można szereg prac, których autorzy badali efektywność procesu 
oczyszczania powietrza ze styrenu metodami biologicznymi. Są to głównie badania 
prowadzone w laboratoryjnych biofiltrach, wypełnionych różnego typu materiałem 
organicznym. Zostały one zestawione i przedyskutowane w pracy (Perez i wsp., 2015). Celem 
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prezentowanych badań było wyznaczenie efektywności procesu oczyszczania powietrza ze 
styrenu w pilotowej instalacji oraz potwierdzenie możliwości aplikacji testowanej technologii 
w przemyśle.  

  
OPIS APARATURY I PROCEDUR EKSERYMENTALNYCH 
 
Demonstracyjną instalację biooczyszczania powietrza z lotnych związków organicznych 

(LZO) zaprojektowano dla strumienia gazu zmienianego w zakresie 50 ÷ 200 m3/h i stężenia 
usuwanego zanieczyszczenia nie większego niż 1,5 g/m3.  

Zasadniczym jej elementem był reaktor wypełniony polipropylenowymi pierścieniami Ralu 
firmy Raschig GMBH (50,8 mm). W aparacie tym zanieczyszczone powietrze płynie w dół, 
wzdłuż warstwy inertnego wypełnienia, którego powierzchnię pokrywa warstwa aktywnego 
biofilmu (bakterie Pseudomonas sp. E-93486 z fińskiej kolekcji VTT Culture Collection). 
Współprądowo z gazem rozprowadzany jest po wypełnieniu roztwór soli mineralnych (źródło 
azotu, fosforu i mikroelementów).  

 
Rys.1. Schemat instalacji. 1- złoże biologiczne, 2- dystrybutor, 3- odparowywacz, 4- mieszalnik,  

5- zbiornik soli mineralnych. 
 

Instalacja demonstracyjna (rys.1) zasilana była gazem syntetycznym, który sporządzano 
poprzez odparowanie styrenu do strumienia powietrza (~1/10 głównego strumienia), 
w ogrzewanym elektrycznie odparowywaczu-skruberze (3). Strumień nasycony lotną 
substancją mieszał się z głównym strumieniem powietrza w mieszalniku (4) skąd płynął do 
dystrybutora (2). Gaz opuszczający instalację był starannie odkraplany w cyklonie 
zamontowanym na nitce odprowadzającej gaz z bioreaktora.  

Pomiary prowadzono w warunkach optymalnych dla zastosowanego szczepu (Gąszczak 
i wsp., 2012) tj. w temperaturze 30○C i pH środowiska 7. Proces immobilizacji 
mikroorganizmów na złożu trwał ok. 5 tygodni. Codziennie oznaczano stężenia styrenu w fazie 
gazowej na wlocie i wylocie z bioreaktora, stężenie styrenu i mikroorganizmów w cyrkulującej 
cieczy, ilość konsumowanego azotu i produkowanego ditlenku węgla. Pozostałe parametry 
ruchowe instalacji (przepływy obu faz, temperatury, spadki ciśnienia, pH) monitorował układ 
automatycznej rejestracji danych. Dla wszystkich testowanych parametrów ruchowych 
bioreaktora uzyskano wysoką wydajność procesu oczyszczania powietrza, która nawet dla 
największych obciążeń nie spadała poniżej 80%. Przy najwyższym obciążeniu złoża styrenem 
układ usuwał z powietrza ~2500 g tego związku w ciągu doby.  

(4)

(1)

(2)

(3)

(5)

powietrze r-r soli mineralnych LZO powietrze + LZO
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WYNIKI BADAŃ 

Pomiary prowadzono przez ~140 dni, w systemie pracy ciągłej. Dla danego zestawu 
danych ruchowych stan stabilny utrzymywano przez okres ~10 dni, po czym zmieniano 
parametry operacyjne.  

Sformułowano model matematyczny procesu, ujmujący bilanse masowe 
biodegradowanego składnika „j” w fazie gazowej, ciekłej i biofilmie. W równaniach 
bilansowych uwzględniono opory transportu masy w fazie gazowej i ciekłej oraz reakcję 
biologicznego rozkładu w biofilmie. Jej szybkość wyznaczona została eksperymentalnie 
(Gąszczak i wsp., 2012). Układ równań bilansowych, wraz z przypisanymi im warunkami 
brzegowymi, rozwiązywany był metodą kolkacji, korzystającą z 4-stopniowej formuły Lobatto 
IIIa pakietu MATLAB. Uzyskano zadowalającą zgodność wyników obliczeń z danymi 
uzyskanymi w eksperymentach (rys.2) ( średni błąd procentowy oszacowania stężenia styrenu 
na wylocie z reaktora nie przekracza 3%). 

 

 
Rys. 2. Porównanie eksperymentalnych i uzyskanych w obliczeniach wartości sprawności oczyszczania (EC) 

w zależności od obciążenia złoża zanieczyszczeniem na wlocie do reaktora  (PL0) 
 

WNIOSKI 

Eksperymenty przeprowadzone w demonstracyjnej instalacji bioreaktora strużkowego 
potwierdziły jego efektywność i wykazały znaczny potencjał aplikacyjny testowanej 
technologii do oczyszczania dużych strumieni powietrza, zawierających małe stężenia LZO.  

Potwierdzona została duża aktywność testowanego szczepu Pseudomonas sp. E-93486 
w procesie degradacji styrenu i duża tolerancja na wysokie i zmienne w czasie stężenia 
biodegradowanej substancji.  
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STRESZCZENIE 
It is known that external diffusional restrictions are significant in immobilized enzyme packed-bed 
reactors, especially at large scales. Thus the external mass transfer effects were analyzed for 
hydrogen peroxide decomposition by immobilized Terminox Ultra catalase in a packed-bed 
bioreactor. For this purpose the apparent reaction rate constants (kPS) were determined by conducting 
the experiments at different flow rates and temperatures. To develop an external mass transfer model 
the correlation between the J-factor ( DJ ) and the Reynolds number (Re) of the type )1(

D Re nKJ   
was assessed and related to the mass transfer coefficient (kmL). The values of K and n were 
determined from a dependence )( 1

R
1

psm
  kka  vs. 1Re making use of the intrinsic reaction rate 

constants (kR) calculated before. Based on statistical analysis it was found that the mass transfer 
correlation 378.0

D Re972.0 J  predicts experimental data accurately. The proposed model would be 
useful for the design and optimization of industrial-scale reactors. 
 

Keywords: Hydrogen peroxide decomposition, Immobilized Terminox Ultra catalase, Packed bed 
reactor, Mass transfer model, External film diffusion.  

 

1. INTRODUCTION 

Catalase (EC 1.11.1.6) can find many industrial application in the removal of excess H2O2, 
mostly in the textile industry after textile blenching (Costa i in., 2002) and in the food industry 
after cold pasteurization of milk (Farkye, 2004). It is worth to note that application of catalase 
reduces 48% of the energy consumption, 83% of the chemical costs, 50% of the water 
consumption and 33% of the processing time (Eberhardt i in., 2004). However, direct 
application of free catalase promotes interaction between the protein and the dye which in turn 
reduces dye uptake by the fabric. Immobilization of catalase overcomes this constraint and 
concomitantly enables reuse of the enzyme. The attempts of catalase immobilization have been 
made by several authors by using organic and inorganic materials (Alptekin i in., 2011). 
However, when working with immobilized enzymes mass-transfer restrictions are likely to 
occur no matter which method of immobilization is used. Two types of restrictions may occur: 
1) external diffusional restrictions (EDR) when the rate of diffusional transport through the 
stagnant layer surrounding the solid biocatalyst particle is the limiting one, 2) internal 
diffusional restrictions (IDR) when the substrate will have to diffuse from the biocatalyst 
surface inside the biocatalyst internal structure at the diffusion rate lower than that in the bulk 
liquid phase. Usually penetration of the substrate into the interior of the biocatalyst particle is 
the slowest step. Hence the EDR are negligible compared to IDR. In many cases this assumption 
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is often but not always valid. So, in the case of significant EDR the combined effect of EDR 
and IDR is described (Mudliar i in., 2008). The analysis of a combined effect of EDR and IDR 
can also be indicated in the case of hydrogen peroxide decomposition (HPD) by catalase (Traher 
and Kittrell, 1974; Greenfield i in., 1975). Hence, the reports on immobilized enzyme 
(especially catalase) dealing only with EDR effect are limited. In order to analyse EDR the 
internal diffusional restrictions should be eliminated. Thus, in this paper a realistic engineering 
analysis of the external mass transfer combined with the reaction of the HPD by commercial 
Terminox Ultra catalase (TUC) immobilized on non-porous glass and correlation of experiment 
with theory has been carried out. Although film diffusion studies of immobilized catalase in a 
tubular reactor were taken into account by Greenfield i in. (1975) and Traher and Kittrell (1974) 
it is necessary to evaluate each immobilized enzyme system individually. 
 

2. DEVELOPMENT OF EXTERNAL MASS TRANSFER MODEL 
2.1. Apparent reaction rate 

External mass transfer analysis presented in this work is developed based on the approach 
used by Rovito and Kittrell (1973). Thus, in a packed-bed column with ideal plug flow of 
hydrogen peroxide solution a single biochemical reaction takes place. Taking additionally into 
account that catalase deactivation is very slow or does not proceed at all mass balance of the 
process can be described by the following equation 

 S
S

d
d r

z
C

W
HQ








  (1) 

where rS is the reaction (H2O2 consumption) rate (g g-1 min-1), H is the height of bioreactor 
(cm), Q is the volumetric flux (cm3 min-1), W is the amount of immobilized catalase (g) and 

zC  /S  is the H2O2 concentration gradient along the reactor length (g cm-3 cm-1). 
The process of HPD by the catalase in industrial practice undergoes at low substrate 
concentrations (Costa i in., 2002). Thus, a relationship between the reaction rate (rS) and the 
substrate (hydrogen peroxide) concentration in the column (at the fixed activity of catalase) is 
given by 

 SPSS Ckr   (2) 
where kPS is the apparent first-order reaction rate constant (cm3 g-1 min-1), CS is the H2O2 
concentration in bulk liquid. Substitution of Eq. (2) into Eq. (1) and integration of the resulting 
equation subject to the boundary conditions given below 

 InS,S )0( CzC   (3a) 

 OutS,S )( CHzC   (3b) 
yields 

 
Q
WkPS1

1ln 









 (4) 

where CS.In, CS.Out are the H2O2 concentration at the inlet (g cm-3) and outlet (g cm-3), 
respectively, and InS,OutS,InS, /)( CCC   is the conversion of hydrogen peroxide. The apparent 
reaction rate constant (kPS) can be found from Eq. (4) based on the experimentally measured 
conversion values () assessed at different volumetric flow rates (Q) and quantities of 
immobilized catalase (W). 
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2.2. Combined mass transfer and reaction of hydrogen peroxide decomposition 

The mass transport rate of the H2O2 from the bulk liquid to the outer surface of the immobilized 
beads is proportional to the external mass transfer coefficient (kmL), area of the external mass 
transfer (am) and the H2O2 concentration difference between the bulk (CS) and the external 
surface of immobilized bead (CSS): 

 )( SSSmmLm CCakr    (5) 
The surface area per unit weight (am) can be determined as 

 
UP

m
)1(6





d
a 

  (6) 

where dP is the particle diameter (cm),  is the bed porosity and U is the bulk density (g cm-3). 
The rate of hydrogen peroxide decomposition can be expressed by Eq. (7) 

 SSmRS Cakr   (7) 

where kR is the intrinsic first-order rate constant (cm min-1). At a steady state process the rate 
of mass transfer (rm) is equal to the reaction rate (rS). Thus equating Eq. (5) with Eq. (7) and 
solving for the unknown surface concentration of hydrogen peroxide, Eq. (8) is obtained 

 S
RmL

mL
SS C

kk
kC


   (8) 

Equation (8) represents the H2O2 behaviour under EDR. Combination of Eqs. (2), (7) and (8) 
leads to a dependence between the pseudo first-order kPS and intrinsic (kR) reaction rate 
constants as well as the mass transfer coefficient (kmL) 

 
RmL

mRmL
PS kk

akkk


   (9) 

 
2.3. External mass transfer correlation model 

It is known that external mass transfer coefficient kmL changes with many parameters (Kalaga i 
in., 2014). Therefore, a correlation allowing to determine a mass transfer coefficient at different 
operating parameters is needed. Such a correlation may be obtained by defining a dimensionless 
group: 
 3/2

DD ScStJ  (10) 
where JD is the so-called J-factor for mass transfer defined in terms of Stanton number for mass 
transfer ( Gk /St mLD  ) as well as Schmidt ( f/Sc D ) and Reynolds ( /Re PGd ) 
numbers, where  and  are the fluid density (g cm-3) and viscosity (g cm-1 min-1), respectively, 
and G is the mass flux (g cm-2 min-1) related to the superficial velocity averaged over the entire 
cross section of the bed. 
Large number of correlations describing J-factor as a function of Reynolds number (Re) are 
available as follows (Dizge i Tansel, 2010) 

 )1(
D Re nKJ    (11) 

Different values of K and n are related to different mass transfer conditions. The value of n 
varies from 0.1 to 1.0 depending on the flow characteristics. Equating Eqs. (10) and (11) yields 
a dependence for the external mass transfer coefficient 
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 nAGk mL  (12) 
where 

 
1

P3/2Sc














n
dKA


 

Substituting Eq. (12) in Eq. (9) leads to the following correlation  

 




















mRmPS

1111
akGAak n

  (13) 

The experimentally measured values of nGk    vs.1
PS for various values of K and n can be plotted. 

From a straight line with a slope 1
m )( Aa and an intercept 1

mR )( ak  am and kR values can then 
be determined. The estimated value of am are compared to that calculated from Eq. (6) to 
determine the set of K and n values adequate for HPD in the packed bed. 
A trial-and-error procedure can be neglected, when a value of the reaction rate constant (kR) is 
known and assessed independently. In such a case Eq. (13) can be expressed by 

 
























 



 P3/21Sc
Re
1 dKY

n

 (14) 

where 1
R

1
PSm

  kkaY . From equation (14) the slope of the )ln(Re-)ln( 1Y  plot should be n and 

its intercept )](Scln[ 1
P

3/21  dK . 
 

3. MATERIALS AND EXPERIMENTAL PROCEDURE 
3.1. Preparation of immobilized catalase beads 

Terminox Ultra catalase (E.C. 1.11.1.6; 50,000 U/g) was immobilized by glutaraldehyde-
coupling to the silanised support according to the method of Vasudevan and Weiland (1990). 
In order to eliminate any IDR, non-porous glass beads (425-600 m) was used as a support. 
Commercial TUC was purchased from Novozymes (Bagsvaerd, Denmark) and -amino-
propyltriethoxy silane as well as glutaraldehyde (50% w/w aqueous solution) were purchased 
from Sigma-Aldrich (Steinheim, Germany). All other chemicals employed, including 
commercial hydrogen peroxide (30% w/w aqueous solution), were products of Avantor 
Performance Materials (Gliwice, Poland). 

 

3.2. Packed bed enzyme reactor studies 

Experimental set-up used in this study consisted of a vertical tubular reactor, peristaltic pump, 
flowmeter and feed solution container. The test tubular reactor (0.8 cm inner diameter and 
height adjusted to the bulk mass of the biocatalyst) was jacketed and water from a thermostat 
was circulated through the jacket. The volumetric flow rate of the H2O2 solution (of 
concentration 85 mg dm-3) through the packed bed reactor was forced by a peristaltic pump and 
controlled by a flowmeter. At both ends the reactor was equipped with a screen made of 
stainless steel. A biocatalyst bed was set on the bottom screen while the upper screen served to 
prevent biocatalyst entrainment by the outflowing substrate stream. The experiments were 
conducted in two steps. In the first one the values of pseudo first-order rate constant (kPS) were 
obtained (Eq. (4)) by collecting samples at the various bed mass (from 0.5 g to 3.5 g) under 
different volumetric flow rates (from 12 cm3 min-1 to 31 cm3 min-1). In the second step the 
intrinsic rate constants for reaction (kR) and (at the same time) for deactivation (kD) were 
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determined. These kinetic parameters of the immobilized TUC represent its proper behaviour 
and correspond to that observed in the absence of EDR. Such conditions (flow rates) have been 
established by monitoring the H2O2 concentration in the outlet stream under the various 
volumetric flow rates and invariable residence time. Then the conversion measurements were 
done (Altomare et al., 1974). It was accomplished by combining three reactors in series and 
filling each of them with biocatalyst of a mass of 8.5 g established earlier. The bulk density of 
biocatalyst bed equaled to 1.83 g cm-3 (bed porosity 3.0 ), corresponding to the bed height 
of ca. 11 cm in each segment. Such a system of three combined reactors may be considered as 
a single reactor enabling a possibility to control H2O2 conversion as a function of time t  
( WtQ /U  ) and position z ( Hzh / ). From measurements a discrete function 

 inS,outS, /),(1),( ChCh jiji    ( Mi ...1 , Nj ...1 )  (15) 

was formulated, where  is the H2O2 conversion and M and N are dimensions of position and 
time vectors, respectively. The experimental data described by Eq. (15) were fitted to an 
equation derived by Altomare et al. (1974) 

  
1)](exp[)exp(

)](exp[
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h
h




  (16) 

using a non-linear least squared regression method which minimizes the sum of deviation 
squares in a series of iterative steps. In equation (16) 1 and 2  can be expressed as 

 mR1 ak
Q
W

  (17) 

 S0D2 Ck
Q
W

  (18) 

The experiments were conducted at a volumetric flow rate Q of 150 cm3 min-1 and repeated for 
temperature values ranging from C5o  to C50o . 
 

3.3. Analysis of hydrogen peroxide concentration 

The concentration of H2O2 in the exit stream of column was monitored spectrophotometrically 
making use of a UV-Vis Jasco V-530 spectrophotometer (Artisan T.G., Champaign IL, USA) 
equipped with a quartz cuvette Q11020 (Gallab, Warsaw, Poland) with optical light path of 20 
mm. The measurements were carried out at 240 nm (240=39.4 dm3 mol-1cm-1). 
 

4. RESULTS AND DISCUSSION 
4.1. Determination of the specific surface area for the mass transfer 

In order to estimate a value of the mass transfer interfacial area information on the diameter of 
a single bed element is indispensable. It was assessed on the basis of a sieve analysis carried 
out using the Vibratory Sieve Shaker Analysette 3 Pro system (Fritsch GmbH, Germany). In 
consequence, an average particle diameter of 2

P 1005.5 d cm was determined. Now, making 
use of Eq. (6) it is possible to calculate the specific external surface area of the biocatalyst equal 
to 7.45m a cm2 g-1.  
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4.2. Determination of intrinsic kinetic parameters 

A function, ),,( jih   describing a relationship between conversion of H2O2 and position in 
the reactor, h, and time, τ, (Eq. (16)) was fitted to the experimental data using a non-linear least 
squares regression procedure with Matlab Optimization Toolbox (Mathworks Inc., Natick MA, 
USA). As a result values of intrinsic rate constants for reaction (kR) and deactivation (kD) were 
obtained (Fig. 1). Based on these values the activation energy for reaction and the frequency 
factor in the Arrhenius equation equal to 30.057.12R E  kJ mol-1 and 3702840mR0 ak  cm3 
g-1 mol-1, respectively, were assessed. These values were used at formulation of the external 
mass transfer model. The kinetic parameters for deactivation of immobilized catalase were also 
determined and in the present analysis have been neglected. 

 
Figure 1. Reaction rate constants (kRam) vs. temperature reciprocal (T-1) for HPD and 85inS, C mg dm-3 

4.3. External mass transfer model 
Measurements of pseudo first-order reaction rate constants (kPS) were carried out under the 
process conditions for which the rate of TUC deactivation can be negligible. Such conditions 
correspond to low values of H2O2 concentration, 85inS, C mg dm-3, temperature in the range 
from C5o  to C30o  and 7pH  (Cantemir i in., 2013). The results of these measurements are 

plotted in Fig. 2 in form of a dependence ),(PSPS TQkk  . 

 
Figure 2. Dependence of pseudo first-order rate constant (kPS) on volumetric rate flow (Q) and temperatures 
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It can be seen that with an increasing volumetric flow rate (Q) values of the pseudo first-order 
rate constant (kPS) increase. For example, the increase of Q from 12 cm3 min-1 to 31 cm3 min-1 
resulted in an increase of kPS from 2.89 cm3 g-1 min-1 to 3.90 cm3 g-1 min-1 at T=278 K and from 
5.21 cm3 g-1 min-1 to 6.88 cm3 g-1 min-1 at T=303 K. For investigation of the film diffusion 
effects on the HPD rate the Reynolds numbers and mass fluxes at the studied volumetric flow 
rates were also calculated (Table 1). Due to relatively low concentrations of H2O2 in the solution 
its density and dynamic viscosity was assumed as that for water. Only diffusivity equal to 

4
f 1028.5 D  cm2 min-1 was taken based on the data of USP Technologies Company (2016) at 

200C. For others temperatures diffusivities were calculated according to the Stokes-Einstein 
equation (Curcio i in., 2015). 
Having established values of the pseudo first-order rate constants kPS and the Reynolds numbers 
it is now possible to determine the values of n and K (Eq. (11)) using of Eq. (14). 
Table 18. The values of Reynolds (Re) number and mass fluxes (G) at studied volumetric flow rates (Q) at various 
temperature 

Q 
cm3 min-

1 

u 
cm min-

1 

G 
g cm-2 min-1 Re278 Re283 Re288 Re293 Re298 Re303 

12 23.87 2.39 1.34 1.54 1.76 2.00 2.25 2.52 
16 31.83 3.18 1.78 2.05 2.34 2.66 3.00 3.36 
20 39.79 3.97 2.23 2.56 2.93 3.33 3.75 4.19 
25 49.73 4.97 2.78 3.20 3.66 4.16 4.69 5.24 
31 61.67 6.16 3.45 3.97 4.54 5.16 5.82 6.50 

ReT denotes the value of Reynolds number at temperature T (K) 
 
At a fixed temperature (in a log-log plot) this equation yields a straight line with slope n and 
intercept )](Scln[ 1

P
3/21  dK . Thus Eq. (14) was fitted to the experimental data using 

coordinates )( 1
R

-1
PSm

 kka  vs. )(Re-1  and non-linear least squares regression procedure with 
Matlab Optimization Toolbox (Mathworks Inc., Natick MA, USA) which minimizes the sum 
of squares of deviations for all analysed temperature values (Fig. 3). 

 
Figure 3. Dependence of Y vs. 1Re  for different temperature values 

In this way the following values were obtained 001.0632.0 n  and 001.0972.0 K , while 
the calculated values of the regression coefficient 9670.02 R , as well as the sum of squared 
error (SSE), and the root mean squared error (RMSE) were equal to 310346.3SSE   min 
cm-1 and 210093.1RMSE   min0.5 cm-0.5, respectively, confirming that the developed model 
offers quite good fit to the experimental data based on previously determined values the pseudo 
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first-order rate constant data. This conclusion is also confirmed by the statistical parameters 
estimated when comparing the dependent variables Y and -1

PSk  determined experimentally with 
those calculated from Eqs. (14) and (13), respectively, for 632.0n  and 972.0K  (Table 2 
and 3). It should be noticed that the relative percentage deviations of am and kRam calculated 
from Eq. (13) (Table 3) compared with the experimental values of 7.45m a cm2 g-1 and kRam 
did not exceed 3.72% and 4.94%, respectively. After accomplishing statistical analysis of n and 
K it is possible to obtain the variations of mass transfer coefficient (kmL) with G or Re (Table 
1) from Eq. (9). These results are illustrated in Fig. 4. From Eq. (12) n and K values were 
assessed again to be equal to 014.0632.0 n  and 022.0972.0 K  with determination 
coefficient of 9690.02 R  as well as the sum of squared error (SSE) and the root mean squared 
error (RMSE) equal to 410015.2SSE  cm min-1 and 310682.2RMSE  cm0.5 min-0.5, 
respectively. They confirm that the present mathematical analysis is self-consistent. 

Table 2. The comparison of the values Y obtained from experimental data 
with those calculated from Eq. (14) for 632.0n  and 972.0K  

T 
K R2 

410SSE  
min cm-1 

210RMSE   
min0.5 cm-0.5 

278 0.9986 6.974 1.525 
283 0.9995 5.865 1.398 
288 0.9998 4.397 1.211 
293 0.9988 7.080 1.536 
298 0.9991 5.538 1.359 
303 0.9994 3.610 1.097 

 
Table 3. Statistical parameters of estimates for Eq. (13) at various temperatures 

Mi 1  T 
K 

210A  
g-0.632cm2.264min-0.368 

am, 
cm2 g-1                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                

kRam 
cm3 g-1 min-1 R2 

610SSE  
g min cm-3 

310RMSE   
g0.5min0.5cm-

1.5 
1 278 1.450 46.0  3.8   6.89  0.96 0.9976 12.35 2.029 
2 283 1.680 47.4  2.7   7.37  0.29 0.9995 3.860 1.133 
3 288 1.937 45.8  1.6   8.41  0.28 0.9997 0.923 0.555 
4 293 2.218 44.6  4.0   9.31  0.79 0.9974 4.616 1.240 
5 298 2.522 45.4  3.0 10.02  0.58 0.9989 1.937 0.804 
6 303 2.845 46.2  3.1 11.28  0.65  0.9988 1.531 0.714 

 
Figure 4. Dependence of calculated values of the mass transfer coefficient (kmL)  

on superficial mass velocity (G) for different temperature values 
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In the view of above presented results it can be stated that the external mass transfer correlation 
of the form 

 378.0
D Re972.0 J  (19) 

accurately predicts the experimental data for HPD by Terminox Ultra catalase in a packed bed 
reactor with the normalized deviation lower than 3.6 % (Fig. 5). 
The combined effects of the intrinsic reaction rate constants (kRam) and the mass transfer 
coefficients (kmLam) on the apparent reaction rate constants (kPS) for 632.0n  and 972.0K  
are compared in Table 4 for selected temperature values. It can be seen that the apparent reaction 
rate is affected by both the external film diffusion of H2O2 and the biochemical reaction rate. 
Both steps have significant contributions. At a low flow rate ( 12Q cm3 min-1) and 278 K the 
external mass transfer dominates with contribution of 58%. At higher values of Q the 
contribution of mass transfer decreases while the contribution of the reaction rate rises.  

 
Figure 5. The comparison of the observed first-order HPD rate constant (kPS) calculated from Eq. (4) with that 

calculated from Eq. (9) found for all volumetric flow rates (Q) and temperature values 

For example, at a flow rate Q =31 cm3 min-1 the external mass transfer and biochemical reaction 
rate contributes with 43% and 57%, respectively. Additionally, temperature increase makes the 
biochemical reaction rate contribution larger. Namely, temperature increase from 278 K to 298 
K results in the contribution increase of reaction rate from 42.1% to 45.6% for Q=12 cm3 min-

1 and from 56.9% to 60.6% for Q =31 cm3 min-1. 

Table 4. Effects of external mass transfer ( mmLak ) and intrinsic reaction rate ( mRak )  
on pseudo first order reaction rate (kPS) for selected temperature values 

T, 
K 

Q 
cm3 min-1 

1
PS
k  

g min cm-3 

1
mR )( ak  

g min cm-3 
% Contribution 

of mRak  
1

mmL )( ak  
g min cm-3 

% Contribution 
of mmLak  

278 

12 0.346 

0.145 

42.13 0.2027 57.87 
16 0.314 46.43 0.1705 53.57 
20 0.294 49.66 0.1501 50.34 
25 0.270 54.06 0.1262 45.94 
31 0.256 56.91 0.1126 43.09 

298 

12 0.217 

0.100 

45.60 0.1168 54.40 
16 0.198 50.10 0.0972 49.90 
20 0.185 53.47 0.0847 46.53 
25 0.175 56.70 0.0742 43.30 
31 0.163 60.61 0.0629 39.39 
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CONCLUSIONS 
Based on the results of this study the following conclusions can be drawn: 
1) The observed apparent reaction rate constant (kPS) increases when the volumetric flow rates 

(Q) of the hydrogen peroxide solution and temperature increase. This is due to reduction 
in the film thickness at high flow rates.  

2) Both external film diffusion (kmLam) and overall HPD rate (kRam) influence the apparent 
reaction rate constant (kPS). However, the effects of film diffusion are significant at low 
flow rate and low temperature values and should not be ignored when a proper behaviour 
of immobilized Terminox Ultra catalase under EDR is evaluated. 

3) The external mass transfer model JD=0.972Re-0.378 predicts experimental data accurately. 
This model is valid for Reynolds number ranging of 1.34-6.5. It can be used to quantify the 
external film diffusion effects for H2O2 decomposed by TUC in a fixed-bed reactor. 

4) The approach demonstrated in this work allows to predict the effect of external film 
diffusion on the observed reaction rates in any operational conditions and will be useful for 
simulation and optimization of HPD process in the presence of immobilized TUC.  
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STRESZCZENIE 

Celem pracy było zbadanie wpływu pH na fermentacje kwaśną odpadów kuchennych poprzez 
określenie składu produkowanych lotnych kwasów tłuszczowych (LKT), H2 oraz sporządzenie 
bilansu węgla. Badania przeprowadzono w bioreaktorze okresowym o objętości 8 dm3 w warunkach 
mezofilowych. Jako substrat wykorzystano odpady kuchenne pochodzące z miasta Łodzi. Na 
podstawie przeprowadzonych badań zaobserwowano, że najwięcej LKT było produkowane podczas 
pierwszych 2 dni procesu, natomiast w kolejnych dniach produkcja ta była wolniejsza. Największą 
produkcję LKT (19,5 g/dm3) otrzymano w bioreaktorze, w którym pH wynosiło 7 i 8. Analizując 
skład produkowanych LKT zaobserwowano, że najwięcej było produkowane kwasu octowego i 
masłowego. Najwięcej kwasu octowego (powyżej 70%) było wytwarzane w bioreaktorze o pH 7 i 
8. Natomiast najwięcej kwasu masłowego (powyżej 40%) było w bioreaktorze o pH równym 6. 
Produkcja H2 była w zakresie od 4,29 do 26,5 dm3, przy czym największa ilość H2 powstała w 
bioreaktorze o pH równym 6. 

 

Słowa kluczowe: odpady kuchenne, lotne kwasy tłuszczowe, fermentacja kwaśna, wodór 

 

WPROWADZENIE 

Czynności, które wykonujemy na co dzień w kuchni czy przydomowym ogrodzie generują 
olbrzymie ilości odpadów. Dużą ich część stanowią odpady biodegradowalne (ok. 50%), które 
najczęściej trafiają na składowiska podmiejskie lub są kompostowane (Nguyen i in., 2016). 
Ilość odpadów spożywczych generowanych przez aglomeracje miejskie znacząco wzrosła 
przez ostatnie lata, co nierozerwalnie wiąże się m.in. z rosnącym standardem życia. Biorąc pod 
uwagę kurczące się zasoby naturalne oraz szybki postęp cywilizacyjny coraz częściej bierze się 
pod uwagę powtórne wykorzystanie żywnościowych produktów odpadowych jako 
alternatywnego źródła energii. Odpady spożywcze, w tym domowe odpady kuchenne mogą 
być jednym z najtańszych i najłatwiejszych do pozyskania źródeł tego substratu (Lee i in., 
2014). 
Odpady kuchenne stanowią bogate źródło węgla, azotu oraz mikroelementów. Świadczy o tym 
choćby ich wykorzystanie jako pasza dla zwierząt hodowlanych (ok. 80% odpadów 
kuchennych) (Li i in., 2016). Jednocześnie wysoka wilgotność oraz duża zawartość soli 
powoduje dodatkowe zużycie energii w procesie spalania. Procesowi temu towarzyszy również 
wytwarzanie i uwalnianie toksycznych zanieczyszczeń do otoczenia. Takie negatywne aspekty 
nie sprzyjają procesowi spalania, co ogranicza ich zastosowanie (Tsai i in., 2007). Jest wiele 
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dostępnych metod obróbki odpadów organicznych (Lee i in., 2009), ale wydaje się, że to proces 
fermentacji metanowej jest najbardziej obiecującą metodą radzenia sobie z problemem coraz 
większej ilości generowanych odpadów. 
Fermentacja metanowa obejmuje szereg etapów, takich jak hydroliza, acidogeneza, 
acetogeneza i metanogeneza (Charles i in., 2009). W kontrolowanych warunkach ten proces 
dostarcza użytecznego produktu, takiego jak CH4, który jest uważany za stosunkowo czystsze 
niż paliwa kopalne. Fermentacja kwaśna jest zmodyfikowanym procesem klasycznej 
fermentacji, w której wyróżnić można 3-stopniowy proces beztlenowy: hydrolizę, acidogenezę 
i acetogenezę. Podczas etapu hydrolizy następuje rozkład polimerów zawartych w odpadach do 
łatwiej przyswajalnych dla mikroorganizmów monomerów. Następnie bakterie acidogenne 
oraz acetogenne metabolizują zgromadzone monomery do lotnych kwasów tłuszczowych 
(LKT), m.in. kwasu octowego, masłowego oraz H2 (Kim i in., 2013). W procesie fermentacji 
kwaśnej etap metanogenezy jest eliminowany, aby nie dopuścić do konwersji powstałych 
lotnych kwasów tłuszczowych w metan (Singhania i in., 2013). LKT służą nie tylko jako 
substrat do produkcji CH4 czy H2. Stosuje się je również w mikrobiologicznych ogniwach 
wodorowych, biologicznych oczyszczalniach ścieków, czy też jako substrat do produkcji 
lipidów potrzebnych do syntezy biodiesla (Lee i in., 2014). LKT mogą być również substratem 
do syntezy biopolimerów (polihydroksyalkaniany) przez specjalnie wyselekcjonowane szczepy 
bakterii, np. Cupriavidus necator (Lee i in., 2014). 
Proces fermentacji kwaśnej jest także najbardziej obiecującym i jednocześnie najmniej 
szkodliwym dla środowiska, spośród dostępnych metod syntezy H2. Rozwiązuje on kwestię 
pozyskiwania energii z materiałów odpadowych, jednocześnie eliminując problem 
gromadzenia odpadów na składowiskach (Lee i in., 2008). Bakterie biorące udział w 
fermentacji kwaśnej, m.in. z rodzaju Clostridium, przekształcają LKT w octan, CO2 i H2 
podczas fazy acetogennej (Lay i in., 2003). Pozyskiwanie H2 w procesie fermentacji ciemnej 
zyskuje sobie coraz większe grono fanów głównie dlatego, że technologia ta umożliwia użycie 
bardzo szerokiej gamy substratów, w tym zasobów odnawialnych szczególnie bogatych w 
materię organiczną, takich jak szlamy, odcieki, wytłoczyny czy odpady pochodzenia 
spożywczego (Wong i in, 2014). 
Szereg parametrów ma wpływ na ilość oraz skład produkowanych LKT, w tym m.in. pH, 
temperatura, inokulum, czy też rodzaj i ilość ładunku organicznego (Lee i in., 2014). 
Najczęściej badanym parametrem, który może regulować ilość i skład produkowanych LKT 
jest pH środowiska, w jakim prowadzony jest proces (Cappai i in., 2014, Feng i in., 2009a, 
Infantes i in., 2011, Jankowska i in., 2015, Lee i in. 2008, Temudo i in., 2007, Yuan i in., 2006). 
Regulacja pH ma wpływ m.in. na transport wewnątrz- i zewnątrzkomórkowy LKT, co 
przekłada się bezpośrednio na efektywność hydrolizy oraz późniejszych etapów fermentacji 
(Rodriguez i in., 2006). Temudo i in. (2008) udowodnili, że w zależności od wartości pH różne 
grupy mikroorganizmów zaczynają dominować proces fermentacji, co z kolei wpływa na 
rodzaj generowanych przez nich produktów, w tym LKT. 
W procesie fermentacji kwaśnej bardzo rzadko badano zgodność bilansu węgla. Przeważnie 
sporządzany bilans ograniczał się do podania sumarycznej ilości powstałego węgla względem 
ilości węgla oznaczonego na początku procesu (Cappai i in., 2014). 
W niniejszej pracy badano wpływ pH na skład i ilość LKT otrzymywanych w procesie 
fermentacji kwaśnej z odpadów kuchennych. Eksperymenty prowadzono przy pH 6, 7 i 8 oraz 
bez regulacji pH. Oprócz analizy ilościowej i jakościowej LKT, monitorowano zmiany pH, 
skład C/N w podłożu oraz produkcję gazów: CO2 and H2 podczas przebiegu procesów 
fermentacji kwaśnej. Na podstawie wyznaczonej ilości węgla w fazie ciekłej i stałej oraz ilości 
wyprodukowanego CO2 sporządzony został bilans przemian węgla podczas procesu 
fermentacji kwaśnej. 
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MATERIAŁY I METODY 

 
Za substrat do produkcji LKT w procesie fermentacji kwaśnej posłużyły selektywnie zebrane, 
a następnie rozdrobnione odpady kuchenne z gospodarstw domowych, które były 
przechowywane w temperaturze -20C. Inokulum do procesu fermentacji kwaśnej stanowił 
przefermentowany osad beztlenowy z Grupowej Oczyszczalni Ścieków w Łodzi. Osad 
przefermentowany poddano wygrzewaniu w temperaturze 70C przez 30 minut celem 
eliminacji bakterii metanogennych (Cappai i in., 2014). Sucha masa organiczna (smo) osadu 
wyniosła 20,06 gsmo/dm3 a odpadów organicznych (oo) 0,271 gsmo/goo. Charakterystykę 
właściwości osadu oraz użytych odpadów organicznych zawiera Tabela 1. 

 
Tabela 1. Zawartość suchej masy (sm) i suchej masy organicznej (smo) w badanych odpadach organicznych oraz 

przefermentowanym osadzie 

Osad sucha masa, 
gsm/dm3 31,46 

sucha masa organiczna 
gsmo/dm3 20,06 

Odpady kuchenne sucha masa, 
gsm/goo 

0,286 

sucha masa organiczna, 
gsmo/goo 

0,271 

 

W pracy przeprowadzono cztery różne procesy fermentacji kwaśnej: w trzech pH było 
utrzymywane na stałym poziomie wynoszącym: 6, 7 i 8, a jeden proces przebiegał bez regulacji 
pH. Regulacja pH prowadzona była za pomocą NaOH. Proces fermentacji kwaśnej dla każdej 
z czterech serii badawczych prowadzony był w bioreaktorze okresowym przez 7 dni. Objętość 
mieszaniny reakcyjnej wynosiła 8 dm3. Proces przebiegał w warunkach całkowicie 
beztlenowych w temperaturze 37C+/-0,2. W niniejszej pracy zastosowano stosunek 
objętościowy osadu do materii organicznej 1:1, przy czym zawartość substancji organicznych 
w odpadach dodanych do bioreaktora wynosiła 32 gsmo/dm3. Zawartość suchej masy 
organicznej oraz stosunek C/N po zmieszaniu materii organicznej i przefermentowanego osadu 
w bioreaktorach przedstawiono w tabeli 2. Zawartość suchej masy organicznej była w zakresie 
od 33,88 do 36,12 gsmo/dm3, a stosunek C/N od 10,02 do 12,04. Aby zapewnić warunki 
całkowicie beztlenowe każdy bioreaktor na początku procesu oraz podczas poboru prób 
każdorazowo przepłukiwany był azotem przez 5 minut. 
 

Tabela 2. Charakterystyka mieszaniny reakcyjnej na początku procesu fermentacji kwaśnej dla każdej badanej 
wartości pH 

 bez reg pH pH 6 pH 7 pH 8 

SMO,  
gsmo/dm3 33,88 34,28 35,12 36,12 

C/N, 
- 

10,02 10,91 11,67 12,04 

 
W przeprowadzanych eksperymentach próby do analiz pobierano w każdej dobie procesu. 
Wyróżniono trzy frakcje: stałą, ciekłą i gazową, które poddawane analizie podczas 
prowadzonego procesu fermentacji. Dla wszystkich frakcji analizowano próby przy 
trzykrotnych powtórzeniach. 
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Separację fazy stałej i ciekłej prowadzono w wirówce MPW-250 (MPW Med-Instruments) przy 
13000 obrotów na minutę przez 15 min. Dla fazy stałej przeprowadzono analizę elementarną, 
analizę suchej masy oraz suchej masy organicznej. Analiza elementarna, tj. oznaczenie 
zawartości węgla, azotu i wodoru w próbach, prowadzona była przy użyciu analizatora 
elementarnego NA 2500 (CE Instruments). Zawartość suchej masy oraz suchej masy 
organicznej wyznaczone zostały metodą grawimetryczną. Wszystkie analizy prowadzone były 
w zgodzie z metodyką standardową (Clesceri i in., 1998). 
W fazie ciekłej oznaczone zostały stężenie oraz skład LKT, ogólny węgiel organiczny (OWO), 
azot całkowity oraz pH. OWO oraz azot całkowity mierzono wykorzystując aparat IL550 
TOC_TN, firmy Lachat Instruments. Pomiar pH przeprowadzono przy użyciu elektrody 
Mettler Toledo InPro 3250/225/Pt1000. Stężenie LKT mierzono przy pomocy chromatografu 
CP4800 firmy Varian wyposażonego w kolumnę kapilarną typu BP21 (25 m, 0,25 mm, 0,25 
µm). Temperatura dozownika i detektora FID wynosiła 250°C. Zanim pobrane z bioreaktora 
próby trafiły na chromatograf były filtrowane przy użyciu filtrów (0,2 m) i zakwaszone 
kwasem mrówkowym. Próby o objętości 1 µL nastrzykiwano do dozownika z podziałem 1:100. 
Po rozpoczęciu pomiarów temperatura pieca przez 1 min wynosiła 110°C, następnie 
temperatura rosła gradientowo do 230°C w tempie 10°C/min, a na końcu utrzymywano 230°C 
przez 2 min. Hel był gazem nośnym i przepływał w objętości 1,4 cm3/min. 
Powstałą w procesie fermentacji frakcję gazową poddano analizie pod kątem zawartości CO2, 
CH4 i H2. Stężenie gazów mierzono przy pomocy chromatografu gazowego typu 8610C (SRI 
Instruments) wyposażonego w dwie pakowane kolumny o długości 1m, średnicy 1/8” (sito 
molekularne i żel krzemionkowy) oraz detektor termokonduktometryczny (TCD). Temperatura 
pieca i detektora wynosiła odpowiednio 60 i 150°C. Gazem nośnym był hel, którego przepływ 
przez kolumny wynosił 10 ml/min. Ilość powstałego gazu mierzono przy pomocy systemu butli 
przelewowych: bioreaktor podłączony był do 20 dm3 butli z solanką (30% roztwór NaCl w 
wodzie), w której gromadził się wytworzony podczas procesu biogaz. 
 

REZULTATY I DYSKUSJA 

 
Przebieg procesu fermentacji kwaśnej analizowano po każdej dobie, wykonując analizy frakcji 
ciekłej pod kątem ilości i składu LKT. We wszystkich seriach badawczych największą 
produkcję LKT zaobserwowano w pierwszych dwóch dniach procesu, natomiast w kolejnych 
dniach proces znacząco zwolnił (Wykres 1). Podobne wyniki osiągnął w swoich 
eksperymentach Liu i in. (2015), który badał proces syntezy LKT z użyciem osadu czynnego 
w zakresie pH od 3 do 12 przez 10 dni. Pomimo, że sumarycznie najwyższe ilości uzyskano w 
ostatnim dniu procesu, najintensywniej proces przebiegał w 2-3 dobie. U Liu i in. (2015) jedną 
z przyczyn takiego zjawiska była wysoka zawartość białek w brzeczce fermentacyjnej (60%). 
Sugeruje to również analogię w przypadku procesu analizowanego w niniejszej pracy. Pomimo, 
iż zawartość białek nie była bezpośrednio mierzona, niska wartość C/N może na to wskazywać 
(dane przytoczone w dalszej części artykułu). 
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Wykres 1. Ilość wyprodukowanych LKT w procesie fermentacji prowadzonej przy różnym pH oraz bez regulacji 

pH 
 
Biosynteza LKT przebiegała najintensywniej przy pH 7 i 8 osiągając około 19,5 g/dm3. Dla pH 
6 maksymalna wartość LKT wyniosła 14,1 g/dm3. Najmniej LKT - 9,39 g/dm3 powstało w 
bioreaktorze bez regulacji pH. Zestawiając to z wynikami innych autorów, podobne efekty 
osiągnęli He i in. (2012), którzy uzyskali 18,46 g/dm3 oraz Zhang i in. (2005) otrzymując aż 36 
g/dm3 lotnych kwasów tłuszczowych (obaj przy pH = 7). Również w badaniach Hong i in. 
(2010) pH 7 okazało się być optymalne do syntezy LKT. W procesie półciągłym, przy 
hydraulicznym czasie retencji równym 9 dni oraz dodatku materii organicznej 8,31 gsmo/dm3/d 
Hong i in. (2010) otrzymali aż 29,1 g/dm3. Feng i in. (2009b) oraz Yuan i in. (2006) maksimum 
produkcji LKT osiągnęli prowadząc proces fermentacji przez 8 dni odpowiednio dla pH 8 i 10, 
otrzymując trzykrotnie więcej LKT aniżeli w procesie bez kontrolowanego pH. Jak 
potwierdzają powyższe dane, utrzymywanie zasadowego pH sprzyja produkcji LKT. Jedną z 
przyczyn tego zjawiska może być intensyfikacja procesu hydrolizy w środowisku alkalicznym, 
które wpływa na dysocjację kwasowych reszt polimerów zawartych w substracie i inokulum, 
co ułatwia ich rozkład do monomerów (Feng i in., 2009b). Udowodniono, że utrzymanie pH 8-
10 na etapie hydrolizy powoduje zwiększoną dostępność rozpuszczalnych związków 
organicznych, zużywanych w procesie fermentacji przez mikroorganizmy (Chen i in., 2013a). 
Dodatkowo na znaczący przyrost produkcji LKT może mieć wpływ wysoka zawartość białek 
w osadzie czynnym, które najlepiej przyswajalne są w zakresie pH od 7-10 (Liu i in., 2015). 
Wang i in. (2014) prowadzili podobny proces beztlenowej fermentacji przy zakresie pH 4-6 
oraz bez regulacji pH. W ich badaniach najwyższe stężenia LKT odnotowano w środowisku o 
pH 6, a najmniej LKT powstało w bioreaktorze bez regulacji pH (ponad 5-krotnie mniej niż dla 
pH 6). To potwierdza fakt, iż spadek wartości pH procesu ma negatywny wpływ na produkcję 
LKT. Prawdopodobnie dzieje się tak, ponieważ następuje równoczesna inhibicja aktywności 
bakterii fazy acidogennej przy niskich wartościach pH. W dodatku obniżenie pH powoduje 
wzrost niezdysocjowanych LKT, które hamują fermentację poprzez zwiększanie przepływu 
niezdysocjowanych kwasów przez błonę komórkową (Infantes i in., 2011). Wysoka zawartość 
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LKT w środowisku kwaśnym jest również możliwa, na co wskazują wyniki badań Jankowskiej 
i in. (2015) Przy 5-dniowym czasie prowadzenia procesu uzyskano wysoką zawartość LKT dla 
pH 4-5. W kolejnych dniach nie zaobserwowano znaczącego wzrostu LKT, co mogło być 
spowodowane rosnącą aktywnością metanogenów (Jankowska i in., 2015). Dłuższy czas 
retencji sprzyjał natomiast syntezie LKT przy pH utrzymywanym na poziomie powyżej 6. 

 

 
Wykres 2. Zmiany pH podczas prowadzonych procesów w bioreaktorach o pH 6, 7, 8 oraz w bioreaktorze bez 

regulowanego pH 
 
We wszystkich analizowanych bioreaktorach prowadzono monitoring zmian pH. Wykres 2 
pokazuje, iż w bioreaktorach o pH 6, 7 i 8 przez cały okres trwania procesu pH utrzymywane 
było na stałym poziomie (+/- 0,16). W bioreaktorze, w którym proces przebiegał bez regulacji 
pH największy spadek pH z 7,4 do 5,7 zaobserwowano w pierwszej dobie procesu. Jest to 
związane z intensywną produkcją LKT podczas pierwszych godzin fermentacji kwaśnej. W 
kolejnych dniach procesu pH utrzymywało się na poziomie 5,3 jednak synteza LKT przebiegała 
już z dużo mniejszą intensywnością (Wykres 1). 
W prezentowanej pracy badano mieszaninę pofermentacyjną również pod kątem zmian w 
profilu syntetyzowanych LKT. Analizując skład otrzymanych LKT zaobserwowano, że 
największą część stanowiły kwas octowy i masłowy. Kwas octowy utrzymywał się na 
najwyższym poziomie (około 80%) w bioreaktorze przy pH 7 i 8. W bioreaktorze bez regulacji 
pH udział tego kwasu wyniósł około 60%. Najmniej kwasu octowego odnotowano w 
bioreaktorze przy pH 6 (ok. 40%). W przypadku kwasu masłowego wartości te wahały się w 
granicach od 13-15% dla pH 7 i 8, oraz 35-40% dla nieregulowanego pH aż do wartości 
powyżej 40% dla pH 6. Kwas propionowy utrzymywał się na poziomie 2-6% we wszystkich 
bioreaktorach, oprócz pH 6, gdzie stanowił on około 10% wszystkich kwasów. Kwas 
kapronowy w próbach z pH nieregulowanym, 7 i 8 był praktycznie niewykrywalny (< 1%), ale 
przy pH 6 stanowił ponad 7%. Pozostałe rozpoznane kwasy (izomasłowy, walerianowy, 
izowalerianowy) stanowiły <1% wszystkich kwasów. Szczegółowy skład procentowy 
rozpoznanych LKT przedstawia Wykres 3 a, b, c, d. 
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Podobne wyniki otrzymał Wang i in. (2014), gdzie kwas octowy i masłowy stanowiły ponad 
90% wszystkich rozpoznanych kwasów. W bioreaktorze bez regulacji pH zaobserwowano 
również ok. 60% kwasu octowego oraz ok. 40% kwasu masłowego. Ze względu na fakt, iż u 
Wanga i in. (2014) użyto odpadów z wysoką zawartością węglowodanów (ponad 40%) można 
wnioskować, iż fermentacja z substratów o podwyższonej zawartości węglowodanów może 
ukierunkować proces fermentacji na syntezę kwasu octowego i masłowego. Najwięcej kwasu 
propionowego otrzymał on przy wartości pH 6, co potwierdza obserwacje przytoczone w 
niniejszym artykule. Potwierdzenie prezentowanych w niniejszej pracy wyników jest również 
u Temudo i in. (2007), którzy badali proces fermentacji glukozy przy pH 4-8,5. Ich wyniki 
wskazują, iż przy niższych wartościach pH najczęstszym produktem był kwas masłowy, 
natomiast wraz ze wzrostem pH biosynteza kwasu masłowego stopniowo malała względem 
rosnącej zawartości kwasu octowego. Wynika to ze szlaków metabolizmu glukozy zależnych 
od potencjału redox w środowisku komórki, które wskazują na fakt ukierunkowania reakcji na 
biosyntezę kwasu masłowego i H2 przy pH kwasowym, natomiast inhibicja tego procesu i 
przekierowanie go na alternatywną ścieżkę syntezy etanolu i octanu następuje przy pH 
zasadowym (Lengeler i in., 1998).  
Jak wynika z przytoczonych badań, pH ma bezpośredni wpływ na profil LKT otrzymywanych 
w procesie fermentacji kwaśnej, w szczególności proporcji pomiędzy kwasem octowym, 
masłowym i propionowym (Bengtsson i in, 2008). Wyniki poprzednich prac wskazują także, iż 
dobór odpowiedniego pH do produkcji konkretnych LKT ma ścisły związek ze składem 
odpadów użytych do ich syntezy (Lee i in., 2014). Kwas octowy, masłowy i propionowy mogą 
być formowane bezpośrednio z rozpuszczonych w hydrolizacie białek, cukrów i tłuszczy 
(Horiuchi i in., 2002), natomiast pozostałe kwasy, np. walerianowy, jest produkowany w 
głównej mierze na skutek degradacji białek (Wang i in, 2014). 

 
Wykres 3. Procentowy udział LKT w procesie bez regulowanego pH (a) oraz procesach przy regulowanym pH 6 

(b), pH 7 (C) i pH 8 (d) 
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Z danych zebranych w prezentowanych eksperymentach obliczono zmiany stosunku C/N w 
cieczy po zakończeniu procesu (Wykres 4). W bioreaktorach o pH 6, 7 i 8 stosunek węgla do 
azotu był bardzo zbliżony i wynosił ok. 12. Jedynie w serii bez regulowanego pH udział C/N 
był na poziomie 9,4. Oznacza to, iż w powyższym procesie różnice w pH nie wpływały na 
zmiany w stosunku C/N. Wartość C/N prawdopodobnie utrzymywała się na stałym poziomie 
ze względu na niezmienną ilość materii organicznej doprowadzanej do bioreaktorów. 
Analizując stosunek LKT do ogólnego węgla organicznego (OWO) zauważono, że we 
wszystkich bioreaktorach był on na poziomie około 0,8. 
Odnosząc się do dostępnej literatury, optymalny stosunek C/N sprzyjający rozwojowi bakterii 
acetogennych, a przez to syntezie LKT w procesie fermentacji beztlenowej, waha się w 
graniach 20 – 30 (Parkin i in, 1986). Ze względu na fakt, iż w opisywanym procesie wartość 
C/N była o około połowę niższa, może mieć to bezpośrednie przełożenie na metabolizm 
drobnoustrojów, a przez to ilość wyprodukowanych LKT. Tę hipotezę potwierdzają wyniki 
Chen i in. (2013b), którzy wykazali, iż optymalne warunki do produkcji LKT z użyciem 
identycznego substratu i inoculum, jak miało to miejsce w prezentowanym eksperymencie, 
uzyskali przy stosunku C/N równym 22, pH 8 oraz 6-dniowym procesie fermentacji. Jak 
udowadnia Feng i in. (2009a), jedną z metod zwiększenia efektywności procesu fermentacji 
kwaśnej jest dodanie węglowodanów (w przypadku ich badań był to ryż) do osadu czynnego, 
co zwiększyło C/N środowiska reakcji, zwłaszcza iż stosunek C/N w osadzie oscyluje w 
granicach 7. 
 

 
Wykres 4. Stosunek węgla do azotu na końcu procesu w zależności od pH 

 
W przeprowadzonych procesach fermentacji kwaśnej oprócz LKT był produkowany również 
H2 i CO2 (Wykres 5). Najwięcej H2 i CO2 stwierdzono podczas procesu prowadzonego przy pH 
6 (H2 – 26,48 dm3 i CO2 – 13,55 dm3). Ilości te malały wraz ze wzrostem pH. Najmniej H2 i 
CO2 powstało w bioreaktorze bez regulowanego pH (H2 – 4,29 dm3 i CO2 – 4,19 dm3). Dla 
większości badanych procesów stosunek wyprodukowanego H2 do CO2 wyniósł odpowiednio 
1,03 w procesie bez regulacji pH; 0,82 dla pH 8 oraz 1,00 dla pH 7. 
Uzyskane wyniki potwierdzają badania Temudo i in. (2007), którzy badali proces fermentacji 
glukozy przy różnych wartościach pH przez kultury mieszane fermentujących bakterii 
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beztlenowych. Monitorując zawartość H2 w poszczególnych próbach zaobserwowano, iż jego 
zawartość maleje wraz ze wzrostem pH (od 4 do 8,5). Z ich badań wynika także, że jest to 
bezpośrednio połączone z produkcją kwasu mrówkowego. W niniejszej pracy kwas mrówkowy 
nie był identyfikowany, stąd nie można potwierdzić bezpośredniej korelacji. 
Nieco inne wyniki uzyskano w pracy Lee i in. (2008), gdzie prowadzono proces fermentacji 
kwaśnej z użyciem odpadów kuchennych w zakresie pH pomiędzy 5,5-7. Produkcję H2 
skorelowana z syntezą LKT pokazuje, że przy wyższych wartościach pH proces fermentacji 
kwaśnej nakierowany był na syntezę H2 (max. przy pH 7). Natomiast przy pH = 5,5 H2 
praktycznie nie powstawał, natomiast odnotowano najwyższe stężenia LKT sięgające powyżej 
6,0 g/dm3. Różnice te mogą wynikać ze specyfiki prowadzenia procesu fermentacji, który 
przebiegał w warunkach termofilnych (55°C), co ma bezpośrednie przełożenie na aktywność 
odrębnych grup mikroorganizmów niż te prowadzące proces w warunkach mezofilnych (Lee i 
in., 2008). 

 
Wykres 5. Ilość H2 i CO2 wyprodukowanego przy różnych pH po 7 dniach procesu 

 
Tabela 3. Bilans węgla procesu fermentacji kwaśnej prowadzonego przy różnym pH 

pH 

Początek Koniec Błąd 
bilansu, 

% Węgiel we 
frakcji 
stałej,  

gC/dm3
 

Węgiel we 
frakcji 
ciekłej,  
gC/dm3 

Węgiel we 
frakcji 
stałej, 

gC/dm3 

Węgiel we 
frakcji 
ciekłej, 
gC/dm3 

Węgiel we 
frakcji 

gazowej, 
gC/dm3 

6 14,22 5,45 9,38 8,59 3,32 -8,18 
7 14,55 5,60 9,33 9,90 2,56 -8,12 
8 14,54 7,87 9,50 10,00 2,2 3,17 

bez regulacji pH 13,98 3,85 9,55 5,56 1,02 9,50 
 

Jako dopełnienie analiz danych zebranych w tym eksperymencie wykonany został bilans węgla. 
W przedstawionym bilansie węgla przyjęto, że węgiel zawarty w odpadach kuchennych na 
skutek przebiegających procesów biochemicznych ulegał przemianom do LKT oraz CO2. 
Poprawność wykonanego bilansu węgla określono poprzez porównanie ilości węgla na 
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początku i końcu procesu (Tabela 3). Podczas procesu mierzono również ilość produkowanego 
CO2 w gazie. Stężenie węgla w poszczególnych frakcjach odnoszono do objętości medium 
hodowlanego, w której zachodził proces fermentacji kwaśnej. 
Największy błąd bilansu stwierdzono dla procesu prowadzonego bez regulacji pH i wyniósł on 
9,50%. W serii prowadzonej przy pH 8 błąd wyniósł 3,17%, dla pH 7: -8,12% a dla pH 6: -
8,18%. We wszystkich przypadkach stężenie węgla w fazie ciekłej na końcu fermentacji było 
wyższe niż na początku procesu. Najwięcej węgla, bo 43,4% względem fazy początkowej 
przybyło w serii z pH 7, najmniej w serii z pH 8 (ok. 21%). Jak wykazuje Tabela 3, wraz ze 
wzrostem pH zwiększa się też zawartość węgla w fazie ciekłej względem ilości węgla 
oznaczonego na początku procesu. Wykryty w fazie ciekłej węgiel na końcu procesu stanowią 
zsyntetyzowane LKT (około 80%). Porównując ilość węgla we frakcji stałej na początku i 
końcu procesu, widać, że średnio około 65,6% węgla organicznego nie zostało rozłożone w 
przeprowadzonych procesach fermentacji. Może to świadczyć o nieodpowiednim pH w fazie 
hydrolizy bądź zbyt krótkim trwaniem procesu fermentacji. Podobne wyniki otrzymał Cappai 
i in. (2014), gdzie 60-74% węgla z początku procesu zostało oznaczone w pofermencie, co 
świadczy o trudnościach związanych z biodostępnością związków węgla w omawianym 
procesie (Cappai i in., 2014). W oparciu o ilość oznaczonego węgla we frakcji gazowej na 
końcu procesu względem ilości węgla na początku procesu obliczono ilość węgla 
organicznego, która uległa przekształceniu do CO2. Najwięcej węgla, bo aż 16,88% węgla z 
początku procesu przeszło w stan gazowy w bioreaktorze z pH 6, natomiast najmniej w 
bioreaktorze z nieregulowanym pH – 5,72%. 
 

WNIOSKI 
 
Zaprezentowane w niniejszej pracy wyniki badań potwierdzają, że środowisko reakcji, w jakiej 
prowadzony był proces fermentacji kwaśnej odpadów kuchennych miało bezpośredni wpływ 
na ilość oraz skład otrzymywanych LKT. Etap syntezy LKT przebiegał najintensywniej w 
pierwszych dwóch dniach procesu fermentacji. Utrzymywanie zasadowego pH sprzyjało 
produkcji LKT, a najintensywniejszy wzrost LKT odnotowano przy pH 7-8 (19,5 g/dm3). Brak 
regulacji pH w trakcie procesu negatywnie przekładał się na produkcję lotnych kwasów 
tłuszczowych (9,39 g/dm3). Jak wykazują prezentowane dane, regulując pH można znacząco 
wpłynąć na profil otrzymywanych LKT oraz ich skład. Niższe pH (6) sprzyjało produkcji H2 
(26,5 dm3) oraz kwasu masłowego (ponad 40% wszystkich otrzymanych LKT), natomiast 
wyższe wartości pH (7-8) preferowały szlaki metaboliczne ukierunkowane na biosyntezę 
kwasu octowego (do 80% wszystkich LKT), ale i przy tym mniejszą produkcję H2. Największy 
błąd bilansu stwierdzono dla procesu prowadzonego bez regulacji pH i wyniósł on 9,5%. W 
serii prowadzonej przy pH 8 błąd wyniósł 3,17%, dla pH 7: -8,12% a dla pH 6: -8,18%. We 
wszystkich przypadkach stężenie węgla w fazie ciekłej na końcu fermentacji było wyższe niż 
na początku procesu. Najwięcej węgla w fazie ciekłej, bo 43,4% względem fazy początkowej 
przybyło w serii z pH 7, najmniej w serii z pH 8 (ok. 21%). Najwięcej węgla, bo aż 16,88% 
węgla z początku procesu przeszło w CO2 w bioreaktorze przy pH 6, natomiast najmniej w 
bioreaktorze z nieregulowanym pH – 5,72%. 
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Jakość wody transportowanej w sieciach wodociągowych jest bardzo podatna na wszelkie 
zmiany w poborze wody oraz na procesy osadzania i podrywania ze ścian przewodów cząstek 
osadów transportowanych wraz z przepływającą wodą. Trudnością w określeniu miejsc 
potencjalnie zagrożonych przypadkową resuspensją czy depozycją zanieczyszczeń  
w rurociągach jest rozbudowana struktura sieci wodociągowej oraz zmienność dobowa  
i sezonowa poboru wody. Wydaje się, że możliwość określenia miejsc szczególnie zagrożonych 
tymi zjawiskami może przyczynić się do polepszenia jakości przesyłanej wody i utrzymania 
dobrego stanu technicznego rurociągu. Celem pracy było określenie potencjalnych obszarów 
zagrożonych deponowaniem osadów na ścianie przewodów oraz ich przypadkową resuspensją 
na przykładzie małej sieci miejskiej. W pracy stosując program Epanet 2 [Rossman, 2000] 
zbudowano model sieci wodociągowej miasta Poddębice. System zaopatrzenia w wodę miasta 
Poddębice zaspokaja potrzeby wodne ponad 8000 mieszkańców miasta i okolic, wynoszące 
średnio 1200 m3/d. Woda na terenie miasta rozprowadzana jest siecią wodociągową o łącznej 
długości rurociągów około 35 km. Podczas procesu schematyzacji sieci uwzględniono 
wszystkie przewody sieci tranzytowej, magistralnej i rozdzielczej. Wartości rozbiorów 
węzłowych ustalono na podstawie średniorocznych poborów ewidencjonowanych odbiorców 
wody. Z danych techniczno-technologicznych określono długości i średnice przewodów 
wodociągowych, a także ciśnienie panujące w Stacji Uzdatniania Wody (SUW) sieci 
wodociągowej Poddębice. W tym celu wykorzystano dane z monitoringu SUW, a także rejestr 
ciśnienia dla przykładowego dnia pomiarowego. Dysponując tak opisanym modelem sieci 
wodociągowej i korzystając z modelu Berlamonta (1984) określono prędkość krytyczną wody 
odpowiadającą za resuspensję mikrocząstek zanieczyszczeń. W celu umożliwienia 
zlokalizowania potencjalnych miejsc gromadzenia cząstek zanieczyszczeń stałych w sieci 
wodociągowej, należy uwzględnić dobową zmienność zapotrzebowania na wodę w danej sieci. 
Zmienne zapotrzebowanie na wodę wpływa na wartości średnich prędkości przepływu 
transportowanej wody w sieci wodociągowej. Zmiany prędkości przepływu wody, szczególnie 
te charakteryzujące się znaczną dynamiką, mają ogromny wpływ na ewentualne przypadkową 
resuspensję wcześniej zdeponowanych mikrocząstek zanieczyszczeń. Ze wzrostem prędkości 
przepływu wody, naprężenia styczne występujące w przepływie również wzrastają, a w 
momencie gdy naprężenia te osiągną wartość krytyczną osad zostaje oderwany od ścianki 
przewodu. Berlamont zaproponował formułę, która opisuję krytyczną prędkość przepływu 
wody w przewodzie wymaganą do rozpoczęcia procesu resuspensji i osadzania mikrocząstek 
w rurach. Zależność ta opisana jest następującymi równaniami: 
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gdzie: αB  – parametr Berlamonta dla resuspensji α = 0,8 [-], ρp – gęstość cząstki [kg/m3], ρw – gęstość wody 
[kg/m3], g – przyśpieszenie ziemskie [m/s2], dp – średnica cząstki [m], λ – współczynnik oporów przepływu [-] 
 
Wartości prędkości krytycznej Ukr obliczonej z równania (2) zaprezentowano na rysunku 1.  

 
Rysunek 1. Zależność prędkości krytycznej od średnicy mikrocząstki dla różnych prędkości przepływu wody  

w przewodzie o średnicy 100 mm 
 
Znajomość prędkości krytycznej pozwala określić prędkość przepływu wody niezbędną do 
poderwania danej cząstki ze ściany rury. W przypadku gdy prędkość przepływu wody U jest 
mniejsza od prędkości krytycznej mikrocząstka osadu nie zostanie poderwana ze ścianki 
przewodu[Hofman & Sowiński, 2016]. 
W sieciach wodociągowych zdeponowany osad występuje najczęściej w miejscach o niskiej 
prędkości przepływu (odcinkach końcowych sieci) oraz przewymiarowanych odcinkach sieci. 
Należy zauważyć, że wymagany czas na zdeponowanie cząstki zależy od wielkości cząstki jak 
i jej gęstości. Mikrocząstki zanieczyszczeń wodociągowych mają rozmiary od około 1 μm do 
około 100 μm. W przypadku małych cząstek, czas niezbędny do zdeponowania na ściance 
przewodu jest nieporównywalnie większy od czasu depozycji dużej cząstki. W ciągu procesu 
depozycji małej cząstki istnieje możliwość zmiany warunków hydrodynamicznych 
transportowanej w sieci wodociągowej wody, co utrudnia proces modelowania. 
W pracy przeprowadzono rozważania modelowe w celu określenia trajektorii przemieszczania 
się mikrocząstki w płynie. Tian & Ahamdi (2007) zaproponował równanie bilansowe sił 
działających na przepływającą w przewodzie mikrocząstkę. Uwzględnia ono siły Saffmana, 
Magnusa, oporu ośrodka oraz efekt wirtualnej masy [Hofman, Sowiński, Dziubiński, 2015]). 
Równanie (3) jest poprawne dla obszarów przyściennych i dla strefy buforowej y+ <40. 
Przyjmuje ono postać: 

  g
m
F

m
F

m
Fvu

C
dt
dv

p

m

p

s

p

dpd


24
Re1


     (3) 

gdzie: v – prędkość cząstki [m/s], v = dx/dt; τ – czas relaksacji cząstki [s]; Rep – liczba Reynoldsa poślizgu [-], g 
– przyśpieszenie ziemskie [m/s2], Cd – współczynnik oporu cząstki [-], Fd – siła oporu ośrodka [kg·m/s2], Fs – siła 
Saffmana [kg·m/s2], Fm – siła Magnusa [kg·m/s2], mp – masa cząstki [kg] 
 
Biorąc pod uwagę równ. (3) oraz definicje sił działających na mikrocząstkę wykonano 
symulacje trajektorii mikrocząstek przemieszczających się w przepływającej w przewodzie 
wody. Parametry symulacji były następujące: średnice mikrocząstek dp1 = 5 μm i dp2 = 25 μm, 
gęstość ρp = 1200 kg/m3 przepływ średni wody Ub1 = 0.1 m/s; Ub2 = 0.05 m/s, średnica 
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przewodu D = 0.1 m, czas trwania symulacji t = 100 s. Wyniki obliczeń teoretycznych 
przedstawiono na rysunku 2 i 3. 

a)  b)  

Rysunek 2. Wyniki obliczeń teoretycznych trajektorii opadania 
pojedynczej cz stki w przewodzie wodoci gowym o pr dko ci wody 

Ub1 = 0.1 m/s  a) dp1 = 5 m  b) dp2 = 25 m 
 

a)  b)  

Rysunek 3. Wyniki obliczeń teoretycznych trajektorii opadania 
pojedynczej cz stki w przewodzie wodoci gowym o pr dko ci wody 

Ub2 = 0.05 m/s  a) dp1 = 5 m  b) dp2 = 25 m 
 
Mo na zauwa y  istotn  r nic  w przemieszczaniu mikrocz stek oraz przebytej drogi do 
momentu ich deponowania na ciance przewodu w zale no ci od rozmiaru mikrocz stki i 
pr dko ci przepływu wody. Dla mikrocz stki o rednicy dp2 = 25 m nast puje jej depozycja 
na ciance przewodu niezale nie o przyj tych w symulacji pr dko ci przepływaj cej wody, 
przy czym droga opadania zmienia si  od 0.5 m do 8 m w zale no ci od pocz tkowego 
poło enia mikrocz stki w przewodzie. Dla mikrocz stki o dp1 = 5 m depozycja praktycznie 
nie zachodzi w czasie przeprowadzonej symulacji t. W przypadku mniejszej pr dko ci 
przepływaj cej wody wymagany czas na zdeponowanie cz stki, zar wno dla małej cz stki jak 
i du ej, jest na tyle du y i  istnieje mo liwo  zmiany warunk w hydrodynamicznych 
przepływaj cej w sieci wody. Wskazuje to, e cz stka mo e opu ci  badany fragment sieci 
wodoci gowej i zosta  przetransportowana do dalszej cz ci sieci wodoci gowej.  
Mo liwo  okre lania poło enia miejsc w przewodach sieci wodoci gowej nara onych na 
deponowanie czy resuspensj  mikrocz stek zanieczyszczeń, umo liwia podj cie skutecznych 
rodk w zaradczych, np. poprzez płukanie tych fragment w sieci wodoci gowej w celu 

poprawy jako ci przesyłanej wody. 
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ABSTRACT 

In this paper, starch granule swelling, during gelatinization in a Couette-Taylor flow apparatus, was 
investigated. The granule diameters of gelatinized starch were measured using image analysis 
technology. The results revealed that the granule size distribution was stronger influenced by 
gelatinization temperature than by other operating parameters. However, the impact of the axial flow 
or rotor rotation on the average granule diameter was also observed. Moreover, the changes in the 
value of the average granule diameter and the computer simulations seemed to suggest a flow regime 
transition in the system, which occurred at the value of rotor angular velocity between 10.04 and 
20.09 rad/s. In the second part of the paper the rheological properties of gelatinized starch after 
treatment in the CTF apparatus were investigated. These properties seemed to correlate with 
progress of starch granule swelling, which was expressed by the concentration of starch (amylose) 
dissolved in the water phase. 

 

Keywords: starch gelatinization, starch granule swelling, rheological properties, Couette-Taylor flow 

 

INTRODUCTION 

Starch gelatinization, which occur when starch slurry is heated, is a complex phase transition, 
during which starch partly dissolves in water (amylose) and its granules (composed mostly of 
amylopectine) swell. One of the problems encountered during starch processing is a significant 
and rapid growth in the apparent viscosity of starch slurry. Additionally, in order to ensure good 
heat transfer conditions and to avoid separation of the starch from the water phase, an agitation 
of the slurry is needed (Sakonidou et al., 2003). In such a context, Couette-Taylor flow (CTF) 
apparatus was proposed for wheat starch processing (Hubacz and Buczyńska, 2011; Masuda et 
al., 2013, Hubacz et al., 2013). This type of apparatus consists of two cylinders with the inner 
one (rotor) rotating, while the fluid flows in the gap between these cylinders. When the angular 
velocity of the rotor exceeds a certain critical value the characteristic secondary fluid flow 
(Taylor vortices) occurs, which intensifies fluid mixing and heat transfer conditions. Moreover, 
in the case of some non-Newtonian (shear-tinning) fluids the reduction in their apparent 
viscosity can be expected when rotor rotation increases. Additionally, it is worth underlying 
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that CTF apparatus provides good environment for the intensification of various processes, e.g., 
multiple emulsion preparation (Dłuska and Markowska-Radomska, 2010), processes involving 
gas–liquid flows (Dłuska and Hubacz, 2000), mass transfer in bioreactors (Ramezani et al., 
2015), crystallization (Mayra and Kim, 2015).  
During our previous studies on wheat starch gelatinization in a CTF apparatus (Hubacz and 
Buczyńska, 2011, Hubacz et al., 2013) degree of starch gelatinization (DSG), starch granule 
swelling degree (SGSD) and apparent viscosity of gelatinized starch were measured 
experimentally. The DSG, which is one of the gelatinization indicators, was evaluated using 
the method of amylose-iodine complex formation proposed by Baks et al. (2007). Meanwhile, 
the SGSD, which quantifies the amount of water absorbed by the starch granules, is related to 
the increase in the size of these granules during gelatinization. In order to measure the value of 
SGSD, a sample of gelatinized starch was centrifuged and the supernatant was separated from 
the swollen starch granules. The SGSD was defined as the weight of the granules before freeze-
drying to their weight after freeze-drying (Hubacz et al., 2013). 
The experiments (Hubacz et al., 2013) showed that, even if the gelatinization is completed 
(DSG=1) the properties of gelatinized starch continue to change: starch granules swell and the 
apparent viscosity of the slurry increases. This is connected to the starch pasting, which follows 
the gelatinization process (see e.g. Singh et al., 2009). Therefore, the monitoring of granule 
swelling indicates the progress of starch processing in a better way than DSG. Nevertheless, 
the measurement of SGSD can be affected by the interstitial water in between starch granules, 
which cannot be easily removed using a centrifuge, hence, should be replace by a direct 
measurement of a starch granule size (Lagarrique et al., 2008). Moreover, it is already known, 
that both the average granule size and granule size distribution affect the rheological properties 
of gelatinized starch (see e.g. Rao et al., 1997).  
The objective of this work was the study on the changes in starch granule diameter distribution 
after its gelatinization. We believe that the understanding how starch granules swell will allow 
the creation of the model of starch slurry rheological properties, which can be used in a wide 
range of the values of operating parameters during starch gelatinization. 
 

MATERIALS AND METHODS 

 
Figure 22. Sketch of Couette-Taylor flow apparatus: 1-rotor, 2-outer cylinder, 3-heat jacket, 4-isolation 
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1. Starch granules size measurement  
Starch was gelatinized in a Couette-Taylor flow (CTF) apparatus used by Masuda et al., (2013) 
for starch enzymatic hydrolysis (see Fig. 1a). The apparatus was equipped with an outer water 
heat jacket, which was divided into two chambers in order to improve the control of temperature 
(important in the case of starch hydrolysis). However, during the present study the water of the 
same temperature was pumped into the both chambers of the heat jacket. The length of the CTF 
apparatus used by us was 0.3 m, while the radii of the inner and outer cylinder were 0.0125 and 
0.0175 m, respectively.  
During the experiments starch from wheat (Wako Pure Chemical Industries, Ltd.) was used. 
The starch slurry was prepared in such a way that 1 dm3 of the slurry contained 50g of wheat 
starch.  
The gelatinization conditions in the CTF apparatus were specified by the rotor angular velocity 
ω (10.04, 20.09 or 30.13 rad/s), the temperature of water in the heat jacket Thj (65 or 70oC) and 
the starch slurry axial velocity u (0.000531 or 0.000743 m/s). While, the starch slurry axial 
velocity was defined as:  2

1
2
2/ RRQu  , where Q is the volumetric flow rate of the starch slurry 

measured at the inlet conditions. Each experiment, specified by the same gelatinization conditions, 
was repeated 3 times. 
During the experiments, a sample taken at the outlet of the apparatus was immediately cooled 
in an aluminum vessel (with a thin wall). The outside of the vessel was covered with a layer of 
ice (1 cm thick), of which temperature was about -5º C (Hubacz and Buczyńska 2011). This 
allowed to end the process of gelatinization. Subsequently, the sample was examined using a 
digital microscope (Keyence VH-Z100), with which the software for image analysis was 
provided. During the analysis it was assumed that the granules were spheres. As the results the 
granules diameter distribution, mean diameter and standard deviation of granules population 
were calculated for the given experimental condition. 
 

2. Amylose solubility and rheological measurements    
During this part of the experiments the same CTF apparatus was used, however, the heat jacket 
was not divided into two chambers (see Fig. 1b). The gelatinization in the CTF apparatus were 
carried out at Thj=85 or 90oC. During the experiment, the starch slurry axial velocity u was 
changed between 0.000088 and 0.00024 m/s, while, the rotor angular velocity ω was changed 
between 11 and 97.74 rad/s.  
The sample, taken at the outflow of the apparatus, was immediately cooled in order to stop the 
process of gelatinization. The rheological properties of gelatinized starch were measured using 
a concentric cylinder rheometer at T=25⁰C. During the measurement the shear rate was changed 
from 110 to 1999 1/s and subsequently, from 1999 to 100 1/s. The total duration of the 
measurement was 406 s. 
To evaluate how much starch (amylose) dissolved in water during the gelatinization a sample 
of gelatinized starch were centrifuged at 2000 g for at least 30 min (to separate solid from liquid 
phase). The supernatant was 20 times diluted and 1 ml of it was mixed with 5 ml of aqueous 
solution of 0.1% I and 0.5% KI. Subsequently, distilled water was added up to the volume of 
15 ml. Finally, the absorbance of the light (wavelength 630 nm) in the sample was measured 
with a UV-vis spectrophotometer (Shimadzu Co. Ltd.). It was assumed, that the value of the 
light absorbance (ABS) was proportional to the amylose concentration in the supernatant. It is 
worth remembering, that this procedure cannot be confused with procedure of DSG 
measurement (Hubacz and Buczyńska, 2011), which was also based on the amylose-iodine 
complex formation. The concentration of the amylose in the supernatant was the results of the 
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amylose leaching from the starch granules and the water absorption by the granules (i.e. granule 
swelling). Meanwhile, the DSG procedure was related only to the amylose leaching during 
gelatinization but did not take into account how much water was absorbed by starch granules 
during gelatinization. 
 

3. Hydrodynamics modeling 
The purpose of the hydrodynamics modeling was to estimate the value of the rotor angular 
velocity at which the flow pattern transition to the Taylor vortex flow occurs. The 
hydrodynamics of the flow was calculated using steady state Navier-Stokes equations adapted 
for a 2D axisymmetric swirl model (see Hubacz and Buczyńska, 2011). The 2D axisymmetric 
swirl model is based on the assumption that there is no circumferential gradient in the flow, 
although, there may be no-zero circumferential or swirl velocity. In addition to this, energy and 
species transport equations were solved (see Hubacz and Buczyńska, 2011). These equations 
were included into the model in order to calculate rheological properties of starch slurry, which 
was modeled using a power-law equation (see Hubacz et al., 2013): 
 
   35.00383.0016.0  γDSGμ   (1) 
 
where,  is the fluid apparent viscosity and γ  is the shear rate. During the simulation starch 
gelatinization degree was defined using the following equation: 
 

 
0s

sg

X
X

DSG    (2) 

 
where Xsg is the mass fraction of gelatinized starch, and Xs0 is the total mass fraction of starch 
in the slurry. The other fluid properties (density, heat capacity, thermal conductivity, diffusion 
(dispersion) coefficient were assumed to be constant (=998.2 kg/m3, Cp=4,182 J/[kgK], λ=0.6 
W/[mK], D=10-13 m2/s). Finally, the kinetics of starch gelatinization was modeled using first 
order equation proposed in Brandam et al. (2003).  
In the model it was assumed, that the temperature of outer cylinder was 650C or 700C, while 
the inlet temperature of starch slurry was 200C. The axial velocity of starch slurry inside the 
apparatus was assumed to be 0.000531 or 0.000743 m/s. No heat transfer was calculated 
through the surface of the rotor, which rotated with the values of angular velocity ω (10.05, 
12.5, 15 or 17.5 rad/s). However, because of the possibility of “back flows” at the outlet form 
the apparatus, the calculations were carried out for the length of the apparatus which equaled 
0.6m. At the location between 0.4 and 0.6 m from the inlet to the apparatus no rotor rotation 
was imposed. The calculations were conducted assuming that the axial gradients of variables at 
the outlet plane are zero. 
Calculations were carried out using Ansys 14.5 (fluent) computer code assuming laminar flow 
due to a high apparent viscosity of gelatinized starch. The second order upwind scheme was 
used to discretize the equations. The pressure-velocity coupling was performed using the 
SIMPLE scheme. Grids with a cell number 24000 and 96000 were used during the simulations, 
with no significant deference in the obtained results. 
The described in this chapter model was used for the numerical simulations of starch 
gelatinization in two concentric CTF apparatuses of different gap width between cylinders 
(Hubacz et al., 2013). A good agreement between these simulations and the experimental results 
was achieved. Therefore, it was assumed that this model is good enough for the preliminary flow 
hydrodynamics prediction inside the CTF apparatus during starch gelatinization. 
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RESULTS 

The granules of native starch are shown in Fig. 2a, while their size distribution can be seen in 
Fig. 3. This size distribution was used to calculate the average granule diameter (Do=20.63m) 
and standard deviation (SD0=8.11m) for the native starch granule population. The examples 
of starch granules appearance after their treatment in the CTF apparatus at different conditions 
are shown in Fig. 2b-d (the pictures are in about 2 times smaller scale than picture in Fig. 2a), 
while the examples of granule size distributions of gelatinized starch are shown in Fig. 3. In 
addition to this, the values of the average granule diameters of gelatinized starch (D) and 
corresponding standard deviations (SD) are shown Table 1. Both the pictures in Fig. 2 and the 
data from Table 1 indicate a significant increase in starch granule diameters after gelatinization. 
Similarly, the value of standard deviation of granule population increased after the treatment in 
the CTF apparatus. This agreed with other authors’ observation, that gelatinization causes an 
increase in granule diameter and standard deviation (see e.g. Rao et al., 1997).  
 

Table 19. Average starch granule diameter (D) and standard deviation of granule size distribution (SD) after 
treatment in CTF apparatus (for ungelatinized starch D0=20.63m and SD0= 8.11m) 

ω 
rad/s 

u 
m/s 

Thj 

⁰C 
D 
m 

SD 
m 

10.04 0.000743 65.0 32.94 13.08 
20.09 0.000743 65.0 38.86 11.64 
30.13 0.000743 65.0 38.82 13.11 
10.04 0.000743 70.0 42.18 15.32 
20.09 0.000743 70.0 43.57 14.93 
30.13 0.000743 70.0 45.36 14.97 
10.04 0.000531 70.0 42.26 14.77 
20.09 0.000531 70.0 45.61 14.44 

 
The impact of the operating parameters on D and SD during the treatment in the CTF apparatus 
can be illustrated using Table 1. The values of SD were significantly affected only by Thj: the 
higher gelatinization temperature denoted the higher value of SD. Wherein, the relations 
between the value of SD and the values of u and ω were difficult to define. On the other hand, 
the average diameter increased when Thj increased and when the axial velocity decreased. This 
agreed with our previous studies, during which granule swelling in CTF apparatuses were 
quantified using SGSD (Hubacz et al., 2013). On the contrary, the impact of ω on granule 
swelling were not confirmed. The results from Hubacz et al. (2013) showed the increase in 
SGSD with the increasing ω for ω<11.56 rad/s and the reversed tendency for ω>11.56 rad/s. 
Meanwhile, the present results suggests the increase in starch granule diameter with the 
increasing ω without changing the tendency. The reason of this discrepancy cannot be easily 
found using the available experimental results, because the CTF apparatuses used by Hubacz 
et al. (2013) were bigger that the one used here. This means for example that the transitions 
between flow regimes occurs at the higher ω in the case of the apparatus used for the present 
study than in the case of the apparatus used by Hubacz et al. (2013). Therefore, the similar 
impact of ω on granule swelling could be observed if the present experiments were carried out 
for the wider range of ω than it was done. Nevertheless, the increase in granule diameter of 
gelatinized starch with increasing ω can be explained straightforwardly by heat transfer 
intensification. 
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The significant increase in D (it can be seen especially in the case of Thj=65⁰C) when the value 
of ω was changed from 10.04 to 20.09 rad/s may suggest that the transition to the Taylor vortex 
flow in the CTF apparatus (in the investigated system) occurs at the value of ω lower than 20.09 
rad/s but higher than 10.04 rad/s. This hypothesis stems from the fact that the transition to the 
vortex flow pattern denotes the intensification of heat transfer in the apparatus. This statement 
was verified using computer simulations of starch gelatinization in the CTF apparatus, which 
revealed that the Taylor vortex flow pattern developed gradually with the increasing value of 
ω. At ω=10.04 rad/s the computations indicated laminar flow without vortices along the whole 
length of the apparatus. At ω=12.04 rad/s, only a vortex pair occurred close to the apparatus 
inlet, but in the farther part of the apparatus it disappeared due to the increase in the fluid 
apparent viscosity. At ω=15 rad/s the vortex pattern could be seen along the significant part of 
the apparatus. However, only when u=0.000743 m/s and Thj=65⁰C the increasing viscosity did 
not suppress the Taylor vortices until the distance up to about 0.3 m form the inlet (it 
corresponds to the length of the experimental apparatus). Finally, when the calculations were 
conducted for ω=17.5 rad/s the vortex flow pattern was developed along the whole length of 
the apparatus independently from the values of u and Thj. To summarize, the results of the 
simulations seems to support the hypothesis that the transition to the Taylor vortex flow could 
occur for the value of ω between 10.4 and 20.09 rad/s. 
 

a) b) 

       
c) d) 

    
Figure 2. a) Native starch (the picture is in about 2 times bigger scale than the other pictures); Starch 

granules after treatment in the following conditions: b)u=0.000743 m/s, ω=10.04 rad/s, Thj=65⁰C, c) u=0.000743 
m/s, ω=10.04 rad/s, Thj=70⁰C, d) u=0.000531 m/s, ω=20.09 rad/s, Thj=70⁰C 

 
During the computer simulations, the value of degree of starch gelatinization was also 
calculated. The values of DSG were evaluated at the distance of 0.3m from the inlet of the 
apparatus, which corresponds to the length of the experimental apparatus. The minimum value 
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of DSG=0.62 was obtained for u=0.000743 m/s, Thj=65⁰C and ω=10.04 rad/s, while the 
maximum value of DSG=0.92 was obtained for u=0.000531 m/s, Thj=65⁰C and ω=17.5 rad/s. 
This means that the changes in the value of starch slurry apparent viscosity during gelatinization 
could be modeled using eq.1 for the values of operating parameters investigated during these 
simulations.  

 
Figure 3. Distribution of starch granule diameter after treatment in CTF apparatus 

 
Table 2. Apparent viscosity of gelatinized starch measured at the maximum shear rate (1999 1/s) and supernatant 

light absorbance (Matsuka et al. 2010) 

ω 
rad/s 

u 
m/s 

Thj 

⁰C 
ABS 

 
1999 
Pas 

11.00 0.00018 85   
22.20 0.00018 85 0.622 0.016 
47.39 0.00018 85 0.711 0.013 
97.79 0.00018 85 0.700 0.018 
22.20 0.000088 85 0.788 0.019 
47.39 0.000088 85 0.830 0.019 
97.79 0.000088 85 1.033 0.021 
22.20 0.00024 90 1.044 0.028 
22.20 0.00018 90 1.102 0.033 
22.20 0.000088 90 1.192 0.038 
97.79 0.00024 90 1.100 0.035 
97.79 0.00018 90 1.156 0.039 
97.79 0.000088 90 1.233 0.044 

 
Unfortunately, there is not yet available any information concerning the rheological properties 
of gelatinized starch obtained for the same experimental conditions in CTF apparatus for which 
the measurements of starch granule diameters were conducted. Therefore, the impact of starch 
granule diameter distribution on rheology of gelatinized starch cannot be tested. Nevertheless, 
the rheological behavior of gelatinized starch after treatment in CTF apparatus were already 
investigated (Matsuka et al., 2010). For the same experimental conditions the concentrations of 
amylose dissolved in water after gelatinization in CTF apparatus were also estimated (Matsuka 
et al., 2010). The amylose concentration was expressed by the value of light absorbance (ABS) 
in the sample prepared using the water separated from the granules of the gelatinized starch 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

442 
 

(procedure described above): the higher value of ABS denoted the higher concentration of 
dissolved amylose. The results of the measurements are presented in Table 2. The values of 
ABS presented in Table 2 can be regarded as an indicator of the granule swelling. It stems from 
the high value of heat jacket temperature Thj85⁰C. Hubacz et al. (2013) and Masuda et al. 
(2013) showed that gelatinization can be completed (DSG=1) when Thj85⁰C even at higher 
values of starch slurry axial flow and lower values of ω than investigated here. When 
gelatinization is completed a pasting process starts and the changes in the concentration of 
dissolved amylose become related to water absorption by starch granules (i.e. granule swelling).  

 
Figure 4. Consistency coefficients as a function of ABS 

 
In Table 2, there are also presented the values of gelatinized starch apparent viscosity (measured 
at the maximum shear rate-1999 1/s). It is worth underlining a quite good correlation between 
the values of ABS and the values of the apparent viscosity. This agreed with the results 
presented in Hubacz et al. (2013), in which the good correlation of gelatinized starch apparent 
viscosity with SGSD was observed. Additionally, the rheological properties of gelatinized 
starch were approximated using a power law equation. The consistency coefficient (k) and flow 
behavior index (n) were calculated for the ascending and descending segments of shear cycle. 
The dependence of those parameters on the ABS is shown in Fig. 4 and 5. The figures show a 
quite good correlation between the parameters of the power law equation and the values of 
ABS, as well as, thixotropic behavior of gelatinized starch. Moreover, Fig. 4 confirms the 
literature observation (Rao et al., 1997) that k increases with the progress of starch thermal 
processing. Although, the starch processing seemed to impact the parameter n in a less 
pronounced way (Fig. 5), the descending tendency of n can be seen. This also confirms the 
results of other authors showing the increase in shear-tinning properties of starch during starch 
processing (see Rao et al. 1997). Nevertheless, those authors suggested that the parameter k is 
the function of the average diameter of starch granule, while the flow behavior index is the 
function of the standard deviation of starch granules size distribution. On the contrary, the 
present results seems to imply that both k and n can be correlated using only a single parameter 
connected to granule swelling. In this case it was just ABS. If our results are confirmed for the 
wider range of experimental conditions it may simplified the way of the modeling of starch 
rheological properties during its thermal treatment. 
After comparing the two parts of our experimental work the other observations can be reported. 
The first observation is that: the rheological properties of gelatinized starch characterized by 
the values of D and SD shown in Table 1 should be described using lower values of k and higher 
values of n than shown in Fig. 4 and 5. It stems from the fact that the measurements of granule 
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diameter were conducted after gelatinization at the higher values of u and lower values of Thj 
than the starch gelatinization of which product were used for the rheology investigation. 
Because of this the higher values of apparent viscosity of gelatinized starch (at the same flow 
conditions) are also expected in the latter case. From the first observation the second one can 
be deduced that: during the experiments concerning the measurements of starch rheological 
properties the transition to the Taylor vortex flow in CFT apparatus occurred probably at higher 
values of ω than during the experiments concerning the measurements of starch granule 
diameters.  

 

 
Figure 5. Flow behaviour index as a function of ABS 

 

CONCLUSIONS  

The granule size distribution was stronger influenced by gelatinization temperature than by 
other operating parameters. The increase in the heat jacket temperature caused the increase in 
the values of D and SD. However, the average granule diameter of gelatinised starch also 
increased when the axial flow was reduced or the rotor rotation velocity increased. Moreover, 
the changes in the value of D and the computer simulations seemed to suggest that the transition 
to the Taylor vortex flow occurred in the investigated system at the value of ω between 10.04 
and 20.09 rad/s. 
The rheological properties of gelatinized seemed to correlate with progress of starch granule 
swelling (expressed here by the parameter ABS). Moreover, the increase in the value of the 
apparent viscosity and in shear-tinning behaviour of gelatinized starch was associated with 
increase in the value of ABS.  
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ABSTRACT 

In the framework of this study, measurements of dynamic surface tension have been carried out in 
systems comprising nanoparticles formed from chemically modified polyaldehyde dextran (PAD). 
The nanostructures were obtained from biocompatible polysaccharides by successive oxidation and 
reactive coiling in aqueous solution. The dynamic surface tension of the samples was determined by 
the maximum bubble pressure (MBP) method and by the axisymmetric drop shape analysis (ADSA). 
Experiments with harmonic area perturbations were also carried out in order to determine surface 
dilational visco-elasticity. The experimental data were interpreted using the Ward and Tordai’s 
equation. The system equilibrium surface tension and the nanoparticles diffusion coefficient was 
determined. The conducted experiments show a significant surface activity of the studied PAD 
nanoparticles and their impact on the surface dilational elasticity. Furthermore, the presence of the 
PAD nanoparticles causes changes in the adsorption process on air-water interface in the systems 
comprising a model nonionic surfactant.  

 

Keywords: polysaccharide nanoparticles, lung surfactant, dynamic surface tension 

 

INTRODUCTION 

Pulmonary surfactant present in the liquid phase covering the surface of the alveoli is 
responsible for lowering the surface tension during the breathing cycle and thus for correct 
functioning of the respiratory system. Changes in the surface activity of the pulmonary 
surfactant caused by the administration of particular drugs and drug carriers into the lung can 
lead to disruption of its physiological function and eventually even to a respiratory failure. On 
the other hand, the surface activity of administered drugs may be beneficial if pulmonary 
surfactant, due to its lack or damage, does not sufficiently lower the surface tension during the 
breathing cycle. Therefore, determination of the surface activity of the newly developed drug 
carriers that are intended to deposit in the alveoli and evaluation of their interactions with 
pulmonary surfactant components are very important for the safety assessment of aerosol 
therapy. 
Nanoparticles (NPS) of modified polialdehyde dextran have been already characterized as 
potentially suitable drug carriers for inhalation (Jabłczyńska, et al., 2015), but their ability to 
decrease the surface tension of aqueous systems has not been studied yet.  
This work is focused on the surface activity of the dextran nanoparticles and their influence on 
the dynamic surface tension of a model non-ionic surfactant. 
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MATERIALS AND METHODS 

The following reagents have been used in the synthesis of nanoparticles: dextran MW = 75 kDa 
(Pharmacosmos, Denmark), dodecylamine hydrochloride, sodium periodate and alanine (Sigma 
Aldrich, Poland). Water used in all experiments was purified by reverse osmosis. The 
nanoparticles were synthesized by successive oxidation and reactive coiling in aqueous solution 
according to a protocol described in (Wasiak, et al., 2016). Dextran was dissolved in water to 
gain the concentration of 5% and sodium periodate was added in molar ratio of 1:10 (IO-

4/ 
glucose units). Solution was stirred for 1 h in the dark at the room temperature and subsequently 
dialyzed against water for 3 days (Carl-Roth membrane bag with MWCO 12-14 kDa). The 
obtained polyaldehyde dextran (PAD) was dried in the laboratory drying oven at the 
temperature of 40°C for 24 h. For the coiling step 10% w/v water solution of PAD was prepared 
and the 5% dodecyloamine hydrochloride solution was added in the amount providing 33% 
degree of substitution of aldehyde groups. The rest of aldehyde groups were substituted by 
alanine. The reaction was carried out for 1 hour at the 30°C and the pH of the mixture was 
gradually increased to 10. Finally the pH was adjusted to pH 7,4 and the resultant suspension 
of nanoparticles was dialyzed for 30 min against water. Nanoparticles formed due to self-
organization of the polysaccharide chains in the water environment occurring because of 
hydrophobicity of attached coiling agent.  
The suspension of PAD particles was dried in laboratory spray dryer B-290 (Büchi, 
Switzerland) directly after synthesis in order to obtain inhalable powder with properties 
appropriate for products dedicated for aerosol therapy and to increase the stability of the 
preparation (Jabłczyńska, et al., 2015). The precursor was pumped at volumetric rate of 3 
cm3/min to the atomizing nozzle (diameter 0.7 mm) which was fed by compressed air with rate 
of 12 dm3/min. The inlet temperature of drying air was set at 200°C. Drying air was supplied 
to the dryer with the rate of around 20 m3/h. The produced powders were separated in the high 
performance cyclone and collected in the product container.  
For the evaluation of the surface activity, the powder was rehydrated to gain concentration of 
reassembled nanoparticles of 1, 5 and 10 mg/cm3 (NPS reconstitution by powder rehydration 
was confirmed in previous studies (Jabłczyńska et al., 2015). In addition to systems based on 
pure water, similar nanosuspensions containing the model nonionic surfactant Triton X-100 at 
a concentration of 0.1 mM were prepared. The dynamic surface tension of samples was 
determined by the maximum bubble pressure (MBP) method with BP2 tensiometer (Krüss, 
Germany) and by the axisymmetric drop shape analysis (ADSA) with a profile analysis 
tensiometer, model PAT-1M (Sinterface, Germany). The latter apparatus was also used for the 
experiments with harmonic area perturbations carried out in order to determine surface 
dilational visco-elasticity. All surface tension measurements were performed at the temperature 
of 36.6°C. The experimental data were interpreted using the Ward-Tordai equation. On the 
basis of the model the equilibrium surface tension of systems and the nanoparticles diffusion 
coefficient was determined. 
 

ADSORPTION THEORY 

Since the dextran nanoparticles were recognized as surface active we decided to employ Ward 
-Tordai model of the diffusion controlled mechanism for the description of the nanoparticles 
adsorption at the water – air interface. We assumed that nanoparticles diffuse from the bulk into 
the subsurface and directly adsorb at the interface, and the time scale of this adsorption is very 
fast compared to the diffusion step. The classic Ward-Tordai equation is given by eq. (1) (Ward, 
Tordai, 1946): 
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                                         𝛤(𝑡) = 2𝑐0√
𝐷𝑡

𝜋
− 2√

𝐷

𝜋
∫ 𝑐𝑠d
𝑡

0
(√𝑡 − 𝜏), (1) 

where 𝛤 is the surface excess, 𝑐0 is the bulk surfactant concentration, 𝑐𝑠 the surfactant 
concentration in the subsurface, 𝐷 the diffusion coefficient, 𝑡 the surface age. This equation 
cannot be solved analytically, but two asymptotic solutions: for very short or very long surface 
ages, can be applied in order to estimate diffusion coefficient of surface active agent 
(Sosnowski, 2006). 
The short time approximation (t → 0), the limiting surface tension () value is given by: 

                                                    𝛾𝑡→0 = 𝛾0 − 2𝑛𝑅𝑇𝑐0√
𝐷𝑡

𝜋
, (2) 

where 𝑛 =1 for non-ionic surfactants, 𝑛 = 2 for ionics, 𝑅 is the gas constant, T - the absolute 
temperature. 
The long time approximation (t → ∞) takes the form: 

                                                    𝛾𝑡→∞ = 𝛾𝑒𝑞 +
𝑛𝑅𝑇𝛤𝑒𝑞

2

𝑐0
√

𝜋

4𝐷𝑡
 (3) 

For the purpose of calculations we treat nanoparticles as non-ionic surface-active 
macromolecules adsorption of which is controlled only by diffusion. We also assume according 
to Wasiak et al. (2015) that every nanoparticle consists of 10 dextran chains, therefore has 
molecular weight around 750 kDa. Due to high dilution we also assume that nanoparticles 
diffusion coefficient is independent on their concentration.  
 

SURFACE VISCOELASTICITY 

To fully describe systems with dynamically changing interface, for example surface of fluid 
lining the alveoli which area changes harmonically during breathing cycle, another parameter 
is necessary. The surface elasticity modulus 𝐸 expresses response of the surface tension 𝑑𝛾 to 
the change in the surface area 𝑑𝐴. This parameter, also called surface dilational modulus, was 
defined by Gibbs (1961) as: 
                                                                 𝐸 = 𝑑𝛾

𝑑 𝑙𝑛 𝐴
 (4) 

 
When some relaxation processes occur, for example reorientation of the molecules at the 
surface or diffusional exchange of the molecules/particles with the subsurface, the elasticity 
modulus becomes a complex number. The elasticity modulus consists then of a real part equal 
to the surface elasticity E' and an imaginary part E'', related to surface viscosity 𝜂𝑑 (Miller, 
2009): 
                                                    𝐸 = 𝐸′ + 𝑖 𝐸′′ = 𝐸′ + 𝑖𝜔𝜂𝑑  (5) 
 
where 𝜔 is the angular frequency of periodic changes of surface area. 
 

RESULTS AND DISCUSSION 

Data obtained by the axisymmetric drop shape analysis (ADSA) were ploted in the coordinates 
γ versus t-½ and the linear portions of the dynamic tensiograms were extrapolated to the 
intersection with the ordinate axis as presented in Figure 1. The estimated values of equilibrium 
surface tension γeq of PAD nanoparticles obtained for the t-½→ 0 are shown in Table 1. Values 
of the derivative (dγ/dt−1/2)t→∞ were used for the calculation of the equilibrium surface exccess 
Γeq which is also presented in Table 1. 
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Figure 23. Dynamic surface tension of PAD nanoparticles suspensions of different concentration as a function 

of t -½. Straight lines are used for the determination of dγ/dt−1/2 and γeq for t→∞ 

 
The results of measurements of the surface tension in the function of surface age show good 
agreement of both applied methods as presented in Figure 2. It can be seen that nanoparticles 
concentration strongly affect the rate of adsorption and also have an influence at the equilibrium 
surface tension value to which measured parameter converges.  
For the highest tested concentration of 10 mg/ml, for very long time of adsorption (3000 s), 
nanoparticles adsorbed on air-water interface reduce surface tension up to the 35.7 mN/m. 
Extrapolation conducted according to long time approximation (t → ∞) of Ward-Tordai 
equation gives even lower value of 32.4 mN/m for equilibrium surface tension. Concentration 
of 1 mg/ml and 5 mg/ml were sufficient enough to lower surface tension to the value of the 46.1 
mN/m and 38.3 mN/m, respectively, during the measurement time. However, estimated 
equilibrium surface tensions for these two concentrations were 35.1 and 33.3 mN/m. Obtained 
values indicate that the magnitude of adsorption was not much dependent of nanoparticles 
concentration in the bulk. 
Results obtained by the maximum bubble pressure method (for relatively short times of 
adsorption) were used for determination of the diffusion coefficient. For each measurement 
series the diffusion coefficient providing the best fit of experimental data to the curve calculated 
with equation (2) was found. The values of diffusion coefficients derived using Ward-Tordai 
model of diffusion controlled adsorption are collected in Table 1. Continuous lines shown in 
Figure 2 represent surface tension calculated using equations (2) and (3) for the averaged 
diffusion coefficient D = 2.1·10-8± 0.07·10-8 m2/s. 
The results of surface tension measurements of system comprising model non-ionic surfactant 
Triton X-100 in concentration of 0.1 mM and different concentrations of PAD nanoparticles 
are plotted on the tensiogram presented in Figure 3. Again, the series obtained by MBP and 
ADSA methods are complementary. 
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Figure 24. Dynamic surface tension of PAD nanoparticles in aqueous suspensions at different concentration as 

a function of surface age - results obtained by MBP (grey markers) and ADSA (black markers) methods. 
Continous lines represents model prediction of surface tension changes 

 
 

Table 20. Polialdehyde dextran (PAD) nanoparticles suspension parameters derived from dynamic 
surface tension measurements 

PAD NPS concentration 
mg/ml  

eq 

mN/m  
(d  /dt 1/2)t  

mN s1/2/m  
D 108 
m2/s  

eq 104 

mol/m2  
1 35.1 593.4 2.0 2.2 
5 33.3 262.2 2.1 3.3 

10 32.4 180.7 2.2 3.9 

 
Figure 25. Dynamic surface tension of mixture of Triton X-100 (0.1 mM aq.) and PAD nanoparticles (NPS) 

at different concentrations as a function of surface age – results obtained by MBP (grey markers) and ADSA 
(black markers) methods 
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As can be seen in Figure 3, presence of PAD nanoparticles affected the process of Triton X-
100 adsorption and rate of the surface tension changes. For short times of adsorption 
nanoparticles cause immediate decrease of surface tension. The decrease is greater than for any 
single component system what suggests a kind of synergic interactions between surfactant 
molecules and nanoparticles at these conditions. The reduction of surface tension is more 
significant for higher nanoparticles concentrations. However, for surface ages longer than 100 
seconds nanoparticles start to have the negative impact on the Triton X-100 ability to lower the 
surface tension, thus equilibrium value of γ of the solution of pure surfactant is the lowest. 
Equilibrium surface tensions of systems comprising Triton and PAD nanoparticles were again 
evaluated according to long time approximation of Ward-Tordai equation. Extrapolation 
conducted for t → ∞ is show in Figure 4 and the obtained values of γeq and (dγ /dt−1/2)t→∞ are 
collected in Table 2. 

 
Figure 26. Dynamic surface tension of mixtures of Triton X-100 (0.1 mM aq.) and PAD nanoparticles (NPS) as a 

function of t-½. Straight lines given as an example for the determination of dγ/dt−1/2and γeq for t → ∞ 

 
 

Table 21. Parameters of mixtures of Triton X-100 / PAD nanoparticles (NPS) suspensions derived from 
dynamic surface tension measurements 

PAD NPS concentration 
[mg/ml] 

γeq 

[mN/m] 
(dγ /dt−1/2)t→∞ 

[mN·s1/2/m] 
0 25.0 263.8 
1 31.1 145.5 
5 29.6 127.7 

10 28.0 145.5 
 
 
The results of visco-elasticity measurements for PAD nanoparticles suspensions are shown in 
Figures 5a and 5b. Oscillation periods were chosen to be similar to the timescale of human lung 
function: 2 seconds for fast, 4 seconds for moderate, and 8 seconds for calm, slow breathing. 
With increasing frequencies of oscillation the dilational elasticity increases while dilational 
viscosity decreases. It is evident that elasticity of the oscillating droplet surface noticeably 
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decreases with increasing concentration of nanoparticles, what suggests that presence of NPS 
reduces the amplitude of surface tension variations during harmonic perturbations of air-liquid 
interface.  
 

    

Figure 5. Surface dilational elasticity and viscosity of PAD nanosuspensions in the function of oscillation period 

 
CONCLUSIONS 

Experimental results show the significant surface activity of studied PAD nanoparticles (NPS). 
Equilibrium surface tension of systems comprising NPS decreased to the value of 30-odd mN/m 
for all tested concentrations. The concentration affected mainly the rate of adsorption and so 
the time in which the equilibrium was reached. The Ward-Tordai equation was used to estimate 
diffusion coefficient of NPS and predict the equilibrium surface tension value in studied 
systems. The average value of the diffusion coefficient of polyaldehyde dextran nanoparticles 
in water was determined as D = 2.1·10-8± 0.07·10-8 m2/s. Although this result can be used to 
correctly predict the shape of dynamic surface tension relationship in a wide time-scale, the 
calculated numerical value seems to be unrealistically low for the considered macromolecular 
aggregate. It may be argued then that Ward-Tordai model which holds for monomer diffusion 
in diluted surfactant solutions cannot be reasonable used to evaluate the diffusion rate of 
hydrated colloidal nanoparticles. This issue requires further analysis.  
In systems with model surfactant the dependence between surface tension and surface age is 
determined by the surfactant. The effect of an additional reduction of surface tension in the 
presence of nanoparticles is the most significant for the very short time of adsorption and 
depends on particle concentration. For surface ages similar to the timescale of breathing cycle 
(several seconds) the impact of nanoparticles becomes unimportant.  
Our measurements showed also that pad nanoparticles have impact on the surface dilational 
elasticity but do not cause changes in surface dilational viscosity in the tested ranges of surface 
oscillation rates and nanoparticles concentrations. At this stage of the research it is possible 
only to speculate on the mechanisms of interactions of inhaled nps in the lungs. Their co-
adsorption on the air-liquid interface may influence the dynamic surface tension during 
breathing. The most important is reduction of surface elasticity which is related to the shape of 
surface tension hysteresis recognized as a marker of pulmonary surfactant activity (sosnowski, 
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2006).  However, to fully evaluate the safety of pad nanoparticles as potential carriers of drugs 
delivered by inhalation it will be important to study their adsorption and effect on surface 
rheology in the more realistic model of the pulmonary surfactant. Such studies are in progress. 
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STRESZCZENIE 

W pracy omówiono wyniki związane z oceną bezpieczeństwa procesowego reakcji kwasu 
siarkowego(VI) z surowcami tytanowymi, proponując do oceny kontrolowanego przebiegu reakcji 
nowy parametr bezpieczeństwa ΔTmax/Δτ. 

 

Słowa kluczowe: reakcje typu hazard, parametry bezpieczeństwa 

 

WPROWADZENIE 

„Jest takie stare powiedzenie, jeśli myślisz, że bezpieczeństwo jest kosztowne, spróbuj 
zmierzyć się z wypadkiem. Wypadki są kosztowne. To stwierdzenie nie odnosi się jedynie do 
zniszczenia roślinności, czy też roszczeń wynikłych z powstałych obrażeń, to również utrata 
reputacji firmy.” (Kletz, 2012), są to słynne słowa wypowiedziane przez dr Trevora Kletza, 
uważanego przez wielu za ojca inżynierii bezpieczeństwa procesowego. Celem potwierdzenia 
słuszności przywołanego cytatu, na kartach historii można odnaleźć wiele incydentów, 
mających miejsce w zakładach przemysłu chemicznego – rysunek 1 (Khan i in., 1999; OSHA 
Raport, 2013). W samej Wielkiej Brytanii w latach 1962 -1987 doszło do 189 
udokumentowanych wypadków związanych z przemysłem chemicznym (Barton i in., 1989). 
W pamięci wielu osób na długo pozostanie również data 3 grudnia 1984r., gdzie wówczas 
w wyniku rozszczelnienia zbiornika zawierającego izocyjanian metylu w fabryce Union 
Carbide, znajdującej się na terenie Bhopalu w środkowych Indiach, chmura wydobywającego 
się gazu zabiła blisko pół miliona ludzi. Choć od katastrofy minęło ponad 30 lat, skutki skażenia 
jakie miało miejsce są odczuwalne po dziś dzień (Browning, 1993; Union Carbide, 2014).  
Liczby te pokazują, z jak wielkim problemem borykają się firmy trudniące się tym obszarem 
gospodarki, a także uzmysławiają istotność podejmowania stałych badań nad zwiększeniem 
bezpieczeństwa procesowego, aby tego typu nieszczęśliwe scenariusze nigdy więcej nie miały 
miejsca lub by ich skutki nie były tak dramatyczne. Idealną puentą tych nieszczęśliwych 
zdarzeń, jest kolejny cytat dr Kletza, „Inżynierowie są dobrzy w rozwiązywaniu problemów, 
ale nie tak dobrzy w rozpoznawaniu tych, które powinny być rozwiązane najpierw. Głównym 
problemem bezpieczeństwa procesowego jest uzyskanie wiedzy na temat zagrożenia. 
Producenci różnego rodzaju związków chemicznych powinni stworzyć specjalne procedury, 
oparte na lekcjach z przeszłości, lekcjach za które zapłaciliśmy wysoką cenę nie tylko pieniężną 
ale również w zabitych i rannych” (Kletz, 2012). 
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Rysunek 27. Liczba wypadk w w okre lonym procesie chemicznym na przestrzeni ostatnich 30 lat (OSHA 
Raport, 2013) 

 
PARAMETRY S U CE DO OCENY BEZPIECZE STWA REAKCJI 

Z ekonomicznego punktu widzenia, tylko procesy bezpieczne s  rentowne. Do oceny 
bezpieczeństwa procesowego słu  specjalne modele matematyczne, powszechnie znane pod 
nazw  parametr w bezpieczeństwa. Parametry te mo na sklasyfikowa , według czterech 
kategorii odnosz cych si  do: ci nienia reakcji, temperatury zachodz cego procesu, 
wydzielaj cej si  mocy cieplnej oraz szybko ci z jak  zachodzi reakcja (Brown, 1998  Grewer, 
2007). Najcz stszymi parametrami do oceny niekontrolowanego przebiegu reakcji s  
temperatura reakcji oraz moc cieplna. Nie mniej wa nym parametrem jest r wnie  ci nienie, 
gdy  jego niekontrolowany przebieg mo e doprowadzi  do uszkodzenia aparatury b d  
wydobycia si  na zewn trz du ej ilo ci szkodliwych gaz w (Grewer 2007). Podsumowuj c 
mo na doj  do wniosku, e im wy sze warto ci temperatury, mocy cieplnej b d  ci nienia 
osi gane przez reakcje w bardzo kr tkim czasie, tym wi ksze ryzyko zaj cia zdarzenia 
o katastrofalnych skutkach (Brown, 1998  Grewer, 2007). W tabeli 1 zestawiono najcz ciej 
wykorzystywane parametry do oceny bezpieczeństwa procesowego (Nomen, 2005  Steinbach, 
1999  ASTM standards, 2000). 

 
Tabela 22. Parametry słu ce do oceny bezpieczeństwa procesowego (Nomen, 2005  Steinbach, 1999  
ASTM standards, 2000). 

OZNACZENIE EFINIC A 

 
 
 

MTSR 
ang  Ma i  

Te perat re attainable by 
t e Synt esis Reaction  

Parametr ten mo na definiowa  jako, maksymaln  temperatur  osi gan  
przez po dan  reakcj  syntezy w warunkach adiabatycznych, opisan  
zale no ci  (1): 

p

r
p C

HTMTSR D
             (1) 

Bior c pod uwag  rzeczywist  ilo  nieprzereagowanych substrat w, 
parametr MTSR mo e zosta  r wnie  obliczony w funkcji czasu.  
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Tef 

(ang. Temperature after a 
cooling failure) 

 

Jest to niedawno wprowadzony parametr bezpieczeństwa, który ma służyć 
do wskazania temperatury końcowej reakcji, w momencie gdy nastąpiła 
awaria systemu chłodzącego. W wielu przypisach literaturowych, parametr 
ten jest jednak traktowany jako szczególny przypadek obliczania wartości 
MTSR. 

ΔadTd 

(ang. Adiabatic temprature 
increase) 

Parametr służący do obliczenia wzrostu temperatury adiabatyczne 
powstającej w wyniki zachodzącej reakcji 

 
SADT 

(ang. Self Accelerating 
Decomposition Temprature) 

Parametr służący do wyznaczania temperatury czynnika chłodzącego 
reaktora, celem wyznaczenia granicy bezpieczeństwa (oznacza to moment w 
którym szybkość wytwarzania ciepła przez reakcję jest równa zdolności do 
odprowadzenia ciepła przez czynnik chłodzący). Jest to parametr ściśle 
uzależniony od wielkości reaktora oraz od termokinetyki reakcji. 

QR 

(ang. Evolved Heat) 
Parametr służący do opisu całkowitej ilości ciepła uwalnianej na początku 
procesy rozkładu bądź syntezy w funkcji czasu.  

TMRad 

(ang. Time to Maximum 
Rate) 

Parametr służący do opisu szybkości samonagrzewania się masy reakcyjnej 
w jednostce czasu w warunkach adiabatycznych. 

  Jednakże zastosowanie powyższych parametrów, wymieniownych w tabeli 1, nie jest 
uniwersalne do każdego typu reakcji prowadzonych w przemyśle chemicznym, z tego też 
względu nieustannie są poszukiwane nowe modele matemtyczne, które pozwoliłby na 
dostarczenia wiadomości o wybychowym charakterze danej reakcji. W dalszej części pracy 
zostały omówione wyniki nad zastosowaniem nowego parametru służacego do oceny 
bezpieczeństwa reakcji surowców tytanowych z kwasem siarkowy(VI). 
  

 CZĘŚĆ EKSPERYMENTALNA I WYNIKI 

  Ocena termokinetyki danej reakcji jest procesem dość trudnym i wymaga konieczności 
szczegółowej analizy zmiany mocy cieplnej powstającej podczas procesu reakcyjnego. 
Charakter tych zmian jest podstawową informacją dotyczącą bezpieczeństwa przebiegającej 
reakcji, bowiem im wyższa maksymalna moc cieplna osiągnięta w czasie reakcji tym istnieje 
większe prawdopodobieństwo wybuchu cieplnego, z kolei niska wartość mocy cieplnej może 
świadczyć o niecałkowitym przereagowaniu surowca. Jednymi z czynników, które w istotny 
sposób wpływają na zachowanie się krzywych mocy cieplnej są: stężenia początkowe kwasu, 
temperatura inicjacji reakcji oraz rodzaj użytego surowca.  
 W pracy przedstawiono wyniki pomiarów kalorymetrycznych reakcji kwasu 
siarkowego(VI) z ilmenitem australijskim. Warto nadmienić, że reakcja ta ma charakter 
egzotermiczny, a jej niekontrolowany przebieg może doprowadzić do: nieprzereagowania masy 
reakcyjnej, wydzielenia się znacznych ilości gazów trujących, bądź w skrajnym wypadku 
skończyć się wybuchem cieplnym reaktora. Do wykonania pomiarów wykorzystano 
kalorymetr nieizotermiczno - nieadiabatyczny specjalnej konstrukcji, wyposażony w osłonę 
typu isoperiobol. Szczegóły opisujące stosowany kalorymetr oraz sposób wykonania pomiaru 
zostały zawarte w publikacji (Jabłoński 2001). Na rysunku 2  przedstawiono wyniki pomiarów 
zmian mocy cieplnej w czasie reakcji dla różnych stężeń początkowych kwasu siarkowego 
z ilmenitem australijskim. Na podstawie rysunku 2, można stwierdzić, że kształt krzywej 
termokinetycznej silnie zmienia się w zależności od stężenia początkowego kwasu siarkowego. 
Na krzywej termokinetycznej w każdym z przedstawionych wyników widoczne są dwa 
charakterystyczne elementy, moment zainicjowania reakcji, gdzie obserwuje się wąski pik, 
który jest związany z procesem zwilżania powierzchni międzyfazowej surowca tytanowego 
kwasem siarkowym. Drugi znacznie większy pik odpowiadający maksymalnej mocy cieplnej, 
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jest z kolei związany z momentem maksymalnej szybkości reakcji. Zależność ta jest nieliniowa, 
co jest widoczne na rysunku 3, gdzie przedstawiono zależność maksymalnej mocy cieplnej 
uzyskiwanej w trakcie reakcji ilmenitu australijskiego z kwasem siarkowym o różnym stężeniu. 
 

 
Rysunek 2. Zmiana mocy cieplnej w czasie reakcji ilmenitu australijskiego z kwasem siarkowym o różnych 

stężeniach początkowych 

 
 

 
 
 

Rysunek 3. Zależność maksymalnej wartości mocy cieplnej od stężenia początkowego kwasu siarkowego 
uzyskanej w czasie reakcji dla ilmenitu australijskiego 

 

Wartość mocy cieplnej wykazuje wyraźne maksimum w zakresie stężeń kwasu siarkowego 89 
– 91%. Maksymalne wartości mocy cieplnej zawierają się w zakresie 0.4 do 0.7 W/g, co 
w przeliczeniu na jedna tonę ilmenitu australijskiego daje w przybliżeniu wartość maksymalnej 
mocy cieplnej w zakresie 0.5 do 0.7 MW. Można więc powiedzieć, że w przypadku reakcji 
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ilmenitu australijskiego z kwasem siarkowym proces przebiegający w tych warunkach jest 
procesem o niewielkim prawdopodobieństwie wybuchu cieplnego. W warunkach 
przemysłowych wyznaczenie wartości mocy cieplnej jest stosunkowo trudne. Znacznie 
prostszym do wyznaczenia w warunkach przemysłowych parametrem jest zastosowanie 
parametru DTmax/D, który można zdefiniować jako stosunek maksymalnego przyrostu 
temperatury w czasie reakcji do czasu, w którym ten przyrost został osiągnięty. Na rysunku 4 
przedstawiono zależność parametru DTmax/D od stężenia kwasu siarkowego. Uzyskana 
zależność ma podobny charakter jak w przypadku zależności mocy cieplnej od stężenia 
początkowego kwasu siarkowego, krzywa jest tak samo łagodna i wykazuje maksimum w tym 
samym zakresie stężeń 89 – 91%. 

 
Rysunek 4. Zależność maksymalnej wartości mocy cieplnej od stężenia początkowego kwasu siarkowego 

uzyskanej w czasie reakcji dla ilmenitu australijskiego 

 
WNIOSKI 

Proponowany do oceny bezpieczeństwa reakcji nowy parametr DTmax/D jest dobrym 
parametrem do oszacowania stopnia wybuchowości reakcji, które tak jak reakcji kwasu 
siarkowego(VI) z surowcami tytanowymi, przebiegają w warunkach nieizotermiczno - 
nieadiabatycznych. Ponad to w porównaniu z innymi parametrami opisanymi w literaturze, 
proponowany przez autorów model matematyczny, pozwala w prosty i szybki sposób, na 
dokonanie obliczeń granic wybuchowości reakcji w warunkach przemysłowych. 
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ABSTRACT 

The main goal of this paper was to investigate the redistribution of solid deposits during filtration 
of droplets in polypropylene melt-blown fibrous filters. The understanding of deposition, as well as 
re-suspension of the mixed particles requires knowledge about the basic physical and chemical 
processes occurring on the fiber surface and the interactions between particles. During this work the 
following phenomena were analyzed: deposition of only solid particles and only droplets on fibers, 
interactions between free droplets (coalescence) and solid particles (agglomeration), evolution of 
solid particle deposits and impact of the presence of liquid on this evolution. The scanning electron 
microscope was used to observe mentioned phenomena at various stages of the process. As a 
challenge aerosols solid silica particles (Arizona Fine Test Dust) and oil droplets (DEHS – di-ethyl-
hexyl-sebacate) suspended in the air were applied. 

 

Keywords: solid aerosol, liquid aerosol, deposits reorganization, fibrous filter, filtration 

 

INTRODUCTION 

The growing needs of high quality products, modern technologies and better working 
environments necessitate the use of high efficiency filtration materials. Filtration in fibrous 
filters made by melt-blown technique is one of the most popular method of separation of sub-
micrometer and micrometer particles from gas. These materials are very effective also in 
personal care and environment protection processes to remove solid and liquid impurities from 
gas. The air contains both solids and liquids formed in a natural way and as a result of human 
activities, e.g. they are emitted from different branch of industry such as petrochemical, 
automotive, textile and chemical. Good example of occurring the mixed aerosol which also is 
currently a challenge for researchers is natural gas, wherein the solid particles and drops of 
water are suspended.  

Therefore, very important is the understanding of the behavior of particles of such mixed 
aerosols during the filtration process and their interactions. While the behavior of only liquid 
droplets and only solid particles during filtration process has been an object of many studies 
and it is well-known already (Boskovic et al., 2005; Boskovic et al., 2007; Boskovic et al., 
2008; Mullins et al., 2003; Gac, 2015), there is only a little works about the filtration of mixed 
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aerosols. Literature review indicates that the phenomenon of deposition at the same time 
particles with different morphology on fibers is poorly understood. 

MATERIALS AND METHODS  

In this work the fibrous polypropylene filter was studied. It was obtained by means of the 
melt-blown technology described in details in work by Jackiewicz et al. (2013). This method 
of production allowed us to obtain filters with assumed and repeatable structural parameters. In 
this case the highly porous material made of microfibers was desired. The mean fiber diameter 
was determined by means of statistical analysis of scanning electron microscope (SEM) images 
and it was 4.53 µm. The filter thickness was measured using caliper and 2.55 mm was obtained. 
The porosity of the filtering medium was 94.1% and it was calculated according to the following 
expression: 

Fh
m


 1  (1) 

where: m denotes the mass of the filter sample, F – its cross-sectional area, 
h – average filter thickness and ρ - the density of polypropylene (0.91 g/cm3).  
For the purpose of this work the experimental set-up for liquid aerosols filtration HFP 2000 
(Palas GmbH, Germany) was modified in order to perform tests with both liquid and solid 
particles. The scheme has been shown in Fig. 1.  
 

 

 

Fig. 28.  Modified HFP 2000 set-up for investigation of the solid and liquid particles filtration  
 
Two different generators, i.e. PLG 2000 for oil droplets and RBG 1000 for solid particles, were 
applied. The liquid for droplets generation was di-ethyl-hexyl-sebacate (DEHS oil) while the 
solid particles were the Arizona Fine Test Dust (silica powder). Both used devices can produce 
well-defined aerosols with repeatability distributions. In the HFP 2000 test rig there is no 
possibility of simultaneous work of these two generators. However, they may be easily switched 
to ensure the consecutive liquid-solid or solid-liquid loading of the filter. The volume air flow 
for the aerosol generation is individually regulated by mass flow controllers. The aerosol stream 
flows through horizontal channel and is directed onto the filter material located in a pneumatic 
holder. To measure the size distribution and concentration of particles a WELAS 1200 
spectrometer was used. The tested fibrous filter had 0.0177 m2 of filtration area. The linear inlet 
velocity was set at 0.2 m/s in all measurements. 
 

The research have been carried out in two variants of particle loading. In the first one a 
solid particle was initially deposited on filters and after that liquid droplets were collected on 
fibers (solid – liquid). In the second variant the first stage was loading with liquid droplets and 
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the second - with solid particles (liquid – solid). Both filtration variants lasted the same time: 
solid particles was loaded for 1.5 hours while droplets loading took 48 hours.  

RESULTS AND DISCUSSION 

The investigation of two mentioned before variants of mixed aerosol filtration require 
analysis of many interactions and forces occurring between particles and fibres e.g. adhesive 
forces, drug forces, capillary forces (creating of liquid bridges), particles rebound and slip 
(dependent on the kinetic energy of particles). 
SOLID – LIQUID FILTRATION 

In the solid-liquid variant at the first stage of the process solid aggregates are formed (see 
Fig. 2). Those dendrite-like structures increase surface for capture of others particles inside the 
filter. Loading the filter by solid particles causes filling the pores of the material, dendrites 
connecting and formation of filtration cake resulting in increase of fractional efficiency and 
simultaneously pressure drop. The effect of particles re-entrainment inside the filter structure – 
detachment of particles or agglomerates from one place and deposition in another – were 
confirmed via X-ray tomography analysis by Jackiewicz et al. (2015). Adhesive forces acting 
between a particle and a fiber or between two particles exceed the drag forces acting from gas 
flow.  

 

  
Fig. 2. SEM images of solid deposits on the polypropylene fibers  

 
In the second stage of the process we expected that droplets filtration cause the 

reorganization of dendrites structure and as a result, deposited solid particles form a layer 
which, unlike dendrites, decrease the filtration efficiency. The schematic of this scenario is 
shown in Fig. 3. Results of detailed simulations of reorganization of aggregates will be a subject 
of forthcoming paper. 

 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

462 
 

a)  b) c)  d)

 
 
 

Fig. 3. The successive phases (a-d) of solid dendrites reorganization caused by contact with droplets 
The visual analysis of photos taken under scanning electron microscope at various stages of the 
process confirmed our interpretation (see Fig. 4). The amount of liquid on the fibers increases 
during the droplets filtration and form liquid film and liquid bridges. Therefore, the deformation 
of dendrites and then they compacting were observed. The main mechanisms of this 
phenomenon are the capillary forces and the forces resulting from the existence of liquid 
bridges. 
 

     
 

 

Fig. 4. SEM images of solid deposits around the fiber after loading with liquid droplets (solid – liquid filtration)  

 
LIQUID – SOLID FILTRATION 
 

Let us consider the second variant of our investigations – the consecutive liquid-solid 
filtration. It is worth mentioning that the dynamic behavior during filtration of solid and liquid 
particles is different. Liquid deposits differ from solid ones. Three main stages of the droplets 
filtration process can be distinguished. The first one when deposited droplets spread on fibers 
and it not change the inner structure of the filter very much, then the pressure drop as well as 
the filtration efficiency are almost at the constant level. The second stage when liquid bridges 
are formed between fibers Fig. 5). The liquid can even “stick” fibers together what leads to 
increase of the pressure drop on the filter and the efficiency of droplet removal. The third stage 
starts when amount of liquid is big enough and the system reaches an equilibrium state between 
the amount of the fluid drained and deposited.  
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Fig. 5. SEM images of DEHS oil deposited on the fiber and formed thin layer and liquid bridges 

The presence of a thin liquid film on fiber surface preventing the formation of dendrites. 
Deposited particles cover a fiber and create uniform layer (Fig. 6). Compared with dendrite 
formation, the layer did not lead to significant changes of the structure of the filter. It caused 
only a slight increase of fiber diameter. Thus, in this case, the effect depends on the quantity of 
liquid deposited on the polymer fibers when the solid particle filtration starts. If it is a relatively 
small layer it acts as a "glue", resulting in a more compact deposit in the first phase of filtration. 
If the liquid layer is thicker, it impedes the retention of solid particles. This is due to the fact 
that the flowing gas causes easier detachment of bigger droplets or droplet-particle deposits. 
 

 
Fig. 6. SEM images of solid particles deposited onto liquid (liquid – solid filtration) 

 

CONCLUSIONS  

       Concluding, we may assume that the presence of deposited liquid in filter structure 
influences the morphology of solid deposits. Filtration of liquid aerosols in filter which is 
already loaded with solid particles causes a collapse of solid aggregates. That leads to decrease 
both pressure drop and efficiency of a filter. In opposite, when filtration of solid aerosols takes 
place in filter initially loaded with liquid droplets, formation of dendrite-like structures, 
characteristic for solid aerosols filtration, is hampered what also influences an efficiency of 
filtration. Taking all that into account, we should summarize that the effects described above 
should be taken into account during the designing of filtration devices for a cleaning of an air 
polluted with both solid particles and liquid droplets. 
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ABSTRACT 

Reservoir gas treatment technologies currently in use require significant investments in 
equipment and materials. Considering the foregoing, new technologies are sought for treatment and 
separation of components of extracted gas, which will guarantee compliance with gas quality 
requirements arising from applicable standards while at the same time lowering the costs of 
investment, service and environmental protection. Therefore, the purpose of this project was to 
develop an efficient mobile technology for natural gas treatment, on the basis of advanced filtering 
and coalescing materials and membranes, which eliminate the existing, economically non-viable 
processes and reduce the costs related to development of new reservoirs. The purpose of designed 
materials was removal of solid particles, water, higher hydrocarbons and nitrogen from natural gas. 
Presented integrated filtration and membrane system, characterized by a highly compact design 
enabling installation in container stations and transporting the system between specific points of 
production.  

 

Keywords: natural gas treatment; membranes; fibrous filters; coalescers 

 

  INTRODUCTION 

Over 2.5 trillion cu. m of natural gas is produced worldwide every year. The United States 
are the leader in this production, followed closely by Russia. These two countries account for 
over 1/3 of overall natural gas production globally. Gas production in Poland ranges around 4.1 
billion cu. m, which constitutes 0.13% of global production output and 2.39% of the output of 
the European Union; with this value, we currently rank 47th among the countries with highest 
production rates worldwide. It should be emphasized, however, that this rank may change as a 
consequence of production of shale gas. 

Composition of natural gas varies depending on the point of intake and does not vary 
greatly in terms of type of contaminants. It is mainly composed of methane (70-90%), as well 
as higher hydrocarbons (ethane, propane, butane and higher), in proportions that may reach 
even several percent. In addition, this gas contains significant quantities of water, carbon 
dioxide, hydrogen sulfide, nitrogen, and solid particles (sand, debris, rust). The Polish Standard 
PN-C 04753:2002 sets out the maximum values of contaminant contents in gas injected to gas 
systems. The natural gases transmitted via the gas network should not consist excessive contents 
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of dust, hydrogen sulfide, steam which can cause damage of gas pipeline materials (erosion, 
abrasion and corrosion). Their occurrence leading to deterioration of flow capacity in gas 
pipelines as a result of steam condensation, hydrocarbon condensation, hydrate formation and 
dust deposition. Moreover, there should be no gas explosion hazard, for which reason higher 
hydrocarbons need to be removed. There are also other reasons necessitating removal of 
methane contaminating components from natural gas, namely to increase the heating value of 
gas through nitrogen separation, and to reduce the volume of transmitted gas and therefore the 
costs of transmission.  

Thus, natural gas produced from wells requires treatment, which mainly includes removal 
of solid particles, moisture, heavy hydrocarbons, nitrogen. Contemporary technologies require 
major investments in equipment, materials and energy. The most commonly applied solution 
in industry practice is mechanical separation of liquid and solid particles from gas flows with 
various types of equipment, such as gravity separators or centrifugal separators. The necessity 
to eliminate the problems i.e. large system size, causing high investment costs, gas drying 
technology with the use of glycol, currently faced by the production industry, leads to the 
necessity of developing new natural gas treatment systems.  

The purpose of this work was to develop innovative material solutions (coalescing fibers 
and membranes) to build natural gas treatment systems that are smaller, more energy efficient 
and environmentally friendly than the existing options, which will also be possibly mobile. 
Such stations could be used for many years on various natural gas sources.  
 
 

MEMBRANES FOR DRYING NATURAL GAS, 
REMOVING HEAVY HYDROCARBON AND NITROGEN 

Membrane techniques are currently an innovation in designing natural gas treatment 
apparatus. These techniques account for only less than 5% of the market of such apparatus, 
which is worth about 5 billion US dollars yearly, and the vast majority of solutions are focused 
on eliminating carbon dioxide only. The remaining areas of natural gas treatment, i.e. removal 
of water, higher hydrocarbons and inert gases with the use of membrane techniques are not 
fully investigated or developed. In this work the semi-permeable membranes were applied for 
dehydration of natural gas. They were designed and produced especially for this purpose. This 
solution enables elimination of glycol absorbers from the process line and a major reduction of 
sizes of a dehydration system. The production industry pins its high hopes on nitrogen removal 
with gas separation membranes.  

In the subject of membrane techniques, the Authors’ own membranes have been prepared. 
Polypropylene capillary membranes have been used as a support layer for a dense separation 
layer. Dense layers have been obtained with the dip coating method. In membranes for gas 
dewatering, the dense separation layer has been made from a solution of copolymer PEBAX 
1074 and the silica nanoparticles of different sizes. For membrane preparation, various 
concentrations of the polymer in the solvent and various concentrations of nanoparticles in the 
polymer have been used. Depending on the composition of the separation layer, such layers had 
varying thickness in the range of 9 to about 100 microns. The structure of the manufactured 
membranes has been evaluated using an electron microscope. Figure 1 shows examples of such 
membranes. 
The membrane modules used in tests have been built with 10 capillaries with the length of   
1 m. Studies carried out for the natural gas dewatering were widely presented in the previous 
paper (Szwast, 2015). In general, 80% efficiency of water removal has been obtained. It has 
been done for mixture of methane and water as well as for natural gas from a real well.   
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a)          b)    
 

Fig. 1. Photo of membrane made by SEM: a) lateral surface, b) cross-section 
 
In order to remove heavy hydrocarbons and nitrogen, a new type of membranes has been 
proposed. They have been manufactured from the suspension of zeolite A4 in the solution of 
copolymer PEBAX 2533 in 2-butanol. A series of various modifications that differ in the 
concentration of polymer in the solution and the concentration of zeolite in the suspension has 
been examined. 
In the first stage of the studies, the thickness of the selective layer of the capillary was assessed. 
The purpose of the modification was to obtain the lowest thickness possible, while providing 
continuity of the layer on the whole surface. The main influence on the thickness and continuity 
of the layer was exerted by a selective concentration of the polymer solution. With the 
increasing polymer solution’s concentration, the selective layer’s thickness also increased. The 
obtained layers had an average thickness from 4.63 microns to 32.24 microns. Additionally, it 
has been noted that for a given amount of polymer in the solution, the introduction of larger 
amounts of the zeolite results in an increase in layer thickness. 
Separation properties of the prepared modules have been tested for pure gases: carbon dioxide, 
nitrogen and methane. The permeate flow has been measured for different pressures. On this 
basis, permeability coefficients and ideal separation factors have been calculated. 
Analyzing the research results (Table 1), it can be stated that, in general, the introduction of 
nanoparticles into the polymer structure improves the separation properties of the membrane. 
However, an increase in selectivity results in a decrease in permeability. 
  
Table 1. Test results for the selected membrane module 
 

Feed 
pressure 

[bar] 

Permeate flow [cm3/min] Permeability [barrer] Ideal selectivity factor [-] 

CH4 N2 CO2 CH4 N2 CO2 CH4/N2 CO2/CH4 CO2/N2 

1 - - 1.9 - - 16.4 - - - 
1.5 1.8 1.1 7.5 10.6 6.5 44.0 1.7 4.1 6.8 
2 3.1 1.9 15.5 13.7 8.4 68.0 1.6 5.0 8.1 

2.5 7.6 2.8 22.6 26.6 9.8 79.2 2.7 3.0 8.1 
3 10.9 4.9 - 31.8 14.3 - 2.2 - - 

 
Additional tests have been conducted for a mixture of polymers. Polymers PEBAX 2533 and 
Pebax 1074 have been mixed with polymer PEO, i.e., poly(ethylene oxide). The results obtained 
for these membranes are presented in Table 2. 
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Table 2. Test results for the membrane modules Pebax 1074 and 2533 with PEO 
 

Membrane composition 
[%w/w] Gas 

Pe
rm

ea
te

 fl
ow

 
[c

m
3 /m

in
] 

Feed pressure [bar] Ideal 
selectivity 

factor 
αCO2/CH4 [-] 

1 1.5 2 2.5 3 4 

PEBAX 1074 
8% 

PEO 
2% 

CH4 - - - - - 1.84 18.98 
CO2 35.02 34.66 34.07 35.24 35.67 - 

PEBAX 2533 
8% 

PEO 
2% 

CH4 27.99 26.77 27.24 28.80 28.55 - 
4.96 

CO2 142.92 137.15 136.19 138.43 136.94 - 
 
Comparing data collected in Table 1 and Table 2, it can be stated that the presence of PEO in 
the polymer solution improves the membrane properties. 
 
 

 FIBROUS FILTERS FOR THE REMOVAL                                                         
OF SOLID PARTICLES AND DROPLETS FROM GAS 

As regards fibrous filters, they are already used in treatment of natural gas. However, the 
filters available on the market are all-purpose materials with all their advantages and 
disadvantages. The materials developed during this work have an advantage over these 
commercial ones because they are designed and manufactured for a specific purpose. Fibrous 
filtration cartridges which are currently manufactured are designed for removal of solid 
particles only or liquid droplets only (coalescing filter packs). Most of the published research 
results, both concerning experimental and theoretical studies, relate to removal of solid particles 
or of droplets only. However, in the case of natural gas, it is necessary to handle both solid 
particles and droplets of water appearing simultaneously, which need to be removed in a single 
separating structure. It seems obvious that for simultaneous deposition of droplets and solid 
particles in a filter, mutual interactions of these particles should be expected, namely the 
presence of liquid (droplets) affects solid deposit structures, while the presence of solid particles 
impacts the shape of droplets. The research conducted within this work allow us to describe 
these relationships fully, thus opening the path to designing filters operating in an optimized 
manner in dynamic conditions. In order to describe the changes in efficiency as a result of 
loading with solid and liquid particles the approaches presented in works by Thomas et al. 
(1999), Frising et al. (2005) and Kasper et al. (2009) were used to build our own mixed aerosol 
filtration model.  
Fibrous filters were manufactured by us from polypropylene using the melt-blown technology. 
The quality of the designed media involves two aspects, namely their spatial inhomogeneity 
(gradient filters), followed by extended life, and modification of fiber surface, influencing 
particle adhesion and consequently leading to higher efficiency of the filter (Jackiewicz et al., 
2014). Adding the peroxides to the polymer we were able to get a very thin fibers, which were 
incorporated to the final gradient material (Jackiewicz et al., 2013). All the newly formed 
structures were tested using highly advanced test benches from Palas company to examine both 
the filtration of solid particles and droplets of different diameter from nano to micrometer. The 
main parameters of gradient filters, such as pressure drop and separation efficiency while 
loading filters with solid and liquid particles, were examined.  
Filters having on the top layer of fibers with diameters in the nanoscale were characterized by 
rapidly increasing pressure drop (surface filtration). However, in materials that had a thicker 
fiber on the top pressure drop increased much slower (depth filtration). The worst performance 
had filter, wherein the nano-layer was located at the end, which is caused by droplets easier 
resuspension from this layer (see Fig. 2). The least susceptible to resuspension have these filters, 
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which last layer was this one composed of microfibers - as evidenced by the lack of large 
particles in the air flow downstream of the filter.  
 

a)   b)   
 

Fig. 2. Filtration efficiency of removal droplets from gas for four various gradient structures                               
(composed of layers described in Table 3): (a) at the beginning of the filtration process                                                                                   

and (b) upon reaching a pressure drop of 4.5 kPa 
 
 
The optimal arrangement proved to be the following system: microfibers f10 (fibers diameter 
around 10 micrometer) – nanofibers – microfibers f5 (fibers diameter around 5 micrometers) 
(see Fig. 3), which was characterized by slowly increasing pressure drop, combined with high 
filtration efficiency, high dust capacity and lack of resuspension effect. The structural 
parameters of the individual layers forming the optimal structure are given in Table 3. 
 

  
 

Fig. 3. Gradient fibrous filter composed of:                                                                                                             
microfibers (around 10 micrometer) – nanofibers – microfibers (around 5 micrometers) 

 
 

Table 3. Structural parameters of the optimal gradient filter layers 
 

Filter layer Mean fiber diameter [µm] Packing density [-] 

Microfibers (f10) 10.0 0.120 
Nanofibers (nano) <1.0 (typically 0.6–0.8) 0.021 
Microfibers (f5) 5.0 0.059 
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INTEGRATED SYSTEM FOR NATURAL GAS TREATMENT 

During this work a high-pressure installation for natural gas treatment was performed. It 
consists of three detachable modules: module of gas humidification (Fig. 4a), module for testing 
fibrous filters (Fig. 4b) and module for testing membranes (Fig. 4c). Each of these modules can 
be operated independently (separably) and as part of a series of processing. In these modules 
the materials developed within this work, i.e. membranes and coalescer filters, were applied. 
 

a)         b)  
 

c)  
 

Fig. 4. Three detachable modules: module of gas humidification (a), module for testing fibrous filters (b) and 
module for testing membranes (c) 

 
In the first stage the raw gas is humidified to a suitable water vapor content of the gas, then 

is pre-purified via fibrous filters (droplets and solids) and ultimately is directed to membranes 
for removing heavy hydrocarbon and nitrogen. Each module also allows direct connection of 
the gas chromatograph in order to perform measurements of the gas composition of individual 
streams during the experiment. The installation has been designed to allow you to work with 
explosive gases (e.g. methane). In order to ensure the safety system is protected by a stationary 
measure methane concentration and is also equipped with a portable methane detector, in order 
to periodically check the tightness of connections. 

 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r.  

471 
 

CONCLUSIONS 

The scope of the work involved an analysis of natural gas treatment technology improvement 
options, development of new solutions and investigation of such new solutions. The new 
separation materials were designed and produced for this purpose. Results of research in the 
subject of membrane processes show that a new type of membranes for natural gas treatment 
has been developed. They can effectively remove the water from the stream of natural gas. Even 
80% of water could be removed from the gas. In the subject of nitrogen removal, the obtained 
membranes are comparable to commercially available membranes. The obtained results for 
Pebax membranes are quite similar to the membranes obtained by Bondar et al. (2000). 
However, these membranes are characterized by quite good properties in CO2 and CH4 
separation. As regards fibrous filters a gradient material, which effectively separates particles 
and droplets from the gas, working long, was successfully developed. Base on the melted 
polymer technology we can design a filter for a specific gas composition. During this work it 
was possible to simplify the technology and to make treatment system mobile with the use of 
fibrous filters and membranes, with modular and highly compact design.  
 
 

Acknowledgement 

This work has been supported by the National Centre for Research and Development – 
Poland under the grant LIDER. 
 
 

REFERENCES 

Bondar V., Freeman B.D., Pinnau I., 2000. Gas transport properties of poly(ether-b-amide) 
segmental block copolymers. J. Polym. Sci. B, 38, 2051–2062. 

Frising T., Thomas D., Bemer D., Contal P., 2005. Clogging of fibrous filters by liquid aerosol 
particles: experimental and phenomenological modeling study. Chem Eng Sci, 60, 2751–
2762.  

Jackiewicz A., Podgórski A., Gradoń L., Michalski J., 2013. Nanostructured media to improve 
the performance of fibrous filters. KONA Powder Part. J. 30, 244-255. 

Jackiewicz A., Werner Ł., Jakubiak S., Dawidziuk A., 2014. Separacyjne właściwości włóknin 
polipropylenowych modyfikowanych cząstkami SiO2, Inż. Ap. Chem., 4(53),   249-250. 

Kasper G., Schollmeier S., Meyer J., Hoferer J., 2009. The collection efficiency of a particle-
loaded single fiber. J Aerosol Sci, 40, 993-1009. 

Szwast M., 2015. New membranes for dehydration of natural gas. Przem. Chem. 94, 12, 2213-
2217. 

Thomas D., Contal P., Renaudin V., Penicot P., Leclerc D., Vendel J., 1999. Modelling of 
pressure drop in HEPA filters during dynamic filtration. J Aerosol Sci, 30, 235-246. 

 
  



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

472 
 

 

ZASTOSOWANIE EMISJI AKUSTYCZNEJ  
W OCENIE TEKSTURY ŻYWNOŚCI 

Ewa Jakubczyk 
 
 

Wydział Nauk o Żywności, Szkoła Główna Gospodarstwa Wiejskiego, ul. Nowoursynowska159 C,  
02-776 Warszawa, e-mail: ewa_jakubczyk@sggw.pl 

 
 

STRESZCZENIE 

Emisja akustyczna obecnie ma szerokie zastosowanie w badaniu różnych materiałów. Celem tej 
pracy była ocena możliwości zastosowania emisji akustycznej w ocenie tekstury różnych produktów 
spożywczych o zróżnicowanej strukturze. Częstotliwość emitowanego dźwięku i jego 
charakterystyka są ściśle powiązane z metodą odkształcenia, rodzajem badanego materiału, a 
związku z tym mogą być stosowane do oceny jakości surowców i gotowych produktów. Przykłady 
zaprezentowane w tej pracy wskazują, że wybrane deskryptory akustyczne (całkowita energia, 
energia pojedynczego zdarzenia, czas trwania, amplituda, liczba zdarzeń emisji akustycznej) mogą 
być wykorzystane do oceny tekstury żywności. Szczególnie liczba zdarzeń emisji akustycznej jest 
cennym deskryptorem w ocenie kruchości produktów ekstrudowanych oraz owoców.  

 

Słowa kluczowe: emisja akustyczna, tekstura, żywność 

 

WPROWADZENIE 

Sygnał emisji akustycznej powstaje w materiale poprzez wyzwolenie nagromadzonej energii 
wewnętrznej pod wpływem czynników mechanicznych, chemicznych lub radiacyjnych. 
Większość badań aktywności akustycznej materiałów związana jest z generacją emisji 
akustycznej poprzez mikropęknięcia lub może wynikać z ruchu ośrodka, który spowodowany 
jest zewnętrznymi obciążeniami mechanicznymi. Emisja akustyczna może być również  
wynikiem zachodzących procesów fizykochemicznych i biologicznych (Malecki, 1994). 
Emisja akustyczna jest nie tylko zjawiskiem fizycznym ale również może być metodą 
pomiarową. Emisja akustyczna, jako zjawisko fizyczne opisuje wytwarzanie fal sprężystych, 
przy czym ich wytwarzanie spowodowane jest dynamiczną przebudową struktury materiału. 
Źródłem emisji akustycznej jest obszar w którym zachodzi proces deformacyjny. Fale sprężyste 
emitowane przez źródło rozchodzą się w materiale i docierając do powierzchni mogą być 
zarejestrowane przez czujniki emisji akustycznej (Witos, 1994).  Zjawisko to może być 
zastosowane w pomiarach właściwości akustycznych metodą kontaktową, w której 
akcelerometr będący w kontakcie z badaną próbką rejestruje fale sprężyste, które rozchodzą się 
w materiale podczas jego odkształcenia (Zdunek, 2008). Dźwięki, które emitowane są przez 
deformowany produkt rozchodzą się w powietrzu i mogą być rejestrowane przez mikrofon 
umieszczony w określonej odległości od próbki (Marzec 2010). W badaniach żywności 
pomiary akustyczne mogą mieć charakter destrukcyjny i niedestrukcyjny (metody pasywne i 
aktywne). W metodach pasywnych źródłem emisji akustycznej są wewnętrzne mikropęknięcia, 
a ocena tekstury oparta jest w większym stopniu na pomiarze liczby tych pęknięć niż na cechach 
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związanych z propagacją dźwięku. W metodach aktywnych źródłem emisji akustycznej jest 
zewnętrzny przetwornik lub wahadło (Aboonajmi i in., 2015).  W metodach akustycznych może 
zachodzić pomiar emisji akustycznej, absorbcji fal dźwiękowych czy fazy drgań (Duizer, 
2004).      
Emisja akustyczna jest istotnym atrybutem jakości tekstury żywności. Szczególnie właściwości 
akustyczne produktów przekąskowych, w których istotna jest kruchość i chrupkość, świadczą 
o ich świeżości. W przypadku owoców i warzyw cennych informacji dostarczają akustyczne 
pomiary niedestrukcyjne w których głównym celem jest ocena jędrności czy stopnia dojrzałości 
surowca  (Aboonajmi i in., 2015).  
Dźwięk emitowany przez produkty spożywcze podczas deformacji jest ściśle powiązany z ich 
właściwościami teksturalnymi. Zmiany parametrów procesu, receptury oraz warunków 
przechowywania produktów mają wpływ na ich finalne właściwości. Modyfikacje tekstury 
żywności mają wpływ na obraz sygnału akustycznego rejestrowanego podczas deformacji 
materiału (Saeleaw i Schleining, 2011).  Metody destrukcyjne pomiaru właściwości 
akustycznych dostarczają również informacji o teksturze produktu charakterystyce zbliżonej do 
tej jaką otrzymuje konsument podczas gryzienia.  
W opracowaniu przedstawiono przykłady wykorzystania emisji akustycznej w ocenie tekstury 
różnych produktów spożywczych.  
 
 

MATERIAŁ I METODY 

Badanie emisji akustycznej przeprowadzono metodą kontaktową za pomocą akcelerometru 
piezoelektrycznego typu 4507B firmy Brüel& Kjær (Naerum, Danmark), który przymocowano 
do głowicy pomiarowej teksturometru TA-HDplus (Stable Micro Systems, Surrey, UK). Sygnał 
emisji akustycznej (EA) rejestrowano w paśmie częstotliwości od 0,1 do 18 kHz podczas 
deformacji próbki w teście mechanicznym (ściskania, penetracji) z prędkością 1 mm/s. 
Uzyskany sygnał EA zapisywano w pamięci komputera za pomocą dźwiękowej karty 
przetwarzania analogowo-cyfrowego firmy Adlink Technology Inc. typu 9112, z 
częstotliwością próbkowania 44,1 kHz. Pomiary akustyczne wykonano w 20 powtórzeniach. 
Obliczanie i analizę wyników emisji akustycznej przeprowadzono, korzystając z programów 
komputerowych do analizy dźwięku: Widmo_automat, Calculate44kHz, Energia_rozkład 
(Ranachowski, 2009). Obliczono całkowitą energię sygnału akustycznego EEA (j.u.):  

 



N

m 1
1EA mVE   

gdzie: V(τ) - przebieg czasowy sygnału, (mτ1) - zbiór próbek amplitudy zarejestrowanych przez 
sensor, m - zmienna reprezentująca bieżący numer próby, N - liczba próbek sygnału, τ1 - odstęp 
czasu pomiędzy pomiarami - 22 µs. 
Zastosowane oprogramowanie umożliwiło wyliczenie liczby zdarzeń akustycznych, energii 
pojedynczego zdarzenia emisji akustycznej (EA), amplitudy sygnału EA oraz czasu trwania 
zdarzenia EA. 
 

OMÓWIENIE WYNIKÓW 

W badaniach Gondek i in. (2013) zastosowano zmienne parametry ekstruzji w produkcji 
chrupkiego pieczywa żytniego. Produkt niezależnie od zastosowanych parametrów ekstruzji 
charakteryzował się kruchą teksturą, o czym świadczy wysoka energia emitowanego dźwięku 
oraz duża liczba zdarzeń EA (Tab. 1). Emisja akustyczna miała postać dyskretną w postaci 
szeregu krótkich impulsów o zmiennej amplitudzie a czas ich trwania był zbliżony. W 
przypadku charakterystyk widmowych dominowały dźwięki o niskiej częstotliwości, które są 
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typowe dla produktów kruchych pochodzenia zbożowego. Parametry ekstruzji wpływały na 
teksturę produktu, który przy obniżeniu prędkości obrotowej ślimaka i zwiększeniu prędkości 
przy zasilaniu surowcem ekstrudera, stawał się twardszy ale też bardziej kruchy. Istotnie 
zmieniały się liczba zdarzeń EA oraz całkowita energia zarejestrowanego dźwięku. 

   
Tabela 23. Wybrane deskryptory emisji akustycznej uzyskane dla pieczywa chrupkiego przy zmiennych 
parametrach ekstruzji   (badania własne; Gondek i in., 2013) 

Parametry 
ekstruzji 

Energia 
pojedynczego 
zdarzenia EA 

 pJ 

Całkowita 
liczba 

zdarzeń EA 

Czas trwania 
zdarzenia 

μs 

Amplituda 
mV 

Całkowita energia 
EA  
j.u. 

t-173oC 
v-76 min-1 

z-48 obr/min 

1240,8±216,4 97,8±35,3 86,6±2,8 397,9±44,9 6156,4±637,7 

t-172oC 
v-102 min-1 

z-50 obr/min 

1031,2±199,4 47,9 ±25,2 83,6±4,2 344,4±46,9 4713,6±542,5 

t-114/161oC 
v-53 min-1 

z-100 obr/min 

1179,0±141,6 516,0±78,3 86,2±2,3 395,4±36,5 9640,0±549,4 

t-temperatura ekstruzji, v- prędkość obrotowa ślimaka, z-zasilanie surowcem ekstrudera  

 

Emisja akustyczna była również narzędziem diagnostycznym w ocenie produktów 
śniadaniowych (Chanvrier i in., 2014). Aktywność akustyczna ekstrudatów kukurydzianych 
zmieniała się wraz z zwiększonym dodatkiem otrąb owsianych lub pszennych. Wzrost dodatku 
otrąb ze względu na ich rodzaj w zakresie od 0 do 26% powodował zmniejszenie liczby zdarzeń 
akustycznych ponad dwukrotnie a całkowitej energii EA czterokrotnie.  Wprawdzie dodatek 
otrąb wzbogacał wartość żywieniową ekstrudatów, natomiast negatywnie wpływał na ich 
teksturę, zbyt duży dodatek składnika błonnikowego obniżał kruchość produktu.  
 

Tabela 2. Deskryptory emisji akustycznej i wyróżniki oceny sensorycznej pieczywa ekstrudowanego żytniego i z 
dodatkiem fitosteroli (Jakubczyk i in., 2015) 

Wyróżnik  Pieczywo żytnie   Pieczywo żytnie z 
fitosterolami  

Energia pojedynczego zdarzenia EA pJ 198.9 ± 22.3 238.7 ± 19.9 
Całkowita liczba zdarzeń EA 2128.3 ± 206.3 19849.5 ± 1002.3 
Amplituda mV 56.3 ± 7.2 69.2 ± 6.9 
Czas trwania zdarzenia μs 89.05 ± 3.6 88.3± 2.4 
Twardość 3.25 ± 1.52 6.93 ± 1.30 
Kruchość 4.87 ± 1.82 5.98 ± 1.51 
Głośność dźwięku  3.71 ± 1.37 6.96 ± 1.43 
Czas trwania dźwięku  3.62 ± 1.88 4.45 ± 1.75 

Zmiany parametrów akustycznych analizowano również w przypadku dodatku do 
ekstrudowanego pieczywa steroli roślinnych (Jakubczyk  i in., 2015). Dodatek steroli wpływał 
na wzrost twardości produktu, jak i jego kruchości. Zmiany te obserwowano m.in. poprzez 
pomiar parametrów akustycznych, wzrastała zarówno energia pojedynczego zdarzenia, jak i 
ponad 10-krotnie liczba zdarzeń akustycznych. Analiza sensoryczna potwierdziła wzrost 
kruchości pieczywa przy dodatku fitosteroli, a dźwięk generowany podczas gryzienia był 
głośniejszy i dłuższy.  
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Tabela 3. Deskryptory emisji akustycznej rejestrowane podczas deformacji jabłek różnych odmian (badania własne) 

Odmiana Energia 
pojedynczego 
zdarzenia EA 

 pJ 

Całkowita 
liczba 

zdarzeń EA 

Czas trwania 
zdarzenia 

μs 

Amplituda 
mV 

Champion 80,4±6,0 5442±945 76,6±2,1 39,9±7,5 
Gloster 125,2±199,4 17952±1232 78,6±1,2 25,4±21,3 

Jonagored 86,1±10,2 22200±2123 79,1±1,7 42,2±2,1 
Ligol 124,0±18,2 54420±4122 85,2±2,0 43,2±1,2 
Mutsu 563,2±28,4 9586±3145 75,6±3,1 177,2±4,1 

 
Emisja akustyczna może być zastosowana w ocenie jakości świeżych surowców roślinnych. 
Badania przeprowadzone podczas testu penetracji jabłek czterech odmian wykazały różnice w 
ich właściwościach akustycznych. Odmiana Ligol charakteryzowała się kilkukrotnie większą 
liczbą zdarzeń akustycznych generowanych podczas testu mechanicznego w porównaniu do 
pozostałych badanych odmian owoców. W przypadku odmiany Champion rejestrowano aż  
10-krotnie mniejszą liczbę zdarzeń akustycznych, a owoce w ocenie sensorycznej były postrze-
gane przez konsumentów, jako znacznie mniej chrupkie w porównaniu do jabłek odmiany Ligol 
czy Jonagored. Wpływ cech odmianowych na chrupkość i kruchość jabłek badali również 
Zdunek i in. (2010) wykazując przydatność pomiarów akustycznych w ocenie tekstury jabłek, 
za szczególnie istotny deskryptor akustyczny, autorzy uznali liczbę zdarzeń emisji akustycznej, 
która była silnie skorelowana z wyróżnikami sensorycznymi.  
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Rysunek 1.  Energia pojedynczego zdarzenia i liczba zdarzeń emisji akustycznej pianek agarowych przy różnym 

czasie spieniania (Jakubczyk i Gondek,  2011)  
 
Emisję akustyczną zastosowano również w przypadku produktów o wysokiej zawartość wody, 
takich jak spienione żele agarowe (Jakubczyk i Gondek 2011). W tej pracy badano wpływ czasu 
spieniania zolu agarowego na właściwości mechaniczne, strukturalne i akustyczne żelu. 
Zarówno twardość, jak i gęstość żelu malały wraz ze wzrostem czasu spieniania, co związane 
było ze zmianami struktury. Porowata struktura żelu miała istotny wpływ na właściwości 
akustyczne. Pękające pory generowały emisję akustyczną, przy wydłużeniu czasu spieniania 
od 1 do 10 minut dochodziło do zwiększenia liczby porów i wzrostu liczby zdarzeń 
akustycznych oraz energii pojedynczego zdarzenia.  
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PODSUMOWANIE 

Emisja akustyczna jest techniką pomiarową, która może być wykorzystana w badaniach 
żywności, zarówno tej o niskiej zawartości wody o kruchej teksturze jak i surowców roślinnych 
czy porowatych żeli. Wśród rejestrowanych deskryptorów akustycznych, takich jak energia 
pojedynczego zdarzenia, całkowita energia EA, amplituda, liczba zdarzeń EA oraz czas trwania 
zdarzenia EA to liczba zdarzeń akustycznych byłą najczęściej skorelowana z wybranymi 
parametrami tekstury określanymi metodami mechanicznymi, jak i sensorycznymi.  
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STRESZCZENIE 

W pracy przedstawiono zastosowanie modelu wielofazowego Eulera do modelowania reaktora 
trójfazowego ze stałym złożem pracującym przy współprądowym przepływie w dół gazu i cieczy 
(TBR). Opracowano i zweryfikowano, w oparciu o obszerną bazę własnych danych 
eksperymentalnych, opis ilościowy hydrodynamiki oraz procesu z wybraną reakcją chemiczną. Dla 
realizacji tego zadania wykorzystany został pakiet obliczeniowy numerycznej mechaniki płynów – 
Fluent. W wyniku obliczeń hydrodynamicznych uzyskano spadek ciśnienia gazu w złożu, rozkład 
prędkości cieczy i gazu jako funkcję położenia w złożu oraz rozkład udziału objętościowego fazy 
ciekłej i gazowej w złożu oraz ich wartości średnie w reaktorze. Z symulacji przebiegu reakcji 
chemicznej utleniania fenolu uzyskano zaś lokalne wartości koncentracji składników w złożu oraz 
ich wartości na wylocie z reaktora. 

 

Słowa kluczowe: CFD, reaktor trójfazowy ze stałym złożem, wielofazowy model Eulera 

 

WPROWADZENIE 

Przedmiotem analizy niniejszego opracowania jest praca reaktora trójfazowego ze stałym 
złożem, pracującego przy współprądowym przepływie w dół gazu i cieczy (ang. trickle-bed 
reactor, TBR). Najważniejszą grupą procesów prowadzonych w TBRs są procesy 
uwodorniania, spośród których najważniejsze to: hydroodsiarczanie, hydroodazotowanie, 
usuwanie metali ciężkich (nikiel, wanad), reakcje hydrokrakingu oraz uwodornianie związków 
aromatycznych i olefin. Przy tak szerokim zakresie zastosowań i tak znacznym kapitale 
zaangażowanym w procesy przebiegające w tych reaktorach każda ich modyfikacja, 
prowadząca do wzrostu wydajności czy selektywności procesu, a stąd do poprawy jakości 
produktu, jest w pełni uzasadniona. Aby tego typu działania doprowadziły do pozytywnych 
wyników nieodzowna jest dogłębna znajomość mechanizmu procesów przebiegających w 
TBR. W odróżnieniu do przepływów jednofazowych, opis przepływów wielofazowych za 
pomocą modelu matematycznego nie jest jeszcze tak dobrze poznany. Dlatego też w ostatnich 
dwudziestu latach, można zaobserwować wzrost zastosowań numerycznej mechaniki płynów 
(CFD) do modelowania reaktorów trójfazowych ze stałym złożem (TBR). Niniejsza praca 
poświęcona jest zagadnieniu zastosowania modelu wielofazowego Eulera do modelowania tego 
typów reaktorów. Jej celem jest opracowanie i zweryfikowanie, w oparciu o obszerną bazę 
własnych danych eksperymentalnych, opisu ilościowego hydrodynamiki (zawieszenia 
cieczowego i oporów przepływu gazu na wypełnieniu) oraz procesu z wybraną reakcją 
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chemiczną (katalityczne utlenianie fenolu). Dla realizacji tego zadania wykorzystany został 
pakiet obliczeniowy numerycznej mechaniki płynów – Fluent. 
 

HYDRODYNAMIKA REAKTORA TRÓJFAZOWEGO ZE STAŁYM 
ZŁOŻEM (TBR)  

W pierwszym etapie pracy przedmiotem szczegółowej analizy był mechanizm 
współprądowego przepływu gazu i cieczy przez stałe złoże, występujący w TBR, pracującym 
w reżimie ciągłego przepływu gazu (GCF) przy stałym zasilaniu cieczą. W trakcie 
eksperymentów wyznaczano parametry hydrodynamiczne: zawieszenie cieczowe oraz spadek 
ciśnienia gazu w złożu. W ten sposób zgromadzono bazę danych doświadczalnych, stanowiącą 
podstawę dla weryfikacji opisu matematycznego pracy TBR. Punktem wyjścia do symulacji 
współprądowego przepływu gazu i cieczy przez złoże stałych cząstek był wielofazowy model 
Eulera, w którym równania ciągłości i bilansu pędu wyrażono są za pomocą udziałów 
objętościowych zajmowanych przez każdą fazę  i ich lokalnych prędkości u. Największy 
wpływ na otrzymywane wyniki obliczeń ma człon reprezentujący siły wzajemnego 
oddziaływania pomiędzy fazami j i k, występujący w bilansie pędu, w postaci zależności:  

  



n

j
kjjkk uuFK

1


 (1) 

Międzyfazowe siły wzajemnych oddziaływań kK


należy wyrazić za pomocą dodatkowych 
równań algebraicznych. Przeanalizowano dostępne dane literaturowe dotyczące procesu 
wymiany pędu pomiędzy fazami i stwierdzono, że wyrażenia opisujące międzyfazowe 
współczynniki wymiany pędu Fjk stosowane są dość dowolnie. Nie tylko stosowane są różne 
wartości stałych Erguna, występujących w tych wyrażeniach, lecz również modyfikowane jest 
samo równanie, za pomocą którego te współczynniki są obliczane. Stąd można odnieść 
wrażenie, że jest pełna dowolność w stosowaniu tych parametrów, szczególnie, że autorzy prac 
najczęściej nie wyjaśniają przyczyn ich modyfikacji. Dlatego w niniejszej pracy ujednolicono 
formę równań zaczerpniętych z danych literaturowych, zastosowano je w modelu CFD, 
sprawdzono ich wpływ na uzyskiwane wartości spadków ciśnień gazu w złożu oraz zawieszeń 
cieczowych oraz porównano wyniki obliczeń z wartościami eksperymentalnymi. Stwierdzono, 
że zastosowanie w modelu CFD równań wyprowadzonych z modelu Attou i wsp. (1999), bez 
żadnych modyfikacji, pozwala uzyskać najmniejsze różnice pomiędzy obliczonymi i 
uzyskanymi z doświadczenia wartościami parametrów hydrodynamicznych. 
Drugim czynnikiem, który ma zasadniczy wpływ na uzyskiwane wyniki obliczeń jest zmiana 
porowatości złoża po promieniu reaktora. Decyduje ona o tym, jaka jest rzeczywista wartość 
udziału objętościowego fazy stałej w warstwie przyściennej, a tym samym o wartości tego 
parametru dla fazy ciekłej i gazowej. Przeprowadzano analizę wpływu zależności opisujących 
zmianę porowatości złoża wzdłuż promienia reaktora na uzyskiwane wyniki obliczeń 
parametrów hydrodynamicznych. Najmniejsze błędy oszacowania spadku ciśnienia gazu w 
złożu uzyskano wprowadzając do modelu CFD korelację Martina (1978) oraz Hunta i Tiena 
(1990) dla stałej N=6, przy równoczesnym zastosowaniu w siłach wzajemnego oddziaływania 
stałych Erguna wyznaczonych z sieci neuronowych dla złoża zastosowanego w badaniach 
eksperymentalnych: E1=235,53 i E2=1,59. 
W wyniku obliczeń uzyskano spadek ciśnienia gazu w reaktorze, rozkład prędkości cieczy i 
gazu jako funkcję położenia w złożu i rozkłady udziału objętościowego obu faz w złożu oraz 
ich wartości średnie w reaktorze. 
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MODELOWANIE PROCESU KATALITYCZNEGO  

W drugim etapie pracy opracowano model przebiegu procesu mokrego katalitycznego 
utleniania fenolu powietrzem (CWAO) w TBR oraz zweryfikowano go w oparciu o dane 
eksperymentalne (Rysunek 1). Występujące w równaniach tego modelu człony źródłowe 
zostały wprowadzone za pomocą funkcji użytkownika UDF do pakietu obliczeniowego 
FLUENT. W wyniku obliczeń uzyskano lokalne wartości koncentracji składników w złożu oraz 
ich wartości na wylocie z reaktora. 

 

Rysunek 29. Porównanie zmierzonych i obliczonych z modelu CFD stężeń fenolu na wylocie z reaktora 
 
Dodatkową korzyścią z zastosowania modelu wielofazowego Eulera jest również to, że można 
z niego uzyskać lokalne wartości stężeń składników w całej objętości TBR. 
 

PODSUMOWANIE  

Doświadczenia ostatnich lat wskazują na wyraźną potrzebę włączenia dynamiki płynów do 
ilościowego opisu procesów zachodzących w reaktorach trójfazowych. Istotne jest aby, 
posługując się nowoczesnymi narzędziami numerycznymi, mieć możliwość oszacowania 
wartości ważniejszych parametrów hydrodynamicznych i kinetycznych reaktora, bez 
konieczności prowadzenia żmudnych testów laboratoryjnych. Dlatego też ważną rolę w 
modelowaniu reaktorów ma interpretacja wyników uzyskanych z obliczeń oraz analiza ich 
poprawności. W przypadku reaktora trójfazowego ze stałym złożem (TBR) należy pamiętać, 
że wpływ na uzyskiwane wyniki mają zarówno mechanizmy oddziaływań pomiędzy fazami jak 
i opis struktury ciała stałego w reaktorze. Ważne jest również to, aby mimo uproszczeń 
stosowanych w modelu matematycznym, dbać o dobrą zgodność wyników rozwiązania tego 
modelu z wynikami osiąganymi z eksperymentu. Przeprowadzone w niniejszej pracy badania 
oraz wykonane na ich podstawie obliczenia stwarzają bazę dla poprawnego projektowania i 
modelowania pracy reaktora trójfazowego ze stałym złożem. 
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ABSTRACT 

The article presents the study of reduction of nanoparticles exposure by modification of local exhaust 
ventilation during the mixing of nanopowders. Also were carried out investigations of air movement, 
air pollution emissions and the efficiency of local exhaust ventilation. Tests conducted in laboratory 
conditions and under conditions of real application of ventilation.  Based on the study showed a 
significant effect of changes in the variant ventilation parameters associated with the distribution of 
ventilation air in the workspace emission source of air pollution. The air velocity at the surroundings 
of emission sources and intensity of turbulence discharged from the workspace emissions have an 
impact on the emission intensity associated with nanoparticles and efficiency of ventilation. 

 

Keywords: ventilation, air distribution, air velocity, nanomaterials 

 

INTRODUCTION 

According to the report from the European Agency for Safety and Health at Work nanomaterials 
are one of the main and new hazards to the health of workers (OSHA, 2009). Exposure to nano-
objects can occur through inhalation, ingestion and through the skin. The greatest risk of 
inhalation exposure, because the nanoparticles are able to penetrate the airways epithelial cells 
and may also be transported to the brain (Kay et al., 2012). 
Nanomaterials are normally used because of its high reactivity, so they can have more side 
effects than composite materials with a particle size of micrometer. The small dimensions of 
the nano-objects, it they are characterized by high surface area with a small volume. Larger is 
the ability of the substance to adsorb other surface molecules (Świdwińska et al., 2013). 
Thus, currently there is a need to develop methods and measures to protect human health against 
the risk of emission of nano-objects, particularly during the processing of nanomaterials 
(Nanotechia, 2010). In areas where there are nano-objects should be applied efficient technical 
solutions to prevent penetration of these factors to other quarters and installed and well-
functioning local ventilation, air exchange guarantees necessary to eliminate or reduce exposure 
to these factors. 
The effectiveness of the installation of local ventilation can be presented in terms of quality and 
quantity as the ability to stop and delete one or more pollutants are released from a source inside 
the workspace and the ability to minimize possible distortions caused by drafts, motions 
supporting the transition of personnel surrounded the emission source. Particularly important 
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are studies of local ventilation system in the conditions of their use, because the parameters of 
the housing or the exhaust system are closely dependent on the emission characteristics of nano-
objects in the room. 
A number of studies focused primarily on the assessment of harmful effects of nano-objects at 
the workers in the machining processes of nanomaterials (Murashov et al., 2011; Ling et al., 
2011; Yokel et al., 2011; Kuemple et al., 2012). Past research related to protection against the 
threat of particles during the processing of nanomaterials are related to the adaptation of existing 
ventilation solutions with other applications to changing risks associated with nanomaterials. 
Recent studies have been conducted, among others, in order to determine spatio-temporal 
distributions of physicochemical parameters the stream of air flowing into the mining 
excavation (Dziurzyński et al., 2012). It was that knowledge of the velocity profile is the best 
method for determining air volume in the excavation. Data from the sensors recorded the cross-
section can also be the basis for qualitative and quantitative verification anemometric point 
registration by stationary sensors. The data from the registration of the parameters may also be 
used for calculation, analysis, or as input to a computer simulation modeling supporting air 
distribution. 
Krach and others have developed a system (Krach et al., 2006) to study the distribution of the 
velocity field in the cross section of the excavation. At the special design of the bearing system 
consisting of anemometric sensors allow not only the local velocity measurement and 
determination of the velocity profile, but also through the use of appropriate mathematical 
models allow for determining the intensity of air flow anemometers. Integrated with methane 
concentration sensors, arranged in a number of several pieces on the grill, allowing registration 
of distributions air velocity and concentration of methane in the section pits (Ligęza et al., 
2009). The results of the measurements obtained in experiments measured, indicated significant 
differences between them and the results obtained by the services of the ventilation of mines, 
using for determining the volume flow anemometers stationary. On the basis of the registration 
made during the crossbars it was found that the velocity distributions in the mine workings are 
not regular. 
Methods anemometer for measuring air velocity were used to evaluate the performance 
characteristics of different local ventilation systems used at various workstations in the industry 
(Bell, 2009). Bemer used a tracer methods for the assessment of process parameters of local 
exhaust ventilation and evaluate the intensity of emissions of air pollutants from sources of their 
emissions (Bemer et al., 2002). 
Part of the research papers using methods anemometric air flows related to nanoparticle 
emission sources during the welding process (Lee et al, 2007) or the process of cleaning 
chemical reactors (Methner, 2008) in the production of artificially engineered nanomaterials. 
In both studies indicated a significant role shaping the distribution of the ambient air emission 
sources of nanoparticles in the formulation of the guidelines for designing effective systems to 
capture them in the air. Using the method of anemometric Valkeapää and Siren determine the 
impact of air circulation on the design parameters of ventilation supply and exhaust in the public 
buildings (Valkeapää et al., 2010). 
Makowski and Orciuch application of the method anemometric to study the local distribution 
of fluid velocity in the tanks of chemical reactors used in the industry (Makowski et al., 2011). 
Cao examined the impact of various ventilation systems, including mixing and displacement 
ventilation for air velocity distribution in buildings (Cao et al., 2014). The research showed 
there are 5 main parameters responsible for shaping the indoor air: the rate of air, air pollution 
removal efficiency, heat exchange, pollution emission intensity and air velocity distribution. 
The impact distribution of air velocity on the spread of air pollution in the test chamber during 
the use of one- and two-way mixing ventilation studied Prasauskas (Prasauskas et al., 2013). 
Currently, due to the increasing production of nanomaterials in various fields of industry, 
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research should be focused on modeling of ventilation air distribution with respect to reduce 
the risk of nano-objects. 
Assessment of the impact distribution of velocity of air ventilation air on the pollution emission 
sources in the environment at workplaces from the processing of nanomaterials is particularly 
associated with the processes of mass transport, heat and momentum, ie. the molecular and 
turbulent diffusion, spreading of pollutants in the air velocity field or electrostatic interaction. 
 
 

METHODS AND EXPERIMENTAL SET-UP 

The parameters characterizing the assessment of the distribution of ventilation air in the 
environment emission source associated with the processing of nanomaterials determined by 
(EN 12599, 2012): 
− an anemometric method to determine the volume airflow in the exhaust duct, the air 

velocity on the face of working surface and the air velocity distribution in surroundings of 
emission source, 

− gas analyzer method allowing for the measurement of mass and number concentration and 
air exchange efficiency rate in surroundings of emission source. 

Changes in the air flow rate in the range of 0.10 to 20 m/s are determined using a set of 
Testo thermo anemometers (Testo AG, Germany). In Fig. 1 shows the positioning of measuring 
probes of Testo multipoint system.  

 

 
Figure 30. View of the measurement module and placement of probes for measuring air velocity in 

surrounding emission sources 
The probe anemometer located on the inner plane of the measuring points formed on the 
crossing the following line (Fig. 1): 
− a series of at least three lines of evenly spaced between the lateral boundaries of the inner 

face of the measurement, from which two external lines are within (100 ± 5) mm from the 
lateral limits. The lines in the middle should be at a distance of 400 mm or less from the 
line outside and from each other. 
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− a series of at least three lines of evenly spaced between the horizontal plane of the 
measurement of internal borders, of which two external lines are within (100 ± 5) mm from 
the horizontal borders. The lines in the middle should be at a distance of 400 mm or less 
from the line outside and from each other. 

The measurements should be performed using a probe anemometer located at each of the 
measurement grid. In order to minimize disturbances in the counter-sensor, setting to the 
measuring direction is perpendicular to the internal surface of the measurement. For each 
measuring point was calculated and the air velocity turbulence intensity (Tu %). The intensity 
of turbulence is defined as the ratio of the standard deviation of the mean the air velocity to the 
air velocity in the test space and is determined by the equation: 

                                                       100
,


nav

r
u V

ST                                                    (1) 

Better and more balanced air distribution system results in a lower intensity of turbulence. 
The gas analyzer method uses a spectrophotometer Dustrak and condensation particle counter 
CPC. DustTrak meter model 8520 (TSI, USA) is used to measure at a given location the mass 
concentration of dust [mg/m3]. Construction dust meter enables measurement of the actual mass 
concentration of dust having a particle size from 0.1 m to 10 m in the range of 0.001 mg/m3 
to 100 mg/m3. The condensation particle counter CPC model 3775 (TSI, USA) allows the 
counting of particles in the range of 4 nm to 3 mm, and measuring the number concentration of 
the particles to 107 particles/cm3 at the measurement inaccuracies dependent on the 
concentration and measuring methods: 
− ± 10% for concentrations up to 5 ∙ 104 particles/cm3 with a continuous correction due to 

coincidence. 
− ± 20% for concentrations between 5 ∙ 104 particles/cm3 ÷ 107 particles/cm3, a photometric 

method. 
For a given position settings front face of ventilation air pollution concentration measurements 
performed with on and off ventilation systems. Calculate rate of air changes (E %) as the 
quotient of the difference the average concentration of air pollution on and off ventilation 
system using the formula: 

100



off

onoff

C
CC

E                                                            (2) 

 
MATERIALS 

The process of mixing was nanopowder of silicon oxide SiOx APS 20 nm. In order to determine 
the impact of changes in ventilation parameters associated with ventilation air distribution in 
the environment and workspace air pollution emission sources used during the processing of 
nanomaterials, four variants of ventilation (table 1): 
− ventilation system turned off, 
− turned on stationary local exhaust ventilation - hood, 
− turned on mobile local ventilation - nozzle, 
− turned on housing partial - chemical fume cupboard. 
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Table 24. The average values of the exhaust air flow (Q) and the statistical parameters in various 
ventilation 

Ventilation 
variant 

Average 
air flow 

rate 
m3/h 

Confidence 
interval 

Median 
 

Stretch 
mark 

 

Variance 
 

Std. 
deviation 

Uncertainty 
% 

-95% +95% 

Hood 203.2 201.2 205.2 203.5 8.0 7.9 2.8 0.99 
Nozzle 212.9 211.2 214.6 213.0 7.0 5.4 2.3 0.78 
Fume 

cupboard 
1381.9 1370.9 1392.9 1382.0 45.0 235.7 15.4 0.79 

 
A diagram of the study was as follows. The first time the study was carried out switched off 
source of air pollution emissions (as a benchmark), followed by three minutes were studied 
variant enabled source of emissions and for another hour yet another variant of the emission 
source off. Tests were repeated 6 times and was conducted according to the following diagram 
(Fig. 2). 

 
Figure 31. Test procedure 

 
 

RESULTS AND DISCUSSION 

The study distribution of air velocity in the environment the object studies show that the 
directions of air flows vary both in horizontal planes and vertical match the distance from the 
emission source (Fig. 3). 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

Figure 32. The air velocity distribution in the working emission source of air pollution 
In the case of turned off ventilation has been found that air pollution are lifted by air flow during 
mixing.  
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The application of partial housing and local exhaust ventilation caused the variation of air 
velocity (increase the value and extend the range of index values increased intensity turbulence 
of air) close to the action emission source and a ventilation system (Fig. 4). 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

Figure 33. The intensity of turbulence distribution in the working emission source of air pollution 
The cooperation of ventilation system with air pollution emission sources gave direction to the 
airflow directly from an emission source to the face exhaustion. 
The increase of air velocity in the emission sources and intensity of turbulence discharged from 
the workspace emissions have an impact on the intensity of emissions associated with air 
pollution (measurement parameter - concentration of nanoparticles) and efficiency of local 
exhaust ventilation (the measurement parameter - rate of air changes). 
Larger values of air velocity and turbulence intensity in the workspace sources of emissions 
allowed decrease in the concentration of nanoparticles and increase the air exchange rate (Fig. 
5). 
Analysis study of ventilation air distribution in the environment of emission sources associated 
with the processing of nanopowders mixing it possible to compare the ventilation system in 
terms of their effectiveness uptake (Fig. 6, 7, 8). 

 
Figure 34. Correlation ventilation efficiency and number concentration changes in air pollution 
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Figure 35. A comparison of average mass concentration of tested sources for mixing of nanopowders and turned 
off different kinds of ventilation 

 

Figure 36. A comparison of the mass concentrations of the investigated sources for mixing nanopowders and 
turned on various types of ventilation 

   

Figure 37. A comparison of average air exchange rate during the processing of nanopowders mixing with local 
exhaust ventilation and the housing partial 
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CONCLUSIONS 

1. Analysis of the results showed a significant effect of the way of interaction with the 
installation of local ventilation parameters related to the distribution of ventilation air in 
the workspace emission source of air pollution during the processing of mixing 
nanomaterials. 

2. In a study of ventilation air distribution at source of air pollution emissions are important 
anemometric measurement of air flow. These methods allow to illustrate and define the 
role of individual parameters specific to the spread of air pollutants from emission sources. 

3. A study of ventilation air distribution in the environment of emission sources associated 
with the processing of mixing nanomaterials can be used to compare the ventilation system 
in terms of their effectiveness capture. 

4. The results of the study of ventilation air distribution in the environment of emission 
sources support the conclusion that the research methods can enable aided design and 
verification efficiency of ventilation to ensure the effective protection of workers against 
the harmful effects of air pollutants emitted from sources nanomaterials processing. 

 
 

SYMBOLS 

Vav,n - the average air velocity in "n" at the measuring point, m/s 
Sr - the air velocity standard deviation, m/s 
Coff - the average concentration of air pollution without ventilation, mg/m3 or particles/cm3  
Con - the average concentration of air pollution with ventilation, mg/m3 or particles/cm3 
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ABSTRACT 

Objectives of this work are related to identification and interpretation of mechanism of 
mass transfer between continuous and dispersed phase in two-phase liquid-liquid systems 
as well as development of related mathematical models. The first models based on physics 
of mass transfer phenomena were proposed by Levich and Batchelor in sixties and 
seventies years of the 20th century, and were further developed by other researchers. Here 
we discuss two models, the one proposed by Batchelor that is valid for mass transfer from 
rigid, solid spherical particles and the one by Favelukis and Lavrentova based on the 
concept of Levich but including effects of drop deformation to the shape of prolate 
ellipsoid. Both models have limitations, and thus possibilities of improvement of their 
performance are discussed. The multifractal model of drop breakage and both models of 
mass transfer are applied to identify  the energetic efficiency of drop breakage and mass 
transfer in the rotor-stator mixer. In the first case the efficiency is identified  based on 
measured drop size, in the second case it results from measured product distribution of 
complex test reactions.  
 

Keywords: efficiency of mixing, mass transfer, test reactions. 

 

INTRODUCTION 

In this paper we consider drop breakage and mass transfer accompanied by complex 
chemical reactions in the in-line rotor-stator device. The rotor-stator mixers belong to the group 
of high-shear devices. They are characterized by a focused delivery of energy to the active high-
shear regions that occupy very small fraction of internal mixer space. They are used in many 
technologies in the chemical, pharmaceutical, biochemical, agricultural, cosmetic, health care 
and food processing industries. High stresses and high shear rates are generated in the rotor-
stator mixers because the rotor is situated in a close proximity of the stator and very high rotor 
speeds are applied. This results in fast breakage of droplets and intensive mass transfer. 
However, creation of high shear requires applying of very high agitation power and thus it is 
important check how efficiently this power is used. This means that development of  methods 
that can be used to predict the agitation power, to estimate both the efficiency of drop breakage 
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and the efficiency of mass transfer is of importance. To characterise properly mass transfer one 
needs to apply reliable models for mass transfer in liquid-liquid systems as well.  

The energy dissipation resulting from agitation and flow can be calculated from the power 
number (Hall et al., 2013) as 

P QN =6.9 N +0.252     (1) 
where  

 3
QN Q ND      (2) 

represents dimensionless flow rate.  
The rate average of energy dissipation is thus given by eq. (3) 

3 5
P= NT HN D V      (3) 

One can see that the average rate of energy dissipation, T , increases with increasing the 
pumping capacity of the rotor-stator, Q. 

The maximum stable drop size dd  can be estimated including intermittency effects using 
equation given by Bałdyga and Podgórska (1998 ). 

 
0.93

1.54
2 3 5 3d x

c
d C L

L
 

     
     (4) 

where L is the integral scale of turbulence and 0.23xC  .  
 
The method to characterize mass transfer is based on identifying effects of mass transfer on 

the product distribution of complex test reactions, applied as reactive tracers to the two-phase, 
liquid-liquid systems.  As a system of test reactions a set of two parallel reactions is used 

A B R A C S1 2k k,    ,     (5) 
the first of them being instantaneous and the second one fast relative to mixing and mass 
transfer. Two of reactants, benzoic acid (B) and ethyl chloroacetate (C), initially dissolved in 
toluene are transferred from a dispersed, organic phase to the continuous aqueous phase, where 
they react with the same third reactant sodium hydroxide (A). The product distribution of this 
set of parallel chemical reactions  

0S C CX N N D        (6) 

where D CN  represents the number of ester moles reacting with NaOH and 0CN  is the complete 
number of ester moles introduced into the system, is a good measure of a competition between 
reactions, mixing and mass transfer and can be used to identify energetic efficiency of mass 
transfer. 

Regarding reliable prediction of the mass transfer coefficient to or from spherical particles,  
starting from works of Levich (1962) and Batchelor (1980) there are two basic methods 
available in the chemical engineering and fluid mechanics literature that are applied for 
modeling of mass transfer at small values of the particle Reynolds number resulting from small 
particle size. The first method considers surface mobility but neglects fluid deformation (so 
neglects velocity variation in the vicinity of droplet), whereas the second method neglects 
surface mobility but takes into account deformation of fluid. The first method is applied to 
describe external mass transfer of bubbles and not very viscous liquids (Levich, 1962),  
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1 2 1 2
1 2 1 21Sh=0 65 Pe 0 65 Pe

1
c

d c

. .

  

   
   

   
     (7) 

where d c   represents the viscosity ratio, drop over external fluid, the second method is 
applied to model mass transfer between ambient fluid and solid particles, very viscous drops 
or drops with immobilized surface (Batchelor, 1970).  

 
1 3Sh 0 689Pe.        (8) 

In the first case an effect of surface mobility on mass transfer was considered in modeling, 
whereas in the second case effects of fluid deformation in particle proximity on mass transfer 
were considered. However, the spherical particle shape was conserved in both cases. Notice 
that as a result of assumptions leading to eq.(7) this equation for infinitely large viscosity of the 
dispersed phase, d , does not converge to eq.(8)  moreover in the first case one has L Ak D 1 2

for any viscosity ratio, in the second case L Ak D 2 3 . 
Following Levich (1962), there was several similar models published. Polyanin (1984) 

proposed for spherical droplets 

  
1 2

1 21Sh=0 62 Pe
1

.


 
 

 
      (9) 

where the Peclet number can be presented as  
1 2 2

dPe d D   for turbulent flow, whereas 

Favelukis and Levrentova (2013) included effects of drop deformation to the shape of prolate 

ellipsoid. 

 
 

 
1 24 4 313Sh A 1

2 1 315 1
*

Ca
Y

N Pe
)



  

 
   

  
    (10) 

where    19 16 16 16Y     . In this equation the P clet number is defined by 
2
eqPe R D 2
eqPe R DPe R D2Pe R D2
eqPe R DeqPe R DPe R D , the capillary number by Ca C eqN R  Ca C eqN R    Ca C eq  Ca C eqN R  N RCa C eqN RCa C eq  Ca C eqN RCa C eq , eqR   represents the equivalent radius 

(the radius of a sphere of equal volume to that of the deformed drop), and A* is the ratio of the 
surface area of deformed drop surface area dropa  to the area of equivalent sphere, 24 eqR . 

Equation (10) is valid at steady state, for 
1t   1   and 0CaN  . Equation (10) describes mass 

transfer to or from spherical drops. Notice that the exponent on Pe is equal to 0.5 and is 
independent of the viscosity ratio, and for    the mass transfer coefficient becomes equal 
to zero  

Problems related to mass transfer modeling with exponent on the P clet number varying 
between 1/2 and 1/3 when the viscosity ratio increases from zero to infinity were considered in 
our previous publications (Bałdyga and Jasińska, 2011  Jasińska et al., 2013) and some first 
models were developed. However, they are too complex for direct use. Based on results of 
Bałdyga and Jasińska (2011) the exponent on Pe in Eq. (10) can be approximated by 

 21 2 exp 4 6  . Then the model describes relations between fluid deformation rate, drop 
deformation, surface mobility, molecular diffusion and mass transfer rate. 
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MATERIALS AND METHODS 

The experimental system consisted of a system for supply of aqueous solution of NaOH 
from a constant head tank, the Silverson 088/150 MS mixer and a valve on the outflow to 
regulate flow. The Silverson rotor-stator mixer (Silverson Machines Ltd., Chesham, UK) fitted 
with double concentric rotors enclosed between concentric double stators was used. The 
Silverson mixer is shown in Figure 1 and its characteristics are presented in Table 1.  

 
Figure 1. Silverson 088/150 MS mixer – scheme of experimental system 

 
Table 1. Dimensions of the laboratory scale in-line Silverson 088/150 MS mixer 

Silverson rotor-stator 

(088/150 MS) parameters 
Value: 

Dout, mm 38.1 

Din, mm 22.4 

VH, mm3 12655 

Nr,out 4 

Nr,in 4 

Hr,out 240 

Hr,in 180 

Aout, mm2 1736 

AP, % 27.4 

N, rpm 150 - 11 000 

Dout, Din - outer/inner rotor diameter; VH - swept rotor volume; Nr,out, Nr,in - number of outer/inner rotor blades; Hr,out, 
Hr,in - number of holes in outer/inner stator; Aout - outer stator open area; AP - fraction of outer stator open area 

The instrumentation included the torque meter. The natural pumping action of the Silverson 
was used to provide the main flow of aqueous solution and measured by a Micro Motion 
Coriolis R-Series mass flowmeter, whereas the organic solution was introduced using the 
syringe pump through the separate inlet. Investigations were performed for rotation speeds from 

throttle
valve

Silverson
088/150 MS

aqueous phase

P, N, 

feed 1

feed 2

organic phase

dispersion



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r.  

493 
 

250 up to 10,000 rpm. Two values of the flow rate are considered in what follows: Q = 11.9 
kg/h (Case 1), Q = 59.4 kg/h (Case 2); the volume fraction of organic phase was 0.01. 

Temperature was measured using PT100 probes and all data logged by an Emersons Delta 
V system. The product distribution of test reactions was determined based on high-performance 
liquid chromatography (HPLC) measurements. The drop size distribution was measured with 
the Malvern MasterSizer 3000. A surfactant Sodium Laureth Sulfate (SLES) was added to the 
samples after carrying out the process of mixing with chemical reaction to stabilize dispersion 
and avoid possible effects of droplets coalescence. In the case of droplet dispersion without 
chemical reaction SLES (0.5 wt. %) was added to water before drop dispersion experiment. 

RESULTS AND DISCUSSION 
Typical results are shown in Figures 2 and 3. 

 

  

Figure 2. Effect of the rotor speed on the drop size: (a) Case 1, (b) Case 2 

  

Fig. 3. Effect of rotor speed on the product distribution: (a) Case 1, (b) Case 2 

 
Results show that increasing the power consumption by increasing the flow rate as predicted 

by eqs (1), (2) and (3) is less effective for drop breakage and mass transfer than increasing the 
power consumption by increasing the rotor speed as given again by eqs (1), (2) and (3). 
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To interpret energetic efficiency of the process we compare the rate of energy dissipation 
necessary to break droplets down to the maximum stable drop after infinitely long time, min , 
from Eq. (4) with the energy dissipation rate applied in experiments. Results are presented in 
Figure 4.  

 
Fig. 4. Effects of rotor speed and pumping rate on asymptotic energetic efficiency of drop breakage 

 
At small rotor speed there is not any effect of pumping rate on the efficiency of drop 

breakage, at higher rotor speed the efficiency is higher for lower flow rate, mainly due to larger 
mean residence time. Figure 5 shows that the residence time in the small impeller swept volume 
is important for effective breakage, as the rate of energy dissipation and resulting stresses are 
small behind the outer screen. 

 
Fig. 5. Typical distribution of the rate of energy dissipation in the Silverson rotor-stator for N=1000 rpm 

 
Decrease of breakage efficiency with increasing rotor speed results from the fact that with 

increasing the Reynolds number the turbulent events become more rare and decreasing drop 
sizes to the smaller maximum stable drop size requires more time.  

Figure 3 shows that the product distribution up to N = 3000 rpm decreases with increasing 
rotor speed and increases with increasing flow rate, especially at low rotor speed. This is 
because increasing rotor speed increases the mass transfer rate by decreasing drop size (so 
increasing the interfacial area) and increasing mass transfer coefficients. Effect of flow rate 
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results from the fact that increased flow rate decreases residence time, which is more important 
at low rotor speed as one needs then more time for drop breakage and mass transfer. However, 
for higher values of the rotor speed N some increase of XS with increasing N is observed. The 
reason for this is most probably backmixing to the toluene feeding pipe. Notice that faster 
feeding of organic phase means better protection against backmixing and observed increase of 
XS is the smallest for Case 2.  

To interpret observed effects the model of mass transfer with chemical reaction was applied 
using film theory as described by Doraiswamy and Sharma (1984). Following Jasińska et al. 
(2013) it was assumed that the neutralization reaction between benzoic acid (B) and NaOH (A) 

is instantaneous, and thus the enhancement factor can be expressed by 0
*1 CA A

CB B

D CE
D C

  , where 

DCA and DCB represent diffusion coefficients for sodium hydroxide and benzoic acid 
respectively, CA0 is the bulk concentration of sodium hydroxide, and *

BC  is equilibrium 

concentration of benzoic acid at the drop surface. At 20°C 91.47 10CAD    m2/s and DCB = 
0.91∙10-9 m2/s. The rate constant for alkaline ethyl chloroacetate hydrolysis is equal to k2 = 23 
dm3/(mol s), so the Hatta number, 2 0Ha A CB Lk C D k  takes the values between 10-6 and 0.1, 
which means that the regime of the second reaction is between slow and very slow, and there 
is no reaction in the diffusion film. Other details and properties one can find in Jasińska et al. 
(2013). 

The film model was applied to simulate reaction progress in the plug flow reactor for a 
constant volume fraction of organic phase and kLa calculated from both: Eq.(8) proposed by 
Batchelor (1980),  and Eq.(10) published by Favelukis and Levrentova (2013) with introduced 
in present work correction of exponent on Pe. This correction is in fact negligible for properties 
of fluids considered in this paper.  

Typical results of simulations are presented in Figure 6 for both models for kLa, which shows 
how the rate of energy dissipation affects the rate of creation of the secondary product, S, XS at 
t  .  

 
Fig. 6. Calibration curves for the theoretically smallest values of the rate of energy dissipation 

 
Namely, the reactive mass transfer is faster and the final value of XS smaller at higher values 

of the rate of energy dissipation and mass transfer coefficient. Figure 6 is used in what follows 
as a calibration curve, which based on experimentally determined XS values gives “theoretical” 
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values of the rate of energy dissipation that can be compared with the energy really used in 
experiment. The energy dissipation used for agitation can be calculated from equations (1) to 
(3) as discussed earlier. 

 
Fig. 7. Effect of rotor speed on efficiency of mass transfer,  

1 2
T   

 
A proper estimation of the efficiency of mass transfer requires applying reliable model for 

mass transfer. Of course for drops with the small viscosity ratio better results are obtained  from 
the modified model of Favelukis and Levrentova (2013). The mass transfer efficiency is small 
mainly due to small residence time spend in the high energy dissipation zone; for higher values 
of rotor rotation frequency effects of backmixing on mass transfer efficiency is observed. Figure 
8 shows that that intensive mass transfer is localized in the small region of the rotor swept 
volume and in jets emerging from stator holes.  

 
Fig. 8. Distribution of mass transfer coefficient, kL, for N=1000 rpm  

 
Finally, Fig. 9 shows that application of both models of mass transfer to estimate the 

efficiency of mass transfer results in good approximation of experimental data; application of 
more reliable mass transfer model gives just better values of the efficiency. 
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Fig. 9. Effect of rotor speed on the product distribution, Case 2, approximation based on energetic efficiency 

of mass transfer 
 

CONCLUSIONS 

The method of application of the complex test reactions to investigate mixing efficiency in 
the two-phase liquid-liquid system presented for the first time by Jasińska et al. (2013 for the 
batch process has been extended to interpret mass transfer in the in-line rotor-stator mixer in 
the paper by Jasińska et al. (2014). Effects of agitation rate and flow rate on the drop size and 
the product distribution of the complex test reactions were presented in this paper. 

Results have shown that increasing the power consumption by increasing the flow rate as 
predicted by eqs (1), (2) and (3) is less effective for drop breakage and mass transfer than 
increasing the power consumption by increasing rotor speed as given again by eqs (1), (2) and 
(3). 

The model for mass transfer rate based on modification of the model by Favelukis and 
Levrentova (2013) that includes effects of drop deformation, fluid deformation, drop surface 
mobility and effect of viscosity ratio is recommended. 

The method is applied for construction of the calibration curve that enables better 
interpretation of experimental results, by determination of energy that is used effectively to 
enhance mass transfer and chemical reaction.  
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ABSTRACT 

For all industrial sectors producing consumer goods require efficient and fast methods of the product 
quality monitoring. The general purpose of all control systems is to provide an immediate response 
to adverse changes in process parameters and product quality. Albeit continuous detection of mass 
flows, pressures, gas velocity or temperature at various locations being the standard of plant 
equipment technology, product quality features like particle moisture content, size and shape are 
commonly subject to laboratory (offline) analysis with all associated delays of sampling, transport 
and preparation. Such lags are incompatible with process control, so that a new class of devices for 
inline-measurement, which would enable to analyze in real-time under even adverse process 
conditions, needs to be established. 

In following article a new type of inline measurement systems, including immediately available 
measurement data for particle size distribution and moisture content, has been developed and 
designed to work in spray drying conditions. Constructed prototypes of equipment were installed 
and used to control of the semi industrial laboratory scale spray dryer. Data collected by the designed 
systems, during the spray drying experiments were compared with data measured in traditional way 
in laboratory to show accuracy of the new measurement systems. 

 

Keywords: spray drying, inline monitoring systems, particle size distribution, particle moisture 
content 
 

INTRODUCTION 

Drying, a method of food preservation known for centuries, is one of the basic unit processes 
in chemical engineering (Strumillo and Kudra, 1986). However, due to high energy demand, 
this process has been constantly improved and optimized in terms of energy consumption and 
properties of the resulting product, which has led to a number of drying techniques differing in 
the nature of the contact between dried material and air or in the form in which the material is 
fed into the drying chamber (Masters, 1972). Spray drying is one of the most popular methods 
for loose materials production without prior grinding used in chemical engineering. This 
method based on spraying of a solution or suspension in a stream of hot air. Due to rapid 
evaporation droplets solidified and create dry particles without significant increase in dried-
material temperature. Therefore spray drying finds application in many industrial sectors for 
example in pharmaceutics, food and chemical production. 
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Dehydration performed by spray drying processes is the most universal method for milk 
preservation (Filková, Huang and Mujumdar, 2007). Milk powder is used in a wide range of 
dairy products e.g. ice creams, cakes or infant formulae. However, low solids content in the 
fluid milk (~12%) causes high energy consumption for water evaporation during the drying 
process. For this reason, there is a need for continual improvement of spray drying processes in 
terms of heat and water consumption. In response to the market demand the European project 
ENTHALPY (Enabling the drying process to save energy and water, realizing process 
efficiency in the dairy chain) (www.enthalpy-fp7.eu) has been created. The aim of the 
ENTHALPY project is to develop new spray drying installations that reduce water and energy 
consumption for a chain with separation, pasteurization, reverse osmosis, evaporation, drying 
and fines separation. The project indicates, as one of the potential sources of savings, the level 
of the control over the process and speed of response on changes in process conditions. 
Production in the chemical engineering is largely automated (Stephanopoulos and Han, 1996). 
Information about temperature, pressure or flow rates of fluids can be easily transformed into 
electric signal and analyzed by the computer data acquisition system (Bajsic and Kranjcevic, 
2001). On the base of those signals control systems can change parameters to optimize the 
operational of the drying process. However, during the spray drying there are additional 
parameters, crucial for the production process, which needs to be controlled: the powder 
moisture content and the particle size distribution at the outlet from the drying chamber. The 
analysis of the product can give interesting information about the influence of drying 
parameters on the particles morphology (Walton and Mumford, 1999) (Elversson and 
Millqvist-Fureby, 2005). In order to gain a profound understanding of the relation between 
operational parameters of the spray dryer and product quality, a close tracking of the particle 
moisture content is indispensable (Nandiyanto and Okuyama, 2011). Several product 
properties, such as flowability, solubility, bulk density and miscibility in foods, attribute to the 
importance of measuring the particle size and shape (Tsotsas, 2012) (Tsotsas, 2015). 
Commonly a precise detection of the aforementioned particle properties is carried out in a 
typical particle analysis laboratory after taking samples from the running spray drying process 
(Zbiciński et al., 2002). This procedure is both connected to an analysis time lag and possible 
sample alterations due to the sampling method and sample transport. Consequently the 
measurement delay, which inevitably occurs with offline-analysis, is carried forward to all 
necessary steps of process control and product quality evaluation. Measurements of diameters, 
velocities and flow directions of the particles can be also performed by using advanced laser 
techniques. However, despite the high-accuracy (Piatkowski, 2011), measurements made by 
LDA (Laser Doppler Anemometry) and PDA (Phase Doppler Anemometry) are difficult to 
perform on the industrial installation and they are mainly used in laboratory test rigs. 
As a solution and for the sake of a comprehensive understanding of the particle formation and 
an immediate detection of failures of the drying process, inline-measurement devices are 
required. Inline-measurement tools represent a versatile class of devices that enable 
measurement tasks in process environments that are highly adverse to the application of 
common lab measurement techniques. Although covering a shorter measurement range, they 
provide an almost instantaneous data acquisition. Therefore, errors can be handled without any 
lag of analysis time, a feature which is essential to any feedback control loop. 
The aim of this work was to design, construct and experimentally test, new inline measurement 
systems for particle size distribution and moisture content of the particles during the spray 
drying. The developed systems can work during the spray tower operational showing changes 
in the powder properties and influence of the spray parameters. 
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INLINE MEASUREMENT SYSTEM OF PARTICLE SIZE 
DISTRIBUTION 

A market research has revealed that a small number of inline-measurement systems are 
currently available for the analysis of particle size distributions, but none for the analysis of 
particle shape distributions. Contrary to common laboratory analysis, inline-probes are exposed 
to varying, process-dependent, adverse measurement conditions, such as high solid 
concentrations and random particle motion in fluidized beds or high temperatures and low solid 
concentrations in spray drying processes. Specific to the design and signal generation type of 
an inline-probe, an optimum solid concentration within its measurement volume can be 
assumed to exist. It originates as a trade-off between too high solid concentration, impeding a 
particle distinction during signal generation, and too low solid concentration, producing poor 
measurement statistics. Therefore, if necessary, a particle dispersion unit for high solid 
concentrations and for the opposite case a particle collector has to be included. Additionally, 
fouling effects that correlate with the particle moisture content have to be considered. 
Known from a broad variety of applications, especially in crystallization, the FBRM-probe is 
one of the most common devices for the detection of particle sizes. The probe emits impinging 
light into the measurement space in front of the probe tip and detects the reflected light from 
free-moving particles (Barrett and Glennon, 1999) (Heath et al., 2002). 
Another inline-measurement system, IPP70 (Parsum GmbH, Germany), is based on the 
consecutive detection of particle velocity and particle size inside of an enclosed measuring cell 
(Petrak et al., 2011). 
Generally, two elementary designs have been established for light emitting inline-probes, that 
both apply the concept of parallel light projection. The transmitted light alignment is composed 
of a light source on opposite side to a detector (camera, photo diode). The intermediate space 
constitutes the measurement volume, which can vary from the size of a small measurement cell 
to the entire cross-sectional pathway of the reactor volume. As a result of this design, the 
captured signals consist of shadows, thus superseding the definition of a threshold level for the 
signal identification. Depending on the installed optics, the focal plane can be set to a wide 
range of distances to the probe tip, also providing the advantage of a lower immersion depth. 
In contrast, the impinging light alignment is restricted to a maximum measurement distance of 
a few millimeters, so that a high immersion depth is necessary. Due to the concept of generating 
signals from backscattered light, a threshold definition is required. In some cases of 
heterogeneously colored particles, a static threshold definition may yield recognition errors, 
resulting in black particles being measured and white particles being rejected (Blaisot and Yon, 
2005) (Nandiyanto and Okuyama, 2011). 
As both devices rely on signal generation by applying a one-dimensional light beam to free-
moving particles, the resulting data consists of chord lengths, which represent an arbitrary 
intersection with the contour projection of the particles. However, the chord length distribution 
is a stochastic quantity, which is highly dependent on the particle shape. In order to reconstruct 
the underlying particle diameter distribution, a transformation algorithm that is limited to 
spherical particles has to be applied to the chord length distribution. As consequence of the 
stochastic origin of chord lengths, general shape identification on the basis of chord lengths is 
not feasible. 
For the sake of ample measurement statistics and in contrast to existing inline-measurement 
devices one elementary design objective is the development of a high-resolution image 
analyzer. The greater the object area, the higher is the probability of detecting a statistically 
significant number of particles. Similarly a high resolution guarantees for the detection of 
micro-scale particle structures. Key components for such a system are a high-resolution camera 
and a homogenuous planar light source. Depending on the measurement concept all or some 
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components will be integrated inside of double-walled pipe (hereafter: tubular frame) for 
thermal protection. 
In agreement with the selected structural design of a transmitted light alignment as a cross 
section setting the functional scheme for the digital image analyzer has been developed as 
shown in Fig. 1. 
 

 

Figure 1. Principle scheme of developed inline measurement system for particle size distribution 
 

Two types of light sources have been acquired. One is adapted to produce permanent light with 
a high light intensity by LED. The permanent light source will enable measurements in high 
particle concentrations. The other light source is adapted for overmodulated flashes, making it 
the module of choice for higher particle velocities, yet, requiring low particle concentrations. 
For both types of light sources a passive cooling element has been acquired, also helping to 
reduce any outage risk of active cooling devices. 
Shadows of the flowing particles are recorded by CCD-camera Pike 505-B monochrome 
(Stemmer Imaging GmbH, Germany). In order to cope with pronounced thermal dilations 
caused by gas temperature variations, both optical surfaces, at the probe side and in front of the 
oppositely located light source, have to consist of borosilicate glass. The CCD-camera is closed 
in double-walled pipe with refrigerant to protect sensitive electronic parts from the hot air inside 
the drying chamber. Recorded images are sent to the PC for further analysis. 
For the purpose of fast and effortless maintenance the probe and light source can be readily 
dismounted from their installation location. Additionally, it has been considered that an 
adjustment of the camera position, a change of the aperture or even an emergency removal of 
the camera can be realized instantly. 
The operation of the probe requires the control software for the camera and the flash control. 
This allows to establish a dynamic measurement response to acute changes in measurement 
conditions. However, the biggest task was to develop the image analysis program which is able 
to recognize and count the particles properly. On Fig. 2 steps of image analysis are presented. 
In first step original recorded image (Fig. 2A) is transformed into the monochromatic, reversed 
frame. The conservation of structure and size of all considered objects is one fundamental 
condition of image analysis. Yet, this demand can be infringed by a too low banalization 
threshold. On this step optimization software is looking for particles which are not inside of the 
camera focus region. Those particles are blurred and during the analysis give oversized 
diameters (Fig. 2B). An advanced threshold calibration allows to remove those particles from 
the frame (Fig. 2C). In a last step the image analyzer determines the area of each recognized 
particles in square pixels. Based on an implemented calibration factor the image pixels are 
transformed into real diameter data. Particle diameters obtained for each recorded image are 
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stored in the computer memory and are used for the simultaneous calculation of the particle 
size distribution (PSD) curve.  
 

 

Figure 2. Steps of video frames analysis in inline measurement system for particle size distribution 
 

INLINE MEASURMENT SYSTEM OF PARTICLE MOISTURE 
CONTENT 

All process types in drying technology that are characterized by intense convective mass 
transfer and solid-gas mixing (e.g. fluidized bed dryers, spray dryers) pose the complex 
challenge of determining the solid moisture content. Predominantly, the difficulty in 
measurement can be ascribed to high temperatures, rapid moisture evaporation, vigorous 
particle concentration fluctuations, the spatial moisture content distribution inside of the 
particles or, in the case of spray drying, to the very low solid concentrations. Moreover, as a 
cluster of particles moves through the measurement volume of an inline-device the 
measurement is influenced by the particle distance to the probe tip, the local arrangement of 
particles during the interrogation period and, in case of field permeability sensors, the 
synchronicity of interrogation period and residence time of the particles within the measurement 
volume. 
A market research leads to the conclusion that only few inline-measurement systems are 
available for the analysis of particle moisture content. In many product quality control 
applications near infrared-spectroscopy (NIR) has been established as an easy-to-handle, fast 
and reliable measurement technique, which offers quantitative concentration detection 
(Mouazen, Baerdemaekerb and Ramonb, 2005). A crucial aspect of NIR-spectroscopy is the 
quality of calibration methods, which relate measured spectra to the respective moisture content 
values of a special carrier material. Each calibration method is highly specific to the chemical 
components of a sample and very sensitive to any violation of the calibration interval. In process 
applications NIR-spectroscopy is highly dependent on numerous influencing factors (gas flow, 
NIR-activity of material, particle size). Commercially available NIR-probes are designed as 
immersion probes, yet, without any accessory device to cope with the aforementioned problems 
connected to low solid concentrations and severe concentration fluctuations. Thus, a 
customized accessory device would need to be developed in order to apply NIR-spectroscopy 
to spray drying conditions. 
Similar to microwave-resonator based sensors, capacitive sensors belong to a class of detection 
systems that make use of emitting an electromagnetic or electric field into a specified direction 
or defined volume. The alteration of the field is detected by an integrated detector that creates 
measurement information. 
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In cooperation with the AVA company (Anhaltinische Verfahrens - und Anlagentechnik 
GmbH) it was decided to modify already existing measurement system and adapt it for spray 
drying installation. In technical terms, the modification of the SAMPIN® system, an established 
measurement device for the detection of solid moisture content in bulk material, has been 
recognized as an adequate starting point for a redesign approach. The measurement system 
works on the basis of capacitive moisture content detection, which implies the controlled 
exposure of the sample material to an electric field. It has been specially designed for inline-
measurement tasks in fluidized bed processes. The solid concentration can show excessive 
fluctuations for different fluidized bed process parameters and even during a stable process. 
Due to the functional design, the measurement device is not influenced by particle concentration 
fluctuations. Since the device features a self-cleaning measurement procedure, SAMPIN® does 
not need to be demounted during plant cleaning. The measurement device is composed of a 
sensor head attached to a control unit, which is located outside of the dryer. The sensor head 
includes the capacitive sensor (HF-sensor), the sensor adapter and the measurement volume, 
formed as a scoop. The detected sensor signals are forwarded to a CPU that is installed in the 
control unit. The control unit represents an interface between the data collection unit and sensor 
head. It handles all user requests and changes of settings, which are transmitted to the sensor, 
also including data retrieval and parameter read-out. The data collection unit provides a 
graphical user interface and computational analysis unit for the transformation of raw data by 
means of calibration function. In comparison to NIR-spectroscopy, the product specific 
calibration demands only little effort, which can be explained by the distinct raw signals and a 
high signal-to-noise ratio (SNR). Another reason is given with the electric susceptibility being 
the elementary physical principle of this type of moisture content measurement. It accounts for 
a homogeneous interaction with the deposited particles in the measurement volume and results 
in the detection of the total moisture content, rather than discriminating between moisture in 
the core and on the particle surface. Due to the stable solid concentrations during the 
measurement and the high SNR, even very low moisture content values are detectable.  
In fluidized bed applications the standard operation mode proceeds as sequence of three steps 
The necessary charging strongly depends on the measurement position and the prevailing 
particle concentrations, that influence the filling rate of the measurement volume, but takes 
merely a few seconds for high particle concentrations. In order to prevent measurements at 
different filling levels, a termination condition is defined. According to the absolute 
measurement value (indicating the filling level) and its rate of change, the charging period is 
controlled. In the second step an oscillating electric field is applied to the sample material in 
the scoop. The electric field is altered specifically to the quantitative material composition, 
evoking a capacitive change that is detected as change of the dielectric constant. Afterwards, in 
step 3, the measurement volume is discharged by means of compressed air. 
For the spray drying conditions SAMPIN® device has been subjected to series of technical 
modifications. Firstly, the capacitive sensor used in the original design is limited to maximum 
operation temperature of 80°C. Lacking any alternative high-temperature option, the sensor 
requires an intense active cooling. Additionally, the measurement device has been designed for 
a high particle concentration environment, a prerequisite condition for a fast charging of the 
measurement volume and an ample statistical basic population. A third item of structural 
modification is the discharging mechanism. Especially food and pharmaceutical industries are 
subject to very demanding regulations. For the purpose of avoiding contamination by non-food 
substances, any uncontrolled input is oftentimes not tolerated. This also includes purging gas 
that usually comes with a small quantity of lubricants. Due to the expansion of the application 
scope of SAMPIN® to dairy products, an alternative discharge mechanism has to be devised. 
Alternatively a pivot drive (Fig. 3) has been installed, which realizes the discharge of the 
measurement volume by performing a turn of 180°. In terms of construction design the external 
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cooling element has been combined with the pivot drive, keeping the measuring device fully 
operational. The gear has been fitted into the control unit, so that no electrical current flow 
occurs inside of the reactor. As a result the redesigned measurement device is applicable in 
hazardous areas. 

 

 

Figure 3. Mounting diagram of redesigned SAMPIN® 

 
EXPERIMENTS 

To test the developed inline measurement systems it was necessary to perform spray drying 
experiments. For this reason several experiments were performed on the semi-industrial co-
current spray drying tower (Fig. 4). Drying air is heated up by the electrical heaters. Hot air 
flows into the drying chamber on top of the tower. Exhausted air is separated from the dust in 
a cyclone and removed outside the laboratory hall. A solution of skimmed milk (J.M. Gabler-
Saliter, Germany), with initial 30 % mass fraction of solid, is atomized at the top of the tower 
by a thermostated two-fluid nozzle (model 970/0 S4, Schlick, Germany) with narrow spray 
angle (15-20°C). Dried material is received at the bottom of the drying chamber. The total 
height of the drying chamber is 6.1 m with 0.4 m inner diameter. To prevent heat losses to 
surrounding air, except of a length of 0.72 m from the bottom, the tower is covered by 100 mm 
wool glass insulation. 
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Figure 4. Schematic diagram of the experimental spray drying tower and placements of inline sensors 

installations 

 

 

Figure 5. Comparison of inline PSD measurements with PSD obtained from CamSizer 
laboratory powder analysis 
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Particle size distribution measurements 

In order to perform PSD measurements the developed inline monitoring system was installed 
in the spray tower (Fig. 4). Images of particles flowing inside of the drying chamber were 
recorded during the experiments. Parallel samples of powder were caught to validate results of 
the image analysis system. Powder was caught by a stainless steel container (350 x 70 mm) 
which was inserted into the drying chamber at different heights of the tower. To decrease the 
measurement mistake, caused by any mechanical interaction with the powder, particles were 
removed from the container by pressurized air. PSD of samples was measured by the CamSizer 
XT (Retsch, Germany). Experiments were performed for constant drying air parameters (270 
kg/h, Tg,in = 130°C) and for three feed rates: 130, 172 and 216 ml/min (pressure of the 
atomization air was constant in all cases and equal to 3 bar). 
Results of measurements are presented in Fig. 5. It can be seen that the developed inline 
measurement system for particle diameter can precisely determine the PSD of particles/droplets 
inside of the chamber during the spray drying. Small differences between results of 
measurements methods are caused possibly by the agglomeration of particles during sampling 
of the powder by the container. Furthermore Fig. 5 reveals the trend of an increasing variance 
of the reference measurements with growing feed rates. While the mass of collected particle 
samples for each feed rate remains constant, higher feed rates are connected to a decreased total 
number of particles, which are distributed over a larger amount of size classes. As result 
unfavorable statistics cause the pronounced interclass oscillations.  

 

 

Figure 6. Comparison of inline moisture content measurements performed by SAMPIN® and obtained from 
MA100C analyzer 

 

Particle moisture content measurements 

Modified and adapted for the spray drying conditions the SAMPIN® device was installed in the 
bottom of the drying tower to collect outflowing powder (Fig. 4). Experiments were performed 
for constant drying air parameters (520 kg/h, Tg,in = 150°C) and for two feed rates: 43.5 and 
55 g/min (pressure of the atomization air equal to 3 bar). To show accuracy of inline 
measurements samples of the milk powder, collected on the same point as the sensor placement 
were analyzed by MA100C analyzer (Sartorius, Germany). Results of measurements are 
presented in Fig. 6. It can be seen that the SAMPIN® device can precisely determine the 
moisture content of a produced powder during spray drying process. Additionally, it can be 
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observed that after 170 min of measurements, when the feed rate of slurry was increase, 
moisture content of powder is slightly increasing. This allows to determine the period of time 
required to establish the product properties after the change of process conditions. 

 
SUMMARY AND CONCLUSIONS 

The prototype of a digital image analyzer for inline monitoring of particle size, and perspectival 
also shape, velocity and flow direction has been constructed and made operational. Concerning 
particle moisture, an existing capacitive instrument has been redesigned and made operational 
for the spray drying conditions. 
Both devices were tested during the spray drying experiments on the semi industrial co-current 
spray drying of skim milk. Tests show that the developed systems can be used for the inline 
monitoring of powder properties. To show the accuracy of the inline measurements, moisture 
content and particle size distribution of powder were analyzed in the conventional way in the 
laboratory. The good agreement of results shows that both measurement devices allow the 
precise inline determination of moisture content and PSD in the powder. 
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ROZSZERZONE STRESZCZENIE 

W referacie przedstawiono dwa alternatywne podejścia do opisu dyspersji masy lub tzw. efektywnej 
dyfuzji w warunkach sorpcji – desorpcji w układach płyn - ciało stałe, w tym, szczególnie adsorpcji – 
desorpcji, wymiany jonowej i chromatografii w wypełnionych kolumnach, lub w reaktorach z 
ziarnistym wypełnieniem mikro-porowatym. 

1. Pierwsze, to podejście Inżynierii Chemicznej i Procesowej, polegające na sformułowaniu 
odpowiednich równań bilansu masy w warunkach przepływu płynu przez porowate złoże 
ziarniste, z uwzględnieniem równań kinetyki wymiany masy oraz analitycznym, a ostatnio 
częściej, numerycznym rozwiązywaniu równań różniczkowych bilansu masy w strumieniu 
płynu w kolumnie [1-6], a następnie intensywnie rozwijane przez bardzo wielu autorów, 
posiadające obecnie bardzo bogatą literaturę, zawierającą dalsze studia teoretyczne i 
eksperymentalne weryfikacje. 

2. Drugie podejście jest oparte na teorii procesów stochastycznych oraz uwzględnia swoistą 
adaptację teorii półki teoretycznej do teorii procesów stochastycznych. Zostało zaprezentowane 
pierwotnie przez van Deemtera, Zuiderwega i Klinkerberga, dla gazowej chromatografii w 
wypełnionych kolumnach, Zostało bardzo rozwinięte  praz J. C. Giddingsa [7,8]. Także posiada 
obecnie równie, a być może bardziej bogatą literaturę, tak zawierającą dalszy rozwój teorii, jak 
i weryfikację doświadczalną.   

Oba podejścia definiują różne parametry dla opisu dyspersji masy podczas przepływu płynu (cieczy 
płynu nadkrytycznego, gazu) przez ziarnistą warstwę porowatą. Pierwsze podejście definiuje pojęcie 
„efektywnej dyfuzji”, której miarą jest tzw. współczynnik efektywnej dyfuzji (Deff) , o wymiarze 
[m2/sek]. Drugie stosuje pojęcie wysokości równoważnej półce teoretycznej (H), o wymiarze [m], dla 
charakterystyki dyspersji w warstwach porowatych.  

Oba parametry są w istocie miarą dyspersji i można je łatwo wzajemnie łatwo skorelować i 
przeliczyć jeden na drugi, uwzględniając prędkość przepływu płynu przez warstwę porowatą (u) : 

 
    H = Deff / u       (1) 
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W referacie scharakteryzowano najważniejsze modele opisu dyspersji masy w warstwach 

porowatych, przyjmowane przez autorów, uwzględniających jeden obu sposobów podejścia do opisu 
dyspersji - 1-szy, albo 2-gi. Podano najważniejsze przyjmowane założenia, warunki brzegowe oraz 
równania opisu modeli, a także najważniejsze równania wynikowe, otrzymane na podstawie 
modelowania zależności dyspersji masy w ziarnistych warstwach porowatych w funkcji 
najważniejszych parametrów operacyjnych, takich jak, współczynnik dyfuzji trasera w płynie (D), 
średnica ziarna wypełnienia (dp), średnia liniowa prędkość przepływu cieczy w warstwie porowatej (u), 
parametry równowagi i kinetyki sorpcji – desorpcji, np. wartości współczynnika retencji (k), albo stałej 
równowagi sorpcji – desorpcji (K), właściwa powierzchnia sorpcyjna (A), przeciętna grubość warstewki 
płynu przy powierzchni porów (l) - w przypadku przyjmowania podziałowego mechanizmu sorpcji – 
desorpcji, średnia wartość średnicy porów między- i wewnątrz-ziarnowych, odpowiednio,  (dm/z) , (dw/z) 

, czasem, z uwzględnieniem porowatości międzyziarnowej (Ɛm/z), porowatości wewnątrz-ziarnowej 
(Ɛw/z) i porowatości całkowitej złoża (Ɛt), tzn., porowatej warstwy wypełnienia kolumny.  

Istnieją też modele formułowane dla trasera wykluczanego, tzn. nie wnikającego do porów 
wewnątrz-ziarnowych, albo dla warunków, gdy wypełnienie takich porów nie posiada, lub dla trasera 
wnikającego do wszystkich porów wewnątrz-ziarnowych, jednak nie podlegającego sorpcji na 
powierzchni porów, albo, dla trasera sorbowanego, wnikającego do wszystkich porów i podlegającego 
sorpcji. Niektóre modele rozpatrują warunki wnikania trasera tylko do części porów wewnątrz-
ziarnowych, bez istnienia sorpcji, tzn., warunki typowe dla wykluczania sterycznego (GPC/SEC). 

Opisywane modele zakładają też wiele innych parametrów, których dokładne obliczenie, albo 
doświadczalne wyznaczenie dokładnych wartości jest bardzo trudne, albo, niemożliwe - czasem dlatego, 
że definicja sensu fizycznego tych parametrów jest bardzo niejednoznaczna. W konsekwencji, 
weryfikacja zgodności równań otrzymanych na podstawie wielu modeli może mieć tylko przybliżony 
charakter.  

Mimo, że modele dyfuzyjne pierwotnie były stosowane do opisu dyspersji w przewodach 
rurowych, gdzie w warunkach przepływu laminarnego profil przepływu ma charakter paraboloidy 
obrotowej, to, korzystnie z praktycznego punktu widzenia, zdecydowana większość autorów 
opisywanych modeli przyjmuje założenie tłokowego profilu przepływu płynu w między-ziarnowej 
przestrzeni warstwy porowatej, a także warunki braku przeładowania sorbentu, tzn., jeśli przyjmują 
istnienie sorpcji na powierzchni wypełnienia, to zakładają liniowe formy izoterm sorpcji. Założenie nie-
tłokowego profilu przepływu zasadniczo komplikuje opis matematyczny w przypadku 
wykorzystywania równań różniczkowych bilansu masy, a w przypadku opisu dyspersji z 
wykorzystaniem teorii procesów stochastycznych, można przyjmować, jak to zastosował Giddings, 
pojęcie tzw. długodystansowych efektów dyfuzji wirowej, jednak nie uwzględnia to w istocie żadnej 
postaci funkcji profilu przepływu w przekroju poprzecznym ziarnistego wypełnienia kolumny. Z drugiej 
strony, z praktycznego punktu widzenia, każda kolumna powinna zostać w ten sposób wypełniona, aby 
był zapewniony tłokowy profil przepływu! 

Badania autora wykazują, że jeśli założenie liniowości zjawisk sorpcji – desorpcji można 
przyjąć w praktyce bez zastrzeżeń podczas testowania stopnia adekwatności modeli dyspersji masy w 
ziarnistych warstwach porowatych, to uzyskiwanie w praktyce w pełni tłokowego profilu przepływu 
jest bardzo problematyczne. Ma to miejsce, szczególnie w przypadku ziarnistych warstw porowatych o 
średnich wartościach wielkości ziaren wypełnienia (dp) mniejszych od ok. 100 µm, dla wypełnień 
kolumn formowanych „na sucho”, technikami wibracyjnymi, czy udarowymi. Przy czym, im szersza 
frakcja ziarnowa jest stosowana do wypełniania kolumn tymi technikami, tym trudniej uzyskać warunki 
w pełni tłokowego profilu przepływu w kolumnie. 

W referacie przedstawiono niektóre wyniki doświadczalnych badań zależności profilu 
przepływu w warstwach porowatych preparatywnych adsorpcyjno-desorpcyjnych, lub 
chromatograficznych kolumn wypełnianych żelem krzemionkowym, lub innymi sorbentami, o 
nieregularnych ziarnach, w zależności od warunków wypełniania kolumny, a także, związek profilu 
przepływu płynu w kolumnie z warunkami wypełnienia oraz z polidyspersyjnością funkcji rozkładu 
wielkości ziaren wypełnienia kolumny. W konsekwencji może dochodzić do samorzutnej segregacji 
ziaren pod względem średniej wielkości, lub do tworzenia się nierównomiernego rozkładu porowatości 
międzyziarnowej w przekroju kolumny, albo do jednego i drugiego efektu jednocześnie.  
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W referacie zaproponowano m.in. metodykę korekty opisu dyspersji w kolumnach, z 
uwzględnieniem matematycznego opisu funkcji przebiegu profilu przepływu płynu w warstwie 
porowatej, na wartości parametrów opisujących dyspersję masy w kolumnie, z zastosowaniem 1-szego, 
albo 2-giego podejścia do opisu dyspersji masy w porowatym złożu.  

Przedstawiono też i bliżej wyjaśniono, opublikowany już przed laty przez autora [5] prosty 
sposób dwuetapowego testowania kolumny z wypełnieniem ziarnistym, umożliwiający opis dyspersji 
„nieobciążonej” nie-tłokowym profilem przepływu, a także, ocenę stopnia odchylenia profilu przepływu 
płynu od „tłokowości”.  

Test polega na dwukrotnym zbadaniu dyspersji jedno-, lub kilkuskładnikowego trasera, po raz 
pierwszy w sposób „klasyczny”, z elucją trasera, albo mieszaniny traserów, na dystansie całej długości 
złoża w kolumnie - Lc. Po raz wtóry, z zastosowaniem „testu dwukierunkowego”, z elucją tego samego 
jedno-, lub kilkuskładnikowego trasera prawie do końca złoża w kolumnie, tzn., na dystansie elucji 
środkowej części pierwszego pasma trasera - L’, jednak, bez opuszczania złoża przez żadną część 
trasera. Następnie – po szybkiej zmianie kierunku przepływu eluentu na przeciwny, poprzez 
przestawienie położenia dwustawnego zaworu przepływu zwrotnego płynu w kolumnie - na 
przeciwnym wylocie z kolumny, tzn., po stronie jej wlotu, tzn., w warunkach przepływu zwrotnego z 
kolumny (EBF – Eluent Back Flush).  

Celowe jest wykonywanie, zarówno jednokierunkowego, jak i dwukierunkowego testu 
dyspersji w kolumnie, sytuując wlot do kolumny po obu stronach złoża. Celowe jest także, kilkukrotne 
wykonywanie testu dwukierunkowego na różnych dystansach elucji trasera lub mieszaniny traserów - z 
wlotem cieczy po tej samej stronie wypełnienia kolumny. Przynosi to dodatkowe informacje o 
charakterystyce złoża kolumny w funkcji jej długości, a także pozwala na eliminację dyspersji ekstra-
kolumnowej, spowodowanej przez głowice wlotową i wylotową oraz dyspersji w przewodach 
łączących. W ten sposób można otrzymać parametry „czystej” dyspersji w samym wypełnieniu 
kolumny, a także opisać dyspersję powodowaną przez system dozowania trasera. 

 Dla testu jednokierunkowego wykonywanego na dystansie długości złoża – Lc i dla prędkości 
przepływu eluentu – u obliczamy współczynnik efektywnej dyspersji – Deff, na podstawie funkcji 
rozkładu stężenia trasera opuszczającego kolumnę w funkcji czasu (c=f(t)), po obliczeniu pierwszego 
momentu zwykłego tej krzywej rozkładu stężenia – M1 oraz jej drugiego momentu centralnego – µ2, z 
zależności (2): 

 
    Deff = (µ2 / M12) u Lc             (2) 
 
 Na podstawie tej samej funkcji rozkładu stężenia oblicza się wartość HETP – H, z zależności 

(3): 
 
    H = (µ2 / M12) Lc   (3) 
 
 Na podstawie testu dwukierunkowego, po wyznaczeniu, odpowiednio: µ2

’ i M1
’, dla 

odpowiedniej krzywej rozkładu stężenia trasera testu (c’=f(t)), otrzymanej na dystansie elucji 2L’ w 
złożu kolumny, wartości Deff ‘ oraz H’ , oblicza się z zależności, odpowiednio: (4) i (5): 

 
    Deff ‘ = 2 (µ2’ / M1’2) u L’   (4) 
 
    H’ = 2 (µ2’ / M1’ 2) L’                         (5)  
 
 W przypadku możliwości przyjęcia pełnej symetrii stref trasera oraz gaussowskich przebiegów 

rozkładu stężeń trasera w przestrzeni warstwy porowatej, nie ma potrzeby obliczania momentów 
centralnych krzywych rozkładu. Można na podstawie właściwości krzywej Gaussa, przyjąć, że µ2 jest 
równe wariancji rozkładu stężenia trasera, tzn. drugiej potędze jej odchylenia standardowego, 
odpowiednio: (S2), lub (S’2), mierzonego w jednostkach czasu, lub długości na podstawie wykresów 
rozkładu stężenia trasera. Natomiast, M1 i M1

’, odpowiednio: wartości czasu elucji (te lub te
’), albo, 

odpowiednio: wartościom dystansu elucji (le lub le
’), mierzonym do środka krzywej rozkładu stężenia 

(do maksimum piku). Zamiast µ2 , można wówczas, zastosować: (S/4)2 lub (S’/4)2 w zależnościach (2) 
do (5). Można też mierzyć szerokości stref trasera w ½ ich wysokości, co poprawia precyzję obliczeń. 
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Takie podejście jest powszechnie stosowane w wysokosprawnej chromatografii cieczowej HPLC. 
Zostanie bardziej szczegółowo przedstawione podczas referatu. 

 Badania dyspersji mogą być wykonywane nie tylko z wykorzystaniem zarejestrowanych 
krzywych rozkładu stężeń trasera na wylocie z warstwy porowatej, ale także z zastosowaniem 
bezpośredniej wizualnej obserwacji elucji oraz mierzenia dyspersji barwnych stref trasera przez 
przeźroczystą ścianę kolumny ze złożem porowatym. Wtedy należy zastosować inne postaci zależności 
(2) do (5). Ma to miejsce z tego powodu, że wówczas (oprócz badania warstw ziarnistych o 
nieporowatych ziarnach, lub gdy traser podlega całkowitemu wykluczaniu), część trasera znajduje się 
wewnątrz porów wewnątrz-ziarnowych i wypływa zostaje przenoszona przez jakiś czas do przestrzeni 
międzyziarnowej, gdy może wypłynąć z kolumny, albo przenieść się ponownie do innej przestrzeni 
wewnątrz-ziarnowej. W konsekwencji, strefy barwnego trasera obserwowane przez przeźroczystą 
ścianę kolumny, albo badane w ten sposób inną techniką, np. H1 NMR, są jakby węższe, niż potem na 
wykresach zmian stężenia na wylocie z kolumny. W referacie zostaną opisane odpowiednie zależności, 
aktualne dla gaussowskich stref trasera obserwowanych przez ścianę kolumny.    

Dokonanie porównania między sobą parametrów funkcji rozkładu stężenia trasera, 
otrzymanych w warunkach testu klasycznego oraz, otrzymanych dla tej samej wartości u, w warunkach 
testu dwukierunkowego i uwzględnienie innych warunków elucji oraz dyspersji, umożliwia uzyskanie 
bardzo ważnych i pewnych informacji o „czystej” dyspersji w złożu porowatym, a także o profilu 
przepływu cieczy w kolumnie. Zostanie to bliżej przedstawione w treści referatu, w tym, na podstawie 
rezultatów badania profilu przepływu w mikro-ziarnistych warstwach porowatych, dla kolumn o 
średnich wielkościach ziaren wypełnienia w zakresie 100 – 7 µm i o różnych polidyspersyjnościach 
wypełnienia ziarnistego, wypełnianych na sucho technikami udarową i wibracyjną, albo na mokro, 
techniką filtracyjną. 
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ABSTRACT 

The work presents the results of kinetic studies of the wet oxidation process of dairy sewage. 
Investigations were carried out in a pressure reactor equipped with a high-speed impeller, at 
temperatures range from 453-523K, and under partial pressure of oxygen equal to 1 MPa. The aim 
of the study was to investigate the kinetics of decomposition of the compounds included in the milk 
product - protein, fat, lactose, and the kinetics of oxidation of the intermediate products - volatile 
fatty acids. Changes in concentration of components contained in the sewage, used in the 
mathematical description of the process, was determined by HPLC and using the milk composition 
analyzer. The experimental results show that organic compounds contained in dairy sewage are 
resistant to the decomposition to carbon dioxide and water, but temperature of the process have a 
decisive influence on the degree of decomposition of organic compounds.  

 

Keywords: wet oxidation, dairy sewage, kinetic model 

 

INTRODUCTION 

The dairy industry is regarded as one of the most polluting of the food industry, not only because 
of the large volume of sewage in relations to the produced product, but also because of their 
characteristics. In view of the fact that much part of consumed by dairy plants water is used for 
washing and rinsing equipment, dairy sewage is largely diluted solution of the processed 
material. Thus, the dairy sewage are composed of the same components as processed milk, ie. 
an emulsion of fat, protein solution and colloidal solution of sugar - lactose. Dairy sewage are 
characterized by a high content of organic and inorganic compounds and the high volatility of 
their performance, which is reflected by the high biological oxygen demand (BOD5), chemical 
oxygen demand (COD), the concentration of the suspension and a wide range of pH variation. 
The process of wet oxidation treatment is a method that can be widely used for treatment of 
wastewater containing organic matter. This method is used successfully in the case of plants, 
which contain too much load to the biological subjected to purification by using traditional 
methods, and too diluted to be able to be burned. It can be also used for dairy sewage treatment. 
 

EXPERIMENTAL 

The experimental material was taken from a dairy plant which manufactures products on the 
basis of still improved production techniques and technologies. The dairy plant specializes in 
the production of fresh milk, cream, cottage cheese, cheese, kefir, buttermilk and butter.  
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The wet oxidation process of dairy sewage was conducted in a laboratory tank reactor. The 
experimental procedure of wet oxidation was described in detail in the previous publication 
(Piotrowska et al., 2012). Figure 1 shows a diagram of the apparatus.  
 
 

O2

12
3

4

5 6

7

8

9

10

 
 

Figure 1. Diagram of the experimental reactor:  
1 - reactor, 2 - heating jacket, 3 - stirrer, 4 - motor of the stirrer, 5 - gas inlet/sample collection, 6 - temperature 

and pressure meters, 7 - water-cooled sampler, 8 - cooler, 9 - oxygen cylinder, 10 - control and measuring system 

The process was conducted under partial pressure of oxygen equal to 1 MPa at process tem-
perature equal to 453, 473, 493, 503 and 523 K. Sewage sample of the reaction mixture was 
taken after 120, 240, 360, 480, 600, 900, 1800 and 3600 s after starting the process. Total 
organic carbon concentration was determined using the coulometric method which also was 
described in detail in our previous publication (Piotrowska et al., 2012). 
Protein, fat and lactose concentrations were measured with a LactoStar milk composition 
analyzer (Gerber). Before the measurement, this analyzer was calibrated in relation to dairy 
sewage. The concentration of protein in a sewage sample used to calibrate the apparatus, was 
determined based on the measurement of Kjeldahl nitrogen. The fat concentration was 
determined on the basis of the measurement of ether extract. Both measurements were made on 
the basis of standardization procedures. The milk composition analyzer was functioning on the 
basis of measurements in the two systems: a thermoanalytical measuring system and 
turbidimetry conductivity system. 
In order to identify and determine the concentration of intermediate products used the 
qualitative and quantitative determination based on high performance liquid chromatography. 
As the mobile phase, ultra pure water acidified with sulfuric acid of pH = 3.53 was used. The 
stationary phase was a silica gel. The analysis time was 10 minutes. The measurement system 
was equipped with detectors - UV / Vis spectrophotometer. The analysis was performed at the 
wavelength equal to 195 nm and in the case of compounds which give a very strong signal 
(oxalic acid) was also repeated at a wavelength of 238 nm. 
The qualitative identification based on a comparison of retention times of the substances present 
in the samples and the retention times of standards of organic substances. As reference 
substances were used in solutions: acid, oxalic acid, formic acid, L-lactic acid, D-lactic acid, L-
malic, D-malic acid, acetic acid, citric acid, butyric acid, succinic acid, propionic acid, fumaric 
acid, acrylic acid, malonic acid. 
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In order to confirm the correctness of the identification of intermediate products also was used 
the internal standard method, which was based on a comparison of chromatograms obtained by 
analyzing samples of sewage and sewage with a suitable reference substance. The increase of 
the peak area of the analysis of the mixture: sewage - reference substance, in relation to the 
peak area for the same sewage, meant confirmation of the presence in a sample of sewage 
corresponding standard substance. 

 
Figure 38. The chromatogram obtained after analysis of the mixture of organic acids by HPLC method 

 

Quantitative analysis was performed using the method of external standard. For this purpose 
pre-determined relationship between the area of peak and the concentration of the substance, 
by preparing calibration curves. Calibration curves were prepared based on the analysis of 
reference substance solutions in the concentration range of  0.05 - 5 kg / m3. 

 
RESULTS 

The experiments allowed to determine the effect of process temperature on the degree of 
decomposition of organic compounds contained in dairy sewage to CO2 and H2O. Table 1 gives 
results of the analysis of samples taken during the wet oxidation process. 
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Table 1. Changes in relative concentrations of organic carbon in the samples taken during wet oxidation of  
dairy sewage (TOCi/TOC0) 

No. Temp. 
Time [s] 

0 120 240 360 480 600 900 1800 3600 

1 453 1.000 0.906 0.892 0.829 0.813 0.798 0.801 0.793 1.000 

2 473 1.000 0.874 0.804 0.780 0.764 0.761 0.740 0.736 1.000 

3 493 1.000 0.752 0.691 0.673 0.620 0.610 0.605 0.606 1.000 

4 503 1.000 0.688 0.599 0.586 0.560 0.567 0.530 0.508 1.000 

5 523 1.000 0.595 0.552 0.525 0.516 0.494 0.439 0.393 1.000 

 

The wet oxidation process conducted at low temperature (453 K) caused a small degree of 
organic material decomposition, not exceeding 20,7% compared with the initial value of TOC. 
Elevation of the process temperature caused an increase of process rate and conversion degree 
of organic compounds to carbon dioxide and water. The degree of decomposition reached 
maximum 60,7% at 523 K. The examinations showed that temperature had a decisive influence 
on the efficiency of removal of organic compounds from the sewage mixture. 

 
KINETIC MODEL 

Based on the experimental results it was found that organic compounds in the sewage were 
converted to intermediate products containing TOC and next to CO2 and H2O. On this basis, 
the following scheme of wet oxidation process was proposed. 

 

 
 

Figure 39. The proposed scheme of dairy sewage oxidation:  
A – lactose, B – proteins, C – fat, D, E – organic intermediate compounds (IOC), E – inorganic compounds 

(CO2) 

The above scheme of dairy sewage oxidation and the obtained experimental data were used 
in a mathematical description of the process in a batch tank reactor with perfect stirring. It was 
assumed that each reaction was of the second order. Hence, their rates are described by the 
following equations:  
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     r1 = k1CA2  ,    r2 = k2CA2  ,     r3 = k3CA2      (1) 

                                        r4 = k4CB
2  ,    r5 = k5CB2  ,     r6 = k6CB2           (2) 

                                       r7 = k7CC2 ,     r8 = k8CC2 ,     r9 = k9CC2                      (3) 

                                        r10 = k10CD2  ,  r11 = k11CD2  , r12 = k12CE2          (4) 

 

where  









RT
Eexpkk i

i0i  and  i = 1…12             (5) 

The mass balance for each reactant of the liquid phase has the form: 

dCA

dt
= −r1 − r2 − r3;  CA(0) = CA0    (6) 

dCB

dt
= −r4 − r5 − r6;  CB(0) = CB0    (7) 

dCC

dt
= −r7 − r8 − r9;  CC(0) = CC0     (8) 

dCD

dt
= r1 + r4 + r7 − r8 − r11; CD(0) = CD0    (9) 

dCE

dt
= r2 + r5 + r8 + r10 − r12; CE(0) = CE0     (10) 

dCF

dt
= r3 + r6 + r9 + r11 + r12; CE(0) = 0    (11) 

 

The obtained experimental data and the proposed kinetic model of the process are used to 
identify all kinetic parameters of this model. The parameters are determined by minimizing the 
quality index defined by the formula: 

I(𝐩) = ∑ ∑ ∑ (Ci,j,k
exp.

− Ci,j,k)
nc
i=1

nt
j=1

nT
k=1

2

    (12) 

where p is the vector of kinetic parameters for reaction (1) to (4). 

𝐩 = [k01, E01, k02, E02, … , k12, E12]
T    (13) 

In the assumed quality index I(p), the summing procedure includes the following factors:  
temperature, moments in which the measurements was taken and reagents present in reaction 
mixture. At such a criterion of fitting, the estimation parameters in equations (1) – (5) will be 
limited to looking for a mapping minimum. A minimum of the quality index was searched using 
Marquardt’s iterative method. In this method, differential equations (6) – (11) with the initial 
conditions were solved using Merson’s method. Below table gives the values of kinetic 
parameters that minimize the quality index. 
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Table 2. Parameters of the reaction kinetic model 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 
A comparison of experimental results and results calculated using the proposed kinetic 

model for chosen temperature (453 K) are illustrated in Figure 3. 
 

 
Figure 3. Changes of relative group compounds concentrations during the wet oxidation process of dairy sewage 

attemperatures equal to 453 K  

 

 

No Ki0 
m3 · mol-1 · s-1 

Ei 
J · mol-1 

1 1.748 ·10-3 1.255 ·104 

2 8.301 ·10-3 7.584 ·103 

3 4.911 ·103 6.652 ·104 

4 1.500 ·10-2 2.448 ·104 

5 3.746 ·10-3 2.360 ·104 

6 3.427 ·106 8.348 ·104 

7 9.451 ·10-3 2.313 ·10-3 

8 4.336 ·10-1 2.579 ·104 

9 4.091 ·100 4.885 ·104 

10 4.012 ·101 5.664 ·104 

11 1.065 ·10-1 3.861 ·104 

12 1.152 ·103 5.275 ·104 
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CONCLUSIONS 

Wet oxidation processes is conducive to the environment, in particular by the fact that it doesn’t 
transform pollutants in a different form, but allow it completely eliminated. This method is 
widely used in the treatment of waste water that is too burdened with the load of pollutants, to 
be disposed in sewage treatment plant and too diluted, to be burned. The experimental results 
show that organic compounds contained in dairy sewage are resistant to the decomposition to 
carbon dioxide and water. However, they are converted to other organic substances. Rising 
process temperature caused an increase in TOC reduction, so that further increase could result 
in an overall reduction of organic compounds in the sewage. A kinetic model of wet oxidation 
process was proposed and its kinetic parameters were determined based on experimental data. 
The results of the proposed model show good agreement with experimental data 

NOMENCLATURE 

A -  F             - reagents 
C  - molar concentration, mol·m–3 
E  - activation energy, J·mol–1 
k  - reaction rate constant, m3·mol-1·s-1 

p  - vector of kinetic parameters 
r  - reaction rate, mol·m–3· s–1 
R  - universal gas constant, J· mol–1· K–1 
t  - time, s 
T  - temperature, K 
TOC  - total organic carbon, mol C·m–3 , mg· dm–3 
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ABSTRACT 

Mass transfer process between gas and liquid phases in the presence of floating particles in the 
agitated vessel was considered. The experimental studies were carried out in the vessel of inner 
diameter D = 0.288 m. Distilled water was used as a continuous (liquid) phase. Gas phases were air 
and nitrogen. The particles of polyethylene were used as solids. Volumetric gas-liquid mass transfer 
coefficients kLa were measured using dynamic method. On the basis of experimental results the 
effect of different factors: operating parameters (gas velocity, impeller speed), impeller type and 
solid particles loading on the volumetric mass transfer coefficient in the agitated vessel of inner 
diameter 0.288 m was analysed and evaluated. The results show that all considered parameters 
affected the oxygen solubility in the liquid and kLa coefficient values in the system with polyethylene 
particles.  
 

Keywords: gas-liquid mass transfer, volumetric mass transfer coefficient, multiphase system, floating 
particles, agitated vessel 

 

INTRODUCTION 

Three-phase system produced in the agitated vessel are widely used in many industrial 
technologies. One of the most important processes, which is conducted in the reactor with 
impeller is the transport of mass between the phases. The agitated vessels are very useful for 
multiphase systems because its design enable to produce an appropriate surface of contact 
between the phases. Reactors in which the transport of gas between gas and liquid phases 
occurred in the presence of particles of solid are very popular in chemical processing. In agitated 
vessel solid particles can increase or decrease of volumetric mass transfer coefficient value, 
depending on type of particles, its concentration, size and physical properties. One of the type 
of solids, used in tree-phase system is the solid, which density is lower than the density of 
continuous phase – floating solid particles. Those particles are used in biotechnology processes, 
such as fermentation or aerobic wastewater treatment. Most of the papers concern the particles 
of small size ( Bao i in., 2004; 2005; Tagawa in., 2012; Xu i in.,2000; Zang i in. 2015). The aim 
of this research work is to analyze the gas-liquid mass transfer process in the system with 
floating particles of size in milimeter instead of micrometer. 
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EXPERIMENTAL 

In this research work the measurements were conducted in the transparent vessel with 
an inner diameter of D = 0.288 m, equipped with flat bottom and four baffles. The vessel was 
filled with the liquid up to the height H = D (with single impeller) or H = 2D (with double 
impeller). The liquid volume was equal 0.02 m3 or 0.04 m3, respectively. Any of the high-speed 
impellers were tested: radial flow Rushton disc turbine (RT), Smith disc turbine (CD 6), mixed 
flow up pumping pitched blade turbine (PBT↑), and A 315 impeller. The diameter of the 
impellers was equal to 0.33 vessel diameter. The impellers were mounted in a single or a dual 
impeller configurations at the distance h = 0.33D or h1= 0,33H and h2 = 0,67H respectively. 
Gas was introduced into the liquid trough a ring-shaped sparger of diameter dd = 0.7d, which 
was located at a distance of e was dg = 0.5h (or 0.5h1) from the bottom of the vessel. The agitated 
vessel was covered with a transparent lid, to avoid surface aeration.  
Distilled water was used as a continuous (liquid) phase. Gas phases were air and nitrogen.  
Polyethylene particles (p < L) with low concentration X were used as the solid phase. The 
density of solids was p = 952 kg/m3, while the diameter was from the range 3.9 ÷ 4.2 cm. 
Measurements were conducted within the turbulent regime of the fluid flow in the agitated 
vessel. The impeller speeds higher than the just drown down impeller speeds nJDG for the three-
phase system with floating particles were maintained. The value of nJDG for each gas flow rates 
and solid concentration was determined by observation of gas and particles behaviour in the 
vessel during the agitation and aeration of liquid, analogously to Zwietering criterion 
(Zwietering et al., 1958) for the system with particles of (p > L). Just drawn down impeller 
speeds nJDG were defined as such impeller speeds at which no particles stayed longer than 2 sec 
at the free surface of the liquid, whilst the gas phase is uniformly dispersed in whole liquid 
volume 

The measurements were conducted under four various gas flow rates and concentration 
of solid particles. Gas flow rate values were varied within the following range: Vg x10-4 m3/s  
<1.67 ÷ 5> (and adequate superficial gas velocity wog = (4Vg/(πD2)): wog x10-3 m/s  <1.71 ÷ 
6.82>). The concentration of solids X was equal 1, 2 and 3 mass % in the vessel with single 
impeller or 0.5 mass % in the vessel with set of two impellers.  

Volumetric gas-liquid mass transfer coefficients kLa were measured using dynamic 
method. The changing of the concentration of oxygen dissolved in the liquid with time was 
determined by means of immersed in the liquid oxygen probe coupled with multifunction 
device worked as an oxygen meter. On the basis of the dependencies C = f(t), obtained from 
measurements, the kLa coefficient values were determined from the slope of the plot 

                                           )(ln *
0

*

tf
CC
CC





                                                         (1) 

where: 
C* - saturation concentration of oxygen in liquid, 
C0, C - concentration of the oxygen at time t = 0, and t, respectively, 
t - time,  
using least-squares method. Detailed description of method used was presented in previous 
work (Kiełbus-Rąpała i Karcz, 2009) 

On the basis of the experimental studies the effect of the operating parameters, type of 
the single impeller or impellers configuration on the gas-liquid mass transfer coefficient value 
in the systems with floating particles was has been analysed.  
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RESULTS AND DISCUSSION 

Basic operating parameters influenced gas-liquid mass transfer process in the agitated 
vessel are: impeller speed n and superficial gas velocity wog. First of them characterizes mixing 
intensity, whilst the second one – the quantity of gas supplied to the vessel. Considering the 
effect of this two parameters on the oxygen mass transfer between gas and liquid phases in the 
presence of floating particles, firstly the dependencies C = f(t) were analyzed. These functions 
ascribe changes in concentration of oxygen dissolved in liquid phase with the time of aeration. 
In Fig. 1, as an example, the dependencies obtained for the system agitated by Smith disc 
turbine are presented. In order to evaluate the effect of n and wog on oxygen solubility in a 
liquid, in this figure the dependencies C = f(t) are compared: for various n at constant wog (Fig. 
1a) and for various wog at constant n (Fig.1b). In the whole range of the measurements an 
enlargement of the quantity of gas supplied to the liquid enables considerable reduction in 
saturation time t. The same effect was observed when the impeller speed value increased.  
 

 

 

Figure 40. Comparison of the dependencies of the dissolved in a liquid oxygen concentration for the system agitated by 
Smith  disc turbine (CD 6); X = 1 mas %; a) various impeller speed n, wog = const = 2.56 x10-3 m/s; b) various superficial gas 

velocity wog x10-3 m/s, n = const = 8.33 1/s 

On the basis of the results of measurement of the dissolved oxygen concentration 
changes with time of saturation, the volumetric mass transfer coefficient was calculated. In the 
literature this coefficient is usually used to quantitative description of mass transfer process in 
the agitated vessel. Its value enable to evaluate whether at given process parameters the mass 
transfer is effective. The dependency of kLa coefficient as a function of different parameters 
permits characterize an effect of these parameters on the process considered.  

The effect of operating parameters n and wog on the kLa coefficient value in the system 
with floating particles is shown on Fig. 2. In this figure the kLa data obtained in the system with 
concentration of polyethylene particles X = 1 mass%, for two values of impeller speed n and 

a) 

b
) 
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four values of superficial gas velocity wog are compared. In system with each solid 
concentration, an increase in both n and wog, resulted in an increase in kLa coefficient value. It 
was observed that the changes were different depending on the values of operating parameters, 
the impeller type and the solids loading in the system. In case of PBT impeller the increase of 
kLa with an increase of wog was greater at higher impeller speed, than in at lower one. For 
example, the enlargement of wog from 2.56 x10-3 to 4.27 x10-3 m/s at the n = 9.17 1/s caused an 
increase in kLa coefficient value of about 6%, whilst at the n = 11.67, the increase was almost 
15%. The opposite dependency was observed for CD 6 impeller, at higher impeller speed, 
especially in system with X = 3 mass%, increasing the superficial gas velocity, lower than 5% 
increase in kLa was obtained.  

  
Figure 2. Comparison of the kLa values for different impellers  system with solid loading X = 1 mas %  

n = const  various wog x10-3 m/s  

 
The data presented in Fig. 2 enable to determine the effect of the type of impeller used 

for agitation of gas-liquid-floating particles system as a single impeller. On this figure only 
selected data are shown, for one solids loading, but the dependence of kLa on impeller type was 
similar in a whole range of investigation. Although up pumping pitched blade turbine (PBT) is 
recommended to drawing down of floating particles in a liquid phase (in gas-solid system), in 
the presence of gas phase the results are not satisfying. Volumetric mass transfer coefficient 
values obtained using this impeller were significantly lower in comparison with data for both 
disc turbines. Generating radial fluid flow Rushton and Smith turbine provided more uniformly 
gas dispersion in the liquid volume and even 40% greater kLa values. 

The effect of solid concentration X on the volumetric mass transfer coefficient value, 
was also analysed. In Fig. 3 the comparison of the data for systems with three different 
concentrations of polyethylene particles is presented. On this figure the data for RT and PBT 
are shown, because the tendency of kLa changes with X are similar for RT and CD 6. As can be 
noticed for both disc turbines volumetric mass transfer coefficient values decreases with the 
solid concentration increase. For Rushton turbine the values of kLa were decreased about 10% 
with each higher solid concentration X. 

        n = 9.17 1/s                     n = 11.67 1/s 

2 5  

2 5  

2  
5  8 

2  5  8 
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Figure 3. The effect of solid concentration X, on kLa coefficient in the system with floating particles   

n = const = 10 1/s  various wog x10-3 m/s 
 

The results of kLa coefficient measurements for single impeller systems were described 
by the function kLa = f(Kg, We, X) 
 

                                                          DCB
L XWeAKgak                                                    (2) 

 
which shows a relationship between volumetric mass transfer coefficient kLa and operating 
parameters n and Vg, without necessity of knowing power consumption. In this equation the 
dependency of kLa on the solid concentration X of the floating particles in the system is also 
included. The coefficient A and exponents in Eq. 2. are collected in Table 1. 

 
Table 25. Values of coefficient A and exponents B, C and D in Eq. 2 

Agitator Ax103 B C D Exp. points  % 

Rushton disc turbine (RT) 0.203 0.177 0.674 -0.138 52 3 
Smith disc turbine (CD 6) 0.277 0. 306 0.726 -0.086 72 3.9 

PBT  0.149 0.292 0.779 -0.047 62 4.2 
 

The range of variable variables: Kg = (Vg/(nd3)) and We = (n2d3 )/  are summarized in Table 
2 
 

Table 2. Range of an application of Eq. 2 

Agitator Kg We Re 

Rushton disc turbine (RT) 0.015 0.075  690  2180  68900  123000  
Smith disc turbine (CD 6) 0.014 0.075  690  2460  85000  130000  

PBT  0.015 0.06  852  2460  76600  122600  
 
 

The investigations in the agitated vessel equipped with double impellers was conducted 
for the same gas-liquid-floating particles system agitated by two configurations of impellers: 
RT(lower)-PBT(upper) and RT-RT. The effect of operating parameters n and wog on the 

Rushton turbine (RT)                     PBT  

2 5  

2 5  

2  5  
8 

2  5  
8 
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volumetric mass transfer coefficient value for both set of impellers is shown in Fig. 4. In this 
figure the data for three chosen values of superficial gas velocity wog. 

 

 
 

Figure 4. The dependence of kLa = f(Re) for the system with double impellers; X = 0.5 mass. %; various  
wog x10-3 m/s; empty points: RT-PBT impellers configuration, filled points: RT-RT impellers configuration   

 
In the system with floating particles kLa coefficient values increased with an increase of 

superficial gas velocity. For both impeller configuration tested the differences in kLa value were greater 
for lower values of wog. For example, for RT-RT configuration, assuming Re number constant, 
enlargement of superficial gas velocity from wog = 2.56 x10-3 m/s to wog = 5.97 x10-3 m/s caused 
an increase of volumetric mass transfer coefficient value from kLa = 2.46 x10-2 1/s, to kLa = 3.38 
x10-2 1/s (almost 30%), whilst further increase gas to wog = 7.68 x10-3 m/s, caused only 10 %  
increase of kLa  (kLa = 3.69 x10-2 1/s).  

Comparison of the data obtained for both configurations of impellers (RT-RT: filled 
points, RT-PBT: empty point) enables to evaluate, which of them is more efficient in a mass 
transfer process conducting. As can be noticed in the whole range of operating parameters n 
and wog higher values of kLa coefficient characterized RT-RT configuration.  The differences in kLa 
increased with an enlargement of quantity of gas phase introduced to the apparatus. 

In last figure (Fig. 5) the kLa coefficient values in function of gas flow number Kg are 
compared. The shape of these function depends on the kind of continuous phase. In the three-phase 
system with low concentration of floating particles the dependencies of kLa =  f(Kg) are similar as in the 
gas-liquid system, the kLa coefficient value decreases with an increase of gas flow number Kg. 

 

 
Figure 5. Comparison of the dependence of kLa = f(Kg) values for both double impellers configurations; various 

wog x10-3 m/s; empty points: RT-PBT impellers configuration, filled points: RT-RT impellers configuration   
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CONCLUSIONS 

The results of the experimental investigation show that within of the range of the 
measurements performed, in the gas-liquid-floating particles system, volumetric mass transfer 
coefficient is significantly affected by: operating parameters, type of impeller or impellers 
configuration and the particles concentration.  

In the whole range of the measurements an enlargement of the quantity of gas supplied 
to the liquid and impeller speed value enables considerable reduction in saturation time t during 
the process. 

Generally the increase of operating parameters n and wog caused the increase of kLa 
coefficient value for system with both single and double impellers. In the system with floating 
particles the changes in values of kLa with n and wog were different depending on the values of 
operating parameters, the impeller type and the solids loading in the system. 

Radial fluid flow Rushton and Smith turbines enable to obtained significantly higher, 
even 40% greater kLa values than up pumping PBT. 

Generally volumetric mass transfer coefficient values decreased with the solid 
concentration increase. For Rushton turbine the values of kLa were decreased about 10% with 
each higher solid concentration X. 

In the whole range of operating parameters n and wog higher values of kLa coefficient 
characterized RT-RT configuration.  

On the basis of the results of kLa coefficient measurements the correlation for kLa value 
prediction in a single impeller systems was proposed. 
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STRESZCZENIE 

Krystalizacja oraz strącanie białek to obecnie coraz częściej wykorzystywane metody 
rozdzielania i oczyszczania białek. Oba procesy mogą być realizowane w oparciu o technikę 
wysalania, która wykorzystuje roztwory soli kosmotropowych jako czynniki zmniejszające 
rozpuszczalność polipeptydu. Zaletą tej metody są niskie koszty oraz prostota w realizacji. Jako 
produkt wysalania otrzymuje się osad białka, który w zależności od parametrów procesowych może 
mieć postać krystaliczną, amorficzną bądź mieszaną. Krystalizację białek można opisać 
matematycznie z wykorzystaniem typowych modeli dla tego procesu. 

W pracy badano proces krystalizacji owalbuminy poprzez wysalanie siarczanem(VI) amonu. 
Dla wybranych warunków procesowych określono postać otrzymanego osadu z wykorzystaniem 
mikroskopu świetlnego oraz aktywność strąconego polipeptydu techniką differential scanning 
fluorimetry (DSF). Ze względu na zawartość agregatów białkowych w materiale wyjściowym 
opracowano i zastosowano prostą metodę ich usuwania z roztworu poprzez strącanie. Oczyszczone 
białko poddawano procesowi krystalizacji. 

Na podstawie zmian stężenia białka w roztworze w trakcie wysalania wyznaczono kinetykę 
procesu. Proponowany model kinetyczny zastosowano do symulacji procesu dla wytypowanych 
parametrów operacyjnych.  

Słowa kluczowe: krystalizacja białek, wysalanie, kinetyka, modelowanie  

 

WPROWADZENIE 

Strącanie i krystalizacja to procesy wykorzystywane do rozdzielania i oczyszczania 
polipeptydów. Obecnie często stanowią ważny etap procesu produkcyjnego białek. Dużą zaletą 
tych metod jest z reguły niski koszt oraz prostota w realizacji tych procesów w stosunku do 
innych technik takich jak chromatografia czy też procesy membranowe. Często jako produkt 
otrzymuje się osad w postaci homogenicznego ciała stałego. Obie metody realizuje się poprzez 
dodanie do roztworu białka czynnika strącającego takiego jak roztwory soli nieorganicznych, 
rozpuszczalniki organiczne czy też polimery. Zabieg ten prowadzi do spadku rozpuszczalności 
białka i jego wytrącenia z roztworu.  

Najczęściej stosowaną techniką strącania jest wysalanie, gdzie jako czynnik strącający 
stosuje się roztwory soli kosmotropowych. Związki tego typu zaburzają otoczkę solwatacyjną 
biomolekuły, co w konsekwencji ułatwia oddziaływania międzycząsteczkowe, sprzyja 
tworzeniu agregatów i prowadzi do wytrącenia polipeptydu z roztworu. (Neer Asherie, 2004) 
Jako produkt końcowy otrzymuje się białko w postaci ciała stałego o strukturze krystalicznej, 
amorficznej, bądź mieszanej. Parametry procesowe, do których zaliczają się: początkowe 
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stężenie białka, stężenie roztworu soli kosmotropowej, pH oraz temperatura, mają zasadniczy 
wpływ na kierunek procesu, a co za tym idzie na strukturę końcowego produktu. Dla każdego 
białka optymalne parametry procesu dobiera się indywidualnie ze względu na różne 
właściwości poszczególnych polipeptydów. Niektóre białka wytrącając się z roztworu mają, 
tendencję do wiązania rozpuszczalnika, dlatego otrzymywane osady oprócz biomolekuł 
zawierają również cząsteczki wody. Jej zawartość w ciele stałym zależy od struktury białka. 
Wysalanie pozwala zazwyczaj otrzymywać polipeptydy o zachowanych właściwościach 
biologicznych co jest dodatkowym atutem tej techniki. 
Proces krystalizacji białek przez wysalanie może być opisywany podobnie jak dla innych 
substancji, tzn. wyróżnia się dwa podstawowe etapy: 
 zarodkowanie – powstawanie zarodków  
 wzrost kryształów – etap, w którym powstałe zarodki zwiększają swoje rozmiary 

przyłączając kolejne cząsteczki polipeptydów. 
W typowym modelu procesu krystalizacji profile zmian stężenia w czasie wyznacza się przy 
wykorzystaniu metody momentów(µ) w czasie t. Równanie różniczkowe obrazujące zmianę  
n-tego momentu dla krystalizacji ma postać: 

𝑑µ𝑛(𝑡)

𝑑𝑡
= 𝑛𝐺0(𝑡)μ𝑛−1(𝑡) + (𝐿𝑘𝑟)

0𝐵0(𝑡)     (1) 
 Lkr oznacza krytyczną średnicę powstającego zarodka przy początkowym przesyceniu. B0 oraz 
G0 to odpowiednio szybkości: zarodkowania oraz etapu wzrostu kryształów. Zerowy momentu 
odnosi się do liczby powstających kryształów, drugi moment opisuje powierzchnię 
powstającego ciała stałego. Trzeci moment określa objętość fazy krystalicznej przez co może 
zostać wykorzystany do wyznaczania masy polipeptydu m, która jest transportowana 
z roztworu do osadu. Przy założeniu, że wytrącające się cząstki mają postać sferyczną można 
to opisać równaniem: 

𝑑𝑚(𝑡)

𝑑𝑡
= 3𝑞𝑠𝐺0(𝑡)μ2(𝑡)     (2) 

Do przedstawionych powyżej równań różniczkowych w miejsce G0 oraz B0 wprowadza się 
odpowiednie zależności opisujące szybkość zarodkowania oraz etapu wzrostu kryształów. 
W niniejszej pracy wykorzystano typowe równanie dla procesu homogenicznego zarodkowania 
oznaczone numerem (3) oraz oznaczoną numerem (4) zależność opisującą kinetykę wzrostu 
kryształów. Oba równania w sposób uproszczony można przedstawić następująco: 
 

𝐵0 = 𝑘1√ln (
𝑞𝑠

𝑐𝑝,𝑒𝑞
) (𝑆(𝑡)𝑐𝑝,𝑒𝑞)

7/3exp(−
𝑘2(ln(

𝑞𝑠
𝑐𝑝,𝑒𝑞

))3

(ln ( 𝑆(𝑡)))2
)   (3) 

𝐺0 = 𝑘3(𝑆 − 1)
2     (4) 

 
Poszczególne symbole w przytoczonych wzorach oznaczają odpowiednio: 
B0 – szybkość zarodkowania , 
G0 – szybkość wzrostu kryształów, 
cp,eq – stężenie równowagowe roztworu nasyconego białka, 
qs – gęstość fazy krystalicznej, 
S – przesycenie definiowane jako: S = wp(t)/wp,eq ,  
wp(t) – ułamek masowy białka w roztworze przesyconym, 
wp,eq – ułamek masowy białka w roztworze nasyconym. 
 
Dla tak zbudowanego modelu krystalizacji wyznaczono parametry: k1, k2 oraz k3. Dobranie 
odpowiedniego modelu matematycznego i wyznaczenie jego parametrów ułatwia dobór 
optymalnych parametrów procesowych. Model określony dla krystalizacji jednego białka może 
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dostarczać cennych informacji przy projektowaniu tego procesu dla innych polipeptydów o 
zbliżonych właściwościach. (Poplewska i in., 2015; Huettmann i in., 2015) 

CZĘŚĆ EKSPERYMENTALNA 
W pracy zbadano krystalizację owalbuminy (OVA) poprzez wysalanie roztworami 

siarczanu(VI) amonu. Jako materiał badawczy wykorzystano OVA z białka jaja kurzego firmy 
Sigma-Aldrich (nr kat.: A5503, czystość ≥ 98%). Roztwory białka o określonym stężeniu 
przygotowywano poprzez rozpuszczenie naważki OVA w buforze fosforanowym o pH 7. 
Materiał badawczy przed procesem krystalizacji wymagał wstępnego oczyszczania ze względu 
na obecność agregatów białkowych, które charakteryzowały się mniejszą rozpuszczalnością od 
formy natywnej białka przez co komplikowały badania. Obecność agregatów białkowych 
potwierdza analiza jakościowa z wykorzystaniem chromatografii wykluczania, której wynik 
zobrazowano na rysunku 1. 

 
Rysunek 1. Chromatogram roztworu OVA po analizie z wykorzystaniem chromatografii wykluczania 

 
Agregaty z roztworu białka usuwano poprzez strącanie roztworem siarczanu(VI) amonu 
wykorzystując ich gorszą rozpuszczalność względem formy natywnej białka. Optymalne 
stężenie soli do procesu oczyszczania dobrano w oparciu o analizę roztworów po strącaniu dla 
różnych stężeń siarczanu(VI) amonu z wykorzystaniem chromatografii wykluczania. Wynik 
analizy przedstawiono na rysunku 2. 

 
Rysunek 2. Porównanie chromatogramów otrzymanych dla roztworów białka po strącaniu dla 4 różnych stężeń 

soli 
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Jak można zaobserwować obecność w roztworze siarczanu(VI) amonu w stężeniu 1,6 M 
pozwala na usunięcie większości agregatów. Dalsze zwiększanie stężenia soli nie poprawia 
czystości formy natywnej. 

Oczyszczony w ten sposób roztwór białka był wykorzystywany w badaniach 
krystalizacji OVA. Aby dobrać odpowiednie stężenie soli dla procesu krystalizacji dokonano 
analizy osadów po wysalaniu dla różnych stężeń soli. Zdjęcia osadów wykonane przy użyciu 
mikroskopu świetlnego przedstawiono na rysunku 3. 
 

 
Rysunek 3. Porównanie zdjęć osadów po wysalaniu w roztworze soli o stężeniu: A) - 2,0 M;  

B) - 2,1 M; C) - 2,25M (Zdjęcia wykonano przy użyciu mikroskopu świetlnego, powiększenie 100x) 

Na podstawie zdjęć mikroskopowych można wnioskować, że w miarę wzrostu stężenia soli 
zmniejszają się rozmiary otrzymywanych kryształów. Przy stężeniach soli 2,0 M oraz 2,1 M 
otrzymany osad ma charakter krystaliczny w przeciwieństwie do roztworu soli o stężeniu 2,25 
M, gdzie pojawia się częściowy udział fazy amorficznej. 

Dla wytypowanego zakresu stężenia siarczanu(VI) amonu wyznaczono kinetykę 
procesu wysalania w funkcji różnego stężenia początkowego białka. Krzywe kinetyczne 
wyznaczono analizując spadek stężenia białka w krystalizowanym roztworze. Stężenie OVA 
wyznaczano w oparciu o analizę UV przy λ = 280 nm. Zmierzoną absorbancję przeliczano na 
stężenie białka w oparciu o krzywą wzorcową. Na rysunku 4 przedstawiono otrzymane krzywe 
kinetyczne. 
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Rysunek 4. Porównanie krzywych kinetycznych dla 3 różnych stężeń soli: A) - 2,0 M;  

B) - 2,1 M; C) - 2,25M 

Analizując przebiegi krzywych kinetycznych (rysunek 4) można zauważyć, że proces 
wysalania OVA zachodzi w bardzo krótkim czasie, a przy stężeniu soli 2,25 M wręcz 
natychmiastowo. Przy danym stężeniu siarczanu(VI) amonu wyższe przesycenie powoduje 
osiągnięcie niższego stężenia równowagowego białka. Spowodowane jest to wiązaniem wody 
przez tworzące się kryształy białka. Proces ten prowadzi do wzrostu stężenia soli oraz zatężenia 
białka w roztworze w trakcie wysalania co powoduje zwiększenie siły napędowej procesu i 
wytrącenie dodatkowej masy osadu. Masa ta zależy od wpływu stężenia soli na 
rozpuszczalność białka.  

Wytrącone osady, otrzymywane jako produkt wysalania, zbadano z wykorzystaniem 
techniki DSF. Wybrany wynik tej analizy przedstawiający porównanie formy natywnej białka 
z OVA uzyskaną jako produkt krystalizacji zobrazowano na rysunku 5.  

 
Rysunek 5. Krzywe DSF przedstawiające zależność pomiędzy pierwszą pochodną znormalizowanej jednostki 

fluorescencji a zmianą temperatury dla formy natywnej OVA oraz osadu uzyskanego po krystalizacji 

Na podstawie krzywych DSF można zauważyć, że białko otrzymywane jako produkt 
krystalizacji ma strukturę przestrzenną analogiczną jak natywna OVA, o czym świadczą 
identyczne wartości temperatury topnienia wynoszące około 76°C.  

Model opisany równaniami (1-4) zastosowano do opisu krystalizacji OVA w roztworze 
soli o stężeniu 2,0 M oraz 2,1 M. W tabeli nr 1 zestawiono wyznaczone wartości 
poszczególnych parametrów dla modelu opisanego we wprowadzeniu. 
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Tabela 1 Zestawienie wyników estymacji parametrów dla wybranego modelu 

Stężenie soli [M] Parametr k1 Parametr k2 Parametr k3 

2,0 18,55 45,13 25,28 

2,1 32,02 22,73 24,47 

 
Dodatkowo na rysunku 6 przedstawiono porównanie wyników doświadczalnych z profilami 
zmian stężenia wygenerowanymi w oparciu o zastosowany model. 

 

 
 

 
Rysunek 6. Porównanie danych doświadczalnych oraz obliczonych w oparciu o model dla stężeń soli:  

A) - 2,0 M; B) - 2,1 M;  

Analizując otrzymane wyniki stwierdzono, że symulacje komputerowe dobrze odzwierciedlają 
rzeczywistość i pokrywają się z danymi eksperymentalnymi. Dla obu wartości stężenia soli 
proces krystalizacji zachodzi bardzo szybko, a jego kinetyka jest zbliżona dla obu stężeń soli. 

 

PODSUMOWANIE 

Na podstawie przeprowadzonych badań wyciągnięto następujące wnioski: 
 roztwór owalbuminy zawiera agregaty białkowe, które można usunąć wykorzystując 

ich gorszą rozpuszczalność względem formy natywnej poprzez strącanie w roztworze 
siarczanu(VI) amonu o stężeniu 1,6 M.  

 stężenie soli w roztworze poddawanym krystalizacji wpływa na postać otrzymywanego 
osadu. Wzrost stężenia siarczanu(VI) amonu powoduje zmniejszenie rozmiarów 
otrzymywanych kryształów, a także spadek krystaliczności osadu.  

 krystalizacja owalbuminy jest bardzo szybkim procesem. Im wyższe stężenie 
początkowe białka tym niższe stężenie równowagowe.  

 model matematyczny zaproponowany w pracy dobrze opisuje krystalizację 
owalbuminy.  

 białko otrzymywane jako produkt ma strukturę przestrzenną analogiczną jak natywna 
owalbumina, co potwierdza technika DSF.  
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STRESZCZENIE 

Kolumny z wypełnieniem są powszechnie stosowanymi aparatami w procesach wymiany masy 
(absorpcja, rektyfikacja). Podstawowymi wielkościami, które powinny być wzięte pod uwagę 
przy ich projektowaniu są: spadki ciśnień, prędkości przeciążenia i zachłystywania. 
W niniejszej pracy przeanalizowano przydatność wybranych korelacji literaturowych do 
obliczeń spadku ciśnienia gazu podczas przepływu przez kolumnę wypełnioną pierścieniami 
Palla o średnicach elementów 15, 25, 35 i 50 mm dla wypełnienia suchego i zraszanego.  
Podobnie przeanalizowano przydatność wybranych korelacji do obliczeń prędkości 
przeciążenia i zachłystywania. Po przeprowadzeniu analizy przedstawiono stosowne wnioski. 
 

Słowa kluczowe:  hydraulika kolumn z wypełnieniem, pierścienie Palla  
 

WPROWADZENIE 

Przy doborze zakresu pracy kolumn wypełnionych należy znać spadek ciśnienia gazu  
w funkcji natężeń przepływu obu faz oraz prędkości przeciążenia i zachłystywania w funkcji 
natężenia zraszania cieczą. W tym celu można wykorzystać dane doświadczalne, 
a w przypadku ich braku można posłużyć się obliczeniami, opierając się na sprawdzonych 
korelacjach. W pracy wykonano obliczenia wymienionych wielkości dla kolumn wypełnionych 
pierścieniami Palla o czterech rozmiarach: 15×15×0,4 mm, 25×25×0,6 mm, 35×35×0,8 mm 
oraz 50×50×1,0 mm dla układu powietrze-woda w temperaturze 20ºC wykorzystując wybrane 
korelacje literaturowe. Dane techniczne tych wypełnień oraz  dane eksperymentalne dotyczące 
ich hydrauliki zaczerpnięto z katalogu producenta (Katalog Vereinigte Füllkörper-Fabriken 
GmbH & Co. KG, 2015).  Analizę ich hydrauliki przedstawiono wcześniej w pracy jednego ze 
współautorów (Komorowicz, Kupiec i in., 2014). Obecnie, na podstawie rozeznania 
literaturowego, przeanalizowano przydatność czterech wybranych korelacji do obliczania 
spadku ciśnienia gazu na wypełnieniu niżej wymienionych autorów: 

 Takahashi T., Akagi Y., Ueyama K. (Takahashi i in.; 1979); 
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 Billet R., Schultes M., (Billet, Schultes; 1999); 
 Kolev N., Nakov S., (Kolev, Nakov; 1999) 
 Barjaktarović B. G., Sovilj M. N., Popović S. S. (Barjaktarović i in.; 2003). 

Do obliczenia prędkości przeciążenia wykorzystano korelację Becka (Maćkowiak, Ziołkowski, 
1976), natomiast prędkość zachłystywania w kolumnie sprawdzono przy pomocy trzech 
korelacji następujących autorów: 

 Sherwood T. K., Shipley G. H. (Takahashi; 1966);  
 Płanovski, Kafarov W. W. (Hobler, 19xxx); 
 Zenz F. A. i Eckert R. A. (Takahashi; 1966). 

 
SPADEK CIŚNIENIA GAZU 

Całkowity spadek ciśnienia gazu na jednostkę wysokości wypełnienia w kolumnie ΔP/H został 
przedstawiony w pracy (Takahashi i in.; 1979) jako suma członów ΔPd/H, tj. spadku ciśnienia 
na wypełnieniu suchym oraz członu ΔPw/H, uwzględniającego wpływ zraszania. Spadek 
ciśnienia na wypełnieniu suchym określa równanie (1):  

∆𝑃𝑑
𝐻
= 4𝑓 ∙ (

1

𝑑𝑝
) ∙ (

𝑢𝑔

휀
)
2

∙ (
𝜌𝑔

2
) (1) 

Współczynnik oporu f jest funkcją liczby Reynoldsa i można go obliczyć ze wzorów (2) i (3): 
dla 𝑅𝑒𝑔 < 200 

𝑓 = 114 ∙ 𝑅𝑒𝑔
−0.742 (2) 

dla 𝑅𝑒𝑔 ≥ 200 

𝑓 = 6.85 ∙ 𝑅𝑒𝑔
−0.216 (3) 

Liczbę Reynoldsa dla fazy gazowej i ciekłej oblicza się z równań (4) i (5): 

𝑅𝑒𝑔 =
𝑢𝑔 ∙ 𝑑𝑝 ∙ 𝜌𝑔

휀 ∙ 𝜂𝑔
 (4) 

𝑅𝑒𝑐 =
𝑢𝑐 ∙ 𝑑𝑝 ∙ 𝜌𝑐

휀 ∙ 𝜂𝑐
 

(5) 

Człon ΔPw/H opisany jest równaniem (6): 
∆𝑃𝑤
𝐻
= 𝑘 ∙ ℎ𝐿

3 ∙ (
𝑢𝑐

휀 − ℎ𝐿
)
2

 (6) 

Wartość parametru k dla pierścieni Palla wynosi 5,22·104.  
Całkowity spadek ciśnienia można obliczyć jako wspomnianą sumę z równania (7): 

∆𝑃𝑇
𝐻
=
4𝑓

𝑑𝑝
(
𝑢𝑔

휀
)
2

(
𝜌𝑔

2
) + 𝑘ℎ𝐿

3 (
𝑢𝑐

휀 − ℎ𝐿
)
2

 (7) 

gdzie ℎ𝐿 – stopień zatrzymania fazy ciekłej na wypełnieniu określony równaniami (8)-(10): 
ℎ𝑠 = 1,53 ∙ 10

−4 ∙ 𝑑𝑝
−1,20 (8) 

ℎ𝑑 = 2,90 ∙ 10
−5 ∙ 휀 ∙ 𝑅𝑒𝑐

0,66 ∙ (
𝜂𝑐
𝜂𝑔
)

0,75

∙ 𝑑𝑝
−1,20 (9) 

ℎ𝐿 = ℎ𝑠 + ℎ𝑑 = (1,53 ∙ 10
−4 + 2,90 ∙ 10−5 ∙ 휀 ∙ 𝑅𝑒𝑐

0,66 ∙ (
𝜂𝑐
𝜂𝑔
)

0,75

) ∙ 𝑑𝑝
−1,20 (10) 
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W powyższych równaniach nieopisane wcześniej symbole oznaczają: 
dp – średnica elementu wypełnienia, m; 
uc, ug – prędkości liniowe odpowiednio cieczy i gazu, m/s; 
ε – porowatość wypełnienia, m3/m3; 
ηc, ηg – dynamiczne współczynniki lepkości odpowiednio cieczy i gazu, kg/(m·s); 
ρc, ρg – gęstości odpowiednio cieczy i gazu, kg/m3. 
 
W metodzie Billeta i Schultesa (Billet, Schultes; 1999) spadek ciśnienia gazu na wypełnieniu 
suchym określony jest równaniem (11): 

∆𝑃𝑑
𝐻
= 𝑓

𝑎

휀3
𝐹𝑣
2

2

1

𝐾
 (11) 

w którym poszczególne wielkości opisane są zależnościami (12)-(16):  

𝑓 = 𝐶𝑃,0 (
64

𝑅𝑒𝑔
+

1,8

𝑅𝑒𝑔
0,08) (12) 

1

𝐾
= 1 +

2

3

1

1 − 휀

𝑑𝑒
𝐷

 (13) 

𝐹𝑣 = 𝑢𝑔√𝜌𝑔 (14) 

𝑅𝑒𝑔 =
𝑢𝑔𝑑𝑒

(1 − 휀)𝜈𝑔
𝐾 (15) 

𝑑𝑒 = 6
1 − 휀

𝑎
 (16) 

Spadek ciśnienia na wypełnieniu zraszanym opisuje równanie (17): 
∆𝑃𝑤
𝐻
= 𝑓

𝑎

(휀 − ℎ𝐿)
3

𝐹𝑣
2

2

1

𝐾
 (17) 

w którym stopień zatrzymania cieczy opisany jest zależnościami (18)-(19): 

ℎ𝐿 = (12
1

𝑔

𝜂𝑐
𝜌𝑐
𝑢𝑐𝑎

2)
1/3 

 (18) 

ℎ𝐿𝑠 = (12
1

𝑔

𝜂𝑐
𝜌𝑐
𝑢𝑐𝑎

2)

1
3
(
𝑎ℎ
𝑎
)
2/3

 

(19) 

gdzie powierzchnię hydrauliczną 𝑎ℎ oblicza się odpowiednio z zależności (20)-(21): 

𝑅𝑒𝑐 =
𝑢𝑐𝜌𝑐
𝑎𝜂𝑐

< 5 ∶  
𝑎ℎ
𝑎
= 𝐶ℎ (

𝑢𝑐𝜌𝑐
𝑎𝜂𝑐

)
0,15

(
𝑢𝑐
2𝑎

𝑔
)

0,1

 (20) 

𝑅𝑒𝑐 =
𝑢𝑐𝜌𝑐
𝑎𝜂𝑐

≥ 5 ∶  
𝑎ℎ
𝑎
= 𝐶ℎ ∙ 0,85 (

𝑢𝑐𝜌𝑐
𝑎𝜂𝑐

)
0,25

(
𝑢𝑐
2𝑎

𝑔
)

0,1

 

 

(21) 

Współczynnik oporu 𝑓 dany jest równaniem (22): 

𝑓 = 𝐶𝑃,0 (
64

𝑅𝑒𝑔
+

1,8

𝑅𝑒𝑔
0,08)(

휀 − ℎ𝐿
휀

)
1,5

(
ℎ𝐿
ℎ𝐿𝑆
)
0,3

exp(𝐶1√𝐹𝑟𝑐) (22) 

Liczba Frouda dla fazy ciekłej 𝐹𝑟𝑐 oraz stała 𝐶1 są opisane zależnościami (23)-(24): 
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𝐹𝑟𝑐 =
𝑢𝑐
2𝑎

𝑔
 (23) 

𝐶1 =
13300

𝑎3/2
 (24) 

Stałe 𝐶𝑃,0 oraz 𝐶ℎ, zależne od rodzaju oraz wielkości wypełnienia, zestawiono w  Tabeli 1. 
 

Tabela 1. Wartości stałych 𝐶𝑃,0 oraz 𝐶ℎ w równaniach (20)-(22) dla pierścieni Palla 

Średnica pierścienia, mm 𝐶𝑃,0 𝐶ℎ 
50 0,763 0,784 
35 0,967 0,644 
25 0,957 0,719 

 

Z innych metod literaturowych obliczeń spadków ciśnienia przeanalizowano jeszcze metodę 
Barjaktarović (Barjaktarović i in.; 2003) oraz metodę Koleva i Nakova (Kolev, Nakov; 1999). 
W metodzie Barjaktarović do obliczenia spadku ciśnienia na wypełnieniu suchym 
wykorzystano znane równanie Erguna, a na wypełnieniu zraszanym podano równanie 
nieuwzględniające prędkości przepływu cieczy. Według tej metody wykonano w niniejszej 
pracy obliczenia sprawdzające, ale ponieważ otrzymano negatywne wyniki, nie omówiono jej 
tutaj szczegółowo. Podobnie postąpiono w stosunku do metody Koleva i Nakova, w której 
proponuje się obliczanie spadków ciśnienia dla wypełnienia suchego jako sumy spadków 
ciśnienia na odcinku prostym oraz lokalnych spadków ciśnienia w elementach wypełnienia. 
Spadek ciśnienia na wypełnieniu zraszanym poniżej punktu przeciążenia jest opisywany w 
podobny sposób jak dla wypełnienia suchego. Metoda uwzględnia jednak zredukowanie 
wolnych przestrzeni ze względu na obecność fazy ciekłej. Wypełnienie jest traktowane jako 
rura o nieregularnym kształcie, ale ze stałym przekrojem poprzecznym wzdłuż wysokości. 
Autorzy polecają tę metodę dla wypełnień układanych. Obliczenia wykonane według tej 
metody nie sprawdziły się dla usypanych pierścieni Palla, co jest pokazane dalej. Wzorów do 
obliczeń nie cytowano więc również w niniejszej pracy.  
Na Rys. 1 a-o zamieszczono przykładowe wykresy przedstawiające zależność spadku ciśnienia 
od prędkości przepływu fazy gazowej dla pierścieni Palla o średnicy 35 mm. Linią ciągłą 
oznaczono dane eksperymentalne, a punktami dane otrzymane z obliczeń według różnych 
metod W celu przejrzystego porównania wyników obliczeń z danymi doświadczalnymi, 
krzywe spadków ciśnień dla poszczególnych prędkości przepływu cieczy przedstawiono na 
osobnych częściach jednego wykresu. 
 
a)            b) 
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c)            d) 

  
e)            f) 

  
g)            h) 

  
i)            j) 
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k)            l) 

  
m)            n) 

  
o) 

 
Rys. 1. Zależność spadku ciśnienia gazu od prędkości przepływu gazu i cieczy dla pierścieni Palla 35 mm 

 

PRĘDKOŚĆ ZACHŁYSTYWANIA 

Klasyczną metodą do obliczania punktu zachłystywania kolumn z wypełnieniem jest 
metoda Sherwooda i in. (Takahashi; 1966), opisana równaniami (25)-(26): 

𝑌 =
𝑢𝑔
2

𝑔

𝑎

휀3
𝜌𝑔

𝜌𝑐
𝜂𝑐
0,2 (25) 
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𝑋 =
𝑤𝑐
𝑤𝑔
(
𝜌𝑔

𝜌𝑐
)
0,5

 (26) 

gdzie: 
ug −  prędkość przepływu gazu [

m

h
] 

g − przyspieszenie ziemskie [
m

h2
] 

ηc −  współczynnik lepkości dynamicznej [cP] 

wc, wg −  prędkość masowa cieczy, gazu [
kg

m2 ∙ h
] 

Płanowski, Kafarov i in. (Hobler, 1976) podają równania (27)-(28) do wyznaczenia prędkości 
zachłystywania skruberów: 

𝑌 =
𝑢𝑔0
2

𝑔

𝑎

휀3
𝜌𝑔

𝜌𝑐
𝜂𝑐
0,16 (27) 

𝑋 = (
𝑤𝑐
𝑤𝑔
√
𝜌𝑔

𝜌𝑐
)

1/4

 (28) 

Z kolei Zenz i Eckert (Takahashi; 1966) prezentują równania (29)-(30):   

𝑌 = 𝑢𝑔 (
𝜌𝑔

𝜌𝑐
)
0,5

(
𝑎

휀3
𝜂𝑐
0,2

𝑔
)

0,5

 (29) 

𝑋 = 𝑢𝑐 (
𝑎

휀3
𝜂𝑐
0,2

𝑔
)

0,5

 (30) 

gdzie lepkość dynamiczna cieczy wyrażona jest w [𝑐𝑃], natomiast prędkość przepływu cieczy 
oraz gazu w [𝑚

ℎ
]. Inne symbole są objaśnione wcześniej. 

Rys. 2-4 przedstawiają graficzne zestawienie danych doświadczalnych i obliczeniowych dla 
prezentowanych w pracy metod obliczania prędkości zachłystywania w kolumnie wypełnionej 
pierścieniami Palla. 
 

 
Rys. 2. Wyniki obliczeń prędkości zachłystywania kolumny wg metody Sherwooda  

i in. dla różnych wymiarów pierścieni Palla 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

542 
 

 

Rys. 3. Wyniki obliczeń prędkości zachłystywania kolumny wg metody Planowskiego, Kafarowa i in. dla 
różnych wymiarów pierścieni Palla 

 
Rys. 4. Wyniki obliczeń prędkości zachłystywania kolumny wg metody Zenza i Eckerta dla różnych wymiarów 

pierścieni Palla 
 

PRĘDKOŚĆ PRZECIĄŻENIA 
Zależność prędkości przeciążenia od prędkości zraszającej cieczy dla różnych rozmiarów 
pierścieni Palla wyznaczono na podstawie danych doświadczalnych. Następnie posłużono się 
równaniem Becka (Maćkowiak, Ziołkowski, 1976) : 

1 21 ( )c
og c

g

u k k f L



  
 

            (31) 

gdzie 𝐿 − objętościowe natężenie zraszania [m
3

m2
], a funkcja f(ηc) ma postać: 

4( ) 0.755 0.225c cf                             (32) 

przy czym przyjmuje się f(ηc) = 1 dla lepkości ηc  ≤ 1.10 -3, kg/(m.s). 
W równaniu (31) k1 i k2 są stałymi specyficznymi dla konkretnego rodzaju i rozmiaru 
wypełnienia. Stałe te wyznaczono dla analizowanych pierścieni z danych doświadczalnych 
i zestawiono w Tabeli 2. Posługując się nimi można z dobrą dokładnością obliczać prędkości 
przeciążenia dla pierścieni Palla, co ilustruje również Tabela 2. 
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Tabela 2. Stałe k1 i k2 w równaniu (31) 

Wymiary pierścieni 
[mm] k1 k2 

Średni błąd względny [%] 
prędkości przeciążenia  

obliczonej do zmierzonej 

15×15×0,4 0.076 0,069 1,88 

25×25×0,6 0,075 0,054 4,43 

35×35×0,8 0,079 0,052 4,73 

50×50×1,0 0,108 0,045 4.03 

 

ANALIZA WYNIKÓW OBLICZEŃ 

W pracy zamieszczono tylko wykresy spadku ciśnienia na wypełnieniu suchym i zraszanym 
dla usypanych pierścieni Palla o średnicy elementów 35 mm (Rys. 1). Podobne wykresy autorzy 
sporządzili dla pierścieni o średnicach 15, 25 i 50 mm, które również posłużyły do 
przeprowadzonej analizy. 
Rozpatrując spadek ciśnienia na wypełnieniu suchym (Rys. 1 a) można stwierdzić, że do 
obliczeń można stosować wszystkie rozpatrywane korelacje z wyjątkiem korelacji Koleva 
i Nakova, gdzie błąd względny obliczeń dochodzi do 85%.  
Z analizy spadku ciśnienia na wypełnieniu zraszanym wynika, że metoda Billeta i Schultesa 
daje wyniki obarczone małym błędem w zakresie niskich prędkości liniowych cieczy, tj. do ok. 
0,03 m/s. Wraz ze  wzrostem prędkości cieczy do linii zachłystywania błąd względny obliczeń 
rośnie nawet do 97%.  
Metoda Takahashi z kolei sprawdza się w zakresie średnich prędkości liniowych cieczy, tj. od 
ok. 0,02 m/s do ok. 0,05 m/s. Największe błędy występują na linii zachłystywania kolumny. 
Metoda Koleva i Nakova generuje bardzo duże błędy, podobnie jak to było w przypadku 
wypełnienia suchego. Z tego powodu w ogóle nie może być polecana do obliczeń dla 
usypanych pierścieni Palla.  
Metoda Barjaktarović generuje bardzo duże błędy. Sprawdza się jedynie w wąskim zakresie 
prędkości liniowej cieczy 0,06-0,07 m/s. 
Metody zaprezentowane w niniejszej pracy poprawnie opisują znalezione eksperymentalnie 
punkty zachłystywania kolumny. Najlepsze dopasowanie uzyskano dla wypełnienia o 
wymiarze 25×25×0,6 mm, najmniej dokładne zaś dla wypełnienia o wymiarze 15×15×0,4 mm. 
Na podstawie przeprowadzonej analizy można zauważyć, że dla większych prędkości 
przepływu cieczy analizowane metody generują mniejsze błędy. Metodą, którą uzyskano 
najlepsze dopasowanie dla wszystkich wielkości pierścieni Palla jest metoda Płanowskiego, 
Kafarowa i in.  
Korelacja Becka opisuje prędkość przeciążenia generując niewielkie błędy względne 
(Tabela 2) dla wszystkich wymiarów wypełnienia niezależnie od prędkości przepływu cieczy. 
Równanie Becka jest uniwersalne i może być stosowane do obliczania prędkości przeciążenia 
kolumny dla usypanych pierścieni Palla. 
 

PODSUMOWANIE I WNIOSKI 

Jak widać z przeprowadzonego wyżej porównania, analizowane korelacje opisujące spadek 
ciśnienia na wypełnieniu suchym i zraszanym generalnie nie sprawdzają się dla usypanych 
pierścieni Palla. Tylko niektóre z nich mogą mieć wybiórczo zastosowanie w pewnych 
obszarach zakresów prędkości przepływu gazu i cieczy. Natomiast cytowane korelacje 
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opisujące prędkości przeciążenia i zachłystywania z dobrą dokładnością oddają warunki pracy 
kolumn wypełnionych usypanymi pierścieniami Palla. 
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ABSTRACT 

The effect of rotating magnetic field on the heat transfer process in a magnetically assisted bioreactor 
was studied experimentally. The experimental investigations are provided for the explanation of the 
influence of the rotating magnetic field on the natural convection. The heat transfer coefficients and 
the Nusselt numbers were determined as a function of the product of the dimensionless Grashof and 
Prandtl numbers. Moreover, the comparison of the thermal performance between the tested set-up 
and a vertical cylinder was carried out. The relative enhancement of heat transfer was characterized 
by the rate of the relative heat transfer intensification. The study showed, that along with the intensity 
of the magnetic field the heat transfer increased. 

 

Keywords: natural convection, rotating magnetic field; magnetically assisted bioreactor 

 

INTRODUCTION 

The operation at a distance of a magnetic field (MF) on the fluid has many practical 
applications. Examples in the chemical engineering include the control of the mixing process 
(Rakoczy et al., 2011; Story et al., 2016), the enhancement of the mass transfer process 
(Rakoczy, 2010a; 2012), the grinding process of the granular material (Rakoczy, 2010b) and 
many others. Another relevant application area concerns the biotechnological processes, in 
which the magnetic fields (MFs) affect the cell growth and metabolism (Rakoczy et al., 2016).  
Practically, the bioprocess control is often limited to regulation of temperature at constant 
values favorable to the microbial growth. Therefore, the application of continuously assisted 
bioprocesses with working volumes entirely surrounded by external MF requires careful heat 
transfer consideration due to the additional heat generated by the MF system. The effects of MF 
on heat transfer have received considerable attention by many researches due to its potential in 
engineering, medical and biotechnological applications. To date, several studies have begun to 
examine the use of MF on natural convection (Oztop et al., 2009; Pirmohammadi et al., 2009; 
Rudraiah et al., 1995). The influence of a transverse magnetic field (TMF) on the natural 
convection was numerically investigated by Lo (2010) and Al-Najem et al. (1998). Nakaharai 
et al. (2007) studied experimentally the effect of this MF on the local and averaged heat transfer 
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of an electrically conducting, turbulent fluid flow. Ceylan et al. (2008) suggested that the 
magnetic induction may be also a method to introduce thermal energy to the reactor or 
bioreactor volume.  
The main goal of the current study was to determine the effect of a rotating magnetic field 
(RMF) on the heat transfer in the self-designed magnetically assisted bioreactor (MAB) 
(Fijałkowski et al. 2016). The MAB emits the heat during the bioprocessing. The maximum 
temperature of winding during the exposure can reach approximately 70oC. Therefore, the 
cooling system for such magnetically assisted bioreactor should be designed and tested. It 
should be noticed that most biotechnological processes eg. bacterial cellulose production, 
alcoholic fermentation, are conducted in the temperature of approximately 28 °C (Fijałkowski 
et al., 2015, Rakoczy et al., 2016). The average heat transfer coefficient from the RMF generator 
to the liquid was measured by the stabilized heat flow method. The experimental results were 
generalized by means of the dimensionless groups in the form of the relationship between the 
dimensionless Nusselt number and the product of the dimensionless Grashof and Prandtl 
numbers.  
 

EXPERIMENTAL 

The sketch of the experimental set-up is presented on Figure 1. 
 
 

 
 

Fig. 1. Sketch of experimental set-up: 1 – housing, 2 – RMF generator, 3 – container, 4 – internal coil,  
5 – circulating pump, 6 – a.c. transistorized inverter, 7 – personal computer, 8 – temperature signal converter, 

T1-T8 – temperature sensors (where: T1 – cooling water inlet temperature, T2 – cooling water outlet 
temperature, T3, T4 – oil temperature, T5 – stator temperature, T6 – liquid temperature, T7 – glass container 

wall temperature, T8 – ambient temperature) 

Briefly, it consists of a housing (1), a RMF generator (2), a container (3), an internal coil (4), a 
circulating pump (5), an a.c. transistorized inverter (6), a personal computer (7) connected with 
a temperature signal converter (8). The RMF was generated by the modified 3-phase stator of 
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an induction squirrel cage motor. This RMF generator (2) has three sets of windings, with each 
phase connected to a different set of windings. In the case of these investigations, the stator was 
supplied with 50 Hz 3-phase alternating current. The a.c. transistorized inverter (6) was used to 
adjust the RMF frequency, fRMF, in the range 10-50 Hz, and to regulate the maximum voltage 
in the range 10-100 V. This inverter was connected with personal computer (7) equipped with 
the software to control the RMF generator. In the case of the tested set-up, the heat was 
produced in the core by eddy currents that are induced by the RMF. It should be noticed that 
the heat was produced by the resistance of the windings.  
The investigated set-up was supplied in the additional cooling system based on the oil 
circulation. Moreover, the internal coil was placed in the oil to remove the excess of the heat 
from the experimental system.  
The experimental set-up was equipped with a measuring instrument which controlled the 
temperature of the liquid inside the container (distilled water; volume equal to 4 dm3) and 
supervised the real-time acquisition of all the experimental data coming from the sensors. 
Temperature signals were sampled by special thermal sensors (platinum resistance 
thermometers Pt100) and were passed through the converter to the personal computer. The 
experimental investigations were conducted for the steady-state conditions of the heat transfer 
process. The measured temperature distributions was undertaken to determine the augmentation 
of the heat transfer by means of the tested device. The experimental set-up with the thermal 
probes positions is also shown in Fig. 1. 
Using the experimental set-up, two cases were analyzed: the heat transfer process without (i) 
and with (ii) the RMF action. Firstly, the analysis of the heat transfer process without the RMF 
exposure was based on the temperature measurements when the volumetric flow of the working 
liquid, Gw, (tap water) through the coil was varied in the range between 3 and 15  
dm3∙min-1. Secondly, the influence of the RMF on the heat transfer process was analyzed. The 
water temperature at the inlet of the internal coil was stabilized for the both cases (this 
temperature was equal to 28oC).  
The typical temperature profiles for the tested cases and the selected operational conditions are 
given in Fig. 2. 
a) b) 

  
 

Fig. 2. The typical temperature profiles for the heat transfer process: a) without the RMF action  
(Gw = var; fRMF = 0); b) with the RMF action (Gw = 9 dm3∙min-1; fRMF = var) 

The obtained results were used to analyze the radial temperature profiles within the 
experimental apparatus. The temperature of the fluids as they flow through the magnetically 
assisted bioreactor (MAB) was not generally constant, but varied over the entire radius, as 
indicated in Fig. 3. 
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a) b) 

  
 

Fig. 3. The radial temperature profiles within the MAB for the heat transfer process:  
without the RMF action  b) with the RMF action 

Figure 3 shows that the areas with the highest heat generation rate produce the most heat and 
have the highest temperatures. The shape of the profile depends upon the heat transfer 
coefficient of the various materials or liquids involved. It should be noticed that the heat transfer 
rate varies along the radius of the MAB because its values depend upon the temperature 
difference between the hot and cold material or liquid. Moreover, the temperature differential 
across each material or liquid should be sufficient to transfer the produced heat. 

 
RESULTS AND DISCUSSION 

In the present work, temperatures were measured at different positions (see Fig. 1) and were 
used to compute the rate of heat transfer by convection from a surface (or a heat transfer area) 
at temperature, Twall, to fluid at temperature, Tw.  
The heat transfer rate can be calculated from the following equation: 
 w w c wQ F T D

sfer rate can be calculated from the following equation

w w c wQ F Tw w c wQ F Tw w c wQ F TQ F Tw w c wQ F Tw w c ww w c wQ F Tw w c wQ F T DQ F TQ F TQ F T DQ F TQ F T   (1) 
where: Fc – heat transfer area (surface of container), m2  ΔTw – temperature difference between the heat transfer 
area and the bulk liquid, K  Qw – heat transferred per unit time, W  αw – heat transfer coefficient of the process, 

W  m-2 K-1. 

The temperature difference, ΔTw, is given by the following relation: 
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  D       (2) 
where: Twall – temperature of the heat transfer area (temperature of container wall, see Fig. 3), K   

Tw – temperature of the bulk liquid (see Fig. 3), K  τ – time, s. 

It should be noticed that the heat transfer rate defined by Eq. (1) should be equaled to the amount 
of the heat accumulated in the fluid. Consequently, this amount may be expressed by the 
following relation: 
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where: cp – specific heat of liquid, J kg-1 K-1  mw – mass of the liquid, kg. 

The above equations determine the following relation: 
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where: D – diameter of the container, m  HL – liquid height in the container, m. 

The dimensionless Nusselt number is then calculated, taking into consideration the following 
equation: 

 w

w

lNu 


   (5) 

where: l – characteristic length (it is equal to container diameter), m   
λw – thermal conductivity of liquid, W m-1 K-1. 

For natural convection, in which the fluid motion is not generated by any external source but 
only by density differences in the fluid occurring due to the temperature gradients, the heat 
transfer coefficient may be defined by means of the following relation (Micheli et al., 2016  
Nemati et al., 2012  Piratheepan et al., 2015  Senapati et al., 2016  Spitler et al., 2016  Zhang 
et al., 2016): 
  ,Nu f Gr Pr   (5) 

where: Gr – the dimensionless Grashof number  Pr – the dimensionless Prandtl number. 

From the definitions of the dimensionless Grashof and Prandtl numbers it follows that: 
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Accordingly to the proposed Eq. (6), the plot of the data obtained in this work is presented in 
Fig. 4. 

 

Fig. 4. The dependence Nu = f (Gr Pr) for the tested cases (for the heat transfer process  
with the action of the RMF and without exposure of the RMF) 

The experimental results showed in Fig. 4 suggest that the heat transfer process in the tested 
MAB may be analytically described by the following unique function: 
   2

1
pNu p Gr Pr   (7) 
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The constants and exponents were computed by means of the Matlab software and the principle 
of least squares. It can be seen form Fig. 4 that the scatter of the calculated points for the tested 
cases may be described by the same type of relation (7) by using the various values of the 
coefficients p1 and p2.  
It can be noticed that the difference between coefficients in the proposed correlations (see Fig. 
4) is due to the application of the RMF. This figure shows that the values of the dimensionless 
Nusselt number for the heat transfer process under the action of the RMF are greater than the 
values of this dimensionless number obtained in this work for heat transfer process without the 
RMF exposure. This plot also confirms that the volumetric flow of the working liquid (tap 
water) through the internal coil has a significant effect on the heat transfer rate without the 
action of the RMF. Generally, the high volume flow rate is connected with the increase in the 
dimensionless Nusselt numbers.  
According to the obtained data, we can infer that the application of RMF has significant 
influence on the heat transfer rate. The heat transfer coefficient is averagely about 50% higher 
under the action of the RMF than without the RMF application.  
A comparison of the thermal performance between the tested heat transfer cases and the natural 
convection in a vertical cylinder was carried out. Hobler (1986) provided the following 
correlation for Pr/Prwall = 1 and 103 < Gr Pr < 108 

      
0.25 0.25 0.250.54 0.54 0.54th w

th
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  (8) 

Figure 4 shows that significant enhancement in the heat transfer performance for the tested 
apparatus is obtained with respect to the vertical cylinder. The obtained results indicate that the 
transfer rate for the MAB is consequently higher than the data obtained for the natural 
convection through vertical cylinder.  
To characterize this relative enhancement in the heat transfer performance we define the rate of 
the relative heat transfer intensification, ε1, that reflects the increase in the heat transfer 
coefficient in the tested MAB compared to the heat transfer in the vertical cylinder. This 
criterion is defined in the following form: 

 1 100%w th

w

 





   (9) 

This factor is presented in the form of a plot of the criterion ε1 versus the product of the 
dimensionless Grashof and Prandtl numbers. Figure 5 demonstrates that the calculated criterion 
increases with the increase of the mentioned product of the dimensionless parameters. The first 
conclusion drawn from this graph is that the RMF application increases the criterion values by 
200% - 300%. The heat transfer without the RMF exposure is connected to the increase in the 
heat transfer intensification factor by 100% - 200%. 
Moreover, the criterion, ε2, is defined as follows: 
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Fig. 5. The comparison of the of the relative heat transfer intensification factor ε1  
for the tested heat transfer cases 

It should be noticed that this criterion is calculated for the constant value of the volumetric flow 
of the working liquid trough the internal coil and the constant temperature at the inlet of the 
internal coil. This parameter reflects the increase in the heat transfer coefficient for the heat 
transfer process with the RMF action in comparison to the process without the RMF.  
Figure 6 illustrates the obtained relation (10) as the function of the normalized value of the 
RMF frequency f*. This frequency is defined as follows: 

 * *

max
50Hz

RMF RMF

RMF

f ff f
f

     (11) 

  

 

Fig. 6. The rate of relative heat transfer intensification as the function of the normalized value  
of the RMF (for the volumetric flow through the internal coil Vw = 9 dm3∙min-1  

and the water temperature at the inlet of the internal coil equaled to 28°C) 

The results presented in Fig. 6 show that the proposed criterion, ε2, increases with the 
normalized values of the RMF frequency f* and the maximal values of the magnetic induction, 
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Bmax,. The magnetic induction values inside the MAB were detected by means of the 
microprocessor magnetic induction sensors connected to a Hall probe. The relation between the 
normalized frequency, f*, and the maximal values of the magnetic induction, Bmax, are also 
presented in Fig. 6.  
The experimental results presented in Fig. 6 indicate that the enhancement of heat transfer 
increases the criterion, ε2, between 25% and 75% for the maximal values of the magnetic 
induction, Bmax, ranging between 57 and 65 mT. 
The area of major importance in bioreactor design involves the heat system for the stable and 
optimal temperature. Bioreactors are mostly equipped with a stirrer (Choonia et al., 2013; 
Zhang et al., 2014) or fluid flow systems (Alméras et al., 2016; Hamood-ur-Rehman et al., 
2012). Therefore, the heat transfer in this apparatus is connected to the forced convection 
mechanism. In many cases of bioprocessing, the application of external sources for the 
generation of fluid motion impair the process. Additionally, as pointed by Fijałkowski et al., 
2015 the application of the RMF in the static method of the bacterial cellulose production by 
Glucanacetobacter xylinus requires the strict temperature regime (temperature variation 
between 28 and 30oC) without the mechanical mixing. Then, the heat transfer process for this 
case is mostly realized by the natural convection.  
The effect of the static magnetic field on natural convection was analyzed for the different flow 
geometry. Moreover, it has been shown that presence of external magnetic field, especially 
alternating, can enhance the heat transfer in fluid and this effect can be increased by adding 
magnetic particles into the fluid (Al-Zamily, 2014; Aminfar et al., 2014; Goharkhah et al., 2015; 
Kabeel et al., 2015). 
 

CONCLUSIONS 

An alternative to traditional methods of intensification of biomass production is the use of 
various types of force fields (e.g., magnetic, electrical, ultrasound). A particularly interesting 
and potentially having high practical application may be the use of different types of magnetic 
fields to stimulate the growth of microorganisms. The application of MFs is connected to the 
heat transfer during the MF exposure. In this investigation, the use of the RMF in the MAB 
causing heat transfer was taken into consideration. This process was described by means of the 
criterions which defined heat transfer intensification under the RMF exposure. Practically, these 
factors may be used to define stable temperature conditions for bioprocessing. Moreover, the 
proposed mathematical description may be used to the comparison of the influence of the 
different types of the magnetic fields on the heat transfer operations with respect to the 
bioprocessing. 
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STRESZCZENIE 

Stosowanie cewników urologicznych wiąże się z dużym ryzykiem wystąpienia zakażeń układu 
moczowego. Zakażenia te stanowią istotny problem dla pacjentów i szpitali. W związku z tym, 
prowadzonych jest wiele badań nad modyfikacją powierzchni cewników w celu nadania im 
właściwości antybakteryjnych. W niniejszej pracy przedstawiono model sztucznego pęcherza 
moczowego, który może być wykorzystywany do analizy skuteczności tych modyfikacji 
w warunkach zbliżonych do rzeczywistych. Prezentowany model wykorzystano do analizy procesu 
zakażania układu moczowego przez bakterie Escherichia coli przy zastosowaniu silikonowego 
cewnika urologicznego standardowego oraz pokrytego powłoką zawierającą srebro. 
Przeprowadzone badania pozwoliły na zaobserwowanie różnicy czasu kolonizacji przez bakterie 
powierzchni różnych rodzajów cewników urologicznych. 

 

Słowa kluczowe: biofilm bakteryjny, cewniki urologiczne, sztuczny pęcherz moczowy 

 

WSTĘP 

Cewnik urologiczny jest wyrobem medycznym aplikowanym pacjentom w okresie 
okołooperacyjnym, a także pacjentom sparaliżowanym, z zaburzeniami neurologicznymi 
oraz urologicznymi (zatrzymanie lub ciągły upływ moczu). Stosowanie cewników 
urologicznych jest obarczone wysokim ryzykiem wystąpienia zakażenia układu moczowego 
(ZUM). Szacuje się, że ZUM stanowią około 40% wszystkich zakażeń szpitalnych, 
a 80% z nich jest bezpośrednio związanych z zabiegiem cewnikowania (Jacobsen i in., 2008). 
Zakażenia często mają charakter endogenny, czyli wywołane są m.in. przez bakterie 
pochodzące ze skóry i układu pokarmowego pacjenta. W przypadku zakażeń szpitalnych 
najczęściej występującymi uropatogenami są bakterie Escherichia coli oraz Proteus spp., które 
mogą kolonizować powierzchnię cewników urologicznych. Bakterie te tworzą biofilm 
o podwyższonej odporności na niekorzystne warunki zewnętrzne oraz czynniki bakteriobójcze 
(Matusiak, 2014).  
ZUM stanowią duży problem zarówno dla pacjentów jak i szpitali. Pacjenci narażeni 
są na poważne komplikacje zdrowotne, natomiast szpitale ponoszą wysokie koszty 
antybiotykoterapii oraz wydłużenia czasu potrzebnego do wyleczenia infekcji. Problem 
odcewnikowych ZUM motywuje naukowców do poszukiwania efektywnych metod 
modyfikacji powierzchni cewników urologicznych w celu nadania im właściwości 
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antybakteryjnych. Zdecydowanie mniej uwagi poświęca się metodom analizy skuteczności 
opracowanych nowych powierzchni cewników w warunkach możliwie zbliżonych do 
fizjologicznych. W niniejszej pracy przedstawiono model sztucznego układu moczowego, 
który może być wykorzystywany do analizy porównawczej podatności różnych typów 
cewników urologicznych na porastanie biofilmem bakteryjnym. 
 

MATERIAŁY I METODY 

Materiały 

Szczep bakterii Escherichia coli [PCM 2561] uzyskano z Instytutu Immunologii i Terapii 
Doświadczalnej PAN we Wrocławiu. Agar wzbogacony oraz bulion odżywczy zakupiono 
w firmie BTL (Polska). Informacje dotyczące czystości, zawartości oraz źródła zakupu 
odczynników chemicznych wykorzystanych do wytworzenia sztucznego moczu zestawiono 
w Tabeli 1. Skład chemiczny sztucznego moczu został zaczerpnięty z literatury (Brooks i in., 
1997). Silikonowe cewniki urologiczne typu Foley (standardowe oraz pokryte powłoką 
zawierającą srebro) zakupione zostały w lokalnej aptece. Materiały do budowy modelu 
sztucznego pęcherza moczowego zostały dostarczone przez Warsztat Mechaniczny Wydziału 
Inżynierii Chemicznej i Procesowej Politechniki Warszawskiej. 

 
Tabela 1. Skład chemiczny sztucznego moczu 

Składnik Stężenie,  
g/l 

Źródło odczynnika 
chemicznego 

Di-potasu wodorofosforan bezw. (CZDA) 1,2 

BTL (Polska) 
Ekstrakt drożdżowy 0,005 
Pepton kazeinowy 1 

Potasu diwodorofosforan bezw. (CZDA) 0,95 
Kwas mlekowy (≥85%) 0,1 

Sigma-Aldrich (Niemcy) 
Kwas moczowy (≥99%) 0,07 
Amonu chlorek (CZDA) 1,3 

AVANTOR (Polska) 

Kreatynina (99+%) 0,8 
Kwas cytrynowy 1. hydrat (CZDA) 0,4 
Magnezu siarczan 7. hydrat (CZDA) 0,49 

Mocznik (CZDA) 10 
Sodu chlorek (CZDA) 5,2 

Sodu siarczan 10. hydrat (CZDA) 3,2 
Sodu wodorowęglan (CZDA) 2,1 

Wapnia chlorek 2. hydrat (99+%) 0,37 
Żelaza (II) siarczan 7. hydrat (99,5%) 0,0012 

 

Charakterystyka modelu sztucznego układu moczowego 
 
Schemat zaproponowanego i wykorzystanego w badaniach sztucznego układu moczowego 
przedstawiono na Rysunku 1. Sztuczny mocz podawany jest za pomocą pompy perystaltycznej 
(3) z termostatowanego szklanego zbiornika (2) do szklanego zbiornika pełniącego rolę 
sztucznego pęcherza moczowego (SPM) (9). SPM ma kształt i rozmiary podobne do 
naturalnego pęcherza moczowego nienapełnionego moczem. Sztuczny pęcherz moczowy 
umieszczony jest w uchwycie (7) połączonym z silnikiem elektrycznym (8), wprowadzającym 
go w wymuszony ruch wahadłowy. Badany fragment cewnika urologicznego (11) 
wprowadzany jest do sztucznego pęcherza moczowego od dołu poprzez silikonowy wężyk 
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(12), który spełnia rolę podobną do cewki moczowej. Cewnik urologiczny umieszczony jest 
tak, żeby zapewnić utrzymanie w pęcherzu moczowym niewielkiej ilości sztucznego moczu, 
jak ma to miejsce w pęcherzu moczowym pacjenta podczas cewnikowania. Pobieranie próbek 
sztucznego moczu do analizy możliwe jest za pomocą króćca (10). Sztuczny mocz po przejściu 
przez cewnik urologiczny odprowadzany z układu jest poprzez zbiornik moczu zużytego (13). 
Część modelu sztucznego układu moczowego zamknięta jest w obudowie (5), która 
wyposażona jest lampę UV (6) do sterylizacji powierzchni elementów układu bezpośrednio 
przed pobraniem próbki. 
 
 

 

Rysunek 1. Schemat modelu sztucznego pęcherza moczowego; 1 – termostat, 2 – zbiornik sztucznego moczu,  
3 – pompa perystaltyczna, 4 – silikonowy wężyk doprowadzający sztuczny mocz, 5 – obudowa układu,  
6 – lampa UV, 7 – uchwyt sztucznego pęcherza moczowego, 8 – silnik elektryczny wprawiający uchwyt 

pęcherza moczowego w ruch wahadłowy, 9 – szklany sztuczny pęcherz moczowy, 10 – króciec do pobierania 
próbek sztucznego moczu, 11 – cewnik urologiczny, 12 – silikonowy wężyk utrzymujący cewnik urologiczny, 

13 – zbiornik sztucznego moczu zużytego, 14 – silikonowy wężyk odprowadzający sztuczny mocz zużyty 
 
Badania procesu zakażania układu moczowego z wykorzystaniem modelu sztucznego układu 
moczowego 
 
Fragment badanego cewnika urologicznego o długości 15 cm umieszczano w bulionie 
odżywczym (pożywka), tak żeby jeden koniec cewnika zanurzony był na głębokość 1 cm. 
Następnie bulion odżywczy zaszczepiano bakteriami Escherichia coli i inkubowano 
w temperaturze 37°C przez 24 godziny. Po tym czasie cewnik wyjmowano z pożywki 
i umieszczano w modelu sztucznego układu moczowego, którego elementy mające kontakt 
ze sztucznym moczem zostały uprzednio wysterylizowane w autoklawie. Po wprowadzeniu 
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cewnika do układu rozpoczynano proces podawania sztucznego moczu o temperaturze 37°C w 
ilości 1 ml/min do szklanego pęcherza. Silnik elektryczny wprowadzający pęcherz w ruch 
wahadłowy uruchamiany był każdej doby na okres 12 godzin, co miało na celu symulowanie 
aktywnego trybu dziennego pacjenta. W trakcie trwania procesu pobierano próbki sztucznego 
moczu ze sztucznego pęcherza w odstępach 12 godzinnych. W pobranych próbkach badano 
obecność bakterii. W tym celu wykonano w trzech powtórzeniach posiewy powierzchniowe 
100 μl każdej z pobranych wcześniej próbek na szalkach Petriego z agarem wzbogaconym. 
Liczbę jednostek koloniotwórczych (CFU) na jednostkę objętości sztucznego moczu liczono 
po 24 godzinach inkubacji posianych szalek w temperaturze 37°C. Badania prowadzono 
do momentu wykrycia obecności bakterii Escherichia coli w sztucznym pęcherzu moczowym. 
Badaniom poddano dwa rodzaje cewników urologicznych. Dla każdego rodzaju cewnika 
oznaczenia CFU przeprowadzono dla trzech próbek pobranych z układu. 

 

WYNIKI I DYSKUSJA 

Zestawienie wyników oznaczania obecności bakterii w sztucznym moczu uzyskanych 
w badaniach procesu zakażania pęcherza moczowego prowadzonych z wykorzystaniem 
modelu sztucznego układu moczowego, dla dwóch rodzajów silikonowych cewników 
urologicznych typu Foley oraz dla próby kontrolnej, przedstawiono w Tabeli 2. 
 

 
Tabela 2. Oznaczenia obecności bakterii w sztucznym pęcherzu moczowym dla badanych cewników urologicznych 

Czas, 
h 

 

Ilość bakterii, 
CFU/ml 

Brak cewnika Cewnik silikonowy 
Cewnik silikonowy 

z powłoką zawierającą 
srebro 

1 2 3 1 2 3 1 2 3 
0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 
12 0 0 0 0 0 0 0 0 0 
24 0 0 0 0 0 0 0 0 0 
36 0 0 0 0 ~80 0 0 0 0 
48 0 0 0 ~100 - ~30 0 0 0 
60 0 0 0 - - - 0 0 0 
72 0 0 0 - - - 0 0 0 
84 0 0 0 - - - 0 0 0 
96 0 0 0 - - - 0 0 0 

108 0 0 0 - - - ~770 0 0 
120 0 0 0 - - - - ~210 0 
132 0 0 0 - - - - - ~100 

Badania przeprowadzone dla próby kontrolnej (bez cewnika) nie wykazały obecności bakterii 
w sztucznym pęcherzu moczowym przez 132 h prowadzenia procesu. Oznacza to, że układ 
pozostaje sterylny przynajmniej przez w tym czasie. Można zatem przyjąć, że zakażenia 
sztucznego pęcherza moczowego wykazane w badaniach z użyciem próbek cewników 
urologicznych mają swoje źródło jedynie w zakażonych próbkach cewników. Obecność 
bakterii w sztucznym pęcherzu wskazuje więc, że bakterie Escherichia coli posiadają zdolność 
kolonizacji powierzchni stosowanych cewników silikonowych. 
Wyniki oznaczeń dla cewnika silikonowego wskazują, że w badanym układzie sterylność 
sztucznego moczu w pęcherzu moczowym zapewniona jest tylko przez 24 h. W przypadku 
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cewnika silikonowego z powłoką zawierającą srebro sztuczny pęcherz moczowy pozostał 
sterylny przez 96 godzin, co oznacza, że zawartość srebra w powłoce w pewnym stopniu 
ogranicza kolonizację powierzchni cewnika przez bakterie Escherichia coli. 
Zastosowanie zaproponowanego modelu sztucznego układu moczowego pozwoliło 
na zaobserwowanie różnicy czasu kolonizacji powierzchni różnych rodzajów cewników 
urologicznych. Podobne modele opisane w literaturze (Jordan i in., 2015; Kaźmierska i in., 
2015; Maierl i in., 2015) również okazywały się przydatne w tym zakresie, jednak bezpośrednie 
porównywanie otrzymanych wyników z danymi literaturowymi jest niemożliwe ze względu na 
istotne różnice w metodyce prowadzeniu procesu, rozmiarach badanych próbek cewników i w 
materiałach, z których badane cewniki były wykonane. Model przedstawiony w niniejszej 
pracy wyróżnia się jednak zastosowaniem układu do wprowadzania sztucznego pęcherza w 
ruch wahadłowy, co pozwala na symulację rzeczywistych warunków panujących w układzie 
moczowym pacjenta, który w ciągu dnia jest aktywny fizycznie. W związku z powyższym 
można przyjąć, że wyniki otrzymane z zastosowaniem zaproponowanego modelu bardziej 
odpowiadają warunkom rzeczywistym cewnikowania układu moczowego pacjenta niż modele 
opisywane uprzednio w literaturze. 

 

WNIOSKI 

Przedstawiony model sztucznego pęcherza moczowego może zostać z powodzeniem 
wykorzystany do badań nad podatnością cewników urologicznych na porastanie biofilmem 
bakteryjnym. Badania te mogą posłużyć do sprawdzenia skuteczności modyfikacji powierzchni 
cewników pod kątem nadania im właściwości antybakteryjnych w warunkach zbliżonych do 
rzeczywistych. Należy przeprowadzić dalsze badania, które pozwolą na ocenę uniwersalności 
modelu w zastosowaniach do badań nad cewnikami wykonanymi z innych materiałów oraz z 
wykorzystaniem innych szczepów bakteryjnych, jak również badania porównawcze 
wystąpienia zakażenia w przypadku, w którym układ nie będzie wprowadzany w ruch 
wahadłowy. 
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STRESZCZENIE 

Niniejsza praca ma charakter badawczy i dotyczy modelowania matematycznego mieszalnika 
przepływowego z niestandardowym mieszadłem pracującym w ruchu obrotowym. Cechą 
charakterystyczną prezentowanego rozwiązania konstrukcyjnego jest możliwość zmiany jego 
konfiguracji geometrycznej w ruchu posuwisto-zwrotnym. W pracy przeanalizowano trzy 
charakterystyczne konfiguracje geometryczne mieszadła. Dla wybranych geometrii 
przeprowadzono stężeniowe badania znacznikowe oraz symulacje CFD, w celu odzwierciedlenia 
hydrodynamiki w badanym układzie. Otrzymane rozkłady prędkości przepływu cieczy  
w mieszalniku pozwoliły na określenie struktury komorowej modelu matematycznego, którą 
opisano równaniami różniczkowymi. Otrzymany układ równań różniczkowych przekształcono do 
formy analogowej i rozwiązano w programie Simulink. Następnie model zweryfikowano  
w oparciu o zarejestrowane krzywe czasu przebywania (RTD) na wylocie z mieszalnika. 

 

Słowa kluczowe: modelowanie matematyczne, model komorowy, mieszanie 

 

WPROWADZENIE 

Proces mieszania często występuje w przemyśle chemicznym. Proces ten jest nadal 
przedmiotem licznych badań eksperymentalnych i rozważań teoretycznych. Konstrukcja 
optymalnego mieszalnika jest nadal kwestią otwartą w przemyśle. Najczęściej proces mieszania 
prowadzony jest z zastosowaniem obrotowych mieszadeł mechanicznych o stałej konfiguracji 
geometrycznej. Mieszadła obrotowe zapewniają w ograniczonym stopniu odpowiednią 
hydrodynamikę w mieszalniku. Poprawę tej sytuacji zwykle uzyskuje się zwiększając częstość 
obrotów lub montując kilka mieszadeł na jednym wale, co zwiększa energochłonność procesu. 
Z kolei wzrost obrotów mieszadła powoduje wzrost naprężenia ścinającego, co w przypadku 
np. hodowli materii ożywionej może powodować małą wydajność (Viesturs, 1992). Dlatego 
poszukuje się alternatywnych rozwiązań prowadzenia procesu mieszania np. z wykorzystaniem 
pola elektromagnetycznego (Rakoczy, 2011; 2015), mieszadeł zmieniających geometrię 
(Kordas, 2013; 2014), poruszających w ruchu obrotowym lub posuwisto-zwrotnym (Masiuk et 
al., 2008). 
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Konstrukcja mieszalnika oraz geometria mieszadła w znacznej mierze decyduje o uzyskanych 
efektach końcowych (Stręk, 1981; Kamieński, 2004). Wiele prac poświęconych jest 
graficznemu przedstawieniu przepływu płynu w mieszalniku uzyskanymi techniką CFD. 
Numeryczne symulacje przy pomocy kodów CFD mogą dawać dostęp do informacji 
ilościowych i jakościowych dotyczących wydajności, hydrodynamiki lub być pomocne przy 
modelowaniu matematycznym badanego układu (Kougoulos et al., 2005; Bujalski et al., 2002; 
Bermingham et al., 1998; Jahoda et al., 2007; Kazemzadeh et al., 2016; Wójtowicz, 2008). 
Głównym celem prezentowanej pracy jest opracowanie modelu matematycznego, mieszalnika 
cieczy wyposażonego w niestandardowe mieszadło. Opracowanie modelu matematycznego 
oraz jego weryfikację przeprowadzono w oparciu o badania znacznikowe stężeniowych 
procesów przejściowych (tzw. krzywych RTD). Krzywe rozkładu czasu przebywania (RTD) 
zarejestrowano na wylocie z mieszalnika. Konstrukcja prototypowego mieszadła umożliwia 
zmianę geometrii powierzchni aktywnie pracujących w ruchu obrotowym. Zmianę geometrii 
mieszadła uzyskano poprzez przemieszczanie piasty górnej względem piasty dolnej w ruchu 
posuwisto-zwrotnym. Ponieważ konstrukcja mieszadła uniemożliwiła rozmieszczenie sond 
pomiarowych w objętości zbiornika, badanie hydrodynamiki przeprowadzono  
z zastosowaniem techniki CFD. Badania CFD dotyczyły charakterystycznych geometrii 
mieszadła dla ruchu obrotowego. Uzyskane profile prędkości przepływu cieczy  
w mieszalniku pozwoliły na sformułowanie struktury modelu komorowego, będącego 
podstawą modelu matematycznego. 
 

APARATURA DOŚWIADCZALNA 

Aparaturę badawczą przedstawiono na rys. 1. 

  
Rys. 1. Aparatura doświadczalna: 1-zbiornik, 2-wał obrotowy, 3-mieszadło, 4-wał posuwisto-zwrotny,  

5-mimośród, 6-kontrola ruchu posuwisto-zwrotnego, 7-kontrola ruchu obrotowego, 8-rotametr,  
9-wlot, 10-wylot, 11-wprowadzenie impulsu stężeniowego, 12-sonda konduktometryczna,  

13-urządzenie pomiarowe CX – 701, 14-komputer 
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Głównymi częściami składowymi mieszalnika jest zbiornik z centralnie wprowadzonym 
mieszadłem o niestandardowej konstrukcji. Cylindryczny zbiornik o wewnętrznej średnicy 
0,035m i pojemności 0,034 m3 zaopatrzono w cztery pełne standardowe pionowe przegrody. 
Mieszadło specjalnej konstrukcji ma możliwość płynnej zmiany konfiguracji geometrycznej 
mieszadła w ruchu posuwisto-zwrotnym. Odbywa się to poprzez ruch górnej piasty względem 
dolnej Zasadę zmiany geometrii mieszadła oraz jej postać przedstawiono na rys. 2. 

 
Rys. 2. Zasada działania oraz budowa mieszadła: 1-łopatka, 2-piasta dolna, 3-piasta górna,  

4-wał obrotowy, 5-wał posuwisto-zwrotny, 6-tuleja prowadząca, 7-mimośród 

Charakterystyczne konfiguracje geometryczne mieszadła testowanego w pracy przedstawiono 
na rys. 3. 
 

a) b) c) 

  
 

Rys. 3.Widok charakterystycznych geometrii mieszadła:  
a) geometria „X”, b) geometria „=”, c) geometria „O” 

Przebadano wybrane konfiguracje geometryczne „X”, „=”, „O” w zakresie częstości obrotów 
60-150 obr./min. Badania eksperymentalne przeprowadzono dla masowego przepływu cieczy 
(woda) przez mieszalnik wynoszącego 0,0972 kg·s-1. Stężeniowe procesy przejściowe 
zrealizowano poprzez wprowadzenie impulsu na wlocie do mieszalnika oraz rejestracji 
konduktancji elektrycznej w formie krzywych czasu przebywania (RTD) na wylocie. Jako 
trasera użyto 200 ml nasyconego roztworu NaCl, wprowadzonego w czasie 5 s. 
 

OPRACOWANIE MODELU MATEMATYCZNEGO 

Przykładowy pomiar eksperymentalny zmian przewodności elektrycznej zarejestrowany na 
wylocie z mieszalnika przedstawiono na rys. 4. Krzywe pomiarowe (RTD) mają regularne 
przebiegi. Dotyczy to całego zakresu przebadanych parametrów zarówno geometrycznych jak 
i procesowych.  
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Rys. 4. Przykładowy pomiar przewodności elektrycznej zarejestrowany na wylocie z mieszalnika dla natężenia 

masowego 0,0972 kg·s-1, geometrii „X” oraz częstości obrotów mieszadła 60 obr./min 

Obliczenia numeryczne CFD zostały przeprowadzone za pomocą oprogramowania ANSYS 
CFX 14.5. W omawianym przypadku zastosowano model burzliwości k-ω, posiadający 
poprawkę do obliczeń dla przepływów w zakresie bliskim laminarnego. Geometrie badanych 
układów „X”, „=”, „O” zostały wykonane za pomocą oprogramowania AutoCAD,  
a następnie przeniesione do środowiska ANSYS. Przykładowy widok geometrii opracowanej 
w programie AutoCAD (geometria mieszalnika dla konfiguracji geometrycznej mieszadła „=”) 
przedstawiono na rys. 5a. Siatkę numeryczną stanowiły połączone ze sobą elementy trójkątne, 
liczba elementów ok 200 tys. (siatkę numeryczną dobrano na podstawie przeprowadzonego 
testu niezależności siatki). Przykładowy widok zastosowanej siatki numerycznej został 
przedstawiony na rys. 5b.  

a) b) 

  
Rys. 5. Widok przestrzenny mieszalnika w programie ANSYS dla konfiguracji mieszadła „=”: 

a) geometrii, b) nałożonej siatki 
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Symulacje numeryczne zostały przeprowadzone w zakresie częstości obrotów mieszadła  
60-150 obr./min. oraz różnych jego geometrii („X”, „=”, „O”). Symulacje prowadzono do 
momentu uzyskania założonego kryterium zbieżności, czyli do osiągnięcia znormalizowanych 
wartości sum reszt numerycznych poniżej 10-6. Jako wynik uzyskano profile rozkładu 
prędkości cieczy przepływającej przez mieszalnik. Przykładowe profile rozkładu wektorów 
prędkości płynu w mieszalniku zostały przedstawione na rys. 6. 
 

a) b) 

  
                                          c) 

 
Rys. 6. Przykładowe profile prędkości przepływu cieczy w mieszalniku uzyskane w wyniku symulacji CFD  

w ruchu obrotowym 120 obr./min dla: a) geometrii „X”, b) geometrii „=”, c) geometrii „O” 

Na podstawie otrzymanych profili prędkości przepływu cieczy w mieszalniku wydzielono 
strefy oddziaływania mieszadła na płyn oraz wzajemne powiązania między nimi (rys 7a). 
Dzięki temu zaproponowany został model komorowy mieszalnika, który posłużył do 
przeprowadzenia dalszych obliczeń. Schemat zastosowanego modelu komorowego został 
przedstawiony na rys. 7b. 
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a) b) 

 
 

Rys. 7. Formułowanie struktury blokowej modelu matematycznego w oparciu o uzyskane symulacje CFD:  
a) podział objętości mieszalnika na strefy idealnego mieszania b) model komorowy 

Każda objętość została opisana równaniami różniczkowymi (równania bilansu masy 
składnika). 

   

   

   

   

˙ ˙ ˙ ˙
1

1 0 3 1 1

˙ ˙
2

2 1 2

˙ ˙ ˙ ˙ ˙ ˙
3

3 2 6 4 3 3 3

˙ ˙
4

4 3 4

˙ ˙ ˙ ˙
5

5 3 1 5 5

˙ ˙
6

6 5 6

1

1

dCV G C G C G C G C
dt
dCV G C G C
dt

dCV G C G C k G C k G C G C G C
dt

dCV k G C k G C
dt

dCV G C G C G C G C
dt

dCV G C G C
dt

    

    

      



    

  

    

   

     








 













 

    

 

 (1) 

gdzie: G – natężenie przepływu masowego, kg∙s-1; V1-V6 – strefa idealnego mieszania, m3; C0-C6 – przewodność 
elektryczna (traser) , µS·cm-1; ρ – gęstość, kg∙m-3; t – czas, s, parametr modelu α β, γ 

Układ równań (1) został przekształcony do następującej formy 
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Powy szy układ r wnań mo na zapisa  w formie analogowej, co umo liwi przeprowadzenie 
symulacji w programie Matlab/Simulink. 

 
Rys. 8. Schemat analogowy modelu matematycznego wprowadzony do programu Simulink, gdzie:  
K1 = A, K2 = A, K3 = (1- ) ( ) A, K4 = ( )B, K5 = ( )B, K6 = ( )C, K7 = C, K8 = kC,  

K9 = k ( ) C, K10 = kD, K11 = kD, K12 = ( )E, K13 = (1- )E, K14 = ( 1)E, K15 = F, K16 = F 

 
Symulacje numeryczne wykonano dla obj to ci poszczeg lnych stref idealnego mieszania, 
kt rych warto ci podano w tabeli 1.  

 
Tabela 1. Obj to ci wydzielonych stref idealnego mieszania 

V1 m3  V2 m3  V3 m3  V4 m3  V5 m3  V6 m3  
0,002 0,005 0,017 0,003 0,002 0,005 

 
Przykładowe por wnanie odpowiedzi modelu matematycznego z danymi eksperymentalnymi 
przedstawiono na rys. 9. 

 
Rys. 9. Przykładowe por wnanie modelu matematycznego z danymi eksperymentalnymi uzyskane dla: 
geometrii mieszadła X , cz sto ci obrot w 150 obr./min, obj to ci V1-V6 jak w tab.1 oraz parametr w: 

 =0,75  =3,5  =3,5  k=0,68 
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Graficzne opracowanie zależności parametrów β i γ od częstości obrotów mieszadła, 
uzyskanych przy najlepszym dopasowaniu odpowiedzi modelu z danymi pomiarowymi, 
przedstawiono na rys. 10. 

 
Rys. 10. Zależność wartości parametrów β i γ (β=γ) od częstości obrotów mieszadła dla konfiguracji 

geometrycznej mieszadła „X”, „O”, „=” 

 
Wielkości parametrów α i k uzyskanych przy najlepszym dopasowaniu odpowiedzi modelu z 
danymi pomiarowymi podano w tabeli 2. 

 
Tabela 2. Wartości parametrów α i k uzyskane dla geometrii mieszadła „X”, „=”, „O” 

Parametr geometria X geometria O geometria = 

α 0,75 0,8 0,9 
k 0,68 0,56 0,54 

 
PODSUMOWANIE I WNIOSKI 

W pracy przedstawiono badania eksperymentalne, numeryczne symulacje (CFD) oraz model 
matematyczny mieszalnika z mieszadłem niestandardowej konstrukcji. Badania 
eksperymentalne rozkładu czasu przebywania (RTD) są skuteczną metodą uzyskania 
informacji o hydrodynamice wytwarzanej przez mieszadło. W modelowaniu matematycznym 
mieszalników ważne jest to, aby struktura modelu (jeśli to tylko możliwe, pomimo wielu 
uproszczeń) nawiązywała wiernie do hydrodynamiki wewnątrz mieszalnika. Ponieważ badana 
konstrukcja mieszadła bezpośrednio penetruje bardzo dużą objętość mieszalnika, wykluczało 
to możliwość umieszczenia w tym obszarze czujników, dlatego zdecydowano się zastosować 
technikę CFD w celu zobrazowania przepływu płynu przez testowany aparat.  
Dane zawarte w pracy oraz sposób ich opracowania prowadzi do następujących wniosków:  

1. Otrzymane profile prędkości przepływu cieczy w mieszalniku, uzyskane w wyniku 
symulacji CFD, mogą być z powodzeniem użyte do określenia struktury blokowej 
modelu matematycznego. 

2. Model matematyczny w postaci złożonego zestawu równań różniczkowych może być 
skutecznie rozwiązany przy użyciu oprogramowania Matlab/Simulink. Jest to metoda 
pozwalająca na szybką i przejrzystą procedurę opracowania modelu matematycznego. 
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3. Wartości parametrów β oraz γ reprezentujące recykle cieczy w dolnej i górnej części 
badanego mieszalnika mają równe wartości dla pojedynczej symulacji modelu 
matematycznego. Wynika to z symetrycznych zmian geometrii mieszadła. 

4. Wartości parametrów β oraz γ narastają wraz z obrotami każdej z rozpatrywanych 
geometrii mieszadła. 

5. Parametr α reprezentuje strumień główny (bez bocznikowania). Jego wartości są 
zależne od geometrii mieszadła wzrastając od geometrii „X” poprzez „O” do geometrii 
„=”. Powodem tego jest to, że zmiana geometrii dotyczy również zmiany średnicy 
mieszadła.  
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ABSTRACT 

Silica multichannel monoliths modified with zirconia, titania and alumina have been used as reactive 
cores of the microreactors and studied in chemoselective reduction (MPV) of cyclohexanon/ 
benzaldehyde with 2-butanol as a hydrogen donor. The attachment of metal oxides to the silica 
surface was confirmed by FT-IR spectroscopy, and dispersion of metal oxides was studied by UV-
Vis spectroscopy. The catalytic activity of the Lewis acid centres in both chemical processes 
decreased in the order zirconia > alumina > titania. This activity is in good agreement with dispersion 
and coordination of metal species. Good stability of zirconia-grafted reactors was confirmed. High 
porosity of the monoliths and the presence of large meandering flow-through channels with diameter 
of ca. 30 µm facilitate fluid transport and very effective mixing in the microreactors. The whole 
synthesis process is perfectly in line with trends of modern flow chemistry.  

 

Keywords: flow chemistry, silica monolith, Lewis acid centres, MPV reduction 

 

INTRODUCTION 

Chemoselective reduction of carbonyl compounds, known as Meerwein-Ponndorf-
Vereley (MPV) reaction is traditionally carried out in batch reactors. The MPV reaction is 
highly selective reduction reaction involving hydrogen transfer mechanism between aldehydes 
and ketones and secondary alcohols (Zhang et al., 2012). In contrast to reaction carried out in 
the presence of hydrogen or strong reducing agents - metal hydrides, the selective reduction of 
the carbonyl group, allows to obtain α, β - unsaturated alcohols, preserving all other functional 
groups in the molecule (Corma et al., 2003). This feature is of particular relevance for the 
pharmaceutical and chemical industries. The MPV reaction with Lewis-type acid centres 
coordinates only the carbonyl group while multiple bonds remain intact. The reduction is 
performed under mild process conditions and usually in the presence of metal alkoxides 
(Campbell et al., 2001). However, these highly selective homogeneous catalysts should be used 
in stoichiometric amounts relative to the substrates and difficulties in separation are a major 
limitation of their use. Replacement of the homogeneous catalysts with the heterogeneous 
eliminates some of the drawbacks. The main problem is, however, the sensitivity of 
immobilized metal alkoxides to moisture, causing a decrease in their activity or deactivation 
(Quignard et al., 1999). 
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Recently, we have proposed the continuous-flow monolithic silica microreactor 
activated with anchored isolated zirconium species for the MPV reduction to overcome these 
drawbacks (Koreniuk et al., 2015). This approach fits to modern flow chemistry carried out 
using microreactor technology, which is critical for both significant process intensification and 
miniaturization. It simplifies chemical processes, facilitates automation and better control, 
catalyst regeneration and storage, and allows to separate the catalyst from contact with adverse 
external factors. The microreactors provide much larger surface area, compared to the 
conventional reactors, and very high surface-to-volume ratio enhances heat exchange and 
mixing (Reschetilowski, 2013). In recent year’s process miniaturization have opened new paths 
towards creating new generation of catalysts.  

In this work we compare the performance of continuous-flow microreactors, with Lewis 
acid centres originated from zirconia, alumina and titania incorporated into silica multichannel 
monolith, in the MPV reduction of cyclohexanon/benzaldehyde with 2-butanol as a hydrogen 
donor. Structural, physicochemical properties and catalytic activity of reactors were studied. 
 

EXPERIMENTAL 

Silica monolithic supports were synthesized according procedure described previously 
by Koreniuk (Koreniuk et al., 2015). Briefly, mixture of PEG35000, nitric acid, water, CTAB 
and TEOS, after complete dissolution, was placed in polypropylene tubes at 40 oC, and allowed 
to gel. The solid rods were treated in 1M ammonia solution at 90 oC, for 9 hours, washed with 
water and dried. Subsequently, organic template was removed by calcination in air at 550 oC. 

The monoliths were dried at room temperature prior to functionalization. Modification 
was carried out using grafting method. Metal precursors: zirconium isopropoxide, aluminium 
di-s-butoxide ethylacetoacetate, titanium diisopropoxide bis (acetyloacetonate) were dissolved 
in ethanol. Monolithic carriers were soaked with the precursor solution to obtain metal/Si mass 
ratio equal to 0.05, treated one day at 70oC, washed with excess of anhydrous ethanol, 
evaporated and finally calcined at 500oC. 

The structural properties of monoliths were determined using various instrumental 
techniques. The parameters of mesostructure were calculated from low-temperature nitrogen 
adsorption isotherms (Micromeritics, ASAP2010). Scanning electron microscopy (Hitachi HD-
2300A) and mercury porosimetry (Quantachrome, PoreMaster 60) was applied to determine 
the size of the flow-through channels created by the system of connected macropores. Studies 
involving spectroscopic methods FT-IR (Nicolet6700, DRIFT collector) and UV-Vis (Varian, 
Carry 100, Labsphere DRA-CA-3300) provided information about the physicochemical 
properties of metal attached to the silica carrier.  

Catalytic activity was investigated in Meerwein-Ponndorf-Vereley reaction. 2-butanol 
was used as a hydrogen donor in the reduction of cyclohexanone and benzaldehyde. 
Experiments were conducted in 4 cm-long microreactors, at 95oC, with the flow rate of 0.03 
ml/min. Carbonyl compound/alcohol molar ratio was fixed at 1:52. Process efficiency was 
monitored by gas chromatography (HP-5 column, FID detector). Pressure drop for reagents 
mixture was measured using differential pressure controller (UNIC5000, Ex-Calibra). 
 

 
 

RESULTS AND DISUSSION 
 

Silica monolithic materials with trimodal pore structure were prepared using sol-gel 
process coupled with phase separation and pore templating. Polyethylene glycol undergoes 
phase separation, induced by polymerization of TEOS and gives rise to continuous structure of 
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larger flow-through channels, whereas cationic surfactant used as the template promotes 
formation of mesopores. 
  
 
 
 
 
 
 
 
 
 

Figure 1. SEM image of silica monolith 
 

SEM image depicted in Figure 1 clearly demonstrates bi-continuous structure consisting 
of connected macropores and silica skeleton. Highly open and tortuous structure facilitated fluid 
transport and effective mixing. The average macropore diameter, determined by the mercury 
porosimetry, was found to be 30 m and the total pore volume in the monoliths was about 4.2 
cm3/g.  
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Figure 2. Pore volume vs. pore diameter for silica monolith obtained by mercury porosimetry; cumulative and 
differential curves  

 
 

Texture parameters of the samples were estimated from low temperature 
adsorption/desorption data. The isotherm, depicted in Figure 3 is typical for mesoporous 
materials. Cylindrical pores of average diameters about 2.5 and 23 nm, generated in silica 
skeleton, allowed to obtain large surface area above 300 m2/g and mesopore volume about 
1 cm3/g, that is still larger than in the most typical mesoporous materials. 
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Figure 3. Adsorption/desorption isotherm and mesopore size distribution of silica monolith 

 
FT-IR DRIFT spectra of all the modified samples in the wavelength range of 3700 – 

3800 and 850 – 1400 cm-1 are shown in Figure 4. The spectrum of untreated silica was used as 
a reference.  A decrease in intensity or complete disappearance of the band at a wavelength of 
960 cm-1, assigned to stretching vibration of Si-OH bond, confirm the metal incorporation into 
the supports surface. And it is also corroborated by reduced band intensity at 3750 cm-1, which 
corresponds to isolated hydroxyls on the silica. The broad band in the range of 1000 – 1250 cm-

1, characteristic for the Si-O-Si asymmetric stretching is clearly weakened. All these changes 
are due to Si-O-metal bond formation (Telalovic et al., 2011). Differences between spectra of 
Al, Zr and Ti functionalized samples can be attributed to a better dispersion of Al and Zr on 
silica surface. Titanium species tend to agglomerate owing to highly reactive nature of metal 
precursor. This finding correlates well with the results obtained from UV-Vis analysis. 

3800 3750 3700 1350 1200 1050 900

Al
Zr
Ti

SiO
2

 

 

T
ra

n
sm

it
a
n
ce

 [
a
.u

.]

Wavenumber [cm-1]

Al

Ti

Zr

 

 

Wavenumber [cm-1]

SiO
2

 
Figure 4. DRIFT FT-IR spectra of Al-, Ti-, Zr-modified samples 
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Figure 5 shows UV-Vis spectra for the metal-modified samples. In zirconia-grafted 
monolith maximum absorption occurred at 209 nm, and it is attributed to ligand-to-metal charge 
transfer from oxygen ions to an isolated zirconium cations in a tetrahedral coordination. The 
broad absorption band in the range of 200 and 350 nm recorded for titania-modified monolith 
confirmed the presence of oligomeric titanium-oxygen species in this material. Aluminium 
deposited onto silica surface was in tetrahedral coordination, confirmed by absorption band 
with maximum at 265 nm, which corroborates the good distribution of this metal onto silica 
surface (Beck et al., 2001; Morey et al., 1999). 
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Figure 5. UV-Vis spectra of Ti-, Zr-, Al-modified samples 

 
The results of catalytic studies of the microreactors activated with Al, Zr, Ti oxides are 

summarized in Figure 6. As can be seen the highest conversion in the MPV reduction of both 
cyclohexanone and benzaldehyde was achieved in ZrO2

 functionalized microreactors, and it 
was almost three times higher than that obtained in the alumina functionalized reactor. It can 
be related to a slightly better distribution of zirconium species onto the silica surface, and also 
propensity of the alumina to generate Brønsted acid sides, which do not catalyse the MPV 
reaction (Shylesh et al., 2009). 
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Figure 6. Average conversion of cyclohexanone (A) and benzaldehyde (B) in zirconia-, alumina- and titania-

doped microreactors under the same reaction conditions. Stability of Zr-modified microreactor (C) 
 
Titanium-doped monolith was inactive in cyclohexanone reduction or showed poor activity 

in case of aldehyde. The formation of large TiO2 agglomerates, which was confirmed by FT-
IR and UV-Vis analysis, has detrimental impact on catalytic properties of the proposed 
microreactor. Moreover, according to Quignard (Quignard et al., 1999) Ti complexes appeared 
to be difficult for use in the processes with alcohols, since they tend to leach into a protic 
solvent.  
 
 

CONCLUSIONS 
 
The performed studies clearly show that: 

 
-  the silica multichannel monoliths can be easily functionalized with Lewis acid centres and 
used as a core of catalytic microreactors in the Meerwein-Ponndorf-Vereley chemoselective 
reduction of ketones and aldehydes, 

- activity of acid centres in MPV reaction strongly depended on the nature of incorporated 
metals and their coordination and dispersion,  

- the microreactors modified with zirconia, showed the better activity in chemoselective 
reduction of cyclohexanone/benzaldehyde with 2-butanol as a hydrogen donor than those 
functionalized with alumina and titania, 
- good stability of the zirconia-grafted reactors was confirmed. 
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Grzegorz Kowalski1, Dorota Brzezińska, Marek Dziubiński 
 

 

6. Wydział Inżynierii Procesowej i Ochrony Środowiska, Politechnika Łódzka, ul. Wólczańska 213,  
90-924 Łódź, e-mail: grzegorz.kowalski@dokt.p.lodz.pl 

 
 

STRESZCZENIE 

Dym w trakcie pożaru jest największym zagrożeniem zarówno dla zdrowia i życia ludzi, jak 
i dla konstrukcji obiektu. Zjawisko przyrostu temperatury dymu pod stropem pomieszczenia 
objętego pożarem wymaga dużej uwagi przy projektowaniu skutecznych systemów wentylacji 
pożarowej.  

W praktyce projektowej temperaturę dymu oblicza się najczęściej z zależności 
przedstawionych w normach NFPA 204-2015 i BS 7346-2003, stanowiących wytyczne do 
projektowania systemów wentylacji pożarowej. Należy jednak pamiętać, iż wyznaczona na ich 
podstawie temperatura jest średnią temperaturą warstwy dymu zgromadzonego pod stropem, 
pomieszczenia objętego pożarem, która jest zazwyczaj znacznie niższa, niż temperatura 
występująca lokalnie, bezpośrednio ponad źródłem pożaru. Wyznaczenie tej właśnie temperatury 
możliwe jest w oparciu o dostępne źródła literaturowe [m. in. McCaffrey (1995), Alpert (1972)], 
które jednak nie są ujęte w normach projektowych. 

Celem niniejszego opracowania jest porównanie temperatury oddziałującej na konstrukcję 
obiektu przemysłowego w przypadku wystąpienia w nim pożaru, uzyskanej na podstawie 
zależności przedstawionych w normach NFPA 204-2015 i BS 7346-2003 oraz wzorów 
McCaffrey’a i Alpert’a. Na tej podstawie zostały sformułowane zalecenia w zakresie 
projektowania systemów wentylacji pożarowej. Obliczenia przeprowadzono dla czterech 
wzorcowych mocy pożaru: 2,5MW, 5MW, 10MW oraz 20MW i trzech wybranych wysokości 
hal przemysłowych: 4 m, 6 m i 8 m. Na podstawie przeprowadzonych obliczeń porównawczych 
temperatur dymu ponad źródłem pożaru stwierdzono że, wyniki uzyskane na podstawie 
zależności przedstawionych w normach NFPA 204-2015 i BS 7346-2003, charakteryzują się 
mniejszymi wartościami temperatur w stosunku do tych otrzymanych ze wzorów McCaffrey’a 
i Alpert’a. 

 

Słowa kluczowe: temperatura dymu, wentylacja 

 

WPROWADZENIE 

Dym, jako gazowy produkt spalania substancji organicznych, w którym rozproszone są 
niewielkie cząstki stałe i ciekłe, unosi się w górę ponad źródłem pożaru. Na drodze unoszenia 
miesza się on z otaczającym powietrzem. Proces ten ma bezpośredni wpływ na temperaturę 
dymu występującą pod stropem pomieszczenia. Zjawisko przyrostu temperatury dymu pod 
stropem pomieszczenia objętego pożarem, w szczególności w budynkach, w których znajdują 
się pomieszczenia o różnych wysokościach lub skomplikowanej geometrii obiektu wymaga 
dużej uwagi przy projektowaniu skutecznych systemów do odprowadzania dymu i ciepła 
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Czynnikiem mającym największy wpływ na przyrost masy dymu i spadek jego temperatury ma 
wysokość wznoszenia się słupa dymu, mierzona od źródła pożaru do zakładanej wysokości 
dolnej granicy warstwy dymu. W celu obniżenia temperatury dymu gromadzącego się pod 
stropem projektuje się systemy wentylacji pożarowej. W warunkach, kiedy przepływ dymu 
powstającego w czasie pożaru nie jest ograniczony za pomocą specjalnych systemów 
wentylacyjnych, ogólnie nazywanych wentylacją pożarową, rozprzestrzenia się on wewnątrz 
budynku, stwarzając niebezpieczeństwo dla użytkowników, mienia i konstrukcji (Brzezińska, 
2015). Szczególne znaczenie ma to w obiektach o konstrukcji stalowej, której wytrzymałość 
w wysokich temperaturach dramatycznie spada (Łącki, 2013). Dynamika pożarów 
charakteryzuje się z reguły szybkimi zmianami takich parametrów układu, jak: temperatura 
produktów spalania, objętość dymu, ciśnienie. Wpływa to silnie na zmiany stateczności 
i wytrzymałość konstrukcji budynku i jest spowodowane znacznym wzrostem ilości ciepła 
w pomieszczeniu, które oddziałuje destrukcyjnie na elementy budowlane, powodując ich 
nagrzewanie. Wpływ wysokich temperatur prowadzi miedzy innymi do zmian w strukturze 
stali budowlanej, a dalej do naruszenia równowagi układu statycznego. Stwarza to groźbę 
runięcia konstrukcji i wywołania dalszych zniszczeń (Sawicki, 2004). 

 
TEMPERATURA WARSTWY DYMU 

Temperaturę warstwy dymu ponad źródłem pożaru można obliczyć korzystając 
z różnych norm projektowych. Zgodnie z zasadami powstawania i unoszenia się dymu 
opisanymi w wytycznych normowych, np. na podstawie normy BS 7346-4:2003 (BS, 2003), 
aby obliczyć temperaturę warstwy dymu pierwszym krokiem jest wyznaczenie ilości dymu 
powstającego w trakcie pożaru - „𝑀𝑓”. Określa się ją na podstawie wzoru: 

                                                          𝑀𝑓 = 𝐶𝑒 × 𝑃 × 𝑌
3

2                                                          (1) 
gdzie: 
 𝐶𝑒 - współczynnik zasysania powietrza do słupa dymu w czasie pożaru [𝑘𝑔 × 𝑠−1 ×𝑚−

5

2], 
wynoszący: 

0,19 – dla pomieszczeń, gdzie strop znajduje się w znacznej odległości od posadzki np. 
posadzka atrium, 

0,337 – dla małych pomieszczeń jak pokoje hotelowe, pokoje biurowe, małe sklepy itp. 
z otworami wentylacji z jednej strony, 
𝑃 – wielkość (obwód) pożaru [𝑚], 
𝑌 – wysokość wznoszenia się słupa dymu, założone 80% wysokości pomiędzy posadzką, 
a sufitem [𝑚] (Rys. 1). 

 
 Po wyznaczeniu strumienia masowego dymu powstającego podczas pożaru należy 

obliczyć jego temperaturę „𝑇” [𝐾] z zależności: 

                                                                   𝑇 = 𝑇∞ +
𝑄𝑐

𝑀𝑓×𝑐𝑝 
                                           (2) 

gdzie: 
𝑇∞ - temperatura otoczenia [𝐾], 
𝑄𝑐 – konwekcyjna część mocy pożaru, liczona jako 80% całkowitej mocy pożaru [𝑘𝑊], 
𝑀𝑓 – strumień masowy dymu [𝑘𝑔/𝑠], 
𝑐𝑝  – ciepło właściwe powietrza [𝑘𝐽/𝑘𝑔 × 𝐾]. 

 
Alternatywną metodę pozwalającą na obliczenie temperatury warstwy dymu 

przedstawia amerykańska norma NFPA 204 (NFPA, 2015). W tym przypadku pierwszym 
krokiem jest wyznaczenie średnicy pożaru „𝐷” na podstawie jego powierzchni „𝐴”.  
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                                                                     𝐴 = 𝑄

𝑞
                                                                   (3) 

gdzie: 
𝐴 – powierzchnia pożaru [𝑚2], 
𝑄 – całkowita moc pożaru [𝑘𝑊], 
𝑞 – gęstość mocy pożaru [𝑘𝑊

𝑚2
]. 

 
Znając powierzchnię pożaru przechodzimy do obliczenia jego średnicy „𝐷” po 

wcześniejszym wyznaczeniu promienia koła „𝑟” objętego pożarem : 

                                                                             𝑟 = (
𝐴

𝜋
)
1
2⁄                                                              (4) 

 
                                                                   𝐷 = 2 × 𝑟                                                                 (5) 

  
Po wyznaczeniu podstawowych danych na temat źródła pożaru kolejnym krokiem jest 
obliczenie średniej wysokości pożaru „𝐿” (NFPA, 2015):  
 
                                                  𝐿 = −1.02 × 𝐷 + 0,235 × 𝑄2 5⁄                                             (6) 
 
Na podstawie uzyskanej średniej wysokości pożaru należy obliczyć wirtualne źródło pożaru 
„𝑧0” (NFPA, 2015):, które wyznacza się z o wzoru (7): 

 
                                                 𝑧0 = 0,083 × 𝑄

2
5⁄ − 1,02 × 𝐷                                               (7) 

 
Dla 𝐿 < 𝑧0, strumień masowy dymu „𝑚𝑝” jest wyznaczany ze wzoru (NFPA, 2015):  
 

               𝑚𝑝 = [0,071 × 𝑄𝑞
1
3⁄ × (𝑧𝑠 − 𝑧0)

5
3⁄ ] [1 + 0,027 × 𝑄𝑞

2
3⁄ × (𝑧𝑠 − 𝑧0)

−5
3⁄ ]             (8) 

gdzie: 
𝑚𝑝 – strumień masowy dymu [𝑘𝑔

𝑠
], 

𝑄𝑞 – konwekcyjna część mocy pożaru, liczona jako 80% całkowitej mocy pożaru [𝑘𝑊], 
𝑧𝑠 – wysokość granicy warstwy dymu nad źródłem pożaru, założone 80% wysokości pomiędzy 
posadzką, a sufitem [𝑚] (rysunek 1), 
𝑧0 – wysokość wirtualnego źródła nad źródłem pożaru [𝑚] (Rys. 1). 
 
W przypadku 𝐿 ≥ 𝑧0, strumień masowy jest liczony ze wzoru (NFPA, 2015): 
 
                                                    𝑚𝑝 = (0,0056 × 𝑄𝑐) ×

𝑧𝑠

𝐿
                                                    (9) 

gdzie: 
𝑚𝑝 – strumień masowy dymu [𝑘𝑔

𝑠
], 

𝑄𝑞 – konwekcyjna część mocy pożaru, liczona jako 80% całkowitej mocy pożaru [𝑘𝑊], 
𝑧𝑠 – wysokość granicy warstwy dymu nad źródłem pożaru założone 80% wysokości pomiędzy 
posadzką, a sufitem [𝑚], 
𝐿 – średnia wysokość płomienia [𝑚]. 

 
Ostatnim etapem jest wyznaczenie temperatury warstwy dymu „𝑇” [𝐾] ze wzoru (NFPA, 
2015): 
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                                                                 𝑇 = 𝑇∞ +
𝐾×𝑄𝑐

𝑐𝑝×𝑚𝑝
                                                     (10) 

gdzie: 
𝐾 – ułamek energii konwekcji zawarty w gazach warstwy dymu [-], 
𝑐𝑝 – ciepło właściwe powietrza [𝑘𝐽/𝑘𝑔 × 𝐾], 
𝑚𝑝 – strumień masowy dymu [𝑘𝑔

𝑠
], 

𝑇∞ - temperatura otoczenia [𝐾], 
𝑄𝑐 – konwekcyjna część mocy pożaru, liczona jako 80% całkowitej mocy pożaru [𝑘𝑊], 

 
Przedstawione tu metody obliczeń są szeroko wykorzystywane do obliczania 

temperatury warstwy dymu i parametrów instalacji oddymiających. Niestety, pomimo dużej 
popularności w stosowaniu obu norm, uwzględniają one jedynie średnią temperaturę warstwy 
dymu zgromadzonego pod stropem, która jest zazwyczaj znacznie niższa niż temperatura 
występująca lokalnie, bezpośrednio ponad źródłem pożaru, będąca jednocześnie bezpośrednim 
zagrożeniem dla konstrukcji hal przemysłowych będących przedmiotem niniejszej publikacji. 

 

TEMPERATURA WARSTWY DYMU PONAD ŹRÓDŁEM POŻARU 

Wyznaczenie maksymalnej temperatury występującej ponad źródłem pożaru możliwe jest 
w oparciu o dostępne źródła literaturowe, które jednak nie są ujęte w normach projektowych. 
W niniejszym opracowaniu zostały zaprezentowane zależności literaturowe zaproponowane 
przez McCaffrey’a (1995) oraz Alpert’a (1972). W przypadku korelacji McCaffrey’a obliczana 
jest maksymalna temperatura mogąca wystąpić lokalnie ponad źródłem pozaru „𝑇𝑚𝑎𝑥” [𝐾] 
(Rys.  1) ze wzoru (11) (McCaffrey, 1995). 

 

                                          𝑇𝑚𝑎𝑥 = 𝑇∞ + (
𝜅

(0,9×√2𝑔
)
2

× (
𝑧

𝑄
2
5⁄
)
2 −1

× 𝑇∞                              (11) 

gdzie: 
𝑄 – całkowita moc pożaru [𝑘𝑊], 
𝜅 – współczynnik wg tabeli, 
𝜂 – współczynnik wg tabeli, 
𝑔 – przyśpieszenie ziemskie [𝑚

𝑠2
], 

𝑧 – wysokość ponad powierzchnią spalania [𝑚] 
𝑇∞ - temperatura otoczenia [𝐾]. 
 
Wartości współczynników równania przedstawiono w tabeli 1 (Karlsson i Quintiere, 1999).  

 
Tabela 26. Wartości współczynników równania McCaffrey’a (Karlsson i Quintiere, 1999) 

𝑧

𝑄
2
5⁄
 [ 𝑚

𝑘𝑊
2
5⁄
]  

𝜂 𝜅 

< 0,08 1
2⁄  6,8 

0,08 - 0,2 0 1,9 

> 0,2 −1 3⁄  1,1 
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Drugą metodą obliczenia lokalnej, maksymalnej temperatury ponad źródłem pożaru  „𝑇𝑚𝑎𝑥” 
[𝐾] (Rys. 1) jest metoda oparta na równaniu Alpert’a (Alpert, 1972). Jest ona opisywana 
zależnością (12): 

 

                                                        𝑇𝑚𝑎𝑥 =
16,9×𝑄𝑞

2
3⁄

𝐻
5
3⁄
+ 𝑇∞                                                    (12) 

gdzie: 
𝑄𝑐 – konwekcyjna część mocy pożaru, liczona jako 80% całkowitej mocy pożaru [𝑘𝑊], 
𝐻 – wysokość hali [𝑚], 
𝑇∞ - temperatura otoczenia [𝐾]. 
 
Rysunek 1 ilustruje składowe będące zastosowane w zależnościach określających temperatury 
dymu ponad źródłem pożaru: 

 
Rysunek 1. Rysunek przedstawiający parametry biorące udział w równaniach określające temperatury dymu 

ponad źródłem pożaru 
 

 
 ANALIZA TEMPERATURY DYMU W PRZYKŁADOWEJ HALI 

PRZEMYSŁOWEJ 

W celu porównania temperatury oddziałującej na konstrukcję obiektu przemysłowego, 
wyznaczonej z omówionych powyżej zależności przeprowadzono obliczenia. Do analizy 
temperatury ponad źródłem pożaru wzięto pod uwagę cztery wielkości wzorcowych mocy 
pożaru: 2,5MW, 5MW, 10MW oraz 20MW (części konwekcyjne) i trzy typowe wysokości hal 
przemysłowych: 4 m, 6 m i 8 m. Założone zostały ponadto: 

 
 Temperatura otoczenia 𝑇∞ - 293 [𝐾], 
 Przyśpieszenie ziemskie 𝑔  - 9,81 [𝑚

𝑠2
], 
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 Gęstość powietrza 𝑞𝑝 - 1,2 [𝑘𝑔
𝑚3

], 
 Ciepło właściwe powietrza 𝑐𝑝 -  1,01 [𝑘𝐽/𝑘𝑔 × 𝐾], 
 Gęstość mocy pożaru 𝑞 - 620 [𝑘𝑊

𝑚2
] 

 
W tabelach 2, 3 i 4 przedstawiono wyniki obliczeń temperatury warstwy dymu 

obliczonej dla przyjętych mocy pożaru, na podstawie  zależności przedstawionych powyżej dla 
hali o trzech wysokościach.  

 
Tabela 2. Wyniki obliczeń dla hali przemysłowej o wysokości 4 metrów 

H=4 [𝑚]      

Q [𝑀𝑊] Q conv [𝑀𝑊] NFPA [𝐾] BS [𝐾] 
McCaffrey 
[𝐾] Alpert [𝐾] 

3,125 2,5 383,90 579,03 708,98 601,85 

6,25 5 406,18 697,51 841,89 783,27 

12,5 10 432,78 865,07 1017,26 1071,25 

25 20 463,91 1102,02 1248,67 1528,4 
 
 

Tabela 3. Wyniki obliczeń dla hali przemysłowej o wysokości 6 metrów 

H=6 [𝑚]      

Q [𝑀𝑊] Q conv [𝑀𝑊] NFPA [𝐾] BS [𝐾] McCaffrey [𝐾] Alpert [𝐾] 

3,125 2,5 353,77 448,7 570,32 450,13 

6,25 5 370,89 513,19 658,92 542,43 

12,5 10 386,19 604,39 775,84 688,94 

25 20 406,94 733,38 930,11 921,52 
 
 

Tabela 4. Wyniki obliczeń dla hali przemysłowej o wysokości 8 metrów 

H=8 [𝑚]      

Q [𝑀𝑊] Q conv [𝑀𝑊] NFPA [𝐾] BS [𝐾] McCaffrey [𝐾] Alpert [𝐾] 

3,125 2,5 335,76 394,13 500,99 390,28 

6,25 5 350,47 436,02 567,44 447,42 

12,5 10 366,15 495,26 655,13 538,13 

25 20 380,93 579,03 770,83 682,13 
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Rysunek 2. Wykres zależności temperatury warstwy dymu od całkowitej mocy pożaru dla trzech wybranych 

wysokości. 
Z analizy uzyskanych obliczeń (Tab. 2, 3, 4) dla czterech mocy pożaru i czterech metod 

wyznaczania temperatury dymu wynika, że największe wartości temperatury dymu uzyskano 
dla hali przemysłowej o wysokości 4 metrów (Rys. 2 – kolor niebieski) z zależności Alpert’a, 
natomiast najniższe wg normy NFPA. Różnice między obliczonymi wartościami temperatury 
dymu w skrajnych przypadkach dla normy NFPA (383,9 [𝐾]) i zależności Alpert’a (708,98 
[𝐾]) wynoszą prawie 100%, przy czym różnice te zwiększają się wraz ze wzrostem mocy 
pożaru. W przypadku najniższej z wysokości hal, dla najniższej całkowitej mocy pożaru (3,125 
MW) różnica pomiędzy wartościami wyżej wymienionymi temperatur wynosi 46%, a dla 
najwyższej mocy pożaru (25 MW) w skrajnym przypadku dla NFPA (463,91 [𝐾]) i dla Alpert’a 
(1528,4 [𝐾]) aż 69%. 

W tabeli 3 przedstawiono wyniki obliczeń temperatury dymu obliczonej różnymi 
metodami dla przyjętych mocy pożaru dla hali o wysokości 6 m. Różnica pomiędzy obliczoną 
analogicznie wartością temperatury w normie NFPA (353,77 [𝐾]), a wzorem McCaffrey’a 
(570,32 [𝐾]) wynosi 38% w przypadku najniższej mocy pożaru. Dla całkowitej mocy pożaru o 
wartości 25 MW różnica pomiędzy temperaturą dymu ponad źródłem pożaru w skrajnym 
przypadku dla NFPA (406,94 [𝐾]) i McCaffrey’a (930,11 [𝐾]) wynosi 56%. 
Z przedstawionych obliczeń wynika, że dla hal przemysłowych, których wysokości różnią się 
zaledwie o 2 metry obserwować można znaczący spadek różnicy pomiędzy skrajnymi 
temperaturami dla najniższej i najwyższej mocy pożaru. W przypadku hal o wysokości 4 i 6 
metrów różnica miedzy nimi zmniejszyła się o 13%. Analizując wykres (Rys. 2) zależności 
temperatury dymu od mocy pożaru dla trzech wysokości można zaobserwować pomniejszającą 
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się różnicę w wynikach przy wzroście temperatury zależnej od rosnącej mocy pożaru. Im 
większa całkowita moc pożaru tym mniejsze rozbieżności pomiędzy wynikami uzyskanymi 
z norm, a wynikami z zależności McCaffrey’a i Alpert’a. 

W tabeli 4 przedstawiono wyniki obliczeń temperatury warstwy dymu obliczonej 
różnymi metodami dla przyjętych mocy pożaru dla hali o wysokości 8 m. Dla tej hali (Rys. 2 – 
kolor zielony) przy najniższej mocy pożaru w skrajnych przypadkach dla NFPA (335,76 [𝐾]) 
i McCaffrey’a (500,99 [𝐾]) różnica temperatur wynosi 33%, a przy najwyżej mocy pożaru 
(380,93 [𝐾] i 770,83 [𝐾]) 50%. 

Na podstawie wykresu (Rys. 2) zależności temperatury dymu od mocy pożaru dla trzech 
wysokości hal można zaobserwować, że wraz ze wzrostem wysokości hali różnica pomiędzy 
czterema metodami obliczeniowymi temperatury dymu ponad źródłem pożaru zmniejsza się 
z 69% do 50% różnicy pomiędzy skrajnymi wartościami temperatury. Niestety jest ona nadal 
za duża, aby pomijać ją przy projektowaniu konstrukcji obiektów. Dla hali przemysłowej 
o wysokości 4 metrów (Tab. 2) różnice pomiędzy wartościami temperatury uzyskanymi dla 
wytycznych normowych, i z zależności zaproponowanych przez McCaffrey’a i Alpert’a są 
największe dla całego zestawienia przedstawionego w opracowaniu. Natomiast najniższe 
wartości temperatury są uzyskiwane na podstawie wytycznych wg normy NFPA. 

 
PODSUMOWANIE 

W artykule przedstawiono wyniki obliczeń modelowych temperatur dymu ponad 
źródłem pożaru otrzymanych na podstawie obliczeń wg zależności opisanych w normach 
NFPA 204-2015 i BS 7346-2003 i pracach McCaffrey’a (1995) i Alpert’a (1972). Obliczenia 
zostały wykonane dla czterech reprezentatywnych mocy pożaru i trzech wysokości 
przykładowej hali magazynowej, w której  może wystąpić pożar. 

Zaprezentowane wyniki obrazują, iż różnice między uzyskanymi wynikami temperatur 
rosną wraz ze wzrostem całkowitej mocy pożaru. Natomiast na spadek różnicy wartości 
temperatur dymu ponad źródłem pożaru wpływa znacząco wzrost wysokości hali 
przemysłowej. W analizowanych przypadkach najbardziej wymagającymi wytycznymi są te 
przedstawione w pracy McCaffrey’a i Alpert’a. Otrzymane wartości temperatury warstwy 
dymu pochodzące z niniejszych wzorów osiągają wartości o 33-69% większe niż wartości 
temperatury wyznaczone na podstawie norm NFPA 204-2015 i BS 7346-2003. Uzyskane 
wyniki ukazują potrzebę wykonania analizy wpływu temperatury na konstrukcję obiektów na 
samym początku etapu projektowego. 

Ostateczne wymagania dla konstrukcji obiektu powinny być przyjmowane po 
porównaniu wyników obliczeń temperatury warstwy dymu ponad źródłem pożaru i wyłonieniu 
wartości największych, dający właściwe zabezpieczenie konstrukcji w najbardziej 
niekorzystnych warunkach. 
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ABSTRACT 

The aim of this paper is to present wave phenomena induced by the external action of ultrasound on 
porous wet materials subjected to drying. The purpose of these studies is to discover the mechanism 
of ultrasonic interaction with both the solid skeleton and moisture in pores. This knowledge may 
help to explain enhancement of the drying mechanism by ultrasound, and in particular in biological 
products such as fruits and vegetables. The experimental kinetics curves were obtained from the 
tests realized in the hybrid dryer equipped with the new plate-transducer of ultrasonic power 
generator. These curves were used for validation of the numerical kinetic curves determined on the 
basis of drying model developed by author. The intensification of heat and mass transfer by drying 
due to ultrasound induced “heating effect” and “vibration effect” are analyzed. The obtained results 
allow to state that the ultrasounds make the drying processes more effective and enhance the drying 
efficiency of biological products without significant elevation of their temperature. 
 

Keywords: Hybrid drying, Ultrasound, Kinetics, Drying efficiency, Synergistic effect  

 

INTRODUCTION 

An increasing amount of literature has reported the very positive influence of higher-power 
ultrasound at frequencies 20 kHz to 100 kHz on the drying efficiency of biological materials 
such as fruits and vegetables (Carcel et al., 2011; Legay et al., 2011; Kentish & Ashokkumar, 
2011; Garcia Perez et al., 2013). These reports show the ability how ultrasound enhances drying 
rate and improve quality of food products.  

Judging from the published literature (Mulet et al., 2003; Gallego-Juarez et al., 2007; 
Santacatalina et al. 2014) high-power ultrasound are capable of improving heat- and mass-
transfer processes in drying materials, in particular, in the drying of heat-sensitive biological 
materials such as fruits and vegetables. The limited applicability of ultrasound to drying 
methods is primarily due to ultrasound high-power demand (Śliwiński, 2001). The existing  
currently ultrasound radiators operating in gas media (e.g. siren) mostly do not fulfil this 
requirement. An original construction of a laboratory hybrid dryer based on an ultrasound 
airborne transducer was constructed in the author’s drying laboratory. This dryer enables hybrid 
drying in combinations of convective, microwave and ultrasound techniques. 

  The main aim of this article is, first of all, to recognize the interaction mechanism between 
the ultrasonic wave and biological material, which could entail the reason for the intensification 
of moisture removal from dried products. The research hypothesis is a supposition that the 
periodical waves which are characteristic of ultrasound cause periodical changes of porosity 
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and pore pressure. In this way they may evoke the moisture streaming from inside the material 
towards the surface, where it evaporates. 

Biological materials such as fruits and vegetables need very sublimed drying methods as 
they are very sensitive to temperatures higher than 60-70°C and also to long drying time. The 
common drying methods (e.g. the hot convective air drying), may cause degradation of their 
valuable features (color, vitamin, minerals). For this reason the author of this paper has 
developed hybrid methods which are a combination of convective, microwave and infrared 
drying (Kowalski et al., 2010; Kowalski et al., 2013; Kowalski & Pawłowski, 2015). This work 
proposes an extension of hybrid drying additionally on ultrasound assistance. This needs, 
however, first a more detailed analysis of ultrasound wave distribution in wet materials 
subjected to drying (Kowalski, 2015). The positive outcome of these studies may contribute to 
essential changes important in the drying technology of biological material. Modified drying 
technology carried out in dryers supported with ultrasound equipment could find application in 
the industry, increase competitiveness by increasing productivity and decreasing energy 
consumption, and contribute to balanced research and development (R&D). 

The present work extends the analysis of ultrasound influence on drying effects that was 
presented in the above-mentioned articles through a detailed description of the so-called 
‘‘vibration effect’’ and ‘‘heating effect’’, and pointing to the possible existence of a 
‘‘synergistic effect’’. The experimental tests presented in this work were carried out on new 
hybrid dryer equipment with a convective, microwave, and ultrasonic set-up, newly gained in 
the authors’ laboratory. Lobo apples were used as the testing material. The model of drying 
kinetics that was developed earlier by the authors is used to compare the theoretical drying 
kinetics with the experimental one, and thus to create basis for evaluation of the above-
mentioned ‘‘vibration effect’’ and ‘‘heating effect’’ as provoked by ultrasounds. 
 

EXPERIMENTAL 

Figure 1 presents the scheme laboratory hybrid chamber dryer constructed by PROMIS-TECH 
- Wrocław (Poland), equipped with the ultrasonic air-born systems provided by PUSONICS – 
Madrid (Spain), which is the set-up of the Department of Process Engineering at Poznań 
University of Technology (Poland). 

 
Fig. 1. Scheme of ultrasound assisted hybrid dryer: 

1. Fan, 2. Ultrasound generator AUS, 3. Ultrasound feeder, 4. Electric heater, 5. Air outlet, 6. Ultrasound 
transducer AUS, 7. Pyrometer, 8. Rotating sample pan, 9. Drive sample pan, 10. Balance, 11. Micowave 

generator, 12. Control cupboard. 
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The drier is equipped with three sources of energy: air heater, microwave magnetron, and 
ultrasound generator, which can work simultaneously or separately. The drier have the 
possibility to work with air temperature up to 90oC, the microwave powers up to 500 W and 
ultrasound power up to 200 W with frequency 26 kHz. There is also possible to set the wanted 
air flow through the scale pan with velocity up to 1 m/s. 

A great advantage of such experimental setup is the possibility to measure all process 
parameters online, that is: drying time, material temperature, inlet air temperature, outlet air 
temperature, inlet air humidity, outlet air humidity, air flow, microwave power, ultrasound 
power, and the energy usage.  

The dryer enables convective drying with different temperatures and velocities of the air 
flow, possible to set in advance with the programmer (12), and convective drying enhanced 
with ultrasounds and/or microwave. The ultrasonic transducer (6) generate the ultrasound wave 
propagating through the air towards the drying sample, being a saturated porous medium placed 
on the rotating pan (8). 

Figure 2 presents the results for pure convective drying and convective drying enhanced 

with ultrasound of apple samples.  

 

Fig. 2. Drying curves and material temperature in the convective drying of apple samples: 1 – pure convective 
drying, 2 – convective drying with the assistance of ultrasound (100 W), 3 – convective drying with the 

assistance of ultrasound (200 W) 
 

The kinetics of pure convective drying at air temperature of 318 K and air flow of 0.72 m/s is 
shown by curve 1. The curves 2 and 3 present the convective drying with ultrasound assistance 
(100 W and 200 W). 
 

EQUATIONS OF DRYING KINETICS 

In order to assess the “heating effect” and the “vibration effect” the equations of drying kinetics 
are needed to evaluate these effects. Such equations were developed by Kowalski and Pwłowski 
(2011), Kowalski and Mierzwa (2013) or Ortuno et al. (2010). Drying kinetics exposes the 
changes of moisture content and temperature of the drying body as function of time. The 
proposed mathematical model enables numerical computation of these quantities. The 
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numerically determined material temperature and drying curves should reveal a satisfactory 
adherence to those determined experimentally.    

The mass and energy balances and the principles of irreversible thermodynamics 
(Gumiński, 1962; Szarawara, 1985; Berry et al., 2000) constituted the basis for construction of 
the respective equations of drying kinetics. The final form of the governing equations describing 
the kinetics of drying, with neglected small coupling Soret and Dufour effects, reads (Kowalski 
and Pwłowski, 2011):  
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where X = mm/ms is the moisture content (dry basis), T is the temperature, cs and cl denote the 
specific heat for solid and liquid, l is the latent heat of evaporation, Am and AT are the surfaces 
of mass and heat exchange, hm and hT are the coefficients of convective mass and heat transfer, 
φ = (pv/pvs)|T is the relative air humidity, pv the vapor partial pressure, and pvs the vapor partial 
pressure for the saturated state for given temperature T, aU [-] denotes the dimensionless 
absorption coefficient of ultrasonic wave, U [-] is the dimensionless working efficiency of 
ultrasonic transducer, PU [W] is the power of ultrasonic generator. 

The pressure of saturated vapor pvs is related to the temperature of phase transition Tph 
through the equation of evaporation (Elwell and Pointon, 1976): 
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where R is the gas constant for vapor, and l is the latent heat of evaporation. Equation (3) shows 
that pvs > pvs0 when Tph > Tph0, where pvs0 and Tph0 are the initial (reference) condition. Relation 
(3) will be used further by estimation of the effectiveness of drying assisted with ultrasounds. 

In these formulas φa and Ta denote the air relative humidity and temperature, termed further 
the parameters of drying. Function pvs(T) is given in the literature in the form of tables 
(Strumiłło, 1983; Wiśniewski & Wiśniewski, 1997). The air relative humidity close to the 
surface of dried sample φ|B depends on the sample moisture content. The following form of 
the air relative humidity at the sample surface was proposed in Kowalski et al. (2010): 
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where Xcr and Xeq are the critical and the equilibrium moisture contents in drying sample 
(parameters determined experimentally). 

Thus, on the basis of formula (4) one can state that the driving force responsible for 
moisture removal is constant for the fully saturated body (X  Xcr), and decreases for the 
unsaturated body (Xcr  X  Xeq) tending to zero for X = Xeq.  

The thickness of drying samples in the experimental tests is small (5 mm), so that, the 
equations of drying kinetics describe global drying process without consideration of heat and 
mass transport in the interior of drying material. For this reason also the acoustic energy 
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attenuation inside the material is consider as insignificant. The dimensionless working 
efficiency of ultrasonic transducer U expresses the ratio of the incident ultrasonic power that 
enters the drying material to the  power of ultrasonic generator, that is, U = IDM ·AS/PU, where 
AS is the area through which the ultrasound enter the drying material.  

The absorption coefficient of ultrasonic waves aU should be estimated experimentally 
through measurement of the material temperature increase because a part of the acoustic energy 
during ultrasound incidence is absorbed by drying material and converted into heat. Thus, the 
absorption coefficient of ultrasonic waves can by calculated from the relation (5) for the 
adiabatic process, that is, under the assumption that the convective heat and mass transfer is 
prevented: 

   UUUlss PaTXcc
dt
dm   (5) 

In the presented experimental tests the amount of acoustic energy absorbed by drying 
material is estimated on the basis of drying kinetics, strictly, on the basis of material temperature 
curves obtained by drying with and without ultrasonic assistance. The difference between these 
two curves follows just from the absorption of ultrasound energy. As it is seen from the 
temperature curves in figure 2, the temperatures of drying samples with and without ultrasonic 
assistance differ insignificantly from each other, c.a. 1 K on average.   

 
ESTIMATION OF MODEL PARAMETERS 

Based on data given in the textbooks (Strumiłło, 1983; Wiśniewski & Wiśniewski, 1997), 
one can state that the saturated vapor pressure pνs is temperature dependent, and can be 
approximated using the following function 
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The initial value problem based on the set of kinetic equations (1) and (2) was solved by 
the Adams-Bashforth non-self-starting multistep method. Selection of this method is motivated 
by good convergence and stability in long-term simulations. 

The estimation method of model parameters is based on the inverse problem, which 
concept is consisting in solution of direct problem and applying the optimization techniques. 
The solution of the inverse problem is compared directly with the curves of experimental 
kinetics of drying, and the best fitting of the numerical and experimental curves is searched. 
The kinetics consist of the drying curve and the temperature evolution curve. In the 
mathematical model (Eqs. (1) and (2)) there are introduced four parameters describing the 
drying process, namely, the effective coefficients of heat hT and mass hm convective transfer, 
and the additional heat source (aUχUPU), as well as the critical moisture content Xcr Therefore, 
the multi-parameters and multi-objective optimization problem was formulated and solved. The 
objective function is defined as a sum of the squares of the normalized residuals of the 
experimental and numerical values of the moisture content and temperature 
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The differences of the experimental maximal and minimal values of the moisture content and 
the temperature are used to get the same range of the residuals in defined objective function. 
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Rosenbrock optimization method is used for estimation of the model parameters. The method 
is then referred to optimization problem in which the objective function is inexpensive to 
compute and the derivative either does not exist or cannot be computed efficiently. The 
simulations should be stopped when the improvement of error function is not observed. 

EFFECTIVENESS OF ULTRASONIC DRYING 
The drying kinetics presented in Fig. 3 concern 9 apple slices of dimensions 40×20×5 

mm with an average mass of a single slice amounting to 3.648 g and an initial moisture content 
of 6.6 kg H2O/kg db. The total mass of the 9 slices amounts to 32.832 g and the total mass of 
moisture is 28.512 g.  

 
Fig. 3. Temperature of the dried material vs. time for different air velocities at air temperature Ta = 313 K 

 
As is seen in Fig. 3, the temperature of the drying material in the CVUS process at 90 min 

of drying became greater than the temperature of the surrounding air. This means that the 
“synergistic effect” takes place after 90 min of drying. This effect can be quantitatively 
estimated on the basis of drying kinetics model using experimental data presented in Fig. 3. 

The drying rate Dr [kg/s] expresses the speed of moisture decrease in drying material as 
a function of time, that is  
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where te is the drying time at which the moisture content reached equilibrium with surroundings 
Xe. The drying time for pure convective drying (i.e. without ultrasonic assistance) is denoted as 
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The drying rate enhancement DrE and the ratio of drying rate enhancement ADrE are used 

to evaluate the effect of ultrasound assisted drying. They are expressed as follows: 
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On the basis of the drying curves in Fig. 4 one can state that the total drying time 
amounted to 210 min for CV drying and 136 min for CVUS drying.  

 
Fig. 4. Drying curves of apple samples for CV and CV-US drying at different air velocities and temperatures 

Thus the average drying rate enhancement DrE in this drying process was  

g/h 2.533= 8.146  10.679 =,,,  NU
aver

U
averr DDED  (11) 

In order to adjust the theoretical drying curves to the experimental ones, the convective 
mass transfer coefficient hm has to be estimated. The average vale of this coefficient was  
hm =1.122 kg/m2·h for the CV drying, and hm =1.312 kg/m2·h for the CVUS drying. The 
difference between them is Dhm = 0.190 kg/m2·h. An average difference of the material 
temperature between the CV and the CVUS drying is about 2 K, and the total surface of 
moisture exchange is Am = 0.0072 m2. Assuming the difference between the air and the material 
temperatures to be 2°C, one can find the following vapor partial pressures for the saturated state 
(Strumiłło, 1983) 

pvs = 0.007375 MPa  for air temperature Ta = 313 K 
pvs = 0.006624 MPa        for material temperature T = 311 K in pure convective drying 

pvs = 0.008198 MPa    for material temperature T + DT = 315 K in ultrasound-assisted 
convective drying. 

The contribution ratio (C) of the “heating effect” (T), “vibration effect” (v), and “synergistic 
effect” (s) to drying with ultrasound assistance is as follows 
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One can state that in the process as described above the “heating effect” dominated over 
the “vibration effect”. The reason is probably the smaller capacity of the dried material in the 
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drying chamber, i.e. 9 sample slices were subjected to drying instead of 16, as in the case of the 
previously discussed process (Fig. 2). 

CONCLUDING REMARKS 

The example of convective drying enhanced with ultrasound carried out on apple samples 
revealed a significant reduction of the drying time with a slight elevation of the drying material 
temperature. In the case of apples, the drying time was shortened from 210 min for pure 
convective drying to 136 min by convective drying enhanced with US of 200 W power. 

The medium power ultrasound contributes to the drying efficiency due to the “vibration 
effect” and “heating effect”. It follows that the incidence of ultrasound on apple tissue increases 
the pore dimensions in the decreased pressure zone and expands them in the lowered pressure 
zone (a kind of “sponge effect”). This is a very positive outcome as far as drying of heat-
sensitive biological materials is concerned.  

It is interesting to note that by convective drying with ultrasound assistance an extra effect 
may appear that contributes to the drying efficiency. This extra effect, termed as the “synergistic 
effect”, can be positively provided that the “heating effect” is significant, that is, when the 
temperature of the drying material becomes greater than surroundings. This may occur by 
intensive absorption of ultrasonic waves or by additional volumetric heat supply, e.g. by 
microwave heating. One can expect that such emerging drying technology could be suitable for 
drying of biological materials and would find application in the industry, thus raising 
competitiveness by increasing productivity and decreasing energy consumption, and would 
contribute to the concept of balanced development. 
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STRESZCZENIE 

Homopolimer polifluorku winylidenu (PVDF) modyfikowano metodą mieszania 
wysokoenergetycznego w młynie planetarno-kulowym z udziałem małych ilości krzemionki 
AEROSIL i dodatków aktywnych: azotku litu i amidku litu. Powłoki kompozytów zostały 
przygotowane przez rozpuszczenie składników w acetonie, a następnie rozprowadzenie roztworu na 
gładkiej powierzchni i pozostawienie do odparowania. Analizowano strukturę chemiczną 
i krystaliczną powłok metodą spektroskopii w podczerwieni FT IR. Przeprowadzono analizę 
ilościową zawartości fazy amorficznej i krystalicznej metodą dyfraktometrii niskokątowej SAXS. 
Zmierzono przewodnictwo właściwe kompozytów metodą elektrochemicznej spektroskopii 
impedancyjnej EIS. Otrzymane wyniki wskazują na korzystny wpływ modyfikacji 
mechanochemicznej w odniesieniu do właściwości chemicznych i elektrochemicznych 
kompozytów, co stanowi przesłankę do dalszych badań pod kątem ich zastosowań, jako 
potencjalnych składników elektrolitów stałych baterii litowo-jonowych. 

 

Słowa kluczowe: polifluorek winylidenu, młyn planetarno-kulowy, elektrolit stały, baterie litowo-jonowe 

 
 

WPROWADZENIE 

W badaniach elektrolitów stałych baterii litowo-jonowych niezbędne jest podejście 
interdyscyplinarne, obejmujące zagadnienia inżynierii materiałów proszkowych, analizy 
chemicznej i elektrochemii. Z tego powodu badania wymagały zaangażowania różnych metod 
i technik badawczych, jak również współpracy ze specjalistami w tym zakresie, głównie 
ośrodka francuskiego ARKEMA, CERDATO, z którego otrzymano polimer do badań 
oraz podstawowe informacje techniczne dotyczące jego charakterystyki i właściwości. 

Zapotrzebowanie na energię elektryczną nieustannie wzrasta, co wymusza intensywny 
rozwój technologii budowy baterii i akumulatorów. Baterie litowo-jonowe są stosowane 
w większości mobilnych urządzeń elektrycznych, takich jak telefony komórkowe, komputery 
czy urządzenia wielofunkcyjne (Manuel Stephan i in., 2006). Standardowymi elektrolitami 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

596 
 

w bateriach litowo-jonowych są sole litowe rozpuszczone w rozpuszczalnikach organicznych. 
Lotne opary rozpuszczalników organicznych stanowią jednak zagrożenie, gdyż mogą nawet 
doprowadzić do wybuchu baterii (Osińska-Bednarz i in., 2014). Zastąpienie rozpuszczalników 
ciekłych matrycą polimerową pozwala na zwiększenie bezpieczeństwa użytkowania takich 
urządzeń. Elektrolity stałe cechują się ponadto zwiększoną gęstością energii, dobrą plastyką 
kształtu oraz dają możliwość miniaturyzacji urządzeń (Song i in., 1999, Xiao i in., 2014).  

Polimery są postrzegane jako obiecujące materiały matrycowe do tworzenia elektrolitów 
stałych. Mają mały ciężar właściwy, dużą elastyczność, znaczną odporność na naprężenia 
mechaniczne oraz czynniki fizyczne i chemiczne (Schaefer i in., 2012). Matryca polimerowa 
musi jednak posiadać określone właściwości, aby mogła znaleźć zastosowanie w budowie 
elektrolitu. Korzystna jest wysoka stała dielektryczna materiału, giętki łańcuch polimerowy 
o niskiej temperaturze zeszklenia oraz długie łańcuchy zapewniające wytrzymałość 
mechaniczną (Xiao i in., 2014).  

Polifluorek winylidenu (PVDF) jest polimerem fluorowym charakteryzującym się dobrą 
odpornością na czynniki chemiczne i fizyczne, a także trwałością termiczną do 150°C (Guo-
dong i in., 2014). Może odznaczać się typowymi dla polimerów właściwościami 
dielektrycznymi, ale także przyjmować właściwości ferroelektryczne. Wiąże się to z faktem 
występowania rożnych odmian polimorficznych, czyli odmiennym ułożeniem łańcucha 
głównego. Formy β i γ mają właściwości polarne. Najważniejszą technicznie odmianą 
polimorficzną z uwagi na właściwości piezo- i piroelektryczne jest forma β. Konformacja α nie 
wykazuje polaryzacji. (Lovinger i in., 1982). Brak polaryzacji utrudnia uzyskanie właściwości 
przewodzących przez kompozyty tego polimeru. Obecność formy β wpływa korzystnie 
na właściwości elektryczne polimeru. Wysoka stała dielektryczna ɛ = 8,4 ułatwia jonizację soli 
litowych i zapewnia zwiększenie zdolności do przenoszenia ładunków elektrycznych (Manuel 
Stephan i in, 2006). 

Pierwsze badania dotyczące PVDF, jako składnika elektrolitu zostały pojęte przez 
Watanabe w roku 1981 (Song i in., 1999). Pierwsza komercyjna bateria litowo-jonowa 
zawierająca kopolimer PVDF-HFP (polifluorek winylidenu-heksafluoropropylen) została 
wyprodukowana w latach dziewięćdziesiątych ub. wieku przez firmę BELLACORE, jednak 
posiadała ona istotne wady, takie jak zbyt niskie przewodnictwo w temperaturze pokojowej 
i niezadowalające oraz zależne od czasu elektrochemiczne parametry kontaktu na granicy 
elektrolit-elektroda (Schaefer i in., 2012).  

Jedną z obiecujących metod polepszenia właściwości elektrochemicznych polimeru, w tym 
nadanie mu nowych właściwości (kompozytowych) jest dodatek wypełniaczy i ich 
wbudowanie w strukturę polimeru metodą mieszania wysokoenergetycznego. Duże znaczenie 
ma rozdrobnienie i właściwości wprowadzanego napełniacza. Napełniacze są umownie 
dzielone na aktywne – czyli takie, które biorą udział w mechanizmie transportu jonów 
(np. Li3N, Li2O3, LiNH2), oraz nieaktywne (inertne) (np. Al2O3, SiO2, MgO). 
(Schaefer i in., 2012). Przyjmuje się, że dodatki ceramiczne w matrycy polimeru podnoszą jego 
przewodnictwo i polepszają właściwości międzyfazowe na granicy elektrolit-elektroda. 
Badania impedancji w funkcji czasu dla wytworzonych kompozytów pokazują, że dodatek 
inertnego napełniacza poprawia oddziaływania międzyfazowe między metalem anody, 
a powierzchnią elektrolitu (Xiao i in., 2014). Wzrost przewodności jonowej jest tłumaczony 
przez wzrost stopnia amorficzności łańcuchów polimerowych i utrudnioną rekrystalizację, 
która może zachodzić samorzutnie podczas pracy baterii. Przewodnictwo fazy amorficznej 
w elektrolitach polimerowych jest znacznie większe niż fazy krystalicznej (Bogusz i in., 1995).  

Prawidłowe funkcjonowanie elektrolitu baterii uwarunkowane jest nie tylko właściwym 
składem, lecz także jednorodnością struktury elektrolitu. Stąd przygotowanie elektrolitu 
wymaga zastosowania specjalistycznych metod mieszania, które zapewnią wysoki stopień 
ujednolicenia składników proszkowych.  
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Mieszanie wysokoenergetyczne należy do grupy procesów mechanochemicznych, 
w których przebieg procesów fizykochemicznych, a także chemicznych indukowany jest 
absorpcją energii mechanicznej dostarczanej najczęściej w młynie kulowym planetarnym. 
Mechanochemiczne przetwarzanie materiałów proszkowych może mieć wiele zastosowań, 
takich jak poprawa sypkości metodą powlekania na sucho, powstawanie stopów materiałów 
znacznie różniących się właściwościami, zachodzenie reakcji chemicznych w fazie stałej, 
czy zmiana struktury krystalograficznej materiałów (McCormick i in., 1998, Opaliński, 2014). 
Zastosowanie młyna planetarno-kulowego jest stosunkowo prostą i o wszechstronnym 
znaczeniu metodą, która w odniesieniu do przetwarzania materiałów polimerowych umożliwia 
uzyskanie struktur o charakterze kompozytów (Molkenova i in., 2015).  

Celem pracy była mechanochemiczna modyfikacja polifluorku winylidenu przy 
wykorzystaniu modyfikatorów o charakterze zarówno aktywnym, jak i inertnym w kierunku 
zwiększenia jego przewodnictwa elektrycznego oraz właściwości użytkowych. Jako 
modyfikatorów aktywnych użyto azotku i amidku litu, natomiast w roli składnika inertnego 
(o potencjalnie korzystnym wpływie na strukturę krystalograficzną i morfologię polimeru), 
zastosowano nanometrycznej wielkości krzemionkę płomieniową AEROSIL. Zaproponowano 
nową, niewzmiankowana dotąd w literaturze metodę modyfikacji z wykorzystaniem 
wysokoenergetycznego mieszania interaktywnego w laboratoryjnym młynie planetarno-
kulowym.  
 

PREPARATYKA KOMPOZYTÓW POLIMEROWYCH 

Mieszaniny polimeru i modyfikatorów przygotowano z użyciem homopolimeru: 
polifluorku winylidenu (Kynar 761, Arkema), spełniającego funkcję matrycy elektrolitu. 
Polimer domieszkowano krzemionką płomieniową (AEROSIL® 200, Evonik). Jako dodatki 
aktywne zastosowano azotek litu (Li3N, POCH, 99,4%) oraz amidek litu (LiNH2, POCH, 95%). 
Przygotowano 8 próbek, którym w końcowych etapach procesu przetwarzania nadawano formę 
powłok. Taką formę nadaje się zwykle materiałom badanym pod kątem zastosowań w roli 
elektrolitu stałego w bateriach litowo-jonowych. Podyktowane jest to potrzebą uzyskania jak 
najlepszego kontaktu elektrolitu z powierzchnią elektrody oraz pozostałymi częściami ogniwa 
(Mustarelli i in., 2000, Ma i in., 2013, Whiteley i in., 2015).  

 
Tabela 1. Zestawienie składu i metod wytwarzania powłok polimerowych 

Oznaczenie Skład powłoki polimerowej Metody modyfikacji mechanochemicznej 

P 0 100% Kynar 761 Próbka polimeru niemodyfikowanego 
P 2 98% Kynar 761 + 2% AEROSIL Mieszanie w młynie planetarno-kulowym 
Li 1 93% Kynar 761 + 5% Li3N + 2% AEROSIL Mieszanie w młynie planetarno-kulowym PVDF i 

Aerosilu, związek litu dodany później i całość 
mieszana ręcznie Li 2 93% Kynar 761 + 5% LiNH2 + 2% AEROSIL 

Li 3 93% Kynar 761 + 5% Li3N + 2% AEROSIL Mieszanie w młynie planetarno-kulowym PVDF i 
Aerosilu i związku litu Li 4 93% Kynar 761 + 5% LiNH2 + 2% AEROSIL 

Li 5 93% Kynar 761 + 5% Li3N + 2% AEROSIL 
Mieszanie ręczne PVDF, Aerosilu i związku litu 

Li 6 93% Kynar 761 + 5% LiNH2 + 2% AEROSIL 
 
W badaniach zastosowano różne wersje przetwarzania mechanochemicznego polimeru 

z domieszkami. Zestawiono je, łącznie z podaniem składu próbek, w Tabeli 1. Proces mieszania 
interaktywnego prowadzono w młynie planetarno-kulowym (FRITSCH Mono 
PULVERISETTE 6) o pojemności komory roboczej 250 ml, wypełnionej kulkami o średnicy 
5 mm. Zarówno komora, jak i kulki wykonane zostały zestali nierdzewnej. Mieszanie ręczne 
(Tab. 1) polegało na wytrząsaniu składników w zamkniętym naczyniu przez 15 minut. 
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Przygotowane składniki proszkowe rozpuszczano w acetonie (Chempur cz.d.a) przez 
podgrzanie i mieszanie do uzyskania klarownego roztworu. W celu wytworzenia powłok 
o kształcie i grubości odpowiednich do badań fizykochemicznych i elektrochemicznych, 
otrzymany roztwór wylewano na gładką powierzchnię i pozostawiano do całkowitego 
odparowania rozpuszczalnika.  

Operacje mieszania oraz odparowania rozpuszczalnika z próbek zawierających 
nieorganiczne związki litu wykonano w atmosferze ochronnej argonu z wykorzystaniem 
komory (Glovebox, BEL-ART). Wszystkie uzyskane wg. powyższej procedury powłoki 
polimerowe poddano suszeniu w temperaturze 60°C w czasie 24 godzin, po czym wyznaczano 
ich charakterystyki: fizykochemiczną i elektrochemiczną. 
 

CHARAKTERYSTYKA FIZYKOCHEMICZNA 
KOMPOZYTOWYCHPOWŁOK POLIMEROWYCH 

 W celu zbadania struktury chemicznej wytworzonych powłok posłużono się techniką 
FT IR. Do badań wykorzystano spektrometr podczerwieni firmy Thermo Scientific, Nicolet 
8700. Widma FT IR potwierdziły obecność wprowadzonych dodatków związków litu 
i usunięcie rozpuszczalnika oraz wykazały zmiany struktury krystalograficznej polimeru 
spowodowane modyfikacją mechanochemiczną. 

Przeprowadzono również badania rentgenograficzne powłok wykorzystując 
dyfraktometr niskokątowy Bruker Nanostar-U z przystawką do wykonywania pomiarów SAXS. 
Uzyskane (w temp. 25°C) dyfraktogramy pozwoliły na określenie składu powłok oraz 
umożliwiły wyznaczenie zawartości fazy amorficznej, korzystnej dla zwiększenia 
przewodnictwa uzyskanego kompozytu polimerowego. Zbadano także zmiany zawartości fazy 
amorficznej w funkcji temperatury podczas ogrzewania do 185°C i chłodzenia do 25°C 
(z krokiem co 10°).  

Wytworzone powłoki poddano ocenie wizualnej i zmierzono ich wymiary w momencie 
wylania roztworu na gładką powierzchnię, a następnie po odparowaniu rozpuszczalnika. 
Uzyskane wyniki pozwoliły na wyznaczenie stopnia obkurczenia powłok i znalezienie związku 
między polem powierzchni wysuszonej próbki, a zastosowaną metodą wytwarzania. Stopień 
obkurczenia liczono jako względną zmianę powierzchni próbki przed i po jej wysuszeniu 
(odniesioną do powierzchni przed wysuszeniem). Obliczenia stopnia obkurczania wykonano 
w celu oceny przydatności wykonanych powłok do badań elektrochemicznych oraz wpływu 
metody przygotowania na wygląd i właściwości użytkowe kompozytów. 
 

CHARAKTERYSTYKA ELEKTROCHEMICZNA KOMPOZYTOWYCH 
POWŁOK POLIMEROWYCH  

Wartości liczbowe przewodnictwa właściwego powłok polimerowych wyznaczono 
wykorzystując technikę elektrochemicznej spektroskopii impedancyjnej (EIS) w temperaturze 
pokojowej. Układem pomiarowym były dwie elektrody ze stali nierdzewnej między którymi 
umieszczono powłokę o znanej średnicy i grubości. Pomiary były prowadzone przy pomocy 
podłączonego do komputera potencjostatu PARSTAT 2273 w zakresie częstotliwości 
od 100 mHz do 100 kHz – z amplitudą prądu zmiennego 10 mV. Opór powłoki obliczono jako 
przecięcie prostej regresji dopasowanej do pierwszych 10 punktów pomiarowych od strony 
wysokich częstotliwości odcinka liniowego, z osią impedancji rzeczywistej na wykresie 
Nyquista. Wartości przewodnictwa właściwego danej powłoki kompozytowej wyznaczono 
z zależności wiążącej wartość oporu i geometrię powłoki zgodnie z poniższym wzorem: 

AR
l


       (1) 
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gdzie σ- przewodnictwo właściwe, l-grubość powłoki, R-odczytana z wykresu Nyquista 
wartość oporu, A-powierzchnia powłoki 
 

WYNIKI BADAŃ I DYSKUSJA 

Poniżej przedstawiono widma FT IR wykonane techniką ATR dla powłok polimerowych 
przygotowanych z wykorzystaniem trzech, podanych w Tab.1 metod mieszania w młynie 
planetarno-kulowym. Uzyskane widma potwierdzają całkowite usunięcie z ich struktury 
rozpuszczalnika używanego w procesie wytwarzania (brak na widmach pasm pochodzących 
od grupy karbonylowej charakterystycznej dla ketonów).  

Na wykresach zaznaczono obszary występowania sygnałów pochodzących od struktur 
typowych dla budowy PVDF. Na Rys. 1 porównano widma dla próbek odniesienia: P0 oraz P2. 
Zaobserwowano korzystny wpływ procesu mieszania, co uwidacznia się zmianami 
intensywności (reflektancją) pasm w obszarze daktyloskopowym. Zmiany te zinterpretowano 
w oparciu o polimorfizm PVDF. Pasma właściwe dla korzystnej pod względem właściwości 
elektrycznych formy β zwiększają swoją intensywność (833 cm -1) lub pozostają bez zmian 
(1070, 1400 cm-1). Sygnały charakterystyczne dla niepolaryzowalnej formy α (761, 796, 
975 cm -1) wykazują spadek intensywności co wskazuje na korzystny efekt zastosowania 
modyfikacji w młynie planetarno-kulowym dla potencjalnych właściwości przewodzących 
powłok polimerowych.  
 

 
 

Rysunek 1. Obszary występowania drgań charakterystycznych dla struktury PVDF w widmie FT IR - powłoki  
P0 i P2 

 
Na Rys. 2 pokazano wpływ metody przygotowania powłoki z dodatkiem wypełniaczy 

na jej strukturę chemiczną i krystalograficzną. Wykazano wbudowanie się związków litu 
w strukturę kompozytu przez obecność sygnału pochodzącego od drgań deformacyjnych 
wiązań N-H. Potwierdzono występowanie formy α i β w strukturze wytworzonych powłok. 
Kompozyty, których wszystkie składniki były poddawane modyfikacji mechanochemicznej 
(Li3 i Li4) mają największą intensywność pasm charakterystycznych dla formy β oraz 
najmniejszą dla pasm przypisanych formie α. Ponieważ forma α odpowiedzialna jest 
za właściwości dielektryczne polimeru, uważa się, że spadek intensywności jej sygnałów 
w stosunku do formy β wpływa korzystnie na charakterystykę elektryczną elektrolitu. Taki 
wynik analizy sugeruje pozytywny wpływ mieszania w młynie planetarno-kulowym 
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składników proszkowych na strukturę krystalograficzną wytworzonych powłok 
o potencjalnych zastosowaniach elektrycznych.  

 

 
 

Rysunek 2. Widma FT IR powłok polimerowych zawierających azotek litu (Li 1, Li 3, Li 5) oraz amidek litu  
(Li 2, Li 4, Li 6) 

 
Wyniki te zweryfikowano metodą dyfraktometrii rentgenograficznej. Na Rys. 3 

pokazano dyfraktogramy powłok zarejestrowane w temperaturze 25°C, na których zaznaczono 
położenia refleksów charakterystycznych dla form polimorficznych α i β. Udział formy β jest 
potwierdzony sygnałami o intensywności większej niż refleksy formy α. 

 

 
 

Rysunek 3. Dyfraktogramy rentgenowskie powłok 
polimerowych 

 
 

Rysunek 4. Zawartość fazy amorficznej powłok 
polimerowych 

 
Dokładniejszą analizę pozostałych uzyskanych profili dyfraktometrycznych umożliwia 

oprogramowanie używanego dyfraktometru (DIFFRAC-EVA, Bruker Corporation). 
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Oprogramowanie to pozwala na wyznaczenie zawartości procentowej fazy amorficznej 
w temperaturze pokojowej (Rys. 4) oraz jej zmiany podczas ogrzewania i chłodzenia w funkcji 
temperatury (Rys. 5). 

 

 
 

Rysunek 5 Zmiany zawartości fazy amorficznej powłok polimerowych w funkcji temperatury 
 

Zawartość fazy amorficznej, zgodnie z wykresem na Rys. 4 jest najniższa dla próbek 
P0, Li5 i Li6, tj. tych, które nie były poddawane mieszaniu w młynie (niemodyfikowanych 
mechanochemicznie). Dla pozostałych powłok osiąga wartości powyżej 45% co świadczy 
o wpływie mieszania w młynie planetarno-kulowym na zwiększenie zawartości fazy 
amorficznej. Na Rys. 5 można dodatkowo zauważyć, że udział fazy amorficznej jest względnie 
stały dla próbek poddanych modyfikacji mechanochemicznej. Powłoki Li5 i Li6 wykazują 
natomiast zmiany zawartości fazy amorficznej osiągając maksimum w pobliżu temperatury 
topnienia matrycy polimerowej. Wyniki te potwierdzają, że zarówno mieszanie w młynie 
planetarno-kulowym, jak i domieszkowanie związkami litu mają korzystny wpływ na strukturę 
chemiczną i krystalograficzną wytworzonych kompozytów polimerowych. 

Zmiany wymiarów i deformacja (stopień obkurczenia) próbek korelowały z zastosowaną 
metodyką ich wytwarzania. Próbki zawierające związki litu, niepoddawane mieszaniu 
w młynie, miały powierzchnię ok. 75% mniejszą niż te, które modyfikowano 
mechanochemicznie (Rys. 6). Próbki niemodyfikowane były sztywniejsze, bardziej kruche 
i nieodporne na zginanie. Sposób mieszania ma zatem istotny wpływ na właściwości użytkowe 
powłok, a przez to także na możliwość wykonania badań elektrochemicznych. Właściwości 
takie jak kruchość, sztywność i tendencja do obkurczania próbek Li5 i Li6, uniemożliwiły 
przeprowadzenie dla nich badań przewodnictwa metodą EIS. 

 

 
 

Rysunek 6. Pomiar stopnia obkurczenia powłok polimerowych 
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Rysunek 7. Wykresy Nyquista dla powłok polimerowych badanych metod  EIS 
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Rysunek 8. Wartości przewodnictwa właściwego dla badanych powłok polimerowych w temperaturze 
pokojowej. 

 
Celem sprawdzenia efektywności zastosowanej metody elektrochemicznego 

aktywowania polimeru przez dodatek nieorganicznych związków litu, wyznaczono wartość 
przewodnictwa właściwego wytworzonych kompozytów. Na Rys. 7 przedstawiono wykresy 
Nyquista dla powłok P0, P2, Li1, Li2, Li3 i Li4. Położenie punktów dla próbek P0 i P2 jest 
charakterystyczne dla konstrukcji kondensatora i wskazuje na izolacyjne właściwości 
wytworzonych powłok. Odpowiedź układu pomiarowego dla powłok modyfikowanych 
mechanochemicznie pozwala na wyznaczenie przewodnictwa właściwego, którego wartości 
zostały przedstawione na Rys. 8. Powłoki zawierające azotek litu wykazują wyższe wartości 
przewodnictwa właściwego niż kompozyty z dodatkiem amidku litu. 
 

PODSUMOWANIE 

 Badania wykazały przydatność wysokoenergetycznego mieszania interaktywnego w młynie 
planetarno-kulowym, jako metody mechanochemicznej modyfikacji mieszanek polimeru z 
domieszką proszkowych składników modyfikujących. Właściwości uzyskanych tą metodą 
mieszanek kwalifikują je do potencjalnych zastosowań w roli ważnych składników elektrolitów 
stałych baterii litowo-jonowych. 

 Użyte modyfikatory o charakterze zarówno aktywnym (Li3N, LiNH2), jak i inertnym (AEROSIL), 
poddane działaniu znacznych sił ścinających w młynie kulowym powodują wystąpienie zmian 
fizycznych i chemicznych nadających mieszankom charakter kompozytu. 

 Pomiary techniką FT IR dowiodły wbudowania się związków litu w strukturę polimeru oraz 
wykazały obecność pożądanej odmiany polimorficznej β. Zaobserwowano korzystny wpływ 
mieszania mechanochemicznego i zastosowanych dodatków przejawiający się w zwiększeniu 
intensywności pasm charakterystycznych dla formy β i zmniejszeniu intensywności sygnałów  
pochodzących od formy α, odpowiedzialnej za właściwości dielektryczne. 

 Badania dyfraktometryczne potwierdziły wzrost udziału fazy amorficznej polimeru, czego 
następstwem było, jak wykazano techniką EIS, uzyskanie przez polimer właściwości 
przewodzących  

 Zastosowanie modyfikacji mechanochemicznej dodatkowo poprawia właściwości fizyczne powłok, 
takie jak elastyczność, odporność na zginanie, czy zmniejszenie stopnia ich obkurczania. 
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ABSTRACT 

Pulmonary surfactants (PS) are mixtures of lipids and proteins suspended as vesicles or other 
aggregates in the alveolar fluid. A functional PS adsorbs rapidly, probably within a few seconds or 
faster, at the air–water interface of the lungs. As a result the surface tension of the alveolar surface 
is decreased. The dependence of surface tension on surface lifetime is determined by surfactants 
adsorption/desorption processes at a newly created air–liquid interface. There are two approaches to 
describe the dynamics of adsorption at air-liquid interfaces. The diffusion controlled model assumes 
that the diffusional transport of interfacially active molecules through the bulk is the rate limiting 
process and that the adsorption is instantaneous. In the kinetic model, the adsorption and desorption 
steps are the rate limiting processes. In this work, existing models and their applicability to model 
pulmonary surfactants are discussed. 

 

Key words: pulmonary surfactant, adsorption, dynamic surface tension 

 

INTRODUCTION 

At least three biophysical properties of PS are considered essential for normal respiratory 
physiology: (1) rapid adsorption, (2) very low surface tension upon film compression, and (3) 
effective film replenishment upon film expansion (Goerke 1998). By lowering alveolar surface 
tension, PS reduces the energy required to inflate the lungs and, by decreasing elastic recoil, PS 
minimizes the likelihood of alveolar collapse during expiration. The study of PS biophysical 
properties, such as adsorption-related surface activity, has not only physiological but also 
clinical significance (Zuo et al., 2008). There is also an evidence that hydrodynamic phenomena 
(Marangoni efffects) which arise in alveolar liquid during breathing can be responsible for mass 
transfer in the lungs (Sosnowski, 2001, 2006). Mathematical modelling is an important tool for 
broadening knowledge of physicochemical mechanisms underlying all mentioned phenomena, 
adsorption being the one of most essential. There are three mechanisms that determine the rate 
of adsorption and surface tension decrease (Fainerman et al., 1994): transport of surfactants 
towards the surface, the rate to overcome the so-called adsorption barrier and restructuring 
processes induced by newly adsorbing molecules at the surface layer. Consequently, there are 
two approaches to describe the dynamics of adsorption at air-liquid interfaces. The diffusion 
controlled model assumes that the diffusional transport of interfacially active molecules through 
the bulk is the rate limiting process and that the adsorption is instantaneous. In the kinetic 
model, the adsorption and desorption steps are the rate limiting processes.  
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DIFFUSION CONTROLLED ADSORPTION 

In case of biological liquids in the range of relatively short surface lifetimes, such as pulmonary 
surfactant system in this study, the diffusion flow from the solution bulk towards the surface is 
sometimes assumed as the slowest, and thus controlling, stage of the whole process of 
adsorption (Li et al., 1996). The main theoretical method for analyzing mass transport to freshly 
formed interfaces, applied in diffusion-limited processes in several papers dealing with 
adsorption of biological fluids (Kazakov et al., 2000; 2008; 2009), is the Ward and Tordai 
equation (Ward and Tordai, 1946), which describes the time dependence of surfactant surface 
concentration (t): 

   


  tcDDtct
t

sd22
0

0    (1) 

where c0 is the bulk surfactant concentration, D the monomer diffusion coefficient, cs the 
concentration in the subsurface, t the surface lifetime,  = 3.142 and  is a dummy variable of 
integration. Owing to the convolution integral in the Eq. (1) to account for back diffusion, this 
equation cannot be solved analytically and as a consequence experimental results cannot be 
easily fitted to this equation. It should be noted that the Ward and Tordai model assumes that 
single surfactant molecules can diffuse through the subsurface solution to adsorb at the air–
water interface without any major rearrangements or dynamic hindrance by the surfactant 
molecules previously adsorbed at the interface. The surface active components of lung 
surfactant have very low CMCs and they adsorb at the interface, not as single molecules 
diffusing from the subsurface, but as vesicles that interact with the interface in a coalescence 
resembling process, with its own activation energy (Saad et al., 2010). 

NON-DIFFUSION CONTROLLED ADSORPTION 

Considering mentioned above limitations of the diffusion-controlled model of adsorption in 
pulmonary surfactant systems, several other models were developed to fit the experimental data 
obtained in measurements with the use of oscillatory techniques, such as captive bubble, 
pendant drop and constrained sessile drop (Saad et al., 2010). Most of these models are based 
on the Langmuir hypothesis about the nature of the adsorbed layer considering that there is an 
equilibrium between the subsurface and the bulk of the solution. The rate of adsorption can be 
written as the difference between adsorption and desorption as follows (Miller et al., 1994): 

maxmax
0 1






















da kck

dt
d     (2) 

where is the surface concentration, max is the maximum equilibrium surface concentration, 
c0 is the bulk surfactant concentration, ka is the adsorption coefficient, kd is the desorption 
coefficient. However, such model can yield reasonable values only for less surface active 
materials (Pan et al., 1998). 
In another model, transport of surfactant to the interface is assumed to be adsorption-limited as 
opposed to diffusion-limited (Ingenito et al., 1999; Morris et al., 2001). Several assumptions 
are adopted; one is that there exists a maximum surfactant concentration to which the interface 
can be dynamically packed, and when interfacial area is reduced from this point, surfactant is 
squeezed out from the surface. Another assumption is that transport of surfactant to the interface 
is adsorption rather than diffusion limited. When the interfacial concentration of surfactant is 
less than its maximum equilibrium value, adsorption and desorption are controlled by Langmuir 
kinetics, while for interfacial surfactant concentrations between the maximum equilibrium 
value and the maximum packing concentration, the surfactant is frozen in the surface and can 
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neither adsorb nor desorb. The kinetics of adsorption and desorption are defined in this model 
by three interfacial surface concentration () regimes: 

    


deqa kckA
dt
Ad

0 , eq   (3a) 

  0

dt
Ad ,  maxeq    (3b) 

 
dt
dA

dt
Ad

max
 , max    (3c) 

where A is the interfacial area, ka is the adsorption coefficient, c0 is the bulk surfactant 
concentration kd is the desorption coefficient, eq is the maximum equilibrium surface 
concentration and max is the maximum dynamic surface concentration (collapse). 
Recently, to overcome the limitations of mentioned above models, which give results far from 
experimental data, Saad et al. (Saad et al., 2010; 2012) developed so called Compression-
Relaxation Model (CRM).The model is based on the assumption that the dynamic surface 
tension response is governed by simultaneous changes of surface elasticity, adsorption and 
desorption of lung surfactant components: 
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where A is the interfacial area, ka is the adsorption coefficient, kr is the relaxation coefficient, 
min is the minimum surface tension reached in the experiment, eq is the equilibrium surface 
tension, c is the elasticity of compression, e is the elasticity of expansion. However, CRM can 
be only applied to fit the dynamic surface tension of drops of lung surfactant preparations 
subjected to compression/expansion cycles in a constrained sessile drop device. In case of 
devices using maximum bubble pressure (MBP) method to measure dynamic surface tension, 
another theoretical description is necessary.  
Considering the fact that during ordinary experiment employing MBP technique, in a measuring 
cell bubble formation and flow appear in the range of very short surface lifetimes, it is justified 
to analyze another conception of description of the transport stage, as Eq.(1) is no longer 
applicable in such conditions. Because of that, authors propose to employ a macroscopic model 
(Sosnowski 2006), based on the conception of the mass transfer coefficient in liquid phase, to 
describe pulmonary surfactant transport from the bulk solution to the air-water interface under 
dynamic conditions, typical for MBP measurement. Main assumptions are: (i) adsorption 
process is divided in two steps – surfactant transport from the bulk liquid phase to the subphase 
close to the bubble surface and surfactant adsorption on the interface; (ii) due to symmetrical 
growth of the bubble, homogenous distribution of surface concentration is considered; (iii) main 
decrease of surfactant concentration occurs in the vicinity of the bubble surface; (iv) the area 
of surfactant penetration to subphase is equal to temporary value of the bubble surface; (vi) 
Langmuir adsorption isotherm, Frumkin equation of state and Langmuir equation describing 
the rate of adsorption on the surface [Eq. (2)] are applicable; (vii) the value of the mass transfer 
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coefficient is based on the classical dimensionless correlation equations. The model consists of 
equations as follows: 

 nonadnon
b

b
acnonc

non ckk
dtA

dAkkck
dt

dc











  (5a) 















dtA
dAkckck

dt
d

b

b
dnonanonnona

non   (5b) 

where cnon is the dimensionless surfactant concentration in the subphase, kc is the mass transfer 
coefficient, ka is the adsorption coefficient, Ab is the bubble surface, non is the dimensionless 
surface concentration, kd is the desorption coefficient,  is the coefficient of surfactant 
distribution between bulk phase and subphase. First attempts to fit the experimental data 
obtained with the use of bubble tensiometer BP2 (Kruss, RFN) during measurements with 
model pulmonary surfactant Survanta (Abbott Laboratories, France) are quite promising. Fig.1 
shows comparison of results of dynamic surface tension measurement to model calculations, in 
which Frumkin equation of state was used to obtain surface tension out of dimensionless surface 
concentration non.  

 
Figure 1. Comparison of model calculations with experimental data obtained for Survanta 

solution containing 0.75 mg/ml phospholipids in physiological salt in 25oC (details of 
experimental protocol in: Kramek-Romanowska et al., 2015). 

 
Planned further analysis of broad experimental data obtained by authors in dynamic surface 
tension experiments employing BP2 tensiometer (Kramek-Romanowska and Sosnowski, 2014; 
2015; Kramek-Romanowska et al., 2015) help evaluate fully the accuracy of the proposed 
model. 

CONCLUSIONS 

In this work main existing models of adsorption dynamics of model pulmonary surfactant are 
presented. The diffusion controlled model assumes that the diffusional transport of interfacially 
active molecules through the bulk is the rate limiting process and that the adsorption is 
instantaneous. However, the applicability of the model to pulmonary surfactant is disputable 
according to some authors. Among non-diffusion controlled models, there are various 
conceptions of process description, but none of them is really universal. In fact, it may be 
suggested that the adsorption process in multicomponent biological systems like pulmonary 
surfactant is a set of complex phenomena, which cannot be modelled by several simple 
equations suitable to fit data obtained from all experimental techniques and devices. 
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Consequently, there is a need to develop easily applicable models describing satisfactorily 
results collected from different measurement methods. CRM model and model proposed by 
authors fulfil this requirement at least to a certain extent. 
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ABSTRACT 

In this work the cleaning of diesel fuel by filtration was studied. The research is focused on the effect 
of solid particles on the water separation performance of coalescence filters. The fibrous media were 
fabricated in-house from polyester (PBT – polybutylene terephthalate) using the melt-blow 
technique. The experiments were carried out in a test rig, where the centrifugal pump was applied 
for emulsification of water and suspended particulates fed upstream the pump. Two grades of 
particles were used in experiments. The results show a pronounced effect of the particles wettability 
on the separation performance, i.e. efficiency and corresponding pressure drop. The hydrophobic 
Arizona Test Dust A3 (medium) showed a detrimental effect on the coalescence when deposited 
within the filter structure, while hydrophilic iron oxide particles (hematite) improved the filter 
performance comparing to experiments with pure water as the dispersed contaminant. 

 

Keywords: coalescence, diesel fuel filtration, emulsified water separation 

 

INTRODUCTION 

The role of diesel filters is to remove both solid particles and dispersed water droplets. Standard 
test methods used to evaluate performance of filters define test conditions, properties of liquids, 
particles and dispersions which must be met to comply with industrial standard (such as ISO 
19438 for particles, and SAE J1488 or SAE J1839 for water droplets). However, those tests are 
quite often performed separately to estimate the removal efficiency of both dispersed 
contaminants, hence tests are carried out in non-realistic conditions. In addition, the properties 
of diesel fuel as defined in standard test methods often do not correspond to real application, 
which in turn has a significant effect on the filter performance. In particular, the high variability 
of the water-diesel interfacial tension (IFT) strongly depends on the fuel origin or additives 
applied, and in the case of fuels currently offered in the market this value can be significantly 
lower than defined in standard test methods (e.g. in the case of ultra-low sulfur diesel or 
biodiesel blends; Stanfel, 2009). To conform with the standards the IFT is increased, typical by 
clay filtration, which leads to much easier separation comparing to untreated fuel. Hence, a 
failure of filter operation can be observed in real process, although they passed test. In addition, 
the presence of solid particles can play an important role by affecting structural and surface 
properties of fibrous media. 
The research presented in this work is focused on the effect of solids particles on the water 
separation performance of coalescence filters. The geometry of a thick wall hollow cylinder 
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with an out-to-in flow arrangement was used to fit the recently patented novel design of diesel 
filter (Krasiński and Gradoń, 2016). The results presented in this work refer to operation of the 
coalescence element, which was tested separately (i.e. without the hydrophobic separator, 
which in 2-stage filter is located downstream) in a custom made mounting kit with a drainage 
tube attached to the bottom cap of the element to enable removal of collected water from the 
inner volume of the cartridge. 
 

MATERIALS AND METHODS 

The experiments were carried out in a test rig equipped with a glass housing where tested filters 
were mounted. The commercial grade of diesel fuel additized with Mixol S (lubricity enhancer, 
produced by Orlen) was circulated in a closed loop from the feed tank through the test housing, 
two cleaning filters and then clean fuel returned back to the tank. The centrifugal pump was 
used for circulation, and its role was also emulsification of the water and suspended particulates, 
which were fed upstream using the membrane dozing pump. Two types of particles were used 
in experiments: Arizona Test Dust A3 (ISO 12103-1 medium) and iron oxide purchased from 
Sigma-Aldrich. 
Test conditions were as follows: 

 test liquids: diesel fuel (continuous phase) and distilled water; interfacial tension 
10.8 mN/m; 

 flowrate 100 dm3/h (constant in all experiments); 
 inlet water concentration (undissolved water): 1500 mg/dm3; 
 concentration of solids: 10 mg/dm3. 

The filter media were fabricated in-house using the melt-blow technique. The dimension of the 
element were as follows: inner/outer diameter 90/115 mm, effective height approximately 
70 mm (total 80 mm). The polyester, polybutylene terephthalate, was selected as a material 
compatible with test liquids and based on previous studies its moderate wettability with water 
makes it suitable to perform as the coalescence structure for water-in-oil emulsions. Each 
experiment has been carried out twice and results have been averaged. During the experiment 
as the element becomes saturated with water and loaded with solid particulates transient values 
of following parameters have been determined: 

 pressure drop (every 5 minutes), 
 water concentration - coulometric Karl Fischer titration (every 30 minutes). 

The concentration of solids on the outlet have been measured at the end of experiment 
(gravimetric analysis of the particles collected on the 0.22 micron membrane). 
 

RESULTS AND DISCUSSION 

Experimental results show a pronounced influence of particles on the separation performance. 
The effect of solids strongly depends on properties of this contaminant. For commonly used 
Arizona Test Dust (grade A3 as per ISO 19438) the decrease of efficiency was observed (see 
Fig. 1). This can be explained by a hydrophobicity of silica based particles. When they are 
collected within the coalescence layer, the apparent properties of coated fibers become more 
hydrophobic, which is detrimental for the coalescence process due to fact that less water is 
collected on the fibers. This conclusion is justified by a lower pressure drop at the initial stage 
of testing when filter becomes saturated (see Fig. 2). At the end of test the pressure drop exceeds 
the steady-state dP for pure water-oil system as a result of filter blocking with captured solids. 
Although very often a dense packed structures can increase the coalescence efficiency 
regardless of their hydrophobicity (Krasiński and Wierzba, 2015) provided the specific surface 
area of the depth structure large. On the other hand the filter clogging with particles can promote 
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local jetting and redispersion, thus leading to a decrease of efficiency. The latter one can be a 
reason why at the end of the test for liquids contaminated with Arizona dust the water 
concentration on outlet monotonically increases (Fig. 2). 

 
Figure 1. Evolution of the pressure drop during the experiment for various contaminants on inlet 

 

 
Figure 2. Outlet water concentration for separation of pure water, and for simultaneous removal of water and 

solids 
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A different tendencies have been obtained for hydrophilic hematite solids (i.e. red iron oxide). 
Particles collected on filter fibers probably render the surface properties to become more 
hydrophilic (pure PBT has a very weak hydrophilic nature). As a result the saturation of filter 
media with water and observed pressure drop increased (Fig. 1). In consequence the efficiency 
of water removal has been greatly improved, especially at the end of the test when a significant 
amount of solids has been collected by a filter (Fig. 2). 
It was difficult to estimate the efficiency of solids removal in existing design of the test rig. 
Some of particles were capture by filters, but the amount was not sufficient to accurately 
estimate the mass using the gravimetric method. Nevertheless, an observation of drained water 
confirm that majority of iron oxide particles passed the filter, but did not contaminate the 
organic phase. Due to their hydrophilicity these particles were present mostly in water. It is 
likely that water during the detachment and drainage of the coalescence filter washed them out. 
The Arizona dust particles were mostly collected by initial layers of filter (i.e. on the inlet) – 
only small amount of them were observed in the drained water, and efficiency of removal based 
on solid concentration in diesel fuel upstream and downstream the filter was above 95% (for 
iron oxide it was around 80%). However, it should be pointed out that medium grade of Arizona 
Test Dust consists of larger particles than hematite used in this work, so the difference in 
efficiency of solid removal can arise from this fact. 
 

CONCLUSIONS 

The presented results show a high importance of solid contaminants on the performance of 
coalescence filters applied for removal of emulsified water from diesel fuel. The interaction 
between the dispersed contaminants, and between fibers and dispersed species can drastically 
affect the filter operation. Hence, a condition of filter testing for specific application should be 
reviewed to confirm its relevance to a real conditions. Very often the conditions and 
contaminants in the real process are not well defined, and consist of many various species. In 
some particular standard test methods the iron oxides is used as test particles (representing the 
corrosion of equipment, e.g. testing of jet fuel filters). As shown in this work the separation of 
water is facilitated with iron oxides, so one should bear in mind that lack of solids or different 
types particles can result in significantly worse performance of coalescing filters when 
operating in such conditions. 
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ABSTRACT 

A lot of chemical processes run on solid catalysts. If diffusion of reagents into pellet is slower than 
intrinsic chemical reaction rate, concentration of reagents inside pellet decreases. For strong 
diffusional limitations (i.e. for large Thiele modulus), concentration in the pellet center can even 
drop down to zero - the zone without reaction in a pellet is formed, it is so-called `dead zone`.  
As a consequence of this fact a part of pellet is not utilized and it is an important task to predict if 
dead zone occurs in a catalyst or not. 

Our investigations concerned with formation of dead zone: (i) necessary conditions i.e. type  
of kinetic equation for which dead zone can appear and (ii) sufficient conditions i.e. value  
of critical Thiele modulus. On the basis of simple mathematical transforms we analyzed  
an influence of pellet geometry and adsorption/thermal terms of kinetic equations on these 
conditions. 

Keywords: diffusion reaction processes, diffusional limitations, critical Thiele modulus 

 

INTRODUCTION 

Heterogeneous catalysis is a substantial part of chemical industry. Catalytic reactions require 
taking into account that overall rate of these processes involves both diffusion of the reactants 
to the catalysts and the reaction rate itself. A number of industrially important reactions  
are known to operate under conditions of falsified kinetics. A few typical examples are: 
methane steam reforming, reduction of nitrobenzene to aniline, hydrogenation of benzene  
to cyclohexane (an intermediate in production of nylon), oxidation of sulfur dioxide (sulfuric 
acid manufacture), and many important petrochemical reactions (Jayaraman  
and Doraiswamy, 1983). 
If diffusion into catalyst pellet is much slower than intrinsic chemical reaction rate, 
concentration of reactant inside pellet decreases rapidly. For strong diffusional limitations  
(i.e. for large Thiele modulus), concentration in the pellet center can even drop down to zero  
- in a pellet appears the zone without reaction (so called `dead zone`).  
Although, steady-state reaction and diffusion in porous catalysts was first modeled  
in the 1930s (Thiele, 1939), idea that mentioned zone could form in catalyst center was first 
proposed in early 1950s (Wheeler, 1951), and later studied more extensively by Aris  
and Temkin (Aris, 1975; Temkin, 1975). After that, except few articles, ‘dead zone’  
was disregard. Presently, this problem is more extensively investigate (Andreev, 2013; York et 
al., 2011). Previous research on ‘dead zone’ phenomena are rather poor, despite its importance. 
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If dead  zone occurs, catalyst cannot be fully utilized. To prevent this, chemical process should 
be run with different conditions or pellet should be designed in another way, i.e. smaller pellet 
radius (Thiele, 1967), catalyst pellet center do not fill with active sites. Moreover mathematical 
model requires different boundary conditions. York et al., 2011 showed that using improper 
boundary conditions can produce large errors, or results without physical meaning could be 
obtained. For these reasons it is an significant task to predict if such zone occur or not in a 
catalyst. 
Until now, conditions of dead zone formation are not fully formulated. There were considered 
the types of kinetic equations for which dead zone could appear (i.e. necessary conditions of 
dead zone formation). Satisfying them is insufficient to dead zone formation - diffusional 
limitations (Thiele modulus) must be sufficiently large i.e. Thiele modulus value should be 
larger than critical Thiele modulus. Unfortunately, critical Thiele modulus value is available 
only in the simplest cases. In the article is presented new, simple method of specifying of 
necessary conditions of dead zone formation in catalyst pellet of various geometries. Secondly 
we focused on influence of pellet geometry and adsorption/thermal parameters of kinetic 
equations on critical Thiele modulus values. 
It is also worth to notice that heterogeneous catalysis is not only one place, where rate of 
physicochemical process is limiting by diffusional mass transfer. We can easily find in scientific 
literature examples of such processes, i.e. gasification of charcoal, biochemical reactions with 
enzymes or cells immobilized on porous particles, mass transfer in solid-oxide and proton 
exchange membrane fuel cells (Bar-Ziv et al., 2001; Palazzi et al., 2001; Azimi and Azimi, 
2015; Cascaval et al., 2012; Zhang et al., 2014). It seems that methods developed in this article 
could be also transformed into models of mentioned processes and give the correct way to 
improve their efficiency. 
 

MATHEMATICAL BACKGROUD OF THE PROBLEM 

Further considerations will concern steady state diffusion with chemical reaction in catalyst 
pellet. The non-dimensional mass-balance equation of this process has a form: 

)c(R)
dx
dcx(

dx
d

x
1 2  


      (1)  

where Φ is a Thiele modulus, R(c) is a kinetic function and α is a geometry parameter (α = 0 
slab pellet, α = 1 cylindrical pellet, α = 2 spherical pellet). Assuming that reagent`s 
concentration drop down to zero in a center of pellet at x = x0 (0<x0<1), boundary conditions 
will take a form: 

   0
dx
dc,0)0x(c,1)1(c

0xx




                              (2),(3),(4)  

Multiplying both sides of Eq. 1 by 
dx
dcx2 2   .  Eq. 1 we take a form:  
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dx
d

dx
dcx2 22                         (5) 

It can be easily transformed to: 
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dx
dcx[(

dx
d 222                                       (6) 

and next: 
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           dc)c(Rx2])
dx
dcx[(d 222                                       (7) 

Integrating both sides of Eq. 7 from x = x0 to x and from c = 0 to c we obtain: 

    

c
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dx
dcx(                                       (8) 

and next: 
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Separating the variables in Eq. 9 and integrating it from x = x0 to x= 1 and from c =0 to c = 1 
leads to: 
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If we introduce x0 = 0 and Φ = Φcrit to Eq. 10, we receive: 
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                             (11) 

Where xcrit (c) is a critical concentration profile in implicit form. Calculating critical Thiele 
modulus from Eq. 11 is not simple. Firstly, implicit critical concentration profile for α = 1, 2 
should be known. Secondly, in many cases kinetic function R(c) must to be approximate, for 
example by Taylor series. Thirdly, external integral in right hand side of Eq. 11 must to be 
calculate numerically. Despite of these facts, one interesting conclusion could be bring from 
Eq. 11.: if at least one of integrals in Eq. 11 is divergent, Φcrit does not exist and dead zone do 
not form. More detailed description for slab geometry was presented in (Król et al., 2013). 
 

NECESSARY CONDITIONS OF DEAD ZONE FORMATION 

Convergence of both integrals from Eq. 11 can be used to developing of a general necessary 
condition of dead zone formation. It could be examined by comparison test (Leja, 1976).  
Let’s assume that: 
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Integrals I1, I2 are convergent if and only if integrals I1,p, I2,p are convergent, respectively.  
Convergence of integrals I1,p, I2,p states for necessary conditions of dead zone formation in slab 
pellet catalyst (Król et al., 2013). One can draw the following conclusion: necessary conditions 
of dead zone formation for cylindrical and spherical pellet are the same as for flat pellet.   
Using comparison test for flat pellet with few kinetic functions R(c), we receive necessary 
conditions collected in Table 1. 

 
Table 1. Necessary conditions of dead zone formation for any pellet geometry 

kinetic type kinetic equation necessary condition 
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 dead zone occur by vanishing of 
concentration of compound A 

W < 1  and  -1 ≤ n ≤ 1 
 dead zone occur by vanishing of 

concentration of  
both compounds 

W=1  and  -1 ≤ n + m ≤ 1 
 dead zone occur by vanishing of 

concentration of compound B 
W > 1  and  -1 ≤ m ≤ 1 

One can observe in Table 1 that both thermal and adsorption terms in kinetic equations have 
not influence on necessary condition of dead zone formation. Received conditions  
for isothermal power and Langmuir-Hinshelwood kinetics agree with previous results in 
literature (Garcia-Ochoa, 1988; York et al., 2011; Fedotov et al.,1985). Conditions for power 
kinetic of double compound reaction in one point disagree with recent Andreev`s considerations 
(Andreev, 2013). He showed in his paper that only exponent of most rapidly varying reagent 
determine if dead zone occur. He omit absolutely case when modulus W equals one. 
 
 
 
 

SUFFICIENT CONDITIONS OF DEAD ZONE FORMATION 
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Because critical Thiele modulus value is available for simple cases (isothermal power law type 
kinetic, non-isothermal zero order power law type kinetic (York et al., 2011)), it is desirable to 
develop some efficient methods of its calculating for more complex cases. It seems it could be 
done by using Eq. 11. In our recent paper we already described applicability of Eq. 11 to the 
case of slab catalyst pellet with reaction of  Langmuir-Hinshelwood (Król et al.,2013). 
Unfortunately, handling Eq. 11 for cylindrical and spherical pellet requires critical 
concentration profile. So that for this geometries, we propose another algorithm to compute 
critical Thiele modulus value. 
Multiplying Eq. 1 by 

dx
dc2  and integrating it from x= 0 to x = 1 (from c = 0 to c =1) gives us: 
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And next: 
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Further procedure will be based on Eq. 17.  
First step of our algorithm requires to guess a form of function )x(f

dx
dc

 . Next parameters  

of function f(x) should be found by nonlinear optimization. Objective function is a sum  
of absolute differences between values of left and right side of Eq. 1 for at least 101 points from 
x = 0 to x = 1. On each optimization step Thiele modulus value is calculate from  
formula (17). After that, by introducing optimal form of function f(x) to Eq. 17, we obtain real 
value of critical Thiele   modulus. At the end checking plots are drawn for optimal form  
of function f(x) to examine differences and relative differences between values of left and right 
side of Eq. 1 for each points from x = 0 to x = 1. 
To test our algorithm we chose Langmuir-Hinshelwood kinetic equation of the form: 

                                                              
)c51(

c)51()c(R
n




                                                     (18) 

We calculated critical Thiele modulus values for each geometry of pellet for exponent  
and Eq. 18 for selected n-parameter values satisfy necessary condition of dead zone formation 
(see Table 1). Function f had a form: 

                                                             1i
10

1i
i xA)x(f 



                                                (19) 

Calculations were performed using CAS-type program (Maple). Results are presented  
on Fig. 1. Critical Thiele modulus value Φcrit increase as exponent n increase. Moreover, 
calculated values of  Φcrit are greatest for spherical pellet and smallest for slab pellet. 
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Figure 1. Critical Thiele modulus values  
for different pellet geometries and different values of exponent n 

Presented here algorithm is simple and precise. Its accuracy was proved by comparison  
of obtained results with those obtained using trial and error method and the inverse shooting 
method (Lee et al., 2005). Results are presented in Fig 2-4. For all three geometries  
of pellet, values of Φcrit obtained from algorithm and mentioned methods well agree. 
Differences between them are smaller than 0.04 (slab pellet), 0.05 (cylindrical pellet), 
0.065(spherical pellet) and for this reason they can be treated as negligible. 
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 Figure 2. Critical Thiele modulus values for slab pellet obtained from the presented algorithm  

and by using inverse shooting method 
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Figure 3. Critical Thiele modulus values for cylindrical pellet obtained from the presented algorithm  

and by using inverse shooting method 
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Figure 4. Critical Thiele modulus values for spherical pellet obtained from the presented algorithm  

and by using inverse shooting method 

 
CONCLUSIONS 

In this paper was presented simple method of determining necessary conditions of dead zone 
formation. Application of this method to most often used kinetic equations shows that these 
conditions depend only on kinetic parameters. Both thermal/adsorptions therms do not have 
influence on these conditions. Moreover the necessary conditions are the same for each pellet 
geometry (slab, cylindrical and spherical). 
A new algorithm of calculation a critical Thiele modulus value Φcrit (i.e. sufficient conditions 
of dead zone formation) was presented. It makes possible fast and simple numerical calculations 
of Φcrit - value for specific kinetic equation without inconvenient trial and error calculations. 
The proposed algorithm allows to calculate of critical Thiele modulus value with high precision. 
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STRESZCZENIE 

Realizowany w latach 2010-2015 Strategiczny Program Badawczy „Zaawansowane technologie 
pozyskiwania energii” miał na celu opracowanie rozwiązań dla sektora energetycznego, 
zapewniających spełnienie wymogów polityki energetyczno-klimatycznej Unii Europejskiej. 
Jednym z elementów tej polityki jest konieczność obniżenia emisji CO2 z sektora energetycznego 
min. poprzez zastosowanie technologii usuwania ditlenku węgla tzw. CCUiS (z ang. Carbon Capture 
Utilization andnd Sequestration). W artykule zaprezentowano efekty prac badawczych nad 
rozwojem technologii usuwania CO2 ze spalin bloków węglowych, poprzez proces jego chemicznej 
absorpcji w roztworach amin. W badaniach skoncentrowano się na poszukiwaniu rozwiązań 
obniżających energochłonności procesu wychwytu ditlenku węgla poprzez dobór odpowiednich 
roztworów absorpcyjnych oraz zastosowanie modyfikacji procesowych instalacji wychwytu CO2. 
Opracowane rozwiązania zweryfikowano w trakcie badań z wykorzystaniem instalacji pilotowej 
aminowego usuwania CO2 ze spalin rzeczywistych bloków węglowych Grupy Tauron (ponad 2000 
godzin pracy).  W efekcie zastosowanych rozwiązań oraz optymalizacji parametrów procesu 
wychwytu CO2, udało się obniżyć zapotrzebowanie cieplne procesu regeneracji sorbentu z 4,26 do 
poziomu 3,16 MJ na kg usuniętego CO2.  

 

Słowa kluczowe: ditlenek węgla, usuwanie CO2, Carbon Capture, absorpcja chemiczna  

 

WPROWADZENIE 

W Polsce, w 2015 roku, moc zainstalowana w elektrowniach przekroczyła 40 GW  
(ok. 94% mocy to elektrownie i elektrociepłownie zawodowe). Elektrownie zawodowe opalane 
węglem kamiennym i brunatnym (29,8 GW), stanowią łącznie ponad 78% całkowitej mocy 
zainstalowanej w Krajowy Systemie Elektroenergetycznym (KSE). Stopień dekapitalizacji 
majątku wytwórczego krajowej elektroenergetyki jest bardzo duży, i wynika z faktu że, średni 
wiek bloku energetycznego to ok. 40 lat. Po dłuższym zastoju inwestycyjnym w KSE, w latach 
2008-2011, oddano do eksploatacji trzy nowoczesne bloki na parametry nadkrytyczne w 
Elektrowniach: Pątnów (460 MW), Łagisza (460 MW) i Bełchatów (858 MW). W ostatnich 
latach podjęto również decyzje o realizacji inwestycji w Elektrowniach: Kozienice, Opole, 
Jaworzno III (bloki na węgiel kamienny klasy 900-1000 MW), Turów (blok 460 MW na węgiel 
brunatny) i w Elektrociepłowniach: Stalowa Wola, Włocławek (bloki gazowo-parowe klasy 
460 MW), Płock (blok gazowo-parowy 596 MW) i Gorzów (blok gazowo-parowy 125 MW) 
(Bartosik i in.,  2016). Pomimo w/w inwestycji odnowienie istniejącego potencjału (z uwagi na 
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przyjęty okres eksploatacji bloków węglowych 40-45 lat) wymaga wybudowania w ciągu 
najbliższych kilkunastu lat źródeł o łącznej mocy od 12 do 16 GW. Zaostrzona dyrektywa o 
emisjach przemysłowych (IED), obowiązująca od 2016 r., implikuje konieczność wyłączenia 
części najstarszych bloków, o łącznej mocy 4 ÷ 6 GW (Bartosik i in.,  2016). W konsekwencji 
konieczne jest podjęcie decyzji o kierunkach dalszego działania i rozwoju KSE, mając na 
uwadze uwarunkowania polityki energetyczno-klimatycznej UE, ale przede wszystkim 
zapewniające bezpieczeństwo energetyczne kraju.  
 Pomimo działań UE (Pakiet 3X20, Pakiet klimatyczny z 2014 r. czy porozumienie 
klimatyczne z Paryża – COP21 z 2015 r.) zmierzających do dekarbonizacji procesów 
wytwarzania energii elektrycznej i ciepła, zużycie węgla w ostatnich latach wzrosło (wzrost o 
21% w Indiach, o 14% w Chinach, o 11% w Rosji i o 3% w Niemczech w latach 2010-2013). 
Światowa produkcja energii elektrycznej z węgla w 2012 r. wyniosła 9168 TWh, co stanowi 
40,4% całości produkcji świata (22668 TWh) (Bartosik i in.,  2016). Analizując światowe 
prognozy można wnioskować, że w najbliższej przyszłości węgiel będzie nadal stanowił 
kluczowy nośnik energii pierwotnej, gwarantujący bezpieczeństwo energetyczne gospodarek 
wielu krajów, w tym Polski (Ministerstwo Gospodarki, 2015). 
 W związku z powyższym rozważany krajowy „energy mix” na najbliższe dekady 
obejmować będzie rozwój odnawialnych źródeł energii (OZE) do około 20%, energetyki 
gazowej na poziomie ok. 15%, energetyki jądrową z udziałem nawet do 20% i energetyki 
węglowej na poziomie ok.45 % (Bartosik i in.,  2016). Zmianę udziałów poszczególnych paliw 
w perspektywie do 2050 roku, można znaleźć również w dokumencie rządowym 
przedstawionym w zeszłym roku (Ministerstwo Gospodarki, 2015).  Dla realizacji celów 
„3x20%” Pakietu energetyczno-klimatycznego UE, Polska ma obowiązek uzyskania w 2020 r. 
produkcji energii ze OZE na poziomie 15% finalnego zużycia energii, w 2013 r. udział ten 
wynosił ok. 12% . Moc zainstalowana OŹE na dzień 23.06.2015 wyniosła 6332,956 MW. 
(Bartosik i in.,  2016). Należy również pamiętać że, z uwagi na ryzyko związane z wpro-
wadzeniem do KSE w 2025, nowego źródła energii jakim jest energetyka jądrowa,  
w przypadku opóźnień w budowie i uruchomieniu pierwszych jednostek wytwórczych  
(z powodu m.in. oporów społecznych, wysokich kosztów inwestycyjnych), źródło to  będzie 
musiało być zastąpione innym nośnikiem, głównie węglem.  
 Uwzględniając zobowiązania krajów członkowskich do obniżenia do roku 2030 emisji 
CO2 o 40%, i konieczność odbudowy mocy KSE w najbliższych latach, konieczne staje się 
zastąpienie starych bloków, nowoczesnymi jednostkami budowanymi w technologii na 
parametry nadkrytyczne i ultra nadkrytyczne, charakteryzującymi się sprawnością netto 
wytwarzania energii elektrycznej na poziomie 45÷46%. Uzyskany wzrost sprawności  
z poziomu 32÷33% dla starych bloków, skutkuje 30% obniżeniem emisji CO2 i pozwala 
osiągnąć wskaźnik emisji CO2 nowych bloków nadkrytycznych na poziomie ok.  
750 kg/MWh.  Możliwość zastosowania technologii wychwytywania, składowania lub 
utylizacji CO2 (CCSiU – Carbon Capture Storage and Utilization) pozwoli w najbliższej 
perspektywie czasowej uzyskać wskaźnik emisji jak w układach gazowych, wynoszący ok. 640 
kg CO2/MWh lub w dłuższej perspektywie czasowej dalsze jego obniżenie. Aby jednak można 
mówić o takim rozwiązaniu problemu emisji CO2, muszą zostać opracowane pełnoskalowe, 
niezawodne systemy wychwytu CO2, oparte na sprawdzonych technologiach. 

Aktualnie ceny zakupu uprawnień do emisji CO2 kształtują się na niskim poziomie ok. 
10EUR, jednak zgodnie z prognozą (Ministerstwo Gospodarki 2015) ceny te będą rosnąć. 
Dodatkowo działania UE zmierzające do obniżenia ilości dostępnych na rynku uprawnień, mają 
na celu podniesienie cen uprawnień i w konsekwencji zintensyfikować działania zmierzające 
do rozwoju niskoemisyjnych technologii oraz OZE w systemie elektroenergetycznym UE. 

Ponad pięcioletni strategiczny program badawczy finansowany przez Narodowe 
Centrum Badań i Rozwoju w latach 2010-2015 miał na celu opracowanie rozwiązań dla sektora 
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energetycznego, przygotowując go do spełnienia wymogów pakietu 3*20, m.in. poprzez wzrost 
sprawności wytwarzania energii, rozwój nowoczesnych technologii pozyskiwania energii, oraz 
obniżenie emisji gazów cieplarnianych z sektora elektroenergetycznego. Jednym z pod-
stawowych elementów prowadzonych badań nad obniżeniem emisji CO2 z bloków węglowych, 
były prace nad rozwojem technologii wychwytu CO2 ze spalin, metodą absorpcji chemicznej. 
 

BADANIA PROCESU WYCHWYTU CO2 ZE SPALIN 

Zadanie badawcze 1 - Strategicznego Programu Badawczego „Zaawansowane technologie 
pozyskiwania energii”, poświęcone zostało klasycznym blokom węglowym, stąd w ramach 
opracowania rozwiązań obniżających emisję CO2 ze spalin zdecydowano się na rozwój 
absorpcyjnych metod usuwania CO2. Spośród wielu możliwych do zastosowania metod 
wychwytu CO2 ze strumieni gazowych (absorpcja chemiczna, absorpcja fizyczna, adsorpcja, 
metody membranowe, kriogeniczne) (Wilcox 2012; Sciążko i in. 2015), uwzględniając stopień 
dojrzałości technologicznej stosowanych rozwiązań oraz możliwości ich implementacji w 
energetyce zawodowej, zdecydowano się na rozwój technologii wykorzystującej absorpcję 
chemiczną CO2 w roztworach amin. Technologia ta jest znana od lat i wykorzystywana w 
procesach oczyszczania gazów ze składników kwaśnych np. gazów rafineryjnych, gazu 
ziemnego (Kohl 1997), a także w kilku przypadkach w procesach pozyskiwania CO2 ze spalin 
bloków energetycznych (USA, Kanada) jednak w skali nieodpowiadającej zawodowym 
blokom energetycznym. Badania podjęte przez Instytut Chemicznej Przeróbki Węgla przy 
współpracy z Partnerami przemysłowymi Tauron Polska Energia S.A. i Tauron Wytwarzanie 
S.A. miały na celu rozwój tej technologii w kierunku obniżenia jej energochłonności i 
dostosowania do wymagań sektora energetycznego.  
Obniżenie energochłonności procesu absorpcji CO2 możliwe jest poprzez dobór 
odpowiedniego roztworu absorpcyjnego, intensyfikację procesów wymiany ciepła i masy 
dzięki modyfikacjom technicznym rozwiązań aparaturowych oraz modyfikacjom procesowym 
całego układu wychwytu CO2 (Wilk i in. 2013; Ściążko i in. 2015, Spietz 2014, Stec 2015). 
Aby osiągnąć założony cel obniżenia energochłonności procesu wychwytu CO2 metodą 
chemisorpcji CO2 w roztworach amin i weryfikacji tych wyników w warunkach rzeczywistego 
bloku energetycznego, prace w ICHPW podzielono na kilka etapów. Pierwszym z nich były 
badania sorbentów aminowych w skali laboratoryjnej, mające na celu charakterystykę ich 
właściwości sorpcyjnych. Stąd badania sorbentów obejmowały pomiar pojemności 
absorpcyjnej, kinetyki absorpcji oraz prężności par różnego rodzaju roztworów mono  
i wieloskładnikowych w różnych temperaturach prowadzenia procesu absorpcji CO2. Z uwagi 
na odmienne właściwości różnego rodzaju amin, w badaniach starano się dobierać tak składniki 
roztworów aby obniżyć zapotrzebowanie cieplne procesu desorpcji CO2, poprawić kinetykę 
absorpcji oraz zwiększyć pojemność absorpcyjną sorbentu, czy też poprawić odporność na 
degradacje sorbentu. Poprawa tych właściwości sorpcyjnych roztworów znajduje bowiem 
odzwierciedlenie w kosztach CAPEX i OPEX instalacji wychwytu CO2. Zwiększenie 
pojemności sorpcyjnej skutkuje zmniejszeniem ilości roztworu krążącego w instalacji, co w 
konsekwencji pozwala zmniejszyć gabaryty kolumn, obniżyć zapotrzebowanie cieplne w 
procesie regeneracji (mniej cieczy do podgrzania), obniżyć wydajności pomp wymuszających 
obieg cieczy i ostatecznie obniżyć koszty operacyjne. Poprawa kinetyki absorpcji wpływa na 
zmianę czas kontaktu spalin z cieczą w absorberze, tzn obniżenie wysokości kolumn 
absorpcyjnych – przekładające się na koszty inwestycyjne tych kolumn. Najważniejszym 
jednak jest obniżenie ciepła absorpcji takiego roztworu, ponieważ znajduje ono 
odzwierciedlenie w koszcie energii potrzebnej do regeneracji roztworu.  

W badaniach sorbentów przebadano następujące układy roztworów 
- Układ amina I-rz/amina z zawadą steryczną/ciecz organiczna/aktywator/H2O  
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- Układ amina z zawad  steryczn /amina III-rz/ciecz organiczna/aktywator/H2O , 
- Układ amina I-rz/amina III-rz/ciecz organiczna/aktywator/H2O 

Punktem odniesienia dla badań komponowanych roztwor w były wyniki uzyskane dla 
roztworu bazowego jakim jest wodny rotw r 30% (wag) monoetanoloaminy tzw MEA. Aminy 
I-go rz du (np. MEA) charakteryzuj  si  dobr  kinetyk  procesu absorpcji, natomiast wysokie 
ciepło absorpcji w ich przypadku skutkuje wysokim zapotrzebowaniem cieplnym  
w procesie regeneracji. Aminy III – rz dowe (np. N-metylodietanoloamina – MDEA), 
charakteryzuj  si  niskimi ciepłami absorpcji – po danymi w procesie obni enia 
energochłonno ci, niestety słaba kinetyka absorpcji CO2 wymaga poprawy poprzez dodatek 
aktywator w np. piperazyny (PZ).  Dodatek amin z zawad  steryczn  (np. 2-Amino-2-methyl-
1-propanol -AMP) pozwala poprawi  stabilno  sorbentu, dzi ki ich odporno ci na degradacj  
powodowan  zanieczyszczeniami obecnymi w spalinach np. SO2. Na rysunku 1 przedstawiono 
por wnanie pojemno ci absorpcyjnych dla wybranych roztwor w absorpcyjnych. 

 
 

Rysunek 1. Por wnanie pojemno ci absorpcyjnych wybranych roztwor w 
Komponuj c roztwory wieloskładnikowe mo na uzyska  r ne ich wła ciwo ci (Khol 1997  
Wilcox 2012  Wilk i in. 2013, ci ko i in. 2015  Wilk i in. 2015), st d kolejnym etapem  
w badaniach było sprawdzenie ich zachowań w procesie absorpcji i desorpcji CO2 w skali 
laboratoryjnej – 5 m3/h spalin komponowanych z gaz w technicznych. Przed przyst pieniem 
do badań pilotowych na rzeczywistych spalinach bloku w glowego, wybrane w etapie 
laboratoryjnym, najbardziej obiecuj ce roztwory były badane w skali p łtechnicznej –  
100 m3/spalin z wykorzystaniem instalacji znajduj cej si  w Centrum Czystych Technologii 
W glowych – cz  technologiczna w Zabrzu. Po pozytywnym przej ciu test w, ostatecznej 
weryfikacji wła ciwo ci wytypowanych roztwor w – przede wszystkim ich energochłonno ci 
w procesie regeneracji, dokonywano w testach z wykorzystaniem pilotowej instalacji 
aminowego usuwania CO2 ze spaliny pracuj cego bloku energetycznego nale cego do Tauron 
Wytwarzanie S.A. 

Po pozytywnym przej ciu test w, ostatecznej weryfikacji wła ciwo ci wytypowanych 
roztwor w – przede wszystkim ich energochłonno ci w procesie regeneracji, dokonywano  
w testach z wykorzystaniem pilotowej instalacji aminowego usuwania CO2 ze spaliny 
pracuj cego bloku energetycznego nale cego do Tauron Wytwarzanie S.A.  

Na rysunku 2 przedstawiono zmian  sprawno ci i energochłonno ci procesu regeneracji 
dla r nych mocy elektrycznej wyparki instalacji pilotowej, wynikaj ce z zastosowania 
r nych roztwor w absorpcyjnych: MEA oraz AMP/PZ.  



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

628 
 

 
Rysunek 2. Porównanie wpływu ilości dostarczanej energii elektrycznej do wyparki kolumny desorpcyjnej na 

sprawność usuwania CO2 i potrzebną energię regeneracji brutto dla różnych roztworów sorpcyjnych  

Na rysunku 3 przestawiono proces skalowania rozwijanej technologii usuwania CO2, 
odpowiadający kolejnym etapom badań prowadzonych w ICHPW w ramach strategicznego 
programu badawczego. W ramach rozwoju technologii usuwania CO2 metodą aminową, 
starano się na każdym kolejnym etapie modyfikować proces w kierunku poprawy sprawności 
absorpcji i obniżenia energochłonności (Le Moullec i in. 2011). 

 

 
Rysunek 3. Powiększanie skali instalacji aminowego usuwania CO2  

W ramach powiększania skali instalacji budowanych w ICHPW, instalacja laboratoryjna 
została zaprojektowana w układzie klasycznym absorpcji-desorpcji sorbentu, instalacja  
w skali półtechnicznej została zmodyfikowana poprzez zastosowanie rozdzielonych strumieni 
sorbentu, natomiast instalacja pilotowa oprócz rozdzielonych strumieni została dodatkowo 
wyposażona w układ rekuperacji ciepła zabudowany w desorberze. 
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BADANIA PILOTOWE 

W latach 2013-2015 zesp ł badawczy IChPW-TAURON przeprowadził w skali pilotowej 
badania procesu usuwania CO2 ze spalin pochodz cych z pracuj cych blok w energetycznych 
opalanych w glem, odpowiednio w Elektrowni aziska (2013 i 2015) oraz w Elektrowni 
Jaworzno II - (2014), nale cych do Tauron Wytwarzanie S.A. Schemat instalacji pilotowej 
aminowego usuwania CO2 ze spalin, przedstawiono na rysunku 4. Instalacj  Pilotow  
wyposa ono w moduł gł bokiego odsiarczania spalin, w kt rym prowadzi si  absorpcj  SO2 w 
wodnym roztworze w glanu i wodorow glanu sodu z wytworzeniem kwa nego siarczanu(IV) 
sodu. Rozwi zanie takie pozwala wyeliminowa  problemy degradacji amin zwi zane z 
wysokim st eniem SOx w spalinach kierowanych do absorbera.   
 

 
Rysunek 4. Schemat technologiczny Instalacji Pilotowej aminowego usuwania CO2 

 
 Wła ciwy moduł usuwania ditlenku w gla ze spalin składa si  z dw ch podstawowych 
aparat w, kolumny absorpcyjnej i desorpcyjnej oraz systemu wymiennik w ciepła. System 
poł czeń rurowych i odpowiednio zabudowanych zawor w pozwala bada  proces w układzie 
standardowym przepływu sorbentu, w układach z rozdzielonymi strumieniami sorbentu oraz  
z lub bez rekuperacji ciepła w desorberze (Spietz i in. 2014  Stec i In. 2015). Elastyczno   
i mo liwo ci pracy instalacji w r nych wariantach procesowych pozwoliły na 
eksperymentalne potwierdzenie pozytywnego wpływu zastosowanych modyfikacji na popraw  
sprawno ci absorpcji i/lub obni enie energochłonno ci procesu regeneracji sorbentu.  

Odległo  pomi dzy lini  operacyjn , a r wnowagow  jest miar  siły nap dowej 
procesu absorpcji CO2 w roztworze - rysunek 5 przedstawia por wnanie linii operacyjnych dla 
r nych wariant w procesowych: klasycznego J3.9, z mi dzystopniowym chłodzeniem J3.8, 
oraz z rozdzielonymi strumieniami J3.7.  Dla konfiguracji z rozdzielonymi strumieniami (J3.7) 
zmiana siły nap dowej (odległo  pomi dzy lini  operacyjn  a r wnowagow ) jest zauwa alna 
szczeg lnie dla niskiego zakresu ci nień CO2 (w cz ci g rnej kolumny absorpcyjnej), gdzie 
wpływa gł boko zregenerowany roztw r absorpcyjny. Stosunkowo wysoka siła nap dowa w 
cz ci g rnej kolumny absorpcyjnej poprawia sprawno  usuwania CO2. Dla układu 
procesowego z mi dzystopniowym chłodzeniem (test J3.8), gdzie zregenerowany roztw r 
wpływa zar wno na szczyt, jak i do rodkowej sekcji kolumny absorpcyjnej, zaobserwowano 
popraw  modułu dla wy szych ci nień cz stkowych CO2. Moduł nap dowy w g rnej cz ci 
absorbera dla testu J3.8 był podobny jak dla układu klasycznego J3.9. Ostatecznie dla 
konfiguracji z rozdzielonym strumieniem i mi dzystopniowym chłodzeniem uzyskano 
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odpowiednio 89% i 88% sprawności usuwania CO2 ze spalin, uzyskane sprawności były o ok. 
5% wyższe niż dla klasycznego wariantu procesowego. Uzyskane wyniki wskazuję na poprawę 
sprawności usuwania CO2 dzięki zastosowaniu rozdzielonych strumieni aminy średnio i 
głęboko zregenerowanej (Spietz i in. 2014; Stec i In. 2015). 
  

 
Rysunek 5. Porównanie linii operacyjnych kolumny absorpcyjnej dla różnych wariantów procesowych Instalacji 

Pilotowej w obecności linii równowag absorpcyjnych: J3.7 - rozdzielone strumienie roztworu absorpcyjnego, 
J3.8 - międzystopniowe chłodzenie kolumny absorpcyjnej, J3.9 - konfiguracja klasyczna  

 
Wyniki testów dla różnych konfiguracji procesowych instalacji pilotowej, zebrane w tabeli 1, 
przedstawiają zmianę sprawności usuwania CO2, stopni karbonizacji roztworu absorpcyjnego 
oraz zapotrzebowania cieplnego procesu wychwytu CO2 ze spalin. 
 

Tabela 1. Wybrane wyniki testów dla różnych wariantów procesowych CO2  

Nr 
testu. 

Konfiguracja 
procesowa 

Sprawność 
usuwania 
CO2 (%) 

Zapotrzebowanie 
cieplne regeneracji 
brutto (MJ/kgCO2) 

L/G 
(kg 
/kg) 

Strumień 
spalin 
(kg/h) 

Temp.w 
wyparce 
kolumny 
des. (°C) 

Stopień karbonizacji (mol 
CO2/ mol MEA) 

Nas. Zreg. Cz. 
Zreg. 

J2.12 Rozdzielone 
strumienie 86 3.82 5.7 292 109 0.51 0.30 0.48 

J2.13 Międzystopnio
we chłodzenie 80 4.15 5.4 292 105 0.50 0.38 0.38 

J2.14 Klasyczna 77 4.23 5.4 293 106 0.47 0.36 - 

J2.16 Klasyczna 75 4.36 5.0 293 106 0.46 0.34 - 

J2.17 Klasyczna 83 3.97 3.9 291 108 0.49 0.33 - 

J2.19 Rozdzielone 
strumienie 87 3.77 5.8 290 109 0.48 0.29 0.51 

J2.20 Rozdzielone 
strumienie 85 3.91 4.8 285 110 0.48 0.29 0.54 

J3.7 Rozdzielone 
strumienie 89 3.78 4.9 287 110 0.53 0.28 0.46 

J3.8 Międzystopnio
we chłodzenie 88 3.79 4.7 289 108 0.42 0.36 0.36 

J3.9 Klasyczna 84 3.98 4.7 289 108 0.50 0.36 - 

 
Z przedstawionych danych widać że dla konfiguracji rozdzielonych strumienie J3.7 uzyskano 
najwyższą sprawność usuwania CO2 – 89%, przy zapotrzebowaniu cieplnym na poziomie 3, 78 
MJ/kg usuniętego CO2. Wpływ modyfikacji procesowych na proces absorpcji CO2  
i uzyskiwane profile stężeń w kolumnie absorpcyjnej (moduł napędowy procesu absorpcji) 
potwierdzają różne stopnie karbonizacji roztworu absorpcyjnego zmierzone w trakcie badań. 
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Kolejnym bardzo wa nym elementem badań było potwierdzenie mo liwo ci obni enia 
energochłonno ci procesu regeneracji roztworu amin poprzez zastosowanie rekuperator w 
ciepła zabudowanych w desorberze. Wpływ rekuperacji ciepła na sprawno  proces w 
absorpcji CO2 i zapotrzebowanie cieplne procesu regeneracji 30% roztworu MEA 
zaprezentowano na rysunku 6. W tym przypadku gor cy roztworu aminy rednio 
zregenerowanej, jak i aminy gł boko zregenerowanej przed skierowaniem do absorbera, jest 
zawracany do kolumny desorpcyjnej, poprzez zabudowane wewn trz rekuperatory. 
Modyfikacja ta sprawia, e ciepło gor cego roztworu jest oddawane do wn trza kolumny 
regeneratora, zamiast by  wymieniane w wymiennikach poza kolumn , jak w klasycznych 
rozwi zaniach instalacji usuwania składnik w kwa nych. Rozwi zanie takie obni a straty 
cieplne do otoczenia. Ciepło oddawane poprzez rekuperatory powoduje wzrost temperatury w 
kolumnie desorpcyjnej i poprawia regeneracj  roztworu, co przekłada si  w ostateczno ci na 
obni enie energochłonno ci procesu regeneracji roztworu. 
 

  
 

Rysunek 6. Wpływ rekuperator w na skuteczno  pracy instalacji pilotowej (test P8.8 bez rekuperator w, test 
P8.9 z rekuperatorami) 

W ramach badań, dokonano r wnie  pomiar w emisji amoniaku (jako gł wnego produktu 
degradacji aminy) z instalacji pilotowej. Strumień oczyszczonych spalin (pozbawionych CO2), 
podczas standardowej pracy instalacji, zawierał około 40 ppm NH3 (około 30 mg/m3N), co 
potwierdza warto ci emisji podawane w literaturze. Badania wykazały, e emisja ta mo e by  
obni ona nawet o 10 ppm poprzez zwi kszenie strumienia wody w sekcji mycia wodnego.  

PODSUMOWANIE 

Realizacja badań w zakresie procesu usuwania CO2 ze spalin blok w w glowych 
potwierdziły mo liwo ci efektywnego zastosowania tego procesu w sektorze energetycznym 
dla cel w obni enia emisji CO2 do atmosfery. Szeroki zakres realizowanych prac pozwolił na 
pozyskanie wiedzy w bardzo wielu dziedzinach zwi zanych z realizacj  procesu wychwytu 
CO2 na drodze absorpcji chemicznej w roztworach amin, ukazuj c jednocze nie dalsze cie ki 
rozwoju tych proces w. Ostatecznie kilkadziesi t kampanii badawczych o ł cznej długo ci 
ponad 2000 godzin (tabela 2), dowiodło skuteczno ci tej technologii w r nych warunkach  
i wariantach technologicznych osi gaj c sprawno ci procesu wychwytu si gaj c  90%.  
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Tabela 2. Statystyka przeprowadzonych test w z wykorzystaniem instalacji pilotowej aminowego usuwania CO2  

 Elektrownia aziska 2013 Elektrownia Jaworzno 2014 Elektrowni aziska 2015 
Liczba kampanii  10 13 11 

Liczba test w 118 190 114 
Czas kampanii  550 h 850 h 830 h 

Ilo  wydzielonego CO
2
  20 000 kg 35 000 kg 38 000 kg 

 
Dzi ki zastosowaniu zaawansowanych modyfikacji procesowych udało si  potwierdzi  

eksperymentalnie mo liwo  obni enia energochłonno ci procesu o około 15% w stosunku do 
rozwi zania klasycznego.  Zastosowanie absorbentu wytypowanego na etapie badań 
laboratoryjnych, pozwoliło na dalsze obni enie zu ycia energii w procesie – rysunek 7.   
W konsekwencji, doboru optymalnych warunk w pracy dla nowego roztworu, uzyskano 
warto  wska nika zu ycia energii na poziomie 3,16 MJ/kgCO2 brutto, co jest wynikiem 
por wnywalnym do oferowanych komercyjnie technologii usuwania CO2.  

 

Rysunek 7. Zmiana energochłonno ci procesu wychwytu CO2 realizowanego w ramach badań instalacji 
pilotowej aminowego usuwania CO2 ze spalin blok w w glowych 

Zaproponowane w projekcie innowacyjne rozwi zania procesowe nie wyczerpuj  
mo liwych do zastosowań modyfikacji procesu absorpcji chemicznej w roztworach amin. 
Istniej  dalsze mo liwo ci w obszarze intensyfikacji procesu absorpcji, czy integracji cieplnej 
procesu. Szczeg lnie wa nym aspektem wydaje si  by  integracja cieplna wewn trz samej 
instalacji jak i jej integracja z blokiem energetycznym oraz optymalne wykorzystanie r deł 
ciepła generowanych wewn trz instalacji. Bardzo interesuj cym kierunkiem badawczym 
zwi zanym z procesami wychwytu CO2 ze spalin s  badania nad mo liwo ciami utylizacji CO2 
– wykorzystania odseparowanego strumienia ditlenku w gla (Aresta 2010  Czardybon  
i in. 2015).  

Rozwijana technologia wychwytu CO2 pozwala uzyska  strumień CO2, kt ry mo e 
stanowi  surowiec w syntezie chemicznej. Mo liwo  zagospodarowania CO2 pochodz cego  
z instalacji pilotowej poprzez syntez  metanu z CO2 i H2 (pochodz cego z elektrolizy wody 
zasilanej OZE) jest kolejnym wyzwaniem podj tym w ramach nowego projektu po wi conego 
magazynowaniu energii z OZE, finansowanego przez KIC Innoenergy (materiały prasowe) 
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SZYBKOŚĆ ŚCINANIA NA POWIERZCHNI KULISTYCH CZĄSTEK 
OPADAJĄCYCH W PŁYNACH NIENEWTONOWSKICH  
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STRESZCZENIE 

W pracy przedstawiamy wyniki pomiarów dotyczących określenia średniej wartości szybkości 
ścinania na powierzchni cząstki kulistej opadającej w płynach nienewtonowskich. Wykazano wpływ 
sprężystolepkości płynów na wartość szybkości ścinania i zaproponowano proste równanie 
korelacyjne opisujące dane doświadczalne z dokładnością ±5,75% . 
Słowa kluczowe: szybkość ścinania, ciecze nienewtonowskie, ciecze sprężystolepkie, opadanie 

 

WPROWADZENIE 

Zagadnienie określania średniej szybkości ścinania na powierzchni opadającej w płynie cząstki 
jest niezmiernie ważne przy opisie procesu opadania i sedymentacji cząstek w płynach 
nienewtonowskich. Opadanie cząstek stałych w płynach newtonowskich zostało bardzo dobrze 
opracowane w literaturze (Chhabra, 2006), natomiast opis opadania cząstek w płynach 
nienewtonowskich jest ciągle przedmiotem intensywnych badań. Szybkość ścinania na 
powierzchni cząstki opadającej w płynach nienewtonowskich określa się poprzez modyfikację 
zależności (1) stosowanej dla płynów newtonowskich poprzez wprowadzenie współczynnika 
poprawkowego.  Współczynnik ten został ściśle określony jedynie dla wąskiego zakresu 
właściwości reologicznych płynów nienewtonowskich.  
Szybkość ścinania w przypadku opadania cząstek w płynach newtonowskich wynosi: 

     
p

N d
v=γ 02

 (1) 

gdzie v0 – prędkość opadającej cząstki, dp – średnica opadającej cząstki.  
Dla opadania cząstek w płynach nienewtonowskich wartość ta jest większa i wynosi: 

 
p

NN d
vα(n)=γ 02

 (2) 

gdzie α (n) – współczynnik poprawkowy, będący funkcją parametru reologicznego n. 
Określenie wartości współczynnika α (n) jest wciąż przedmiotem badań. Celem pracy było 
określenie wartości tego współczynnika dla szerokiego zakresu zmian właściwości 
reologicznych płynów. 

CZĘŚĆ EKSPERYMENTALNA 

Badanie prędkości opadania cząstek w płynach nienewtonowskich przeprowadzono w 
szklanych kolumnach o średnicy 0,016 m i wysokości 0,2 m. W pomiarach stosowano stalowe 
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kuliste cząstki o średnicach od 0,8 do 2,8 mm. Jako media doświadczalne użyto wodne 
roztwory PAA Praestol o stężeniach  0,25%, 0,5% oraz 0,75%, Rokrysol WF 2S oraz 1% wodne 
roztwory politlenku etylenu PEO o masie cząsteczkowej 2 i 5 milionów. Właściwości 
reologiczne stosowanych mediów określono za pomocą reometru rotacyjnego Anton Paar 
model 308, stosując układ pomiarowy płytka-stożek o kącie nachylenia 1o. Określono również 
moduły G' i G'' w celu scharakteryzowania właściwości sprężystolepkich stosowanych mediów. 
Właściwości reologiczne mediów przedstawiono  w tabeli 1. Określana doświadczalnie 
wartości prędkości opadania cząstki v0 były wartościami uśrednionymi z dziesięciu pomiarów 
i zostały przedstawione na rys. 1. 

 
Rysunek 41. Prędkość opadania cząstek w płynach nienewtonowskich 

 
OMÓWIENIE WYNIKÓW 

Z uzyskanych pomiarów prędkości opadania cząstek w płynach nienewtonowskich określono 
wartość współczynnika poprawkowego α(n). Zostały one przedstawione w tabeli 1. 
 

Tabela 27. Parametry reologiczne i wartość współczynnika α(n) dla mediów doświadczalnych 

Ciecz n, - k, Nsn/m2  α(n) 

0,75% wodny roztwór Praestolu 0,381 2,826 1,53 
0,5% wodny roztwór Praestolu 0,501 0,727 1,74 
0,25% wodny roztwór Praestolu 0,658 0,121 1,41 
1% wodny roztwór PEO 5M 0,419 2,798 1,32 
1% wodny roztwór PEO 2M 0,601 0,832 1,46 
Rokrysol WF 2S 0,776 19,250 1,11 

Dla mediów wykazujących wyłącznie lepkie cechy nienewtonowskie doświadczalne wartości 
szybkości ścinania opisano równaniem (3). 

p
NN d

v
+n+n

)±(=γ 0
2

2
1

30,0210,995               (3) 

Opisuje ono własne dane doświadczalne z dokładnością ±5%. 
Zgodnie z zaprezentowanymi w literaturze wynikami (Chhabra, Uhlherr, Boger, 1980) 
sprężystolepkość roztworu obniża wartość współczynnika oporu ośrodka w zakresie wartości 
liczby Weissenberga, We > 0,1 o 26%. W badanym zakresie szybkości ścinania właściwości 
sprężystolepkie wykazały następujące roztwory: 0,75% wodny roztwór Praestolu, 1% wodny 
roztwór PEO 2M oraz 1% wodny roztwór PEO 5M. Dla tych roztworów policzono czasy 
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relaksacji i liczbę Weissenberga, która we wszystkich przypadkach przekroczyły krytyczną 
wartość We > 0,1. Wartości parametru α(n), po uwględnieniu korekty związanej ze 
sprężystolepkością roztworu, zostały opisane równaniem (4) i przedstawione na rys. 2.  

p
NN d

v
+n+n

=γ 0
2

2
1

334,1                                      (4) 

Na tym rysunku przedstawiono również krzywą teoretyczną, zaproponowaną w literaturze 
(Renaud, Mauret, Chhabra, 2004) dla lepkich płynów nienewtonowskich. 
 

 
Rysunek 42. Wartość parametru α(n) 

 
WNIOSKI 

W pracy wykonano szeroki zakres pomiarów wartości szybkości ścinania na powierzchni 
cząstki opadającej w płynach nienewtonowskich. Zaproponowano równanie korelacyjne (3) 
opisujące średnią wartość szybkości ścinania na powierzchni cząstki opadającej w lepkim 
płynie nienewtonowskim z dokładnością ±5%. oraz analogiczne równanie (4) dla opadania 
cząstek w płynach sprężystolepkich. Równanie (4) opisuje dane doświadczalne z dokładnością 
±6,5%. 
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STRESZCZENIE 

Najbardziej obiecującą metodą wychwytywania CO2 z gazów spalinowych jest absorpcja 
w wodnych roztworach amin.  W ostatnich latach badane są roztwory składające się z kilku 
składników: wolno reagującej z CO2 aminy trzeciorzędowej i aminy pełniącej funkcję aktywatora. 
W niniejszej pracy wyznaczono szybkość absorpcji CO2 w wodnym roztworze  
N,N-dietyletanoloaminy (DEEA) i aktywowanych roztworach DEEA. Jako aktywatory roztworu 
bazowego wykorzystano aminy z zawadą przestrzenną 2-amino-2-metylo-1-propanol oraz  
2-amino-2-metylo-1,3-propanediol (AMP i AMPD) oraz 3-metyloaminopropyloaminę (MAPA)  
z grupy poliamin. Doświadczenia wykonano dla roztworów o całkowitym stężeniu 2 M,  
w zakresie temperatur od 303 do 333 K. Największy wzrost szybkości absorpcji w stosunku do 
roztworu bazowego zaobserwowano dla aktywatora MAPA. Zastosowanie jako aktywatora aminy 
z zawadą przestrzenną (AMP, AMPD) nieznacznie wpływało na zwiększenie szybkości absorpcji 
CO2. 

 

Słowa kluczowe: wychwytywanie CO2, kinetyka absorpcji, N,N-dietyletanoloamina, mieszaniny amin 

 

WPROWADZENIE 

Absorpcja CO2 w roztworach amin jest jedną z najbardziej efektywnych metod wychwytywania 
ditlenku węgla z gazów spalinowych powstających podczas spalania paliw konwencjonalnych.  
Obecnie w instalacjach oczyszczających spaliny najczęściej stosuje się roztwór aminy 
pierwszorzędowej – monoetanoloaminy (MEA). Aminy pierwszo i drugorzędowe szybko 
reagują z CO2 tworząc karbaminiany. Reakcji powstawania karbaminianów towarzyszy 
wysokie ciepło absorpcji, dlatego regeneracja takich roztworów jest bardzo energochłonna. 
Obecnie prowadzone są liczne badania, których celem jest dobór absorbenta łatwiejszego w 
regeneracji niż MEA a jednocześnie charakteryzującego się wysoką zdolnością pochłaniania 
CO2. Ten warunek spełniają aminy trzeciorzędowe, które nie tworzą karbaminianów w reakcji 
z CO2, charakteryzują się niskim ciepłem absorpcji i większą pojemnością absorpcyjną niż 
aminy pierwszo i drugorzędowe. Ich wadą jest niska szybkość reakcji z CO2. W ostatnich latach 
wzrasta zainteresowanie wykorzystania roztworów składających się z kilku amin, w których 
jeden ze związków pełni funkcję aktywatora roztworu bazowego aminy trzeciorzędowej. 
Wśród proponowanych aktywatorów są aminy z zawadą przestrzenną tj. 2-amino-2-metylo-1-
propanol (AMP) i amino-2-metyl-1,3-propandiol (AMPD), które stosowane są jako dodatek w 
celu zmniejszenia kosztów regeneracji roztworu absorpcyjnego oraz reaktywne poliaminy np.  
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3-metyloaminopropyloamina (MAPA), w celu przyspieszenia szybkości absorpcji z reakcją 
chemiczną, przy zastosowaniu zalet rozpuszczalnika bazowego.  
Celem  niniejszej pracy było określenie szybkości absorpcji CO2 w roztworze bazowym DEEA, 
wyznaczenie kinetyki reakcji CO2 z DEEA oraz ilościowa ocena wpływu aktywatorów: AMP, 
AMPD i MAPA na szybkość absorpcji CO2 w roztworze DEEA. Wstępne badania kinetyczne 
i równowagowe dla układu CO2/DEEA/MAPA innych autorów (Svendsen i in., 2015) 
wykazały, że stężony roztwór tych amin tworzący w określonych warunkach układ dwufazowy 
może stanowić korzystną alternatywę dla powszechnie stosowanej  MEA.   
Wybrane dane literaturowe dotyczące kinetyki reakcji CO2 z badanymi aminami przedstawia 
tabela 1.  Podane stałe szybkości reakcji (k1) zostały wyznaczone przy wykorzystaniu różnych 
technik pomiarowych. Na podstawie podanych wartości można ocenić, że najwolniejszą aminą 
jest DEEA, natomiast poliamina MAPA reaguje z CO2 najszybciej.  

Tabela 1. Stałe szybkości reakcji CO2 w badanych aminach w temperaturze 303 K 

Amina k1 [m3/mol·s] Metoda badawcza Źródło 

DEEA 0,070 
0,059 
0,115 

 

reaktor z mieszadłem 
reaktor z mieszadłem 

technika zatrzymanego 
przepływu 

Kierzkowska-Pawlak, 2015 
Littel i in., 1990 

Li i in., 2007 

AMP 0,739 kolumna o ściankach 
zwilżanych 

Saha i in., 1995 

AMPD 0,382 kolumna o ściankach 
zwilżanych 

Yoon i in., 2003 

MAPA 25,48 kolumna dyskowa Majeed i in., 2013 
 

METODYKA POMIARÓW I APARATURA POMIAROWA 

W niniejszej pracy zbadano kinetykę absorpcji CO2 w wodnym roztworze  
N,N-dietyletanoloaminy (DEEA) i w mieszaninie DEEA z aminami z zawadą przestrzenną 
zawierającą pierwszorzędową grupę aminową (AMPD, AMP) oraz z poliaminą (MAPA).  
W badaniach wykorzystano odczynniki o następującej czystości: DEEA (Alfa, >99%), AMPD 
(Sigma-Aldrich, >99%), AMP (Sigma-Aldrich, >97%), MAPA (Sigma-Aldrich, >98%).  Skład 
roztworów oraz warunki pomiarów szybkości absorpcji CO2 przedstawiono  
w tabeli 2.  

Tabela 2. Warunki pomiarów kinetyki absorpcji CO2  

Skład wodnych roztworów Stężenie [M] T [K] 

DEEA 2  303, 318, 333 
DEEA+AMP 1,5+0,5 303 
DEEA+AMD 1,5+0,5 303 
DEEA+MAPA 1,95+0,05  

1,90+0,10  
1,80+0,20 

303 

 
Pomiary kinetyki absorpcji CO2 w wodnym roztworze DEEA oraz DEEA z aktywatorami 
przeprowadzono w pełni zautomatyzowanym kalorymetrze reakcyjnym (CPA 202, SyrrisLdt), 
którego podstawowym elementem jest reaktor zbiornikowy z płaską powierzchnią kontaktu faz 
gaz-ciecz zaprezentowany na rysunku 1.  Reaktor wyposażono w przegrody oraz dwa mieszadła 
umieszczone w fazie gazowej i ciekłej, które zamontowane były na jednym wale. W jego dolnej 
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części znajdowała się bateria Peltiera, która umożliwiła efektywne ogrzewanie i chłodzenie 
cieczy z dokładnością do ±0,1oC. Zmienne procesowe takie jak ciśnienie gazu, temperatura w 
reaktorze i w termostacie, szybkość obrotowa mieszadła, strumień wydzielanego ciepła 
rejestrowano co 2 sekundy. Opisany kalorymetr reakcyjny jest analogiczny do układu 
pomiarowego wykorzystywanego we wcześniejszych badaniach (Kierzkowska - Pawlak, 
2015). 
 

 
 

Rysunek 1. Reaktor zbiornikowy CPA 202 (SyrrisLdt) 

Badania kinetyki absorpcji CO2 w DEEA oraz w mieszaninie z aktywatorami AMP, AMPD  
i MAPA w warunkach izotermicznych polegały na pomiarze spadku ciśnienia gazu  
w reaktorze podczas absorpcji CO2 prowadzonej w sposób okresowy. Pomiary wykonywano 
przy początkowym ciśnieniu cząstkowym CO2 nieprzekraczającym 60 kPa. Proces prowadzono 
przy stałej szybkości obrotowej mieszadła wynoszącej 120 obr./min. Spadek ciśnienia CO2  
w pierwszych 30 sekundach procesu umożliwił wyznaczenie szybkości absorpcji CO2  
(NCO2, kmol m-2s-1) w badanych roztworach.   
 

WYNIKI I ANALIZA OTRZYMANYCH DANYCH 

Badania kinetyki absorpcji CO2 w 2 M roztworze DEEA wykonano w zakresie temperatur od 
303 do 333 K w celu wyznaczenia kinetyki reakcji chemicznej w fazie ciekłej. Reakcja CO2 w 
wodnym roztworze N,N-dietyletanoloaminy przebiega według równania (1).  

  3
k

22 HCODEEAHDEEAOHCO 1  (1) 

W reakcji CO2 z DEEA w roztworze wodnym powstają wodorowęglany zgodnie  
z mechanizmem zasadowo-katalizowanej hydratacji. Jest to reakcja stosunkowo wolna, dlatego 
szybkość absorpcji CO2 przez aminy trzeciorzędowe jest ograniczona i dużo mniejsza niż w 
przypadku amin pierwszo i drugorzędowych. 
Uzyskane wyniki szybkości absorpcji CO2 w 2 M roztworze DEEA w zakresie temperatur (303 
– 333) K i dla różnych ciśnień cząstkowych CO2 pozwoliły na wyznaczenie stałej szybkości 
reakcji chemicznej CO2 w DEEA. Otrzymane wartości stałych k1 zostały skorelowane za 
pomocą równania Arrheniusa (2). Wyznaczone w niniejszej pracy stałe szybkości reakcji k1 
zostały porównane z danymi literaturowymi na rysunku 2. 
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Rysunek 2. Porównanie otrzymanych wartości stałych szybkości reakcji CO2 w wodnych roztworach DEEA  

z danymi literaturowymi 

  






 


T
smolmk 4953exp1066,9 5113

1  (2) 

Wyniki niniejszych badań wykazują dobrą zgodność z danymi literaturowymi. Największe 
różnice są widoczne przy porównaniu otrzymanych stałych szybkości reakcji CO2  
z wartościami w pracy (Li i in., 2007), w której zastosowano inną technikę pomiarową (metoda 
homofazowa – technika zatrzymanego przepływu) niż w pozostałych pracach, co może być 
powodem zaobserwowanych rozbieżności.  Rezultaty przeprowadzonych eksperymentów są 
również bardzo zbliżone do wcześniejszych badań realizowanych w analogicznym układzie 
pomiarowym (Kierzkowska - Pawlak, 2015). Otrzymana zgodność stanowi potwierdzenie 
poprawności wykonanych badań i stosowanych metod analizy danych pomiarowych. 
Wyniki pomiarów szybkości absorpcji CO2 dla mieszaniny aminy DEEA z MAPA, AMP  
i AMPD przedstawiono na rysunkach 3 i 4. Uzyskane dane doświadczalne dla wodnego 
roztworu DEEA z aktywatorami wykazały, że dodanie poliaminy do roztworów aminy 
trzeciorzędowej poprawia zasadniczo szybkość absorpcji CO2. Wyznaczona szybkość absorpcji 
w mieszaninie 1,8 M DEEA + 0,2 M MAPA była około 5-krotnie większa od szybkości dla 
bazowego roztworu 2 M DEEA.  Zastosowanie jako aktywatorów amin z zawadą przestrzenną 
(AMP i AMPD), które reagują szybko z CO2 z wytworzeniem nietrwałego karbaminianu, nie 
spowodowało znacznego wzrostu szybkości absorpcji CO2.   
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Rysunek 3. Szybkość absorpcji CO2 w wodnych roztworach DEEA+AMP i DEEA+AMPD  
w temperaturze 303 K 

 
Rysunek 4. Szybkość absorpcji CO2 w wodnych roztworach DEEA+MAPA w temperaturze 303 K 

 

PODSUMOWANIE I WNIOSKI 

Wyniki pomiarów stałej szybkości reakcji CO2 w wodnym roztworze DEEA wykazały dobrą 
zgodność z danymi literaturowymi. Badania szybkości absorpcji CO2 w aktywowanych 
roztworach DEEA wykazały, że najlepszym aktywatorem spośród badanych dodatków jest 
poliamina MAPA. Zaobserwowano około 5–krotne zwiększenie szybkości absorpcji CO2  
w roztworze 1,8 M DEEA+ 0,2 MAPA w stosunku do 2M roztworu bazowego DEEA. Przy 
zastosowaniu AMP i AMPD jako aktywatora nie odnotowano istotnego przyspieszenia procesu 
wnikania masy. Otrzymane wyniki potwierdzają, że wodny roztwór DEEA+MAPA ma szansę 
na potencjalne przemysłowe wykorzystanie jako absorbent w procesie wychwytywania CO2 ze 
spalin. 
 

 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

642 
 

 
LITERATURA 

Kierzkowska-Pawlak H., 2015. Kinetics of CO2 absorption in aqueous  
N,N-diethylethanolamine and its blend with N-(2-aminoethyl)ethanolamine using a stirred cell 
reactor. Int. J. Greenhouse Gas Control. 37, 76-84. 
 
Li J., Henni A., Tontiwachwuthikul P., 2007. Reaction kinetics of CO2 in aqueous 
ethylenediamine, ethylethanolamine, and diethylmonoethanolamine solutions in the 
temperature range of 298-313 K, using the stopped-flow technique. Eng. Chem. Res. 46(13), 
4426-4434. 
 
Littel R. J., Bos, M., Knoop G. J., 1990. Dissociation constants of some alkanolamines at 293, 
303, 318 and 333 K. J.Chem. Eng. Data, 35(3), 276-277. 
 
Majeed H., 2013. Reactive Absorption of CO2 in Single and Blended Amine Systems 
(02.02.2016): http://www.diva-portal.org/smash/get/diva2:652834/FULLTEXT01.pdf 
 
Monteiro, J. GM-S, Majeed H., Knuutila H., Svendsen H. F., 2015. Kinetics of CO2 absorption 
in aqueous blends of N, N-diethylethanolamine (DEEA) and N-methyl-1,3-propane-diamine 
(MAPA). Chem. Eng. Sci. 129, 145-155. 
 
Saha A. K., Bandyopadhyay S. S.,  Biswas A. K., 1995. Kinetics of absorption of CO2 into 
aqueous solutions of 2-amino-2-methyl-1-propanol. Chem. Eng. Sci. 50(22), 3587-3598. 
 
Yoon J. H., Baek J. I., Yamamoto Y., Komai T., Kawamura, T., 2003. Kinetics of removal of 
carbon dioxide by aqueous 2-amino-2-methyl-1, 3-propanediol. Chem. Eng. Sci. 58(23), 5229-
5237. 
 
  



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r.  

643 
 

 

TRANSPORT PHENOMENA IN CLEANING POROUS MEDIA  
USING SUPERCRITICAL FLUIDS 

Jan Krzysztoforski1, Marek Henczka2, Patrick Jenny3, Karim Khayrat4 
 
 

1. Faculty of Chemical and Process Engineering, Warsaw University of Technology, Waryńskiego 1, 
00-645 Warsaw, Poland, e-mail: j.krzysztoforski@ichip.pw.edu.pl 

2. Faculty of Chemical and Process Engineering, Warsaw University of Technology, Waryńskiego 1, 
00-645 Warsaw, Poland, e-mail: m.henczka@ichip.pw.edu.pl 

3. Institute of Fluid Dynamics, ETH Zurich, Sonneggstrasse 3, CH-8092 Zurich, Switzerland, e-mail: 
jenny@ifd.mavt.ethz.ch 

4. Institute of Fluid Dynamics, ETH Zurich, Sonneggstrasse 3, CH-8092 Zurich, Switzerland, e-mail: 
khayratk@ifd.mavt.ethz.ch 

 
 

ABSTRACT 

Transport phenomena in the process of cleaning porous media using supercritical fluids were studied 
both experimentally and numerically. Porous membrane cleaning using supercritical carbon dioxide 
was used as model process. The process was investigated in a lab-scale experimental system and by 
analysis of physical and transport properties of the supercritical solvent. A simplified 1D macro 
scale model of the cleaning process was proposed. Moreover, a pore scale model for investigation 
of capillary effects at pore scale was developed. The obtained results suggest that the process rate is 
controlled by diffusive mass transfer, and that capillary effects exist in the process at pore scale, 
although they are not noticeable at macro scale. The presented work is a novel, holistic approach of 
investigation of processes involving supercritical fluids and porous media. 

 

Keywords: mass transfer intensification, porous material, supercritical fluid, CFD 

 
INTRODUCTION 

Supercritical fluids, due to their special transport properties, are used in many processes 
involving porous materials, such as cleaning of porous microfiltration membranes (Michałek et 
al., 2015). Replacement of organic solvents used in traditional cleaning techniques by 
supercritical fluids (especially supercritical carbon dioxide – scCO2) enables intensification of 
transport phenomena, and it contributes to safer and cleaner technologies. However, due to high 
pressure conditions present in supercritical fluid technologies, the investment costs are high and 
the process optimization and scale-up procedure must be conducted carefully in order to make 
the new technology cost-efficient. For this purpose, the mechanisms of the cleaning processes 
have to be studied. In this work, transport phenomena in the process of cleaning porous media 
using supercritical fluids were studied both experimentally and numerically. The investigated 
process was cleaning porous microfiltration membranes by removal of soybean oil (a 
contaminant from the membrane manufacturing process) from the membrane pores using 
scCO2 as solvent. The traditional membrane cleaning process utilizing isopropyl alcohol as 
solvent was used as reference technology. 
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Specifically, the aims of the work were as follows: 
 Experimental investigation of the membrane cleaning process and analysis of the 

influence of process parameters on process rate and efficiency, 
 assessment of the variability of physical and transport properties of the fluids involved 

in the process and its influence on the course of the process, 
 development and validation of a mathematical model of the process at macro scale 

(quasi-continuous porous zone – no explicit handling of individual pores), and 
 development and validation of a mathematical model of the process at pore scale 

(porous structure modeled explicitly as a pore network). 
 

EXPERIMENTAL INVESTIGATION 

The course of the membrane cleaning process was investigated experimentally in a lab-scale 
high pressure system (Krzysztoforski and Henczka, 2013; Krzysztoforski and Henczka, 2016). 
As porous material, capillary porous microfiltration membranes (length 100 mm, outer diameter 
2.7 mm, inner diameter 1.8 mm) manufactured by Membrana GmbH were used. The membrane 
pores were completely filled with soybean oil. The effect of various process parameters 
(temperature 313-343 K, pressure 20-30 MPa, cleaning time 5-160 min, solvent flow rate 0.5-
2 g/min) on cleaning efficiency was assessed and compared with results obtained in the 
traditional cleaning technique utilizing hot isopropyl alcohol (343 K) as solvent. Based on the 
experimental results, optimum process conditions were determined and key factors for 
obtaining high process rates were identified (Krzysztoforski and Henczka, 2016). The highest 
process rate was achieved for the highest process pressure (30 MPa). At this pressure, there is 
no influence of temperature on process rate, while for lower pressures, process rate decreases 
with increasing temperature. The increase of solvent flow rate has a weak effect on the process 
rate. Moreover, the process rate decreases as the process advances. These results suggest that 
the process is controlled by diffusive mass transfer and the process cannot be accelerated by 
increasing the solvent flow rate. When compared to the traditional technology with isopropyl 
alcohol as cleaning agent, the proposed method does not reach the process rates achieved by 
the traditional technology. However, the novel method has other advantages such as higher 
process safety and the possibility of reusing the solvent by partial decompression of scCO2 and 
its recirculation in a closed loop. 
 

PHYSICAL AND TRANSPORT PROPERTIES 

Physical and transport properties of the solvents involved in the process were studied for sets 
of process conditions used in experimental investigation. Physical and transport properties of 
scCO2 and isopropyl alcohol were calculated using literature data (Krzysztoforski et al., 2016) 
and analyzed in order to determine their influence on process efficiency. In Table 1, the value 
ranges of physical and transport properties of scCO2 and isopropyl alcohol as cleaning fluids 
are compared. 

 
Table 1. Physical and transport properties of scCO2 and isopropyl alcohol in the membrane cleaning process 

Solvent Density 
kg/m3 

Viscosity 
Pa s 

Diffusivity of soybean oil 
m2/s 

Solubility of soybean oil 
kg/m3 

scCO2 626-929 5.11·10-5-9.63·10-5 2.4·10-9 -4.9·10-9 2.2-11.1 
isopropyl alcohol 738-768 1.34·10-3-6.26·10-3 2.0·10-10 -4.6·10-10 738-768 (fully miscible) 
 

As can be observed, scCO2 has a much higher variability of density than isopropyl alcohol, as 
scCO2 is a compressible fluid. On the other hand, viscosity of scCO2 is lower than viscosity of 
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isopropyl alcohol by ca. two orders of magnitude. This results in lower values of the Schmidt 
number and better mass transfer. Regarding diffusivity of soybean oil in the solvents, scCO2 
shows better mass transfer conditions as the diffusivity values are ca. 10 times higher than in 
the case of isopropyl alcohol. However, while soybean oil is miscible with isopropyl alcohol, 
the solubility of soybean oil in scCO2 is moderate. As the positive effect of higher diffusivity 
of the oil in scCO2 is overbalanced by the lower solubility of the oil in scCO2, lower cleaning 
rates are achieved using scCO2 than in the case of isopropyl alcohol. Higher process rates can 
be achieved by applying higher process pressures or by adding minor amounts of organic 
cosolvents as solubility enhancers. Higher solubility values are also favorable in terms of energy 
efficiency. 
 

MACRO SCALE MODEL 

A 1D macro scale model of the membrane cleaning process was developed and validated. The 
macro scale model is suitable for numerical investigation of the process at macro scale, i.e. for 
the whole process vessel, without explicit handling of individual pores. 
The mass flow of the oil being removed from the membrane during the cleaning process can be 
expressed by the following equation: 

cAk
dt
dm

c D  (1) 

where m is the mass of oil present inside the membrane pores, t is the time, kc is the mass 
transfer coefficient, A is the area of mass transfer and Dc is the concentration difference of oil 
in the solvent phase between the oil-solvent phase boundary inside the porous body and the 
bulk of the solvent. This concentration difference is the driving force for mass transfer. 
In this work, process efficiency is defined as follows: 

0

0

m
mm 

  (2) 

where m is the mass of oil present inside the membrane pores and m0 is the initial mass of oil 
in the membrane. Therefore, process rate expressed in terms of process efficiency is defined as:  

dt
dm

mdt
d

0

1



 (3) 

The 1D macro scale model is based on the assumption that the mass transfer resistance of the 
process results from mass transfer resistance from the membrane surface to the bulk of the 
solvent, and from mass transfer resistance inside the membrane pores. A sharp phase boundary 
between the two fluid phases in the porous material is assumed and capillary effects are 
neglected. Therefore, the mass transfer resistance inside the porous material grows linearly with 
the process efficiency. The model is defined by the following equation: 

 

AS
mdt

d







11
0

 (4) 

where   is the cleaning efficiency, t is the time, m0 is the initial mass of oil in the membrane,  
is a constant describing initial mass transfer resistance at t = 0 and  is a constant describing 
the mass transfer resistance contribution resulting from the progress of the cleaning process, A 
is the area of mass transfer, and S is the solubility of the soybean oil in the solvent phase. 
Constants and  depend on the geometry of the system, the morphology of the porous 
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material, process parameters, and physical and transport properties of the phases involved in 
the process. The constants are determined by fitting the model solution to experimental data. 
By solving Equation 4, the following expression for cleaning efficiency is obtained: 

ASt
m 







21 2

0

 (5) 

In Figure 1, experimental and modeling results for a exemplary set of process conditions are 
compared. Although capillary effects are neglected, the macro scale model shows a good 
agreement with experimental results. The model predicts correctly the decrease of process rate 
with increasing process efficiency. Diffusion through the membrane pores, which is the main 
contribution to overall mass transfer resistance, is covered by the model. The fact that diffusion 
is the main limiting factor of the process rate was also observed in other processes involving 
porous materials and supercritical fluids, e.g. in the process of drying silica alcogels using 
supercritical fluids (Özbakır and Erkey, 2015). 
The macro scale model is suitable for process scale up and optimization. For a detailed 
numerical analysis of the membrane cleaning process, a full macro scale model based on the 
Volume of Fluid approach and implemented in the OpenFOAM CFD toolbox can be used 
(Krzysztoforski et al., 2016). 
 

 

 
 

Figure 1. Cleaning efficiency vs. time obtained with experimental results and 1D macro scale 
model (25 MPa, 328 K) 
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PORE SCALE MODEL 

A pore scale model of the membrane cleaning process was developed and validated. This model 
enables to investigate numerically the membrane cleaning process at pore scale and to assess 
the role of capillary effects in the process. The presented pore scale model is based on a pore 
network model for drying (Yiotis et al., 2001), and it was adapted for numerical analysis of 
cleaning process involving supercritical fluids. The model is developed for a pore network 
consisting of pores connected via tubes and it is based on two mechanisms of the process: (a) 
dissolution of the oil phase and diffusive transport of the oil dissolved in the solvent phase, and 
(b) invasion of the solvent phase into pores occupied by the oil phase, according to capillary 
forces (the tube with the biggest diameter – i.e. with the lowest capillary pressure – is the 
candidate for the next invasion). Pore scale simulations were performed for different domain 
sizes and shapes, as well as with varying coordination number of the pore network. 
 

 
 

Figure 2. Exemplary results of pore scale simulations for a 2D domain (20x20 pores, coordination 
number: 4) 

 
In Figure 2, exemplary results of pore scale simulations obtained for a 2D domain (20x20 pores, 
coordination number 4) are presented for different values of process efficiency  . The 
development of a transitional zone, where both phases are present, is clearly visible. The 
presence of this zone results in a shorted diffusion path and enhanced mass transfer due to 
capillary pumping. If the capillary forces are neglected, the phase boundary stays sharp  and 
no capillary pumping is observed (this case is described by Equation 4 and is a reference process 
for assessment of the role of capillary effects). The pore scale simulations showed that the 
capillary pumping effect is present at pore scale and it leads to process speedup due to mass 
transfer intensification by capillary pumping. The scale of this effects was found to be 
dependent on domain size and coordination number of the pore network. For coordination 
numbers lower than 6, this effect is present only locally (the transitional zone stays relatively 
narrow) and it does not influence the process at macro scale. For higher coordination numbers, 
the mass transfer intensification by capillary pumping becomes stronger with increasing domain 
size. In the case, when capillary pumping effects influence significantly the process rate, the 
process rate is constant even as the process advances. This results from the fact that 
peninsulas  of the oil phase exist near the surface of the porous body and that they contribute 

to a shorter diffusion path. However, the proposed macro scale model (in which capillary forces 
are neglected) shows a good agreement with experimental results, so mass transfer 
intensification due to capillary effects is not noticeable at macro scale and can be neglected. 
Similar conclusions were drawn from validation of the full CFD model of the membrane 
cleaning process (Krzysztoforski et al., 2016). 
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CONCLUSIONS 

The obtained experimental results show that the highest membrane cleaning rates are obtained 
at the highest process pressures, and the results suggest that the process rate is controlled by 
diffusive mass transfer. Supercritical carbon dioxide has favorable transport properties in terms 
of viscosity and diffusivity when compared to the traditional solvent – isopropyl alcohol. On 
the other hand, the solubility of soybean oil is significantly lower in the supercritical fluid 
solvent than in the organic solvent. This results in a lower process rate of the supercritical fluid 
technology when compared to the traditional solution. However, higher process rates can be 
achieved by applying higher process pressures. A 1D mathematical model of the membrane 
cleaning process was formulated and compared with experimental results. The model shows a 
good agreement with experimental results and confirms that the mass transfer resistance in the 
process grows linearly with the process efficiency. A pore scale model of the process was 
presented as well. Pore scale simulations showed that capillary effects exist in the process at 
pore scale and that they depend on the coordination number of the pore network. However, in 
the investigated process, they are not noticeable at macro scale. The presented work is a novel, 
holistic approach of investigation of processes involving supercritical fluids and porous media. 
It provides information on the nature of the process, the key transport phenomena involved in 
the process and mass transfer intensification mechanisms. It can be adapted to similar systems 
and can be regarded as a tool for process investigation, scale-up, optimization, as well as for 
high pressure equipment design. 
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STRESZCZENIE 

Jednym z produktów powstających w procesie pirolizy odpadów gumowych jest frakcja stała 
nazywana karbonizatem lub sadzą popirolityczną. W celu zastosowania karbonizatu jako surowca 
materiałowego należy poddać go obróbce mechanicznej dla uzyskania wymaganego składu, 
rozkładu ziarnowego oraz wytworzenia funkcjonalnej formy produktu. W pracy podjęto badania 
procesu mielenia karbonizatu przy pomocy laboratoryjnego młyna kulowego, przemysłowego 
młyna udarowego z klasyfikatorem pneumatycznym i młyna strumieniowego. Przedstawiono 
uzyskane rozkłady granulometryczne wielkości ziaren. Przeanalizowano wymagania dotyczące 
zastosowania karbonizatu jako substytutu sadzy technicznej do wypełniania elastomerów. Zbadano 
możliwości brykietowania zmielonej sadzy popirolitycznej z wykorzystaniem lepiszcza z ciężkich 
frakcji oleju popirolitycznego. Zbadano wpływ klasyfikacji sadzy według rozmiarów ziaren na 
dystrybucję zanieczyszczeń mineralnych. 

 

Słowa kluczowe: piroliza, karbonizat, sadza popirolityczna, mielenie, utylizacja zużytych opon 

 

 

WPROWADZENIE 

Jednym z produktów powstających w procesie pirolizy odpadów gumowych jest frakcja stała 
nazywana karbonizatem lub sadzą popirolityczną. Wydajność produkcji karbonizatu silnie 
zależy od: składu chemicznego opon poddawanych obróbce, zastosowanych aparatów oraz 
parametrów technologicznych procesu. Zakres uzyskiwanych wydajności waha się w granicach 
29÷49%mas., z typową wartością około 38÷40%mas (Williams, 2013).  
Karbonizat popirolityczny jest materiałem mezoporowatym (pory 2÷50 nm) o wartości 
opałowej pomiędzy 25÷34 MJ/kg (Martinez i in., 2013). Jest to materiał stały, o wysokiej 
zawartości węgla (od 80%mas. aż do 90%mas.) i niskiej zawartości wodoru, azotu i siarki 
(odpowiednio <2%mas., <2%mas. i <3%mas.). 
Głównym źródłem karbonizatu jest pierwotna sadza użyta podczas produkcji opon. 
Różnorodność komercyjnej sadzy stosowanej podczas wytwarzania opon wpływa na charakter 
otrzymywanego karbonizatu (Martinez i in., 2013). Jedynie ok. 4% masy karbonizatu pochodzi 
z rozkładu komponentów elastomerowych. Sadza popirolityczna pochodząca z rozkładu 
elastomerów deponuje się na sadzy pierwotnej dezaktywując częściowo jej powierzchnię. 
Wilgotność karbonizatu jest stosunkowo niska (<5%mas.) i jest zależna od warunków 
prowadzenia procesu pirolizy. To samo dotyczy zawartości substancji lotnych (<5%mas.). 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

650 
 

Istotną cechą karbonizatu jest stosunkowo wysoka zawartość popiołu – tzw. frakcji mineralnej 
(od 8 do 15%mas.), spowodowana m.in. stosowaniem tlenku cynku jako aktywatora i krzemionki 
jako wypełniacza przy produkcji opon (Williams, 2013). 
Karbonizat po opuszczeniu instalacji pirolizy stanowi heterogeniczne ciało stałe o niskiej 
zdolności adsorpcyjnej. Powierzchnia właściwa generalnie jest poniżej 100 m2g-1, często 
podawany zakres to 64÷83 m2g-1. 
Z powodu wysokiej wydajności produkcji karbonizatu podczas pirolizy odpadów gumowych 
jego komercyjne wykorzystanie jest bardzo istotne i wpływa znacząco na ekonomikę procesu 
pirolizy.  
Potencjalne kierunki zagospodarowania karbonizatu to (Stelmach, 2011):  

- bezpośrednie wykorzystanie w charakterze paliwa (także w formie granul i brykietów), 
- substytut sadzy technicznej (napełniacz wyrobów elastomerowych), 
- prekursor adsorbentów  węgiel aktywny (Antoniou i in., 2014), 
- inne jak np. pigment w produkcji tuszu do drukarek i farb.  

Wykorzystanie nieuzdatnionego karbonizatu jest utrudnione przez obecne w nim: części 
metalowe, zanieczyszczenia organiczne, wysoką zawartość popiołu, niską powierzchnię 
właściwą i duże rozmiary cząstek. 
Sadzę popirolityczną, po usunięciu pozostałości stalowych, można poddać obróbce 
uszlachetniającej poprzez: 

- rozdrabnianie i frakcjonowanie (przesiewanie i klasyfikację pneumatyczną), 
- odmineralizowanie (usuwanie popiołów, siarki), 
- proces karbonizacji, 
- aktywację termiczną lub chemiczną powierzchni ziaren.  

W celu zastosowania karbonizatu jako surowca materiałowego, należy poddać go przede 
wszystkim obróbce mechanicznej: separacji magnetycznej, mieleniu, klasyfikacji wg 
rozmiarów ziaren i ewentualnie granulacji. Inne procesy, prowadzące do uszlachetnienia sadzy 
popirolitycznej (wygrzewanie, odmineralizowanie, modyfikacja powierzchni) są trudne 
technicznie, kosztowne i generujące uciążliwe odpady. 
Z uwagi na wysoką wartość opałową, dużą zawartość węgla i niezbyt duże wymagania 
jakościowe najprostsze jest wykorzystanie karbonizatu jako paliwa.  
Zastosowanie jako napełniacza elastomerów (szczególnie gumy niższej jakości) wymaga 
usunięcia części metalowych i rozdrobnienia sadzy. Po zmieleniu do ziaren o średnicach 
poniżej 45 μm, karbonizat ma właściwości zbliżone do sadz komercyjnych N550 i N772 z tym, 
że zawartość popiołu jest znacznie wyższa niż w sadzach komercyjnych (Ostaszewska i in., 
2014).  
Pozostałe wymienione kierunki wykorzystania karbonizatu wymagają jego obróbki fizycznej i 
chemicznej, są skomplikowane i kosztowne, a uzyskane produkty mają stosunkowo niską 
jakość w porównaniu do obecnie stosowanych produktów komercyjnych. 
 

BADANIA DOŚWIADCZALNE 

Celem prac doświadczalnych było: 
- wykonanie wstępnej analizy sitowej surowego karbonizatu, 
- zmielenie karbonizatu w laboratoryjnym planetarnym młynku kulowym, 
- wykonanie analizy wielkości cząstek sadzy popirolitycznej, zarówno pierwotnej jak i 

po mieleniu, 
- zmielenie karbonizatu przy pomocy młyna strumieniowego oraz młyna udarowego z 

klasyfikatorem, 
- wykonanie tabletkowania zmielonej sadzy popirolitycznej z wykorzystaniem w 

charakterze lepiszcza ciężkich frakcji oleju popirolitycznego, 
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- cz ciowe ograniczenie zawarto ci cz ci mineralnych metod  podziału sadzy na 
frakcje ze wzgl du na rednic  ziaren. 

W badaniach laboratoryjnych stosowano pr bki karbonizatu z jednego z krajowych zakład w 
pirolizy opon samochodowych. Zakład ten realizuje proces niskotemperaturowej pirolizy 
periodycznej. Na rysunku 1 przedstawiono zdj cia badanej sadzy wykonane przy pomocy 
mikroskopu elektronowego Hirox MiniSEM SH-4000M. 
 

 
 Rysunek 1. Widok surowej sadzy popirolitycznej  

 
ANALIZA SITOWA SUROWEGO KARBONIZATU 

Wst pn  analiz  granulometryczn  karbonizatu popirolitycznego przeprowadzono w oparciu o 
analiz  sitow  przy pomocy zestawu 10 12 standardowych sit analitycznych z zakresu od 1 2 
mm do 40 m. Zastosowano wysokosprawn  laboratoryjn  wytrz sark  sitow . Przykładowy 
wynik analizy sitowej pokazano na rysunku 2. 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

Rysunek 2. Wyniki analizy sitowej surowego karbonizatu 

 

Dla badanych pr bek na sitach -0,25 mm 0,125 mm uzyskiwano maksymaln  ilo  
zatrzymywanej frakcji – ok. 20 25%. Maksymalny wymiar cz stek sadzy wynosił 1 2 mm. 
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x   

mm mm %mas. %mas. 
   1 1 3,2 99,9 
 - 1  0,8 0,9 5,3 96,7 
- 0,8  0,63 0,715 4,8 91,4 
- 0,63  0,5 0,565 9,1 86,6 
- 0,5   0,4 0,45 8,9 77,5 
- 0,4   0,25 0,325 16,3 68,6 
 - 0,25   0,125 0,1875 22,2 52,3 
 - 0,125   0,071 0,098 15,0 30,1 
 - 0,071  0,04 0,0555 13,6 15,1 
- 0,04   0,02 1,5 1,5 
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MIELENIE I ANALIZA WIELKOŚCI CZĄSTEK SADZY 

W ramach niniejszej pracy opracowano metodę skutecznego laboratoryjnego rozdrabniania 
(mielenia) karbonizatu, choć jest to proces technicznie trudny. Zastosowano wysokosprawny 
planetarny młynek kulowy typu PULVERISETTE 6 niemieckiej firmy FRITSCH, pozwalający 
na mielenie tak na sucho, jak i na mokro. Do mielenia na sucho użyto kulek stalowych 10mm, 
do mielenia na mokro kulek stalowych 1mm oraz izopropanolu. 
Analiza wielkości cząstek sadzy popirolitycznej, zarówno pierwotnej jak i po mieleniu, stanowi 
poważny problem techniczny z uwagi na jej wyjątkową niejednorodność i tendencję do silnej 
aglomeracji. W związku z tym w miejsce tradycyjnych metod analizy wielkości cząstek sadzy 
zastosowano metody analizy rozkładu wielkości cząstek sadzy zdyspergowanych w zawiesinie 
lub w postaci aerozolu w powietrzu z wykorzystaniem dyfraktometru laserowego Spraytec.  
Metodą mielenia na sucho uzyskano bardzo dobre rozdrobnienie karbonizatu:  
Dv(50) – ok. 4 µm;       Dv(10) – ok. 3 µm;           Dv(90) – ok. 50 µm; 
% < 1 µm – ok. 9%;   % < 5 µm – ok. 55%;       % < 10 µm – ok. 75%. 
 

MIELENIE SADZY W MŁYNACH PRZEMYSŁOWYCH 

W celu zastosowania sadzy popirolitycznej jako napełniacza elastomerów wystarczające jest 
zmielenie do cząstek poniżej 45 μm (325 mesh). Według wymogów normy pozostałość na sicie 
45 μm powinna wynosić maksymalnie 0,1%, a na sicie 500 μm – 0,001%. Wtedy karbonizat 
pod względem ziarnowym staje się zbliżony do sadz komercyjnych N550 i N772.  
Przy takim założeniu wykonano próby mielenia przy użyciu przemysłowego młyna 
strumieniowego typu JMX COMEX JET MILL firmy COMEX oraz młyna udarowego z 
klasyfikatorem powietrznym typu CONDUX – Classifier Mill CSM firmy NETZSCH. 
Testy mielenia w młynie strumieniowym firmy COMEX pokazały, że młyn JMX przy ciśnieniu 
mielenia 8,5 bar w przybliżeniu spełnia założone wymagania, aczkolwiek wymóg by 99,9% 
cząstek miało d < 45 µm wymagałby dodatkowo separacji części strumienia nadziarna (ok. 
2,5%) z wykorzystaniem odpowiedniego klasyfikatora powietrznego.  
Analiza rozkładu ziarnowego zmielonej sadzy pokazana została na rysunku 3. 
 

 
Rysunek 3. Rozkład ziarnowy zmielonej sadzy; młyn JMX COMEX 

Testy mielenia wykonane w młynie udarowym z klasyfikatorem powietrznym CSM pokazały, 
że młyn ten w pełni odpowiada wymogom jeśli chodzi o stopień rozdrobnienia. W niektórych 
testach uzyskano rozmiar ziarnowy zmielonej sadzy pokazujący, że osiągnięto praktycznie 
100% frakcji poniżej 45 µm – jak na rysunku 4. W innych testach osiągnięto wynik bardzo 
bliski tej wartości. 
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Rysunek 4. Rozkład ziarnowy zmielonej sadzy; młyn udarowy CSM NETZSCH 

Koszty inwestycyjne młyna udarowego są ponad 2-krotnie niższe, a koszty eksploatacyjne 
ponad 4-krotnie niższe niż młyna strumieniowego o identycznej wydajności. 
Na podstawie uzyskanych wyników i analizy ekonomicznej stwierdzono, że użycie młyna 
udarowego z klasyfikatorem powietrznym umożliwi uzyskanie zakładanego stopnia zmielenia 
przy znacznie niższych kosztach inwestycyjnych i eksploatacyjnych. 

 
TABLETKOWANIE SADZY POPIROLITYCZNEJ 

Sadza popirolityczna, po oczyszczeniu i odpowiednim zmieleniu, może być poddana 
granulacji. Uzyskuje się wówczas aglomeraty o lepszej wytrzymałości mechanicznej, bardziej 
odporne na rozdrabnianie i ścieranie. W ramach niniejszej pracy podjęto wstępne laboratoryjne 
próby jednej z odmian granulacji – tzn. tabletkowania sadzy popirolitycznej. 
Przeprowadzono próby kształtowania tabletek zarówno z surowej sadzy popirolitycznej, jak 
również z sadzy zmielonej. Stwierdzono, że zmielona na sucho sadza pozwalała na łatwiejsze 
kształtowanie tabletek.  
Podjęto też próby wykorzystania do granulacji sadzy lepiszcza, stanowiącego darmowy, 
odpadowy produkt pirolizy w postaci tzw. smoły popirolitycznej (w formie bardzo lepkiej 
pasty), rozpuszczonej w temperaturze ok. 70oC w ciężkiej frakcji oleju popirolitycznego. 
Uzyskiwano w rezultacie jednorodną, nierozdzielającą się na fazy mieszaninę, stabilną w 
czasie. Na rysunku 5 pokazano przykładowe tabletki sadzy popirolitycznej z różnym udziałem 
lepiszcza. 

 
Rysunek 5. Fotografia uzyskanych tabletek sadzy 
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OGRANICZENIE ZAWARTOŚCI CZĘŚCI MINERALNYCH 

Z uwagi na stosunkowo wysoki poziom zawartości części nieorganicznych (do 15%) obniżenie 
zawartości tych domieszek zwiększa możliwości zastosowania sadzy popirolitycznej jako 
surowca materiałowego.  
Badaną sadzę podzielono na trzy frakcje (w przybliżeniu równe masowo): 

- Frakcja „I”, gruboziarnista  d > 0,4 mm (400 μm)  – 31%mas., 
- Frakcja „I-II”, pośrednia   d = (0,125 mm÷0,4 mm)  – 36%mas., 
- Frakcja „II”, drobnoziarnista  d < 0,125 mm ( 125 μm)  – 33%mas.. 

Następnie przeprowadzono analizę zawartości związków nieorganicznych w poszczególnych 
frakcjach. Badanie zrealizowano dwiema niezależnymi metodami. 
Po pierwsze wykonano analizę składu części mineralnych w poszczególnych frakcjach metodą 
spektrometrii rentgenowskiej. Badania wykonano metodą bezwzorcową, półilościową przy 
użyciu spektrometru Philips PW 2400.  
Wyniki analizy półilościowej sadzy (przeliczone według stężenia siarki oznaczonego w 
analizie elementarnej) zestawiono w tabeli 1. Widać tu nierównomierny podział zawartości 
pierwiastków będących składowymi zanieczyszczeń mineralnych pomiędzy obie skrajne 
frakcje.  
 
Tabela 28. Zestawienie wyników analizy półilościowej sadzy dla wybranych pierwiastków 

Próbka Zn   
%mas. 

S 
%mas. 

Ca 
%mas. 

Si 
%mas. 

Fe 
%mas. 

Al 
%mas. 

K 
%mas. 

∑ 
%mas. 

Frakcja 
gruboziarnista „I” 2,79 1,19 1,18 0,70 0,19 0,03 0,13 6,44 

Frakcja 
drobnoziarnista „II” 3,82 2,66 2,04 1,74 0,48 0,19 0,19 11,55 

zaw.„II”/zaw.„I”  1,4 2,2 1,7 2,5 2,5 6 1,5 1,8 
 
Po drugie próbki sadzy poddano demineralizacji chemicznej za pomocą kwasu solnego 
(temperatura 100oC, czas 1 godzina, neutralizacja wodą destylowaną) – ubytek masy sadzy 
wskazywał w przybliżeniu na poziom zawartości części mineralnych. Metoda ta nie uwzględnia 
między innymi obecności nierozpuszczalnej w HCl krzemionki. Uzyskane wartości udziału 
części mineralnych w sadzy pokazano w tabeli 2. 
 

Tabela 2. Udział części mineralnych  demineralizacja chemiczna 
Frakcja Części mineralne, %mas. 
„0” ( sadza surowa) 11,44 
„I” 10,77 
„I-II” 11,32 
„II” 13,30 

 
Analizując uzyskane wyniki demineralizacji chemicznej należy uwzględnić fakt, iż stwierdzona 
na podstawie wykonanej analizy półilościowej we frakcji drobnoziarnistej „II” zawartość 
krzemu Si była ponad dwukrotnie większa niż we frakcji gruboziarnistej „I”. 
Można zatem stwierdzić, że wyodrębnienie tzw. frakcji gruboziarnistej (d > 400 μm), 
stanowiącej ponad 30% całego strumienia sadzy, pozwala na uzyskanie znacznego 
zmniejszenia poziomu zanieczyszczeń sadzy związkami nieorganicznymi w tej frakcji w 
stosunku do sadzy pierwotnej.  
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Na uwagę zasługuje też fakt, iż wyodrębniona frakcja gruboziarnista sadzy zawiera ponad 
dwukrotnie mniej związków siarki niż frakcja drobnoziarnista – co może mieć niebagatelne 
praktyczne znaczenie. 
 

PODSUMOWANIE 

W pracy wykonano analizę sitową surowego karbonizatu z instalacji pirolizy odpadów 
gumowych.  
Uznano, że w miejsce tradycyjnych metod analizy wielkości cząstek sadzy należy stosować 
metody analizy rozkładu wielkości cząstek sadzy zdyspergowanych w zawiesinie lub w postaci 
aerozolu w powietrzu. 
W wyniku przeprowadzonych prób mielenia w urządzeniach przemysłowych dokonano 
wyboru młyna udarowego z klasyfikatorem powietrznym jako skutecznego narzędzia do 
mielenia sadzy popirolitycznej do cząstek o średnicy poniżej 45 μm. 
Przeprowadzone próby tabletkowania wykazały, że celowe jest zastosowanie jako lepiszcza 
odpadowego produktu pirolizy  smoły popirolitycznej rozpuszczonej w ciężkiej frakcji oleju 
popirolitycznego. 
Sformułowano także tezę o możliwości ograniczenia zawartości zanieczyszczeń sadzy 
związkami nieorganicznymi metodą podziału na frakcje ze względu na średnicę ziarna. 
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STRESZCZENIE 
Niskotemperaturowe ciecze jonowe są relatywnie nową grupą ciekłych substancji, zwykle 
zbudowanych z organicznych kationów oraz organicznych lub nieorganicznych anionów. Możliwa 
liczba kombinacji kation-anion, a co za tym idzie zróżnicowanie właściwości cieczy jonowych, są 
bardzo duże. Z tego względu wykorzystanie cieczy jonowych w ekstrakcji ciecz-ciecz, co 
intensywnie badano w ostatnich latach, jest szczególnie obiecujące. 

Niniejszy artykuł omawia wybrane badania dotyczące ekstrakcji ciecz-ciecz prowadzonej 
z wykorzystaniem cieczy jonowych, jednakże skupiające się w szczególności na odzyskiwaniu n-
butanolu z roztworów wodnych. Główną intencją wykorzystania ekstrakcji jest usprawnienie 
biologicznej produkcji butanolu, którą realizuje się na drodze fermentacji beztlenowej ABE. 
Dotychczas testowano w tym celu różne rodzaje cieczy jonowych, przy czym badano głównie 
układy trójskładnikowe. Artykuł porusza również zagadnienie modelowania stanu równowagi 
termodynamicznej przy pomocy równania NRTL i pokazuje, jak można je wykorzystać do 
projektowania ekstrakcji wielkoskalowej. 

Słowa kluczowe: ekstrakcja, ciecze jonowe, biobutanol, równowaga ciecz-ciecz, równanie NRTL 

WPROWADZENIE 
Ciecze jonowe IL są ciekłymi solami organicznymi o temperaturach topnienia niższych od 
373K (Brennecke i Maginn, 2001). Oddzielną grupę stanowią tzw. niskotemperaturowe ciecze 
jonowe o temperaturach topnienia niższych od 293K. Chociaż pierwsza niskotemperaturowa 
ciecz jonowa – azotan etyloamonu – została odkryta w 1914 roku (Earle i Seddon, 2000), 
intensywne badania nad tymi substancjami rozpoczęły się dopiero w latach 90-tych. Bodźcem 
okazało się odkrycie w 1982 roku chloroaluminianowych cieczy jonowych opartych na kationie 
etylometyloimidazoliowym (Wilkes i Zaworotko, 1992).  
Jednym z możliwych i interesujących zastosowań cieczy jonowych jest ekstrakcyjne 
wydzielanie n-butanolu z roztworów wodnych. n-Butanol, obecnie produkowany głównie 
z paliw kopalnych, może być także wytwarzany na drodze biosyntezy w fermentacji 
acetonowo-butanolowo-etanolowej (ABE) (Ezeji i in., 2007; García i in., 2011; Qureshi 
i Blaschek, 2006). Jest to metoda tradycyjna wykorzystywana na początku XX wieku 
w przemyśle zbrojeniowym, która została prawie całkowicie zaniechana w latach 50-tych 
i wczesnych latach 60-tych (Dürre, 2007; Jones i Woods, 1986; Lütke-Eversloh i Bahl, 2011). 
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n-Butanol posiada wiele zastosowań o charakterze przemysłowym i nieprzemysłowym. Miesza 
się dobrze zarówno z benzyną jak i olejem napędowym, a z powodu dobrych właściwości 
palnych, przewyższających właściwości etanolu, sugerowano nawet, aby wykorzystać go jako 
zamiennik paliwa w istniejących silnikach spalinowych (García i in., 2011; Kumar i Gayen, 
2011; Lee i in., 2008; Ramey, 2007; Siwale i in., 2013). Zgodnie z danymi Stanford Research 
Institute globalne zużycie butanolu wytwarzanego z ropy naftowej sięgnęło w 2010 roku około 
3 mln ton. Przed rokiem 2012 największymi wytwórcami byli BASF i Dow Chemical 
Company, przy czym dziesięciu przodujących producentów, przede wszystkim z Azji, Ameryki 
Północnej i Europy Zachodniej, odpowiadało za prawie 80% rynku. Jednocześnie, według 
danych statystycznych, Azja jest czołowym konsumentem butanolu (ponad 50% globalnego 
zużycia), co jest zgodne z trendem rozwoju tego regionu. Przewiduje się także dalszy wzrost 
popytu w tym sektorze (Liu i Xue, 2012). 
Aktualnie Chiny są niekwestionowanym liderem jeśli chodzi o próby ponownego 
wykorzystania fermentacji ABE na skalę przemysłową. W latach 2000-2006 Chiny 
importowały ponad 50% zużywanego butanolu, aby pokryć rosnące zapotrzebowanie rynku 
wewnętrznego, w związku z czym do końca 2008 roku uruchomiono kilkanaście fabryk 
biobutanolu zapewniających łączną zdolność produkcyjną na poziomie około 300 000 ton 
rocznie, z zamiarem poszerzenia jej do około 1 mln ton rocznie w ciągu kolejnych kilku lat (Ni 
i Sun, 2009). Podobne inicjatywy są również podejmowane w innych krajach, takich jak 
Brazylia i Stany Zjednoczone (Huang i in., 2014; Natalense i Zouain, 2013). 
Fermentacja ABE jest obecnie mniej opłacalna niż petrochemiczne metody produkcji n-
butanolu. Ponieważ w praktyce bakterie fermentacyjne są w stanie wytworzyć zaledwie do 
około 20 g acetonu, butanolu i etanolu łącznie w litrze brzeczki, proces ich wydzielania 
powinien być szczególnie efektywny. Teoretycznie do separacji produktów fermentacji można 
wykorzystać co najmniej kilka operacji jednostkowych, nie są one jednak równie skuteczne 
biorąc pod uwagę energochłonność i koszty. Jednocześnie ekstrakcja ciecz-ciecz, obok 
adsorpcji i perwaporacji, jest techniką uznawaną przez badaczy za jedną z najbardziej 
obiecujących (Abdahagh i in., 2014; Ha i in., 2010; Huang i in., 2014; Kraemer i in., 2011; 
Stoffers i in., 2013; Vane, 2008). 

ROZPUSZCZALNIKI BADANE W EKSTRAKCJI N-BUTANOLU 
Początkowo większość badań poświęconych odzyskiwaniu biobutanolu na drodze ekstrakcji 
ciecz-ciecz dotyczyła ekstrakcyjnej fermentacji okresowej in situ, dlatego wyboru 
odpowiedniego ekstrahenta dokonywano między innymi w oparciu o jego nietoksyczność 
wobec bakterii fermentacyjnych. Tym sposobem wyróżniono dwie podstawowe grupy 
ekstrahentów, tj. alkany i alkohole. Okazało się, że alkohole zapewniają zwykle wysokie 
współczynniki podziału w odniesieniu do butanolu (D > 5) i umiarkowane selektywności, zaś 
alkany wysokie selektywności, lecz butanol słabo się w nich rozpuszcza (D < 0,5) (Kraemer 
i in., 2011; Matsumura i in., 1988).  
Klasycznym rozpuszczalnikiem traktowanym jako benchmark jest alkohol oleinowy, którego 
gęstość (0,845÷0,855 g/cm3) jest korzystna z uwagi na konieczność późniejszego rozdzielenia 
ekstraktu i rafinatu. Obiecujące wyniki badań z użyciem alkoholu oleinowego były 
prezentowane już w 1985 roku, a podawane przez autorów współczynniki podziału dla butanolu 
mieściły się w zakresie od 3,0 do 4,1 (Ishii i in., 1985; Roffler i in., 1988; Davison i Thompson, 
1993). Wadą alkoholu oleinowego jest natomiast niska skuteczność separacji acetonu i etanolu 
(0,45 i 0,22 wg Ishii i in., 1985), co w przypadku ekstrakcyjnej fermentacji ABE może 
prowadzić do zwiększonego zużycia ekstrahenta, aby zapobiec nadmiernej kumulacji acetonu 
w brzeczce (Kraemer i in., 2011). 
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Pozostałe rozpuszczalniki, które testowano w ekstrakcji n-butanolu, obejmują substancje takie 
jak trimaślan glicerolu, metylowany olej palmowy i inne modyfikowane oleje roślinne, 
biodiesel, benzyna, dekanol, mezytylen, surfaktanty, a także ciecze jonowe (Adhami i in., 2009; 
Evans i Wang, 1988; Huang i in., 2014; Ishizaki i in., 1999; Kraemer i in., 2011). Dekanol i 
mezytylen posiadają dobre właściwości separacyjne, są jednak substancjami toksycznymi, 
zatem mogą być ewentualnie wykorzystane jedynie w ekstrakcji ex situ. Kraemer i in. (2011) 
przeprowadzili symulacje zintegrowanego procesu ekstrakcji-destylacji biobutanolu zakładając 
użycie mezytylenu jak i alkoholu oleinowego. Prognozowane zużycie energii wyniosło 5,7 
MJ/kgBuOH w przypadku mezytylenu oraz 15 MJ/kgBuOH w przypadku alkoholu oleinowego. 
Dla porównania obliczona energochłonność klasycznego procesu destylacji wyniosła 19 
MJ/kgBuOH. 

EKSTRAKCJA N-BUTANOLU PRZY UŻYCIU CIECZY JONOWYCH 
W ciągu ostatniej dekady ekstrakcja ciecz-ciecz za pomocą niskotemperaturowych cieczy 
jonowych stała się tematem bardzo popularnym. Wśród ich zalet wymienia się znikomą 
prężność par (Earle i Seddon, 2000; Ji i in., 2012; Sowmiah i in., 2009), stabilność termiczną 
(Kosmulski i in., 2004), szerokie zakresy występowania w stanie ciekłym (Brennecke i Maginn, 
2001; Johnson, 2007), zdolność do rozpuszczania różnych substancji, zarówno organicznych 
jak i nieorganicznych (Simoni i in., 2010), jak również hydrofobowość lub hydrofilowość 
zależną od struktury kationu i anionu (Klähn i in., 2010). 
Intensywnie badano również przydatność cieczy jonowych do ekstrakcji n-butanolu 
z roztworów wodnych Zróżnicowanie ich właściwości, a przede wszystkim współczynników 
podziału i selektywności dla butanolu, jest duże. Zależnie od struktury cieczy jonowej jest 
możliwe uzyskanie wartości współczynników podziału od kilku do kilkuset i selektywności od 
kilkudziesięciu do nawet tysięcy (Domańska i Królikowski, 2012; Garcia-Chavez i in., 2012; 
Ha i in., 2010; Huang i in., 2014; Marciniak i in., 2016; Rabari i Banerjee, 2013; Simoni i in., 
2010; Stoffers i Górak, 2013).  
W obecnej chwili podstawowym problemem w ekstrakcji cieczami jonowymi jest ich wysoka 
cena. Nie należy także zapominać o nakładach energii potrzebnych do regeneracji 
rozpuszczalnika oraz, w przypadku fermentacji ABE, konieczności rozdzielenia mieszaniny 
wyekstrahowanych substancji, które najprościej zrealizować poprzez destylację. Butanol jest 
dominującym składnikiem brzeczki, a jego ilość przy uwzględnieniu acetonu i etanolu jest 
zależna od rodzaju bakterii fermentacyjnych i może wynosić od około 60 do 80% (Ezeji i in., 
2004; Green, 2011; Qureshi i Blaschek, 2001). Drugim pod względem ilości produktem jest 
aceton, zaś udział etanolu w całkowitej ilości produktów z reguły nie przekracza 10%. 

WYBRANE ASPEKTY RÓWNOWAGI EKSTRAKCYJNEJ 
W UKŁADACH ZAWIERAJĄCYCH N-BUTANOL, WODĘ I CIECZE 

JONOWE 
Projektowanie ekstrakcji wielkoskalowej wymaga znajomości korelacji pomiędzy stanem 
równowagi termodynamicznej w mieszaninie obejmującej roztwór surowy i rozpuszczalnik 
wtórny a jej początkowym składem i warunkami procesu, która umożliwia następnie symulację 
ekstrakcji wielostopniowej lub zintegrowanego systemu ekstrakcji-destylacji. Do aproksymacji 
stanu równowagi można wykorzystać jeden z dostępnych modeli matematycznych. W praktyce 
najpopularniejszymi, z uwagi na udowodnioną dokładność w opisie równowag ciecz-ciecz oraz 
dostępność parametrów dla typowych substancji, są równania NRTL i UNIQUAC oparte na 
koncepcji ‘lokalnego składu’, umożliwiające wyznaczenie współczynników aktywności 
poszczególnych składników mieszaniny w obu fazach. Często równanie NRTL jest 
dokładniejsze od równania UNIQUAC jednocześnie pozwalając na modelowanie układów 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r.  

659 
 

zawierających wodę jak i nietypowe substancje organiczne takie jak ciecze jonowe (Cheruku 
i Banerjee, 2012; Domańska i Lukoshko, 2015; Haghnazarloo i in., 2013; Haghtalab i Paraj, 
2012; Królikowski, 2016; Liu i in., 2016; Mohsen-Nia i in., 2008; Rabari i Banerjee, 2013; 
Zhang i in., 2010). Kluczowe w wykorzystaniu równania NRTL jest określenie binarnych 
parametrów oddziaływań pomiędzy poszczególnymi składnikami mieszaniny, stąd niezbędne 
są dane eksperymentalne określające stan równowagi w danym układzie modelowym 
stanowiące punkt wyjścia do dalszych rozważań. 
Domańska i Królikowski (2012) badali ekstrakcję n-butanolu z roztworów wodnych 
w temperaturze 308,15K przy użyciu trzech cieczy jonowych zawierających anion 
tetracyjanoboranowy [TCB], tj. tetracyjanoboranu 1-heksylo-3-metyloimidazoliowego 
[hmim], 1-decylo-3-metyloimidazoliowego [dmim] oraz triheksylotetradecylofosfoniowego 
[P14,6,6,6] uzyskując zachęcające wyniki. Składy obu faz w stanie równowagi autorzy określali 
za pomocą chromatografii gazowej, a do wyznaczenia współczynników podziału 
i selektywności użyli ułamków molowych. Do modelowania badanych układów 
trójskładnikowych wykorzystali równanie NRTL uzyskując dużą dokładność. Parametry 
binarne równania wyznaczyli poprzez minimalizację kwadratów różnic pomiędzy 
eksperymentalnymi i wyznaczonymi z równania ułamkami molowymi składników w obu 
fazach. Średnie błędy kwadratowe (RMSD) pomiędzy stężeniami eksperymentalnymi 
i wyznaczonymi z modelu wyniosły odpowiednio 0,0024, 0,0022 i 0,0034.  
Ciecze jonowe badane przez Domańską i Królikowskiego wykazują niską rozpuszczalność 
w wodzie, zaś [dmim][TCB] i [P14,6,6,6][TCB] przejawiają najlepsze zdolności separacji 
butanolu. Gęstość [P14,6,6,6][TCB], wynosząca 0,885 g/cm3 w temp. 308,15K, jest 
najkorzystniejsza dla ekstrakcji z roztworów wodnych. Gęstości pozostałych cieczy jonowych 
w tej samej temperaturze wynoszą odpowiednio 0,983 i 0,956 g/cm3. Maksymalne oraz 
minimalne eksperymentalne wartości współczynników podziału i selektywności w badanych 
układach, jak również ułamki molowe wody w fazie organicznej i cieczy jonowej w fazie 
wodnej zestawiono w tabeli 1. 

Tabela 1. Minimalne i maksymalne doświadczalne współczynniki podziału (D) i selektywności (S) względem 
butanolu w układach [hmim][TCB] lub [dmim][TCB] lub [P14,6,6,6][TCB] + n-butanol + woda oraz wzajemna 

rozpuszczalność wody i cieczy jonowych w temp. 308,15K  (Domańska i Królikowski, 2012) 

Ciecz jonowa  Współczynnik 
podziału DBuOH 

Selektywność 
SBuOH 

Ułamek molowy 

H2O w f. org. IL w f. wodnej 

[hmim][TCB] 
min 25,6 45,9 0,502 0,000 
max 33,5 66,5 0,560 0,002 

[dmim][TCB] 
min 24,0 51,1 0,23 0,00 
max 48,0 137,9 0,46 0,00 

[P14,6,6,6][TCB] 
min 35,6 96,3 0,134 0,000 
max 127,0 903,0 0,364 0,003 

Rabari i Banerjee (2013) ekstrahowali n-butanol z wody za pomocą bis(2,4,4-
trimetylopentylo)fosfinianu triheksylo(tetradecylo)fosfoniowego [TDTHP][Phosph]. W pracy 
zaprezentowali dane równowagowe, które wykorzystali następnie do określenia parametrów 
równań NRTL i UNIQUAC. Składy obu faz, tj. wodnej i organicznej, mierzyli za pomocą 
spektroskopii magnetycznego rezonansu jądrowego NMR. Według autorów badana ciecz 
jonowa praktycznie nie rozpuszcza się w wodzie, występuje natomiast niewielka 
rozpuszczalność wody w cieczy jonowej. Gęstość cieczy jonowej, niższa od gęstości wody 
(0,895 g/cm3), jest korzystna dla ekstrakcji z roztworów wodnych. Wyliczone wartości 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

660 
 

współczynnika podziału i selektywności wobec butanolu oraz rozpuszczalności wody w fazie 
organicznej i cieczy jonowej w fazie wodnej zestawiono w tabeli 2. 

Tabela 2. Minimalne i maksymalne doświadczalne współczynniki podziału (D) i selektywności (S) względem 
butanolu w układzie [TDTHP][Phosph] + n-butanol + woda oraz wzajemna rozpuszczalność wody i cieczy 

jonowej w temp. 298,15K (Rabari i Banerjee, 2013) 

Ciecz jonowa  Współczynnik 
podziału DBuOH 

Selektywność 
SBuOH 

Ułamek molowy 

H2O w f. org. IL w f. wodnej 

[TDTHP][Phosph] 
min 18,89 80,18 0,1559 0 
max 377,75 2138,16 0,2279 0 

Uśrednione błędy kwadratowe porównujące składy eksperymentalne oraz przewidywane za 
pomocą równań NRTL i UNIQUAC wyniosły odpowiednio 0,002809 i 0,005552, co w tym 
przypadku wskazuje na większą dokładność równania NRTL.  
Marciniak i in. (2016) badali równowagę fazową w układach trójskładnikowych zawierających 
n-butanol, wodę oraz trzy ciecze jonowe, bis(trifluorometylosulfonylo)imid 1-butylo-1-
metylopiperydynowy [bmPIP][NTf2], 1-(2-metoksyetylo)-1-metylopiperydynowy 
[COC2mPIP][NTf2] i 1-(2-metoksyetylo)-1-metylopirolidyniowy [COC2mPYR][NTf2] 
w temperaturze 298,15K. Analizę składów obu faz po ustaleniu się stanu równowagi 
przeprowadzili za pomocą chromatografii gazowej.  
Wszystkie testowane przez autorów ciecze jonowe słabo rozpuszczają się w wodzie, 
zapewniają jednak niższe wartości współczynnika podziału i selektywności niż ciecze jonowe 
badane przez Domańską i Królikowskiego (2012). Obliczone średnie błędy kwadratowe 
dopasowania badanych układów równaniem NRTL są na zbliżonym poziomie, tj. 0,002, 0,008 
i 0,007 kolejno dla układów zawierających [bmPIP][NTf2], [COC2mPIP][NTf2] 
i [COC2mPYR][NTf2]. Obliczone współczynniki podziału i selektywności oraz rozpuszczal-
ności wody w fazie organicznej i cieczy jonowych w fazie wodnej podano w tabeli 3. 

Tabela 3. Minimalne i maksymalne doświadczalne współczynniki podziału (D) i selektywności (S) względem 
butanolu w układach [bmPIP][NTf2] lub [COC2PIP][NTf2] lub [COC2PYR][NTf2] + n-butanol + woda oraz 

wzajemna rozpuszczalność wody i cieczy jonowych w temp. 298,15K (Marciniak i in, 2016) 

Ciecz jonowa  Współczynnik 
podziału DBuOH 

Selektywność 
SBuOH 

Ułamek molowy 

H2O w f. org. IL w f. wodnej 

[bmPIP][NTf2] 
min 14,7 48,2 0,265 0,000 
max 25,7 61,2 0,523 0,001 

[COC2PIP][NTf2] 
min 14,9 37,0 0,352 0,000 
max 26,5 49,8 0,586 0,002 

[COC2PYR][NTf2] 
min 11,6 28,6 0,360 0,000 
max 22,2 55,4 0,597 0,002 

Jak wykazali Ha i in. (2010), wzajemna rozpuszczalność imidazoliowych cieczy jonowych 
i wody, będąca bardzo istotnym parametrem w procesie ekstrakcji, wzrasta wraz z temperaturą. 
Autorzy przebadali łącznie jedenaście cieczy jonowych zawierających kationy 1-alkilo-3-
metyloimidazoliowe oraz cztery rodzaje anionów: trifluorometanosulfonianowy [OTf], 
heksafluorofosforanowy [PF6], bis(trifluorometylosulfonylo)imidowy [NTf2] 
i tetrafluoroboranowy [BF4]. Tabela 4 zawiera ułamki masowe zmierzone w wybranych 
układach binarnych ciecz jonowa + woda w temperaturach 298,15K i 323,15K, przeliczone dla 
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porównania na ułamki molowe. Różnice wartości pomiędzy ułamkiem molowym i masowym 
są typowe dla układów ciecz-ciecz zawierających ciecze jonowe posiadające przeważnie duże 
masy cząsteczkowe. Podobnie, współczynniki podziału i selektywności obliczone 
z wykorzystaniem ułamków molowych są o rząd wielkości wyższe. 

Tabela 4. Wzajemna rozpuszczalność wybranych 1-alkilo-3-metyloimidazoliowych cieczy jonowych 
w temperaturach 298,15K i 323,15K (wg Ha i in, 2010) 

Ciecz jonowa T [K] 
Ułamek masowy Ułamek molowy 

H2O w IL IL w H2O H2O w IL IL w H2O 

[hmim][PF6] 
298,15 0,0269 0,0170 0,3036 0,0011 
323,15 0,0338 0,0221 0,3555 0,0014 

[bmim][NTf2] 
298,15 0,0175 0,0051 0,2930 0,0002 
323,15 0,0202 0,0114 0,3242 0,0005 

[hmim][NTf2] 
298,15 0,0147 0,0023 0,2703 0,0001 
323,15 0,0152 0,0047 0,2771 0,0002 

[omim][OTf] 
298,15 0,2603 0,0109 0,8706 0,0006 
323,15 0,2699 0,0126 0,8760 0,0007 

[hmim][BF4] 
298,15 0,1793 0,0664 0,7549 0,0050 
323,15 0,1987 0,0687 0,7776 0,0052 

Jak wskazują wyniki badań nad równowagą ekstrakcyjną w układach pięcioskładnikowych 
woda + aceton + butanol + etanol + ciecz jonowa opisane w pracy Kubiczka i Kamińskiego 
(2013), wzajemna rozpuszczalność wody i cieczy jonowych wzrasta również w obecności 
acetonu, butanolu i etanolu. Podobną zależność można zaobserwować w zaprezentowanych 
powyżej badaniach dotyczących układów trójskładnikowych. Minimalne zmierzone przez 
autorów ułamki molowe wody w fazie organicznej zestawione w tabelach 1−3 dotyczą 
zasadniczo układów binarnych ciecz jonowa + woda. W miarę zwiększania zawartości butanolu 
w mieszaninie wzrasta równowagowa zawartość wody w fazie organicznej, czemu towarzyszy 
zwykle spadek selektywności ekstrahenta, co zilustrowano na rysunkach 1−3 korzystając 
z danych Marciniaka i in. (2016) oraz Domańskiej i Królikowskiego (2012). 

 
Rysunek 1. Rozpuszczalność wody w fazie organicznej (●) i selektywność cieczy jonowej względem 

butanolu (○) w układzie [bmPIP][NTf2]  + n-butanol + woda (wg Marciniaka i in, 2016) 
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Rysunek 2. Rozpuszczalność wody w fazie organicznej (●) i selektywność cieczy jonowej względem 

butanolu (○) w układzie [P14,6,6,6][TCB]  + n-butanol + woda (wg Domańskiej i Królikowskiego, 2012) 

 
Rysunek 3. Rozpuszczalność wody w fazie organicznej (●) i selektywność cieczy jonowej względem 
butanolu (○) w układzie [hmim][TCB]  + n-butanol + woda (wg Domańskiej i Królikowskiego, 2012) 

Kubiczek i Kamiński (2013) wykorzystując regresję nieliniową wyznaczyli korelacje 
określające wzajemną rozpuszczalność badanych imidazoliowych cieczy jonowych i wody 
w funkcji temperatury oraz stężeń acetonu, butanolu i etanolu w danej fazie, co potwierdziło 
obserwacje Ha i in. (2010). Rysunki 4 i 5 przedstawiają przykładowe zależności dotyczące 
układów pięcioskładnikowych zawierających bis(trifluorometylosulfonylo)imid 1-butylo-3-
metyloimidazoliowy [bmim][NTf2]. W każdym punkcie na osiach x przyjęto równe stężenia 
acetonu, butanolu i etanolu w zakresie od 0 do 3% mas. 
Wzrost temperatury, zwiększając wzajemną rozpuszczalność wody i ekstrahenta, przyczynia 
się do spadku jego selektywności względem ekstrahowanych substancji, lecz, jak wynika 
z pracy Kubiczek (2015), efekt spadku selektywności jest w znacznym stopniu 
rekompensowany przez wzrost współczynników podziału, gdyż wyższe temperatury sprzyjają 
rozpuszczaniu się acetonu, butanolu i etanolu w fazie organicznej. 
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Rysunek 4. Ułamek masowy cieczy jonowej w rafinacie w układzie [bmim][NTf2]  + aceton + n-butanol + etanol 

+ woda (Kubiczek, 2015) 

 
Rysunek 5. Ułamek masowy wody w ekstrakcie w układzie [bmim][NTf2]  + aceton + n-butanol + etanol + woda 

(Kubiczek, 2015) 

Zwiększona zawartość ekstrahenta w rafinacie pozostaje jednak zjawiskiem bardzo 
niekorzystnym, zwłaszcza jeśli cena ekstrahenta jest wysoka. Wynika stąd, że w przypadku 
ekstrakcji biobutanolu z fermentacji ABE dodatkowe podgrzewanie surówki przed stopniem 
ekstrakcyjnym w celu zwiększenia skuteczności ekstrakcji jest nieopłacalne. 

WYKORZYSTANIE RÓWNANIA NRTL DO PROJEKTOWANIA 
PROCESU EKSTRAKCJI 

Znakomita większość badań nad równowagą ekstrakcyjną, nie tylko tych dotyczących butanolu 
i cieczy jonowych, koncentruje się na układach trójskładnikowych obejmujących 
rozpuszczalnik pierwotny, ekstrahent oraz substancję ekstrahowaną. Są one wartościowe, gdyż 
pozwalają określić przydatność danego ekstrahenta do odzyskiwania specyficznej substancji 
rozpuszczonej, jednak w rzeczywistości układy ekstrakcyjne bywają bardziej złożone. W 
przypadku ekstrakcyjnego rozdziału brzeczki pochodzącej z fermentacji ABE roztwór surowy 
zawiera nie tylko butanol, lecz również aceton i etanol oraz inne produkty pochodzenia 
organicznego, które w mniejszym lub większym stopniu znajdą się w ekstrakcie, co może być 
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korzystne lub niekorzystne dla jakości procesu. Przykładowo, aceton obecny w brzeczce może 
stanowić wartościowy półprodukt zwiększający opłacalność fermentacji, inne zaś są 
zanieczyszczeniami, których należy się pozbyć na dalszym etapie. W związku z powyższym 
jest korzystne, jeśli przyjęty model matematyczny uwzględnia ich obecność. Dla układu woda 
+ aceton + butanol + etanol + ekstrahent binarne parametry równania NRTL są znane dla 
oddziaływań pomiędzy acetonem, butanolem, etanolem i wodą. Nieznane parametry pomiędzy 
tymi składnikami a rozpuszczalnikiem wtórnym, np. cieczą jonową, muszą być wyznaczone z 
danych eksperymentalnych przy pomocy algorytmów optymalizacyjnych. 
Stoffers i Górak (2013) wykorzystali dane eksperymentalne dotyczące układu [hmim][TCB] + 
n-butanol + woda opublikowane przez Domańską i Królikowskiego (2012) do wyznaczenia 
parametrów równania NRTL i dalszej symulacji procesu ekstrakcji. Aby dokonać walidacji 
modelu, przeprowadzili eksperymenty ekstrakcyjne w układzie wielostopniowym 
przeciwprądowym obejmującym trzy zestawy mieszalnik-odstojnik oraz przeprowadzili 
symulację tego układu za pomocą programu Aspen Plus, uzyskując dobrą zgodność efektów 
symulacji z wynikami doświadczalnymi. W ocenie autorów w każdym stopniu ekstrakcyjnym 
osiągnięty został stan równowagi. Przy ilości ekstrahenta wynoszącej 0,91 g/g względem 
roztworu surowego ilość wyekstrahowanego butanolu wyniosła około 99%.  
W badanym układzie trzystopniowym autorzy wykorzystali również surówkę zawierającą 
butanol, aceton, etanol, kwas octowy i kwas masłowy, obecne w brzeczce fermentacyjnej. 
Używając świeżej cieczy jonowej w ilości 0,87 g/g oraz regenerowanej cieczy jonowej w ilości 
0,27 g/g względem roztworu surowego uzyskali skuteczność separacji butanolu na poziomie 
odpowiednio 99 i 85%. W pierwszym eksperymencie stężenie butanolu w surówce wynosiło 
0,06 g/g, zaś w drugim 0,02 g/g. Ponowna symulacja stężeń butanolu w ekstrakcie i rafinacie 
w poszczególnych stopniach ekstrakcyjnych (z użyciem parametrów NRTL uzyskanych dla 
układu trójskładnikowego) wykazała dobrą zgodność z danymi doświadczalnymi.  
Autorzy niniejszego artykułu badali układy pięcioskładnikowe zawierające wodę, aceton, 
butanol i etanol oraz trzy ciecze jonowe: bis(trifluorometylosulfonylo)imid 1-butylo-3-
metyloimidazoliowy [bmim][NTf2], heksafluorofosforan 1-heksylo-3-metyloimidazoliowy 
[hmim][PF6] i bis(trifluorometylosulfonylo)imid 1-butylo-1-metylopirolidyniowy 
[bmp][NTf2]. Badania prowadzili w temperaturach 283,15K, 303,15K i 323,15K przy różnych 
kombinacjach stężeń acetonu, butanolu i etanolu w roztworze surowym zawierających się w 
granicach od ok. 0,5 do ok. 5,5% mas. Minimalne i maksymalne współczynniki podziału dla 
acetonu, butanolu i etanolu oraz selektywności obliczone z wykorzystaniem ułamków 
molowych zebrano w tabeli 5. 
Dane równowagowe wykorzystano następnie do wyznaczenia nieznanych parametrów 
równania NRTL określających oddziaływania binarne pomiędzy cieczą jonową a pozostałymi 
składnikami mieszaniny. Dokonano tego za pomocą dwóch narzędzi, oprogramowania Matlab 
i Aspen Plus. W efekcie dla każdego układu uzyskano dwa odmienne zestawy parametrów 
NRTL zapewniające jednak zbliżoną dokładność przewidywania stanu równowagi. Dokładny 
opis metodyki pomiarów i obliczeń można znaleźć w pracach Kamińskiego i in. (2014) oraz 
Kubiczek (2015). 
Średnie błędy kwadratowe przewidywania stanu równowagi obliczone dla acetonu, butanolu 
i etanolu zaprezentowano w tabeli 6. Są one zbliżone do rezultatów uzyskanych dla układów 
trójskładnikowych. 
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Tabela 5. Minimalne i maksymalne doświadczalne współczynniki podziału (D) i selektywności (S) względem 
acetonu, butanolu i etanolu w układach [bmim][NTf2] lub [hmim][PF6] lub [bmp][NTf2] + aceton + n-butanol 

+ etanol + woda w temp. 283,15K ÷ 323,15K 

Ciecz jonowa  
Współczynnik podziału Selektywność 

DA DB DE SA SB SE 

[bmim][NTf2] 
min 10,54 14,77 1,87 34,83 54,60 6,81 
max 19,02 24,05 3,32 65,67 80,41 10,98 

[hmim][PF6] 
min 6,92 7,53 0,71 28,29 30,05 2,91 
max 15,08 17,38 2,58 53,61 56,81 8,26 

[bmp][NTf2] 
min 9,80 11,85 1,34 31,96 49,61 4,69 
max 16,18 23,30 3,15 60,35 78,91 11,35 

Tabela 6. Średnie błędy przewidywania stanu równowagi w układach [bmim][NTf2] lub [hmim][PF6] lub 
[bmp][NTf2] + aceton + n-butanol + etanol + woda wyrażone w ułamkach molowych dla zestawów parametrów 

NRTL wyznaczonych za pomocą Matlaba i Aspen Plus 

Ciecz jonowa Metoda obliczeń 
RMSD [mol/mol] 

A B E 

[bmim][NTf2] 
Matlab 0,00136 0,00157 0,00143 

Aspen Plus 0,00130 0,00054 0,00124 

[hmim][PF6] 
Matlab 0,00252 0,00161 0,00232 

Aspen Plus 0,00162 0,00122 0,00138 

[bmp][NTf2] 
Matlab 0,00225 0,00239 0,00231 

Aspen Plus 0,00147 0,00105 0,00158 

 
Zaletą przyjętej przez autorów metodyki badań jest możliwość jednoczesnego projektowania 
ekstrakcji acetonu, butanolu i etanolu z roztworów wodnych. Symulacje tego typu 
przeprowadzono za pomocą oprogramowania Aspen Plus wykorzystującego równanie NRTL. 
W trakcie symulacji porównano między innymi system odzyskiwania acetonu, butanolu 
i etanolu oparty na tradycyjnej destylacji z systemem zintegrowanej ekstrakcji-destylacji, 
a w poniższym przykładzie założono wykorzystanie [bmim][NTf2] jako ekstrahenta. W obu 
wariantach założono następujące parametry surówki: 
 temperatura 308,15 K, co odpowiada mniej więcej typowej temperaturze fermentacji, 
 natężenie przepływu 100 kg/s, 
 zawartość acetonu, butanolu i etanolu odpowiednio 0,005, 0,010 i 0,001 g/g. 

Jako cel procesu założono uzyskanie butanolu o czystości przekraczającej 99,9%, acetonu 
o czystości ponad 99% oraz etanolu o czystości 92-94%. System oparty na bezpośredniej 
destylacji surówki obejmował 5 kolumn destylacyjnych, a jego produktywność wyniosła 
kolejno 3600 kg/h butanolu, 1815 kg/h acetonu oraz 380 kg/h etanolu. Uwzględniając ciepło 
dostarczone do każdej z kolumn szacowane zapotrzebowanie na energię wyniosło 37,46 MJ/kg 
butanolu, a w przeliczeniu na łączną ilość ABE 23,28 MJ/kg produktu. 
Symulowany system zintegrowanej ekstrakcji-destylacji był wyposażony w kolumnę 
ekstrakcyjną zawierającą 12 stopni teoretycznych. Ilość ekstrahenta dobrano tak, aby usunąć 
90% butanolu z surówki (0,618 g/g). Ponadto system obejmował węzeł regeneracji cieczy 
jonowej oraz 5 kolumn destylacyjnych. Uwzględniając ciepło dostarczone do kolumn 
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destylacyjnych oraz węzła regeneracji, prowadzonej poprzez odparowanie flash, uzyskano 
redukcję zapotrzebowania na energię do wartości 10,82 MJ/kg butanolu lub 7,76 MJ/kg ABE. 
Ilości produktów wyniosły odpowiednio 1228 kg/h butanolu, 3218 kg/h acetonu oraz 41,5 kg/h 
etanolu.  
W przypadku zintegrowanej ekstrakcji-destylacji dodatkowe koszty związane z regeneracją 
ekstrahenta oraz jego stratami poprzez strumień rafinatu można zmniejszyć poprzez 
zastosowanie cieczy jonowej o wyższym współczynniku podziału i możliwie niskiej 
rozpuszczalności w wodzie lub recyrkulację części rafinatu do procesu fermentacji, która jest 
możliwa, jeśli ciecz jonowa nie jest toksyczna dla komórek bakterii. Dodatkowe rozwiązania 
polegające na zintegrowanym odzysku ciepła mogą znacząco zmniejszyć zapotrzebowanie na 
energię. Jednocześnie kluczową kwestią kształtującą poziom kosztów pozostaje cena cieczy 
jonowej. 

PODSUMOWANIE 
Ciecze jonowe są nową klasą rozpuszczalników o bardzo dużym potencjale zastosowania 
w ekstrakcji ciecz-ciecz ze względu na zaniedbywalnie niską prężność par oraz możliwość 
regulowania ich właściwości poprzez zmianę budowy chemicznej.  
Jednym z możliwych zastosowań jest wykorzystanie cieczy jonowych do odzyskiwania 
biobutanolu produkowanego na drodze fermentacji ABE. W artykule dokonano przeglądu 
danych literaturowych dotyczących zastosowania różnych cieczy jonowych w ekstrakcji 
butanolu z roztworów wodnych, wykorzystując dodatkowo własne dane doświadczalne 
uwzględniające obecność acetonu i etanolu w surówce.  
W większości prezentowanych badań autorzy opisują równowagę fazową równaniem NRTL, 
a niektórzy stosują także równanie UNIQUAC. Analizując wskaźniki statystyczne można 
stwierdzić, że w układach ciecz-ciecz zawierających ciecz jonową równanie NRTL zapewnia 
lepsze dopasowanie stężeń doświadczalnych i wyznaczonych z modelu.  
W pracy uwzględniono wzajemną rozpuszczalność wody i cieczy jonowych, która zależy 
zarówno od temperatury, jak i stężeń butanolu, acetonu oraz etanolu w mieszaninie. Jest to 
zagadnienie istotne w aspekcie strat i regeneracji rozpuszczalnika wtórnego. Wskazano również 
na możliwość wykorzystania opisu matematycznego do oceny efektów ekstrakcji w układzie 
wielostopniowym. 
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ABSTRACT 
Geometric parameters of a ribbon impeller were optimized on the basis of numerical calculations 
obtained from the solution of our own 3D/2D hybrid model. The optimization was made taking into 
account mixing power and homogenization time for ribbon impellers with a different number of 
ribbons and varying width operating in a laminar motion. Due to minimum mixing energy required 
to stir a unit volume of liquid the most efficient impeller appeared to be that with one ribbon of 
width equal to 0.1 to 0.15 of the mixing vessel diameter. Impellers with more than one ribbon needed 
much higher mixing power but did not increase significantly secondary circulation in the vessel. 
These impellers increased first of all primary circulation, i.e. they increased only circular motion of 
liquid in the vessel. 

Keywords: mixing, laminar motion, ribbon impellers, optimization 

INTRODUCTION 
Mixing in the liquid phase is very often used in various technological processes, and in many 

cases efficiency of the whole process depends on mixing intensity. This refers, for example, to 
fast chemical reactions controlled in the reactor by the rate of mixing in a micro scale. A similar 
problem appears in the mixing of highly viscous liquids, e.g. during polymerization. In general, 
for mixing highly viscous liquids anchor, ribbon or screw impellers are used. The first of these 
work well in the case when there is a need of a jacketed heat exchange on the mixing reactor 
wall. The paddle of a anchor operating near the tank wall disrupts thermal boundary layer thus 
increasing the intensity of heat exchange on its wall. However, this type of impeller produces a 
very weak radial-axial circulation which usually results in poor mixing of the liquid in the whole 
volume of the vessel. Ribbon impellers do not have this disadvantage. Structurally they are 
more difficult to manufacture but due to relative inclination of the rotating ribbon the impeller 
pumps liquid up or down thereby increasing significantly the radial-axial circulation and as a 
result decreasing the mixing time. 

From the viewpoint of obtaining a homogeneous mixture in the entire volume of the vessel, 
we most often employ two basic concepts: the homogenization time m and circulation time c. 
Both concepts refer to mixing in the entire tank volume and despite not very precise definition 
they have been used for a long time. By definition (Stręk, 1981) the time of homogenization (or 
mixing time) is the time needed by the system to reach enough high homogeneity required by 
process conditions. The time of circulation is the average time which every element of the liquid 
requires for making one full circulation loop in the radial-axial plane in the vessel. As it has 
been mentioned, both definitions are unclear. Hence, results obtained by different authors who 
additionally use different measuring techniques can differ appreciably. The values of τm and τc 
are directly related to secondary circulation in the tank, i.e. to the volumetric flow rate of liquid 
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Vs[m3/s] in the r-z plane. The higher the value of Vs, the shorter the time of homogenization τm. 
To practically determine the time of homogenization various measuring techniques are used 
(see legend to Table 1). 

Table 1 shows experimental data available in the literature regarding the time of 
homogenization τm, circulation τc and power of mixing in the form of product PoRe = A. The 
values of τm and τc are given in the form of dimensionless products Nτm and Nτc. Table 1 gives 
also geometry of the ribbon impeller-vessel system and measuring method which was used to 
determine the time of homogenization. 
  Table l. The time of homogenization and circulation for ribbon impellers available in the literature 

Autorzy d(m) D/d w/d p/d H/d NR A Nm Nc 

Carreau et al.., (1976) 0,130 
0,130 
0,130 

1,110 
1,110 
1,110 

0,097 
0,097 
0,195 

0,719 
1,048 
0,707 

1,11 
1,11 
1,11 

2 
2 
2 

355,0 
234,0 
314,0 

451) 
511) 
251) 

13,2a) 
13,1a) 
7,1a) 

Ulbrecht i Carreau (1985) 0,105 
0,130 
0222 

1,370 
1,110 
1,110 

0,121 
0,097 
0,099 

0,848 
0,695 
0,690 

1,37 
1,11 
1,12 

2 
1 
2 

199,0 
160,0 

- 

551) 
61,01) 

- 

15a) 
21,8a) 

- 

Coyle et al., (1970) 0,432 1,059 0,083 0,500 1,06 1 - 63,0a) 20,0a) 

Gelus (1979) - 
- 

1,111 
1,111 

0,111 
0,111 

1,000 
1,000 

1,00 
1,00 

2 
2 

265 
265 

1008) 

1301a) 
9,5b) 

12a) 

Guerin et al.,  (1984) 0,130 
0,130 
0,130 
0,130 
0,220 

1,108 
1,108 
1,108 
1,108 
1,127 

0,100 
0,100 
0,200 
0,100 
0,100 

0,720 
1,050 
0,710 
0,700 
0,700 

1,11 
1,11 
1,11 
1,11 
1,11 

2 
2 
2 
1 
2 

 
- 
- 
- 
- 

45,01) 
49,01) 
22,01) 
53,01) 
45,01) 

12,9a) 
12,3a) 
11,0a) 
17,7a) 
17,3a) 

Nagata et al., (1956) 0,094 
0,094 
0,191 
0,285 

1,064 
1,064 
1,053 
1,053 

0,117 
0,117 
0,105 
0,105 

0,745 
1,112 
1,000 
1,000 

1,06 
1,06 
1,05 
1,01 

1 
1 
2 
2 

250,0 
192,0 
330,0 
302,0 

33,01) 
33,01) 
33,01) 
33,01) 

11,0a) 
11,7a) 

- 
12,7a) 

Soliman (1985) 0,602 1,053 0,100 1,000 1,01 2 315 49,01) 12,8c) 

Takahashi et al., (1982, 1984) 0,096 
0,088 
0,082 
0,096 
0,089 
0,083 
0,090 
0,090 
0,089 
0,088 
0,090 
0,090 
0,090 
0,091 

1,040 
1,138 
1,222 
1,040 
1,126 
1,209 
1,110 
1,115 
1,126 
1,136 
1,115 
1,114 
1,109 
1,098 

0,104 
0,114 
0,122 
0104 
0,113 
0,121 
0,111 
0,111 
0,113 
0,114 
0,084 
0,140 
0,169 
0,220 

0,937 
1,025 
1,101 
0,937 
1,015 
1,089 
0,665 
0,502 
1,351 
2,045 
1,004 
1,003 
0,999 
0,989 

1,04 
1,14 
1,22 
1,04 
1,13 
1,21 
1,11 
1,11 
1,13 
1,14 
1,11 
1,11 
1,11 
1,10 

1 
1 
1 
2 
2 
2 
2 
2 
2 
2 
2 
2 
2 
2 

- 
- 
 
- 
- 
- 
- 
- 
 
- 
- 
 
- 
- 

6) 
6) 

6) 

239,06) 
53,86} 
6) 

56,46) 
68,56) 
2456) 
6) 

106,06) 
42,36) 
33,06) 
56,26) 

- 
- 
 

8,2a) 
10,0a) 
11,3a) 
14,7a) 
15,4a) 
9,9a) 
9,6a) 

10,5a) 
7,2a) 
5,8a) 
7,6a) 

Takahashi et al., (1989, 1984) 0,122 
0,112 
0,103 
0,113 
0,115 
0,117 
0,116 

1,049 
1,143 
1,243 
1,133 
1,113 
1,094 
1,103 

0,106 
0,117 
0,127 
0,116 
0,114 
0,167 
0,224 

0,959 
1,104 
1,188 
0,728 
0,503 
1,020 
1,009 

1,05 
1,14 
1,24 
1,13 
1,11 
1,09 
1,10 

2 
2 
2 
2 
2 
2 
2 

351,1 
290,6 
275,3 
356,6 
425,1 
339,4 
372,4 

239,06) 
53,86) 
6) 

56,46) 
68,56) 
33,06) 
56,26) 

8,7a) 
9,2a) 

12,0a) 
12,0a) 
18,2a) 
9,5a) 
8,8a) 

Takahashi et al., (1994) 0,117 1,094 1,167 1,020 1,09 2 339,4 38,41) 8,4a) 
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Measuring method of homogenization time - 1) colorimetric method combined with visual observation, 2) colorimetric 
method combined with photoelectric measurements, 3) colorimetric method with video recording, 4) addition of a colored tracer 
with visual observation, 5) chemical method, 6) method with the use of liquid crystals (dependence of the color of liquid crystals 
on temperature), 7) method with the use of fluorescence tracers, 8) conductometric method. 

Measurement of circulation time - a) visualization of the trajectory of suspended particles, b) conductometric method, 
c) calculated on the basis of measured axial velocities, d) thermal method 

 
Data in Table 1 refer only to ribbon impellers because according to many authors (Coyle et 

al., 1970; Shiue and Wong, 1984; Rieger et al., 1986; Bakker and Gates, 1995) this type of 
impeller is most suitable for mixing liquids with high viscosity.  

It can be easily seen from Table 1 that mixing times are always several times greater than the 
circulation times (Carreau et al., 1976, Guerin et al., 1984, Takahashi et al., 1989; Takahashi et 
al., 1994). Therefore, an attempt can be made to find a relationship between the values of m 
and c for the same type of impeller irrespective of its geometric parameters. In other words, it 
is possible to determine the number of full circulation loops which should be made by every 
element of liquid in the vessel to make the liquid obtain an appropriate degree of homogeneity. 
Figure 1 shows selected data from Table 1 concerning the values of m and c for ribbon 
impellers with different geometric parameters. 
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Fig. 1. Dependence of homogenization time on circulation time for ribbon impellers 

The scattering of experimental points observed in Fig. 1 is relatively large and is mainly due 
to different measuring techniques used to determine times τm and τc and different geometries of 
the impeller-vessel system. As follows from Fig. 1, the values of m and c are interrelated, but 
it is difficult to find a precise functional relation between the two variables. It was therefore 
decided to apply the simplest linear relation (1) which indicates that the liquid contained in the 
tank can be considered well mixed if each element of the liquid performs 3 or 4 circulation 
loops in the vessel on average. 

cm 5,3    16,2%     (1) 

The time of circulation τc can be determined from the secondary circulation Vs and volume of 
the stirred liquid V. 

V
Vs

c        (2) 

 
As follows from Table 1, in some studies (Takahashi et al., 1982, Takahashi et al., 1989) the 

values of m are several times higher than similar values quoted by other authors. In certain 
cases m which means that in the tank small zones with poorer mixing were observed and 
in this case only a subjective assessment of the experimenter decided the value of τm. Therefore, 
not all data contained in Table 1 have been taken into account in Fig. 1.  
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In addition to experimental methods used in studies on the hydrodynamics of mixing vessels 
in a laminar motion, for decades CFD methods have been increasingly applied. They are used 
to determine the distribution of all hydrodynamic values in the entire volume of the mixing 
vessel. Noteworthy are the early studies of Thiele, 1972 and Ohta et al., 1985 regarding 
solutions in the 2D space, first solutions of full models in the 3D space proposed by Harvey et 
al., 1995 and Kaminoyama et al., 1999 and others, or the 3D/2D hybrid model by Kuncewicz 
and Pietrzykowski, 2010.  

In our previous work (Kuncewicz et al., 2013) using solutions of our 3D/2D hybrid model 
we found that for a ribbon impeller with one ribbon its optimal parameters referring to mixing 
time and mixing power are geometric invariants d/D = 0.92 and p/d = 1. The idea of the model 
was that a full 3D model was solved in the impeller region and its vicinity, while in the other 
part of the vessel a much simpler 2D model was solved. In this way the time needed for model 
solution was shortened from 7 to 10 times without compromising accuracy of the results.  

In this study, using the 3D/2D model (Kuncewicz et al., 2013) we decided to investigate the 
effect of two other parameters of the ribbon impeller, i.e. the number of ribbons NR and their 
widths on the time of homogenization and mixing power and to determine two other optimal 
parameters of ribbon impellers. 

 
EXPERIMENTAL 

In the experimental section correctness of the solutions of a 3D/2D hybrid model for ribbon 
impellers with more than one ribbon was verified. Figure 2a shows a comparison of model 
distributions of peripheral speed *u  (lines) and axial speed *

zu  with their experimental values 
(points). The experimental values were obtained using a Dantec Laser Doppler Anemometer 
LDA. As follows from Fig. 2a, good agreement of both compared values was obtained which 
indirectly proves the correctness of generated model solutions.  

                          
a)                                                                       b) 

Fig. 2. Verification of the model (a) and the way the liquid recirculation in a mixer (b) 

 

The largest peripheral speeds were always observed in the impeller region, while the largest 
axial speeds occurred not only in the impeller region, where liquid was pumped down to the 
vessel bottom, but also in the middle part where the stream of liquid returned to the liquid level. 
The exact liquid circulation in the vessel is shown in Fig. 2b. In the middle of the vessel the 
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liquid rotates at an approximately constant relative rotational frequency *n = (0.5 to 0.6)N. In 
the impeller region, due to wall vicinity, the relative frequency decreases to *n =(0.3 to 0.5)N, 
but because of the large radius at which liquid is rotating the relative peripheral velocity is the 
greatest (Fig. 2a).  

 

RESULTS AND DISCUSSION 

Having the distributions of all three velocity components in the vessel it was possible to 
determine primary circulation Vp [m3/s] and secondary circulation Vs [m3/s], i.e. the volumetric 
flow rate of liquid towards peripheral and radial-axial direction in the vessel, respectively. The 
values of Vp and Vs are usually given in dimensionless numbers of primary and secondary 
circulation Kp and Ks, respectively, defined by equation (3):  

3
p

p nd
V

K  ;  
3

s
s nd

VK       (3) 

 
On the basis of peripheral velocity distributions near the wall and bottom of the vessel it was 
also possible to determine the mixing power P[W], and then to calculate the dimensionless 
power number Po and product PoRe = A. The value of this product for laminar mixing and for 
a specified impeller is a constant value independent of the Reynolds number. Functional 
relations Kp, Ks, A= f(NR, w/D) obtained from 3D/2D model solutions are shown in Fig. 3.  

  
    a)      b) 

 
Fig. 3. Primary and secondary circulation in the vessel (a) and the mixing power (b) 

 
As follows from analysis of Fig. 3a for ribbon width w/D=0.1, addition of the second and third 
ribbon caused an increase of the primary circulation Kp by 44% and 71%, respectively, while 
the secondary circulation Ks remained virtually unchanged and for NR=3 it was even decreased. 
Hence, the addition of second and third ribbon resulted only in an increase of peripheral 
circulation which has no effect on circulation time τc, and consequently on mixing time τm. 
To show more clearly that addition of the second and third ribbon is pointless one should 
analyze Table 2 which presents changes in the Kp/Ks ratio for a different number of ribbons. 
 
Table 2. The effect of the number of ribbons NR on primary and secondary circulation in the vessel for w/d=0.1 

NR Kp Ks A Kp/Ks 
1 0,330 0,162 182,0 2,03 
2 0,476 0,159 288,2 2,99 
3 0,567 0,128 366,0 4,42 
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It follows from Table 2 that addition of the second and third ribbon increased the mixing power 
by 58% and 102%, respectively, not increasing in the same rate the secondary circulation in the 
vessel (Fig. 3a). 
To fully optimize the ribbon impellers the assumed optimization criterion was the value of UE 
defined as the amount of energy needed to attain an appropriate mixing degree of liquid unit 
volume, i.e. 









 3

m
E m

J
V

P
V
EU 

     (4) 

 
A similar method of proceedings can be also observed in other unit operations of chemical 
engineering (Obraniak A. and Gluba T., 2012). The value of UE can be determined as a unit 
mixing energy. Taking into account equations (1) to (3) and equation (5) which determine 
mixing power in the laminar motion 
 

]W[dNAP 32       (5) 
 

after simple transformations equation (4) assumes the form 
 









 3

s
E m

J
K
AN5,3U 

     (6) 

 
The smaller UE the more efficient the impeller. It follows from equation (6) that with an increase 
of the mixing power (constant A from Fig. 3b), rotational frequency of the impeller and liquid 
viscosity, the value of UE will increase, i.e. mixing efficiency will decrease. On the other hand, 
an increase of secondary circulation (Ks) will result in an increase of mixing efficiency. From 
the phenomenological point of view the tendency of changes is most understandable. It should 
be noted that, as follows from equations (3) and (5), rotation frequency of the impeller causes 
a faster increase of mixing power P than the increase of secondary circulation Vs in the vessel 
(PN2 and VsN). Therefore the value of N is in the numerator and not in the denominator of 
equation (6). The dimensional form of equation (6) can be transformed to its dimensionless 
form UE

*  

][
K

A5,3
n
UU

s

E*
E 





     (7) 

Owing to this the values of UE
* can be compared directly for ribbon impellers with different 

geometric parameters. The comparison is shown in Fig. 4.  
 

 
Fig. 4. Dimensionless unit mixing energy for ribbon impellers at Re=10, p/d=1.0 and d/D=0.92 
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It follows from Fig. 4 that the smallest UE
* occurs for a single-ribbon impeller with ribbon width 

w/D=0.10 to 0.15. Hence, from solutions of the 3D/2D model it follows that if the main purpose 
of mixing is to obtain a homogeneous mixture, from the economic point of view the most 
optimal ribbon impeller is this with the geometric parameters: d/D=0.92, p/d=1.0, NR=1 and 
w/D=0.10 to 0.15. For other purposes than homogenization (e.g. jacketed heat exchange) ribbon 
impellers with different geometric parameters should be used. 
  

NOTATION 

A – constant = PoRe [-] 
d, D – ribbon and tank diameter, respectively [m] 
E – unit mixing energy [W/m3] 
H – liquid height in the tank  [m] 
Kp, Ks, – dimensionless number of primary and secondary circulation, respectively [-] 
N, n – frequency rotation of impeller and liquid, respectively  [rev/s] 
NR - number of ribbons [-] 
n* – dimensionless frequency rotation of liquid = n/N [-] 
P – mixing power  [W] 
p – ribbon pitch [m] 
UE – energy needed to achieve the appropriate mixing degree of 1 m3 of liquid [J/m3] 
UE

* - dimensionless form of UE according of equation (7) [-]  
u, uz – tangential and axial velocity, respectively [m/s] 
u*,uz* – dimensionless tangential and axial velocity, respectively = u (uz)/(DN) [-] 
w – ribbon width  [m] 
Vp, Vs – primary and secondary volumetric flow rate [m3/s] 
m,c – mixing and circulation time, respectively  [s] 
Φ – stream function [-] 
Po – power number = P/(N3d5) 
Re – Reynolds number = Nd2/ 
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SUMMARY 

This work refers to modeling of heat transfer in horizontal ground heat exchangers. For different conditions 
of collecting heat from the ground and different boundary conditions profiles of temperature in the ground 
were found and temporal variations of heat flux transferred between the ground surface and its interior were 
determined. It was taken into account that this flux results from several different mechanisms of heat 
transfer: the convective one, the radiative one and the one connected with moisture evaporation. It was 
confirmed calculationally that ground temperature at great depth is greater than the average annual ambient 
temperature. 

 

Key words: ground heat exchangers, heat balance 

 
INTRODUCTION 

Horizontal ground heat exchangers are installed at small depths, which causes that heat 
transferred between the ground surface and environment contributes significantly into the heat 
balance.  Depending on the relation between net heat transferred in the exchanger and net heat 
transferred through the ground surface, the ground average temperature changes.  
Determination of the magnitude of the heat fluxes on the ground surface was the subject of 
analyses conducted by many researchers. Krarti et al. (1995) described the specific heat fluxes 
occurring on the ground surface: convective flux, flux of solar radiation, flux of long-wave 
radiation and flux caused by evaporation of water contained in the ground. A similar analysis 
was also conducted by Mihalakakou et al. (1997), Kroger et al. (2002), Herb et al. (2008), Nam 
et al. (2008), Fujii et al. (2012, 2013), de Jesus Freire et al. (2013), Bortoloni et al. (2015) and 
Badache et al (2016). The specific models differ in the form of empirical relationships 
describing the size of specific fluxes. 
In the work by Ouzzane et al. (2015) on the basis of the measurement data from different places 
in the World the values of the undisturbed ground temperature with the average annual ambient 
temperature were compared. A linear correlation between these two temperatures was 
determined; it results from this correlation that the undisturbed ground temperature is on the 
average 5K greater than the average annual ambient temperature. For example, for Alert 
(Nunavut, Canada, latitude 82.5) these temperatures are −13.7°C and −18.7°C, respectively; for 
Zaghreb (Croatia, latitude 45.8): 15.5°C and 10.5°C, for Dhahran (Saudi Arabia, latitude 26.3): 
32.6°C and 27.4°C. This principle has a significant meaning for design and modeling of ground 
exchangers; it should be stressed that for approximate calculations it is often assumed that these 
temperatures are equal to each other.  
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Transfer of heat in the ground occurs basically as a result of heat conduction. The equation of 
heat conduction for an infinite slab has the form:  

v

v

c
q

x
Ta

t
T










2

2

     (1) 

where: T − temperature, t − time, x – position coordinate, qv – rate of heat generation per unit 
volume. A model of a horizontal ground heat exchanger, used in this work is based on the 
following assumptions (Kupiec et al. 2015, Gwadera and Kupiec 2016):  
1. Temperature of a working fluid at the exchanger outlet is equal to the ground 
temperature at the exchanger depth. 
2. Heat transfer process in the ground can be described by the equation of heat conduction 
for an infinite slab (x-axis direction) with an internal source of heat.  
3. The heat transfer resistance occurs only in the ground. That is why, the model does not 
take into account the surface area of exchanger pipes.  
Profiles of ground temperatures and magnitudes of specific heat fluxes in a ground heat 
exchanger were determined in this work. On the basis of the heat balance the dependence of the 
average ground temperature on time for the long-term operation of the heat exchanger was 
determined. Cases referring to different boundary conditions for the ground surface were 
considered, including the condition describing cooperation with the environment, the condition 
taking into account the different mechanisms of heat transfer and the mass transfer. The case of 
continuous and periodic taking of heat from the ground and the case for the lack of taking heat 
from the ground were analysed. 
Heat balancing of ground exchangers based on the applied mathematical model allows one to 
predict the changes of the average ground temperature. Excessive reduction of this temperature 
can lead to reduction of the possibility of taking heat in successive heating seasons. 

CONDITIONS 

Boundary condition on ground surface 
The simplest form of this condition is the assumption that ground surface temperature and 
ambient temperature Ta are identical, which corresponds to the perfect convection of heat in 
atmospheric air near the ground surface. This is the first-type (Dirichlet) boundary condition of 
the form: 

aTTx  ;0      (2) 

It is more realistic to assume that the heat transfer coefficient at the ground surface has a finite 
value and temperatures T  and Ta are related to each other by the formula: 

 TTh
x
Tkx a 



 0;0     (3) 

In the above condition it was assumed that the heat transfer between the ground surface and 
environment occurs only as a result of convective heat transfer. The direction of the convective 
flux changes, which results from the relationship between the ground surface temperature and 
the ambient temperature. During warmer months (April-September) the convective flux is 
directed from the environment to the ground, while during colder months the direction of heat 
transfer is opposite.  
The heat transfer coefficient between the environment and the ground depends on the 
hydrodynamic conditions near the surface of the ground. For the known velocity of wind u 
expressed in m/s this coefficient can be calculated from the formula (Krarti et al. 1995, Kroger 
et al. 2002, Fujii et al. 2012, de Jesus Freire et al. 2013, Bortoloni et al. 2015): 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

680 
 

uh 8.37.50        (4) 

Condition (3) does not take into account all the heat fluxes at the surface of the ground. These 
fluxes are presented schematically in figure 1. The symbols denote heat fluxes expressed in 
W/m2. The flux which results from solar radiation qrad,s is directed towards  the ground. Some 
part of this flux qrefl is reflected from the ground surface. Regardless of the reflected flux ground 
radiates heat towards the sky qrad,g. The ground also loses heat through evaporation of moisture 
contained in it. This flux qevap results from the difference of water vapor partial pressure directly 
above the ground surface and in the atmospheric air. Heat fluxes can be determined on the basis 
of appropriate formulas, mainly empirical ones. 
 

 

Figure 1. Heat fluxes at the ground surface 
 

The flux of solar radiation is highly variable over time; it occurs only during the daytime and 
is much greater during summer months than during winter months. For climate conditions in 
Poland the global horizontal irradiation is: for the whole year GHIyear = 990 kWh/m2, while for 
summer GHIsummer = 428 kWh/m2. On the basis of this data the relationship between solar 
radiation flux and time was determined. It was assumed that this relationship is a harmonic 
function and maximum of radiation is on the 175th day of the year (June 22). It was obtained 
that: 

  











 2m

W175
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2cos97113, tq srad


   (5) 

 

 

Figure 2. Changes of solar radiation heat flux during a year  
 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r.  

681 
 

This function is presented in figure 2. Values of qrad,s are averaged over 24 hours and they take 
into account the whole solar radiation, the direct one as well as the diffuse one. The shaded area 
in figure 2 corresponds to the amount of solar radiation incident on the surface of 1 m2 within 
3 summer months. 
The flux of solar energy is partially reflected from the ground surface. The reflection coefficient 
(albedo) for the ground depends on its humidity and kind of coverage. Typical values of albedo 
for the ground are in the range 5-30%. 
The long-wave radiation flux depends on air temperature, its humidity and moreover is variable 
during a day. The variation of this flux is not strong and in approximate calculations it is 
assumed that the average long-wave radiation flux is 63 W/m2 (towards the ground) (Krarti, 
1995).  
In addition to convective and radiative fluxes, heat is transferred between the ground and 
environment as a result of evaporation of water contained in the ground. Heat flux transferred 
because of evaporation of moisture from the ground surface is: 

 Lppkfq ipevap       (6) 

where pi  and p are, respectively, partial pressure of water vapor at the surface of the ground and 
in atmospheric air, kp is the mass transfer coefficient referred to the driving force expressed in 
partial pressures, while L is the heat of evaporation of water. The quantity f (fraction of 
evaporation rate) takes into consideration that the rate of water evaporation from the ground 
surface is smaller than the rate of evaporation from water surface; this coefficient is 0.1-0.2 for 
dry ground conditions and 0.4-0.5 for humid ground conditions (Krarti, 1995). According to 
the heat and mass transfer Chilton-Colburn analogy the heat and mass transfer coefficient are 
related to each other by the formula: 

32320 SckPr
c

h
c


     (7) 

where kc is the mass transfer coefficient referenced to the driving force expressed by the 
differences in mass-volume concentrations ci − c. The transfer coefficients kp and kc meet the 
following relation:  
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     (8) 

Because the ratio between the Prandtl and Schmidt numbers, Pr and Sc, is equal to mass and 
thermal diffusivity ratio: 

a
D

Sc
Pr

       (9) 

so it results from combination of formulas (5)–(8) that: 

  0hppfAq ievap       (10) 
where A is the constant: 

32
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D

cPM
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w      (11) 

The value of the constant A was determined by substitution of numerical values for molar mass 
of water and air, respectively, Mw = 0.018 kg/mol,  Ma = 0.029 kg/mol, and physical properties 
of water at 10°C: specific heat c = 1010 J/(kg·K), heat of evaporation  L = 2.48·106 J/kg, 
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diffusivity in air D = 22.5·10-6  m2/s and thermal diffusivity a = 19.4·10-6 m2/s. For pressure P 
= 1·105 Pa it was obtained that A = 0.0168 K/Pa, which is consistent with the value given in 
literature (Krarti et al. 1995, Mihalakakou et al. 1997, de Jesus Freire et al. 2013 and Badache 
et al. 2016).   
Hence, the boundary condition at the ground surface taking into account convection, radiation 
and humidity evaporation has the form:   

  qTTh
x
Tkx a 



 0;0     (12) 

where: 
  evapgradsrad qqqq  ,, 1      (13) 

 
Boundary condition at great depth of the ground 
If the geothermal flux for Earth interior is not taken into account in calculations, this condition 
refers to such a depth of the ground hinf, under which temperature does not change with location 
(undisturbed temperature). Therefore, it is: 

undistTThx  inf      (14) 

If the value of the undistrubed ground temperature is not known, the following condition can 
be used:  

0inf 





x
Thx         (15) 

When the geothermal flux is taken into account in calculations, the suitable condition has the 
form:  

G
x
Thx 



 inf      (16) 

However, in this case the depth hinf is difficult to be determined because ground temperature 
does not stabilize with depth. The average increase of ground temperature is 3°C per each 100 
m of the depth which gives approximately G = 0.03 K/m. 
 

HEAT BALANCE 
 

Heat fluxes in the ground were marked in figure 3. 
 

 

Figure 3. Ground heat exchanger 
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It was assumed that while heat is transported in the direction of the arrows, then corresponding 
flux is positive. Heat balance of the ground exchanger has the form: 

dt
Tdchqqq vgeoGHEa inf      (17) 

The average temperature of the ground for the depth from 0 to hinf equals: 

 

inf

0inf

1 h

dxT
h

T       (18) 

The flux transferred between the ground surface and its interior qa is determined by the Fourier 
equation: 

      (19) 

Analogous relationship was also used to determine the geothermal stream: 

kGqgeo        (20) 

Calculations that are based on formula (1) were conducted with the use of the finite difference 
method. The following values of parameters were used: k = 1.5 W/(mK), cv = 3·106 J/(kgK), 
G = 0.03 K/m. It was assumed that the maximum depth of the ground taken into account in 
calculations (thickness of the model infinite slab) was hinf = 50 m. Therefore, the geothermal 
flux has the value qgeo = 1.5·0.03 = 0.045 W/m2. 
 

CONTINUOUS COLLECTION OF HEAT WITH A CONSTANT GROUND SURFACE 
TEMPERATURE 

In numerical calculations a horizontal ground heat exchanger is an infinite slab of thickness Δx 
which results from digitizing the position coordinate x. Therefore, heat is transferred to/from 
the upper and bottom surface of the exchanger. The relationships between heat fluxes for the 
upper and bottom surface and their temporal variations were studied numerically. In order to 
obtain greater transparency of the resulting relationship it was assumed that the ground surface 
temperature is constant.  
Calculations were conducted by solving equation (1) with conditions (2) and (16). It was 
assumed that the exchanger is at depth h = 1 m and the heat flux collected in the exchanger is 
qGHE = 3.014 W/m2.  Because the  ground surface temperature and initial ground temperature 
are the same and equal to Tb = 8.5°C, heat is transferred from the ground surface inside of the 
ground without changes of the heat transfer direction so qa >0. Profiles of ground temperatures 
are presented in figure 4a. Profile of temperature above the exchanger stabilized fairly rapidly, 
while profile in deeper layers of the ground changes even after 15 years. 
The calculated values of temperature Th of the ground at the depth where the exchanger is 
located and values of the heat flux qa are presented in figure 4b. When heat flux  qa reaches the 
value of GHEq = 3.014 W/m2, then accumulation of heat in the ground reaches the zero value 
so the average temperature of the ground does not change and the process becomes steady in 
time. It was also calculated that temperature Th corresponding to steady heat conduction in a 
slab is: 

C


 49.6
5.1

1014.35.8
k

hqTT GHE
bh    (21) 

It can be seen in figure 4b that both qa and Th tend to reach the values presented above. 

0










x
a dx

dTkq
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Figure 4a. Ground temperature profiles. Constant ground surface temperature 

 
 

 

Figure 4b. qa i Th vs time. Constant ground surface temperature 
 
On the basis of temperature profiles, temperature gradients can be determined. Among others 
gradients of temperature for the top (x = h−) and bottom (x = h+) surface of the exchanger 
(figure 3) were determined and they were used to find the values of the heat fluxes. 
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Figure 4c. Heat fluxes in the ground at different depths vs. time. Constant ground surface temperature 
 
In figure 4c heat fluxes transferred by different cross-sections of the ground with the heat 
exchanger are presented. Temperature gradients for the top surface of the exchanger, for its 
bottom surface and for several depths of the ground under the exchanger and for the depth hinf  
were determined. It comes from the figure that in the exchanger the most of heat is taken by the 
ground through the top surface of the exchanger and that heat fluxes are highly variable with 
position and time in the initial period. Therefore, fluxes change even after 15 years despite the 
exchanger constant operation and the fact that the ambient temperature was assumed to be 
steady. 
The heat flux for the top surface of the exchanger qup is almost identical with the flux qa  which 
means that heat transfer above the exchanger is close to be steady. The flux qup is positive 
because gradient (dT/dx)x=h- is negative. The flux qup increases with time. The limit is 3.014 
W/m2, which corresponds to the complete coverage of the heat flux collected from the ground 
in the exchanger by the heat flux qa. 
The remaining fluxes presented in figure 4c are negative (pointing down) because temperature 
gradients under the heat exchanger are positive. The heat flux near the bottom surface of the 
exchanger qdown is much smaller (its absolute value) than qup and decreases with time. The 
algebraic sum of both fluxes is constant and equal to qup +(−qdown) = 3.014 W/m2. For larger 
depths of the ground, heat fluxes transferred upwardly are getting smaller. For sufficiently long 
times these fluxes decrease. The geothermal flux is the limit value for all the heat fluxes directed 
toward the top.  
When there is no accumulation of heat, temperature profile below the exchanger becomes a 
straight line at an angle β = atan(G) to the vertical direction. 
 

CONVECTION, RADIATION AND EVAPORATION FROM THE GROUND SURFACE – 
NO COLLECTION OF HEAT FROM THE GROUND  

 
Calculations in this chapter were conducted by solving equation (1) with conditions (12) and 
(16). In order to determine the form of a boundary condition at the ground surface, the numerical 
values of the following quantities were assumed: wind velocity u = 2 m/s, relative humidity of 
air 60%, average temperature of the ground surface 10°C (saturated water vapor pressure at this 
temperature is psat = 1227 Pa), fraction of evaporation rate f = 0.3, albedo of the ground α = 0.1. 
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The mass transfer coefficient calculated from formula (4) is h0 = 13.3 W/(m2K). After 
substitution of numerical values to (13), it was obtained that:  

 





 175

365
2cos876 tq 

     (13a) 

The ambient temperature Ta changes periodically according to the formula: 

 







 max365

2cos ttBTT ba


    (22) 

The parameters were assumed as follows: Tb = 8.5°C, B = 10.4 K, tmax = 198 days. Calculations 
refer to the natural conditions (no taking heat from the ground) so qv = 0. 
The presented results refer to a long term process. Therefore, temperature profiles practically 
do not change in time. Such profiles for four days in a year are presented in figure 5. It can be 
seen from this figure that the common line characterizing the profile of the ground temperature 
at great depth is not vertical (temperatures do not stabilize with depth), which results from the 
fact that the geothermal flux is taken into account in the boundary condition. Moreover, ground 
temperatures at great depths are greater than the average ambient temperature (8.5°C), which 
is consistent with data presented by Quzzane et al. (2015). 
 

 

Figure 5. Temperature profiles in the ground. No collection of heat from the ground 

Temperatures of the surface of the ground are from −7°C to 25°C so their range is greater than 
the range of ambient temperature which is from −1.9°C to 18.9°C for the assumed values of 
parameters Tb and B (extreme values of ambient temperatures are indicated with dots). 
Differences in the extreme temperatures of ground surface and environment result from taking 
into account the flux of solar radiation and the flux caused by humidity evaporation. 
 

CONVECTION, RADIATION AND EVAPORATION FROM THE GROUND SURFACE – 
PERIODIC COLLECTION OF HEAT FROM THE GROUND  

The third considered case refers to collection of heat from the ground during the heating season. 
The following form of function defining the relationship between the flux of taken heat and 
ambient temperature was assumed: 
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Figure 6a. Temperature profiles in the ground. Periodic collection of heat from the ground 

It comes from formula (22) that condition (23) referring to taking heat from the ground is 
fulfilled 94 days per year. Therefore, heat taken from 1m2 of the ground during a year is 
10×94×24×3600 = 81.2 MJ/m2. Pipes of an installed heat exchanger are located h = 2 m deep 
and the assumed boundary conditions are the same as in the previous chapter (eq.(12) and (16)). 
Ground temperature profiles steady over time for four days of a year are presented in figure 6a.  
Deviation of the temperature profiles from the vertical direction for large depths of the ground 
and differences in winter-summer spans of the ground surface and ambient temperatures are 
analogous to the ones which are observed when heat is not collected from the ground. 
Collection of heat from the ground causes its temperature to decrease. However, the reduction 
of the ground temperature leads to the increase of the amount of heat transferred from the 
environment, which partially compensates further cooling of the ground. This can be seen in 
figure 6b, in which it is presented how the average ground temperature changes over time. 
Cooling of the ground occurs slower and slower but even after several dozen years it does not 
vanish completely. 

 

 
 

Figure 6b. Temporal variations of average ground temperature 
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Figure 6c. Changes of heat flux between the environment and ground during a year 
 
In figure 6c the relationship between the heat flux qa and time during a calendar year (after 
many years of exchanger exploitation) is presented. The shape of this function confirms that 
the heat fluxes directed from the ground surface inside the ground are greater than fluxes in the 
opposite direction. As a result of integration of heat fluxes it was obtained that the net heat 
transported from the ground surface inside the ground is 78.8 MJ/m2 (figure 6c). The 
geothermal heat flux (0.045 W/m2) does not play a significant role in the heat balance, hence 
the thermal deficit of the ground is 78.8−81.2 = −2.4 MJ/m2. This deficit can be easily 
recalculated for the annual reduction of the average ground temperature. It comes from the 
integrated form of relationship (17) that: 

  K016.0
10350
104.21

6

6

0inf





 

t

GHEa
v

dtqq
ch

TD  

which is  consistent with the value determined from the curve presented in figure 6b. 
 

CONCLUSIONS 

 When heat is collected from the ground and the ground surface temperature is constant, 
continuous lowering of temperature reaching greater and greater depths occurs under the place 
where the exchanger is located. When the flux of heat transferred to the exchanger from its 
bottom becomes equal to the geothermal flux, the heat transfer in the ground becomes a steady 
process. In this state, the flux of heat taken in the exchanger is equal to the sum of the flux 
delivered to the inside of the ground from the ground surface and the geothermal flux. 
 Modeling of ground heat exchangers requires that in the boundary condition at the 
ground surface except from the convective flux also heat fluxes connected with radiation and 
moisture evaporation are taken into account. Not taking these latter fluxes into account is 
tantamount to accepting that the undisturbed ground temperature and annular average ambient 
temperature are equal to each other, which is in conflict with results presented in the literature. 
 The net amount of heat transferred from the environment to the ground per year does 
not ensure complete compensation of the heat deficit; this deficit can be complemented by heat 
transfer from deeper layers of the ground. 
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Nomenclature 
a (=k/cv) – thermal diffusivity of the ground, m2/s 
B  – oscillation amplitude around the temperature Tb, K 
cv  – volumetric ground heat capacity, J/(m3K) 
G  – geothermal gradient, K/m 
h  – distance between the heat exchanger and the surface of the ground, m 
h0 – convective heat transfer coefficient, W/(m2K) 
hinf – distance from the surface of the ground for which the effects of the environment and 

ground heat exchanger disappear, m 
k – ground thermal conductivity, W/(mK) 
qa – heat flux transferred between the ground surface and inside of the ground, W/m2 
qGHE – heat flux transferred between the ground and working liquid, W/m2 

t  – time, s 
tmax – time since the beginning of the year to the day with the highest temperature, s 
T – temperature of the ground, °C 
Tb – average annual ambient  temperature, °C 
T  − volume average temperature of the ground in range of 0 to hinf,  °C 
x – position coordinate, m 
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ABSTRACT 

Effective diffusion coefficients for 5 different heavy-metal salts: Cu, Cd, Zn, Cr, Pb in calcium 
alginate beads were determined. Their values depended on the metal type, anion from the metal salt, 
and the alginate content in the beads. The results of calculations indicate a decrease in the values of 
De, caused by an increase in the alginate content in the alginate sorbent beads. This is in agreement 
with the mechanism of the diffusion process taking place in porous carriers. Experimental data were 
found to be in good agreement with the mathematical model, as indicated by high values of the 
correlation coefficient. 
 

Keywords: effective diffusion coefficients, heavy-metal salts, calcium alginate beads 

 

1. INTRODUCTION 

Many kinds of industrial liquid waste, such as those arising in the metallurgic, chemical, 
mining, tanning industries, are rich in toxic heavy metals (Biegańska, 2011; Argun, 2007; 
Rozada, 2008) having a proven harmful effect on many forms of life. Of these, lead, cadmium, 
copper, mercury and zinc are known to be especially harmful to man and the environment 
(Meena, 2008). 

Heavy metals are eliminated from liquid waste by means of a number of techniques, such 
as: chemical precipitation, ion exchange, reverse osmosis, membrane techniques, and 
adsorption (Chand, 2009; Dhakal, 2005). In spite of being highly efficient, the above methods 
have certain disadvantages, including: high cost, generation of large volumes of sediment, 
problems with recycling and with the reuse of adsorbents or ion exchangers (Chand, 2009; 
Dhakal, 2005; Ghimire, 2003). This encourages searching for alternative sorbents. Biosorption 
on materials of natural origin seems to be providing the most prospective results: in addition to 
being highly efficient, it enables elimination of the entire content of metal ions, even if they are 
present at very low concentrations in the liquid waste. Biosorption is based on sorbents in the 
form of readily available materials of natural origin or on waste products arising in industry or 
agriculture: such sorbents have a high sorption capacity and are rather inexpensive, in 
comparison with high-priced synthetic sorbents.  

Pollutants do not only include toxic, cancerogenic and mutagenic metals (such as 
chromium, lead, mercury), but also metals of economic value (such as silver, gold, platinum), 
therefore, possibilities of their recovery have become another important issue. Once again, 
biosorption has appeared to be an efficacious though low-cost solution for the recovery of heavy 
metals. For the above reasons, sorption on materials of natural origin has become the subject of 
extensive studies (described, for instance, in.: Volesky, 1995; Hu, 1996; Veglio, 1997; 
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Kratochvil, 1998  Ecles, 1999  Figueira, 2000  Volesky, 2001  Jeon, 2002  Volesky, 2003a  
Rincon, 2005  Papageorgiou, 2006  Papageorgiou, 2008  Chojnacka, 2010). The studies have 
demonstrated that marine algae, which are acquired at a rather low cost, have a considerable 
sorption capacity.  
The sorption properties of algal biomass are connected with its biopolymeric content, therefore, 
such biopolymers could be used for the biosorption of heavy metals after being separated. The 
cell walls of numerous species of brown algae (including Macrocystis, Laminaria, Ectocarpus, 
Chorda, Fucus, Nereocystis, Alaria) are built of alginates – macromolecular polysaccharides 
containing uronic acid radicals. This group of compounds include alginic acid – a linear 
copolymer of two uronic acids (D-mannuronic and L-guluronic acids), connected by -1,4 
glycoside bonds (Figure 1). The sorption properties of alginates have been investigated since 
1990’s (Papageorgiou, 2006  Papageorgiou, 2008  Jang, 1990  Jang, 1991  Deans, 1992  Chen, 
1993  Jang, 1994  Lewandowski, 1994  Jang 1995a  Jang, 1995b  Chen, 1997  Konishi, 1998  
Aksu, 1992  Ibanez, 1999  Ibanez, 2000  Veglio, 2002). 
 

 
Fig. 1. Structure of alginic acid  

Major advantages of the use of alginates as biosorbents include: efficiency, selectivity, and 
non-toxicity. Being readily available in large volumes because of their numerous applications, 
they are also low-priced. Alginates are biopolymers with high sorption capacity for heavy 
metals, even at low concentrations of the metals in solutions. Their sorption capacities are much 
higher than those of commonly used metal sorbents, such as active carbon (Papageorgiou, 
2006). A very simple technology provides a biosorbent in the form of beads, which are easily 
separated from the sorbate solution. Moreover, alginate sorbents have the added advantage of 
being reusable after regeneration (typically, by means of a dilute acid solution) (Kwiatkowska-
Marks, 2011a) with a simultaneous recovery of metals. Their other advantages also include: 
biodegradability, hydrophilicity and the presence of carboxylic groups (Arica, 2004). Owing to 
all these advantages, alginates are regarded as the most-promising category of biosorbents of 
heavy metals (Papageorgiou, 2006  Papageorgiou, 2008  Apel, 1993  Nestle, 1996). 

The alginate biosorbents are typically prepared in the form of spherical beads of calcium 
alginate. In aqueous solutions, heavy metal ions show higher affinity and displace calcium ions, 
and are combined with the alginates. Sorption of metals takes place throughout the structure of 
the alginate beads, therefore, they can be regarded as a porous ion exchanger of high 
permeability and capacity (Ibanez, 1999  Ibanez, 2000). Moreover, they can be applied in 
identical process and equipment solutions as ion exchangers. 

The sorption of metal ions on alginates takes place at a very fast rate and is only limited by 
diffusion phenomena. Therefore, according to the commonly accepted belief, the rate of 
sorption with this type of sorbent is limited by internal diffusion. In order to use the quantitative 
approach to the diffusive-mass movement within the porous beads having a complicated 
geometrical structure, the notion of effective diffusion coefficient, De, has been introduced. 
Since the rate of sorption on alginate beads is determined by the rate of diffusion in the sorbent 
pores, it is essential to know the effective diffusion coefficient to design the equipment.  
The effective diffusion coefficient, De, is connected with the diffusion coefficient for highly 
dilute aqueous solution, Daq, by the following relationship: 






aq
e

D
D       (1) 
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The tortuosity factor, (), in the relationship takes into account the irregular shape, 
tortuosities, and variable bead pore sizes. Its values are typically in the range from 1 to 3 and 
can be found if porosity, , is known.  
In the case of alginate gels, it is convenient to use the diffusion retardation coefficient, φ: 




 

aq

e

D
D

      (2) 

The value of the diffusion retardation coefficient is preferably not higher than 1 (φ=1 means 
that De=Daq; and φ>1 means that De>Daq). 

The rate of diffusion has historically been found from changes in sorbate concentrations in 
the solution in the course of the sorption process. Measurements of the diffusion coefficient can 
be made in either the open or the closed system. The closed system is more often used because 
of its simplicity and a much greater abundance of reference material for the diffusion 
coefficients, found for that system previously. Measurements of De can be performed regardless 
of the sorption process, by measuring the rate of diffusion from the beads into the solution. 
If, during the experiments, diffusion is accompanied by sorption, then the effective coefficient 
of diffusion in carriers is usually found using the shrinking core model (SCM) (Jang, 1991; 
Lewandowski, 1994; Araujo 1997) or the linear absorption model (LAM) (Papageorgiou, 2006; 
Chen, 1993; Araujo 1997) 

It should be noted that same-experiment data, when used for calculating the effective 
diffusion coefficient by SCM or by LAM will provide different values of De. Moreover, LAM 
will fail in the case of low concentrations of metals in solution (Papageorgiou, 2006). The SCM 
and LAM methods often provide unsatisfactory results (for instance, the calculated value of De 
is higher than the effective diffusion coefficient of the same metal in water), moreover, they are 
connected with the use of labor-consuming procedures in measuring the metal concentrations.  
The known calculation models have had numerous disadvantages, therefore, a new method of 
determination of the effective diffusion coefficient was proposed (Kwiatkowska-Marks, 
2011b). Known as the conductometric method, it is based on measuring changes in the metal-
salt solution conductivity (which depends on the solution’s concentration) and correlating them 
with the effective diffusion coefficient. 
 

2. MATERIALS AND METHODS 
 

2.1. Reagents 
The alginate beads were made of the DMF sodium alginate from KELCO. Nine different 

heavy-metal salts were examined: CuCl2, CuSO4, CdCl2, CdSO4, ZnCl2, ZnSO4, Zn(NO3)2, 
Pb(NO3)2, Cr(NO3)2. 
  

2.2. Preparation of the alginate beads 
Calcium alginate beads were prepared by dropwise addition of a viscous, aqueous sodium 

alginate solution to 0.05 mol/dm3 of CaCl2 solution. All the beads were prepared in the same 
way, only the concentration of the aqueous solution of sodium alginate was varied. During the 
gelation process, the sodium alginate reacted with the Ca ion from the CaCl2 solution and a 
cross-linked Ca-alginate was formed. The gelation process was continued for 0.5 hr. The beads 
were then placed in a new 0.05 mol/dm3 portion of CaCl2 for 24 hours to establish an 
equilibrium between the calcium ions that remained in the solution and those adsorbed by the 
beads. The resultant beads differed in their alginate gel contents (from 1.3 to 6.1 wt.%). The 
beads were kept in the refrigerator.  

The beads were washed with distilled water prior to analysis to make sure the bead pores 
contained no calcium ions, otherwise, the solution’s conductivity could be affected. The beads 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r.  

693 
 

were then saturated with a selected heavy-metal salt for 24 hours. A 0.1 M solution of the 
selected heavy-metal salt solution was prepared and a suitable amount of calcium alginate beads 
was immersed in it. The solution was stirred with a magnetic stirrer. Conductivity of copper 
was determined using the microcomputer conductometer model CPC-551 from ELMETRON. 
All the experiments were performed at a constant pH of the solution (5.0) into which the heavy-
metal salts diffused, and a constant temperature of 25°C 0.5°C.  
 

2.3. The conductometric method for determination of effective diffusion coefficient 
The LAM and SCM methods are based on the diffusion of metal ions from the solution into 

the beads and their sorption therein; therefore, the coefficient calculated according to LAM and 
SCM relates to the diffusion of the given metal ions. On the other hand a reversed situation 
takes place in the conductometric method: the biosorbent beads are saturated with the test metal 
salt and dropped into distilled water, where diffusion of the metal salt molecules from the bead 
pores into the solution containing the beads takes place. An increase in the metal salt content 
of the solution leads to an increase in the solution’s conductivity. In the conductometric method, 
conductivity of the solution into which the test metal salts diffuse is measured. The conductivity 
varies with the effective diffusion coefficient. The experiment is carried our for a diffusion in 
the closed system. 

In modeling diffusion of the metal salts from the alginate bead pores into the solution, it was 
assumed that: 
1. The alginate beads are spheres with a radius, R.  
2. The total volume of the beads is a sum of the solid volume and the pore volume.  
3. During the diffusion, the pores are entirely filled with the aqueous solution of the metal salt.  
4. Mass transport takes place only due to diffusion within the pores.  
5. The metal salt concentration in water is uniform (the solution is homogeneous). 
6. The liquid volume does not change. 
7. Desorption of the metal ions from the alginate beads does not take place. 
The metal salt diffusion in the alginate beads is a non-stationary process and, assuming that the 
effective diffusion coefficient is a constant value, it can be described with Fick’s second 
equation. When the homogeneous alginate beads are spherical, the general mass balance for the 
diffusion of substances in the spherical beads (for`a non-stationary state) takes the following 
form: 
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If N beads which contain the dissolved substance are immersed in a well stirred solution 
containing no sorbate and has a strictly defined volume, then the following initial and boundary 
conditions apply: 

t=0  0<r<R  CS= const 
t=0  r>R  CL=0 
t>0  r=0  0
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Assuming that the sorbate is uniformly distributed within the bead and the beads are in 
equilibrium with the liquid phase, the rate of the sorbate’s diffusion from the sorbent beads into 
the solution is expressed by the following equation, describing the substrates’ diffusion outside 
the sphere in the closed system (Arnaud, 1992; Somers, 1989): 
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Where qn represents positive, non-zero roots of Equation (4): 
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and parameter  is defined by Equation (6): 
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C (the sorbate’s equilibrium concentration in the solution) is linked with CS0 (sorbate’s 

concentration in the beads for t=0) as follows: 
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therefore, Equation (4) can be described as follows: 
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By selecting suitable experimental conditions ( 100, which means that the sorbent sample 
volume is at least 100 times as small as that of distilled water), it is possible to simplify Equation 
(8) into the form which was derived for the open system (thus avoiding the troublesome 
calculation of the consecutive values of qn): 
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In the new, conductometric method, determination of the effective diffusion coefficient is based 
on measurements of conductivity of the solution into which the sorbate diffuses; therefore, 
assuming that dependence of conductivity on concentration is linear, the following equation is 
obtained (by transforming the non-stationary diffusion equation): 
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where: Pt – conductivity of the solution after the time t, 
     P - conductivity of the solution after the time . 
 

A strictly defined sample of alginate beads, saturated with the test metal salt was placed in a 
beaker filled with distilled water. The contents of the beaker was thermostated and stirred 
vigorously to eliminate external diffusion resistance and provide an ideal mixing in the system. 
The metal salt molecules in the sorbent pores diffused into distilled water and the process rate 
was determined by the effective diffusion coefficient. An increase in the metal ion concentration 
in the solution was observed to lead to an increase in conductivity, as measured with the 
conductometer. The sorbent sample volume was more than 100 times as small as that of distilled 
water and conductivity was in linear dependence on concentration, therefore, the effective 
diffusion coefficient was calculated using Equation (8). The amount of the beads, to be used 
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for the test, depended on their diameter. After being saturated with the metal salt, the beads, of 
which the total volume was not higher than 1 cm3, were dropped in 100 cm3 of distilled water 
while the magnetic stirrer and a stopper were started. A constant temperature of 250C  0.50C 
was maintained throughout the experiment. After a defined time (1, 2, 3, 4, 5, 10, 15, 20, 30, 
40, 50, 60 min., etc., until the value of conductivity was constant), the solution’s conductivity 
was measured. 
The setup for determination of the effective diffusion coefficient is shown in Fig.2. It was 
composed of a 120 ml beaker (2), a thermostated water jacket (1), magnetic stirrer (4), 
thermometer (5), and conductometer with electrode (6). 

 
Fig. 2. Setup for determination of effective diffusion coefficient. 

A- to thermostat, B- from thermostat, C- conductometer 
 

3. RESULTS AND DISCUSSION 
Experiments were carried out which confirmed that dependence of the solution’s 

conductivity on the given test-metal salt concentration is linear, and an analysis was carried out 
which enabled the authors to find that satisfactory accuracy of the results is obtained by using 
the initial 6 terms of Equation (8) for determination of the effective diffusion coefficient for the 
metal salt diffusion in the calcium alginate beads. 

After measuring conductivity of the solution into which the test metal salt ions diffused from 
the beads, the measurement data were used for determination of the effective diffusion 
coefficient. The coefficient was calculated from Equation (8), using the Levenberg-Marquardt 
non-linear regression optimization procedure, incorporated in the SLIDE WRITE Plus 
software. 
A typical dependence Pt/P on the process duration is shown in Fig. 3. 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

696 
 

0

0,2

0,4

0,6

0,8

1

1,2

0 10 20 30 40 50 60

P t
/P



t [min]
 

Fig. 3. Dependence of Pt/P on the process duration for diffusion of cadmium sulfate from alginate beads with a 
dry weight of 1.5% 

 
The value of effective diffusion coefficient depends on temperature and the alginate content 

in the biosorbent beads. According to the mechanism of diffusion in porous carriers, an increase 
in the alginate content in the beads leads to lower values of De,=. On the other hand, an increase 
in the process temperature contributes to an increase in the values of the effective diffusion 
coefficient.  

Sulfates, chlorides and nitrates of 5 heavy metals: Cu, Cd, Zn, Cr and Pb, were examined. 
The diffusion coefficients of all the heavy-metal salts for a highly dilute aqueous solution (Daq) 
and a temperature of 250C were calculated using the Nernst equation. 

 
3.1. Copper(II) salt diffusion 

The effective diffusion coefficients, correlation coefficients, and retardation coefficients for 
copper chloride and sulfate are shown in Table 1. High correlation coefficients were obtained, 
which indicates good agreement between the experimental data and the mathematical model. 

 
Table 1. Dependence of effective diffusion coefficient on alginate content in beads for copper salts 

Alginate content 
in beads 
[wt %] 

Effective 
diffusion 

coefficient 
De109 [m2/sec] 

Correlation 
coefficient 

r2 

Retardation 
coefficient 

aq

e

D
D

  

CuCl2  (Daq =1.2910-9m2/sec) 
1.3 0.99 0.991 0.77 
2.6 0.91 0.993 0.70 
3.5 0.88 0.994 0.68 
6.1 0.85 0.984 0.66 

CuSO4  (Daq =0.8710-9m2/sec) 
1.5 0.52 0.986 0.59 
3.7 0.45 0.987 0.52 
5.7 0.41 0.985 0.47 
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Fig. 4. Dependence of retardation coefficient on alginate content in beads for copper salts  

 
Table 2. Values of effective diffusion coefficient for Cu(II) ions in the alginate beads according to literature. 
 

De∙109 
[m2/sec] 

 
 a 

Environmental conditions  
Source 

 pH Temp.  
[0C] 

Ci 

[mg/dm3] Other 

0.98 1.31  250C 63.5 as calculated according to SCM 
sorbent: 3% alginate beads 

(Lewandowski, 
1994) 

1.08 1.45  250C 63.5 as calculated according to LAM 
sorbent: 3% alginate beads 

(Lewandowski, 
1994) 

1.2 1.61    as calculated according to SCM (Chen, 1993) 

0.45 0.60    as calculated according to LAM (Chen, 1993) 

a for Cu(II) ions at a temp. of 298 K, as calculated from the Nernst formula: Daq=0.74510-9m2/sec. 
According to the literature, Daq, as found experimentally for copper(II) ions by different authors using 
different methods, is in the range 0.620.7510-9m2/sec (Chen, 1993). 
 

The values of De and φ were observed to decrease due to an increase in the alginate content 
in the sorbent beads. This is in agreement with the mechanism of the diffusion process taking 
place in porous carriers. The effective diffusion coefficients, as calculated for CuCl2, were 
considerably higher (nearly twice as high), in comparison with CuSO4. 

The retardation coefficient φ was also found to depend on the alginate content in the beads. 
However, even though the values of φ for CuCl2 were higher than those for CuSO4, the 
differences were not as pronounced as in the case of De. A more-than four-fold increase in the 
alginate content in the beads caused a decrease in the value of the retardation coefficient by 
merely 14% for copper(II) chloride, and by merely 20% for copper(II) sulfate. 
Each De value, obtained by the conductometric method is lower than the calculated diffusion 
coefficient in a highly dilute aqueous solution of a given salt. More often than not, the condition 
is not satisfied in literature reports using the conventional methods (SCM, LAM). Moreover, 
literature reports indicate a significant divergence between the values of De obtained by SCM 
and those obtained by LAM. Those values of De calculated by Lewandowski and Roe 
(Lewandowski, 1994) using SCM are more than twice as high as the effective diffusion 
coefficient calculated by the LAM methods and reported by Chen et al., 1993. 
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3.2. Cadmium(II) salt diffusion 
 

Table 3 and Fig. 5 show the results of calculation for cadmium chloride and cadmium 
sulfate. The effect of alginate content in the biosorbent beads on the effective diffusion 
coefficient De and retardation coefficient φ is shown. 

 
Table 3. Dependence of effective diffusion coefficient on alginate content in beads for cadmium salts 

Alginate content  
in beads  
[wt %] 

Effective 
diffusion 

coefficient  
De109 [m2/sec] 

Correlation 
coefficient  

r2 

Retardation 
coefficient 

aq

e

D
D

  

CdCl2  (Daq =1.2610-9m2/sec) 
1.5 0.73 0.978 0.58 
3.7 0.67 0.989 0.53 
5.7 0.59 0.987 0.47 

CdSO4  (Daq =0.8610-9m2/sec) 
1.5 0.47 0.996 0.55 
3.7 0.40 0.995 0.46 
5.7 0.37 0.994 0.43 

 
Fig. 5. Dependence of retardation coefficient on alginate content in beads for cadmium salts 

 
Table 4: Values of effective diffusion coefficient for Cd(II) ions in the alginate beads according to literature. 

 
De∙109 

[m2/sec] 

 
 b 

 

Environmental conditions  
Source 

pH Temp.  
[0C] 

Ci 

[mg/dm3] Other 

0.30 0.42   100 
as calculated according to SCM 

sorbate: CdSO4 
sorbent: 2% alginate beads 

(Klimiuk, 2002) 

0.6 0.83 4.0    (Volesky, 2003b) 

1.9 2.64 4.5 250C 100 
as calculated according to LAM, 

sorbate: CdSO4 
sorbent: 2% alginate beads 

(Papageorgiou, 
2006) 

4.5 6.26 4.5 250C 100 sorbate: CdSO4 
sorbent: 2% alginate beads 

(Papageorgiou, 
2008) 

0.0134 0.02 5.0 230C 51 sorbate: Cd(NO3)2 (Apel, 1993) 
b for Cd(II) ions at a temp. of 298 K: Daq=0.71910-9m2/sec (Volesky, 2003b). 
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All the values of De, obtained by the conductometric method, are lower than the calculated 
diffusion coefficients in a highly dilute solution of the given test salt, Daq. As in the case of 
copper salts, the values of De were observed to decrease for increased alginate contents in the 
sorbent beads. The effective diffusion coefficients, as calculated for cadmium chloride, were 
higher than those for cadmium sulfate but, when compared with copper salts, the differences 
were slightly less pronounced (for instance, De,, calculated for 1.5% calcium alginate in the case 
of CdSO4, was 35% lower in comparison with the value obtained for 1.5% alginate and the 
diffusion of CdCl2). 

Both the retardation coefficient φ and the effective diffusion coefficient also depended on 
the alginate content in the beads  when the alginate content in the beads increased from 1.5% 
to 5.7%, the value of φ decreased by 19% and 22% for CdCl2 and CdSO4, respectively. 

Also in this case, literature data (Table 4) indicated significant differences between the 
values of De, as obtained by the SCM (Klimiuk, 2002) and LAM (Papageorgiou, 2006) 
methods. 

3 3  Zinc II  salt di sion 
Diffusion was tested for 3 zinc salts: chloride, sulfate and nitrate. Tables 5 shows the 

calculated values of the effective diffusion coefficient and the retardation coefficient for all of 
the zinc(II) salts tested. 

Table 5. Dependence of effective diffusion coefficient on alginate content in beads for zinc salts 

Alginate content  
in beads  

wt  

E ecti e 
di sion 

coe icient  
De10  2 sec  

Correlation 
coe icient 

r2 

Retardation 
coe icient 

aq

e

D
D

  

ZnCl2 (Daq =1.2510-9m2/sec) 
1.5 0.77 0.977 0.62 
3.7 0.73 0.982 0.59 
5.7 0.66 0.982 0.53 

ZnSO4 (Daq =0.8510-9m2/sec) 
1.5 0.44 0.962 0.52 
3.7 0.37 0.988 0.43 
5.7 0.24 0.967 0.28 

Zn(NO3)2 (Daq =1.2210-9m2/sec) 
1.5 0.84 0.985 0.69 
3.7 0.63 0.981 0.52 
5.7 0.50 0.966 0.41 

 
Fig. 6. Dependence of retardation coefficient on alginate content in beads for zinc salts 
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No information has been found in the literature on the effective coefficient of diffusion of 
zinc ions in the alginate beads.  

Also in this case, all of the values of De, as obtained by the conductometric method, are 
lower than the diffusion coefficients in a given, highly dilute test salt. The retardation 
coefficient and the effective diffusion coefficient were found to decrease with an increase in 
the alginate content in the beads. The lowest diffusion coefficients and the lowest retardation 
coefficients were obtained for zinc sulfate, the highest were obtained for zinc nitrate. 

 
3.4. Diffusion of chromium nitrate 

The effective diffusion coefficients were calculated for chromium nitrate (Table 6). The 
beads with the lowest alginate content (1.5 wt %), have been omitted from the calculations 
because they disintegrated in the course of the experiment. 

 
Table 6. Dependence of effective diffusion coefficient on alginate content in beads for chromium salts 

Alginate content  
in beads  
[wt %] 

Effective 
diffusion 

coefficient  
De109 [m2/sec] 

Correlation 
coefficient 

r2 

Retardation 
coefficient 

aq

e

D
D

  

Cr(NO3)3   (Daq =1.2310-9m2/sec) 
3.7 0.31 0.966 0.25 
5.7 0.19 0.976 0.16 

 
 

Table 7. Values of effective diffusion coefficient for Cr(III) ions in the alginate beads according to literature 
 

De∙109 
[m2/sec] 

 
 c 

Environmental conditions  
Source pH Temp.  

[0C] 
Ci 

[mg/dm3] Other 

2.39 4.02  10 0.2 mmol as calculated according to SCM 
sorbent: 6.2% beads (Araujo, 1997) 

0.47 0.79  10 0.2 mmol as calculated according to LAM 
sorbent: 6.2% beads 

c for Cr(III) ions at a temp. of 298 K as calculated from the Nernst formula: Daq=0.59410-9m2/sec 

The results for the bead types tested by the authors are comparable with those obtained for 
salts of the other metals tested; this means that an increase in the alginate content in the beads 
leads to a decrease in the values of De and φ.  

Once more, a significant divergence is observed between the results for the SCM and LAM 
methods. The differences are best visible in the case of chromium: the value of De obtained by 
SCM was nearly 5-times as high as that contained by LAM, even though same conditions were 
applied. 

 
3.5. Diffusion of lead nitrate 

Lead nitrate was used for the tests because both lead sulfate and lead chloride are hard to 
dissolve in water. The results of calculation are shown in Table 8 and Fig. 6. 
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Table 8. Dependence of the effective retardation coefficient on alginate content in the beads for chromium salts 

Alginate content  
in beads  
[wt %] 

Effective 
diffusion 

coefficient  
De109 

[m2/sec] 

Correlation 
coefficient  

r2 

Retardation 
coefficient 

aq

e

D
D

  

Pb(NO3)2    (Daq =1.4110-9m2/sec) 
1.5 0.74 0.980 0.52 
3.7 0.70 0.994 0.49 
5.7 0.64 0.991 0.45 

 

For lead nitrate, the retardation coefficient decreases with an increase in the alginate content 
in the beads, however, its decrease is not very pronounced because the alginate beads, of which 
the alginate content is nearly 4-times as high, have a retardation coefficient of just more than 
13% lower (down from 0.52 to 0.45). 

No information has been found in the literature on the effective diffusion coefficient for 
zinc ions in the alginate beads.  

 
4. CONCLUSIONS 

The experimental results clearly indicate a decrease in the values of De, caused by an increase 
in the alginate content in the sorbent beads. This is in agreement with the mechanism of the 
diffusion process taking place in porous carriers. Good agreement between the experimental 
data and the mathematical model was obtained, as shown by the high values of correlation 
coefficients. 
Retardation coefficients were compared for all of the heavy-metal salts tested, with regard to 
their alginate contents in the beads. The results for two salts have been omitted in the tables: 
copper chloride – because the beads had a different content of calcium alginate than in the other 
cases, and chromium nitrate – because the values of the coefficient φ were low. Shown in Fig.6 
are the diffusion coefficients, obtained for the diffusion of metal salts in the 1.5% calcium 
alginate beads. 
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Fig. 7. Retardation coefficients of diffusion of various heavy-metal salts in 1.5% alginate 

 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

702 
 

0

0,1

0,2

0,3

0,4

0,5

0,6

0,7

0,8

0,9

1φ

P
b

(N
O

3
) 2

Zn
(N

O
3
) 2

Zn
C

l 2

Zn
 S

O
4

C
d

C
l 2

C
u

SO
4

C
d

SO
4

 
Fig. 8. Retardation coefficients of diffusion of various heavy-metal salts in 3.7% alginate 

0

0,1

0,2

0,3

0,4

0,5

0,6

0,7

0,8

0,9

1φ

Zn
C

l 2

C
d

C
l 2

C
u

SO
4

Zn
(N

O
3
) 2

P
b

(N
O

3
) 2

C
d

SO
4

Zn
 S

O
4

 
Fig. 9. Retardation coefficients of diffusion of various heavy-metal salts in 5.7% alginate 

 

The value of the effective diffusion coefficient is affected by the metal salt anion, therefore, 
it should also be taken into account in the calculations. In the case of sulfates, the highest values 
of De were obtained for the Cu salts, the lowest – for the Zn sulfate. For the chlorides, the 
highest values of De were obtained also for Cu, and the lowest – for Cd; the values of De for Zn 
were not much higher than those calculated for Cd. For the nitrogen salts, the lowest diffusion 
coefficients were those for chromium. Much higher values of De were recorded for zinc nitrate 
and the highest, with the exception of the 1.5% alginate beads, were those for lead nitrate. 

All the values of De, obtained by the conductometric method, are lower than the calculated 
diffusion coefficients in a given, highly dilute salt. More often than not, the condition is not 
satisfied in literature reports, especially in calculations by conventional methods (SCM, LAM).  

The conductometric method is simple and it provides good results in calculating the effective 
diffusion coefficients for heavy metals in alginate sorbents.  
 

SYMBOLS 

As - biosorbent bead area, 
CL - sorbate concentration in solution at time, t, 

  CS - sorbate concentration in sorbent pores at time, t, 
CS0 - sorbate concentration in sorbent pores for t=0, 
C - equilibrium concentration of sorbate in solution, 
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De - effective coefficient of sorbate diffusion in sorbent pores, 
Daq - coefficient of diffusion in dilute aqueous solution 

K - partition ratio 
N - number of sorbent bead, 
Pt - conductivity of solution after time, t, 

P - conductivity of solution after time, , 
qn - a parameter, defined by Equation (5), 
r - bead radial coefficient, 
R - sorbent bead radius, 
t - time, 

VL - volume of the solution which contains the sorbate, 
 - a parameter, defined by Equation (6). 
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SUMMARY 

The main goal of this study was to select membranes that can be used for purification of tyrosinase, 
replacing salting-out dual step process followed by centrifugations. In experiments a raw extract 
from mushrooms was used with high level of ballast proteins and brownish impurities. In 
microfiltration, 4 membranes were screened and membrane made of nitrocellulose was selected due 
to the recovery of high enzymatic activity. Then, diafiltration and ultrafiltration on a membrane 
made of polyethersulphone (300 kDa) was applied to recover 8% of proteins, 58% of tyrosinase 
activity with 5-7 purification fold, 10% of proteases, and 8% of brown impurities. Subsequent 
protein purification by ion-exchange chromatography increased the degree of purification by 10%. 
It was shown that tyrosinase from mushrooms can be pre-purified by selected membranes yielding 
enzyme of quality higher or comparable to this resulting from double salting-out method. The 
surplus of membrane separation is the high enzyme recovery with increased stability after a 
chromatographic step.  

 

Keywords: tyrosinase purification, membrane separation, chromatography, enzyme stability 

 

INTRODUCTION 

Tyrosinase (EC 1.14.18.1) belongs to multi-copper containing oxidases that are capable to 
oxidize various phenolic substrates (Gąsowska et al., 2004). The enzyme catalyses 
hydroxylation of monophenols to o-diphenols (monophenolase activity; M) and oxidation of o-
diphenols to o-quinones (diphenolase activity; D) (Halaouli et al., 2006). Both activities have 
found applications in several biotechnological areas, including: detoxification of waste water 
or soil contaminated with phenolic compounds, and/or aromatic amines (Duran and Esposito, 
2000; Girelli et al., 2006), construction of biosensors for detection of phenolic compounds 
(Apetrei and Apetrei, 2015; Karim and Fakhruddin, 2012), cross-linking reactions (Le Roes-
Hill et al., 2015); biosynthesis of antioxidants (e.g. hydroxytyrosol) (Botta et al., 2015), 
production of prodrugs (e.g. L-DOPA (Kampmann et al., 2016) or compounds suppressing 
melanoma (Gąsowska-Bajger et al., 2009).  

The number of tyrosinase applications caused growing interest in cheap source of the 
enzyme. Although tyrosinases are widespread in nature (Halaouli et al., 2006), the main 
problem is its presence in low quantities as an intracellular protein. It seems that mushroom 
tyrosinase (Agaricus bisporus) should be regarded as the source of choice, mainly due to its 
availability (Seo et al., 2003). Moreover, there are several reports related to isolation and 
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purification of tyrosinase from A. bisporus (Bouchilloux et al. 1963; Duckworth and Coleman, 
1970; Fan and Flurkey, 2004; Gąsowska et al.,2004; Gouzi and Benmansour, 2007; Khan et al., 
2005; Papa et al., 1994; Simsek and Yemenicioglu, 2007; Smith and Krueger, 1962; Wichers 
et al., 1996). Generally, each method of tyrosinase separation and purification consists of three 
main steps: (i) cell disruption, (ii) removal of undesired low and high molecular weight 
compounds, and (iii) chromatography. Cell disruption is commonly realized by tissue 
homogenization in phosphate buffer or chilled acetone or grinding in liquid nitrogen and then 
liquid phase was separated by passing suspension through cheesecloth or by its centrifugation. 
The initial purification of crude extract is usually carried out by salting out or precipitation with 
acetone. In further purification steps there are two or more chromatographic separations with 
several kinds of additional operations, such as: concentration, dialysis, centrifugations, and 
adsorption of colored impurities on a variety of gel matrices. However, a very pure enzyme 
preparation is too expensive to be used in industry. Thus, the number of separation techniques 
should be minimized with relation on their environmental impact, cost and easiness. Membrane 
separations meet these criteria although their advantages such as flexibility and integrity are 
rarely presented in real mixtures of proteins. The main advantages of micro- (MF) and 
ultrafiltration (UF) are: lack of phase change during the process, the absence of organic 
solvents, lack of extreme pH values and relatively slight effect of phase interface on the 
conformational structure of proteins (Charcosset, 2006). According to the molecular weight of 
tyrosinase (110 – 120 kDa (Bouchilloux et al., 1963; Jolley et al., 1969), the key step of its 
purification is UF, during which the enzyme could be retained in the retentate while the most 
of ballast proteins (especially proteases) and brown impurities should be expelled from the 
enzyme solution. In most cases, ultrafiltration should be preceded by microfiltration process to 
remove cells, their fragments and other water insoluble contaminants including mucus forming 
compounds. 

The main goal of this study was to select the membrane that can be used for purification of 
tyrosine instead of salting-out dual step process. In the case presented here, the feed solution is 
non-entirely defined and colored impurities are in high concentrations. For that reason four 
components have been chosen to represent the quality of separation: (i) total protein content; 
(ii) tyrosinase activity; (iii) unspecific protease activity as proteases can hydrolyze proteins and 
tyrosinase as well; and (iv) undefined brown impurities in the mushroom extract, mainly 
originated from polymerization of phenolic by-products by tyrosinase action. As MF is a 
prerequisite step before UF, 4 membranes were screened for obtaining tyrosinase solution with 
the highest tyrosinase activity. Then 2 UF membranes with different pore sizes were tested to 
obtain retentate with recovery of high activity, low proteases and brown impurities content, and 
satisfactory permeate flux. Simultaneously, extract from mushrooms was purified by salting-
out method to compare both methods of obtaining tyrosinase enriched solution. Finally, ion 
exchange chromatography was applied for subsequent purification of salted-out and membrane 
treated enzyme solution. As stability is an essential factor for a practical enzyme application, 
consideration was also given to the evaluation of thermal tolerance of tyrosinase preparations 
of different purity. 

EXPERIMENTAL 

The Lowry reagent, L-tyrosine, L-DOPA and bovine serum albumin were obtained from 
Sigma-Aldrich (Germany). The other reagents, all of analytical grade, were supplied by 
Avantor Performance Materials (Poland). DEAE-Granocel was kindly supplied by prof. Jolanta 
Liesiene from Kaunas University of Technology. Fresh mushrooms for tyrosinase isolation 
were obtained from a local producer (W. Idasiak, Wrocław, Poland). Microfiltration disc 
membranes made of nitrocellulose (0.30 μm) were from Whatman whereas made of regenerated 
cellulose (0.22 μm), poli(tetrafluoroethylene) (0.20 μm) and poli(fluorovinylidene) (0.22 μm) 
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as well as ultrafiltration membranes made of polyetheresulphone were from Millipore 
(Germany). 

Tyrosinase activity was measured in the presence of 1 mM L-tyrosine or 1 mM L-DOPA in 
a 0.1 M phosphate buffer (pH 7.0). The reaction was monitored spectrophotometrically by 
HELIOS (Unicam) at 475 nm and the linear absorbance increase was used for activity 
calculations. An enzyme activity unit (U) was defined as the amount of the enzyme which 
converts L-tyrosine/L-DOPA into coloured products causing an increase in absorbance by 
0.001 per min at 30 C. The mean analytical error was lower than  3.3%.  

Activity of proteolytic enzymes was assessed by the non-specific caseinolytic test as in 
previous paper (Bryjak and Rekuć, 2010). One unit of proteolytic activity (U) was defined as 
the amount of enzyme that induced absorbance (280 nm) increase of 1.0 per 10 minutes at 37C. 
Mean analytical error was lower than  6.3%. 

Protein concentration was determined spectrophotometrically according to Lowry’s method 
(Lowry et al., 1951) using bovine serum albumin as a standard. Mean analytical error was lower 
than  2.2%. To track brown impurities, the absorbance of 450 nm was chosen for a linear 
relationship between absorbance and colour intensity. 

Tyrosinase was prepared according as described earlier (Zynek et al., 2010). Briefly, young 
and fresh mushrooms (300 g) were homogenized in cold acetone (-26 C), mixed for 30 min at 
0-4 oC and centrifuged at 7000 rpm for 20 min. The pulp was put under a vacuum pump to 
remove the remaining acetone. After centrifugation, the supernatant was used as the crude 
preparation. 

Microfiltration (MF) was carried out using an Amicon (USA) stirred cell with 400 mL 
working volume as presented previously (Bryjak and Rekuć, 2010). Disc membranes were of 
41.8 cm2 effective membrane filtration area. The membranes were made of regenerated 
cellulose (RegCel; Millipore), poly(vinyl fluoride) (PVDF; Millipore), poly(tetrafluorethylene) 
(PTFE; Millipore), and cellulose nitrate (NitroCel; Whatman). The system was operating at 200 
rpm and constant pressure. The feed (200 mL of the crude extract; 4 °C) was filtered in the 
dead-end mode and after that proteins loosely bound to the membrane were washed-out. The 
wash-out, feed and permeate were analysed for tyrosinase, protease and proteins presence. 

Ultrafiltration was done on a Labscale TFF System (Millipore, Bedford, USA) equipped 
with two Pellicon XL (Millipore, Bedford, USA) cassettes with 50 cm2 filtration area of 
membranes made of polyethersulphone: Biomax-100 and Biomax-300 with nominal molecular 
weight cut-off 100 and 300 kDa, respectively. Before experiments, the UF unit with the Pellicon 
membrane was rinsed intensively and then deionised water flux was measured. The permeate, 
obtained after, was a feed for diafiltration (4 exchange of the volume of the retentate) and 
concentration (4 times) on one of the tested membranes. Diafiltration was carried out by 
maintaining a constant reservoir level with 0.1 mol L-1 phosphate buffer, pH 7.0. The 
concentration was started just after retentate diafiltration. The permeate volumes (100 mL – 
diafiltration, 40 mL – concentration) were time collected. The transmembrane pressure was set 
at 0.137 MPa. After the concentration, the retentate was drained, and 50 mL of 0.1 mol L-1 
phosphate buffer was added to the system to wash proteins loosely bound to the membrane. 
Feed, wash-out, retentate and permeate samples were analysed for tyrosinase and proteases 
activities and the presence of proteins and brown impurities. The overall recovery was estimated 
with reference to the crude extract. 

Crude extract of tyrosinase was salted-out with ammonium sulfate (30% saturation) during 
stirring at 0-4oC for 30 min. The suspension was then centrifuged (8000 rpm; 20 min; -2 °C) 
and the ammonium sulfate concentration in the supernatant was adjusted to 60% saturation. 
Protein aggregation and precipitate separation was carried out at the same stirring and 
centrifugation conditions as in previous precipitation step. The collected sediment was 
dissolved in 20 mL of the buffer.  
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Enzyme preparation (after membrane fractionation or salting-out) was purified by ion-
exchange chromatography using DEAE-Granocel 500 (bead particle size 100-200 μm; 
exclusion limit 105 Da; ion-exchange capacity 1.4 mEq g-1) as chromatographic packing (bed 
dimension: 120 x 10 mm), equilibrated with 0.01 M phosphate buffer with pH 7.0. The same 
buffer was used as eluent with 0-0.4 M NaCl stepwise gradient. The injected amount of 
preparation was 4 mL and the flow rate was 1 mL.min-1. The separation process was monitored 
by measuring the protein concentration, tyrosinase and protease activities and brown impurities 
content in the collected 3 mL fractions.  

Thermal stability was tested by incubating crude preparation at 40°C for 1 h. The samples 
were withdrawn in specified time intervals, cooled rapidly to 0C in an iced-water bath and 
stored in ice water prior the activity measurement, which was conducted after 1 h storage. The 
same procedure was applied for the enzyme solution after microfiltration and ultrafiltration, 
salting-out and ion-exchange chromatography. In all cases protein concentration of the enzyme 
solutions was 0.042 mg mL-1. Residual activity was measured using 1 mM L-DOPA as the 
substrate. In this paper data obtained after 1 h of incubation are presented. 

RESULTS AND DISCUSSION 

To obtain the preparation enriched with tyrosinase, the crude solution after disintegration and 
acetone extraction of impurities was subjected to the two steps of purification: (1) pre-treatment 
on MF membrane and then diafiltration and concentration with UF membrane or (1’) by two 
step salting out with ammonium sulphate and (2) ion-exchange chromatography. It is well 
known that coloured phenolic by-products of tyrosinase action are considered to be impurities 
that interfer with subsequent chromatographic steps leading to the decrease in enzyme 
homogeneity. Thus, colourless enzyme solutions are sought but rarely obtained.  For that reason 
special attention was paid to selection of proper method for enzyme purification from brown 
by-products before chromatographic step.   
Membrane fractionation 
Extracts from tissues contains cell debris and other unspecified particles and it should be 
subjected to prefiltration on MF membrane before subsequent steps of purification. Among MF 
membranes available, those made of hydrophilic (RegCel, NitroCel) and hydrophobic (PVDF, 
PTFE) materials with pore diameter of 0.2-0.3 m were selected. In order to evaluate the 
properties of membranes used, four elements of the feed and permeate were balanced: proteins, 
monophenolase and diphenolase activities of tyrosinase, and proteolytic activity. The most 
important results (Figure 1) indicated that RegCel and PTFE membranes allowed all the species 
to pass into permeate (at least 80%). From the other hand, PVDF and NitroCel caused removal 
of proteases in about 40 and 30%, respectively. The state in which part of proteolytic enzymes 
was adsorbed on the membrane and/or self-digested was profitable from the preoperational 
point of view; so at the next purification steps tyrosinase will be subjected to attack by proteases 
to a lesser degree. 

After gentle washing of the membrane after MF, one can remove loosely bound species 
(data not shown). It was found that reversible deposition of proteins, tyrosinase and proteases 
is the lowest in the case of RegCel and then NitroCel membranes, both being more hydrophilic 
than PVDF and PTFE. Interestingly, it seemed that proteases, which passed through PVDF and 
NitroCel were subjected to self-digestion/inactivation rather (activity balance significantly 
below 100%; data not shown) than deposition on the membrane (9.5 and 2.0%, respectively; 
data not shown). 
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Figure 1. Relative amounts of protein, tyrosinase (measured in presence of L-tyrosine (M) or L-DOPA (D) as the 
substrates) and proteases in the permeate after MF. Membranes: RegCel (black bars), PTFE (white bars), PVDF 

(stripped bars), NitroCel (grey bars). The values before MF were set as 100% 

Taking into account high monophenolase and diphenolase activities recovery, low proteases 
content and low deposition of filtered species on the membrane surface, NitroCel membrane 
seems to be the material of choice. Five independent experiments gave species recovery for: 
protein - 89.8  3.1 %  tyrosinase (M) – 85.2  2.8 %  tyrosinase (D) - 86.3  3.9%  proteases 
- 72.5  14.3 %. 

In the next step two UF membranes were tested, using MF permeate as a feed solution. In 
this case we assumed that good results are as follows: high tyrosinase recovery, low proteases 
content, significant reduction of coloured by-products, and satisfactory purification fold. In 
preliminary studies membrane with cut-off 100 kDa was excluded due to high by-products and 
proteolytic enzymes recovery (Fig. 2a) and relatively low purification fold (Fig. 2b) despite that 
tyrosinase recovery was very good (Fig. 2a). Moreover, a significant drop of permeate flux was 
noted (88.4% in comparison to deionized water flux and 28% in a reference to the flux of the 
first permeate fraction).  

 
 

  
 

Figure 2. Recovery of protein, tyrosinase (measured in presence of L-tyrosine (M) or L-DOPA (D) as 
substrates), proteases and colored impurities (a) and purification fold of tyrosinase and proteases in the retentate 

after UF. Cut-off of the membranes: 100 kDa (black bars), 300 kDa (white bars) and 300 kDa with initial 
permeate recirculation (grey bars) 

 
Thus, membrane with 300 kDa was used but with similar drop in flux (88.5 and 19.3%, 

respectively). Although brown by-products and proteases were removed more efficiently (Fig. 
2a) and purification factor was higher (above 5 fold), tyrosinase recovery was found to be too 
low (63-66%). For that reason, in the next experiment, the first permeate fraction (100 mL in 
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diafiltration mode) was continuously returned to the retentate container to stimulate polarization 
layer formation. It was expected that in this case tyrosinase recovery should increase as it was 
found the presence of 35% of proteins and 15% of tyrosinase activity in the first fraction. As 
seen from Fig. 2a and b, the expectation was correct; tyrosinase recovery increased by 12-13% 
with no changes in other retentate parameters. 
Comparative study on membrane and salting out purification 
The main goal of this study was to select membranes that can be used for purification of 
tyrosinase in order to replace salting-out dual step process followed by centrifugations. To 
compare both processes, the same mushroom extract was used for tyrosinase purification by 
both methods. Data summarized in Table 2 show that tyrosinase, protein and brown impurities 
yields are comparable in each case. However, significant difference was noted in the yield of 
proteases; in the case of membrane separation the level of proteolytic enzymes was 4 times 
lower than that in the preparation previously salted out. Moreover, higher purification fold was 
obtained after the membrane separation. 

 Table 1. Summarized data on proteins fractionation by membrane separation or salting-out. Abbreviations: M, D, 
P – monophenolase, diphenolase, proteolytic activity, respectively; B – brown impurities; SA – specific activity; 

PF – purification factor 

 After MF and UF After salting out 
 Total Yield 

[%] 
SA 

[U/mg] 
PF 
[-] 

Total Yield 
[%] 

SA 
[U/mg] 

PF 
[-] 

Protein [mg] 52.42 8.0 - - 62.66 10.2 - - 
M activity [U] 165916 57.4 3165 7.19 191880 58.9 3062 5.75 
D activity [U] 1682840 57.6 32103 7.21 1827696 57.4 29169 5.60 
P activity [U] 10.3 9.9 0.196 1.24 53.6 40.8 0.856 3.98 
B [A475] 48.0 8.0 - - 57.9 8.8 - - 

 
Chromatographic step 
In chromatographic step, the column with DEAE-Cellulose bed was applied to separate brown 
impurities. To avoid the problem of different protein concentration of preparations after 
membrane filtration and salting out procedures, the salted out preparation was slightly diluted 
up to 0.042 mg mL-1 that allowed comparing both preparations. It was interesting that elution 
of proteins was quite different (Table 2); in salted out preparation tyrosinase was eluted in the 
first fractions, similarly as described by Gąsowska et al. (2004), whereas tyrosinase after  

 Table 2. Summarized data on proteins fractionation by ion-exchange chromatography with DEAE-Granocel 
applied after membrane separation or salting-out. Abbreviations: M, D, P – monophenolase, diphenolase, 
proteolytic activities, respectively; B – brown impurities; SA – specific activity; PF – purification factor 

 After MF and UF (fractions: 3, 4, 24, 25) After salting out (fractions: 3-5) 
 Total Yield 

[%] 
SA 

[U/mg] 
PF 
[-] 

Total Yield 
[%] 

SA 
[U/mg] 

PF 
[-] 

Protein [mg] 1.074 34.2 - - 1.332 46.8 - - 
M activity 
[U] 

2462 37.4 2429 1.08 5265 62.1 3953 1.33 

D activity [U] 21703 39.9 21410 1.17 56433 62.8 42367 1.34 
P activity [U] 0.048 4.4 0.047 0.04 0.225 14.6 0.169 0.32 
B [A475] 0.061 8.5 - - 0.066 7.0 - - 

membrane treatment was found in 3rd and 4th fractions and in fractions 24 and 25 (data not 
shown). It means that both enzyme preparations differed in protein composition. In fact, almost 
all proteolytic enzymes were separated from the preparation pre-treated with membranes 
whereas the previously salted out preparation preserved almost 15% of proteases. As it was 
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mentioned, the objective of this step was to remove coloured by-products and in this case both 
preparations were cleared to the same extend. However, yield of tyrosinase recovery from 
samples after membranes pre-treatment was considerably lower, however, with significantly 
lower content of proteases. 
Tyrosinase stability 
The enzyme stability, especially thermal tolerance, has a great practical importance. Assuming 
that there are unspecified potential stabilizers or destabilizers of the enzyme in the real proteins 
extract, tyrosinase thermal tolerance can be affected depending on its purity level. Tyrosinase 
thermal tolerance was tested using crude, membranes treated, salted out samples and ion-
exchange chromatography eluates. It was shown previously that tyrosinase inactivates at 
elevated temperatures according to the first order kinetics (Zynek et al., 2010) thus, inactivation 
rate constants for incubation at 40°C were determined (Table 3) (activity decays in time are not 
shown). As protein concentration in the enzyme solutions was set to be always the same (0.042 
mg mL-1), the stability increase could be attributed to the removal of potential destabilizers or 
to protein defolders. It was shown that double salting out caused increase in tyrosinase stability 
in about 30% but membrane separations allowed to obtain the preparation with almost three 
fold more stable enzyme. Interestingly, salted out or membranes pre-treatment with subsequent 
purification by ion-exchange chromatography caused a subsequent increase in the enzyme 
stability. One can assume that exceptionally high tyrosinase stability after membrane and 
chromatographic fractionation is attributed to significantly lower content of proteolytic 
enzymes (Table 1 and 2). 

Table 3. Reaction rates of inactivation (k) of tyrosinase preparations incubated at 40C for 2 hours 

Preparation k 
[1/min] 

Preparation k 
[1/min] 

After extraction 0.0088 After extraction 0.0088 
After MF and UF 0.0032 After salting-out 0.0067 
After chromatography 0.0003 After chromatography 0.0032 

 
CONCLUSIONS 

A membrane-based process for tyrosinase purification from mushroom extract was successfully 
demonstrated. The experiments presented in this study indicated that the MF→UF resulted in 
an acceptable resolution and recovery of tyrosinase. In comparison with common procedure 
based on dual successive salting out with centrifugation of sediment, membrane process can be 
carried out in one filtration unit that reduces the number of operational steps. Moreover, 
obtained enzyme preparations contained lower level of proteinases what was reflected by 
increased tyrosinase stability. It is worth pointing out that not only tyrosinase activity was 
monitored during the investigated processes. Special attention was paid to assessing the 
presence of brown pigments and proteolytic enzymes. According to our best knowledge, such 
an approach is rarely presented. On the basis of the obtained results, several conclusions have 
been drawn:  
1. MF on NitroCel membrane partly reduced the amount of proteases in the permeate with an 
almost complete protein recovery and insignificant tyrosinase activity loss;  
2. UF (diafiltration and concentration) on Biomax 300 offers tyrosinase preparations with a 
reasonable purification level and higher stability. Moreover, one unit operational step enables 
minimization of laccase activity loss. Obtained preparation can be used directly in most 
biotechnological processes. Even higher stability of tyrosinase can be obtained after consequent 
chromatography but at the cost of enzyme yield; 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r.  

713 
 

3. In the case of processes demanding exceptionally high tyrosinase purity, it is recommended 
to apply double salted out procedure of purification followed by ion-exchange chromatography 
to obtain the enzyme solution as the feed for further enzyme purification.  
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STRESZCZENIE 

Przeprowadzono badania doświadczalne oraz symulacje numeryczne ogrzewania i/lub chłodzenia 
materiału ziarnistego przez czynnik roboczy przepływający przez rury. Taki układ badawczy 
odpowiada gruntowemu wymiennikowi ciepła. Eksperymenty wykonywano na laboratoryjnym 
stanowisku doświadczalnym w zbiorniku z piaskiem. Do symulacji numerycznych wykorzystano 
aplikację ANSYS Transient Thermal. Symulacje numeryczne wykazały, że dla równoległych 
poziomych rur izolinie temperatur, poza okresem początkowym, są zbliżone do linii prostych, 
szczególnie przy niewielkich odstępach pomiędzy rurami. Kształty izolinii temperatur wyznaczone 
eksperymentalnie były podobne do wyznaczonych symulacyjnie. 

 

Słowa kluczowe: przewodzenie ciepła, gruntowy wymiennik ciepła 

 

WPROWADZENIE 

Energię zawartą w gruncie można wykorzystywać do celów grzewczych (Rubik, 2011). Grunt 
może być również używany do upustu nadmiarowego ciepła. Czerpanie ciepła z gruntu oraz 
dostarczanie ciepła do gruntu odbywa się w wymiennikach ciepła zainstalowanych w gruncie. 
Główny podział wymienników gruntowych dotyczy ich orientacji geometrycznej; rozróżniamy 
wymienniki poziome i pionowe (Al-Khoury, 2012).  
Gruntowe wymienniki ciepła są obiektem wielu badań, zarówno eksperymentalnych jak 
również numerycznych, opisywanych w literaturze. Dla wymienników poziomych istotnym 
problemem jest sposób ułożenia rur wymiennika. Poprzez symulacje numeryczne 
porównywano działanie wymienników gruntowych: m.in. w postaci spirali (helical) oraz typu 
slinky (Dasare i in., 2015). Wyznaczano ilości ciepła przekazywane w tych wymiennikach przy 
tych samych powierzchniach grzejnych i tych samych powierzchniach zabudowy. Stwierdzono 
wyższość wymiennika spiralnego wynikającą z korzystniejszej konfiguracji przestrzennej. W 
wymienniku typu slinky, który ma strukturę dwuwymiarową poszczególne zwoje oddziałują 
termicznie między sobą, natomiast wymiennik spiralny o strukturze trójwymiarowej zapewnia 
bardziej jednorodną temperaturę gruntu. 
W pracy (Bottarelli i in., 2015) przedstawiono propozycję połączenia gruntowego wymiennika 
ciepła z magazynowaniem energii cieplnej w gruncie. Rury gruntowego wymiennika były  
w tym przypadku umieszczone w rowach wypełnionych zakapsułkowanym materiałem 
ziarnistym podlegającym przemianom fazowym. Stosowana była mieszanina dwóch rodzajów 
takich materiałów; odpowiednio podlegających przemianie fazowej w warunkach letnich  
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i zimowych. Inny sposób pobierania ciepła do celów grzewczych polega na wykorzystaniu 
fundamentów budynku  (Nam i Chae, 2014). 
Grunt jako źródło ciepła, ze względu na swoją dużą pojemność cieplną, wydaje się pod tym 
względem niewyczerpywalny. Ograniczenie stanowi jednak szybkość transportu ciepła. Jeżeli 
strumienie cieplne w gruncie nie „nadążają” za strumieniami pobieranymi w gruntowym 
wymienniku, to następuje wychłodzenie gruntu w pobliżu rur wymiennika, które istotnie 
utrudnia dalszą eksploatację wymiennika. Wychładzanie gruntu powoduje obniżenie 
sprawności działania omawianych urządzeń. Korzystne jest, gdy ilość ciepła pobierana  
z gruntu w sezonie grzewczym jest równa lub porównywalna z ilością przekazywaną  
do gruntu w okresie występowania wysokich temperatur otoczenia. Jednak w klimacie 
chłodnym i umiarkowanym ilości ciepła pobieranego są na ogół większe od ilości 
przekazywanych. Różnica tych wielkości jest tylko częściowo kompensowana ciepłem netto 
przejmowanym z otoczenia co powoduje w dłuższej skali czasowej spadek średniej temperatury 
gruntu. W kolejnym sezonie grzewczym może to spowodować zmniejszenie możliwości 
pobierania ciepła z gruntu. Symulacja procesu przenoszenia ciepła w gruncie oparta o model 
matematyczny procesu umożliwia przewidywanie zmian temperatury gruntu,  
z którego pobierane jest ciepło. Takie obliczenia wymagają sformułowania modelu 
matematycznego procesu, który powinien być zweryfikowany eksperymentalnie (Kupiec i in., 
2015, Larwa, 2016). 
Przenoszenie ciepła w gruncie przy zainstalowanym w nim wymienniku jest procesem 
złożonym; modelowanie i projektowanie procesu wymaga szeregu założeń upraszczających.  
Celem niniejszej pracy jest wyznaczenie map izolinii temperatur w ogrzewanym lub 
chłodzonym złożu materiału ziarnistego (gruntu). Przeprowadzono zarówno badania 
eksperymentalne, jak również symulacyjne. W obydwu przypadkach rozważono układ 
poziomych, równoległych rur umieszczonych w materiale ziarnistym. Analizowano czasowe 
przebiegi izolinii temperatur materiału ziarnistego podczas jego ogrzewania/chłodzenia.  
Na przebiegi tych izolinii znaczny wpływ wywiera odległość pomiędzy osiami rur. Ten wpływ 
oceniono na podstawie badań symulacyjnych wykonanych z zastosowaniem aplikacji ANSYS 
Transient Thermal. Na podstawie wyników badań eksperymentalnych sprawdzono natomiast 
jakościową zgodność czasowych zmian przebiegów izolinii w układzie dwóch rur, z 
wyznaczonymi numerycznie. Wyniki przeprowadzonych rozważań mają na celu weryfikację 
upraszczającego założenia o jednowymiarowym transporcie ciepła w poziomych 
wymiennikach gruntowych. 
 

STANOWISKO DOŚWIADCZALNE I WYNIKI POMIARÓW 

Badania eksperymentalne przeprowadzono w instalacji laboratoryjnej, której główną część 
stanowił prostopadłościenny pojemnik wykonany z pleksiglasu o wymiarach 
650×450×150 mm. Zbiornik został wypełniony materiałem ziarnistym, który stanowił suchy, 
kwarcowy piasek (Kreisel, ziarnistość do 2 mm). Przez warstwę ziarnistą przebiegały dwa 
przewody miedziane o średnicy 10 mm w odległości 300 mm od siebie. Przez przewody 
przepływała równolegle woda cyrkulująca w układzie zamkniętym z zainstalowanym 
termostatowanym zbiornikiem i pompą. Na poziomych odcinkach przebiegających przez 
zbiornik rury nie były zaizolowane, natomiast na pozostałej długości rury były pokryte warstwą 
izolacji cieplnej. Schemat stanowiska przedstawiono na rysunku 1. 
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Rysunek 1. Schemat instalacji laboratoryjnej 

 
Konstrukcja stanowiska umożliwiała zarówno ogrzewanie jak również chłodzenie materiału 
ziarnistego za pomocą wody o zadanej, stałej temperaturze regulowanej przez termostat.  
W każdym z tych przypadków mierzono temperatury złoża w różnych położeniach.  
Do pomiaru temperatury wykorzystano czujniki temperatury DS18B20  (DALLAS, ± 0,5°C). 
W całym zbiorniku zostały rozmieszczone 24 czujniki. Znajdowały się one w różnej odległości 
od powierzchni niezaizolowanych rurek miedzianych. Schemat ułożenia czujników 
przedstawiono na rysunku 2. 
 

 

Rysunek 2. Schemat rozmieszczenia czujników temperatury 
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Cyfrowy odczyt temperatur dla każdego z umieszczonych w zbiorniku czujników był możliwy 
dzięki ich połączeniu z układem do akwizycji danych (Lämpömittari).  
Materiał ziarnisty był ogrzewany przez wodę, o temperaturze 50°C, przepływającą przez rurki. 
Odpowiednio duże natężenie przepływu wody zapewniało praktyczną niezmienność jej 
temperatury pomiędzy wlotem i wylotem ze zbiornika, a niewielki opór cieplny pozwalał  
na przyjęcie, że temperatura zewnętrznej ścianki rur nie różniła się istotnie od temperatury 
wody. Proces ogrzewania gruntu trwał 10 godzin. Wykonano trzy serie pomiarowe, w celu 
określenia powtarzalności wyników. 
 
 

a)                                                                                           b) 
 

 
 
 
 
 
 

c)                                                                                   d) 
    

 
c)                                                                                          d) 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

Rysunek 3. Eksperymentalne mapy izolinii temperatur złoża dla a) 3 h, b) 5 h, c) 7 h, d) 10 h trwania procesu 
ogrzewania 

 
Na rysunkach 3 przedstawiono wyniki doświadczalne w postaci map izolinii temperatur dla 
różnych czasów trwania procesu ogrzewania złoża. Rysunki dotyczą przekroju poprzecznego 
układu rur w pojemniku ze złożem. Przedstawiono linie stałej temperatury materiału ziarnistego 
wyrażonej liczbami (w °C). Na osiach znajdują się odpowiednie współrzędne położenia w 
pojemniku. Z rysunków wynika, że dla czasów trwania procesu poniżej 3 h poszczególne rury 
ogrzewają materiał ziarnisty indywidualnie, niezależnie od siebie, a izolinie temperatur 
przyjmują kształt zbliżony do okręgu. Jednak w miarę upływu czasu izolinie temperaturowe 
łączą się ze sobą: po 5 godzinach trwania procesu izolinie temperatury 22°C  
są połączone. Izolinie temperatury 23°C zostały połączone po 7 godzinach, a izolinie dla 24°C 
− po 10 godzinach trwania procesu.  

 
SYMULACJE NUMERYCZNE 

Symulacje numeryczne przeprowadzono w celu wyznaczenia map izolinii temperatur  
w gruncie, w którym zainstalowano większą liczbę rur (w stosunku do stosowanej  
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w badaniach eksperymentalnych), stanowiących gruntowy wymiennik ciepła. Przy niewielkich 
zmianach temperatur pomiędzy wlotem i wylotem cieczy roboczej w poziomym wymienniku 
gruntowym można traktować ogrzewanie bądź chłodzenie gruntu jako problem 
dwuwymiarowy. Rozważono przenoszenie ciepła od gruntu do powierzchni 4, 5 oraz 7 
równolegle połączonych poziomych rur znajdujących się w gruncie. Zagadnienie można opisać 
następującym równaniem nieustalonego przewodzenia ciepła (Carslaw, Jaeger, 1959): 
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gdzie: T − temperatura, t − czas, a − dyfuzyjność cieplna, zaś x i y – współrzędne położenia. 
Do obliczeń przyjęto warunek początkowy wynikający z założenia jednorodnej temperatury 
gruntu na początku procesu. Warunek brzegowy wynika natomiast ze stałej (w czasie  
i przestrzeni) temperatury powierzchni wszystkich rur. W obliczeniach przyjęto temperaturę 
początkową gruntu 15°C oraz temperaturę zewnętrznej powierzchni rur 5°C. Ponadto założono, 
że średnica zewnętrzna rur wynosi 38 mm, zaś odległości pomiędzy osiami rur wynoszą 
odpowiednio: 300 mm dla 4 rur, 225 mm dla 5 rur oraz 150 mm dla 7 rur. Symulację 
przeprowadzono wykorzystując metodę elementów skończonych (MES) i aplikację ANSYS 
Transient Thermal 14.5.  

 
a)                                                                               b) 

     
                                      c) 

 
 

Rysunek 4a, b, c. Rozkład temperatury w gruncie – symulacja dla 5 rur i różnych czasów trwania procesu 

Wyniki obliczeń przedstawiono na rys. 4, 5 i 6. Rysunki dotyczą przekroju poprzecznego 
układu rur. Przestawiono mapy izolinii temperatur gruntu wyrażonej liczbami (w °C).  
Na osiach znajdują się odpowiednie współrzędne położenia w gruncie. Rury znajdują się  
w odpowiednio dużej odległości od powierzchni gruntu, zapewniającej brak oddziaływań  
z warunkami zewnętrznymi. Jak widać, na początku każda rura chłodzi grunt indywidualnie, 
niezależnie od pozostałych rur (rysunek 4a). Jednak po pewnym czasie fronty temperaturowe 
łączą się ze sobą i coraz większa część izolinii temperatur ma przebieg coraz bardziej 
prostoliniowy i równoległy do osi y (rysunki 4b i c). 
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  a)                                                                               b) 

     
 

                                         c) 

 

 Rysunek 5a, b, c. Rozkład temperatury w gruncie – symulacja czasu procesu 3 h i różnego odstępu pomiędzy 
rurami 

Wpływ odległości pomiędzy rurami na kształt izolinii temperatur gruntu przedstawiono  
na rysunku 5. Porównano wyniki symulacji dla układu 4, 5 oraz 7 rur przy chłodzeniu 
prowadzonym przez 3 h. Odległość pomiędzy osiami skrajnych rur jest taka sama  
we wszystkich przypadkach i wynosi 900 mm. Zatem większej liczbie rur odpowiada mniejsza 
odległość pomiędzy nimi. Dla 4 rur izolinia dla 14°C jest połączona dla wszystkich rur. Dla 5 
rur takie zachowanie wykazują izolinie powyżej 13°C, zaś dla 7 rur izolinie począwszy od 10°C 
są już połączone. A więc im mniejsze odległości pomiędzy osiami rur, tym połączone są izolinie 
odpowiadające temperaturom coraz bliższym temperaturze powierzchni rur. Łączenie izolinii 
prowadzi następnie do przyjmowania przez nie coraz mniejszej krzywizny i ostatecznie do 
osiągnięcia kształtu praktycznie prostoliniowego (izolinia 14°C, rys. 5c).  
Przeprowadzono również symulację rozkładu temperatur w gruncie z uwzględnieniem 
oddziaływania gruntu z otoczeniem. Rozważono układ trzech poziomo ułożonych rur  
o średnicy 38 mm i odległości 300 mm pomiędzy nimi w obszarze o wymiarach 1,5×0,6×0,3 m. 
Również w tym przypadku przyjęto, że temperatura zewnętrznej powierzchni rur jest 
identyczna z temperaturą przepływającej cieczy i wynosi 5°C, a temperatura początkowa 
gruntu wynosi 15°C. Przyjęto, że współczynnik wnikania ciepła h0 pomiędzy otoczeniem a 
gruntem wynosi 10 W/(m2·K), a temperatura otoczenia jest równa 20°C. Wyniki symulacji 
przedstawiono na rysunku 6a-d. Z rysunku 6a widać, że po godzinie trwania procesu każda z 
rur ochładza grunt indywidualnie, niezależnie od pozostałych. Jednocześnie wierzchnie 
warstwy gruntu ogrzewają się na skutek różnicy temperatur pomiędzy temperaturą otoczenia, 
a temperaturą początkową gruntu. Wraz z upływem czasu izolinie temperatur łączą się i coraz 
większa objętość gruntu wokół rur zostaje ochłodzona (rysunek 6b-d). Przy jednoczesnym 
przenoszeniu ciepła pomiędzy gruntem a rurami oraz gruntem a otoczeniem izolinie 
temperatur, podobnie jak w poprzednio rozważanych przypadkach, są zbliżone  
do prostoliniowych. 
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a)                                                                            b) 

 
 
b) 

 
 
 
 
 
c)                                                                            d) 

 
 
 
 
 
 
 

Rysunek 6a, b, c, d. Rozkład temperatury w gruncie – symulacja dla trzech rur z uwzględnieniem konwekcji na 
powierzchni gruntu 

 
 

WNIOSKI 

 Na podstawie symulacji przenoszenia ciepła w gruncie z zainstalowanym 
wymiennikiem w postaci poziomych rur stwierdzono, że izolinie temperatur gruntu nie 
odbiegają znacząco od linii prostych charakterystycznych dla ogrzewania lub chłodzenia przez 
powierzchnię płaską. Symulacja dwuwymiarowego przenoszenia ciepła przy użyciu aplikacji 
ANSYS Transient Thermal wykazała, że tendencja do prostoliniowego przebiegu izolinii jest 
tym większa, im odległość pomiędzy ich osiami jest mniejsza czyli im rury są gęściej 
upakowane.  
 Wyniki badań eksperymentalnych ogrzewania materiału ziarnistego, w postaci map 
izolinii temperatur w gruncie, są zgodne z wynikami symulacji cyfrowych przeprowadzonych 
z wykorzystaniem aplikacji ANSYS Transient Thermal. 
 Prostoliniowe przebiegi izolinii temperatur dają podstawę do wykorzystania w modelu 
przenoszenia ciepła przybliżenia jednowymiarowym równaniem przewodzenia ciepła (dotyczy 
wymienników poziomych). W modelu matematycznym grunt można zatem traktować jako 
płytę nieskończoną, w której w pewnej odległości od górnej powierzchni znajduje się źródło 
ciepła. Tym źródłem jest czynnik roboczy przepływający przez rury wymiennika gruntowego. 
Grubość modelowej płyty wynika z głębokości gruntu, na której jest osiągana stała temperatura, 
niezakłócona wpływami pobierania ciepła w wymienniku oraz zmiennej temperatury 
otoczenia.  
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ABSTARCT 

The aim of research was selection of the best condition to lactic acid production from a waste whey. 
For this purpose two strains were examined: Lb. rhamnosus and Lc. Lactis. They are facultative 
anaerobic, so there was investigated a necessity of obligatory anaerobic conditions application or 
mineral supplementation of cultivation. It turned out, that no additional oxidation (as it is in 
conventional cultures) is sufficient but breeding needs a supplementation to higher  process 
efficiency. Finally, for lactic acid production in large scale Lb. rhamnosus was selected, because the 
higher rate of lactic acid production was noticed and it was almost 45% higher for this strain 
(compared to Lc. lactis). On the other hand Lb. rhamnosus is active in higher concentration of 
lactose, resulting in a less dilution of whey. A second important aspect of this choice was more 
favorable values of YPR/S and YX/S. For Lb. rhamnosus higher value of YPR/S and lower YX/S 
coefficient than in case of Lc. Lactis application were obtained, what is very important in 
microbiological process design.  

 

Słowa kluczowe: lactic acid bacteria, MRS, yield coefficient of biomass 

 

 

INTRODUCTION 

Lactic acid is an organic acid produced by LAB (lactic acid bacteria) 
(Rattanachaikunsopon P. and Phumkhachorn P., 2010). It occurs in two (L(+), D(−))  optical 
forms (Pederson et al., 1926).  

Lactic acid is widely employed in pharmaceutical technology to produce water – soluble 
lactates from otherwise – insoluble active ingredients or to production biodegradable capsules 
to delivery of drugs (Jalila R., Nixona J. R., 1990). It finds further use in topical preparations 
and cosmetics to adjust acidity and for its disinfectant and keratolytic properties (Smith W. P., 
1996,) but only L – form is biological active (Wang et al., 2015). 

Lactic acid fermentation is performed by lactic acid bacteria, which convert simple 
carbohydrates such as glucose, galactose and even lactose to lactic acid. These bacteria grow in 
anaerobic condition and they are divided into (Ganzle M. G., 2015): 

 homofermentative – ferment sugar producing only lactic acid 
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 heterofermentative – ferment sugar into lactic acid but producing by – products 
moreover (eg. acetic acid or ethanol) 

 heterofermentative facultatively – depending on condition produce either lactic acid or 
lactic acid together with by – products. 

In this research two of LAB Lactobacillus rhamnous and Lactococcus lactis were tested. 
These are facultatively heterofermentative LAB (Claesson M.J. et al., 2008 and Drider D. et al., 
2004) and produced L – form of this organic acid (Kwon S. et al., 2001 and Narayanan N. et 
al., 2004). The strains were tested in respect to efficiency of production of lactic acid in a 
quantitative and qualitative approach.  
 Whey, a medium with high concentration of lactose was used as a carbohydrate 
substrate source. Whey is qualified as an extremely dangerous wastewater for aquatic 
environment and must be utilized. This research proposes a process, which combines the 
biodegradation of an onerous medium and the production of a valuable compound as L(+) lactic 
acid. 
 
 

MATERIALS AND METHODS 

Lactococcus lactis (PCM 476, Institute of Immunology and Experimental Therapy, 
Polish Academy of Science, Poland) and Lactobacillus rhamnnosus (isolated from 
pharmaceutical preparation “Gynomed”, Probionov, France) were used.  

Originating from a post – production diluted whey with lactose content varying from 
0.8 to 9.5 [g·L-1] was prepared and enriched with a mineral solution (MRS). The composition 
of the MRS was: 5 g·L-1 CH3COONa, 1 g·L-1 Tween, 2 g·L-1 K2HPO4, 2 g·L-1 Triamonium 
citrate, 0.2 g·L-1 MgSO4·7H2O, 0.05 g·L-1 MnSO4 ·4H2O (De Man J.C et al., 1960). During the 
process the concentrations of biomass, lactose and lactic acid were evaluated 
spectrophotometrically (Hitachi, USA). 

The content of biomass was measured at λ=550 [nm] using the standard curves: 
XLc.lactis[g·L-1]=1.01·A550 and XLb.lactis[g·L-1] =0.86·A550. The concentration of lactic acid was 
determined by Lawrence colorimetric method (Lawrence A. J., 1970) with the standard curve 
CLA[g·L-1]=0.220·A570, while the lactose concentration was measured by DNS method (Miller 
C.N., 1959) with the standard curve CLC[g·L-1]=2.36·A550.  

In order to preserve a natural turbidity of whey (including residue of casein clot and fat), 
the whey was centrifuged at 9000 rpm and 4°C for 20 min. Then, CaCl2 was added to whey 
supernatant at 2-5 °C and next 6M NaOH was used to increase pH value to 7.3. At the end, the 
whey was heated to 55°C and maintained in this temperature for 8 min. Upon cooling, the 
suspension was centrifuged at 9000 rpm for 20 min (Rinn et al., 1990).  

The Lc. Lactic and Lb. rhamnosus cultures were cultivated in a rotary shaker at 24˚C 
and 40ºC, respectively. (Elpin plus, Poland).  

During cultivation of the microorganisms, at regular intervals the samples were 
collected and the content of microorganisms was directly measured, while before Lawrence and 
DNS analysis samples was centrifuged at 6000 rpm for 5 min (Hettich Zentrifugen Eba 20, 
Germany). The samples were collected and measured in duplicate. 

The next part of research was performed in stirred tank bioreactors worked at 70 rpm 
with similar temperature conditions for Lc. lactic and Lb. rhamnosus as was presented above 
To verify the necessity of inert gas dosing the compressed nitrogen at the stream 1.5 L·min-1 
was pumped into the bioreactors. Purity of culture was monitored by daily inoculation on agar 
plate (N9405, Fluka Analitycal, USA). The analyses of biomass, lactose and lactic acid 
concentration were performed as described above.  
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RESULTS AND DISCUSSION 

 
Mineral supplementation influence  
 

The influence of whey supplementation with mineral ingredients (MRS medium without 
organic compounds, e.g. peptone or yeast extract) was tested in the beginning. The results of 
measurements for supplemented cultures were compared to these without mineral salts as 
presented in Fig. 1(A). 

 

 
 

 
Figure 1. a) decrease of lactose content and b) pH vaule during  Lc. lactis and Lb. rhamnosus cultivation – the 

case of a whey dilution with water or MRS 
 
As presents Fig.1(B) a decrease of pH value during cultivation was observed. The most 

intensive acidification of culture for two first days was noticed but it did not inhibit or even 
slow down growth of strain or lactose metabolism rate. 
 
Verification of an obligatory anaerobic condition application 
 

Both tested bacterial strains grow in anaerobic conditions but a presence of oxygen does 
not inhibit their growth (Edwards Jones V., 2016).  Carrying out the process in anaerobic 
conditions is expensive and complicated, due to the sophisticated equipment, difficulties in 
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sampling, etc.. Therefore, the presence of inert gas introduced to the medium on the rate of 
lactose conversion and lactic acid production has compared with conditions where anaerobic 
environment has provided by solely isolation of the cultivation medium from the atmospheric 
oxygen. The letter approach simplifies the process.  

It was noticed (Fig. 2), that the difference between cultures growing under different 
conditions were in range of analytical error.  

 

 

 
Figure 2. Lc. lactis and Lb. rhamnosus cultivation in aerobic and anaerobic conditions: a) Changes in lactose 

concentration; b) Changes in lactic acid concentration   
 

Based on the data obtained during 2 days cultivation (when there was the highest rate 
of lactose metabolism) the rates of lactose consumption and lactic acid production were 
calculated. The obtained values are presented in Tab. 1. As it was espected they are similar in 
aerobic and anaerobic conditions for each culture and slightly higher for Lc. lactis. Thus, the 
further research was carried out without nitrogen supplying that reduces production costs.  

 
Table 1. The rate of lactose consumption  under aerobic and anaerobic conditions 
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Lactose Lactic acid 

Aerobic Anaerobic Aerobic Anaerobic 

Lc. lactis 6.15∙10-2 5.21∙10-2 4.94∙10-2 4.92∙10-2 
Lb. rhamnosus 4.53∙10-2 3.61∙10-2 2.75∙10-2 2.37∙10-2 
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Growth kinetics  
The whey was dilued by MRS to obtain the lactose concentration in range from 0.8 to 

9.5 g·L-1. The concentrations of lactose, lactic acid and biomas were monitored during the 
cuttivation process. Fig. 3 presents selected data.   

 

  

Figure 4. The lactose, lactic acid and biomass concentration changes (A) Lb. rhamnosus culture at initial lactose 
concentration equal to 1.7 g·L-1 and (B) Lc. lactis at 1.7 g·L-1 

 
For both tested microorganisms it was observed that the bacterial strains very quickly 

entered the logarithmic growth phase. Almost since inoculation, the linear decrease of lactose 
content accompanied by the increase of biomass concentration was observed for all tested 
lactose concentration. A dependence of lactose transformation rate on its concentration was 
described by a first – order function – Fig. 4. The transformation rate constant was kLC=0.057 
h-1 (+/- 0.05) for Lc.lactis and 0.038 h-1 (+/-0.04) for Lb.rhamnosus. 

 

 
Figure 4. The rate of lactose transformation as a function of its concentration   
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 At higher lactose concentration (above 4 g·L-1), the substrate concentration was noticed 
for both tested strain (Fig. 5). Up to that concentration, the kinetics could be relative well 
described using Monod equation (Ledakowicz, 2011):  

      
sM

s

CK
C




 max

                                                           (1) 

 

 
Figure 5. Kinetics of Lc.lactis and Lb.rhamnosus growth basing on lactose concentration 

 
The obtained values of constants are presented in Tab. 2.  

 
Table 2. The values of contants of Monod equation (valid till the lactose concentration 4 g·L-1) 

 μmax KM R2 

 [h-1] [g·dm-3] [-] 

Lc.lactis 0.136 0.330 0.896 

Lb. rhamnosus 0.200 4.822 0.899 

  
Lactic acid production 

The dependence of the rate of lactic acid production on lactose concentration is 
presented in  Fig. 6. The high lactose concentration had negative influence on the rate of lactic 
acid production. This negative effect was particurly observed for Lc. lactis, for which from the 
lactose concentration around 2.0 [g∙L-1] the rate of lactic acid production decreased.  For Lb. 
rhamnosus the rate of lactic acid production is the highes at the concentration 4.3 [g∙L-1] and 
equal 0.075 g·L-1 .h-1.  
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Figure 6. Rate of lactic acid production for Lb. rhamnosus and Lc.lactis  

 
Yield coefficients 

The biomass yield coefficient (YX/S) was defined as: 
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And the product (lactic acid) yield coefficient (YPR/S) was defined as: 
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The values calculated on the base of the whole culture are presented in  Fig. 7.  
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Figure 7. Yield coefficients for Lc.lactis (A) and Lb. rhamnosus (B)  

 
Lb. rhamnosus is much better producer of lactic acid than Lc.lactis. High values of YPR/S 

at low YX/S were obtained  in high range of substrate concentration. On the contrary, the values 
of YX/S are much higher than YPR/S for Lc.lactis culture. 

 
CONCLUSIONS 

The aim of this research was to select the best condition for lactic acid production from 
waste whey using two bacterial strains: Lc. lactis and Lb. rhamnosus.  

Lc. lactis grows up under mesothermal conditions, so it is associated with lower energy 
expenditures and therefore lower costs compared to thermophilic Lb. rhamnosus strain. 
However the lactic acid production is much more efficient when Lb. rhamnosus is applied. This 
strain is much more resistant on the higher substrate concentration (up to 4 g·L-1 of lactose 
concentration). Nevertheless the best production parameters were obtained at lactose 
concentration ranged 1.0 – 1.8 g·L-1. At this range the highes values of product yield 
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coeffiecient were obtained at relative high value of the rate of lactic acid production. It means 
that post – producted whey should be diluted 12 times. As it was pointed out this substrate 
shoud be diluted by MRS, a mineral solvent. Valuable conclusion from above studies is that 
there is no need for apply anaerobic condition for the process. This reduces cost and complexity 
of the equipment.  

 
NOMENCLATURE 

C : concentration, g·L-1 
KM : Monod’s constant, g·L-1  
k : constant of conversion rate, h-1 
R2 : squared coefficient of determination, [-] 
X : concentration of biomass, g·L-1   
Y : biomass yield coefficient, [-] 
μ : specific growth rate, h-1 
μmax : logarithmic growth rate, h-1 
Index: 
0 : initial state of process 
LA : lactic acid 
LC : lactose 
PR : product 
S : substrate 
t : state of process in time  
X : biomass  
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ABSTRACT 

The main objective of this paper is to present the measurement results of the heat transfer coefficient in the 
mixer equipped with the reciprocating agitator. The experimental investigations are provided for the 
explanation of the geometrical configuration of the tested agitator on the heat transfer enhancement. Based 
on the analysis of the experimental database, the mathematical description is proposed for the determination 
of the heat transfer in the analyzed mixing devices. These results are also presented in the form of the 
modified Nusselt-type equation.  

 

Keywords: mixing; reciprocating agitator; heat transfer   

 

INTRODUCTION  

Mixing is probably the most frequently used chemical engineering operation in industry.  
It should be noticed that a good quality of mixing is generally very difficult to achieve [Masiuk 
et al., 2008]. The reciprocating mixers are usually applied in various types of chemical 
engineering fields. The benefits of this type of mixer include the effective homogenization and 
the lower shear stress of the mixed liquid [Masiuk et al., 2008]. Therefore, this type of agitator 
may be applied in order to enhance the heat transfer rate in the mixed liquid. A significant 
increase in the dimensionless Nusselt number for pulsatile flow in baffled tubes is presented by 
[Mackley et al., 1990]. It was confirmed that the vibration improves the intensity of the 
convective heat transfer in multicomponent mixtures [Ratushnjan, Djedjula, 2008] 
The influence of the mixing intensity on the heat transfer by the reciprocating agitator was 
presented in Refs. [Martinelli, Boelter, 1939; Masiuk, Rakoczy, 2007; Lemlich, 1955; Nangia, 
Chon, 1967; Masiuk, Rakoczy, 2008; Rotstein et al., 1970]. It should be noticed that the 
significant increase in the dimensionless Nusselt number may be obtained by applying the 
reciprocating mixing system [Masiuk, 1991; Masiuk 1996a; Masiuk 1996b; Wu, Lau, 2005].  
The main objective of the present work is to present the experimental data on the heat transfer 
performance of a cylindrical vessel filled with liquid. This liquid was mixed by using a novel 
type of the reciprocating agitator. Moreover, a continuous fluid flow was maintained through 
the vessel. The obtained results were worked out by means of the Nusselt-type equation. 
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EXPERIMENTAL  

All the measurements of the heat transfer coefficient were carried out by using the apparatus 
sketched in Fig. 1.  

 

 
 

Figure 1. Experimental set-up: 1 - tubular vessel, 2 - perforated plate agitator, 3 - external overflow,  
4 -temperature controller for heating liquid feed, 5 - hardened ring with  inductive transducer,  6 - flow meters,  
7 - temperature sensors, 8 - distributor of cold liquid, 9 - electromechanical eccentric drive, 10 -  power cube,  

11 - controller of motor speed, 12 - system of temperature sequential sampling, 13 - personal computer 
 
The experimental system consisted of vertical tubular vessel (inside diameter Din = 0.205 m; 
total height Ht = 1.035 m; thickness of wall s = 0.005 m; tube material 1H18N9T; liquid height 
H = 0.955 m) with heating jacket (outside diameter Dout = 0.308 m), associated with electrical 
and thermal instrumentations and arrangement for the reciprocating movements of  the agitator.  
The mixing process was carried out by means of the novel type of agitator [Masiuk, Rakoczy, 
PL 369157]. The experimental set-up allowed us to test this type of agitator for the selected 
geometrical configuration. The heat transfer experiments were realized for the configurations 
presented in Fig. 2.  
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a) b) c) 

  
 

   
 

Figure 2. Different geometrical configuration of the reciprocating agitator 
 

The average heat transfer coefficient from the heating jacket wall to the liquid (tap water) in an 
agitated vessel was measured for steady state conditions. The temperature measurements were 
carried out by using the set of the microprocessor sensors. These sensors were applied for the 
investigations of the temperature distribution in the bulk of the mixed liquid, both sides of the 
heating wall, heating steam as well as the temperature of inlet and outlet streams of the medium 
flowing throughout the vessel. Signals from the temperature sensors were recorded by means 
of the multifunction computer meter CX-701.  
The operational conditions for the tested heat transfer process in the reciprocating mixer are 
given as follows: (i) the flow rate of the mixed liquid was changed in the range between 0.0139 
and 0.0556 kg·s-1 (this parameter was measured using the flow meter); (ii) the frequency of the 
reciprocating movement of the agitator was changed between 0.003 and 0.509 s-1; (iii) the 
amplitude of this mixing device was varied between 0.04 and 0.23 m.  
The surface temperature of inner side of the wall was not a function of time and the temperature 
profiles in the mixed liquid did not vary with time.  

 
RESULTS AND DISCUSSION  

The heat transfer coefficient is calculated on the basis of the assuming that the heat introducing 
through the heating jacket of the mixer is equal to the heat removed with the liquid. Based on 
the above assumption the averaged heat transfer coefficient, αm, was calculated from the 
following relationship: 

  

 
out inin out w

m
in in l

T TF
F s T T


 






 (1)  
where: Fin-out – mean inside and outside area of inner tube, m2; Fin – inside area of inner tube, m2; s – tube wall 
thickness, m; Tout – mean temperature of outside wall, oC; Tin – mean temperature of inner wall, oC; Tl – mean 
temperature within mixed liquid, oC; αm - mean heat transfer coefficient, W∙m-2∙K-1; w – thermal conductivity of 
heating wall material, W∙m-1∙K-1.  

 
The relationship between the heat transfer coefficient and the mixing conditions may be 
expressed by means of the well-known Nusselt type equation (Hobler, 1986): 
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  Nu Re,Prf  (2) 
In the case of the reciprocating mixers, this relation may be defined as follows (Masiuk, 1996): 
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where: Nu – the dimensionless Nusselt number; Pr – the dimensionless Prandtl number; Prw – the dimensionless 
Prandtl number at wall temperature; Reflow – the dimensionless Reynolds number for axial flow;  
Rerec – the dimensionless Reynolds number for reciprocating agitator.  
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where: A - amplitude of reciprocating movements of agitator, m; cp - specific heat of liquid, J·kg-1·K-1;  
dh -  hydraulic diameter of agitator, m; Din – inner diameter of tubular mixer vessel, m; f - frequency, s-1;  
Tin – mean temperature of inner wall, oC; ww - velocity of liquid inside mixer, m·s-1; αw  - mean heat transfer 
coefficient at wall temperature, W∙m-2∙K-1; w – thermal conductivity of heating wall material, W∙m-1∙K-1;  
ν - dynamic viscosity of liquid, Pa·s; ρ - density of liquid, kg·m-3. 

 
In the case of the constant Reynolds number for axial flow (Reflow = const), the general relation 
(3) may be described as follows (5): 
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where: p1 and p2, are constants (these parameters are computed employing the Matlab software and the principle 
of least squares). The p3 and p4 are equal to 0.45 and 0.25, respectively [Masiuk, Rakoczy, 2007].  
 
The obtained values of the parameters p1 and p2 are collected in Table 1. The calculated values 
of the coefficient of determination are also presented in this table. It is clear that the heat transfer 
process is dependent on the dimensionless Reynolds for the axial flow. 
 

Table 1. The values of the parameters of Eq. (5) for the tested configuration of the reciprocating agitator 

Reflow 

Configuration a 
(Fig. 2a) 

Configuration b 
(Fig. 2b) 

Configuration c 
(Fig. 2c) 

p1 p2 R2 p1 p2 R2 p1 p2 R2 

620 11.52 0.33 0.91 8.96 0.40 0.95 11.89 0.35 0.90 
1240 8.04 0.38 0.90 12.01 0.39 0.92 11.44 0.37 0.93 
1830 6.42 0.41 0.95 29.35 0.32 0.93 8.31 0.41 0.94 
2390 10.69 0.37 0.92 24.98 0.34 0.94 19.35 0.34 0.95 

where R2 is the coefficient of determination. 
 

In order to establish the effect of the dimensionless Reynolds number for the reciprocating 
agitator on the heat transfer process, the experimental data obtained in this work are graphically 
illustrated in the log-log system in Fig. 3.  
 
 
 

 
a) b) 






XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r.



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała , 5-9 września 2016 r.  

737 
 

  
c) d) 

  
Figure 3. The generalization of the results of the heat transfer measurements for the tested configurations of 

the reciprocating agitator for: a) Reflow = 620; b) Reflow = 1240; c) Reflow = 1830; d) Reflow = 2390 
 

Figure 3 shows that the values of the Nusselt number for the tested configuration b (see Fig. 
2b) of the reciprocating agitator are greater than the values of this dimensionless number 
obtained in this work for the other configurations of the agitator (see Fig. 2a and 2c). It should 
be noticed that the augmentation of the heat transfer ratio is connected with the flow regime. 
The observed discrepancies between the obtained heat transfer characteristics increase with the 
intensification of the hydrodynamic conditions defined by means of the dimensionless 
Reynolds number. The configuration b of the mixing device is given modest improvement in 
the heat transfer rate. This configuration is allowed to produce the mixed liquid stream toward 
to the heating wall of the mixer. As follows form the analysis of Fig. 3, this construction of 
agitator is more effectively for the tested region of the dimensionless Reynolds number for the 
axial flow. This leads to the conclusion that the heat transfer rate is mainly dependent on the 
geometrical configuration of the reciprocating agitator.  
To illustrate the synergistic effect of the axial flow of the fluid through the mixer and the 
reciprocating movement of the novel type of the agitator, the dimensionless Nusselt number 
may be presented as follows: 
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where: p5-p9 are constants. 
 
The constants are computed by using Matlab and the obtained values are collected in Table 2. 

 
Table 2. The values of the parameters of Eq. (6) for the tested configuration of the reciprocating agitator 

configuration Parameters 
p5 p8 p9

 R2 
a (Fig 2a) 0.75 0.33 0.38 0.97 
b (Fig 2b) 2.88 0.25 0.36 0.96 
c (Fig 2c) 1.35 0.32 0.36 0.97 

where: R2 is the coefficient of determination; p3 = p6 = 0.45; p4 = p7 = 0.25 
 

According to Eq. (6), the plot of data obtained in this work is presented in Fig. 4. The difference 
between predicted and measured values of the Nusselt numbers is less than ±15%.  

a) b) 

  
c) d) 

 
 

Figure 4. Heat transfer characteristics for simultaneous effect of the axial flow of the fluid through the mixer 
and the reciprocating movement of the novel type of the agitator for: a) configuration a (Fig. 2a); b) 

configuration b (Fig. 2b); configuration c (Fig. 2c). Figure 4d compares the experimental and calculated values 
of the dimensionless Nusselt numbers 

The experimental results shown in Fig. 4a-d suggest that the heat transfer process for the tested 
configurations of the reciprocating agitator may be analytically described by unique monotonic 
function (see Eq.(5)). 
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As follows from Fig. 4, the axial flow of the liquid through the vessel causes a slight increase 
in the dimensionless Nusselt number (see Fig. 4a and Fig. 4c). In addition, Fig. 4b reveals 
a significant increase of the heat transfer rate due to a synergistic effect (the axial flow of the 
fluid through the mixer and the reciprocating movement of the agitator).  
To characterize the enhancement we define the rate of relative heat transfer intensification, ε, 
that reflects the increase in the dimensionless Nusselt number in the tested reciprocating mixer 
compared to this type of the mixer equipped with the plate agitator. This factor is defined as 
follows: 

 100%configuration flat plate

configuration

Nu Nu
Nu




  (7) 

 
where: Nuconfiguration – the dimensionless Nusselt number for the tested configurations of the reciprocating agitator; 
Nuflat plat – the dimensionless Nusselt number for the flat plate. 

 
The relationship for the flat plate agitator, Nuflat plate, is defined by means of the following 
equation [Masiuk, Rakoczy, 2006]: 

  
0.25

0.33 0.43 0.5PrNu 30.50Re Pr 1 0.00123Re
Prflat plate flow rec

w

 
  

 
 (8) 

Figure 5 represents the typical example of the relative intensification factor for Reflow = 2390.  

 
Figure 5. Relative intensification factor of the different configurations of the reciprocating agitator  

for Reflow = 2390 
 

This graph suggests that the enhancement of heat transfer by the reciprocating agitator 
(configuration b) increases the Nusselt number (40-90%) over that in a reciprocating mixer with 
the flat plate for the dimensionless Reynolds number for the reciprocating agitator ranging 
between 8130 and 126776, respectively. As follows from this figure the configuration b of the 
tested reciprocating agitator is more effective for the tested mixing conditions. This leads to the 
conclusion that the heat transfer rate is mainly dependent on the geometrical configuration of 
the agitator and the generated hydrodynamic conditions in the flowing fluid through the mixer. 
 

 

 
CONCLUSIONS 
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Several significant concluding remarks from the present investigations may be summarized as 
follows: 

1. It is shown that the geometrical configuration of the tested reciprocating agitator have a 
perceptible influence on the heat transfer from the wall of the heating jacket to agitated 
fluid flowing through the vessel.  

2. The description of the heat transfer process in the reciprocating agitator and the 
proposed relationships in the present paper is attractive because it generalizes the 
experimental data of this process taking into consideration the operational conditions.  

3. The synergistic effect of the axial flow of the fluid through the mixer and the 
reciprocating movement of the novel type of the agitator is presented and discussed.  

4. Comparisons with results obtained in the relevant literature (for the flat plate agitator) 
shows that the analyzed agitator (configuration b) is more effective for the realization 
of the heat transfer process. 
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ABSTRACT 
Nowadays, one of the aims of chemical and process engineering is not only to achieve the highest 
possible efficiency but also to precisely control the process in order to obtain highly defined structure 
of the final product. Among the others, stimuli-responsive polymers are considered as the means to 
achieve these goals. The macromolecules which change their properties in response to given external 
stimuli like change of temperature, pH, salinity or which reacts to action of light wave of given 
length are often called smart polymers. At the present moment extensive research is done 
considering their application in drug delivery systems, minerals processing or stability control of 
colloids. In this work we discuss the future perspectives of application of stimuli responsive 
polymers. The main advantages and disadvantages are presented. Moreover, the results of 
application of various smart macromolecules in different unit operations, like synthesis of 
thormosensitive nanofluids or crystallization, are shown. 

Keywords: stimuli-responsive polymers, smart fluids, smart reaction systems 

 

INTRODUCTION 
Stimuli-responsive polymers may be a unique solution for special separation 

applications. They may act as selective and extremely efficient flocculants and as flotation 
collectors [Forbes, 2011; Forbes et al., 2011; Franks et al., 2009; Kuźnik et al., 2010]. The 
behavior of stimuli-responsive polymers and associated particulate processes depend on many 
factors. The most important are: molecular weight, molecular structure, pH and temperature 
[Budgin et al., 2012; Burdukova et al., 2010; Burdukova et al., 2011; Deng et al., 1996; Liu et 
al., 2011; Qin et al., 2014; Yue et al., 2012; Zhang et al., 2013]. Moreover, in the case of 
flocculation three additional factors come into play, namely polymer dose, addition method and 
heating method [Lemanowicz et al., 2012]. 

Poly(N-isopropylacrylamide) (PNIPAM), as a most common example of 
thermosensitive polymer, is a non-toxic polymer which can be used as environmentally friendly 
substitute to industrial agents [Burdukova et al., 2010; Ghimici and Constanin, 2011]. At 
present moment, one may find papers where thermosensitive polymers were used for 
suspension flocculation [Burdukova et al., 2011; Forbes, 2011; Deng et al., 1996; Ghimici and 
Constanin, 2011; Kuźnik et al. 2010; Lemanowicz et al., 2012; Mori et al., 2013; Sakohara et 
al., 2008; Sakohara et al., 2013], nanoparticles stabilization [Budgin et al., 2012; Gong et al., 
2012] or heavy metal ions removal [Tokuyama et al., 2010]. Thus, the research of new materials 
and phenomena associated with stimuli-responsive polymers is of great interest in the areas of 
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selective separation, process control, flotation, dewatering and generally speaking 
environmental sustainable technologies. 

Stimuli-responsive polymers undergo a phase transition from swollen, hydrated form to 
shrunken dehydrated phase when a critical value of a stimulus is reached, e.g. in the case of 
thermosensitive polymers it is a certain temperature – Lower Critical Solution Temperature 
(LCST) or Upper Critical Solution Temperature (UCST). When water is repelled from the 
polymer chains hydrogen bonds are broken (positive enthalpy), but entropy increases as water 
molecules are no longer constrained. Thus, as a straightforward consequence of Gibbs equation: 
 ΔG = ΔH – T  • ΔS (1) 
the transition from soluble extended chains to insoluble shrunken coils is spontaneous when the 
threshold temperature (T > TLCST or T<TUCST) is exceeded (Fig. 1). 
 

 
Fig. 1. Hydrophilic/hydrophobic transition of PNIPAM. The dotted lines in the figure represent hydrogen bonds 

between polymer and water molecules 

 
The phase transition is extended up to several degrees Kelvin and the reported 

LCST/UCST is given either as a temperature range or a chosen point in the middle of the range. 
This does not contradict the above Gibbs Free Energy consideration – simply the ΔH and ΔS 
values vary from molecule to molecule in the system depending on their individual parameters 
(intra- and interchain bonding, molecular mass, chain conformation etc.). The Critical Solution 
Temperature is the most important parameter of thermoresponsive polymers not only from the 
point of view of fundamental research, but also from the standpoint of practical applications. In 
some cases such as drug delivery systems or separation of (bio)catalysts from reaction mixture 
the LCST should be determined very accurately as even 1 [K] is of great importance in these 
processes. 

In general, UCST polymers have attracted only a small fraction of the attention devoted 
to their LCST counterparts, most likely because the UCST transition is usually less drastic (the 
UCST is a wider range of temperature than the sharp LCST of PNIPAM) and very strongly 
dependent on solution pH and salinity in the suspending media [Seuring and Agarwal, 2012]. 
The UCST behaviour rely on hydrogen bonding (HB-UCST polymers) or Coulomb interactions 
(C-UCST polymers) [Seuring and Agarwal, 2012]. In the first case one may mention polymers 
like poly(vinylmethylether), modified poly(vinyl alcohol)-s or poly(hydroxyethyl 
methacrylate) which show both LCST and UCST feature [Longenecker et al., 2011; Van Durme 
et al., 2007]. Unfortunately, the UCST lies outside 273.15 [K] to 373.15 [K] region. Polyacrylic 
acid and its copolymers exhibit UCST only at very high ionic strength (>400 mM NaCl) or low 
pH (pH<4) [Seuring and Agarwal, 2012]. On the other hand, C-UCST macromolecules like 



Conceptual design for innovative, Piotr T. Mitkowski, Waldemar Szaferski 

744 
 

some zwitterionic polymers exhibits UCST behaviour exclusively in pure water and very low 
ionic strength while like-charged C-UCST polymers that require bridging interactions are 
polymeric ionic liquids or function only in the presence of specific multivalent counterions 
Plamper et al., 2007  Yoshimitsu et al., 2012 . 

Another interesting group of smart polymers are the light-sensitive macromolecules. In 
this case the stimulus that triggers a change of the system behaviour is the light energy of 
a given (often strictly defined) weave length. When such macromolecule is excited by 
irradiation it may undergo photodimerization or photolysis depending on its chemical 
properties. An example of photodimerization of cinnamoyl groups is presented in Fig. 2. 
 

 
Fig. 2. Photodimerization of cinnamoyl groups 

 
 

 
Fig. 3. Photolysis of sodium 4-hexylphenylazosulfonate 

The cinnamoyl groups are excited by UV radiation and are photodimerized Murase et 
al., 1997 . The photodimerization can occur both inter- and intramolecularly. The cinnamoly 
group can be incorporated to larger structures, thus enabling the possibility of cross-linking 
between high molecular weight polymer chains. Such carrier  will gain light-sensitivity which 
will be proportional to the molar ratio between light-sensitive and nonsensitive parts of 
macromolecule. The opposite effect may be achieved using photolysis Vesperinas et al., 2007 . 
For example, azosulfonates are photodestructible since they react with UV light in an 
irreversible way. The possible pathways of decomposition of sodium 4-
hexylphenylazosulfonate are presented in Fig. 3 Eastoe et al., 2003 . Such behavior may be 
employed in destabilization of colloids. 

C-CH=CH 

CH=CH-C 

O 

O 

C-CH-CH 

CH-CH-C 

O 

O 
UV 

N 

N 

SO3Na SO Na-    

R 

R 

 

R 

- 

H donor 

H2O 

H2O 
UV 

R 

OH 

R 

XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r.






XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r.



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała , 5-9 września 2016 r.  

745 
 

 
STABILISATION/DESTABILISATION OF COLLOIDS 

One of the goals of today’s chemical engineering is to turn ordinary colloidal suspensions 
into so called “smart nanofluids”. Such system should exhibit enhanced properties (e.g. 
enhanced heat transfer characteristics) and what is more important it should respond (i.e. 
significantly change behaviour) when the external stimuli are applied. For example, Budgin and 
co-workers [Budgin et al., 2012] encapsulated iron oxide nanoparticles using amphiphilic block 
copolymers as well as poly(N-isopropylacrylamide) (pNIPAM) homopolymer. As a result, the 
submicron particles were created which were responsive not only to temperature but also to 
magnetic field. Similar results were obtained by Wang and co-workers [Wang et al., 2013]. 
They synthesized magnetic microspheres which exhibited sensitivity both to temperature and 
pH. Kaiser and co-workers [Kaiser et al., 2006] created magnetic core-shell particles for which 
the thermoresponsive effect can be activated by the application of a high frequency 
electromagnetic field. The grafting techniques were used by Gong and co-workers [Gong et al., 
2012]. They created TiO2-pNIPAM nanoparticles using a low molecular weight polymer of 
narrow molecular weight distribution. The synthesized system could freely switch between 
temperature triggered aggregation and photocatalytic effect. Zhu and co-workers [Zhu et al., 
2004] synthesized Au nanoparticles coated with thiol-terminated pNIPAM exhibiting sharp and 
reversible clear-opaque transition in the temperature range between 25oC and 30oC. These 
authors propose to use such colloidal systems in the “smart” liquid cell windows that block the 
solar heat by turning transparent windows opaque at elevated temperature. 

 
Fig. 4. Demonstration of CuO-water nanofluid destabilisation in response to the temperature change 

Lemanowicz and co-workers [Lemanowicz et al., 2016b] proposed a relatively simple 
synthesis method of a thermoresponsive CuO-water colloidal system using co-polymer of N-
isopropylacrylamide and methacrylic acid. It was proved that it is possible to stabilize 
nanoparticles using high-molecular-weight polymers and simultaneously trigger their stimuli-
responsive behaviour (Fig. 4). The stability of obtained thermosensitive nanofluids was 
satisfactory. Moreover, full reversibility of destabilization was achieved. The synthesized 
colloid exhibited enhanced thermal conductivity at lower temperature and base fluid thermal 
conductivity at higher temperature. The properties of the investigated system give the 
opportunity to use such colloids as “smart fluids” in heat energy storage devices. On one hand, 
it will be easy to rise the fluid temperature up to the critical value due to the enhancement of 
thermal conductivity. On the other hand, it will be hard to lower this temperature due to the lack 
of nanoparticles which are trapped within aggregates. 

Vesperinas and co-workers [Vesperinas et al., 2007] synthesized gold nanoparticles in 
water-in-oil microemulsions doped with photodestructible anionic surfactant 
hexylphenylazosulfonate. The samples were irradiated using 100 W high-pressure white source 
(UV radiation) in quartz cells for 130 minutes at 25oC. After UV treatment a catastrophic phase 
separation was observed. Such approach can be an interesting and potentially useful particle 



Conceptual design for innovative, Piotr T. Mitkowski, Waldemar Szaferski 

746 
 

separation method which may find future applications in solid-state chemistry, catalysis and 
biotechnology. 

 
FLOCCULATION 

The flocculation process using thermosensitive polymers has been intensively studied 
for several years. To date the following issues were dealt with: 

- mechanism of aggregation [Forbes, 2011; Lemanowicz et. al., 2012] 
- reversibility of the process [Kuźnik et al., 2010; Lemanowicz, 2015] 
- selectivity [Forbes et al., 2011] 
- application of dual systems [Sakohara et al., 2011] 
- impact of temperature [Burdukova et al., 2011; Lemanowicz et al., 2015] 
- impact of molecular weight [Burdukova et al., 2010; Franks et al., 2009; Li et al., 2009] 
- impact of molecular structure [Ghimici and Constantin, 2011; Nichifor and Zhu, 2003] 
- impact of dosage [Kuźnik et al., 2010] 
- impact of pH [Deng et al., 1996; Qiu et al., 2005] 
- impact of addition method [Li et al., 2009, Sakohara et al., 2008] 

An extensive review dedicated to this phenomenon was presented by Lemanowicz and 
co-workers [Lemanowicz et al., 2016a]. However, authors of this work would like to draw 
readers attention to a phenomenon which is related to thermosensitive flocculation and may 
prove useful in many industrial applications, i.e. enhanced sediment consolidation (Fig. 5) 
[Franks, 2005; Franks et al., 2009; Mori et al., 2013; O’Shea et al., 2010]. The reversibility of 
the state of aggregation and dispersion can be used to produce both rapid sedimentation and 
enhance sediment consolidation. This approach appears to be more effective than filtration of 
sediment above LCST. The mechanism of this process is obvious. Above the LCST particles 
create a stiff structure of flocs which form the sediment bed. This structure is porous in nature 
which results in a high amount of water trapped in aggregates as well as between them. On the 
other hand, when suspension is cooled below LCST, flocs break up due to repulsive forces 
resulting from steric stabilization. This allows particles to create dense sediment with less 
content of water. 

 
Fig. 5. Mechanism of enhanced sediment consolidation 
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Fig. 6. Mechanism of light-sensitive flocculation 

Finally, it is worth to mention the possibility of using light-sensitive polymers as 
flocculants. In the previous chapter of this work a novel approach to the destabilization of 
colloidal suspension using the effect of photolysis was discussed. In that case the van der Waals 
forces were the process driving force which led to aggregation of submicron particles due to 
the stabilization agent destruction. However, similar effect can be achieved using totally 
opposite mechanism, i.e. photodimerization. An example is presented in Fig. 6. The cinnamoyl 
groups were incorporated into a polyacrylamide chain. The first stage of the flocculation 
process is identical to the classical approach of this phenomenon: the macromolecules are 
introduced to the suspension and they adsorb onto surface of solid particles. At this point an 
aggregation can occur via bridging mechanism depending on the molecular weight of polymer. 
However, the key mechanism of aggregation occurs when the system will be irradiated using 
UV light source. The cinnamoyl groups start to dimerize (Fig. 2) and thus polymer bridges 
between particles are created. Such mechanism implies that the flocculation process is not 
sensitive to the overdose effect. Moreover, it may be successfully used in order to enhance 
standard flocculation. 

 
FLOTATION 

One of the biggest advantages of thermosensitive aggregation is the full reversibility of 
the process and hydrophobization of the treated particles surface. Many authors propose to use 
stimuli-responsive polymers in minerals treatment, e.g. for combined process of flocculation 
and flotation of hematite fines Ng et al., 2015 . It was also proven that PNIPAM assisted 
flotation may be more effective than flotation using dodecyl amine hydrochloride Franks et 
al., 2009 . The pathway of combined flocculation-flotation process is presented in Fig. 7. At 
the first stage a thermosensitive polymer is introduced to the suspension. Next, it adsorbs 
selectively onto desired particles. When the system is heated up above LCST the particles start 
to aggregate. What is important, the transition of macromolecules turns to surface of particles 
into strongly hydrophobic. When such suspension is subjected to flotation process the mixture 
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of minerals is separated. At the end of the process the suspension may be cooled down in order 
to redisperse solid particles. Simultaneously, the enhanced consolidation mechanism may be 
used in order to obtain dense sludge. 
 

 
Fig. 7. Flotation mechanism using thermosensitive polymers 

 
CRYSTALLIZATION 

It is almost impossible to achieve stable and repeatable crystallization process by 
solution cooling in which the nucleation is triggered at exactly the same temperature. Due to 
the stochastic nature of this phenomenon the creation of the first stable nuclei may occur at any 
point of the metastable zone (Fig. 8). This issue could be solved by the application of stimuli-
responsive polymer. The general process pathway is presented in Fig. 9. Line 1 represents the 
boundary between the stable and metastable zone (solubility line) whereas line 2 represents the 
boundary between metastable and labile zone of salt solution (supersolubility line). On the other 
hand, line 3 separates two zones in which polymer is hydrophilic (1 phase) or hydrophobic (2 
phases). It has to be emphasized that the position of line 1 depends only on the temperature and 
salt properties. Line 2 is determined by the metastable zone width. Finally, line 3 is a function 
of both temperature and salt concentration. However its location can be altered (which is 
depicted by the arrow) by tuning the properties of polymer or pH of the solution. 

 
Fig. 8. Crystallization by cooling presented on concentration vs. temperature graph 
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Fig. 9. Theoretical representation of the crystallization process in the presence of stimuli-responsive polymer: 1. 
stable zone boundary, 2. metastable zone boundary, 3. polymer phase transition threshold, 4. impact of polymer 

properties onto phase transition phenomenon, 5. crystallization by cooling, 6. nucleation point 

The classical crystallization by cooling process is presented in Fig. 8. The temperature 
of solution is decreased as long as the system reaches the metastable zone. The nucleation may 
occur spontaneously at any point after crossing the solubility line. On the other hand, the 
polymer phase transition conditions are well defined. Therefore, if a salt solution is cooled in 
the presence of such polymer (Fig. 3, arrow 5), it will achieve the state at which polymer 
changes from hydrophilic into hydrophobic (Fig. 3, point 6). The presence of hydrophobic 
particles will induce nuclei formation and subsequent crystallization. The salt concentration 
will decrease instantaneously and thus the polymer will return to its hydrophilic form. 

Concluding, the application of stimuli-responsive polymers will create new possibilities 
for the crystallization. Such approach will enable one to eliminate the stochastic nature of this 
phenomenon. This in turn will enhance the control of the process, decrease the cost of 
production and shorten the overall time of crystallization. The impact on the environment is 
also an important matter. The polymer which takes part in the process may be reused in 
subsequent charges. However, many questions arise resulting from this novel approach. What 
is the impact of the polymer presence onto the crystals habit, particle size distribution etc? What 
are the possibilities of the process control? These issues have to be dealt with on the 
experimental way. 
 

Table 1. Poly(acrylic acid) UCST determination. 

Polymer concentration [% w/w] pH Salt concentration [M] UCST [K] 
1 2.40 2.50 324.3 
1 2.29 2.00 301.7 
1 2.42 2.00 315.7 
1 2.42 1.50 308.0 

0.1 3.11 0.43 309.0 
0.01 3.88 0.55 310.0 

 
Some trial experiments were already done using poly(acrylic acid) (240 kDa, Avantor 

Performance Materials Poland S.A.) as the stimuli-responsive polymer and KCl (analytical 
grade purity) solution in reverse osmosis (RO) water. The polymer was received in the form of 
water solution (25% w/w). In the first step, the impact of salinity and pH was determined using 
UV-Vis spectrophotometer (Table 1). A series of samples was prepared with different polymer 
concentration. The UCST was determined on the basis of transmittance measurement with a 
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constant cooling rate equal to 1 K/min. Next, small scale crystallization experiments were 
performed. The process run in a small thermostated vessel which was mixed with the use of 
magnetic stirrer. The nucleation point was determined via naked eye observation. It was proven 
that the process was repeatable. On the basis of received results a patent application was made 
[Bogacz et al., 2015]. 

 
CONCLUSIONS 

In this paper the future perspectives for application of stimuli-responsive polymers in 
chemical engineering are discussed. As it was shown some of the concepts were 
comprehensively investigated and may be used in industrial practice with no major issues. This 
concerns the application of thermosensitive polymers as flocculants, especially in the case of 
macromolecules possessing Lower Critical Solution Temperature. On the other hand, light-
sensitive polymers seems to be an attractive alternative, especially in the case of minerals 
processing when the free solar energy is taken under consideration. Another interesting field of 
application is the functionalization of colloidal systems. Such “smart nanofluids” may be used 
as intelligent heat transfer medium or as stimuli-responsive photocatalytic system. However, a 
lot of research has to be done in order to fully understand the discussed phenomena and to 
efficiently use them in practice. 
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STRESZCZENIE 

Optymalizowano proces mieszania wysokoenergetycznego w młynie planetarno-
kulowym, stanowiącym nowoczesną metodę mechanochemicznej poprawy sypkości 
materiałów proszkowych. W badaniach stosowano silnie kohezyjną skrobię ziemniaczaną, 
którą domieszkowano nanocząstkami Aerosilu. Analizowano wpływ głównych 
parametrów procesu (czasu mieszania, prędkości obrotowej oraz ilości dodanego Aerosilu) 
na wskaźniki sypkości proszku (kąt nasypu, ściśliwość) stosując Metodę Powierzchni 
Odpowiedzi (RSM) w oparciu o Centralny Rotalny Plan Kompozycyjny (CCRD). Do 
wyznaczenia równań regresji drugiego stopnia opisujących zależność zmiennych 
wyjściowych od zmiennych wejściowych niezbędne było przeprowadzenie 20 
doświadczeń. Uzyskane wyniki przedstawiono na wykresach powierzchniowych. 
Zaproponowana metoda wysokoenergetycznego mieszania w połączeniu z Metodą 
Powierzchni Odpowiedzi stanowią efektywne narzędzia poprawy sypkości materiałów 
proszkowych i optymalizacji parametrów procesu mieszania. 
 
Słowa kluczowe: zdolność płynięcia, materiał kohezyjny, młyn planetarno-kulowy, metoda 
powierzchni odpowiedzi 
 

WPROWADZENIE 

Materiały proszkowe (MP) o wysokim stopniu rozdrobnienia (dp < 100 µm) znajdują 
zastosowanie jako komponenty wysoko przetworzonych wyrobów przemysłu 
farmaceutycznego (leki o kontrolowanym działaniu), spożywczego (funkcjonalizowane 
artykuły żywnościowe) i chemicznego (fine chemicals). Operowanie takimi materiałami 
z reguły napotyka jednak na trudności związane z ich kohezyjnym charakterem przejawiającym 
się w tendencji do zbrylania, adhezji do elementów aparatury, słabej kompakcji, trudności 
wypełniania form itp. Efektywnym środkiem zaradczym pozwalającym uniknąć występowania 
wymienionych trudności jest osłabienie oddziaływań kohezyjnych wiążących cząstki złoża i 
uzyskanie w ten sposób lepszej sypkości (zdolności płynięcia) MP (Jürgen i in., 2005). 

Do klasycznych metod poprawy sypkości złoża MP o wysokim rozdrobnieniu należą 
granulacja oraz domieszkowanie złoża substancjami poślizgowymi. Metody te obarczone są 
jednak istotnymi wadami. W przypadku granulacji obserwuje się np. występowanie szerokiego 
rozkładu wielkości granul, co wymusza konieczność stosowania dodatkowych operacji, np. 
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przesiewania (Gluba, 2012). Domieszkowanie substancjami poślizgowymi zmniejsza 
oddziaływania między ziarnami materiałów proszkowych i poprawia sypkość, jednakże ze 
względu na trudności z równomiernym rozproszeniem w złożu dodatków poślizgowych (z 
reguły cechujących się silną tendencją do aglomeracji), zazwyczaj trudno jest uzyskać 
mieszaniny o zadowalającej jednorodności (Zhou i in., 2011). 

Metodą poprawy sypkości, na którą zwrócona jest obecnie uwaga badaczy, jest tzw. 
suche powlekanie (dry coating). Jest to proces nanoszenia cząstek (modyfikatora) o wielkości 
mikronowej lub nanometrycznej na powierzchnię większych cząstek (nośnika) przy 
wykorzystaniu energii mechanicznej (McCormick i in., 1998). Suche powlekanie jest odmianą 
metody domieszkowania, lecz o innym mechanizmie. Środki poślizgowe polepszają sypkość 
MP na zasadzie zmniejszania tarcia mechanicznego między cząstkami nośnika. Mechanizm 
suchego powlekania polega natomiast na redukcji oddziaływań van der Waalsa w powstałej po 
dodaniu modyfikatora mieszaninie na zasadzie zmiany konfiguracji kontaktu typu nośnik-
nośnik na modyfikator-modyfikator. Ze względu na istotną i aktywną rolę, jaką w procesie 
powlekania spełniają cząstki modyfikatora, dla procesu mieszania obu składników: nośnika 
i modyfikatora zaproponowano nazwę mieszania interaktywnego (Opaliński, 2014). 

W wyniku suchego powlekania tworzone są cząstki o charakterze kompozytu, cechujące 
się nowymi właściwościami, np. lepszą zwilżalnością, czy zwiększoną rozpuszczalnością, a 
złoże tak otrzymanego MP wyróżnia się dobrą sypkością. Proces suchego powlekania wymaga 
dostarczenia znacznej ilości energii mechanicznej i jest prowadzony najczęściej metodą 
mieszania wysokoenergetycznego (Pfeffer i in., 2001), a stosunkowo prostym urządzeniem do 
jego realizacji jest młyn planetarno-kulowy. 

Suche powlekanie jest procesem wieloparametrycznym, w którym istotnymi 
parametrami (np. mieszania w młynie planetarno-kulowym) są: liczba obrotów i czas 
mieszania, wielkość i masa kul, rodzaj, rozdrobnienie i udział masowy modyfikatora oraz 
rodzaj i udział środków pomocniczych, np. alkoholu izopropylowego. Ważnymi dla przebiegu 
procesu są nie tylko rodzaj i liczba parametrów, lecz także wzajemne powiązania między nimi, 
np. pomiędzy liczbą obrotów i czasem mieszania. Z tego powodu efektywny i ekonomiczny 
sposób realizacji suchego powlekania wymaga zastosowania procedury optymalizacyjnej 
procesu obejmującej identyfikację parametrów istotnych oraz ustalenie ich wartości 
liczbowych optymalnych z punktu widzenia celu badań, tj. poprawy sypkości MP. 

Celem niniejszej pracy była optymalizacja parametrów procesu suchego powlekania, 
jako metody poprawy sypkości w odniesieniu do skrobi ziemniaczanej domieszkowanej 
nanocząstkami krzemionki. Za kryterium optymalizacji przyjęto liczbowe wartości 
wskaźników Carra: kąta nasypu i ściśliwości, których obniżenie w rezultacie przebiegu procesu 
powlekania stanowi ilościową miarę poprawy sypkości badanego materiału. 

Skrobia jest ważnym środkiem pomocniczym w syntezie stałej postaci leku. Jest 
materiałem silnie kohezyjnym, co znacznie utrudnia proces jej przetwórstwa. Utrudnienia 
zaznaczają się w szczególności na etapie mieszania z innymi składnikami leku oraz napełniania 
form tabletkarek. Niedostatecznie wymieszana masa tabletkowa oraz nierównomierne 
wypełnianie form skutkuje znacznym rozrzutem zawartości substancji leczniczej oraz istotnym 
odstępstwem masy wytwarzanych tabletek od wartości normatywnych, co może być powodem 
dyskwalifikacji produktu. Proponowana metoda obniżenia kohezyjności i poprawy sypkości 
skrobi może w znacznym stopniu zmniejszyć wymienione trudności przetwórstwa i z powodu 
fizjologicznej obojętności materiału, jakim jest krzemionka, nie pogorszyć jakości produktu. 

MATERIAŁY I APARATURA 

W badaniach zastosowano rozpuszczalną skrobię ziemniaczaną (CHEMPUR, cz. d. a.) 
jako przykład kohezyjnego materiału proszkowego o małej zdolności płynięcia. Skrobię 
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domieszkowano krzemionką płomieniową (Aerosil®200, EVONIK) o rozmiarze ziaren ok. 
12 nm. Wybrane właściwości fizyczne i rozkład rozmiarów ziaren przedstawiono w Tabeli 1. 

Tabela 1. Rozkład wielkości ziaren i wybrane właściwości fizyczne skrobi ziemniaczanej 

d50, 
μm 

d10, 
μm 

d90, 
μm 50

1090

d
dd

d n


  

 

kąt nasypu, 
deg 

gęstość 
usypowa, 

kg/m3 

gęstość 
upakowana, 

kg/m3 

ściśliwość, 
% 

35,498 16,101 63,074 1,323 50 666 858 22,4 

Skład granulometryczny skrobi przed i po modyfikacji mierzono za pomocą analizatora 
laserowego MALVERN MASTERSIZER 2000E. W celu rozbicia aglomeratów pomiary 
poprzedzono działaniem ultradźwięków przez 60 s. 

Proces mieszania wysokoenergetycznego prowadzono w młynie planetarno-kulowym 
(FRITSCH Mono PULVERISETTE 6) o pojemności naczynia 500 ml, wypełnionym kulkami 
o średnicy 5 mm. Zarówno naczynie jak i kulki wykonane zostały z tlenku cyrkonu. W trakcie 
pracy młyna naczynie przymocowane do wirującej tarczy obraca się wokół osi centralnej wraz 
z tarczą i jednocześnie wokół własnej osi, dzięki czemu możliwe jest wytworzenie bardzo dużej 
energii. W stosowanym typie młyna stosunek prędkości  obrotowej tarczy do prędkości 
obrotowej naczynia wynosi -1,82 (znak „minus”  oznacza przeciwny zwrot). 
Przed rozpoczęciem eksperymentów skrobię ziemniaczaną suszono do wilgotności ok. 3%, 
ponieważ wilgoć zawarta w materiałach proszkowych wpływa na znaczne obniżenie 
wydajności mieszania wysokoenergetycznego poprzez oklejenie proszkiem ścian naczynia 
i kulek lub powoduje całkowite ubicie proszku już na początku mieszania. Następnie próbki 
skrobi, przed umieszczeniem w naczyniu mielącym, wstępnie mieszano z odpowiednią ilością 
Aerosilu. 

Jako wskaźniki sypkości proszku Carra wybrano kąt nasypu, czyli kąt nachylenia 
zbocza stożka, jaki tworzy się podczas swobodnego wysypu materiału oraz ściśliwość, 
obliczoną na podstawie wartości gęstości usypowej (ρus) i upakowanej mierzonej (ρup) po 180 
wstrząsach zgodnie z Równaniem 1. 

%100



up

usupCI



     (1) 

Zarówno kąt nasypu, jak i ściśliwość mierzone były przy pomocy testera proszków 
firmy Hosokawa (POWDER TESTER PT-S). Celem pracy było uzyskanie jak najmniejszych 
wartości ww. wskaźników, tj. jak najlepszej sypkości proszku (Jallo i in., 2012). 

METODYKA BADAŃ 

Metoda powierzchni odpowiedzi (Response Surface Methodology) jest zbiorem 
matematycznych i statystycznych technik, mających na celu dopasowanie danych 
doświadczalnych do funkcji wielomianowej i ocenę adekwatności tego dopasowania. Przed 
rozpoczęciem doświadczeń konieczne było przygotowanie odpowiedniego planu zgodnie 
z metodą planowania eksperymentów (Design of Experiments). W niniejszej pracy 
wykorzystano Centralny Rotalny Plan Kompozycyjny (Central Composite Rotatable Design) 
ze względu na jego elastyczność, uniwersalność, rotalność i sekwencyjny charakter. 
W wybranym planie liczba doświadczeń wynosi N=2k+2k+n, gdzie k określa liczbę zmiennych 
wejściowych procesu, 2k liczbę układów planu dwupoziomowego, 2k liczbę doświadczeń w 
tzw. punktach gwiezdnych planu, n liczbę powtórzeń w centrum planu. Ramię gwiezdne α 
określa odległość od centrum planu pozwalającą na uzyskanie rotalności planu i jest liczone 
następująco: α=2k/4 (Myers i in., 2009; StatSoft, 1984-2011). 
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Mieszanie wysokoenergetyczne w młynie planetarno-kulowym, jak już zaznaczono, jest 
procesem wieloparametrycznym, dlatego konieczne było przeprowadzenie doświadczeń 
wstępnych w celu określenia zmiennych mających największy wpływ na poprawę sypkości 
skrobi ziemniaczanej, a także zakresów tych zmiennych tak, aby możliwe było 
przeprowadzenie eksperymentu. Zdecydowano, że największy wpływ na zmienne wyjściowe, 
tj. kąt nasypu oraz ściśliwość, ma prędkość obrotowa młyna, czas mieszania i ilość dodanego 
Aerosilu jako substancji poślizgowej. Pozostałe parametry procesu, jak objętość naczynia, 
średnica kulek oraz stosunek masowy kulek i proszku (8:1), pozostawiono bez zmian. 

Przed planowaniem eksperymentu przyjęto, że zależności pomiędzy zmiennymi 
wyjściowymi (zależnymi) a wejściowymi (niezależnymi) można opisać funkcją drugiego 
stopnia z interakcjami. W przypadku trzech zmiennych wejściowych konieczne było 
przeprowadzenie 20 doświadczeń zgodnie z Centralnym Rotalnym Planem Kompozycyjnym, 
w tym 6 doświadczeń w punktach gwiezdnych oraz 6 powtórzeń w centrum planu (Polański, 
1984). 

Podczas wykonywania doświadczeń wstępnych okazało się, że konieczne jest mieszanie 
przy prędkości nie niższej niż 200 min-1, ponieważ mniejsze prędkości są niewystarczające do 
rozbicia aglomeratów Aerosilu, natomiast jako prędkość maksymalną przyjęto 340 min-1, aby 
uniknąć nadmiernego mielenia skrobi i zachować wysoką wydajność procesu (powyżej 95%), 
czyli stosunek masy próbki przed i po mieszaniu. Ilość Aerosilu, również została dobrana 
eksperymentalnie tak, aby uzyskać jak najlepszą sypkość proszku i zawierała się w przedziale 
0,5–2,5% wag. Natomiast czas mieszania zmieniano w zakresie 2–22 min. 

Każdą ze zmiennych niezależnych, tj. prędkość obrotową młyna (x1, min-1), czas 
mieszania (x2, min), ilość dodanego Aerosilu (x3, % wag.) analizowano na pięciu kodowanych 
poziomach: ±α, 0, ±1, odpowiadających ich wartościom rzeczywistym. W Tabeli 2 
przedstawiono kodowane i rzeczywiste wartości zmiennych wejściowych. 

Tabela 2. Poziomy zmiennych niezależnych 

zmienna symbol -α -1 0 +1 +α kodowana rzeczywista 
prędkość obrotowa, min-1 x1 z1 200 230 270 310 340 

czas mieszania, min x2 z2 2 6 12 18 22 
ilość Aerosilu, % wag. x3 z3 0,5 0,9 1,5 2,1 2,5 

Eksperyment przeprowadzono zgodnie z planem przedstawionym w Tabeli 3, który 
został utworzony przy pomocy programu Statistica 12 (StatSoft). Oprogramowanie to 
posłużyło również do utworzenia równań regresji drugiego stopnia z interakcjami (zgodnie 
z Równaniem 2), opisujących zależność pomiędzy zmiennymi wyjściowymi i wejściowymi, 
a także do analizy statystycznej wyników – analiza wariancji (ANOVA). 

322331132112
2
333

2
222

2
1113322110 xxbxxbxxbxbxbxbxbxbxbby   (2) 

gdzie bi – współczynniki równania regresji. 
Następnie, korzystając z oprogramowania MATLAB 7.11.0, wyznaczono optymalne wartości 
zmiennych wejściowych, dla których możliwe jest uzyskanie jak najmniejszych wartości kąta 
nasypu i ściśliwości. 
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Tabela 3. Macierz planu eksperymentu z wynikami 

 
nr 

doświadczenia 
macierz planu 

kąt 
nasypu, 

deg 

ściśliwość, 
% 

x1 x2 x3 y1 y2 

jądro 
planu 

1 -1 -1 -1 39,1 36,3 
2 -1 -1 1 38,3 36,0 
3 -1 1 -1 41,4 44,1 
4 -1 1 1 38,5 43,3 
5 1 -1 -1 36,9 42,8 
6 1 -1 1 38,3 41,8 
7 1 1 -1 45,2 45,9 
8 1 1 1 48,4 44,1 

punkty 
gwiezdne 

9 -1,682 0 0 34,4 38,6 
10 1,682 0 0 42,5 44,3 
11 0 -1,682 0 39,2 31,0 
12 0 1,682 0 45,6 43,2 
13 0 0 -1,682 42,3 45,2 
14 0 0 1,682 41,2 43,8 

środek 
planu 

15 0 0 0 41,9 45,0 
16 0 0 0 42,7 45,7 
17 0 0 0 42,9 45,6 
18 0 0 0 42,8 45,1 
19 0 0 0 43,0 46,1 
20 0 0 0 43,3 46,2 

WYNIKI 

Zależność pomiędzy prędkością obrotową młyna, czasem mieszania i ilością dodanego 
Aerosilu a kątem nasypu i ściśliwością opisano równaniem wielomianowym drugiego stopnia 
z interakcjami dla kodowanych poziomów zmiennych, co ułatwiło analizę adekwatności 
modelu oraz ocenę istotności wpływu poszczególnych zmiennych wejściowych na zmienne 
wyjściowe. Współczynniki niemające istotnego wpływu na końcową wartość zmiennych 
wyjściowych zostały usunięte, a model przeliczono ponownie. Poniżej przedstawiono równanie 
regresji w zmiennych kodowanych dla kąta nasypu (y1) uwzględniające jedynie współczynniki 
istotne (tj. dla p<0,05): 

3121
2
3

2
1211 04,199,1344,051,132,284,17,42 xxxxxxxxy    (3) 

które następnie przeliczono dla rzeczywistych poziomów zmiennych: 

3121
32

3
2
1

4
211 0181,01028,864,11058,985,1437,06,13 zzzzzzzzy    (4) 

Natomiast wpływ zmiennych wejściowych na zmiany ściśliwości (y2) opisuje analogiczne 
równanie dla zmiennych kodowanych: 

21
2
2

2
13212 21,177,223,1458,000,379,14,45 xxxxxxxy    (5) 

oraz rzeczywistych: 

21
32

2
2
1

4
3212 1005,50770,01071,7763,071,3522,02,55 zzzzzzzy    (6) 

Przeprowadzenie analizy wariancji (ANOVA) pokazało, że istotny wpływ zarówno na 
wartość kąta nasypu jak i ściśliwości mają wszystkie zmienne w badanych zakresach, a także, 
że utworzone modele są adekwatne (lack of fit test, p>0,05). 

Na Rysunku 1 można zaobserwować dobre dopasowanie wartości eksperymentalnych 
i obliczonych dotyczących analizowanych wielkości. Współczynnik determinacji R2 dla 
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modelu opisującego zmiany kąta nasypu wynosi 0,957 (Rys. 1a), natomiast dla modelu 
opisującego zmiany ściśliwości 0,970 (Rys. 1b). 

a)       b) 

 

Rysunek 1. Zależność pomiędzy obserwowanymi a aproksymowanymi wartościami: a) kąta nasypu wg Równ. 3; 
b) ściśliwości wg Równ. 5 

Na Rysunku 2 przedstawiono wpływ prędkości mieszania, czasu mieszania oraz ilości 
dodanego Aerosilu na kąt nasypu oraz ściśliwość skrobi ziemniaczanej (zmienne 
nieuwzględnione na wykresie przyjmują wartość centralną). Z wykresów wynika, że 
najkorzystniejsze, tj. najmniejsze wartości kąta nasypu i ściśliwości można uzyskać dla 
najmniejszych lub największych wartości wielkości wejściowych. Do podobnego wniosku 
prowadzi również minimalizacja funkcji odpowiedzi (Równanie 3 i 5). Optymalizacja procesu 
jest skomplikowana ze względu na istnienie kilku optimów lokalnych, a rozwiązanie 
matematyczne jest niejednoznaczne, ponieważ dla różnych wartości punktów startowych, 
otrzymuje się różne minima lokalne. Minima te uzyskuje się dla kombinacji wartości wielkości 
wejściowych na najniższym lub najwyższym poziomie. 
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a)       b) 

 
c)       d) 

 
e)       f) 

 
Rysunek 2. Wpływ zmiennych wejściowych na wartość kąta nasypu i ściśliwości 
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W Tabeli 4 przedstawiono zmiany wartości kąta nasypu i ściśliwości dla wszystkich 
możliwych kombinacji zmiennych na poziomach gwiezdnych (obliczone dla zmiennych 
kodowanych na podstawie Równań 3 i 5). Analiza danych w tabeli prowadzi do wniosku, że 
najkorzystniejsze jest prowadzenie procesu mieszania interaktywnego z jak najmniejszą 
prędkością obrotową młyna, w jak najkrótszym czasie, przy jak największym dodatku Aerosilu, 
co pozwala na zmniejszenie kąta nasypu od wartości 50º do 33,1º przy zachowaniu ściśliwości 
na poziomie zbliżonym do wyjściowego, tj. 21,8% (pierwotnie 22,4%). Możliwe jest również 
uzyskanie nieco niższych wartości kąta nasypu, jednak kosztem zwiększenia ściśliwości skrobi, 
np. dla prędkości 340 min-1, czasu mieszania 2 min i dodatku Aerosilu 0,5% wag. Zwiększenie 
ściśliwości najprawdopodobniej spowodowane jest mieleniem proszku przy stosowaniu 
wyższych prędkości obrotowych młyna i/lub dłuższego czasu mieszania. 

Tabela 4. Zmiany wartości kąta nasypu i ściśliwości dla zmiennych wejściowych na poziomach gwiezdnych 
prędkość obrotowa, 

min-1 
czas mieszania, 

min 
ilość Aerosilu, 

% wag. 
kąt nasypu, deg ściśliwość, % 

340 22 2,5 53,0 37,9 
200 2 0,5 39,0 23,4 
200 22 2,5 29,7 38,8 
200 2 2,5 33,1 21,8 
200 22 0,5 35,6 40,3 
340 2 0,5 28,1 36,2 
340 22 0,5 47,1 39,5 
340 2 2,5 34,0 34,7 

Dla potwierdzenia, na Rysunku 3 przedstawiono rozkład wielkości ziaren skrobi ziemniaczanej 
przed i po mieszaniu przez 12 min z prędkością 200 min-1 i 340 min-1. Zwiększanie prędkości 
obrotowej powodowało mielenie materiału, co prawdopodobnie miało niekorzystny wpływ na 
sypkość (por. Tabela 3, dośw. nr 9 i 10). 

 
Rysunek 3. Rozkład wielkości ziaren skrobi przed i po interaktywnym mieszaniu 

W przypadku skrobi ziemniaczanej niemożliwe jest porównywanie zmian ściśliwości proszku 
przed i po mieszaniu interaktywnym, ponieważ wartość ściśliwości wyjściowej skrobi (22,4%) 
świadczy o dość dobrej sypkości, co jest sprzeczne z wartością kąta nasypu (50º) oraz 
obserwacjami wizualnymi. 

WNIOSKI 

 Interaktywne mieszanie wysokoenergetyczne jest skuteczną metodą poprawy sypkości 
kohezyjnych MP o wysokim rozdrobnieniu. Prostej konstrukcji urządzenie do mieszania, 
jakim jest młyn planetarno-kulowy, umiarkowane parametry jego pracy i niewielki udział 
nieaktywnego chemicznie i farmakologicznie modyfikatora sprawiają, że jest to metoda 
konkurencyjna w stosunku do tradycyjnych metod poprawy zdolności przetwórczych MP, 
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tj. granulacji i domieszkowania substancjami poślizgowymi. Niepowiększanie rozmiaru 
końcowego ziaren oraz uzyskanie doskonałej jednorodności powstałej w wyniku procesu 
mieszaniny, dodatkowo uzasadniają efektywność i celowość stosowania proponowanej 
metody.  

 Przeprowadzenie doświadczeń zgodnie z Metodą Planowania Eksperymentów w oparciu 
o Centralny Rotalny Plan Kompozycyjny umożliwiło identyfikację istotnych zmiennych 
procesu, tj. ilościową ocenę wpływu prędkości obrotowej młyna, czasu mieszania oraz 
ilości dodanego modyfikatora na zmienne wyjściowe procesu. Analiza wykazała istotność 
wszystkich zmiennych wejściowych. Zgodność danych doświadczalnych z wartościami 
obliczonymi na podstawie uzyskanych równań regresji potwierdzono wysokimi 
wartościami współczynnika determinacji (R2 ≥ 0,957).  

 Optymalizacja procesu wykazała istnienie kilku optimów lokalnych funkcji odpowiedzi, 
które występowały dla różnych kombinacji minimalnych i maksymalnych wartości 
zmiennych wejściowych. Z tego powodu konieczne było porównanie wartości kąta nasypu 
i ściśliwości dla uzyskanych minimów lokalnych. Dzięki temu otrzymano optymalne 
wartości zmiennych wejściowych pozwalające uzyskać jak najlepszą sypkość skrobi 
ziemniaczanej, tj. kąt nasypu 33,1º i ściśliwość 21,8% przy prędkości obrotowej 200 min-1, 
czasie mieszania 2 min oraz dodatku Aerosilu 2,5% wag. 
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STRESZCZENIE 

Praca dotyczy zagadnienia modelowania matematycznego skraplacza wykorzystywanego w sekcji 
skraplania oparów z reaktora pirolitycznego. W pracy przedstawiony zostanie model matematyczny 
skraplacza olejów pirolitycznych, który posłuży do symulacji pracy urządzenia. Przy pomocy 
modelu podane zostaną główne wymiary skraplacza oraz parametry jego pracy zapewniające 
skroplenie olejów z reaktora pirolitycznego.   

 

ABSTRACT 

The aim of this study is to present a mathematical model of the heat exchanger used in the 
condensation of vapor during pyrolysis of tires. The study will be presented simulations of condenser 
and heat exchanger energy analysis. Based on the mathematical model are given main dimensions 
of the condenser and working conditions. Simulations condenser will be used to build a pilot-scale 
waste tire pyrolysis reactor in condensation section. 
 
Słowa kluczowe: skraplacz, olej pirolityczny, wymiana ciepła, piroliza  

 

WPROWADZENIE 

Transport drogowy każdego roku dostarcza ogromna ilość odpadów gumowych głównie w 
postaci zużytych opon samochodowych. Szacuję się, że każdego roku na świecie produkuje się 
1.5 miliarda opon samochodowych (Williams, 2013). Z danych zamieszczonych przez 
Centralną Ewidencje Pojazdów i Kierowców* wynika, że w 2015 roku w Polsce 
zarejestrowanych było ponad półtora miliona pojazdów, co daje pojęcie o rozmiarze problemu. 
Do roku 2015 w Polsce większość zużytych opon była utylizowana w piecach cementowni. Od 
bieżącego roku zgodnie z dyrektywami unijnymi należy odpady gumowe poddać recyklingowi, 
ponieważ są one źródłem cennych substancji jak benzen, toluen, limonen i wiele innych. 
Substancje te powinny być odzyskane z odpadów w możliwie największym stopniu. Wobec 
czego spalanie zużytych opon jest nie tylko zakazane ale wręcz nieopłacalne. W związku z tym 
należy rozwiązać problemem utylizacji i recyklingu zużytych opon samochodowych 
zważywszy, że każdego roku rośnie liczba samochodów osobowych zarejestrowanych w 
naszym kraju. Przekłada się to na setki tysięcy ton odpadów gumowych, które stanowią 

 __________  
* http://www.cepik.gov.pl/statystyki 
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potencjalną zagrożenie ekologiczne. Najlepszą metodą utylizacji jest proces pirolizy opon w 
atmosferze gazu obojętnego. Proces recyklingu powinien się składać z kilku etapów, w celu 
lepszego stopnia odzysku. I tak opony powinny być poddane mieleniu aby wydobyć z nich 
metal. Następnie zmielone odpady gumowe powinny być poddawane procesowi pirolizy w 
atmosferze np. azotu. Z danych literaturowych ( Martinez, 2013) wynika, że produkty pirolizy 
można podzielić na trzy grupy. Pierwszą grupę stanowi ciało stałe tzw. karbonizat, którego 
głównym składnikiem jest węgiel i tlenki wapnia, magnezu oraz niewielkich ilości substancji 
używanych podczas procesu wulkanizacji. Drugą grupę związku stanowią oleje pirolityczne, 
które zawierają kilkaset różnych związków chemicznych (Williams, 2013). Do ostatniej grupy 
można zaliczyć substancje niekondensujące – gazy. Z przeprowadzonych badań nad procesem 
pirolizy w skali laboratoryjnej wynika, że są to głównie metan, wodór oraz dwutlenek węgla. 
Stosunek fazy stałej do fazy płynnej wynosi 40% do 60% i może się zmieniać w zależności od 
wielu czynników z których najważniejsze to szybkość ogrzewania pieca, temperatura procesu 
pirolizy, rodzaju materiału wsadowego użytego do procesu oraz sposobu prowadzenia reakcji 
rozpadu elastomerów (Martinez, 2013,Williams, 2013). 
 

 

PIROLIZA ZUŻYTYCH OPON SAMOCHODOWYCH 

Opłacalność całego przedsięwzięcia zależy od dwóch kluczowych zagadnień. Pierwszy 
dotyczy stopnia recyklingu zużytych opon a drugi zdolności przerobowej całej instalacji 
przemysłowej. Podczas pirolizy powstają odpady stałe czyli karbonizat. Stanowi on według 
różnych szacunków od 30% do 60% masy materiału wsadowego (Martinez, 2013, Williams, 
2013). Wobec czego powstanie problem z zagospodarowaniem dużych ilość tego odpadu. 
Jedną z możliwości jest stosowanie karbonizatu jako dodatku do kruszywa pod budowę dróg 
lub mieszanie go z cementem przy pracach budowlanych. Istnieje jeszcze możliwość 
zagospodarowania karbonizatu poprzez aktywacje adsorpcyjną tego odpadu, dzięki rozwinięciu 
powierzchni między fazowej karbonizat mógłby stanowić cenny produkt. Aktywacja 
powierzchni międzyfazowej pozwoliłaby na zbyt tego odpadu. Analiza gazów powstałych 
podczas reakcji rozpadu gumy prowadzi do wniosku, że możliwe jest wykorzystanie ich do 
ogrzewania pieca pirolitycznego. Takie postępowania zimniejsza koszty ogrzewania pieca. 
Możliwe jest też zagospodarowanie gazów pirolitycznych poprzez ich sprzedaż jako paliwo. 
Wymaga to jednak wstępnego ich oczyszczenia. Ostatnia grupą są pary związków chemicznych 
z których większość może być skroplona. I to ta faza stanowi o stopniu recyklingu całego 
procesu. Skoro oleje pirolityczne są źródłem cennych związków to należy te związki rozdzielić. 
I tu w pierwszej kolejności należy oleje rozdzielić od gazów niekondensujących.  

 
SKRAPLACZ OPARÓW 

Celem opracowania modelu matematycznego skraplacza oparów jest zaprojektowanie ww. 
urządzenia do pracy ciągłej w sekcji skraplania oparów z wielkolaboratoryjnego reaktora. W 
oparciu o badania przeprowadzone na tymże reaktorze nakreślone zostaną podstawowe 
problemy tego przedsięwzięcia. Wyniki tej pracy posłużą do sformułowania głównych założeń 
projektowych reaktora przemysłowego do ciągłej pirolizy opon. Instalacja do ciągłego 
przetwarzania odpadów gumowych jest częścią grantu NCBiR a ta praca jest niewielkim 
wkładem autora w całe przedsięwzięcie.  

Skraplacz będzie pracował z reaktorem wielkolaboratoryjnym, w którym za pomocą 
podajnika ślimakowego zmielone opony przesuwają się od wlotu do wylotu. Reaktor ma 
objętość około 70 litrów i może pomieścić około 30 kilogramów (przy porowatości wypełnienia 
równej ε=0.6 gęstości opon równej ρ=1200 [kg/m3]) zmielonych opon. Czas przebywania 
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materiału wsadowego w reaktorze wynosi około 2 godzin. Z uwagi na koszty wykonania 
skraplacza zdecydowano si  na prost  konstrukcj  wymiennika typu rura w rurze. Zało ono, e 
gazy wraz z oparami olejowymi b d  poruszały si  w rurze wewn trznej a woda chłodz ca 
b dzie poruszała si  przeciwpr dowo w przestrzeni mi dzy rurkowej. Schemat skraplacza 
zamieszczony został na Rysunku 1. Z badań do wiadczalnych wynika, e k t nachylenia rury 
ma wpływ na intensyfikacje warunk w wnikania ciepła po stronie kondensatu. Najwi ksze 
intensyfikacje uzyskuj  si  dla nachylenia około 20 stopni od poziomu (Wi niewski, 2000). 
Wobec czego postanowiono, e skraplacz w sekcji skraplania opar w reaktora 
wielkolaboratoryjnego b dzie nachylony pod k tem 20 stopni do poziomu.  

 

 

Rysunek 43. Schemat skraplacza opar w pirolitycznych 
Do budowy wybrano rury wykonane ze stali konstrukcyjnej SS-316L, kt r  cechuj  si  du  
wytrzymało ci  termiczna i ci nieniow  a ponadto jest odporna chemicznie. Ograniczenie, co 
do maksymalnej rednicy rury zewn trznej wymusiło wyb r rury zewn trznej o rednicy 2 cali. 
I tak  rur  wykonan  ze stali SS-316L zastosowano do symulacji numerycznych. W tabeli 1 
zestawiono wymiary rur wykonanych z ww. stali konstrukcyjnej, kt re planowane były do 
budowy skraplacza. Symulacje numeryczne modelu skraplacza miały odpowiedzie  na jedno 
pytanie: jaka wybra  rednic  rury wewn trzne aby zapewni  odpowiedni poziom rozdziału 
obu faz  Dalsze projektowanie polegało na znalezieniu odpowiedzi na to pytanie. Z teorii 
wymiany ciepła ww. układach wynika, e zwi kszanie rednicy rury wewn trznej prowadzi do 
dw ch przeciwstawnych efekt w. Przy stałym nat eniu opar w a to zało enie w reaktorze 
ci głym jest spełnione, wzrost rednicy rury wewn trznej powoduj  spadek pr dko ci gazu w 
rurze. Malej  pr dko  gazu a zatem maleje intensywno  wymiany ciepła w tej fazie. Z kolei 
takie podej cie (zwi kszanie rednicy rury) powoduje zwi kszenie powierzchni wymiany 
ciepła na kt rej odbywa si  proces skraplania opar w. Zatem takie post powanie powoduj , e 
maleje wsp łczynnik wnikania ciepła ale ro nie powierzchnia wymiany ciepła. Nale y si  tu 
spodziewa  rozwi zania optymalizacyjnego w stosunku do rednicy rury wewn trznej. 
Jednak e z ograniczeń konstrukcyjnych wynika, ze mo na zbudowa  skraplacza tylko z rur 
dost pnych w katalogu, dlatego w tej pracy korzystano z symulacji numerycznych pracy 
skraplacza dla 4 mo liwych kombinacjach geometrycznych. Dodatkowo zwi kszanie rednicy 
rury wewn trznej dz przy zało onej rednicy rury zewn trznej Dw powoduje zmniejszenie 
przekroju, w kt rym porusza si  woda chłodz ca.  Przy ograniczeniach z nat eniem 
obj to ciowym wody chłodz cej takie post powanie powoduj  spadek intensywno ci wymiany 
ciepła w tym czynniku chłodz cym, poniewa  grubo  warstwy wody chłodz cej b dzie zbyt 
mała i nie spełni swojej roli. Wpływa to niekorzystnie na długo  skraplacza. Wzrost nat enia 
przepływu wody zwi ksza koszty eksploatacyjne całego procesu. 
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Tabela 29. Wymiary rur wykonanych ze stali SS-316L 

Materiał Średnica wewnętrzna 
[m] 

Średnica zewnętrzna 
[m] 

0.75 inch 0.0157 0.019 
1 inch 0.0212 0.0254 

1.25 inch 0.0256 0.0317 
1.5 inch 0.0313 0.0381 
2 inch 0.0413 0.0508 

 
MODEL MATEMATYCZNY SKRAPLACZA 

Problem z opisem matematycznym procesu skraplania oparów z reakcji pirolizy dotyczy 
opisu parametrów fizykochemicznych fazy kondensującej na którą składają się oleje 
pirolityczne. W tej fazie jest ponad dwieście różnych związków chemicznych (Williams, 2013) 
ich ilość zależy od temperatury prowadzenia procesu pirolizy oraz od użytego materiału 
wsadowego, którego budowa atomowa zależy od procesu wulkanizacji opon. Każdy producent 
ma swoja metodę stąd skład chemiczny opony jest nico inny, dlatego reprezentacja parametrów 
fizykochemicznych fazy olejowej przez dwieście różnych związków jest nie do 
przeprowadzenia w obliczeniach numerycznych. Ponadto wyniki takich symulacji z uwagi na 
zróżnicowanie materiału wsadowego i tak nie opisywałyby rzeczywistego procesu. Wobec tego 
skupiono się na wyborze kilku związków chemicznych jako reprezentantów parametrów  
fizykochemicznych mieszaniny olejowej. Wybrano trzy związki: benzen, toluen i p-ksylen do 
opisu właściwości fizykochemicznych oparów jako reprezentacja parametrów 
fizykochemicznych par olejowych. Wybór padł na związki, które mogą kondensować i mają 
relatywnie najniższą temperaturę wrzenia ze wszystkich kondensujących składników procesu 
pirolizy (Williams, 2013). Innymi słowy jeśli benzen ulegnie skropleniu w całości to związki o 
dużo wyższej temperaturze wrzenia powinny również ulec w większości skropleniu. Takie 
podejście jest obarczone pewnym błędem, ponieważ niektóre produkty pirolizy, szczególnie 
substancje o temperaturze wrzenia powyżej 250 C mogą powodować wzrost oporów wnikania 
ciepła w warstewce kondensatu z uwagi na duże wartości współczynniki lepkości dynamicznej 
w mieszaninie. Ma to przełożenie na spadek współczynnika wnikania ciepła w kondensacie. 

Pracę skraplacza oparów można podzielić na trzy sekcje. W pierwszej sekcji skraplacz 
działa jak zwykły wymiennik ciepła, który chłodzi przeponowo gazy i pary przepływające w 
rurze wewnętrznej do momentu aż temperatura ścianki wewnętrznej spadnie poniżej 
temperatury wrzenia mieszaniny. Od tego momentu na ściance zaczyna się proces skraplania 
oparów. Proces ten trwa do momentu skroplenia się ostatniego pęcherzyka fazy kondensującej. 
W ostatniej sekcji skraplacz działa jak wymiennik ciepła i chłodzi kondensat i gazy 
pirolityczne.  Dobre zaprojektowanie skraplacza wymaga, żeby wszystkie trzy sekcje pracy 
wystąpiły w rzeczywistym urządzeniu, bo tylko wtedy skraplacza spełnia swoją rolę i rozdziela 
składniki kondensujące od gazów.  Zaproponowano jednowymiarowy model matematyczny 
skraplacza w oparciu o bilans energii w różniczkowym elemencie. W modelu tym modelowanie 
transportu ciepła w płynie opisano zależnością Newtona ze współczynnikiem wnikania ciepła 
w płynie.  
W sekcji pierwszej i ostatniej model matematyczny skraplacza ma postać: 
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Układ równań (1-4) opisuję transport energii wzdłuż wymiennika w przypadku wymiany ciepła 
bez strat do otoczenia. Model ten bazuje na koncepcji współczynnika przenikania ciepła, 
którego określenie dla tak prostej geometrii nie stanowi problemu. Problem stanowią za to 
parametry fizykochemiczne fazy gazowej oraz określenie współczynników wnikania ciepła w 
obu czynnikach. Zastosowane rozwiązania tych problemów w modelu matematycznym zostaną 
przedstawione w dalszej części pracy. W sekcji skraplania zakłada się, że strumień ciepła 
odebrany od gazów i oparów pirolitycznych jest w całości wykorzystywany na skroplenie tych 
oparów. Wobec czego spełniona jest zależność: 
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W związku z tym równanie (2) w sekcji skraplania ulegnie modyfikacji: 
 

0


dz
dT

Cpm g
gg  (6) 

 
Własne badania pokazały, że kondensat zawiera 100 różnych związków. Komplikuje to opis 
parametrów fazy ciekłej kondensującej na ściance, dlatego do opisu właściwości 
fizykochemicznych kondensatu wybrano własności fizykochemiczne benzenu. 
 

OKREŚLENIE PARAMETRÓW FIZYKOCHEMICZNYCH 

Modelowanie matematyczne pracy skraplacza wymaga określenia parametrów 
fizykochemicznych w zależności od składu chemicznego mieszaniny jak i od temperatury w 
przypadku cieczy. W przypadku fazy gazowej wymagane jest również opisujące stan 
mieszaniny gazowej, czyli równanie stanu w oparciu o które wyznacza się gęstość mieszaniny 
gazowej. Parametry fizykochemiczne czystych substancji ciekłych w zależności od 
temperatury aproksymowano za pomocą funkcji wykładniczych oraz wielomianowych . Stałe 
do równań opisujących, gęstość ciepło właściwe, lepkość oraz współczynnik przewodzenia 
ciepła zaczerpnięto z literatury (Coker, 2010). Do opisu współczynnika przewodzenia ciepła 
oraz współczynnika lepkości dynamicznej dla benzenu skorzystano z stałych podanych przez 
(Assael, 1988). Do opisu właściwości czystych substancji gazowych również wykorzystane 
zostały wzory aproksymacyjne warz ze stałymi podanymi przez (Coker, 2010). Natomiast 
gęstość mieszaniny gazowej wykorzystano równanie stanu ze współczynnikiem ściśliwości 
gazu oraz parametrami pseudozredukowanymi. Wartość współczynnika określano przy 
pomocy zależności Dranchuka-Purvisa-Robinsona (DPR) aproksymującej wykres Standinga-
Katza. Zdecydowano się na tę metodę pomimo faktu, że gazy wlotowe do skraplacza maja 
temperaturę równo około 450°C, co daje wartość temperatury pseudozredukowanej równą 
około 3.5, a zakres stosowania zależności DPR nie powinien być większy niż 3. Z uwagi na 
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chłodzenie gazu wzdłuż wymiennika oraz ciśnienie pracy reaktora poniżej 2 bar uznane zostało, 
ze błąd popełniony za pomocą ekstrapolacji wykresy Standinga i Katza będzie pomijalny. I jak 
wynika z symulacji numerycznych modelu, współczynnik ściśliwości jest praktycznie równy 
jeden. Ciepło właściwe mieszaniny gazowej było liczone addytywnie, natomiast współczynnik 
lepkości dynamicznej mieszaniny gazowej korzystając ze wzoru Wilkiego (Pohorecki 1977). 
Do obliczenia przewodnictwa cieplnego mieszaniny gazowej korzystano z zależności Brokawa 
(Pohorecki, 1977). 
 

MODELOWANIE TRANSPORTU CIEPŁA  

Kwestia opisu matematycznego symulowanego zjawiska ma istotne znaczenie w modelowaniu 
matematycznym pracy skraplacza. Prosty model matematyczny pozwala na uzyskanie 
rozwiązania przy niewielkich nakładach obliczeniowych dzięki prostszemu opisowi 
matematycznemu transportu masy i energii. W tym przypadku gęstość strumienia ciepła 
przenikającego przez przegrodę cylindryczna jest opisywana przy pomocy współczynników 
wnikania ciepła, które służą do określenia współczynnika przenikania ciepła w urządzeniu. Do 
opisu wymiany ciepła w przestrzeni między rurkowej w której cyrkuluję woda zimna 
wykorzystane zostały dwie korelacje. Pierwsza modeluje zjawisko wymiany ciepła w 
przepływach burzliwych i została zaproponowana przez  Sieder’a i Tate’a (Gogół 1972). Druga 
korelacja może być stosowana do opisu transportu energii w przepływie przejściowym (Gogół, 
1972). Obie korelacje przedstawiono poniżej: 
 
Dla 2300<Ref<10000 
 

25.0

0 Pr
Pr

Pr)(Re 














w

f
fff KNu  (7) 

 
Dla rozwiniętego przepływu burzliwego przy założeniu, ze Ref>10000, L>60d oraz 
0.7<Pr<16700 
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Założono dobrą zwilżalność ścianki rury przez kondensat. Oznacza to kondensacje błonkową i 
dla takiego procesu dobierano korelacje literaturowe. Do modelowania matematycznego 
wymiany ciepła w sekcji drugiej i trzeciej skraplacza zaproponowana zostało równanie 
korelacyjne opracowane przez Shah’a (Shah, 1979). Równanie to bazuję na koncepcji ułamka 
jakości pary xvapor i opisuje wnikanie ciepła wewnątrz rury poziomej. Równanie to jest słuszne 
dla następujących warunków: ReL>350, ReG>35000.  
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Korelacja Shah’a ma te cenną zaletę, że uwzględnia ilość kondensatu w równaniu na 
współczynnik wnikania ciepła poprzez zastosowanie poprawki f. Wadą tej metody jest 
niemożność zastosowania tego równania do opisu wymiany ciepła w płynie, w którym nie ma 
kondensatu. Można tą niedogodność obejść zakładając xvapor=0.9999.  Badania doświadczalne 
pokazały, że pojawienie się nowej fazy ciekłej na ściance rury znacznie polepsza wymianę 
ciepła w układzie. Jednakże intensyfikacja nie ma charakteru nagłego tzn. nie wystarczy 
pojawienie się mikrometrowej warstwy kondensatu aby współczynnik wnikania ciepła zmienił 
się kilkadziesiąt razy. Przeciwdziała temu zaproponowany przez Shah’a parametr f w korelacji 
(patrz równania (9-12)) (Shah, 1979, Shah, 2009). Parametr f uwzględnia wpływ warstw 
kondensatu na opory wnikania ciepła. Wiśniewski (Wiśniewski, 2000) podaje, że nachylenie 
rury pod katem 20 stopni do poziomu powoduję 20% wzrost współczynnika wnikania ciepła 
po stronie fazy kondensującej, dlatego zastosowano rurę nachyloną pod kątem 20 stopni do 
poziomu. Współczynnik wnikania ciepła obliczony z korelacji (10) został zwiększony o 20%. 
 

ZAŁOŻENIA PROJEKTOWE 

W celu określenia podstawowych parametrów pracy reaktora wielkolaboratoryjnego wykonano 
badania reakcji pirolizy zużytych opon samochodowych w reaktorze laboratoryjnym. Badania 
te będą elementem innej publikacji, dlatego tu przedstawione zostały tylko te wyniki, które 
będą potrzebne do modelowania pracy skraplacza.  Z przeprowadzonych doświadczeń 
wynikało, że w temperaturze 450°C oleje pirolityczne stanowią 28% wsadu, a gazy 
niekondensujące 14% całkowitej masy opon. Dzięki analizie chromatograficznej określono 
poszczególne udziały składników niekondensujących (CH4, CO2, H2). Natomiast fazę 
kondensującą opisano trzema związkami chemicznymi, których ułamki wagowe dobrano tak 
aby suma wszystkich ułamków mieszaniny gazowej była równa jedności. Przy czym proporcje 
masowe między benzenem, toluenem a p-ksylenem były w przybliżeniu równe wartością 
otrzymanym z analizy chromatograficznej oleju popirolitycznego otrzymanego z badań 
doświadczalnych prowadzonych w temperaturze 450C. 

 
Tabela 2. Ułamki masowe fazy gazowej 

Składnik Ułamek masowy 

Metan 0.05 
Wodór 0.05 

Dwutlenek węgla 0.01 
Benzen 0.3 

Toluen 0.3 
p-Ksylen 0.29 

 
 
Kolejną istotną kwestią projektową w ciągłym procesie skraplania było określenia strumienia 
masowego oparów (gaz + olej). W tym celu założono, że w reaktorze materiał między wlotem 
a wylotem ulegnie całkowitemu rozpadowi. Ze stosunku otrzymanego oleju i gazu w pomiarach 
doświadczalnych można oszacować jaka ilość masy opuści reaktor w postaci gazowej. Znając 
całkowity czas przebywania materiału można obliczyć średni strumień masowy kondensatu. 
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Wartości charakteryzujące wsad do reaktora oraz strumień masowy oparów przedstawiony 
został w tabeli 3. 
 
 

Tabela 3. Parametry procesowe materiału wsadowego 

mopon molej+gaz molej Δt Φm=molej+gaz/Δt 

[kg] [kg] [kg] [s] [g/s] 
33.93 9.50 14.93 7200 2.073 

 
SYMULACJA PRACY SKRAPLACZA 

Układ równań (1-6) stanowi jednopunktowe zagadnienie brzegowe, które może być obliczone 
metodą strzałów. Korzystając z tej metody zakładano temperaturę wody chłodzącej na wylocie 
z wymiennika a następnie całkowano układ równań różniczkowych zwyczajnych metodami 
zamkniętymi Geara dla sztywnych układów równań różniczkowych zwyczajnych. Dzięki temu 
otrzymano temperaturę wody zimnej na wlocie do skraplacza. Procedura iteracyjna polegała na 
poszukiwaniu takiej temperatury wylotowej wody z wymiennika aby temperatura na wlocie 
była równa założonej. Proces iteracji prowadzona metodą numeryczną Newtona do obliczania 
równań nieliniowych. Kod programu został napisany w języku Matlab, przy wykorzystaniu 
interfejsu programu Matlab 2012b. 
 
Na rysunku 2 przedstawione zostały profile temperatury obu czynników oraz temperatury po 
obu stronach ścianki w zależności od długości wymiennika przy zastosowaniu calowej rurki 
wewnętrznej. Do symulacji numerycznych założono, że temperatura wody chłodzącej na 
wlocie do skraplacza ma wartość 15°C a jej natężenia objętościowe jest równe około 25 
[dm3/min]. Jak wynika z rysunku 2 w wymienniku wystąpiły wszystkie trzy sekcje pracy. Olej 
pirolityczny uległ w całości skropleniu a dodatkowo wymiennik ciepła ochłodził gazy wraz z 
kondensatem. Całkowita długość urządzenia nie przekraczała 4 metrów, co umożliwia jego 
zbudowanie. 
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Rysunek 2. Rozkład temperatur wzdłuż skraplacza dla rury wewnętrznej dz=1 in  
 
W celu wyboru odpowiedniej średnicy rury wewnętrznej w której następuję skraplanie 
wykonano serię symulacji numerycznych w oparciu o które określono minimalną długość 
skraplacza Lk potrzebną do rozdzielenia oleju od gazu. Wyniki zamieszczono na rysunku 3, jak 
widać wraz ze wzrostem średnicy wewnętrznej rury najpierw długość wymiennika maleję a 
potem zaczyna rosnąć. Z symulacji pracy skraplacza wynika, że do budowy urządzenia z 
punktu widzenia intensyfikacji wymiany ciepła należy wybrać rurę wewnętrzna o średnicy 
równej 1 cal lub 1.25 cala. Z powodu problemów hydrodynamicznych opisanych powyżej 
zdecydowano się na średnicę równa 1 cal, ponieważ przy średnicy 1.25 cala przestrzeń między 
rurkowa była by niebezpiecznie mała. Mogłoby to spowodować problemy, że rzeczywisty 
proces i opis matematyczny nie byłby zbieżne.  
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Rysunek 3. Wpływ średnicy rury wewnętrznej na całkowitą długość skraplacza 
 

WNIOSKI 

Modelowanie matematyczne procesu skraplania może być z powodzeniem wykorzystane do 
określenia głównych wymiarów urządzenia zapewniającego odpowiedni rozdział produktów 
pirolizy. Przy pomocy symulacji numerycznych można określić najlepsze warunki pracy 
skraplacza, dobrać natężenie przepływu wody chłodzącej i jej temperaturę. Ponadto jak 
pokazuje niniejsza praca do budowy skraplacza olejów pirolitycznych w reaktorze 
wielkolaboratoryjnym wystarczy układ o prostej geometrii typu rura w rurze, przy czym 
całkowita długość skraplacza nie przekracza 4 metrów. Otrzymane wyniki pozwalają na 
rozpoczęcie budowy wymiennika o takich wymiarach. Ostatnią kwestią są wahania strumienia 
oparów z procesu pirolizy, ponieważ ich wzrost może zakłócić poprawna prace urządzenia. 
Innymi słowy wymiennik będzie za krótki żeby zapewnić poprawny rozdział, dlatego 
zastosowano wymiennik o długości czterech metrów. 
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ABSTRACT 

Spraying and drying of emulsion is still a challenge as the rate of formation of emulsions is controls 
the performance of the process microencapsulation in spray drying. The effects of the oil droplets 
fragmentation and surfactant concentration on the emulsion properties prepared by the mechanical 
homogenizer were studied. In this paper an oil–water (3,0% concentrations sunflower oil in 20% 
maltodextrin solution and 0,3% Tween 80) emulsification process, within large tanks 100 dm3, using 
mechanical homogenizer was analyzed. Kinetic of emulsification was measured by microscopic 
analysis of changes in the oil droplets size distribution in maltodextrin solution. Measurements of 
changes in an electrical conductivity of the emulsion during the homogenization process show strong 
dependence of the rate of the oil droplets fragmentation. Results of the experiments show that 
measurement of electric conductivity can be used as a method in determination of homogenization 
kinetic and stability of the emulsion for the spray drying microencapsulation. 

 

Keywords: oil–water emulsion; homogenization process; electrical conductivity, emulsion stability, spray 
drying microencapsulation 

 

INTRODUCTION 

Production of microcapsules by spray drying gives access to materials with new unique 
properties. Closing core materials in solid capsule finds application in many branches of 
industry: pharmaceutical, chemical and food production (Gharsallaoui et al., 2007), (Zbicinski 
I et al., 2008). One of the most important features of microencapsulation is the ability to produce 
materials with different properties than the properties of the base materials from which they 
originated (Gibbs et al., 1999). Encapsulation can be performed in different ways: coacervation, 
interfacial polycondensation, in-situ and matrix polymerization, fluidized bed encapsulation, 
centrifugal extrusion, by the vibrational nozzle and by the spray drying. In following work the 
spray drying was chose as an easiest to perform method of microencapsulation. However, in 
spray drying microencapsulation there is an additional parameter which has crucial influence 
on the encapsulation kinetic and properties of final product: size of core material droplets in the 
emulsion which is used as a feed in the pray drying microencapsulation (Soottitantawat et al., 
2003). For this reason emulsion needs to be prepared in controlled way. When carrying out the 
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spray drying, an important step is the preparation of the emulsion (Klinkesorn et al., 2004), 
(Zbicinski et al., 2008).  
The emulsion is inherently thermodynamically unstable system which tends to connection of 
droplets of the dispersed phase and physical separation from the continuous phase. The relative 
hydrophilic-lipophilic equilibrium of proteins is the main parameters which determine the type 
of emulsion: oil-in-water (O/W) or water-in-oil (W/O) (Adamiec J et al., 2008). Each type of 
emulsion had different physical properties. The ability to determine the quality and quantity 
parameters of emulsion used non-invasive method of determination of emulsification kinetics, 
based on measurements of electrical conductivity of the solution, is shown.  
In this case, measurement technique based on the changes in the electrical conductivity tends 
to be very attractive method of the in-line monitoring of the oil droplet fragmentation rate 
during the homogenization process (Pearce, 1954). 
 

MATERIALS AND EMULSION 

Oil-in-water emulsions used in microencapsulation process were made from water solution of 
maltodextrin (continuous phase), sunflower oil (desecrate phase) and in some cases with 
addition of Tween® 80 as the emulsifier. Maltodextrin is a mixture of poly and oligosaccharides 
obtained by the partial hydrolysis of starch (Adamiec J et al., 2008), (Lewandowski et al., 2012). 
Used oil is a neutral vegetable oil obtained by cold pressing of sunflower seeds, applicable 
primarily in the food industry. During the study, as a emulsion stabilizer, Polysorbate-80 with 
trade name Tween®80. 
 

EXPERIMENTS 

In this case, measurement technique based on the changes in the electrical conductivity tends 
to be very attractive method of the in-line monitoring of the oil droplet fragmentation rate 
during the homogenization process. Electrical impulses conducted through the emulsion in 
insulated container are dispersed due to the dielectric properties of the oil droplets. An increase 
of electrical resistance of emulsion depends on the rate of the oil phase dispersion, diameter of 
the droplets, dielectrically properties and volume fraction of the components (Pearce, 1954). 
Emulsion was prepared and mixed in thermostated tank with volume 100 dm3.  Emulsification 
was performed mechanically by intensive mixing by the high speed pump (2850 r/min). 
Installation was equipped with a speculum to assess the degree of turbidity. Concentration of 
maltodextrin in the distilled water was equal to 20 % and temperature of maltodextrin solution 
was 45°C. After the process conditions established sunflower oil was added (3% of overall 
emulsion mass) and 0,3% of emulator Tween®80. To measure changes in electrical 
conductivity of the solution during the homogenization constant volume of emulsion was 
sucked from tank by the peristaltic pump into the measurement cell PSP-2P model constructed. 
In order to confirm the relationship between the decrease of the electrical conductivity and the 
degree of emulsification, additionally microscopic measurements of droplet size distribution 
was performed in constant time intervals. 
 

RESULTS 

During the emulsification process the degree of dispersion of oil droplets was determined on a 
basis of microscopic analysis and analysis of images the ImagePro Plus program was used. On 
the basis of the obtained data equivalent diameter d1.0 which varied from 6.1 to 6.8 µm. This 
parameter allows to characterize the structure homogeneity of tested solutions. Emulsions 
obtained during the 300 – 7200 s of emulsification, dispersion coefficient Kd change in range 
from 1.6 to 0.8 for the 20% maltodextrin concentration solution. The gradual decrease in the 
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size of the oil droplets, which is describes by the Kd coefficient, caused a noticeable increase in 
turbidity of the analyzed samples. Conductivity analysis shows significand increase in electrical 
conductivity (over 95%) after adding the maltodextrin to the initial solvent (H2O+Tween® 80) 
from 15.1±0.4 to 329.3±1.5 for H2O+Tween®+MDX. The emulsification process caused a 
change in conductivity of 318.4±1.5 to 288.3±0.7. Based on the analysis of the derivative of 
electrical conductivity in homogenization time it was determinate that minimal time of 
homogenization for this system was in range from 4000 to 5000s which confirm conclusion 
made during analysis of oil droplet distribution. 

CONCLUSIONS 

New method of inline measurements of homogenization kinetics based on the determination of 
changes in electrical conductivity of emulsion has been presented. Described method used 
difference in electrical properties of the emulsion components. Parallel measurements of 
electrical conductivity of emulsion were made. Analysis of obtained data shows relationship 
between electrical conductivity and the ratio of oil droplets fragmentation. Described method 
can be used to determine minimal homogenization time (in tested setup it was equal to 4000s), 
emulsification rate and emulsion stability or as a inline monitoring system used during the 
homogenization process. 
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ABSTRACT 

The aim of this work was to study the thermal decomposition of selected polymeric polyol obtained 
from glycerin, that is used as an initiator reacted with propylene oxide. The temperature scanning 
unit (TSU) was used for the experiments. The onset temperature (the temperature at which 
decomposition of the material becomes noticeable), as well as the amount of released gaseous 
product related to the pressure change inside the test cell was determined in the study. These 
parameters are necessary to describe the possible runaway scenarios in the risk analysis of the 
propylene oxide polymerization processes.  
  

           Key words: thermal decomposition; temperature scanning; thermal instability; pressure generation 

 

INTRODUCTION 

Polymeric polyols are mainly used to produce elastic polyurethanes. It is a raw material to 
produce mattresses, a foam insulation for refrigerators and freezers, automotive seats, and many 
other products. Although polymeric polyols are regarded as one of a relatively stable organic 
compounds, their thermal stability at higher temperatures can be important once the runaway 
reaction will occur during their synthesis process. 

Polyether polyols are typically prepared by reacting ethylene oxide (EO) or propylene oxide 
(PO) with an initiator containing multiple hydroxyl functional groups in the presence of 
potassium hydroxide as a catalyst [1]. The reaction is carried out in an isothermal semi-batch 
reactors where gaseous EO or PO is continuously fed to the liquid mixture [2], followed by 
post-treatment operations such as catalyst removal or bleaching operations, in order to achieve 
the required quality of the product. Due to thermal instability, flammability and toxicity of the 
alkene oxides the process may create important safety problems. For chemical reaction hazards, 
the most serious consequence that arises from exothermicity of the polymerization of EO or PO 
reactions as well as other undesired reactions, what results in thermal runaway and a rapid 
increase of temperature and pressure [3, 4]. In such a case, thermal decomposition of the 
polymer is very likely. In available literature, there is no information on the thermal stability of 
polyols. The thermal decomposition of these compounds is considered as a possible secondary 
process after runaway of the synthesis reaction. 

EXPERIMENTAL SECTION  

In this study, thermal and dynamic properties of selected triol of 5000 molecular weight 
(mw), prepared by polymerization of propylene oxide with glycerin with an initiator, in an inert 
atmosphere of nitrogen were studied using the TSu (the Thermal Screening Unit). The TSu has 
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been developed as an alternative, research tool to DSC as well adiabatic calorimeters and is 
used as a primary thermal screening  method for preliminary studies. It is manufactured and 
commercialized by the HEL Group (UK). A schematic diagram and a photograph of the 
laboratory set up with TSu are  presented in Figure 1.  

 

 
Figure 1. The photograph and the schematic diagram of the laboratory setup  

with the Thermal Screening Unit 

 
The sample is kept (in the TSu) in a pressure tight, metal test cell of 10 cm3 volume. The 

instrument has been designed to work until 500°C end 250 bar. The experimental profiles for 
the thermal decomposition of polyols were measured by heating them from ambient to 
maximum available temperature (500°C). During the experimental runs, three parameters: the 
sample's temperature, oven's temperature of and the pressure in the cell, were measured, 
recorded and then analyzed. 

RESULTS AND DISSCUSION 

Results from temperature experiments for two different sample mass are shown in Figure 2. 
The same data are presented in Figure 3 but in another form – of pressure as a function of 
temperature. Figure 3 also shows changes in pressure during a cooling period following the 
completion of the heating.  

In the first experiment, the sample of the polymeric polyol of a mass of 1.5 g was quickly 
heated to a maximum available sample’s temperature (about 380C) and then kept in isothermal 
conditions for about 100 minutes (Fig. 2b). In the second test (Fig. 2a; the mass of the sample 
= 2.4 g) the oven’s temperature was ramped: in the first period of 5 K/min and in the second 2 
K/min. Then, the temperature of 500C was held for approx. 50 minutes (isothermal 
conditions).  

When an exothermic or endothermic process is detected, the sample’s temperature should 
deviate from the background-heating rate, thus identifying the detected onset temperature. 
Based on the profiles of the sample’s temperature presented in Figure 2a and 2b no thermal 
activity can be detected during the entire tests. However, the pressure in the test cell headspace 
significantly started to rise quickly when the sample’s temperature exceeded 280-300C (onset 
temperature), which shows clearly the decomposition of samples. Generally, the pressure 
change is a very sensitive for detecting the gassing into a small, sealed test cell headspace [5]. 
That means that gas or vapor formation processes are not sufficiently energetic to raise the 
sample temperature above that following the oven temperature. Notice that the onset identified 
in two experiments differs considerably. This is because the onset temperature for 
decomposition is not the intrinsic property of the material, but it depends on the experimental 
conditions (e.g. sample mass and the method of heating). 






XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r.



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała , 5-9 września 2016 r.  

777 
 

0 30 60 90 120 150
0

100

200

300

400

500

0

20

40

60

80

100
Te

m
pe

ra
tu

re
 [o C

]

Time [min]

 Pressure [bar]

 

(a)

0 20 40 60 80 100
0

100

200

300

400

500

0

20

40

60

80

100

Te
m

pe
ra

tu
re

 [o C
]

Time [min]

 Sample temp.
 Oven temp.
 Oven setpoint temp.

 Pressure [bar]
 

 Pressure

(b)

 
Figure 2. Experimental profiles for sample mass 2.4 g (a) and 1.5g (b) 

 
As can be seen from pressure profiles shown in Figures 2a and 2b the decomposition process 

has not finished before the end of the heating period, thus it is not possible to determine the 
maximum pressure that can be achieved if the sample is completely decomposed.  

The pressure vs temperature plots (Figure 3a and 3b) show clearly that the thermal activity 
of polyols is associated with generation of non-condensable gases that are responsible for  
a sharp increase in pressure at higher temperatures. The amount of gases released can be 
estimated from the pressure obtained after the sample has been cooled down to an ambient 
temperature. It was assumed that the entire sample was decomposed, which is not true as 
discussed earlier. Taking into account the DP values shown in Figure 3 the parameter  was 
calculated, which represents the number of moles formed from 1 g of the decomposed material. 
This parameter can be also calculated from the maximum pressure Pmax in the sample cell that 
includes generation of any gaseous products in the decomposition reaction at the final 
temperature Tmax. In this case the following equation was used: 

m
V

RT

T

T
PP D maxmax

max 
0

0     (1) 

where: V is the sample cell volume (m3), Dm – change of the sample mass (g), R – the universal 
gas constant. 
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Figure 3. Pressure changes as a function of temperature during screening tests for sample 
mass: 2.4 g (a) and 1.5 g (b) 

 
The values of the  obtained based on maximum pressure and pressure changes at ambient 

temperature are given in Table 1. Except one value, the other values of  are quite consistent, 



Conceptual design for innovative, Piotr T. Mitkowski, Waldemar Szaferski 

778 
 

although we need to remember that they are probably underestimated because it was assumed 
complete decomposition of the sample. It means that 1 mole of the 5000 mw polymeric polyol 
generates about 13 moles of different gaseous products, while to form 1 mole of the polymer 
about 84 moles of propylene oxide was needed.  

Table 1. The values of the parameter obtained from different data 

Name Pmax ∆P 

Sample mass 1.5 g  =2.610-3 mol/g  =3.610-3 mol/g 

Sample mass 2.4 g  =2.810-3 mol/g  =2.810-3 mol/g 

 

CONCLUSIONS 

The TSu experiments revealed exothermic or endothermic decomposition of 5000 mw 
polypropylene oxide triol associated with the generation of non-condensable gases. The onset 
temperature determined from the pressure profiles is about 300C The apparatus has been 
designed to work up to temperatures of 500C, however, in fact, we were not able to reach a 
sample temperature higher than 370-380C. At these temperatures the decomposition was very 
slow and not complete. However, the tests provided interesting data for process safety and risk 
analysis research fields associated with the polymeric polyols storage and synthesis.  
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SUMMARY 

The present investigation focuses on decolorization of Acid Blue 74 (AB74) in enzymatic membrane 
reactor (EMR) with laccase from Cerrena unicolor. For the EMR the following assumptions were 
hold: (i) complete retention of laccase by the membrane; (ii) sufficient stability of the enzyme, (iii) 
negligible sorption of substrate and its oxidized product onto the membrane; (iv) no need for an 
additional aeration. To model the process, a kinetic equation was selected and its parameters were 
calculated to be used in planning protocol and for process verification. In experiments running at 
pH=5.3, the residence time of 9 min and 70% substrate conversion were assumed. In the real system 
the conversion reached 70.2% for τ=9.36 min. It allowed to conclude that process of AB74 
decolorization with laccase immobilized in the volume of EMR is fully predictable. However, 3-day 
continuous process showed the activity loss that was considerably lower than that noted for the fed-
batch reactor. 
 

Keywords: membrane reactor, laccase, continuous process, dye decolorization 
 

INTRODUCTION 

Nowadays synthetic dyes play an important role in various industrial processes, among them a 
textile industry is in a large extent responsible for the pollution of surface waters. Toxic 
materials, hazardous ions and dyes presented in these wastewaters can have great influence on 
environment and human health safety. Furthermore, highly colored water impedes the 
penetration of sunlight what can inhibit the growth of aquatic organisms. So far, many 
techniques have been developed to find an efficient and economical way to treat the textile 
dyeing wastewater, including physicochemical, biochemical, and combined treatment 
processes. Unfortunately, most of physicochemical methods are energy-consuming, required to 
use additional chemicals, and generate secondary pollutants (Forgacs et al., 2004). In contrary, 
decolorization processes with the help of microorganisms and enzymes are regarded as an 
attractive and safe alternative to physicochemical processes (Imran et al., 2015, Singh and 
Singh, 2014).  

Most efforts to decolorize fabric dyes with enzymes have focused on laccases 
(benzenediol:oxygen oxidoreductase, EC 1.10.3.2.) (see reviews: Madhavi and Lele, 2009; 
Mukherjee et al., 2013). It is a group of oxidases with wide spectrum of phenolic compounds  
as substrates, without a need to use expensive co-factors or H2O2. It gives an advantage over 
use of other enzymes like oxidoreductases or peroxidases (Husain, 2006). Laccases have been 
used to decolor many dyes via cross-coupling reactions, polymerization or degradation, very 
often with the help of mediators (Madhavi and Lele, 2009). An important group of dyes 
commonly used for dying fabrics are indigoid dyes. A main representative of this group is 
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indigo carmine (5.5’–indigo disulfonic acid disodium salt; C.I.73015; AB74). AB74 is a dark 
blue, soluble in water dye, mainly used in in the textile industry as the colorant for cotton cloths 
and other denim. Apart from its use as the textile dye, AB74 is also applied for medical 
diagnostic purposes and in food and cosmetic industries (Secula et al., 2011). Thus, growing 
interest in decolorization of industrial effluents is noted but only a few articles focused on 
applying native or immobilized laccases for decolorization of indigo carmine without the use 
of mediators (Cho et al., 2011; Husain, 2006; Fu et al., 2012; Rekuć et al., 2010; Tian et al., 
2013; Younes et al., 2011).  

In our previous study we noted that laccase from Cerrena unicolor, immobilized on silica 
carriers, is able to decolorize indigo carmine completely without the help of mediators (Rekuć 
et al., 2010). However, a calculated value of adsorption capacity of the enzyme preparation 
towards AB74 was very high (about 80 mg g-1) that strongly interfered with obtained results. 
Moreover, application of expensive immobilized enzyme seemed to be less attractive than the 
use of native one. Hence, our attention was focused on continuous system with a semipermeable 
membrane to separate the native enzyme and products from a reaction mixture. 

An enzymatic membrane reactor (EMR) with an enzyme freely circulated in a reacting 
volume (retentate) and with a membrane completely impermeable for the enzyme is regarded 
as an integrated set-up, ideal for continuous processes with reaction and separation unit in a one 
device (Mazzei et al., 2010; Rios et al., 2004). In this system the most important task is to select 
the membrane which is able to reject the enzyme completely to avoid the problem of systematic 
activity loss. Moreover, a membrane material and pore size influences both, substrates/products 
rejection and all reactants non-specific interactions with the membrane surface. After all, the 
enzyme immobilized in a volume of EMR offers an unique homogenic catalysis, free of 
diffusional resistances. Many advantages of EMR are not reflected by their practical 
applications, mainly due to biocatalyst instability in reaction conditions and presence of typical 
ultrafiltration phenomena such as formation of polarization layer and a membrane fouling. In 
fact, an enzyme activity loss in EMR caused by pH, temperature or reagents adsorption are 
rarely discussed.   

The use of laccase in EMR for dyes decolorization seems to be a very promising solution 
but it is not very popular (Chabra et al., 2009; Katur et al., 2009; Mendoza et al., 2011). 
Moreover, the studies on decolorization modeling that take into account enzyme kinetics were 
rarely presented (Vasic-Racki et al., 2003; Lopez et al., 2007; Lewańczuk and Bryjak, 2015). 
In our previous paper the complete retention of laccase from C. unicolor by the 
polyethersulfone membrane with a molecular weight cut-off of 5 kDa was demonstrated 
(Lewańczuk et al., 2013). Next, successful continuous decolorization of Acid Blue 62 in EMR 
was shown although a very strong sorption of the substrate onto the membrane was noted 
(Lewańczuk and Bryjak, 2015). In our opinion C. unicolor laccase is the enzyme with particular 
property to be used in EMR for dyes decolorization: the enzyme is extracellular and produced 
without any inducers, its purification is cost effective and it is thermostable (Bryjak and Rekuć, 
2010; Rekuć et al., 2010).  

The main aim of our present work was to use EMR for AB74 decolorization. AB74 was 
chosen as the products of its oxidation are well known (Kandelbauer et al., 2006) and they are 
significantly less toxic than AB74 (Younes and Sayadi, 2013), AB74 decolorization does not 
require expensive mediators (Rekuć et al. 2010). Moreover, according to our best knowledge, 
there are no papers on AB74 decolorization in EMR. In most of experiments AB74 
concentration was set at 100 µM, higher by 20% than in industrial effluents (Tian et al., 2013). 
Our work focuses first on the enzyme stability in the reaction mixture and reagents sorption 
onto the membrane. Next, it highlights the reaction kinetics, process modeling, and the model 
validation in long-term AB74 decolorization with soluble laccase immobilized in EMR. 
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EXPARIMENTAL 

Materials: Lowry’s reagent was purchased from Sigma-Aldrich whereas Indigo carmine (Acid 
Blue 74, AB74) and other reagents of analytical grade were supplied by POCH (Poland). 

Laccase production and purification were done according to methods described previously 
(Bryjak and Rekuć, 2010).  

The dye conversion was assessed spectrophotometrically (GBC Spectrophotometer, 
Australia) on the base of UV-VIS spectra in the range from 240 to 800 nm for multiple time 
points. For calculation of dye concentration and products of its biotransformation, absorbance 
at 612 nm was chosen for AB74 and at 530 nm for the post-treatment products (Fig. 1). The 
wavelength found for the substrate supported data obtained by Younes et al. (2011) and Hu et 
al. (2009) and was in a contradiction with other authors who noted values 640 and 650 nm 
(Kandelbauer et al., 2006; Tian et al., 2013). The product solution was obtained after 12 h of 
AB74 incubation with laccase at 30°C. Substrate and product concentrations were calculated 
from linear region of calibration curves (612 nm - R2 = 0.999; 530 nm - R2 = 0.991).  
 

 
 

Figure 1. AB74 spectra (95 µM) before (black) and after (grey) decolorization with laccase 

Laccase activity towards AB74 was measured as absorbance (612 nm) decrease in initial 
reaction conditions (linear dependence of absorbance vs. time). One activity unit (UAB74) was 
defined as the amount of protein that caused a 1.0 M decrease of AB74 concentration per 
minute under reaction conditions (pH 5.3, 0.1 M phosphate-citrate buffer, 30°C, 100 M initial 
substrate concentration). The enzyme preparation had a specific activity of 640 U mg-1

 protein. 
The protein concentration was measured by Lowry’s method, according to Sigma procedure, 
using bovine serum albumin as a standard. All measurements were done in triplicate (±2.6% 
and ±2.7% for activity and protein concentration, respectively). 

Effect of pH on laccase activity and stability was tested as previously (Lewańczuk and 
Bryjak, 2015). In preliminary studies it was stated that substrate spectrum does not change with 
pH of the buffer. All measurements were done in triplicate (±2.5%).The activity values obtained 
at pH 5.3 were taken as 100% activity. 

The influence of oxygen consumption on the enzyme activity was checked by monitoring 
the oxygen concentration using a luminescent dissolved oxygen probe (LDO10101, Hach 
Lange). 

AB74 decolorization in a thermostated and well mixed batch reactor was done as follows: 
final dye concentration 100 M, 30°C, 120 rpm, 30 mL 0.1 M phosphate-citrate buffer (pH 
5.3), 8 UAB74 mL-1. The decolorization process was monitored in a continuous mode (a cell thru 
cuvette; 612 nm; 6 s intervals) up to the substrate depletion. Laccase activity was calculated on 
the base of initial linear absorbance depletion vs time. The value obtained in the first process 
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was set as 100%. Next, 19 consecutive portions of the substrate were added after substrate 
depletion.  

Membrane set-up was a LabscaleTM TFF System (Millipore, Bedford, USA). Membrane 
made of polyethersulfone and molecular weight cut-off 5 kDa (Pellicon® XL module; Biomax-
5; 50 cm2 of filtration area; Millipore) was used thorough the study. All studies were performed 
at 30°C.  

The membrane separation/sorption properties test were performed in the presence of 
substrate and decolorization products as presented elsewhere (Lewańczuk and Bryjak, 2015). 
The system was used in diafiltration mode and the transmembrane pressure (TMP) was set at 
0.137 MPa. Permeate samples were collected at various time intervals. In the experiments AB74 
solution (100 M) or decolorized solution was continuously fed into the membrane reactor 
filled with 50 mL of AB74 or reaction products and the absorbance was inspected at 612 or 530 
nm in all collected samples. 

Kinetic studies of AB74 decolorization were done in a batch mode, at 30°C,  pH 5.3 or 6.3, 
by changing initial substrate concentration from 20 to 80 M and by monitoring the absorbance 
decrease at 612 nm using 1.45 mL of buffered dye solution (pH 5.3 and 6.3) with initial AB74 
concentration of 20, 40, 60 and 80. Final protein concentration was 40, 20, 10 and 5 µg L-1. All 
measurements were done at least in triplicate (±2.4%). Parameters of kinetic equation were 
estimated by linear or nonlinear regression by means of OriginPro 9 software.  

Continuous decolorization of AB74 was performed at 30°C, using buffered 100 M 
solution (pH 5.3 or 6.25) of AB74 as feed. The reactor volume was filled with 50 mL of laccase 
solution (10.3 and 20.8 UAB74 mL-1) and then the feed was pumped into the reactor in the 
diafiltration mode (the reactor volume was constant through the whole experiment). 
Decolorization was performed using selected permeate fluxes which were controlled by 
changing the TMP. The permeate samples (50 mL) were time collected, and the absorbance 
was monitored at 612 nm. The steady-state conditions (five reactor volume exchange) were 
confirmed by specifying the same absorbance values in permeate in three consecutive analysis 
in 0.25 h intervals. 

RESULTS AND DISCUSSION 

Laccase stability in a reaction mixture 
It is obvious that the most strong requirement to use a native enzyme in EMR is its satisfactory 
stability in reaction conditions, especially in presence of substrate(s) and product(s).  What is 
more, laccase oxidizes substrates in presence of molecular oxygen and a depletion of it stops 
the reaction progress. For that reason C. unicolor laccase stability was tested in a fed-batch 
reactor with online monitoring of oxygen concentration. As it is seen in Fig. 2a, laccase was 
satisfactory stable in 20 successive runs with addition of fresh substrate and with products 
accumulation. The loss of activity by 10% factor could be regarded as exceptionally low as Cho 
et al. (2011) reported time elongation of decolorizaation from 3 min up to 13 min in the 5th run 
whereas Liu et al. (2015) noted 23% reduction of laccase activity in the 6th cycle. However, in 
the long-term continuous process activity loss of laccase should be inserted into a kinetic model. 
As laccase inactivation followed the first-order kinetics (data not shown), constant of 
inactivation rate was calculated by nonlinear regression (kinact=0.000407 ± 0.000013 min -1). 
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Figure 2. (a) Repeated fed-batch decolorization of AB74 (90 µM) with laccase (4 U/mL) at pH 5.3 and 30 °C. 

Solid line – absorbance 612 nm; dashed line – relative oxygen concentration; diamonds – relative laccase 
activity. (b) Decolorization progress of AB74 (90 µM) with laccase (4 U/mL) at pH 5.3 and 30 °C in batch 

reactors with (grey) and without (black) constant aeration 

Taking into account the oxygen demand, the process seemed to show the moderate level 
(40% decrease in oxygen concentration) although stronger than for AB62 oxidation (20%) 
(Lewańczuk and Bryjak, 2015). To prove that oxygen was sufficient to oxidize AB74, two 
parallel processes were run but with continuous aeration in one of them. Data presented in Fig. 
2b clearly showed that in tested conditions oxygen depletion was too low to disturb the reaction 
progress significantly. 

Sorption of AB74 and oxidized products onto the membrane 
Strong sorption of reagents onto UF membrane was regaded as a serious problem in EMR as it 
could interrup achieving the steady-state conditions (substrates and/or products). It was shown 
previously (Lewańczuk and Bryjak) that about 18% of laccase was adsorbed in the EMR device. 
In presented study, sorption of reagents (Fig. 3) was relatively low and stedy-state conditions 
were noted after 4-5 exchanges of the reactor volume. 

 

 
Figure 3. Relative (to the feed solution) absorbance vs. permeate volume in the permeate obtained during 

diafiltration of substrate (black diamonds; 612 nm) or products (gray diamonds, 530 nm) in the system with 
Pellicon UF membrane. Test conditions: pH 5.3, 30 °C, transmembrane pressure 0.137 MPa, τ=12.1 min 

Kinetics of AB74 decolorization by laccase 
For prediction of the dye conversion in EMR, parameters of the kinetic equation should be 
estimated. As EMR provides homogeneous reaction the Michaelis-Menten approach was 
applied and the reaction rate were described by eq. (1): 

r =
kcat∙CE∙CS

Km+CS
      (1) 
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where: kcat - rate constant, CE – enzyme concentration, Km - Michaelis constant, CS – substrate 
concentration. 
Estimated parameters of equation (1) were as follows: kcat = 5686275 min-1 and Km = 1336 µM 
(experimental data are not shown). Comparison of Km value with AB74 concentration used in 
this study (100 µM) showed that Michaelis constant is above 10 times higher. That allowed us 
to simplify eq.(1): 

     r = (kobs ∙ CE ∙ CS0)                                                      (2) 
where kobs – rate constant for first-order kinetics. 

From the other hand, the component balance for a well-mixed continuous tank reactor, with 
volume (Vr) and equal inlet and outlet fluxes (�̇�), predicted  that the reaction rate r could be 
obtained from eq.(3) at steady state  [37]: 

r = −
(CS0−CS) 

𝜏
      (3) 

where: CS0, CS – initial substrate concentration and substrate concentration in a reactor at 
steady-state, respectively; 𝜏 = 𝑉𝑟

�̇�
  - residence time. 

Assuming that a membrane in EMR is only a physical barrier, equations 2 and 3 can be 
equivalent and can be  used for an experiment planning and the model verification. 

In the next step, the initial reaction rates were measured in presence of a constant 
concentration of substrate with variation of products concentration from 0 to 270 μM. That 
allowed to examine of product inhibition phenomenon. The finding that laccase activity 
remained unchanged (data not shown) led us to the conclusion that there was no enzyme 
inhibition by the products and that eq. (2) should be sufficient to predict the enzyme behavior 
in a continuous-mode EMR.  

Validation of the kinetic model in continuous AB74 decolorization in EMR 
The kinetic parameters were used to plan processes and to verify their applicability to long-
term AB74 decolorization. In planning of experiment, the value of the residence time was 
calculated from eq. (4).  

𝜏 =
𝛼∙𝐶𝑆0

𝑟
=

𝐶𝑆0−𝐶𝑆

𝑘𝑜𝑏𝑠∙𝐶𝐸∙𝐶𝑆0
                                                           (4) 

It was assumed a very low laccase activity and moderate residence time (Table 1) to reach 
the substrate conversion at the level of 70%.  It must be underlined that eq. (4) did not take into 
account deactivation of the enzyme and/or the enzyme behavior after deposition on the 
membrane surface.  Experimental results (see Table 1) showed a very good agreement between 
the predicted and the measured values. That allowed us to conclude that process of AB74 
decolorization with laccase immobilized in the volume of membrane reactor was fully 
predictable. 

Table 1. Verification of laccese assisted decolorization of AB74 in EMR 

Enzyme concentration 
(mg L-1) 

Parameter 
 

Assumed Experimental 

29 α (%) 70 7.20 ± 0.52 
τ (min) 9.2 9.36 ± 0.23 

In long-time process of decolorization in EMR, laccase inactivation should be taken into 
account. It was shown previously, that inactivation followed first order kinetics. To find the 
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extent of the enzyme activity loss a constant conversion degree of 70% was set and kept by 
changing residence time. It allowed to follow the change in reaction rate (all measurements 
were done after reaching steady-state conditions) (Fig. 4a) and compared experimental results 
taking into account an inactivation rate constant (Fig. 4b).  
 

 
Figure. 4. (a) Decolorization  of AB74 (95 µM) with laccase (10.3 UAB74 mL-1) immobilized in the EMR volume 

(pH 5.3; 30°C). Symbols: (○) – residence time; () - conversion degree, (●) – reaction rate. (b) Experimental 
(points as in Fig. 4a) and modeled (solid line) reaction rates in long-term process of dye decolorization. 

Inactivation rate constant:(kinact=0.000407 min -1 

Interestingly, predicted activity decay was more intense than the experimental activity loss 
(observed kinact=0.00179 ± 0.00011 min -1). It could be elucidated by stabilization of the protein 
conformation after adsorption and deposition in a polarization layer on the membrane. This 
double immobilization (in the volume of EMR and on the membrane) helped to decolorize 
AB74 more efficiently in longer time. Moreover, the loss of the enzyme activity during the 
process in the EMR could be refreshed easily. These findings were supported by very similar 
results obtained for AB74 decolorization at pH 6.3, in which laccase is more stable (data not 
shown). 

CONCLUSIONS 

For the EMR reactor the following assumptions were hold: (i) complete retention of laccase by 
the polyethersulfone membrane with 5 kDa cut-off; (ii) enzyme was stable in a feed-batch 
reactor with 20 substrate portions; (iii) negligible sorption of substrate AB74 and its oxidized 
product onto the surface of membrane,  that additionally was permeable for both compounds; 
(iv) additional aeration was not necessary; (v) laccase was more stable at pH 6.3 than at 5.3 but 
at the cost of 50% activity reduction. To model the process, an adequate kinetic equation was 
selected and its parameters were evaluated. The obtained parameters were applied for process 
planning protocol and for verification its applicability to continuous Acid Blue 74 
decolorization. In experiments the residence time of 9 min and 70% substrate conversion were 
assumed for processes at pH 5.3 and 6.3 and the enzyme concentrations of 0.029 and 0.061 g/L, 
respectively. In the process at pH 5.3 initial experimental conversion reached 70.2% for τ=9.36 
min   whereas at pH 6.3 conversion was 67.0% for τ=8.47 min. It was found a very good 
agreement between the predicted and the measured data. It allowed to conclude that continuous 
process of AB74 decolorization with laccase immobilized in the volume of membrane reactor 
is fully predictable. In the long-term processes the enzyme inactivation was noted but about 4 
times lower than obtained in the fed-batch reactor that probably resulted to the enzyme 
stabilization by its immobilization onto the membrane surface. 
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ABSTRACT 

The paper presents results of the studies on the hydrodynamics of particles flow in the original 
apparatus used for dry coating and encapsulation of pharmaceutical materials, which is a 
modification of classical solutions applied by Wurster. Measurements of velocity of the particles 
flow and their concentration in different zones of the device were carried out within investigations. 
It was proved, that an injector applied in the lower part of the apparatus caused a significant increase 
in the velocity of the particles flow, what should contribute to a considerable reduction of the time 
of the coating process. 

 
Keywords: Wurster apparatus, hydrodynamics of flow, injector, deflector 

 

INTRODUCTION 

Coating is a common operation used in the chemical, food and pharmaceutical industries. This 
process is carried out in order to modify the properties of particles, such as composition, color, 
taste, smell, compressibility. This technique is used to protect active substances against external 
conditions and to change the place of their release (Karlsson et al., 2006). Among many well-
known devices used to coat particles and tablets, the spouted bed apparatus seems to be an 
optimal construction (Teunou et al., 2002). In the fifties, coating was carried out in the spouted 
bed apparatuses, in which spraying nozzles were located at the top of a chamber with a bed of 
coated particles. However, efficiency of this process and quality of resulting coatings were low. 
Due to this fact, an apparatus with a spraying device located in the lower part of a bed was 
implemented (Teunou et al., 2002). In this system, the probability of collision between particles 
and drops of the coating solution is increased, efficiency of the process is higher, and time of 
drying is shorter. However, there is a high risk of agglomeration of a bed just above a nozzle 
and in annulus due to high concentration of wet particles (Wurster, 1950; Tang et al., 2008). 
The Wurster apparatus is a modification of the solution described above (Wurster et al., 1966).  
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Figure 1. Schematic drawing  of the Wurster apparatus: 1 – air stream fluidizing bed in the annular zone, 2 – air 

stream dispersing coating solution and spouting bed in the central zone, 3 – air stream to dust extraction,  
4 – entrainment (spraying) zone, 5 – draft tube, 6 – annular zone, 7 – fountain zone, 8 – spraying nozzle, 9 – grid 

 
The Wurster apparatus (Fig. 1) is a spouted bed device with a draft tube no. 5 and an extra 
stream of air fluidizing a bed no. 2 (a spout-fluid bed system). A grid no. 9 located at the bottom 
of a chamber is used to distribute hot air. A spraying nozzle no. 8 is located in the center of a 
distributor, situated at the bottom of the bed. The suspension of the coating material is sprayed 
and settles on particles while they are flowing through the entrainment zone no. 4. Every 
particle receives a small amount of coating while flowing through this spraying zone. Particles 
dry inside the draft tube move to the fountain zone no. 7, and then, in the annular zone, they 
fall again to the entrainment zone. Repeated motions (regular circulation) of particles results in 
a formation of a compact and a relatively homogenous layer on their surface. A comparatively 
high velocity of gas in the draft tube allows for coating of very small particles (Tang et al., 
2008; Nagashima et al., 2011). The Wurster apparatus is considered to be the best solution in 
the case of periodic coating of small granular materials (Teunou et al., 2002; Karlsson et al., 
2006).  
The application of the spout-fluid bed system prevents from agglomeration of particles in the 
entrainment and the annular zone to a certain degree, but does not eliminate it. Moreover, they 
can block the apertures of the nozzle. Therefore, design modifications of the Wurster apparatus 
relate mainly to the lower zone. The perforated bottom is modified in such a way, that there is 
an additional flow of gas in the radial direction from the wall to the nozzle, what prevents the 
accumulation of wet particles. In order to protect the nozzle from being blocked, special shields 
are applied or the gas distributor is modified in order to create an additional stream of air, 
blowing away the particles from the nozzle (Bender et al., 2009).  
Additionally, hydrodynamic conditions in the apparatus may be modified (through increasing 
velocity of the spouting gas and decreasing the amount of material) in order to considerably 
increase voidage of the bed in all zones of the device (operation within a dilute bed). A dilute 
bed (Epstein, 1992) was firstly used by Markowski and Kamiński (1983) in a conical spouted 
bed (then called "jet spouted bed") and has been widely used in the processes, in which we deal 
with irregular particles which stick together or with particles of wide distribution of diameters 
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(Olazar et al., 1996; Leu at al., 2004). It is characterized by a fast move of particles (shortening 
the time of the process), which is advantageous from the point of view of coating, and by a high 
voidage (above 0.75) in the whole volume of the apparatus (minimizing agglomeration) (Olazar 
et al., 1997). 
The knowledge on the hydrodynamics of flow in the spout-fluid apparatuses allows for effective 
forecast of efficiency and performance of industrial devices on the basis of the results obtained 
on a laboratory scale (Saadevandi et al., 2004). In view of the above, this issue was analyzed 
by many researchers (Cheng et al., 1994; Pianarosa et al., 2000; Saadevandi et al., 2004). It was 
proved that the hydrodynamics of flow in the zone, where a coating substance is sprayed (the 
entrainment zone, partially the draft tube zone) considerably influences the quality of the coat 
during the process of coating (Cheng et al., 1994). Information on voidage of the bed and 
velocity of particles in these zones provide numerous significant indications concerning the 
operation of the device (Saadevandi et al., 2004). 
The article presents a spout-fluid bed apparatus of the own design, which is a modification of 
the Wurster device, designed to a dry coating of pharmaceutical materials for the production of 
enteric medicines without the use of any solvents. The construction of the device is intended to 
enable a significant reduction of the process time, through the increase of the circulation 
velocity of the particles. 
The aim of this study was to determine possible values of parameters, such as: volume of the 
coated particles, the flow rate of the spouting gas, for the particles of different diameters and to 
determine the minimum circulation velocity for various bed amount, to carry out flow velocity 
measurements of particles and their concentration – that is to verify the operation of particular 
parts of the apparatus (injector, deflector). 
 

EXPERIMENTAL PART 
THE INSTALLATION 

All measurements were carried out in the installation presented in Figure 2 and described in 
detail in the patents (Szafran et al., 2010a, b). The air was pumped into the installation with the 
use of a screw-oil compressor no. 1, which was equipped with a freeze-air drying unit no. 2. 
The air flowed through a set of three filters (a coarse air filter no. 3, an accurate air filter no. 4 
and a carbon air filter no.  5), and then to the pneumatic switchboard no. 6. This board allowed 
for a control of the flow rate of all the work flows with the help of reducers no. 7 and no. 8. 
Glass rotameters no. 9 and no.10 were used to measure the flow rates. Air moved to the bottom 
of a column no. 11 from the pneumatic switchboard. The constructional details of interesting 
parts of the apparatus are presented in Figure 3. 
The column consisted of three main, cylindrical segments, a cone and an air- plasticizer as well 
as the coating substance supplying nozzles. Aluminum rings with holes no. 11 used for loading 
and collection of molecules (coated cores) were located above and under the lower segment. 
Each segment had a double wall no. 5, which enabled the temperature control of the apparatus. 
The external segment was made of polycarbonate, while the internal one was made of glass. 
Draft tubes no. 6, connected by aluminum clamps no. 9 were placed in the axes of segments. 
Nozzles distributing a plasticizer no. 4 and powder no. 3, which coat the particle cores were 
located in the cone axis, connecting the lower segment. (The nozzles were not used in these 
investigations). The upper segment was equipped with a deflector no. 8, which limited blowing 
out of particles from the installation. An injector no. 10, which due to suction of the air from 
the annular zone, caused a significant increase in the circulation velocity of particles, was placed 
at the bottom of the device. The particles poured into the apparatus freely fell to the bottom of 
the lower segment (C). After switching the stream of the spouting gas no. 1 the particles were 
sucked and accelerated in order to obtain the correct circulation velocity; they passed over the 
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cone supplied with the nozzles of powder and the plasticizer (B), and next through the draft 
tube. When flowing out from the draft tube they successively rebounded from the deflector (A), 
fell into the annular zone, and finally fell to the bottom. In the entrainment zone, they were 
sucked in again. 
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Figure 2. Schematic diagram of experimental installation: 1 – compressor, 2 – freeze-air drying unit, 3 – coarse 

air filter, 4 - accurate air filter, 5 - carbon air filter, 6 – switchboard, 7, 8 – pressure regulators, 9, 10 – 
rotameters, 11 – spout-fluid bed column 
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Figure 3. Details of selected parts of the apparatus (arrows show trajectories of particles): A – upper segment with deflector,  

B – middle part with cone, C – lower segment with injector, 1 – air stream fluidizing bed in annular zone, 2 – air stream 
spouting bed in central zone, 3 – powder nozzle, 4 – plasticizer nozzle, 5 – double wall, 6 – draft tubes, 7 – annular zone,  

8 – deflector, 9 – aluminum rings, 10 – injector, 11 – hole for particles unload 
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MATERIALS 

Particles of microcrystalline cellulose (Cellets®, SYNTAPHARM, Muelhein, Germany) were 
used in the study. Their parameters are presented in the table below. These particles are very 
often used as cores for the production of the enteric medicines.  

 
Table 1. Properties of investigated particles 

Particles d 
(µm) 

ρ 
(kg/m3) 

wd 
(m/s) 

Geldart 
class 

Cellets® 500 500 - 710 800 3.21∙10-3 A 
Cellets® 700 700 - 1000 800 4.73∙10-3 B 

Cellets® 1000 1000 - 1400 800 7.02∙10-3 B 
 

SYSTEM AND MEASUREMENT METHODS 

An optical measuring system was used in the study. Its main elements are following: a light 
source and a device registering images. Measurements were taken using a green line laser 
(Z40RG Z-laser) as the source of light. The power of laser is 40 mW and it is characterized 
theoretically by the possibility of displaying a very long line with a length of about 20 m and 2 
mm of thickness. In practice, an area sufficiently lighted for the measurement had a length of 
several centimeters, what entailed the need to move the laser along the height of the apparatus. 
Taking pictures, as well as video recording was performed with the use of a camera (CASIO 
EXILIM EX F1). This device has a CMOS matrix with a resolution of 6 million pixels, a 12 x 
optical zoom, as well as the possibility of shooting pictures in series with a frequency of 60 
frames/s and recording with speed up to 1200 frames/s. 
The concentration of particles was determined based on the sequence of images taken in the 
laser light, according to the following algorithm. After pre-processing of images (conversion to 
grayscale, rotation, background extraction, scale determination) with the use of a computer 
program (ImageTool 3.0 for Windows, UTHSCSA), the coordinates of every visible particle 
were saved to the text file. Then it was loaded into the program developed by the author, 
generating a mesh dividing the image of the apparatus into computational cells, in which, we 
assume the concentration is constant. On the basis of the coordinates of particles, the program 
calculated their number in every computational cell. Knowing the volume of these cells (their 
height and width is given by the user, while depth stands for thickness of the laser’s line), as 
well as the volume of the particles located in them (calculation based on their number), we can 
determine both the axial and the radial profiles of the concentration of the solids in the 
apparatus. 
 A central location of a given cell towards the bottom of the column was based on the location 
of the reference line in the image, whose distance from the bottom of the column was known. 
Measurements were taken in the laser light, since it allowed for selective illumination of a 
narrow piece of the apparatus (there were no visible particles placed in front and behind the cut 
layer, both in the annular zone, as well as in the draft tube).  
Determination of the concentration as the function of particles distance from the bottom of the 
column, and concentration as the function of distance from the axis were performed by 
averaging the calculations on the basis of three frames. A time of shutter opening was selected 
for various segments of the column so that the image of particles in the pictures was shown in 
the form of points. The time of shutter opening during the registration of particles concentration 
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in the middle segment of the column were equal to 1/1600 sec, while in the lower segment they 
were within the range from 1/1000 sec. to 1/4000 sec.    
 
The particle velocity was calculated based on the sequence of images. Every image was divided 
into cells using the computational mesh, as in the case of calculating the concentration. Inside 
every computational cell, shifts of all the particles were determined on the basis of their 
trajectories in the program designed by the author. Then, their velocity was calculated according 
to the following formula: 
 
                                                           

t
syyw eb 

                                                 (1) 

 
In this way the component Y of the particle velocity was calculated. The component X was 
negligibly small (Fig. 4). An average velocity of particles within every computational cell was 
determined in the final stage. 
The time was calculated by the inverse of frequency of the taken picture. The time of shutter 
opening was selected in order to make the trajectories of particles visible in the pictures, but 
not too long (otherwise, the trajectories of particles form a streak Fig. 4) (from 1/800 to 1/600).  
Due to problems with the circulation of particles (exactly described in the next sections), the 
measurement methods allowed for obtaining the results only in the second and in the third 
segment of the device. 
 

 

 
 

Figure 4. Trajectories of particles on the image of flow (middle segment of column, Cellets® 700, 300 cm3 of 
bed, shutter opening 1/400 sec.) after post-processing (conversion to grayscale, rotation, background extraction, 

scale determination) 

 
 

EXPERIMENTAL PROCEDURE AND SCOPE OF RESEARCH 
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The studies on the hydrodynamics of the flow of microcrystalline cellulose particles in the 
modified Wurster apparatus were carried out according to the following scheme. The measured 
amount of particles (from 150 to 500 cm3) of a given diameter was poured into the device. Then 
the laser was located in order to place its light beam in the axis of the draft tube of the apparatus, 
the compressor was turned on and a proper flow rate of the main stream of spouting air was set 
at the level of the minimum stable circulation velocity, which was determined based on the 
observation of the flow. Next, a series of images of the flow was taken in the laser light with an 
appropriate selection of exposure time for different zones of the apparatus. 
 

RESULTS OF CALCULATIONS 

Using the measurement methods presented in the previous section the concentration values and 
particles velocities in all zones of the apparatus (draft tube, annular and fountain zone) were 
obtained, sample results of which are presented below. 
 

 MINIMUM STABLE CIRCULATION VELOCITY 

At the beginning, tests of particles circulation for different bed volumes and different particles 
diameters were carried out. A phenomenon of strong plastering of the column inside by the 
particles due to their strong electrification was observed (2 – Fig. 6). This phenomenon was 
intensified with the increase of the volume of the bed, as well as with the decrease of the 
diameter of particles and it disturbed the circulation; pulsations of the flow and accumulation 
of grain in some parts of the apparatus occurred (1 – Fig. 5). 
 

                                           
Figure 5. Middle segment of the apparatus during the process (Cellets® 500, V=500 cm3) 1 – zone of particles 

accumulation in the draft tube, 2 – zone of particles plastering in the annulus 

 
This phenomenon was prevented by the increase of the flow rate of the spouting air. The 
minimum flow rate of the spouting air, at which there were no adverse events related to the 
circulation, was called – the minimum stable circulation velocity. It turned out that the 
minimum stable circulation velocity is much larger than the so-called minimum circulation 
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velocity, at which the particles are carried above the edge of the draft tube (Kmieć et al., 2009). 
It is slightly lower than the terminal particle velocity. The apparatus works in a narrow range 
of the flow rates of the spouting air. Therefore, all measurements of velocity and concentration 
of particles were performed for a single flow rate of the spouting air equal to the minimum 
stable circulation velocity. The results of the relation of the minimum stable circulation velocity 
with a bed volume and a diameter of the particles are presented below (Fig.6).  
The minimum stable circulation velocity increased with the amount of the bed inside the 
apparatus (Fig. 6), what is contrary to literature reports relating to the minimum circulation 
velocity and to a classic apparatus with a draft tube (Kmieć et al., 2009). The tested apparatus, 
however, worked in the regime of a dilute bed – the height of the bed, which was poured off, 
was too small, in relation to the height of the device, to affect the minimum circulation velocity. 
There was no important effect of the particle diameter upon the observed quantity (Fig. 6).  

 

 
Figure 6. Spouting air flow rate, at which stable circulation took place, for different bed volumes and particles 

 
CONCENTRATION OF PARTICLES 

The measured values of particles concentration in the draft tube are small (0.001-0.002 m3/m3) 
in comparison to these characteristics for a typical spouted bed apparatus with a draft tube and 
for the pneumatic transport (Fig. 7 and 8) (Plasynski et al., 1994; Saadevandi et al., 2004). It is 
even more visible in the annular zone, where concentration of solids reaches the value of 0.0005 
m3/m3, while in a traditional apparatus we deal here with the moving packed bed (concentration 
within 0.6-0.7 m3/m3) (Pianarosa et al., 2000; Olazar et al., 2001a; Saadevandi et al., 2004), 
what influences agglomeration of undried particles.   
The device works in the range of a dilute bed. The concentration of the solids in the draft tube 
and the annular zone significantly decreases with the increase of the distance from the bottom 
of the apparatus (as in the case of the pneumatic transport) (Fig. 7). At the same height of the 
apparatus, the concentration of the solids in the annular zone is lower than that in the draft tube 
– the particles from the narrow draft tube fall down into a wide annular zone. The profile of 
solids concentration in the annular zone is symmetrical - the particles are evenly distributed in 
the whole zone. Moreover, the increase of concentration in the annular zone at the wall of the 
draft tube may be noticed. It results from particle layering connected with static electricity. The 
concentration of solids in the fountain zone is practically constant (Fig. 8), differently than in 
the other classical spouted bed apparatus, where it increases with the height, up to such a value 
as in the loosely packed bed (Grace et al., 1978; Waldie et al., 1986, Olazar et al., 2001b). It is 
caused by the use of a deflector, which prevents the formation of free fountain. Before the loose 
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of velocity, particles hit its surface. It is possible to observe the increase of concentration in this 
zone near the walls, what results from accumulation of particles due to the electrostatic 
interactions. Concentration of the solids in the fountain zone (0.0002-0.0008 m3/m3) is lower 
than in the zone of the draft tube (0.001-0.002 m3/m3) and it is comparable to this in the annular 
zone. The particles from the draft tube with the small area are distributed throughout the entire 
section of the apparatus. 

 

 
Figure 7. Particle concentration in plane crossing the axis of the apparatus at different heights in the middle 

segment (Cellets® 500, V=300 cm3, t=1/1600 s) (A - draft tube, B – annular zone) 

 

 
Figure 8. Particle concentration in plane crossing the axis of the apparatus at different heights in the fountain 

zone (Cellets® 500, V=300 cm3, t=1/1600 s) 

 
VELOCITY OF PARTICLES 

The velocity of particles in the draft tube of the middle segment of the column decreases with 
height. The velocity of particles in the draft tube of the middle segment of the column decreases 
with height. It is incompatible with literature (Saadevandi et al., 2004). However, this time the 
measurements were carried out closely to the bottom (30-200 mm), where particles are speeded 
up again. In our investigations distance from the bottom was considerably higher. Particles lose 
their velocity in this zone. Their velocity remains at a high level of several meters per second 
(2-4 m/s).  
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It is worth noticing, that the velocity of particles in the annular zone is comparable with that in 
the zone of the draft tube and it increases as they approach to the bottom of the apparatus (Fig. 
9). In addition, it is much higher than the velocity of free fall (Table 1). It results from the 
operation of the injector, which sucks the gas from the annular part, thus powering the particles. 
The particles acquire a high initial velocity at the inlet to the annular zone due to the rebound 
from the deflector. Their velocity at this point is still significant (about 0.5 m/s) (Fig. 10).  

 
Figure 9. Particle velocity in plane crossing the axis of the apparatus at different heights in the middle segment (Cellets® 

500, V=300 cm3, t=1/800) (A - draft tube, B – annular zone) 
 

 
Figure 10. Particle velocity in plane crossing the axis of the apparatus at different heights in the fountain zone 

(Cellets® 500, V=300 cm3, t=1/800) 

As it may be noticed, application of a deflector and an injector basically changes the 
hydrodynamics of particles flow in the annular zone in comparison to the traditional spout-fluid 
bed apparatus with a draft tube, where we deal with the moving packed bed (particles move 
with small velocities of few dozen millimeters per second) (Saadevandi et al., 2004).  
Velocity of particles in the fountain zone decreases with height as in the traditional spouted bed 
(Olazar et al., 2001b), but on the top of the fountain their value does not reach zero with regard 
to a previous hit of particles in the deflector. 
All above described phenomena result in high particles circulation inside the apparatus. 
 

CONCLUSIONS 
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The experiments performed in the modified Wurster apparatus confirmed its proper operation 
regarding the hydrodynamics of flow of the Cellets® particles. The use of the innovative design 
solutions – an injector in the lower part of the device, a deflector in the fountain zone, resulted 
in a significant change of particles down-flow. Instead of free falling, they are accelerated to 
the velocities comparable with those in the draft tube. As a result, high circulation is formed 
and the apparatus works in the regime of a dilute-fast bed. Consequently, during the dry coating 
process, this should prevent particles from clumping and should greatly shorten the process of 
dry coating. This was the subject of a further research (Szafran et al., 2012). 
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NOMENCLATURE 

d     -  particle diameter, m 
H    -  distance from the bottom of the apparatus, m 
h     -  distance from the upper edge of the draft tube, m 
r     -   radial distance from axis, m 
s     -   scale of a picture, m pixel-1 

t     -   time of shutter opening, s 
V    -   volume of a bed poured into the apparatus, m3 
w    -   particle velocity in direction of axis y, m s-1 

wd    -   free falling particle velocity, m s-1 
X    -   minimum stable circulation velocity, m3 s-1 

yb    -    initial coordinate of particle centre on axis y 
ye   -    final coordinate of particle centre on axis y 
 
Greek symbols 
 
    -  bed voidage, m3 m-3 
-  bulk density, kg m-3 
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STRESZCZENIE 

W artykule przedstawiano wyniki wstępnej optymalizacji metodami CFD przepływu gazu w 
aparacie fontannowo-fluidalnym własnej konstrukcji. Kryterium optymalizacji była wartość tzw. 
prędkości cyrkulacji gazu (masowego natężenia przepływu gazu w rurze wznoszącej). Opracowany 
model CFD posłużył do zbadania wpływu zmiennych hydrodynamicznych i konstrukcyjnych na 
badany parametr. W ten sposób uzyskano pierwsze wskazówki dotyczące zmian konstrukcji 
urządzenia oraz doboru natężeń przepływu strumieni powietrza. Na podstawie przeprowadzonych 
symulacji, biorąc pod uwagę prędkość cyrkulacji powietrza, która wpływa bezpośrednio na 
prędkość cyrkulacji cząstek w czasie procesu powlekania, opracowano wskazówki co do przyszłych 
zmian konstrukcyjnych aparatu. Wywnioskowano, że należy zastosować maksymalne możliwe do 
osiągnięcia masowe natężenie powietrza fontannującego, zapewniające maksymalną prędkość 
cyrkulacji cząstek. Z kolei masowe natężenie przepływu bocznego strumienia powietrza 
fluidyzującego powinno utrzymywać się na minimalnym poziomie uniemożliwiającym zlepianie się 
cząstek w części załadunku aparatu. Warto także rozważyć zmianę konstrukcji dysz rozpylających 
(zmniejszenie przekroju poprzecznego) i strumienicy (usunięcie pionowych podpór i korpusu), w 
celu ograniczenia oporu przepływu powietrza. 

 

Słowa kluczowe: aparat Wurstera, hydrodynamika, CFD 

 

WPROWADZENIE 

Powlekanie to proces technologiczny, polegający na nałożeniu otoczki na rdzeń, którym może 
być tabletka lub cząstka. Rdzenie mogą być pokrywane otoczką cukrową bądź substancjami 
wielkocząsteczkowymi w celu: poprawy estetyki, smaku oraz zapachu, ochrony substancji 
aktywnej przed wpływem warunków atmosferycznych, modyfikacji miejsca i szybkości 
uwalniania, zapobieganiu ścieraniu i pyleniu (Bose i in., 2007). Spośród wielu znanych 
urządzeń stosowanych do powlekania uważa się, że aparaty fontannowe nadają się do tego celu 
najlepiej (Teunou i in., 2002). Zwłaszcza rozwiązanie konstrukcyjne z dyszą rozpylającą 
umieszczoną w dnie urządzenia posiada wiele zalet m.in. zwiększone prawdopodobieństwo 
zderzenia kropel roztworu powlekającego z cząstkami, krótki czas procesu oraz zmniejszenie 
strat substancji powlekającej. Jednak wówczas dysza rozpylająca znajduje się wewnątrz złoża, 
co powoduje możliwość łatwego jej zatkania. Poza tym ryzyko aglomeracji cząstek jest duże 
w związku z wysoką koncentracją mokrych rdzeni tuż nad rozpylaczem (Tang i in., 2008). 
Pewnym rozwiązaniem jest w tym przypadku zastosowanie układu fontannowo-fluidalnego z 
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rurą wznoszącą tzw. aparat Wurstera (Wurster i in., 1966). Użycie rury wznoszącej wymusza 
w tym przypadku regularną cyrkulację rdzeni i zwiększa ich prędkość, a dodatkowy strumień 
powietrza fluidyzacyjnego rozbija powstałe w strefie załadunku aglomeraty (rysunek 1). 
 

 
Rysunek 1. Schemat klasycznego aparatu Wurstera: 1 – strumień powietrza fontannującego, 2 – strumień 

powietrza fluidyzującego, 3 – strumień powietrza wylotowego, 4 – strefa załadunku (zasysania cząstek), 5 – 
strefa rury wznoszącej, 6 – strefa pierścieniowa, 7 – strefa fontanny, 8 – dysza rozpylająca, 9 – siatka 

 
W ramach wcześniejszych badań skonstruowano aparat, będący modyfikacją klasycznego 
urządzenia Wurstera, służący do suchego powlekania proszkowego i elektrostatycznego 
materiałów drobnoziarnistych (Szafran i in., 2012).  
Celem prezentowanej pracy była wstępna optymalizacja metodami CFD (ang. computational 
fluid dynamics – numeryczna mechanika płynów) przepływu gazu w tym urządzeniu. Przy 
aktualnym rozwoju komputerów osobistych CFD stanowi wygodną alternatywę wobec 
klasycznych metod modelowania, gdyż cechuje się skalowalnością i uniwersalnością, a w 
przypadku przepływów jednofazowych także zadowalającą dokładnością (Jaworski, 2005).  
Kryterium optymalizacji była wartość tzw. prędkości cyrkulacji gazu (masowego natężenia 
przepływu gazu w rurze wznoszącej), która wpływa bezpośrednio na prędkość cyrkulacji 
cząstek w czasie procesu powlekania. Opracowany model CFD posłużył do jakościowego 
zbadania wpływu zmiennych hydrodynamicznych i konstrukcyjnych na badany parametr.  
 

MODELOWANY APARAT 

Główną część modelowanego urządzenia stanowi, kolumna (rysunek 2) składająca się z trzech 
cylindrycznych segmentów A, C, D, stożka B oraz dysz doprowadzających powietrze, 
plastyfikator, a także substancję powlekającą. Nad oraz pod dolnym segmentem A znajdują się 
aluminiowe pierścienie z otworami służącymi do załadunku oraz odbioru cząstek 
(powlekanych rdzeni). Każdy z segmentów ma podwójną ścianę, która umożliwia 
termostatowanie aparatu. Zewnętrzna wykonana została z poliwęglanu, wewnętrzna ze szkła.  
W osiach segmentów umieszczono rury wznoszące, połączone ze sobą przez aluminiowe 
obejmy. W osi stożka B łączącego segment dolny A ze środkowym C znajdują się dysze 
rozpylające plastyfikator oraz proszek powlekający rdzenie. Górny segment D wyposażono w 
deflektor, który ogranicza wywiewanie cząstek poza instalację. 
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W dolnej części aparatu A umieszczono strumienicę głównego gazu fontannującego oraz dno 
stożkowe, poprzez które podawane jest powietrze fluidyzujące, zapobiegające aglomeracji 
cząstek w strefie załadunku.  
 

 
Rysunek 2. Schemat modelowanego, zmodyfikowanego aparatu Wurstera: A – dolny segment ze strumienicą 
(strefa załadunku), B – stożek z dyszami rozpylającymi plastyfikator i proszek powlekający, C – środkowy 

segment (strefa rury wznoszącej i powlekania), D – górny segment z deflektorem (strefa fontanny) 

 
Rysunek 3. Strumienica zastosowana w aparacie: a – dysza, b – podpory, c – korpus połączony z rurą wznoszącą 

 
Cząstki wsypane do aparatu swobodnie opadają na dno segmentu dolnego A. Po włączeniu 
strumienia gazu fontannującego cząstki zostają zassane i rozpędzane tak, by uzyskały 
odpowiednią prędkość cyrkulacji. Przelatują przez stożek B, gdzie następuje ich kontakt z 
proszkiem powlekającym. Poprzez drugą dyszę możliwe jest w tym miejscu podanie także 
plastyfikatora obniżającego temperaturę zeszklenia proszku. Utworzona warstwa na 
powierzchni cząstek jest utrwalana termicznie w czasie transportu w segmencie środkowym C. 
W segmencie górnym D rdzenie opuszczając rurę wznoszącą tworzą fontannę, odbijają się od 
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deflektora, a następnie wlatują do strefy pierścieniowej, opadają na dno i w strefie załadunku 
są ponownie zasysane. Gaz napędzający cząstki przechodzi przez kolano do filtra workowego, 
gdzie oczyszczany jest z wywianego materiału (cząstki i substancja powlekająca). 
Aparat w stosunku do klasycznego rozwiązania (rysunek 1) ma znacznie wydłużoną strefę rury 
wznoszącej, która jest przedzielona przez stożek z dyszami ustawionymi współprądowo w 
stosunku do gazu i cząstek. Zastosowanie strumienicy do dystrybucji gazu fontannującego 
(rysunek 2 A, rysunek 3) zapewnia znacznie szybszą cyrkulację cząstek. Dzięki temu czas 
procesu ulega wyraźnemu skróceniu.  
 
 

MODEL CFD 

Zastosowany model CFD opierał się na uniwersalnych równaniach transportu cieczy 
nieściśliwej, przy przepływie burzliwym. Wówczas po zastosowaniu metody RANS (ang. 
Reynolds Averaged Navier Stokes) równanie Naviera Stokesa przyjmuje postać zależności 
Reynoldsa (1): 
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Aby móc rozwiązać równanie (1) należy wprowadzić zależności opisujące tensor naprężeń 
turbulentnych. W symulacjach zastosowano model turbulencji k-z modyfikacją „realizable”, 
jako najbardziej uniwersalny i najlepiej opisujący wypływ gazu z dysz (Shih i in., 1995). 
Tak sformułowany model matematyczny nie jest możliwy do rozwiązania w sposób 
analityczny. W związku z tym do jego rozwiązania zastosowano metody numeryczne 
zaimplementowane w pakiecie Ansys CFD 16.1, który stanowi standard w dziedzinie tego 
rodzaju oprogramowania i jest od wielu lat z powodzeniem stosowany do modelowania 
różnorodnych procesów w wielu dziedzinach przemysłu (Ludwig i in., 2009). Podstawowe 
parametry modułu rozwiązującego „solvera” przedstawiono w tabeli 1. 
 
Tabela 1. Parametry modelu CFD 

Parametr Wartość 

Solver 3D, pressure based  

Model turbulencji Standard k-ε z modyfikacją „realizable” 

Opis strefy przyściennej Standardowa funkcja przyścienna 

Warunek brzegowy na wlocie do kolumny Velocity inlet 

Warunek brzegowy na wylocie do kolumny Pressure outlet 

Schemat dyskretyzacyjny  II rzędu pod prąd (second order upwind) 

 
Prędkość głównego strumienia gazu fontannującego na wlocie do aparatu zmieniała się w 
zakresie od 111 (0.0037 m3/s) do 359 m/s (0.0119 m3/s), natomiast strumienia fluidyzującego 
od 0.3 (0.0014 m3/s) do 3 m/s (0.014 m3/s). Wartości te ustalono na podstawie wcześniejszych 
badań (najmniejsza i największa prędkość gazu przy powlekaniu cząstek). Własności fizyczne 
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powietrza we wszystkich symulacjach były stałe i wynosiły: gęstość 1.225 kg/m3, lepkość 
1.75∙10-5 Pa∙s.  
Obliczenia kontynuowano do momentu spadku wartości skalowalnych residuów poniżej 10-3 i 
ustalenia się na stałym poziomie wartości całek objętościowych prędkości, ciśnienia oraz k i  
(około 1500 iteracji).  
Przeprowadzono próby wpływu gęstości siatki na obliczane parametry. Na tej podstawie 
wybrano siatkę o optymalnej gęstości i budowie. Zdecydowano się na zastosowanie siatki 3D 
składającej się w większości z komórek tetraedralnych o zagęszczonej strukturze w pobliżu 
ścian (około 2 500 000 komórek w zależności od geometrii) (rysunek 4). 
 

 
Rysunek 4. Przekrój przez siatkę numeryczną w strefie dysz rozpylających 

 
Rozwiązanie modelu (pola prędkości i ciśnienia powietrza – rysunek 5) umożliwiło 
wyznaczenie masowego natężenia przepływu gazu w rurze wznoszącej (prędkości cyrkulacji), 
które stanowiło kryterium optymalizacji urządzenia. 
 

 
Rysunek 5. Przykładowy rozkład prędkości gazu (m/s) w strefie załadunku aparatu (w0=359 m/s) 
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WPŁYW ZMIENNYCH RUCHOWYCH NA HYDRODYNAMIKĘ 
PRZEPŁYWU GAZU W APARACIE 

Na wstępie sprawdzono jak zmiana prędkości głównego gazu fontannującego wpływa na 
masowe natężenie przepływu powietrza w rurze wznoszącej (rysunek 6) i strefie pierścieniowej 
(rysunek 7). 
 

 
Rysunek 6. Zależność masowego natężenia przepływu powietrza w rurze wznoszącej od prędkości powietrza  

w dyszy fontannującej 

 
Rysunek 7. Zależność masowego natężenia przepływu powietrza w strefie pierścieniowej od prędkości 

powietrza w dyszy fontannującej  

 
Zarówno masowe natężenie przepływu w rurze centralnej jak i w strefie pierścieniowej rosną 
liniowo wraz ze wzrostem prędkości (masowego natężenia przepływu ) gazu fontannującego, 
przy czym wartość masowego natężenia przepływu w rurze wznoszącej jest około 
sześciokrotnie większa od tej w dyszy zasilającej.  Strumienica zasilająca działa prawidłowo 
zasysając powietrze z części pierścieniowej, co powinno spowodować wzrost prędkości cząstek 
w tej strefie znacznie powyżej prędkości opadania swobodnego. 
Następnie przeprowadzono symulacje wpływu strumienia fluidyzującego na natężenie 
przepływu gazu w rurze wznoszącej i strefie pierścieniowej (rysunek 8 i 9). Wraz ze wzrostem 
natężenia przepływu powietrza fluidyzującego rośnie natężenie przepływu powietrza w rurze 
wznoszącej. Cały strumień dodatkowego powietrza jest zasysany przez strumienicę do rury 
wznoszącej. Natomiast natężenie przepływu gazu w części pierścieniowej maleje, aż do 
wartości bliskich zeru, co może spowodować spadek prędkości cząstek w tej strefie i utrudnić 
ich cyrkulację. 
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Rysunek 8. Zależność masowego natężenia przepływu powietrza w rurze wznoszącej od prędkości powietrza  

w dyszy fluidyzującej (w0=111 m/s) 

 

 

Rysunek 9 Zależność masowego natężenia przepływu powietrza w strefie pierścieniowej od prędkości powietrza 
w dyszy fluidyzującej (w0=111 m/s) 

   
WPŁYW ZMIENNYCH KONSTRUKCYJNYCH NA 

HYDRODYNAMIKĘ PRZEPŁYWU GAZU W APARACIE 

Następnym etapem badań było sprawdzenie wpływu konstrukcji aparatu na masowe natężenie 
przepływu powietrza w rurze wznoszącej. Skoncentrowano się na pozornie małych elementach 
urządzenia, które mogą znacząco wpłynąć na jego pracę tj. korpusie i podporach mocujących 
strumienicę (rysunek 2 A, rysunek 3) oraz przewodach doprowadzających powietrze do dysz 
rozpylających plastyfikator i proszek powlekający (rysunek 2 B). Znajdują się one w 
kluczowych miejscach aparatu odpowiednio: strefie załadunku cząstek i strefie powlekania i 
zwężają przekrój przepływu cyrkulujących mediów. W związku z tym przeprowadzono 
symulacje dla aktualnej geometrii urządzenia i po usunięciu wymienionych wcześniej 
elementów, a następnie porównano masowe natężenia przepływu gazu w rurze wznoszącej i 
strefie pierścieniowej (rysunek 10 i 11 )  
Usunięcie podpór strumienicy oraz jej korpusu (zwiększenie strefy załadunku) i przewodów 
doprowadzających media do dysz (zmniejszenie oporów w strefie powlekania) powoduje 
wzrost masowego natężenia przepływu powietrza w strefie pierścieniowej i rurze wznoszącej. 
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Wpływ modyfikacji konstrukcyjnych na badany parametr rośnie wraz z prędkością powietrza 
fontannującego. Różnica pomiędzy masowym natężeniem przepływu powietrza w rurze 
wznoszącej dla najmniejszej prędkości gazu wynosi 4 % a dla największej 25 %. W przypadku 
strefy pierścieniowej wartości te wynoszą odpowiednio: 5 % i 32 %.  
 
 

 
Rysunek 10. Zależność masowego natężenia przepływu powietrza w rurze wznoszącej  
od prędkości powietrza fontannującego w aparacie standardowym i po modyfikacjach 

 
Rysunek 11. Zależność masowego natężenia przepływu powietrza w strefie pierścieniowej  

od prędkości powietrza fontannującego w aparacie standardowym i po modyfikacjach 
 

WNIOSKI 

W trakcie przeprowadzonych symulacji zbadano wpływ podstawowych zmiennych ruchowych 
(prędkość powietrza fontannującego i fluidyzującego) oraz konstrukcji aparatu na masowe 
natężenie przepływu powietrza w rurze wznoszącej oraz w strefie pierścieniowej. Na tej 
podstawie autorzy doszli do następujących wniosków. Aby uzyskać maksymalną wartość 
masowego natężenia powietrza w rurze wznoszącej należy prowadzić proces przy maksymalnej 
możliwej do uzyskania prędkości strumienia fontannującego, tak aby nie dochodziło do 
wywiewania cząstek z urządzenia i dla minimalnej prędkości strumienia fluidyzującego, tak by 
jednocześnie zapobiec zlepianiu się cząstek i nie przeszkadzać w ich cyrkulacji. 
W przyszłości należy rozważyć modyfikację dolnej części aparatu tj. usunięcie podpór 
strumienicy oraz jej korpusu i ewentualnie zmniejszenie przekroju przewodów 
doprowadzających media do dysz rozpylających. Ze względów konstrukcyjnych całkowita ich 
eliminacja jest niemożliwa. Tego typu niewielkie zmiany mogą przyczynić się do znaczącego 
podwyższenia prędkości cyrkulacji cząstek w czasie powlekania, a przez to do skrócenia 
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trwaniah procesu. Jednoznaczne wnioski będzie można wyciągnąć po dokonaniu symulacji w 
układzie dwufazowym gaz-ciało stałe, które będą przedmiotem następnych badań.  
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PODZIĘKOWANIA 

Praca powstała w wyniku realizacji projektu badawczego finansowanego ze środków 
Narodowego Centrum Nauki UMO-2013/09/B/ST8/00157. 

 
OZNACZENIA 

mp   -   masowe natężenie przepływu powietrza w strefie pierścieniowej,  kg s-1 

mr   -  masowe natężenie przepływu powietrza w rurze wznoszącej, kg s-1 
P    -  ciśnienie,  Pa 
U   -  prędkość płynu, m s-1 

wf   -  prędkość powietrza fluidyzującego liczona na pełen przekrój dna aparatu, m s-1 

w0   -  prędkość powietrza fontannującego liczona na pełen przekrój dyszy, m s-1 
 
 
Litery greckie 
 
 -  gęstość, (kg/m3) 


  -  tensor naprężeń, (Pa) 
µ -  lepkość,  (Pa∙s)  
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OZNACZANIE PODSTAWOWYCH WŁASNOŚCI 
ELEKTROSTATYCZNYCH CZĄSTEK UŻYWANYCH W PROCESIE 

SUCHEGO POWLEKANIA 
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STRESZCZENIE 

Celem pracy było wyznaczenie podstawowych własności elektrycznych cząstek nośnikowych 
Cellets® wykonanych z celulozy mikrokrystalicznej mających znaleźć zastosowanie w procesie 
suchego powlekania elektrostatycznego w zmodyfikowanym aparacie fontannowo-fluidalnym 
Wurstera. W trakcie badań określono rezystancję skrośną, względną przenikalność dielektryczną, 
czas relaksacji ładunku oraz stopień naelektryzowania dla cząstek o różnych średnicach i 
wilgotnościach przy różnych napięciach ładowania. Aby nadawały się do powlekania 
elektrostatycznego cząstki nośnikowe muszą mieć odpowiednią wilgotność. Wraz ze wzrostem 
wilgotności rezystywność skrośna maleje, osiągając wartość poniżej 109 Ωm dla zawartości wilgoci 
około 5 %. Zdolność do tryboelektryzacji cząstek silnie rośnie wraz ze spadkiem ich średnicy. Dla 
cząstek Cellets® 100 jest ona od 10 do 100 razy większa niż dla cząstek Cellets® 1000. Powoduje 
to problemy z cyrkulacją rdzeni o najmniejszych średnicach, gdyż wskutek pocierania o ściany 
aparatu ładują się one elektrycznie w tak znacznym stopniu, że dochodzi do oblepiania wnętrza 
urządzenia.  

Słowa kluczowe: suche powlekanie, aparat Wurstera, cząstki nośnikowe 

 
 

WPROWADZENIE 

Podstawową wadą klasycznych metod powlekania filmowego z użyciem rozpuszczalnika, 
(napylanie w złożu fluidalnym, fontannowym lub w bębnach obrotowych), jest jego duża 
zawartość w produkcie. W przypadku powlekania leków lub innych produktów biologicznie 
czynnych może to prowadzić do ich inaktywacji lub rozpadu (Ivanova i in., 2005). W związku 
z tym konieczne jest długotrwałe łagodne suszenie produktu, co wymaga znacznych nakładów 
finansowych oraz wydłuża cały proces (Obara i in., 1999). Roztwory lub zawiesiny substancji 
powlekającej cechują się dużą lepkością, co pociąga za sobą niebezpieczeństwo zarówno 
zatykania dyszy rozpylającej jak i aglomeracji cząstek powlekanych (Kablitz i in., 2006). 
Rozwiązaniem tych problemów jest suche powlekanie, w którym wyeliminowano całkowicie 
lub częściowo zastosowanie jakichkolwiek cieczy. Jedną z metod suchego powlekania jest tzw. 
natrysk elektrostatyczny, gdzie wykorzystuje się siły elektrostatyczne w celu zwiększenia 
depozycji proszku na powierzchni rdzeni. Proces ten jest bardzo szeroko stosowany w 
przemyśle do tzw. malowania proszkowego, wszędzie tam gdzie istnieje konieczność pokrycia 
trwałą, zwartą powłoką przedmiotów o bardzo skomplikowanych kształtach (Bose i in., 2007). 
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Materiały stosowane w tej metodzie muszą posiadać odpowiednie własności elektryczne. Aby 
zapewnić odpowiednie przewodzenie przy kontakcie z uziemionymi elementami aparatu 
oporność skrośna rdzenia nie powinna być większa niż 109 Ωm (Bose i in., 2007). W przypadku 
materiałów o większej oporności można zwiększyć ich przewodność stosując następujące 
metody (Grosvenor, 1991): zwilżenie wodą (w praktyce realizowane poprzez umieszczenie 
rdzeni w atmosferze o dużej wilgotności), zastosowanie dodatków (różnego rodzaju sole) oraz 
naniesienie na powierzchnię substancji pochłaniających parę wodną z powietrza, tworzących 
żelową warstwę przewodzącą (najczęściej stosuje się w tym przypadku czwartorzędowe 
związki amoniowe). 
W Zakładzie Inżynierii Chemicznej Politechniki Wrocławskiej prowadzone są badania nad 
zastosowaniem zmodyfikowanego aparatu Wurstera własnej konstrukcji do suchego 
powlekania elektrostatycznego rdzeni celulozowych Cellets®. Celem pracy było opracowanie 
metod wyznaczania i określenie ich podstawowych własności elektrycznych ważnych z punktu 
widzenia powlekania elektrostatycznego (oporność skrośna) oraz bezpieczeństwa i 
hydrodynamiki przepływu (czas relaksacji ładunku, stopień tryboelektryzacji). Jednocześnie 
dało to pewne wskazówki dotyczące metod eliminacji niekorzystnych zjawisk występujących 
w trakcie cyrkulacji rdzeni w kolumnie fontannowej związanych z ich tryboelektryzacją 
(oblepianie ścianek aparatu, tworzenie aglomeratów).   
 
 

MATERIAŁ DO BADAŃ 

Badanym materiałem były cząstki Cellets® wykonane z celulozy mikrokrystalicznej 
produkowane przez firmę SYNTAPHARM (tabela 1, rysunek 1). Wykorzystuje się je 
powszechnie jako nośniki w przemyśle farmaceutycznym ponieważ są obojętne chemicznie, 
bezzapachowe oraz bezsmakowe. Dzięki wytrzymałości mechanicznej nadają się do użycia w 
trakcie powlekania w aparatach fontannowych. Cząstki o ustalonej wilgotności (0-10 %) 
przenoszono do pomieszczenia laboratoryjnego i przechowywano w warunkach otoczenia 
(temperatura 223C, ciśnienie 100020 hPa, wilgotność 5010%) przez okres nie krótszy niż 
24 h przed każdymi badaniami. Materiał przez cały okres kondycjonowania przebywał w 
zamkniętym pojemniku, tak więc w stopniu znikomym podlegał wpływom czynników 
panujących w laboratorium. Naczynie otwierano tylko na czas poboru próbek do badań, tj. na 
okres nie dłuższy niż 3 minuty. Czas przebywania pobranej próbki (naważki) w otwartej 
przestrzeni laboratorium i w urządzeniach testowych ograniczano możliwie do jak najkrótszego 
technologicznie okresu (nie przekraczano 15 minut). Każdorazowo pobierano tylko jedną, 
wymaganą naważkę, która po pomiarach trafiała do drugiego identycznego i szczelnie 
zamkniętego pojemnika. Na każdej pobranej próbce materiału wykonywano tylko jedną serię 
prób.  

Tabela 1. Właściwości badanych cząstek 

Nazwa zakres rozmiarów cząstek    
[µm] 

ρ 

[g/cm3] 

klasa 

Geldarta 

Cellets® 100 100 - 200 0,80 A 

Cellets® 700 700 - 1000 0,80 B 

Cellets® 1000 1000 - 1400 0,80 B 
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Rysunek 1. Cząstki Cellets® 1000 w powiększeniu 

 
WYZNACZANIE REZYSTYWNOŚCI SKROŚNEJ 

Do oznaczania rezystywności skrośnej usypanych cząstek nośnikowych stosowano naczynie 
pomiarowe składającego się z metalowego cylindrycznego pojemnika (elektroda zewnętrzna o 
potencjale ziemi) oraz cylindrycznej, wysokonapięciowej elektrody wewnętrznej. Elektrody 
odizolowano od siebie materiałem dielektrycznym (teflonem). Schemat naczynia pomiarowego 
i jego widok przedstawia rysunek 2.  

Rysunek 2. Naczynie pomiarowe do pomiaru rezystancji skrośnej materiałów sypkich 

Do wyznaczenia rezystancji Rv wykorzystano megaomomierz typu MIC-2500 firmy Sonel, 
który umożliwia pomiar do maksymalnej wartości 1,1 T przy napięciu pomiarowym z zakresu 
50-2500 V, z możliwym krokiem co 10 V. Do szacowania rezystancji powyżej  
1,1 T wykorzystano elektrometr typ 6517B firmy Keithley o rezystancji wewnętrznej, nie 
mniejszej niż 11017 , stosując metodę pomiaru prądu. Oznaczenie rezystywności skrośnej v 
wykonano zgodnie z punktem 2.4.14 normy PN-92/E-05203, w oparciu o podaną zależność:  

v = 0,57Rv       (1) 

Każdorazowo dokonywano pomiaru masy materiału znajdującego się w naczyniu pomiarowym 
(82 g ± 4 g). Oszacowana względna, rozszerzona niepewność (określana na poziomie ufności 
0,95 wyznaczonej wartości rezystywności skrośnej v) jest nie większa niż ± 15% względem 
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warto ci redniej dla poszczeg lnego napi cia pomiarowego. Na rysunku 3 przedstawiono 
przykładowe wyniki zale no ci rezystywno ci skro nej dla r nych cz stek i wilgotno ci.  

 
Rysunek 3. Przykładowa zale no  rezystywno ci skro nej od wilgotno ci materiału dla r nych cz stek,  

przy napi ciu 2500 V 
Wraz ze wzrostem wilgotno ci materiału badany parametr gwałtownie maleje (dla Cellets  
700 przy wzro cie wilgotno ci z 4 % do 10 % około 10 000 razy), przy czym rezystywno  
skro na cz stek o najmniejszej rednicy jest najwi ksza - cz stki Cellets  100 maj  w całym 
zakresie mierzonych wilgotno ci około dziesi ciokrotnie wi ksz  rezystywno  skro n  ni  
Cellets  1000 i 700. Nale y zaznaczy , e rezystywno  skro na dla cz stek o wilgotno ci 
zbli onej do 0 była niemierzalna za pomoc  zastosowanej aparatury (powy ej 1016 m). 

 

WYZNACZANIE CZASU RELAKSACJI 

Dla materiał w sypkich o rezystywno ci v  1011 m zgodnie z punktem 5.3.1. normy PN-
92/E-05201 czas relaksacji mo na obliczy  z zale no ci:  

 = 0rv       (2)  

Niezb dn  do obliczenia czasu relaksacji przenikalno  elektryczn  wzgl dn  usypow  r  
wyznaczono jako stosunek pojemno ci Cx naczynia pomiarowego wypełnionego badanym 
materiałem do pojemno ci C0 naczynia pustego (r = Cx/ C0). Pojemno  naczynia dla obu 
przypadk w mierzono przy cz stotliwo ci 1 kHz niskonapi ciowym elektronicznym mostkiem 
RLC typu 2170 firmy PeakTech. 

Czas relaksacji b d cy funkcj  rezystywno ci skro nej maleje znacz co wraz ze wzrostem 
wilgotno ci materiału i wzrostem rednicy cz stek (rysunek 4). Rdzenie o małej rednicy trac  
znacznie wolniej zgromadzony ładunek, co mo e powodowa  ich trwałe przyleganie do cianek 
kolumny pod wpływem sił elektrostatycznych. Zwłaszcza, e warto  ładunku jest w tym 
przypadku najwi ksza (patrz nast pny rozdział).   
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Rysunek 4. Przykładowa zale no  czasu relaksacji od wilgotno ci materiału dla r nych cz stek,  
przy napi ciu 2500 V 

OZNACZANIE STOPNIA NAELEKTRYZOWANIA 

Stopień naelektryzowania cz stek no nikowych wyznaczono w oparciu o procedur  
przewidzian  dla dynamicznych proces w technologicznych (mieszanie, przesypywanie, 
przesiewanie, dozowanie) na znormalizowanym stanowisku badawczym pokazanym na 
rysunku 5. Zgodnie z PN-92/E-05201 metoda ta jest szczeg lnie przydatna do por wnywania 
zdolno ci do elektryzacji r nych materiał w sypkich.  

 
Rysunek 5. Schemat ideowy stanowiska do badania elektryzacji materiał w sypkich: R– metalowa rynna zsypowa, 
P – metalowy zasobnik na pr bk  badanego materiału, Z – zaw r zsypowy zasobnika, KF – klatka Faraday’a,  
N – pojemnik wewn trzny KF, I – izolacja elektryczna, Cu i Ru – pojemno  i rezystancja wypadkowa układu 
pomiarowego, VE – elektrometr 

W trakcie badań zjawiska elektryzacji stosowano nieuziemion  metalowa rynn . Podczas 
zasypywania pojemnik na pr bk  był uziemiony, po napełnianiu materiałem o masie  
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0,10 kg pojemnik odłączano od uziemienia. Rezystancja upływu układu pomiarowego (klatki 
Faraday’a, zasobnika na materiał, przewodów pomiarowych wraz z elektrometrem) była 
niemniejsza niż 11015  przy napięciu pomiarowym wynoszącym 1000 V. Po wyzerowaniu 
elektrometru i szybkim otwarciu zaworu spustowego, na rynnę pod wpływem grawitacji 
zsypywał się cały odważony materiał. Do pomiaru ładunku (napięcia) zastosowano 
specjalistyczny elektrometr typ 6517B firmy Keithley o rezystancji wewnętrznej, niemniejszej 
niż 11017 . Widok stanowiska do badania stopnia naelektryzowania materiałów sypkich 
prezentuje rysunek 6.  

 
Rysunek 6. Stanowisko do badania elektryzacji cząstek 

Zestawione stanowisko umożliwia określenie względnego stopnia naelektryzowania materiału 
sypkiego w warunkach laboratoryjnych. Względny stopień naelektryzowania materiału 
określono gęstością ładunku qm wyrażoną w C/kg. Gęstość ładunku obliczano jako stosunek 
całkowitego ładunku nadmiarowego (elektrostatycznego) Q wytworzonego po przesypaniu 
porcji materiału o masie m = 0,10 kg do masy tego materiału (qm = Q/m). Ładunek całkowity 
Q wyznacza się z zależności:  

Q = CuU      (3) 

Wyniki oznaczania względnego stopnia naelektryzowania badanych cząstek Cellets® 
przedstawiono na rysunku 7. Oszacowana względna rozszerzona niepewność wyznaczonej 
gęstości ładunku qm (określana na poziomie ufności 0,95), jest nie większa niż ± 15% względem 
wartości średniej. Wartość tryboelektryzacji cząstek spada wraz ze wzrostem wilgotności 
materiału, a maleje wraz ze wzrostem średnicy rdzenia. Wpływ wzrostu wilgotności na badany 
parametr jest mniejszy w przypadku Cellets® 100. Przy wzroście wilgotności od 0 do 10 % 
gęstość ładunku dla Cellets® 100 spadła około 10 razy, podczas gdy dla Cellets® 1000 około 
100 razy. Jak wspomniano w poprzednim rozdziale cząstki najmniejsze mają także najdłuższy 
czas relaksacji. Oba te czynniki powodują, że są one trudne do stabilnej cyrkulacji w aparacie. 
Bardzo łatwo oblepiają ściany urządzenia i wykazują wysoką kohezyjność. 
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1  
Rysunek 7. Zale no  stopnia naelektryzowania od wilgotno ci materiału dla r nych cz stek 

WNIOSKI 

W trakcie pomiar w stwierdzono, e wszystkie badane, suche (wilgotno  zbli ona do 0) 
cz stki Cellets  posiadaj  za du  rezystywno  skro n , by mogły by  u yte jako rdzenie do 
powlekania elektrostatycznego (powy ej 1016 m). Powoduje to długotrwał  akumulacj  
ładunku elektrycznego na ich powierzchni (długi czas relaksacji), a przez to problem z 
wytworzeniem dostatecznie grubej warstwy powlekaj cej. Poza tym du a elektryzacja takich 
cz stek sprzyja ich silnemu przyci ganiu do cian aparatu czasami wr cz uniemo liwiaj c 
stabiln  cyrkulacj  (zwłaszcza dla Cellets  100). Parametry elektryczne cz stek mog  by  
zmodyfikowane do po danych warto ci poprzez zwi kszenie ich wilgotno ci powy ej 5 %.  
Gdyby taka wilgotno  była niewskazana przy nanoszeniu materiał w biologicznie czynnych, 
nale y rozwa y  zastosowanie modyfikator w chemicznych np. czwartorz dowych zwi zk w 
amoniowych. 

Badania wyja niły, dlaczego wraz ze spadkiem rednicy cz stek fontannowanych w kolumnie 
nasilały si  zjawiska adhezji i aglomeracji przy cianach urz dzenia obserwowane w trakcie 
wcze niejszych pr b. Cz stki Cellets  100 elektryzuj  si  od 10 do 100 razy mocniej (w 
zale no ci od wilgotno ci) ni  Cellets  1000 i 700. 

Kolejne badania b d  dotyczyły elektryzacji cz stek w warunkach dynamicznych, w czasie 
cyrkulacji w aparacie oraz mo liwo ci zastosowania modyfikator w chemicznych. 

 

LITERATURA 

Bose S., Bogner R.H., 2007. Solventless Pharmaceutical Coating Processes: A Review. 
Pharmaceutical Development and Technology 12, 115–131. 

Grosvenor MP., 1991. The physicomechanical properties of electrostatically deposited 
polymers for use in pharmaceutical powder coating. ed. Univ. Bath: Bath UK, 330. 

Kablitz C.D., Urbanetz N.A., 2007. Characterization of the film formation of the dry coating 
process. Eur. J. Pharm. Biopharm. 67, 449–457. 



Conceptual design for innovative, Piotr T. Mitkowski, Waldemar Szaferski 

816 
 

Ivanova E., Teunou E., Poncelet D., 2005. Encapsulation of water sensitive products: 
effectiveness and assessment of fluid bed dry coating. Journal of Food Eng. 71, 223-230.  

Obara S., Maruyama N., Nishiyama Y., Kokubo H., 1999. Dry coating. An innovative enteric 
coating method using a cellulose derivative. Eur. J. Pharm. Biopharm. 47(1), 51-59. 

Polska norma PN-92/E-05201,  Ochrona przed elektrycznością statyczną, Metody oceny 
zagrożeń wywołanych elektryzacją materiałów dielektrycznych stałych, Metody oceny 
zagrożenia pożarowego i/lub wybuchowego, Polski Komitet Normalizacji Miar i Jakości, 
Wydawnictwo normalizacyjne Alfa, Warszawa 1993. 

Polska norma PN-92/E-05203, Ochrona przed elektrycznością statyczną, Materiały i wyroby 
stosowane w obiektach oraz strefach zagrożonych wybuchem, Metody badania oporu 
elektrycznego właściwego i oporu upływu, Polski Komitet Normalizacji Miar i Jakości, 
Wydawnictwo normalizacyjne Alfa, Warszawa 1993. 

[1]  

PODZIĘKOWANIA 

Praca powstała w wyniku realizacji projektu badawczego finansowanego ze środków 
Narodowego Centrum Nauki UMO-2013/09/B/ST8/00157. 

 

OZNACZENIA 

C0    -  pojemność elektryczna naczynia pustego, F 
Cx    -  pojemność elektryczna naczynia napełnionego, F 
Cu    -  pojemność elektryczna układu pomiarowego, C 
m   -  masa cząstek, kg  
Q   -  ładunek elektryczny, Q 
qm   -  gęstość ładunku, C kg-1 

Rv   -  rezystancja, 
U   - napięcie elektrostatyczne zmierzone przez elektrometr, V  
X   - wilgotność, kg wody kg cząstek wilgotnych-1 

 
Litery greckie 
 

0    - przenikalność elektryczna próżni, 8,8510-12 F m-1  

r    - przenikalność elektryczna względna badanego materiału, F m-1  

v   - rezystywność skrośna badanego materiału,m 

- czas relaksacji, s 
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STRESZCZENIE 

W pracy przedstawiono wyniki symulacji CFD (numerycznej mechaniki płynów) przepływu 
powietrza w komercyjnie produkowanym wymienniku ciepła – ekonomizerze. Celem obliczeń było 
prześledzenie wpływu zmiennych ruchowych i konstrukcyjnych na równomierność rozpływu gazu 
w przestrzeni międzyrurowej urządzenia oraz na spadek ciśnienia w urządzeniu. Pod uwagę brano 
dopuszczalne wartości takich parametrów jak temperatura i prędkość powietrza w przestrzeni 
międzyrurowej. W urządzeniu standardowym stwierdzono, że gaz nie płynie całym przekrojem 
wymiennika ciepła. Prędkości przepływu pomiędzy rurkami są największe w rzędach naprzeciw 
rury wlotowej. Im większa odległość od osi rury wlotowej, tym w danym rzędzie mniejsza prędkość 
powietrza. W dalszej części badań przetestowano różne modyfikacje urządzenia m.in. zmianę 
średnicy rury wlotowej, długości części rozbiegowej, wysokości obejścia wymiennika ciepła, 
przesunięcie wlotu gazu. Na tej podstawie wybrano konstrukcje charakteryzujące się największą 
równomiernością rozprowadzenia gazu na rurki wymiennika ciepła przy jednoczesnym 
najmniejszym spadku ciśnienia.  

 

Słowa kluczowe: ekonomizer, CFD, hydrodynamika przepływu 

 

WPROWADZENIE 

Przeponowe wymienniki ciepła są urządzeniami, które bardzo często występują w przemyśle 
chemicznym, energetyce i szeregu procesach technologicznych. Są one przeważnie częścią 
większego aparatu służącego do przeprowadzenia procesu technologicznego. W przeponowych 
wymiennikach ciepła zwanych też rekuperatorami czynniki; oddający, jak i odbierający ciepło, 
płyną w sposób ciągły po obu stronach przepony, a ciepło przechodzi od czynnika cieplejszego 
do zimniejszego przeważnie w sposób ustalony (Saeedan i in., 2015; Hajabdollahi i in., 2016).  
Przy projektowaniu wymiennika ciepła konieczne jest obliczanie oporów przepływu czynnika 
przepływającego przez aparat. Od wartości tych zależy dobór ciśnienia potrzebnego do 
przetłaczania czynnika przez wymiennik, a tym samym wybór urządzenia tłoczącego. 
Stosowanie zwiększonych prędkości przepływu intensyfikuje proces wymiany ciepła – wzrasta 
konwekcyjny współczynnik wnikania. Umożliwia to zmniejszenie wymiarów aparatu, a tym 
samym obniżenie kosztów jego budowy. Barierą są jednak w tym przypadku opory przepływu. 
Wyższe prędkości oznaczają bowiem ich wzrost, co prowadzi do większego zużycia energii 
zapewniającej odpowiednie ciśnienie, a nawet konieczności użycia innego rodzaju, 
kosztowniejszego w eksploatacji urządzenia przetłaczającego.  
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Obliczanie oporów przepływu przez przestrzeń międzyrurową jest zagadnieniem 
skomplikowanym ze względu na złożony jego charakter (Parikshit i in. 2015). Również 
zapewnienie równomierności rozpływu przepływającego przez pęk rur medium jest niezwykle 
istotne z punktu widzenia maksymalnego wykorzystania dostępnej powierzchni wymiany 
ciepła a także żywotności rur. W przypadku niewłaściwego rozpływu strugi czynnika 
roboczego część rur w pęku może być omywana tylko w nieznacznym zakresie, co obniża 
ogólną wydajność takiego wymiennika. Drugim problemem w przypadku nierównomiernego 
rozpływu czynnika jest powstawanie stref martwych. W przypadku wysokich temperatur 
czynnika może to zwiększać niebezpieczeństwo uszkodzeń termicznych poszczególnych rur 
(Kim i in., 2009).  
Ekonomizery to przeponowe wymienniki ciepła często stosowane w układach odzysku ciepła 
z różnych procesów technologicznych. W związku z tym umiejscowienie tego typu aparatów 
oraz ograniczenie dostępnej przestrzeni montażowej nastręcza trudności, wynikające ze 
specyfiki danego procesu technologicznego oraz technicznych wymogów ciągu urządzeń. 
Przykładem takich utrudnionych lokalizacji mogą być stropy o mniejszej nośności, elementy 
kominów czy też kanały doprowadzające gaz (Niamsuwan i in., 2013). Niezwykle istotne jest 
zatem, aby opisywane wymienniki cechowały się możliwie małymi gabarytami oraz masą. 
Dzięki temu, ich montaż w lokalizacjach niedostępnych dotychczas dla tradycyjnych, bardzo 
często przewymiarowanych konstrukcji, będzie możliwy.  
Celem pracy było opracowanie wstępnej modyfikacji budowy ekonomizera. Prace koncepcyjne 
odnosiły się do ustalenia nowych parametrów geometrycznych w kontekście możliwości 
zapewnienia optymalnej dynamiki przepływu w przestrzeni międzyrurowej oraz zmniejszeniu 
gabarytów i masy stosowanego urządzenia przy zachowaniu na zbliżonym poziomie 
wydajności wymiennika i jego parametrów eksploatacyjnych.  
Do optymalizacji konstrukcji aparatu użyto metod numerycznej mechaniki płynów (ang. 
Computational fluid dynamics – CFD). W związku z dynamicznym rozwojem zarówno sprzętu 
jak i oprogramowania, stanowią one aktualnie dogodną alternatywę dla klasycznych metod 
modelowania. Cechują się uniwersalnością oraz skalowalnością, a w przypadku przepływów 
jednofazowych także wystarczającą dokładnością (Jaworski, 2005; Kim i in. 2009). 

 

ZAŁOŻENIA KONSTRUKCYJNE I RUCHOWE 

Bazę obliczeń CFD stanowił projekt produkowanego urządzenia (Rys. 1) oraz dopuszczalne 
wartości parametrów ruchowych dostarczone przez producenta (Tab. 1). Czynnikiem 
przepływającym było powietrze. Ponieważ na tym etapie badań nie przewidywano 
uwzględnienia ruchu ciepła, w modelu CFD dokonano szeregu uproszczeń geometrii 
urządzenia. Pominięto przestrzenie wewnątrzrurkowe oraz obszary napływu gazu do nich. Nie 
uwzględniono także elementów mocujących takich jak kołnierze, śruby itp. Obszar 
obliczeniowy został w ten sposób ograniczony do głównego korpusu aparatu wraz z krótkim 
odcinkiem rur wlotowej i wylotowej (Rys. 2). 
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Rysunek 1. Poglądowy rysunek projektu produkowanego ekonomizera 

 
Rysunek 2. Uproszczona geometria ekonomizera zastosowana w modelu CFD 
(kolory oznaczają wyodrębnione w programie Design Modeler strefy aparatu) 

Tabela 30. Zakresy dopuszczalnych wartości parametrów ruchowych modelowanego urządzenia 

 
Parametr Dopuszczalna wartość 

temperatura czynnika w przestrzeni 
międzyrurowej 500 – 100°C 

prędkość czynnika w przestrzeni 
międzyrurowej 2-6 m/s 

spadek ciśnienia czynnika w 
przestrzeni międzyrurowej 100 – 500 Pa 
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PARAMETRY MODELU CFD 

Badania rozpoczęto od przeprowadzenia prób z siatkami numerycznymi o różnej gęstości i 
rozkładzie komórek. Ostatecznie wewnątrz aparatów zastosowano siatkę hybrydową o 
komórkach w większości tetrahedralnych. W celu zachowania prawidłowej gęstości oraz 
właściwych wartości funkcji pomostowych w strefie przyściennej wprowadzono ponadto 
zagęszczoną, pięciowarstwową siatkę o komórkach heksahedralnych (Rys. 3, Tabela 2). 
 

 
Rysunek 3. Fragment przekroju wzdłużnego siatki numerycznej zastosowanej  

w strefie rurek produkowanego ekonomizera  
 

Tabela 2. Podstawowe parametry zastosowanej siatki numerycznej w aparacie standardowym 

 
Parametr siatki Wartość  

Liczba komórek 3789102 
Liczba węzłów 1251620 

Minimalna objętość komórki 2.186737·10-10 
Maksymalna objętość komórki 8.762382·10-7 

Maksymalna skośność 0.9 
 

Wykonano także test niezależności rozwiązania od gęstości siatki. Dla siatki o trzykrotnie 
większej gęstości (trzy razy więcej komórek) wartości całek objętościowych prędkości, 
ciśnienia, k i  zmieniły się średnio o około 10%, co uznano za wartość zadawalającą do 
obliczeń jakościowych. 
Ze względu na geometrię aparatu (brak symetryczności) użyto model 3D. Na podstawie 
wartości liczb Reynoldsa stwierdzono, że w urządzeniu występował przepływ turbulentny, do 
opisu którego zastosowano standardowy, wielokrotnie testowany model k- jako jedyny 
nadający się do obliczeń inżynierskich. Początkowy etap badań obejmował także optymalizację 
ustawień solvera (Ansys Fluent 15) zastosowanego do rozwiązania równań opisujących 
przepływ gazu w urządzeniu (Tabela 3). Ostatecznie uzyskano zestaw wartości 
umożliwiających uzyskanie stabilnego rozwiązania przy najmniejszej liczbie iteracji (1000). 
Obliczenia kontynuowano do momentu osiągnięcia przez skalowalne residua wartości poniżej 
10-4 oraz niezmienności całek objętościowych ciśnienia, prędkości, k i . 
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Tabela 3. Wartości parametrów symulacji stałe dla wszystkich obliczeń 

 
Parametr symulacji Wartość 

solver 3D, „pressure based” 
model przepływu burzliwego klasyczny k- ze standardowymi wartościami 

stałych 
opis strefy przyściennej standardowa funkcja przyścienna 

warunek brzegowy na wlocie do aparatu „velocity inlet” 
warunek brzegowy na wylocie z aparatu „pressure outlet” 

warunek brzegowy dla ścian „wall”, prędkość gazu 0,brak wymiany ciepła 
wartości współczynników relaksacji wszystkie 0.1 

metody dyskretyzacji wszystkie drugiego rzędu „pod prąd” 
 
Wpływ temperatury na hydrodynamikę przepływu uwzględniano poprzez zmianę własności 
fizycznych powietrza, stałych dla całej objętości aparatu. Gęstość i lepkość powietrza w danej 
temperaturze obliczano odpowiednio: na podstawie równania gazu doskonałego i równania 
Sutherlanda. Prędkość na wlocie aparatów ustawiano w taki sposób, aby średnia prędkość 
liczona na pustą przestrzeń międzyrurową zawarta była w przedziale podanym w specyfikacji 
ruchowej (od 2 do 6 m/s). 
 
 

WYNIKI OBLICZEŃ W APARACIE STANDARDOWYM 

Na początku analizy działania urządzenia wykonano szereg symulacji dla zmiennej 
temperatury w aparacie (od 100 do 500°C) uzyskując pola prędkości i ciśnień dla skrajnych, 
dopuszczalnych prędkości powietrza w przestrzeni międzyrurowej (2 i 6 m/s). Wszystkie 
symulacje dotyczyły przypadku, w którym cały strumień gazu płynie przez wymiennik ciepła 
(obejście jest zamknięte), a klapy regulacyjne są maksymalnie otwarte (Rys. 1). 
 

 
Rysunek 4. Pole prędkości powietrza w przekroju wzdłużnym aparatu  

(m/s, t=100 0C, vr=2m/s, wlot z lewej strony) 
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Rysunek 5. Zależność spadku ciśnienia w standardowym aparacie od prędkości średniej w przestrzeni 

międzyrurowej przy skrajnych temperaturach powietrza 

 
W całym zakresie prędkości przepływu powietrza spadek ciśnienia był niższy od 
dopuszczalnego (Rys. 5), natomiast gaz nie płynął całym przekrojem wymiennika ciepła. 
Prędkości przepływu pomiędzy rurami były największe w rzędach naprzeciw rury wlotowej 
(Rys. 4 – miejsca czerwone). W tych przestrzeniach prędkość powietrza miała wartość powyżej 
założonych maksymalnych wartości (w pierwszych rzędach ponad dwukrotnie) (Rys. 6). Im 
większa odległość od osi rury wlotowej, tym w danym rzędzie mniejsza prędkość powietrza. 
Jest to spowodowane słabym rozpływem strugi powietrza wlotowego, która nie obejmuje 
całego przekroju międzyrurowego. Wraz ze zwiększeniem odległości od wlotu aparatu w 
kolejnych przestrzeniach pomiędzy rurami wymiennika dochodzi do większego ujednolicenia 
pola prędkości gazu, gaz z rzędów naprzeciw rury wlotowej przepływa do rzędów 
umieszczonych bliżej ścian aparatu. Dolna klapa regulacyjna nawet w położeniu całkowicie 
otwartym dodatkowo blokuje rozpływ strugi i wpływanie gazu pomiędzy dolne rurki (Rys. 4, 
Rys. 6). Przy ściankach rurek położonych po przeciwległej stronie w stosunku do wlotu aparatu 
występują przestrzenie martwe o najniższej prędkości przepływu gazu (poniżej 0.5 i 2 m/s 
odpowiednio dla najniższej i najwyższej prędkości wlotowej powietrza) (Rys. 4 – niebieskie 
pola, Rys. 6). 
Badana konstrukcja produkowanego aparatu charakteryzuje się nierównomiernym opływem 
gazu wokół rurek wymiennika ciepła. Struga powietrza wpływająca z wąskiej rury wlotowej 
do szerokiej komory urządzenia nie ma miejsca na zwiększenie swego przekroju. Prawie całe 
powietrze płynie szerokością wymiennika o porównywalnych wymiarach ze średnicą rury 
wlotowej. Powoduje to lokalny wzrost prędkości gazu powyżej dopuszczalnych wartości. 
Ponadto za rurkami wymiennika występują strefy martwe, w których gaz wolno przepływa 
pomiędzy rzędami. W związku z tym w dalszej części pracy zaproponowano kilka rozwiązań 
konstrukcyjnych mających wyeliminować lub ograniczyć opisane powyżej niekorzystne 
zjawiska. 
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Rysunek 6. Prędkość przepływu gazu w przekroju poprzecznym ekonomizera pomiędzy różnymi rzędami rur 

wymiennika ciepła (vr=2 m/s, t=100 0C) 

 
PROPOZYCJE ZMIAN KONSTRUKCYJNYCH I ICH ANALIZA 

Na podstawie przeprowadzonej analizy CFD przepływu gazu w standardowym ekonomizerze 
zaproponowano zmiany budowy urządzenia wpływające na rozpływ gazu, ewentualnie 
zmniejszające jego masę, a poprzez to zużycie materiałów konstrukcyjnych (Tab. 4). Ze 
względu na zalecenia producenta nie brano pod uwagę strefy rurek, a jedynie wlot i wylot 
urządzenia.  
 

Tabela 4. Porównanie parametrów przepływu różnych propozycji modyfikacji konstrukcyjnych ekonomizera  
(vr=6 m/s, t=100 0C, prędkość średnia dla profilu pomiędzy 1 i 2 rzędem rur) 

 
 

Nr skrócony opis 
Dp 

[Pa] 
w 

[m/s] 
Rysunek 

 aparat produkowany dr=200mm 57 4.2 4 
1 Najlepsze rozwiązanie biorąc pod uwagę 

spadek ciśnienia i równomierność rozpływu - 
aparat o zwiększonej średnicy rury wlotowej 

dr=300 mm 

28 3.3 

 
 

7 

2 rura wlotowa o średnicy 200 mm przesunięta 
na wprost wymiennika 56 4.4 8 

3 zmniejszenie długości korpusu aparatu (bez 
rur przyłączeniowych z kołnierzami) z 782 
mm do 582 mm poprzez usunięcie części o 

stałej powierzchni przekroju 

59 4.2 

 
9 

4 zmniejszenie długości korpusu aparatu (bez 
rur przyłączeniowych z kołnierzami) z 782 
mm do 500 mm poprzez usunięcie części o 

zmiennej powierzchni przekroju 

61 4.1 

 
10 

5 zmniejszenie wysokości obejścia wymiennika 
ciepła do 96 mm 58 4.2 11 
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Po zwiększeniu średnicy zewnętrznej rury wlotowej z 200 do 300 mm (modyfikacja 1) 
następuje ujednolicenie pola przepływu gazu w przestrzeniach międzyrurowych (Rys. 7, Rys. 
12). Wraz ze zwiększaniem odległości od wlotu aparatu prędkość średnia powietrza pomiędzy 
rzędami rur zmienia się w niewielkim stopniu (odpowiednio 15% i 9% dla najmniejszej i 
największej prędkości wlotowej gazu). Nadal jednak prędkość gazu jest najmniejsza pomiędzy 
rurkami najbardziej oddalonymi od osi rury wlotowej, za dolną klapą sterującą (Rys. 12). 
Zwiększenie średnicy rury wlotowej powoduje znaczące zmniejszenie się spadku ciśnienia (o 
51 % w przypadku vr=6 m/s) (Tab. 4). 
 

 
Rysunek 7. Pole prędkości powietrza w przekroju wzdłużnym aparatu (modyfikacja 1)  

(m/s, t=100 0C, vr=2m/s, wlot z lewej strony). 

 
Rysunek 8. Pole prędkości powietrza w przekroju wzdłużnym aparatu (modyfikacja 2)  

(m/s, t=100 0C, vr=2m/s, wlot z lewej strony) 
 
W przypadku przesunięcia rury wlotowej i wylotowej o standardowych wymiarach 
(modyfikacja 2) daje się zaobserwować pewne ujednolicenie pola przepływu gazu (Rys. 8, Rys. 
12). Prędkość pomiędzy dolnymi rurkami wymiennika wzrasta, natomiast spadek ciśnienia w 
aparacie praktycznie pozostaje bez zmian. 
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Rysunek 9. Pole prędkości powietrza w przekroju wzdłużnym aparatu (modyfikacja 3)  

(m/s, t=100 0C, vr=2m/s, wlot z lewej strony) 
 

 

 
Rysunek 10. Pole prędkości powietrza w przekroju wzdłużnym aparatu (modyfikacja 4)  

(m/s, t=100 0C, vr=2m/s, wlot z lewej strony) 
 
Następne zmiany konstrukcji części wlotowej i wylotowej (modyfikacja 3 i 4, Tab. 4 ) nie 
spowodowały zmian profilu prędkości przepływu pomiędzy rurkami wymiennika ciepła 
badanych aparatów (Rys. 9, 10 i 12). We wszystkich modyfikacjach odległość między wlotem 
do aparatu a rurkami wymiennika była na tyle mała, że struga gazu nie zdążyła się rozszerzyć 
powyżej średnicy rury wlotowej. Modyfikacje 3 i 4 nieznacznie zwiększają spadek ciśnienia w 
aparatach (maksymalnie o 7 %). Największy wzrost ciśnienia powoduje modyfikacja nr 4, co 
związane jest z usunięciem łagodnie zwężającej się części wylotowej aparatu i gwałtownym 
zwężeniem przekroju (Tab. 4, Rys. 10). Modyfikacja 3 powoduje nieznaczny wzrost spadku 
ciśnienia, nie wpływając na rozpływ gazu, jednocześnie dając największe oszczędności 
materiałów konstrukcyjnych.  
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Rysunek 11. Pole prędkości powietrza w przekroju wzdłużnym aparatu (modyfikacja 5)  

(m/s, t=100 0C, vr=2m/s, wlot z lewej strony) 
 
W przypadku całkowicie zamkniętego obejścia jego wysokość nie wpływa na równomierność 
rozpływu gazu w ekonomizerze. Prędkości gazu pomiędzy rurkami nie zmieniają się (Rys. 11, 
Rys. 12). Podobnie jest ze spadkiem ciśnienia. Dla maksymalnej prędkości gazu (vr=6 m/s) 
spadek ciśnienia zwiększył się jedynie o 2 %. 
 
 

 
Rysunek 12. Prędkość przepływu gazu w przekroju poprzecznym wymiennika ciepła ekonomizera pomiędzy  

1 i 2 rzędem rur dla różnych modyfikacji konstrukcyjnych (vr=2 m/s, t=100°C, na czerwono oznaczono 
konstrukcję o najlepszych parametrach) 
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WNIOSKI 

Spośród wszystkich testowanych konstrukcji, biorąc pod uwagę spadek ciśnienia i 
równomierność napływu gazu na rurki wymiennika, optymalną wydaje się być urządzenie z 
rozszerzoną (dr=300 mm) lub przesuniętą rurą wlotową. W pierwszym przypadku prędkości 
napływu gazu na pierwszy rząd rurek wymiennika ciepła są bardzo wyrównane (Rys. 12). 
Spadek ciśnienia z powodu najmniejszej prędkości wlotowej powietrza jest najmniejszy 
(mniejszy o 51 % w stosunku do konstrukcji produkowanej) (Tabela 4). Niestety, tego typu 
rozwiązanie pociąga za sobą wzrost masy aparatu i większe zużycie materiałów 
konstrukcyjnych. Przesunięcie rury wlotowej praktycznie nie wpływa na spadek ciśnienia i 
masę urządzenia, zwiększając jednocześnie równomierność rozpływu gazu (Rys. 12).  
Testowane modyfikacje 3, 4 i 5 nieznacznie zwiększają spadek ciśnienia, nie powodując 
pogorszenia warunków rozpływu medium w strefie rurek, a zmniejszają masę aparatu. 
Ostateczne wnioski dotyczące optymalnej konstrukcji będzie można wyciągnąć dopiero po 
wykonaniu badań eksperymentalnych z użyciem modeli laboratoryjnych. 
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OZNACZENIA 

dr    -  średnica zewnętrzna rury wlotowej, m 
Dp    -  całkowity spadek ciśnienia w aparacie, Pa 
t      -  temperatura, °C 
vr     -  prędkość średnia liczona na  przekrój przestrzeni międzyrurowej, , m s-1 

v     -  prędkość lokalna, m s-1 

w    -  prędkość średnia liczona na przekrój aparatu, m s-1 

Z    -  odległość od przegrody pomiędzy wymiennikiem ciepła a obejściem w ekonomizerze, m 
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ABSTRACT 

The purpose of the work was an initial optimization of the construction of the commercially 
produced heat exchanger – recuperator with the use of CFD (computational fluid dynamics) 
methods, based on designs and process parameters, which were provided. Uniformity of gas 
distribution in the space between the tubes of the apparatus as well as the pressure drop in it were 
taken as optimization criteria. Uniformity of the gas velocity field between the tubes of the heat 
exchanger should cause equalization of the local individual heat transfer coefficients values and 
temperature value. Changes of the apparatus construction which do not make worse conditions of 
the work of the equipment, but cause savings of constructional materials (elimination or shortening 
some parts of the apparatus) were taken into consideration. 

 

Keywords: recuperator, optimization, CFD, gas flow 

 

INTRODUCTION 

Finned tube heat exchangers are devices being very commonly used in chemical and power 
industry, as well as in a number of technological processes. Most often, they are part of another 
device designed for carrying out required process (Yang et al., 2015). When designing a heat 
exchanger, it is necessary to calculate the flow resistance of the fluid flowing through the device 
(Pal et al., 2016). Values of the resistances affect proper selection of the required pressure level 
for pumping the medium through the exchanger and thus, the selection of pumping device. 
Application of increased flow velocities intensifies the heat exchange process; the convective 
transfer coefficient is being increased, which allows reduction of the device’s dimensions, 
thereby reducing the capital costs. However, the increase of velocity means increased resistance 
to flow, which leads to higher consumption of energy ensuring adequate pressure, and this can 
even imply the need for buying bigger pumping device, which generates higher operating and 
capital costs. The problem of calculating flow resistance in inter-pipe space is sophisticated, 
due to the complex nature of the flow (Wen et al., 2015).  
Besides the above-mentioned, ensuring uniform flow of the medium in the tube bundle is an 
extremely important task from the perspective of utilizing the widest possible heat exchange 
surface area, and prolonging the lifetime of pipes. In case of improper flow distribution of the 
working fluid stream, some of the pipes in bundle can be insufficiently surrounded with the 
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fluid flowing at uniform velocity, which reduces the overall efficiency of the heat exchanger. 
The second problem of irregular fluid flow distribution is formation of dead zones, and this, in 
case of high fluid temperatures, can increase the risk of thermal damage to individual pipes 
(Goodarzi et al., 2016).  
Recuperators are the types of heat exchangers being frequently used as an element of heat 
recovery systems in a variety of technological processes. Location for this type of devices and 
the available space for mounting them are most often limited by the specific process 
requirements. It is extremely important, that the described exchangers will be possibly 
characterized by small dimensions and low weight. These characteristics enable installing them 
in locations inaccessible for traditional units that often have oversized constructions. Examples 
of such difficult locations may be ceilings with a small load capacity, some areas of chimneys 
or even gas transport channels (Gil et al., 2015).  
After the review of the current state of knowledge on flow dynamics in heat exchangers, it can 
be concluded that non work on inlet and outlet unit design optimization deals with the subjects 
of minimizing flow resistances and distribution of the fluid in particular rows in a tube bundle. 
There is a lack of research works dealing with inlet and outlet shape optimization in heat 
exchangers and that is the reason why, it is necessary to carry out numerical experiments. One 
should perform experimental verification of the results obtained from numerical calculations in 
order to optimize the shape of the mentioned parts of the exchanger, so as to reach the 
assumptions made in the research work. 
The purpose of the study was to develop an initial concept of recuperator design modification. 
The conceptual works were focused on determining new geometrical parameters to ensure 
uniform gas flow in the inter-pipe space or to reduce the size and weight of the applied device. 
Computational fluid dynamics (CFD) was used during research, which at current state of 
computer development is very useful alternative to classical methods of optimization and 
design, especially for one phase flows (Jaworski, 2005; Chang et al., 2015). 
 

FLOW AND DESIGN ASSUMPTIONS FOR THE CFD ANALYSIS  

The data base for CFD calculations were: project of the device being manufactured (Fig. 1) and 
limit values of gas operating parameters in the inter-pipe space, which were supplied by the 
producer: temperature: 500-100°C, velocity 2-6 m/s, overall pressure drop 100-500 Pa. Air was 
the medium that flows through the apparatus. 
Because the modelling of the heat transfer in the test device was not envisaged, then a number 
of simplifications were made in geometry of the CFD model. The spaces inside the tubes were 
omitted, as well as their gas inflow areas. Such fastening elements as flanges, screws, etc. were 
not included. The calculation domain has been limited to the main body of the device with a 
short section of the inlet and outlet pipes (Fig. 2). 
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Figure 1. Pictorial drawing of the produced recuperator project 

  

 

Figure 2. The simplified geometry of the recuperator used in the CFD model (colors indicate the extracted zone 
of the device presented in Design Modeler software) 

 
MESH AND CFD MODEL PARAMETERS 

The research began with tests on numerical meshes of different densities and cell distribution. 
Finally, a hybrid mesh, mostly with tetrahedral cells was applied inside the device. Moreover, 
in order to maintain proper density and adequate values of the wall functions in the boundary 
zone, a high density five-layer mesh with hexahedral cells was introduced (Fig. 3). 
A test for checking of a solution independence on mesh density was carried out. For the mesh 
with three times greater density (three times more cells), the values of volume integrals of 
velocity, pressure, k and ɛ changed on average by about 10%, which was considered as 
satisfactory value for quality calculations. 
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Figure 3. Part of longitudinal section of numerical mesh in the pipe area used in standard recuperator 

 
Table 31. Basic parameters of the numerical mesh used in calculations of the standard device 

Parameter of the mesh Value 
Number of cells 2259620 

Number of nodes 787718 
Minimum volume of the cell 1.723365·10-9 
Maximum volume of the cell 8.623437·10-7 

Maximum skewness 0.95 
 

Based on the values of the Reynolds number, it was found, that the turbulent flow was present in the 
device, for the description of which standard k-ɛ model was used. The initial stage of the research study 
also covered the optimization for solver settings (Ansys Fluent 15). Finally, a set of values was gained 
(Table 2). It allowed obtaining stable solution at the lowest number of iterations (1000). The calculations 
were continued until the scaled residuals reached the values below 10-4 and the volume integrals of 
pressure, velocity, k and ɛ were constant. The impact of temperature on the hydrodynamics of flow was 
taken into account by changing physical properties of the air, constant in the entire volume of the 
devices. The air density and viscosity for a given temperature were computed from the ideal gas and 
Sutherland equations respectively. 

 
Table 2. Solver parameters constant in all simulations 

Simulation parameter Value 

Solver  3D, pressure based 

Turbulence model k-standard constants 

Boundary layer description standard wall function 

Boundary condition at the inlet velocity inlet 

Boundary condition at the outlet pressure outlet 

Boundary condition for walls wall, no slip, no heat exchange 

Relaxation coefficients all 0.1 

Discretization  second order upwind 
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The velocity at the inlet of the device was set in such a way, that the mean velocity calculated 
for the empty inter-pipe space was in the range listed in hydrodynamics specifications (2-6 m/s). 
 

RESULTS IN THE STANDARD APPARATUS 

At the beginning of the analysis of the standard equipment work a number of simulations were 
done for changing temperature of gas in the device (100-500oC). Velocity and pressure fields 
were obtained for extreme but possible gas velocities in the space between the tubes (2-6 m/s). 
In the entire range of the air flow velocity, the pressure drop was below the permissible value 
(500 Pa) (Fig. 4), but non-uniform flow of gas around the tubes of the heat exchanger occurred 
(Fig. 5 and 6).  
 

 
Figure 4. Pressure drop in the standard device as a function of  the average velocity in inter-pipe space 

 

 
Figure 5. Air velocity contours inside the longitudinal section of the standard apparatus  

(m/s, t=100°C, vr=2 m/s, inlet on the right) 
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Figure 6. Gas flow velocity in the cross section of the produced recuperator between different pipe rows in the 

heat exchanger (vr=2 m/s, t=100°C) 
 
 

Inter-pipe flow velocities are the highest in rows opposite to the inlet pipe (Fig. 5 – red areas). 
At these areas, the velocities are often above the assumed maximum values (in front rows, they 
are more than doubled) (Fig. 6). The greater the distance from the inlet tube is, the lower the air 
velocity is in a given row. This is caused by poor inlet air stream flow distribution, which does 
not cover the entire inter-pipe cross-section. As the distance from the inlet of the device in 
subsequent inter-pipe gaps in the exchanger is increasing, the gas velocity field is becoming 
more uniform. The gas passes from rows opposite to the inlet tube to rows located closer to the 
solid walls of the device (Fig. 5-6). 
The examined device is characterized by irregular gas flow around pipes of the heat exchanger. 
Air stream flowing from the narrow inlet pipe into wide chamber of the equipment has not got 
a space for increase of its cross section. Almost the whole of air flows through the width of 
exchanger comparable to the diameter of the inlet pipe. Therefore, in further sections of the 
research study several design approaches are suggested to eliminate or to reduce the impact of 
the abovementioned adverse phenomena. 
 

HEAT EXCHANGER MODIFICATION PROPOSITIONS  
AND ITS CFD ANALYSIS 

Based on the performed CFD analysis the work was undertaken for formulating modification 
proposals for recuperator: the change of inlet and outlet pipe diameter, decreased length of inlet 
and outlet section, systems of baffles extending the inlet air stream on all rows of pipes. 
Among all of the tested designs, five were selected, which are characterized either by 
improvement in gas flow parameters (more homogenous inter-pipe air flow in the heat 
exchanger) or by causing weight reduction of the units without flow quality-decrease, when 
compared to the standard device. 
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Table 3. Comparison of parameters of flow for different modification propositions for recuperator designs  
(vr=6 m/s, t=100°C, average velocity for profile between the 1st and 2nd row of pipes) 

 
No. Short description 

Dp 
[Pa] 

w 
[m/s] 

Figure 

 Standard device dr=200 mm 84 4.9 5 
 

1 
the best solution, considering pressure drop and 
uniform flow throughout the device with 
extended diameter of inlet pipe of dr=300 

33  
2.9 

 
7 

2 size reduction of the unit’s body (without 
the connecting pipes and flanges) from 782 mm 
to 582 mm by removing the element with fixed 

cross-section area 
88 5.4 

 
 

8 

3 size reduction of the unit’s body (without 
the connecting pipes and flanges) from 782 mm 

to 500 mm by removing the element with 
variable cross-section area 

90 5.1 

 
 

9 

4 adding flow guide in perpendicular direction 
to pipes of the exchanger 89 4.4 10 

5 adding two flow guides in perpendicular 
and parallel direction to pipes of the exchanger 106 4.1 11 

 
 

 
Figure 7. Air velocity contours inside the longitudinal section of the modified apparatus, proposition 1  

(m/s, dr=300 mm, t=100°C, vr=2 m/s, inlet on the right) 
 
After increasing the outer diameter of the inlet pipe from 200 to 300 mm (proposition 1, table 
3) contours of the gas flow are becoming harmonized already in the first inter-pipe gaps (Fig. 
7, Fig. 12). Local velocities are within the assumed range of values (between 2 and 6 m/s), 
nearly in the entire volume of the heat exchanger. For the highest gas inlet velocity, the 
maximum velocity between the 1st and the 2nd rows exceeds slightly (by 8 %) the assumed 
maximum velocity of 6 m/s; for the lowest inlet velocity in the last layer area (5th and 6th rows), 
it drops slightly (by 10 %) below the value of 2 m/s. As the distance from the inlet of the 
apparatus increases, the mean velocity changes a little (by 12 and 8 % for the lowest and the 
highest gas inlet velocity, respectively). 
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Figure 8. Air velocity contours inside the longitudinal section of the modified apparatus, proposition 2  

(m/s, t=100°C, vr=2 m/s, inlet on the right) 
 

 
Figure 9 Air velocity contours inside the longitudinal section of the modified apparatus perpendicular to the 

pipes, proposition 3, (m/s, t=100°C, vr=2 m/s, inlet on the right) 
 

The inlet and outlet elements design changes (proposition 2 and 3, table 3) do not lead to 
changes in the profile of inter-pipe flow velocity in the heat exchanger of the examined devices 
(Fig. 8-9, Fig. 12). In all of the described modifications, the distance between the inlet of the 
device and pipes of the exchanger was so small that the gas stream has not had time to extend 
above the diameter of inlet pipe. The analyzed modifications slightly increase the pressure drop 
in the device (by up to 5-7 % for the highest gas inlet velocity).  
The modification 4 (table 3) with the large opening angle of baffles (Fig. 10) extends the air 
stream in such a way that in the inter-pipe gaps, in the proximity of solid walls of the device, 
the velocity increases, however, behind the baffle a dead zone with low gas velocity is formed, 
which causes velocity drop in the inter-pipe gaps behind the barrier (Fig. 10, Fig. 12). This 
design causes slight increase in pressure drop (6 % for vr=6 m/s). 
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Figure 10. Air velocity contours inside the longitudinal section of the modified apparatus perpendicular do the 

pipes, proposal 4 (m/s, t=100°C, vr=2 m/s, inlet on the right) 
 

 

 
Figure 11. Air velocity contours inside the longitudinal section of the modified apparatus parallel to the pipes, 

proposition 5 (m/s, t=100°C, vr=2 m/s, inlet on the right) 
 
Modifications 2-4 were related with cross-section perpendicular to pipes of the heat exchanger. 
Therefore, the outcome of air flow guides, extending the stream crosswise and alongside the 
pipes of the heat exchanger was analyzed. Based on proposition 4 a revised design was proposed 
by adding two transverse plates of longer size. The suggested design of baffles leads to changes 
in air flow, both in parallel and perpendicular cross-section to pipes of the heat exchanger. 
Behind flow guides there are zones with reduced gas velocity, which is directed toward pipes 
closed to solid walls of the unit (Fig. 11, Fig. 12). The proposed design causes significant 
increase in pressure drop in the device (by 26 % for vr=6 m/s). 
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Figure 12. Gas flow velocity in the cross section between 1st and 2nd row of pipes in the recuperator for different 

modifications (vr=2 m/s, t=100°C) 
 

CONCLUSIONS 

Among all of the tested modifications the proposition 1 seems to be the optimal construction, 
which is characterized by improvement in gas flow parameters: more homogenous inter-pipe  
gas flow in the heat exchanger and less pressure drop (by 60% for vr=6 m/s), but in this case 
one can take into account the increase of mass of the apparatus. The modifications 2 and 3 do 
not reduce the quality of the gas flow (velocity profiles and overall pressure drop are 
comparable to these in the standard recuperator), but they can decrease the mass of the device. 
The modifications 4 and 5 cause more homogenous inter-pipe gas flow in the heat exchanger 
and increase pressure drop and mass of the apparatus. Final conclusions on design optimization 
can be made only, if experimental research tests are implemented with the use of prototypes, 
that will confirm the accuracy of the obtained results. 
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SYMBOLS 

dr    -  inlet pipe external diameter, m 
Dp    -  overall pressure drop in the apparatus, Pa 
t      -  temperature, °C 
vr     -  average velocity calculated on the cross section of inter-pipe space, m s-1 

v     -  local velocity, m s-1 

w    -  average velocity calculated on the cross section of the empty apparatus, m s-1 

Y    -  distance from the wall parallel to heat exchanger pipes in recuperator, m 
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ABSTRACT 

The influence of impellers system and type of liquid on the gas hold-up in the vessel has been 
presented in this paper. The analysis of gas hold-up was conducted on the basis of the data obtained 
in the vessel of the diameter D = 0.288 m, where the vessel was filled by a liquid up to the height H 
= 2D. The vessel was equipped in 24 vertical tubular baffles located on the circuit and two high - 
speed impellers situated on a shaft. Five different configurations of high - speed impellers were 
employed. The experiments in the gas - liquid system were conducted for setups which differed in 
capability of gas bubbles coalescence. The gas used in the experiment was the air, and the liquid 
was distilled water, aqueous solutions of NaCl with two different concentration c = 0.4 kmol/m3 or 
0.8 kmol/m3 and aqueous solution of carboxymethylocellulose (CMC) of concentration 2.3%.  The 
results of the experiment of the gas hold-up for the five impellers configurations and four gas - liquid 
systems were presented in the graphic form and they were described mathematically. 
 

Keywords: gas - liquid system, vertical tubular baffles, system of two high - speed impellers  
 

 

INTRODUCTION 

In the gas - liquid system it is important to know quantities such as: gas hold-up, 
volumetric mass transfer, size of gas bubbles, power consumption and residence time. These 
parameters are useful when designing reactors or bioreactors, where aeration of liquids or bio-
liquids is demanded. 

Research of gas hold-up in system agitated in a vessel equipped with two or more 
impellers were presented by John et al. 1997, Bouaifi et al. 2001, Moucha et al. 2003, Pinelli  et 
al. 2003, Karcz et al. 2004, Fujasova et al. 2004, Shewale & Pandit 2006, Bao et al. 2015. An 
indicator of a volumetric factor of mass penetration in gas - liquid system in a vessel where 
more than one impeller used was a subject of research of John et al. 1997, Moucha et al. 2003, 
Pinelli et al. 2003, Fujasova et al. 2004, Shewale & Pandit 2006, Cabaret et al. 2008. The power 
consumption for the gas-liquid system in a vessel with a few impellers  situated on a shaft was 
characterised by Babalona et al. 2005 using Newton’s number, whereas  Bouaifi & Roustan 
2001, Karcz et al. 2004 described the power consumption as proportion of  Pg/Po.   

 Dispersion of gas in liquid is most often described in a vessel equipped in four standard flat 
baffles. The vessel equipped in vertical tubular baffles may be an alternative solution. Gas hold-up in 
the vessel with vertical tubular baffles, in which the liquid is stirred by one impeller was 
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presented in the work of Major-Godlewska & Karcz 2003, 2011. Vertical tubular baffles in the 
vessel are baffling similar to standard flat baffles. Moreover, vertical tubular baffles can be used 
as vertical coils, which enable heating, cooling or storing stable temperature of the process in 
the vessels of big volume. For example the heat transfer in liquids with the use of vertical coils 
was the subject of research of Havas et al. 1982, Man et al. 1991 and Karcz & Major 2001a, 
2001b.      

The influence of impellers system and the type of liquid on the gas hold-up in the vessel 
has been presented in the paper. The analysis of the gas hold-up has been conducted on the 
basis of data obtained in a vessel equipped with vertical tubular baffles and a system of 
impellers. The study has been conducted for the variable frequency of impellers rotations and 
variable intensity of gas flowrate. 

 
 

EXPERIMENTAL 

The measurements for gas - liquid system were conducted in a vessel of inner diameter 
D = 0.288 m. The vessel was filled by liquid up to the height H = 0.576 m. Vertical tubular 
baffles, consisted of J = 24 vertical tubes, were arranged symmetrically on the circuit of 
diameter DB = 0.7D inside the vessel. The outer diameter of a single tube was B = 0.02D. Gas 
was dispersed by means of the gas sparger which was formed in the shape of the ring with 
diameter dg = 0.7d.  The distance between vessel bottom and gas sparger was carried out e = 
0.5h1. Geometrical parameters of the vessel equipped with two impellers and vertical tubular  
baffles shown Fig.1. Five systems configuration high-speed impellers of diameter d = 0.33D 
was used in the studies. The configuration of the impellers used to the studies shown Table 1. 
The distance of the impellers from the bottom of the vessel was h1 = 0.167H for the lower and 
h2 = 0.67H for the upper impeller. 

The measurements have been conducted in the temperature of about 22oC. The study in 
the gas-liquid system has been conducted for setups differing in capability of gas bubbles 
coalescence in liquid.   

The gas used in the experiment was the air, and the liquid was distilled water, aqueous 
solutions of NaCl with two different concentrations (c = 0.4 kmol/m3 and 0.8 kmol/m3) and 
aqueous solution of carboxymethylocellulose (CMC) of concentration 2.3%.   

The capability of gas bubbles to coalesce in distilled water and aqueous solutions NaCl 
has been described by parameter Y defined by Machoň et al. 1978: 

  exp2Y         (1) 
where + = /kryt.. Variable   has been defined by Lee & Meyrick 1970 as follows 




D

2

dc
dc

2
RT









        (2) 

and  has been defined  























clnd
flnd1

1
         (3) 

where   is the surface tension, R – the gas constant, T – the absolute temperature, c – the electrolyte 
concentration and f is the activity coefficient. 

Just like in the papers of Major-Godlewska & Karcz 2011 or Kiełbus-Rąpała & Karcz 
2012, the value of parameter Y is equal to 1 for system able to coalescence, air - distilled water. 
For the systems of lower ability to coalescence, such as the aqueous solutions NaCl of 
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concentration c = 0.4 kmol/m3 and c = 0.8 kmol/m3, parameters Y have values 1.36 and 1.6, 
respectively. 

Solution of carboxymethylocellulose (CMC) is classified as non-Newton, pseudoplastic 
fluid. Due to non-Newton character of the liquid in the case of aqueous solution of 
carboxymethylocellulose (CMC) reological parameters of the liquid has been additionally 
experimentally measured. Rotational viscometer RT 10 HAAKE working in the system of two 
coaxial cylinders has been used to measure reological properties. Reological characteristics 
obtained  = f() enabled setting the value of flow index m and constant consistence k in Ostwald 
– de Waele model  = km (Kembłowski 1973), which for the liquid used in the experiment in 
the temperature 22oC were adequately m = 0.6847, k = 0.4118 Nsm/m2. 

The measurements were conducted for the range of good dispersion of gas bubbles in 
liquid for impellers speed n, 1/s  14.67 and the volumetric gas flow rate 

.

GV , m3/s  < 1.1110-

4; 4.4410-4>. 
The measurements of gas hold-up  was calculated from equation 

G

G

GL

G

H
HH

VV
V 




        (4) 

where, the values HG was determined as the mean of 10 values read from the scale located at 
the wall of the vessel for impeller speed n = const. and superficial gas velocity wog = const., 
where wog = 4

.

GV /D2.  
  

 
Fig. 1. Geometrical parameters of the vessel 
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Table 1. The configuration of the impellers used to the studies 
configuration lower impellers upper impellers 

1 Rushton turbine (RT) 
d = 0.33D; Z = 6 

 

   

Rushton turbine (RT) 
d = 0.33D; Z = 6 

 

  
2 A 315 

d = 0.33D; Z = 4 

  

  

Rushton turbine (RT) 
d = 0.33D; Z = 6 

  

  
3 Smith turbine (CD 6) 

d = 0.33D; Z = 6 

  

  

Rushton turbine (RT) 
d = 0.33D; Z = 6 

 

  
4 Smith turbine (CD 6) 

d = 0.33D; Z = 6 

  

  

HE 3 
d = 0.33D; Z = 3 

  

 
5 Rushton turbine (RT) 

d = 0.33D; Z = 6 

 

  

HE 3 
d = 0.33D; Z = 3 

  

  

 
RESULTS AND DISCUSSION 

Value distribution of gas hold-up  in the function of a number of gas flow Kg, where 
Kg = 

.

GV /nd3, is presented in Fig 2. Comparing values  obtained for three different gas - liquid 
systems (air - aqueous solution of CMC, air - distilled water and air - aqueous solution of NaCl 
of concentration c = 0.8 kmol/m3) it is possible to state that the type of the liquid used is of 
great influence on the value . In the cases of analysis (Fig. 2) for the constant superficial gas 
velocity wog higher gas hold-up  for the gas - liquid system with lower ability to coalescence 
has been observed, which is for the air - aqueous solution of NaCl system. It has also been 
observed that the values    decrease when the number of gas flow Kg increases, but for the 
system air - aqueous solution of CMC the drop of the value  proportionally to the rise of the 
gas flow number is more gentle compared to the drop of value  with the rising Kg number 
obtained in the system air - aqueous solution of NaCl c = 0.8 kmol/m3.  
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Fig. 2. Dependence  = f(Kg) for the systems: , , ▲ – air – aqueous solution of carboxymethylocellulose (CMC) 
of concentration 2.3 %  □,×,● – air - distilled water  △, -, ■- air – aqueous solution of the NaCl with 
concentration c = 0.8 kmol/m3, where , □,△: wog = 1.71 10-3 m/s  , ×, -: wog = 3.41 10-3 m/s  ▲,●,■: 
wog = 6.83 10-3 m/s  
 

The influence of the type of the lower impeller taking the Rushton turbine as the upper 
impeller on the gas hold-up  in four liquids (aqueous solution of carboxymethylocellulose 
(CMC) of concentration 2.3 %, distilled water, aqueous solution of the NaCl with concentration 
c = 0.4 kmol/m3 and c = 0.8 kmol/m3) is presented in Fig. 3. Analysing values  for four gas - 
liquid systems and three different sets of impellers it has been stated that for constant superficial 
gas velocity wog = const = 6.8310-3 m/s the gas hold-up  increases together with the increase 
of impeller speed n. For the system air - aqueous solution NaCl c = 0.8 kmol/m3 the gas hold-
up with wog = 6.8310-3 m/s with the increase of frequency of 1.34 1/s increases of about 7% for 
disc turbine impellers and for about 12 % using the impeller A 315 in lower placement. In-
creasing superficial gas velocity from wog = 5.1210-3 m/s to wog = 6.8310-3 m/s with the con-
stant impeller speed n = const = 12.33 1/s the gas hold-up  increases for about 10% if the lower 
impeller is one of the disc turbine impellers and for about 5% if the lower impeller is the  A 315 
impeller and the liquid is aqueous solution NaCl c = 0.8 kmol/m3. In the case when the data 
obtained for the air - distilled water is taken into analysis, then for the superficial gas velocity 
wog = 6.8310-3 m/s the impeller speed n = 13.67 1/s and n = 12.33 1/s the highest values  has 

RT-RT RT-HE3 

CD6-RT CD6-HE3 

A315-RT 
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been obtained for the Smith turbine setup (lower impeller) – Rushton turbine (upper impeller). 
Such setup is less favourable for wog = 6.8310-3 m/s and wog = 5.1210-3 m/s and the impeller 
speed n = 13.67 1/s and n = 12.33 1/s, when the gas hold-up  is aqueous solution of CMC. 
From the data analysis presented in Fig. 3 it turns out that for the system air -  aqueous solution 
of carboxymethylocellulose (CMC) of concentration 2.3 % for wog = 6.8310-3 m/s and  
wog = 5.1210-3 m/s and n = 13.67 1/s and n = 12.33 1/s using two Rushton impellers is more 
beneficial.  

A similar analysis of gas hold-up   has been conducted for the set of impellers, where 
HE 3 has been used as the upper impeller, and the Rushton turbine or Smith turbine as the lower 
impeller. Dependence  = f (type of liquid) for four gas-liquid systems with the constant 
impeller speed n = 12.33 1/s and two different superficial gas velocity wog = 1.7110-3 m/s and 
wog = 6.8310-3 m/s has been presented in Fig. 4. Analysing data presented in Fig. 4 it is possible 
to state that in the majority of cases measured it is more favourable for the gas hold-up to use 
the setup Rushton turbine (lower impeller) – HE 3 (upper impeller).  

Fig. 3. Dependence  = f(type of liquid) for the systems: air - aqueous solution of carboxymethylocellulose (CMC) 
of concentration 2.3 %; air - distilled water; air - aqueous solution of the NaCl with concentration c = 0.4 kmol/m3 

(where Y = 1.36) and c = 0.8 kmol/m3 (where Y = 1.6); impellers lower - upper: Rushton turbine - Rushton turbine, 
Smith turbine - Rushton turbine, A315 - Rushton turbine   

 

Fig. 4. Dependence  = f(type of liquid) for the systems: air - aqueous solution of carboxymethylocellulose (CMC) 
of concentration 2.3 %; air - distilled water; air - aqueous solution of the NaCl with concentration c = 0.4 kmol/m3 

(where Y = 1.36) and c = 0.8 kmol/m3 (where Y = 1.6); impellers lower - upper: Rushton turbine – HE 3, Smith 
turbine – HE 3  

 
The gas hold-up  with the fixed lower impeller (Rushton turbine and Smith turbine) 

variable upper impeller (HE 3 and Rushton turbine) has been analysed on the basis of data 
presented in Fig. 5. Weaker gas hold-up in liquid has been noticed when the impeller HE 3 is 
used in the system as the upper impeller.  
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Fig. 5. Dependence  = f(type of liquid) for the systems: air - aqueous solution of carboxymethylocellulose (CMC) 
of concentration 2.3 %; air - distilled water; air - aqueous solution of the NaCl with concentration c = 0.4 kmol/m3 

(where Y = 1.36) and c = 0.8 kmol/m3 (where Y = 1.6); impellers lower-upper: Smith turbine - HE 3, Smith turbine 
- Rushton turbine oraz Rushton turbine - HE 3, Rushton turbine - Rushton turbine. 

 
   The results of measurement of the gas hold-up  obtained for the impeller systems 

tested and for the setup air - aqueous solution CMC has been described mathematically in the 
equation  

CBWeAKg         (5) 
where: Kg – number of gas flow; We – Weber number We = n2d3/. 

Values of coefficient A and exponents B and C of the equation (5) for the system air - 
aqueous solution CMC has been presented in Table 2. The equation (5) presents experimental 
data with the average relative error D not exceeding 5 %. 

 
Table 2. Values of coefficient A and exponents B, C in Eq. (5). Range of superficial gas velocity wog, 

m/s<1.7110-3; 6.8310-3> 
Impeller A     B     C Range 

lower upper 
RT RT 1.4110-3 0.389 0.597 Kg<0.8610-2; 4.4410-2> We<835; 2700> 
CD 6 RT 9.6710-4 0.461 0.671 Kg<0.8810-2; 4.8610-2> We<890; 2555> 
A 315 RT 3.9610-3 0.477 0.499 Kg<0.9510-2; 4.8610-2> We<880; 2210> 
RT HE 3 1.2910-3 0.367 0.575 Kg<0.8810-2; 4.210-2> We<1105; 2545> 
CD 6 HE 3 7.1210-4 0.424 0.688 Kg<0.8810-2; 4.3210-2> We<1520;2545> 

 
 The measurement results for the gas hold-up  for the system air - distilled water and 

air - aqueous solutions NaCl (c = 0.4 kmol/m3, c = 0.8 kmol/m3) has been described in the 
equation:  
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DCB YWeAKg         (6) 
where apart from the number of gas flow Kg and Weber number We parameter Y has been 
included describing abilities of the system to coalescence.  

The values of coefficient A and exponents B, C, D of the equation (6) and the average 
relative error for the systems air - distilled water and air - aqueous solution NaCl has been 
presented in Table 3. 

 
Table 3. Values of coefficients A and exponents B, C, D in Eq. (6). Range of superficial gas velocity 

wog, m/s <1.7110-3; 6.8310-3> ;  
Impeller A B C D D, % Range lower upper 

RT RT 3.5910-4 0.225 0.77 1.097 10.4 Kg<0.8510-2; 4.7110-2> 
We<640; 2825> 

CD 6 RT 3.2910-4 0.318 0.825 1.013 7.3 Kg<0.8810-2; 5.3610-2> 
We<640; 2575> 

A 315 RT 1.610-4 0.313 0.919 0.87 8.2 Kg<0.9510-2; 5.7610-2> 
We<700; 2490> 

RT HE 3 4.3310-4 0.349 0.781 1.087 7.5 Kg<0.8810-2; 5.3610-2> 
We<580; 2575> 

CD 6 HE 3 3.110-4 0.536 0.903 1.026 9.0 Kg<0.8810-2; 5.3610-2> 
We<960; 2570> 

 
SUMMARY 

On the basis of the measurements results for four gas-liquid systems, (where there were 
distilled water, aqueous solutions NaCl of two different concentrations 0.4 kmol/m3 and 0.8 
kmol/m3, aqueous solution of carboxymethylocellulose (CMC) of concentration 2.3 %) and five 
sets of impellers (RT - RT, CD 6 - RT, A 315 - RT, RT - HE 3, CD 6 - HE 3) it has been stated 
that the vessel equipped with vertical tubular baffles may be an alternative solution as a vessel 
with the impeller used to stir gas-liquid systems.   

The content of gas in liquid in all cases tested increases when the impeller speed 
increases and gas flow rate. Gas hold-up  in the liquid significantly depends on the physical 
properties of liquid. The weakest gas hold-up in liquid has been observed for the system air - 
aqueous solutions CMC. On the basis of the data obtained for the five analysed sets of impellers 
it is possible to state that each of them can be recommended to be used in gas-liquid systems. 
The choice of the set should be made depending on the liquid properties (Newton or non-
Newton liquid).  

 
SYMBOLS 

 
B - outer diameter of the vertical tubular baffles, m 
c - electrolyte concentration, kmol/m3 
D - inner diameter of the vessel, m 
DB - diameter of the vertical tubular baffles, m 
d - diameter of the impeller, m 
dg - diameter of the gas sparger, m 
e - distance between gas sparger and the bottom of the vessel, m 
f - activity 
H - liquid height in the vessel, m 
HG - height of the gas – liquid system in the vessel, m 
h1, h2 - distance between impeller and the bottom of the vessel, m 
J - number of tubular baffles 
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k - consistency index, Pasm 
m - flow index 
n - impeller speed, 1/s 
Pg - power consumption for gas-liquid system, W 
Po  - power consumption for liquid phase, W 
R  - gas constant, J/molK 
T - absolute temperature, K 
VG - gas volume in the liquid, m3 
VL - liquid volume in the vessel, m3 

.

GV  - the volumetric gas flow rate, m3/s 
wog - superficial gas velocity, m/s 
Y - parameter defined by Eq. (1) 
Z - number of impeller blades  

 
  - parameter defined by Eq. (2) 
 - shear rate, 1/s 
 - dynamic viscosity, Pas 
 - gas hold-up defined by Eq. (4) 
 - liquid density, kg/m3 
   - surface tension, N m-1 
 - shear stress, Pas 
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STRESZCZENIE 

Celem pracy była symulacja działania inercyjnego separatora kropel z wykorzystaniem 
obliczeniowej mechaniki płynów. W pracy rozważano wpływ prędkości fazy ciągłej, rozmiaru 
kropel oraz geometrii separatora na sprawność procesu. Wyniki obliczeń porównane zostały z 
literaturowymi wynikami doświadczalnymi. 

 

Słowa kluczowe: separator bezwładnościowy, obliczeniowa mechanika płynów, sprawność 
odkraplania 

 

WPROWADZENIE 

Konieczność usuwania kropel cieczy ze strumienia gazów procesowych jest w 
technologiach przemysłowych powszechna. Rosnące ceny surowców, czy rygorystyczne plany 
ochrony środowiska stały się wyzwaniem do projektowania co raz bardziej innowacyjnych i 
wydajnych systemów odkraplania strumieni gazów lub par procesowych. Ma to na celu między 
innymi zapobieganiu awarii urządzeń procesowych wymagających używania gazów lub par o 
wysokiej czystości, ochronie środowiska naturalnego przed zanieczyszczeniem i degradacją, 
odzyskiwaniu wartościowych substancji lub chęci uzyskania produktu o jak najwyższej 
czystości. Separatory inercyjne stosowane są, gdy zachodzi potrzeba usunięcia kropel o 
rozmiarze rzędu od kilku do kilkudziesięciu mikrometrów. Odpowiednia geometria urządzenia 
(w praktyce kanał, przez który przepływa gaz ma zygzakowaty kształt) powoduje gwałtowną 
zmianę kierunku strumienia przepływającego płynu. Gaz wraz z kroplami cieczy przepływa w 
poprzek zagięć, co wymusza na nim częste zmiany kierunku przepływu. Krople cieczy, ze 
względu na ich stosunkowo dużą gęstość w porównaniu do gazu, ulegają sile bezwładności, a 
to z kolei powoduje odchylanie toru kropel od toru gazu i separacje kropel na ściankach układu. 
Krople, które nie zostały wtórnie porwane przez poruszający się gaz mogą ulegać koalescencji 
i pod działaniem siły grawitacji spływać, a następnie zostać usunięte z przestrzeni odkraplacza. 
Zaletą odkraplaczy inercyjnych jest niewielki spadek ciśnienia, mogą być stosowane w 
usuwaniu cieczy tworzących pianę lub o wysokiej lepkości, co w przypadku odkraplaczy 
siatkowych i włókninowych jest nieskuteczne na skutek silnego zapychania przestrzeni między 
włóknami przez krople cieczy.  

 
Ważnymi parametrami wpływającymi na efektywność pracy odkraplacza inercyjnego są 

(Gharib i Moraveji, 2012): 
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• prędkość liniowa przepływu gazu, 
• odległość pomiędzy przegrodami, 
• obecność kanałów drenażowych. 
Wykazano, że zmniejszanie odległości pomiędzy przegrodami zwiększa sprawność 

odkraplania, lecz zwiększa to również niepożądane straty ciśnienia. Zwiększanie prędkości ma 
złożony wpływ na sprawność odkraplania: poniżej prędkości 6 m/s  wzrost prędkości jest 
korzystny dla efektywności pracy demistera, jednak powyżej tej prędkości zwiększa się wpływ 
wtórnego porywania kropel cieczy do strumienia gazu i zmniejszenie wpływu siły 
bezwładności na sprawność odkraplania. Obecność kanałów drenażowych pozwala na 
utrzymanie wysokiej sprawności nawet przy wysokiej prędkości liniowej strumienia gazu. 
Kształt i rodzaj kanałów może w znaczący sposób wpłynąć na sprawność separatora.  

Problem optymalizacji pracy inercyjnego separatora kropel został szeroko opisany w 
literaturze (Houghton i Radford, 1939, Wang i James, 1998, Wang i James, 1999,  Azzopardi i 
Sanaullah, 2002, James i inni, 2003,Galletti i inni, 2008) . Szczególną rolę w zrozumieniu 
omawianego procesu umożliwia obliczeniowa mechanika płynów. Pozwala ona nie tylko lepiej 
poznać warunki panujące w układzie, ale również w prosty sposób wpływ parametrów 
procesowych i zmian geometrii na sprawnośc separacji.  

 
 

UKŁAD DOŚWIADCZALNY 

W pierwszym etapie pracy rozważono dwa typy kanałowych separatorów 
bezwładnościowych. W pierwszym przypadku wykorzystano układ badany przez Gallettiego i 
innych, 2008. Układ ten (geometria A) zbudowany jest z trzech kanałów ułożonymi 
równolegle, każdy z nich posiada kieszenie pełniące funkcję kanałów drenażowych. Każdy 
kanał ma postać zygzakowatą, z zagięciami pod kątem prostym. Na rysunku 1 przedstawiono 
schematyczny rysunek omawianego układu. Drugim układ (geometria B) był uproszczeniem 
pierwszego, gdyż nie posiadał kanałów drenażowych.  

W drugim etapie pracy modelowano wpływ rozmiaru i kąta pochylenia kanałów 
drenażowych na sprawność depozycji kropel.  
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Rysunek 1. Schematyczny rysunek separatora inercyjnego (geometria A)  

 

MODELOWANIE 

W celu określenia wpływu geometrii, prędkości oraz średnicy kropel na sprawność 
separatora inercyjnego wykorzystano pakiet obliczeniowej mechaniki płynów Ansys Fluent 16. 
Obliczenia prowadzono dla układów dwuwymiarowych. Siatki numeryczne dla wszystkich 
układów zbudowane były z około 800 tysięcy prostokątnych i trójkątnych komórek 
numerycznych. Obliczenia numeryczne prowadzone były do momentu, aż wszystkie residua 
osiągnęły zbieżność rzędu 10-6. W obliczeniach wykorzystano trzy modele burzliwości RANS: 
k-, transition SST oraz Reynolds Stress Model (RSM).  

W pracy przyjęto następujące założenia i uproszczenia: fazą ciągła jest powietrze, 
nadciśnienie na wlocie równe 5 MPa, pominięto wpływ siły grawitacji na ruch kropel, założono 
brak koalescencji kropel. Założono również, że krople wody nie tworzą warstewki filmu na 
powierzchni ścianek separatora oraz, że nie występuje wtórne porywanie kropel. 

W celu określenia ruchu kropel wykorzystano model Discrete Phase Model (DPM). 
Modelowaną fazą dyskretną była woda. Założono, że krople wody zachowują się jak sztywne 
kule, w żaden sposób nie oddziałują  ze sobą oraz nie mają wpływu na pole prędkości fazy 
ciągłej. Do obliczeń sprawności odkraplania wybrano krople o rozmiarze z zakresu od 1µm do 
średnicy, dla której obliczona sprawność odkraplania wyniosła 100%. We wszystkich 
przypadkach wykonano obliczenia dla dozowania kropel zgodnie z kierunkiem normalnym do 
płaszczyzny wlotowej.  

W obliczeniach ruchu kropel wykorzystano dwa warianty: pierwszy pomijający wpływ 
dyspersji burzliwej na ruch kropel, drugi uwzględniający dyspersję burzliwą opisaną modelem 
stochastycznym.  
 

WYNIKI 

Na rysunku 2 przedstawiono rozkład prędkości powietrza w geometrii typu A dla prędkości 
wlotowej równej 2 m s-1. Wyraźnie widać, że w układzie najwyższe prędkości uzyskiwane są 
w pobliży kanałów drenażowych. Ma to decydujący wpływ na wartości siły bezwładności, a co 
za tym idzie na sprawność separacji kropel fazy rozproszonej. Rysunek 3 przedstawia spadek 
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ci nienia w separatorze w zale no ci od redniej pr dko ci przepływu gazu. Zgodnie z 
oczekiwaniami niewiele wy sze warto ci spadku ci nienia uzyskano dla geometrii A, czyli z 
kanałami drena owymi, jednak e sprawno ci separacji takiego układu s  znacznie wy sze. 

 

 
Rysunek 2. Rozkład pola pr dko ci m s-1dla geometrii A i dla redniej pr dko ci przepływu gazu r wnej 2 m s-1

 

 
 

Rysunek 3. Spadek ci nienia w separatorze w funkcji redniej pr dko ci przepływu gazu 

 

Na kolejnych rysunkach przedstawiono wpływ rednicy kropel oraz pr dko ci gazu na 
sprawno  separacji. Wyniki do wiadczalne przedstawione na rysunkach zaczerpni to z pracy 
Galletti i inni, 2008. Rysunek 4 przedstawia wyniki dla dw ch pr dko ci 2 i 4 m s-1 dla 
wszystkich modeli burzliwo ci bez uwzgl dnienia modelu dyspersji burzliwej, za  rysunek 5 z 
uwzgl dnieniem modelu dyspersji burzliwej.  
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 a)      b) 
Rysunek 4. Wyniki obliczeń sprawności odkraplania dla geometrii z kanałami drenażowymi, wariant bez modelu 

dyspersji burzliwej; a) średnia prędkości przepływu gazu równa 2m s-1 , b) średnia prędkości przepływu gazu 
równa 4 m s-1 

 
Rysunek 4. Wyniki obliczeń sprawności odkraplania dla geometrii z kanałami drenażowymi, wariant z modelem 

dyspersji burzliwej; średnia prędkości przepływu gazu równa 2 m s-1. 

 

Wyraźnie widać, że najlepsze wyniki uzyskano dla modelu burzliwości transition SST nawet 
bez uwzględnienia modelu dyspersji burzliwej. Widać to w szczególności dla kropel powyżej 
10m. Użycie dwóch pozostałych modeli RANS prowadziło do uzyskania wyników znacznie 
odbiegających od danych doświadczalnych. Znaczącą poprawę wyników dla wszystkich 
modeli zaobserwowano po wprowadzeniu modelu dyspersji burzliwej. Również w tym 
przypadku zastosowanie modelu burzliwości transition SST dało najlepsze rezultaty. Zgodność 
z wynikami doświadczalnymi jest bardzo dobra i dlatego zdecydowano się do dalszych obliczeń 
wybrać ten wariant modelu. Kolejnym etapem symulacji było zbadanie wpływy kąta 
pochylenia () oraz rozmiaru kanałów drenażowych na sprawność separacji oraz spadek 
ciśnienia w układzie.   
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Rysunek 5. Wyniki obliczeń sprawności odkraplania dla geometrii z kanałami drenażowymi ze zmiennym kątem 

pochylenia (), wariant z modelem dyspersji burzliwej; średnia prędkości przepływu gazu równa 2 m s-1. 

 
Rysunek 5 przedstawia wpływ kąta pochylenia kanałów () (w kierunku przepływu płynu) 

na sprawność odkraplania. Wraz ze wzrostem pochylenia kanałów drenażowych wzrasta 
sprawność odkraplania. Analiza wyników symulacji pokazuje, że sprawność separacji dla 
pochylenia kanałów 0 i 30 stopni wzrasta o około 40% , zaś spadek ciśnienia o około 25%. 
Niestety wraz ze wzrostem kąta pochylenia kanałów wzrasta również możliwość wtórnego 
porywania kropel. W kolejnych obliczeniach zjawisko porywania kropel oraz tworzenia się 
filmu cieczy na ścianach układu zostanie uwzględnione w modelu. Podobne efekty można 
zauważyć analizując zmiany rozmiaru kieszeni drenażowych.   
 
 

PODSUMOWANIE 

W pracy przy użyciu obliczeniowej mechaniki płynów modelowano działanie 
bezwładnościowego separatora kropel. Zbadano wpływ prędkości przepływu fazy ciągłej, 
rozmiaru kropel oraz wpływ obecności oraz geometrii kanałów drenażowych na sprawność 
odkraplania. Wyniki symulacji pokazują, że, obecność kanałów drenażowych zwiększa spadek 
ciśnienia przy przepływie przez separator, co niewątpliwie jest wadą stosowania kanałów 
drenażowych w inercyjnych separatorach kropel. Z drugiej strony, wartości sprawności 
odkraplania separatora z kanałami drenażowymi są znacznie wyższe, niż w przypadku 
separatora bez obecności kanałów drenażowych. Kanały drenażowe sprawiają, że w ich pobliżu 
prędkość przepływu kropel wzrasta, co powoduje wzrost sprawności odkraplania. Trzeba 
równocześnie pamiętać, że efekt porywania wtórnego kropel (nieuwzględniony w 
obliczeniach) będzie znacznie większy w separatorze bez kanałów drenażowych, co dodatkowo 
obniży sprawność separacji.  W pracy zastosowano trzy modele burzliwości oraz dwa warianty 
modelowania dyspersji burzliwej. Najlepszą wyniki uzyskano dla modelu transition SST z 
dołączonym modelem dyspersji burzliwej. Uzyskana bardzo dobra zgodność z literaturowymi 
danymi doświadczalnymi pozwoliła na symulację innych parametrów takich jak zmiany kąta 
pochylenia oraz rozmiarów kanałów drenażowych. Wyniki symulacji przedstawiają, że 
niewielki zmiany geometrii znacząco poprawiają sprawność separatora przy stosunkowo 
niewielkim wzroście spadku ciśnienia. Wyniki te należy potwierdzić poprzez rozszerzenie 
modelu teoretycznego w szczególności o efekty wtórnego porywania kropel i tworzenia sie 
filmu cieczy na ścianie oraz o wynik badań doświadczalnych. 
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STRESZCZENIE 

W artykule przedstawiono możliwości zastosowania procedury oprogramowania PIV do analizy 
zachowania się wypełnienia w ruchu w aparatach bębnowych. Opisano koncepcję stanowiska 
badawczego wraz z zastosowaną metodyką badań. W dalszej części zaprezentowano przykładowe 
wyniki badań eksperymentalnych oraz przedstawiono zalety zastosowania metod PIV do 
optymalizacji procesów zachodzących w aparatach bębnowych. 

 

Słowa kluczowe: PIV, cyfrowa anemometria obrazów, aparaty bębnowe 

 

WPROWADZENIE 

Aparaty bębnowe ze względu na prostą konstrukcję, niski koszt budowy i eksploatacji, 
możliwość pracy ciągłej oraz łatwość w załadunku i wyładunku materiałów znalazły szerokie 
zastosowanie w procesach przesiewania, granulacji, mieszania, suszenia, rozdrabnianie oraz 
mielenia. Uniwersalność tego typu aparatów spowodowała wzrost zainteresowania badaczy 
optymalizacją oraz rozpoznaniem procesów w nich zachodzących. 

Dla każdego z wymienionych procesów należy doprowadzić złoże do odpowiedniego 
stanu, który może się różnić w zależności od prowadzonego procesu. Przykładem jest proces 
rozdrabniania i granulacji. Pierwszy z nich należy prowadzić dla najdłuższej trajektorii ruchu 
cząstek – tak, aby siła opadających mielników na mieliwo była największa. W przypadku 
granulacji proces prowadzi się w czasie, gdy cząstki cyrkulują wokół zwartego złoża – podczas 
toczenia  cząstki aglomerują dzięki rozprowadzanej w aparacie cieczy. Tak, więc optymalny 
ruch dla danych procesów jest różny. Należy, więc określić prędkości obrotowe dla których 
zachodzą założone procesy technologiczne z największa intensywnością. (Ajaal 1999; Ghasemi 
i in., 2013; Sherrington, Oliver 1981; Sun i in., 2009) 

Aparaty bębnowe najczęściej wprowadzane są w ruch obrotowy za pomocą silnika 
elektrycznego oraz napędu łańcuchowego lub zębatego. W zależności od wykorzystania 
aparatów bębnowych do pracy ciągłej lub okresowej wyróżnia się dwa typy aparatów: o osi 
obrotu bębna pod niewielkim kątem w celu naturalnego transportu materiału w kierunku wylotu 






XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r.



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała , 5-9 września 2016 r.  

857 
 

oraz o poziomej osi obrotu przy pracy okresowej, co eliminuje problem z niewyważoną masą 
(Boss 1987). 

PIV 

Anemometria obrazowa PIV (ang. Particle Image Velocimetry) jest często 
wykorzystywaną metodą do wyznaczania lokalnych pól prędkości oraz trajektorii ruchu 
cząstek. Odmianą metody PIV, w której wykorzystuje się cząstki znacznikowe jest cyfrowa 
anemometria obrazowa DPIV (ang. Digital Particle Image Velocimetry), która pozwala na 
znalezienie wektorów prędkości przepływającego płynu (materiału) metodą korelacji obrazów.  

Najbardziej odpowiednim formatem do rejestracji obrazów w celu ich dalszej analizy 
metodami typu PIV jest format *.bmp. Przy zdjęciach 8-bitowych skala odcieni szarości mieści 
się w zakresie od 0 (pełna czerń) do 255 (czysta biel). Na rysunku 1 i 2 przedstawiono zasadę 
wyznaczania prędkości oraz trajektorii ruchu cząstek. Analiza polega na podzieleniu obszaru 
zdjęcia na tzw. sekcje najczęściej o wymiarach od 8 x 8 pikseli do 64 x 64 piksele. Wielkość 
sekcji jest zależna od rozdzielczości i wielkości badanej przestrzeni tak, aby maksymalne 
przesunięcie cząstek wynosiło jedną trzecią jej podstawy. W porównywanych regionach muszą 
występować wspólne cząstki w związku, z czym przy doborze wielkości sekcji należy brać 
również pod uwagę częstotliwość rejestracji obrazów. Kolejnym krokiem jest znalezienie 
przemieszczenia sekcji o określonym rozkładzie poziomu szarości obrazu drugiego względem 
obrazu pierwszego stosując szybkie transformacje Fouriera (FFT). Ostatnim etapem 
wyznaczania wektorów prędkości jest uwzględnienie współczynnika skali za pomocą wymiaru 
charakterystycznego na obrazie oraz czasu pomiędzy rejestracją dwóch kolejnych obrazów 
(Karaś i in., 2014; Ligus, Ignasiak 2010; Niedostatkiewicz 2010; Suchecki, Alabrudziński 
2003a; Suchecki, Alabrudziński 2003b; Zając, Ulbrich 2002; Zając, Ulbrich 2005). 

 
Rysunek 44. Przemieszczenie sekcji: 1 – sekcja obrazu 1, 2 – sekcja obrazu 2, 2’ – sekcja obrazu 1 odnaleziona 

na obrazie 2, δ – przemieszczenie sekcji 2’ względem sekcji obrazu 1 (wg Suchecki, Alabrudziński 2003a) 

 
Rysunek 2. Zamiana przemieszczeń na pole prędkości (wg Suchecki, Alabrudziński 2003a) 

Dokładność przy wyznaczaniu pól prędkości metodą DPIV zależy od takich 
parametrów jak (Suchecki, Alabrudziński 2003a): 
 wielkość sekcji obrazu, większe okno zwiększa obszar gdzie prędkość ulega uśrednieniu, 
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 maksymalna wielkość rejestrowanego przemieszczenia nie powinna przekraczać 
½ wielkości okna, 

 wartość składowej pola prędkości równoległej do płaszczyzny rejestracji i prostopadłej do 
płaszczyzny oświetlenia układu, pojawianie się oraz znikanie cząstek w czasie pomiaru 
pogarsza dokładność wyznaczenia średniego przemieszczenia. 

 
STANOWISKO BADAWCZE I TECHNIKA POMIAROWA 

Stanowisko badawcze (rysunek 3) składa się z obrotowego bębna wykonanego 
z przezroczystego pleksiglasu o regulowanej średnicy 500 mm oraz szerokości 30mm. Bęben 
napędzany jest za pomocą silnika elektrycznego połączonego z falownikiem w celu płynnej 
regulacji obrotów bębna. Pomiaru prędkości obrotowej dokonywano metodą optyczną przy 
użyciu tachometru. W celu poprawy jakości rejestrowanych obrazów bęben oświetlono dwoma 
reflektorami a jego tylną ścianę pomalowano czarną emalią. Obrazy rejestrowano przy użyciu 
szybkiej kamery CMOS HCC–1000 (1024MB) połączonej ze stanowiskiem komputerowym. 

 
Rysunek 3. Schemat stanowiska badawczego 

 
Materiałem użytym w badaniach były kuliste cząstki z tworzywa sztucznego o średnicy 

6 mm i gęstości nasypowej 1250 kg/m3. Stopień wypełnienia wynosił 20% objętości bębna. 
Zakres prędkości, przy których rejestrowano mapy bitowe wynosił od 0 do 100 obr/min, co 10 
obr/min oraz co 2 obr/min w pobliżu prędkości charakterystycznych. 

Obrazy w postaci monochromatycznych map bitowych o rozdzielczości 1024 x 1024 
pikseli rejestrowano z częstotliwością 462 Hz. W jednej serii pomiarowej zapisywano 50 
pojedynczych obrazów. Uzyskane obrazy poddano wstępnej obróbce w programie PhotoScape 
w celu wyodrębnienia kadrowanego na okrągło obszaru badawczego o wymiarach 1000 x 1000 
pikseli. 

W celu oceny stanu złoża w ruchu pełne informacje uzyskuje się dopiero po 
wyznaczeniu lokalnych pól prędkości oraz trajektorii ruchu cząstek, wykorzystując program 
DPIV. W programie tym do ustalenia skali przyjęto znaną średnicę bębna, zaś czas pomiędzy 
kolejnymi klatkami wynika bezpośrednio z częstotliwości rejestracji szybkiej kamery i wynosił 
2,164 ms. Na podstawie wstępnych wyników dobrano wymiar sekcji obliczeniowej 32 x 32 
piksele. Na rysunku 4 przedstawiono przebieg obrazowaniu procesów zachodzących w aparacie 
bębnowym z zastosowaniem metody PIV. 
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Rysunek 4. Zastosowanie metody PIV w obrazowaniu procesu zachodzącego w aparacie bębnowym, a - obraz z 

kamery, b - wektory prędkości otrzymane z programu DPIV,  
c - pełen obraz trajektorii ruchu cząstek 

 
 

WYNIKI ANALIZ 

Cyfrowa anemometria obrazów pozwala na określenie ruchu cząstek szybko 
poruszającego się ośrodka – zarówno cieczy jak i ciała stałego. Metoda ta pozwala 
na obserwację procesów zachodzących z dużą prędkością – takich, które oko ludzkie nie jest 
w stanie zarejestrować, poprzez wykonywanie wielu szybkich zdjęć. 

Zastosowanie cyfrowej anemometrii obrazowej w badaniach nad aparatami bębnowymi 
pozwoliło na pełne rozpoznanie zachowania się złoża, co nie jest możliwe przy często 
stosowanej statycznej analizie obrazu wybranego losowo zdjęcia i rozkładu przestrzennego 
cząstek. Zastosowanie metody PIV umożliwiło również określenie trajektorii ruchu cząstek i 
ich wektorów prędkości a co za tym idzie określenie zachowania się złoża dla różnych, 
zadanych parametrów bębna oraz jego wypełnienia. 

Wektory prędkości pozwoliły wyznaczyć charakterystyczne strefy w złożu (rysunek 5) 
takie jak: wynoszenia, swobodnego opadania, toczenia, tzw. „nerki” oraz strefy „martwej”, 
w której cząstki nie przemieszczają się. 

 
Rysunek 5. Strefy w złożu dla prędkości 50 obr/min 

 
Długość wektorów prędkości pozwala na odczytanie prędkości poruszających się 

cząstek w bębnie, co jest dodatkowym parametrem przy doborze optymalnej roboczej 
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prędkości obrotowej. W przypadku mielenia poszukuje się zakresu prędkości obrotowych 
bębna w czasie, których trajektoria ruchu cząstek oraz długość wektorów prędkości jest 
najdłuższa. W czasie procesu suszenia materiałów o niskiej wytrzymałości długość wektorów 
powinna być odpowiednio krótka, lecz przy zachowaniu cyrkulacji złoża. Poprzez rejestrację 
ruchu złoża w dłuższym czasie pracy aparatów bębnowych możliwe jest określenie trajektorii 
ruchu cząstek. 

W tabeli 1 przedstawiono wyznaczone w programie DPIV wektory prędkości cząstek 
dla prędkości pracy aparatu w zakresie od 10 do 90 obr/min, co 10 obr/min. Na podstawie 
wektorów prędkości możliwe jest jednoznaczne określenie charakterystycznych stanów 
zachowania się złoża omówionych w literaturze (Boss 1987). 

 
Tabela 32. Rozkład wektorów prędkości w aparacie bębnowym przy różnych prędkościach obrotowych 

10 obr/min 20 obr/min 30 obr/min 

   
40 obr/min 50 obr/min 60 obr/min 

   
70 obr/min 80 obr/min 90 obr/min 
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WNIOSKI 

1. Otrzymane w programie DPIV pola prędkości pozwoliły na wyznaczenie stref w złożu 
(w szczególności strefy „martwej”) co nie jest możliwe przy statycznej analizie 
pojedynczego obrazu. 

2. Znajomość trajektorii ruchu cząstek wypełnienia oraz ich prędkości pozwala na 
jednoznaczne określenie prędkości charakterystycznych w aparatach bębnowych a to 
z kolei pozwoli na optymalizację wybranych procesów zachodzących w aparatach 
bębnowych. 

3. Cyfrowa anemometria obrazowa z powodzeniem może być wykorzystywana do analizy 
zachowania wypełnienia w aparatach bębnowych.  
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ABSTRACT 

A combination of two techniques for the separation of a protein mixture has been studied including 
aqueous two-phase extraction (ATPE) and hydrophobic interaction chromatography (HIC). ATPE 
systems consisted of aqueous solutions of polyethylene glycol (PEG) and inorganic salts. The 
influence of PEG on the separation of model proteins: immunoglobulin G and lysozyme, has been 
investigated for different HIC media containing butyl, phenyl and octyl ligands. The presence of 
PEG in the mobile phase caused reduction in adsorption strength of proteins, however, that effect 
was much more pronounced for lysozyme. Therefore, the content of PEG in the mobile phase could 
be altered to amend the separation selectivity. The experiments performed indicated that the 
influence of PEG on the adsorption behavior of proteins can be explained by strong, competitive 
adsorption of protein and polymer. Quantitative description of that phenomenon can be used to 
improve the separation of proteins by ATPE-HIC combination. 

 

Keywords: separation of proteins, polyethylene glycol, hydrophobic interaction chromatography, 
adsorption 

 

INTRODUCTION 

Recently, a growing interest of biotechnology industry in manufacturing pharmacologically 
active substances can be observed. It particularly concerns proteins such as monoclonal 
antibodies, insulin, interferons or hormones, which are used as components of drugs. 
Production of those proteins in industry scale is realized in fermentation processes, which 
output the target product contaminated with specific impurities present in the culture medium 
and coming from biological material. Therefore, fermentation has to be followed by several 
downstream operations, where the product can be isolated out of undesired side-components. 
A number of different purification processes are usually employed including: preliminary 
operations such as centrifugation, filtration, capture steps involving e.g., extraction, and 
polishing steps, where chromatographic techniques are employed. The latter can be based on 
various separation mechanisms. One of the most popular techniques is hydrophobic interaction 
chromatography (HIC) which allows obtaining the final product with high purity and preserved 
biological activity, which is a factor of major importance for therapeutic applications (Carta 
and Jungbauer, 2012). 
In this work a combination of two processes. i.e., aqueous two-phase extraction (ATPE) and 
HIC has been studied. The advantage of such a combination is the possibility of preservation 
of protein stability and activity in the ATPE environment, which contains a polymer, usually 
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polyethylene glycol (PEG), in aqueous solutions of inorganic, cosmotropic salts, such as 
ammonium sulfate and sodium chloride (Hutti-Kaul and Mattiasson 2003). In the second step, 
HIC is exploited, which is a very popular and widely applied method in downstream processing 
and capable of separating very similar macromolecules. The separation is accomplished in the 
presence of the same cosmotropic salts as those used in ATPE. Therefore, the combination of 
both processes does not require complete exchange of the solvent environment. However, the 
presence of PEG, which is contained in the post extraction mixture, can influence on the 
effectiveness of the subsequent HIC process.  
 
 

RESULTS AND DISCUSSION 

The experiments were performed on Äkta purifier station (GE Healthcare, Uppsala, Sweden) 
with UV and conductivity detectors. The device was operated by a computer with UNICORN 
program (GE Healthcare). 
The influence of the presence of polyethylene glycol (PEG, average molecular weight 3350 
g/mol) in the mobile phase on the separation of two model proteins – immunoglobulin G and 
lysozyme, has been investigated. The analysis has been performed for different types of HIC 
media containing butyl, phenyl or octyl ligands. 
Adsorption of PEG was analyzed under weak and strong binding conditions altered by 
cosmotropic salt concentration (ammonium sulfate, AS) in the mobile phase. For butyl type of 
the stationary phase, at high salt concentration (above 1M of AS) the adsorption of PEG was 
very strong. Moreover, partial elution of the polymer from the column was observed (see Fig. 
1), which was attributed to the changes of polymer chain conformation upon adsorption. For 
phenyl stationary phase the results were similar, whereas for octyl column PEG was weakly 
adsorbed due to lower density of the ligand on the adsorbent surface (data not shown). 

 

Fig. 1. Adsorption of PEG on butyl type of the stationary phase at different salt concentration. The concentration 
of PEG in eluate (cPEG) was detected by LaChrom RI Detector L-7490 (Merck, Darmstadt, Germany) 

 
Adsorption behavior of PEG influenced the elution pattern of the proteins. For both proteins 
(LYZ and IgG) the presence of PEG in the mobile phase in HIC caused a decrease in their 
adsorption strength, however, this effect was much more pronounced for LYZ. The changes of 
the retention factor, k, for LYZ versus the salt concentration in the mobile phase and PEG 
content are illustrated in Fig 2. The retention factor increases with the salt content in the mobile 
phase due to the enhancement of hydrophobic interactions, whereas a strong reduction of the 
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retention factor in the presence of PEG can be observed, which can be explained by competitive 
adsorption the protein and PEG. 

 

Fig. 2. The adsorption strength of LYZ on butyl type of the stationary phase at different salt and PEG 
concentration. Retention factor k=FH, H: Henry constant, F= (1–εt)/εt phase ratio, εt – total porosity of the 

adsorbent. Dashed lines for guiding the eye 
 

IgG exhibited partial elution on HIC media attributed, similarly to PEG, to conformation 
changes of protein molecule upon adsorption. To quantify the changes in the adsorption strength 
for that protein the ratio of the protein mass retained on the stationary phase to that eluted form 
the column was calculated as follows: 

%1001.%
,

,
















sp

ep

m
m

ads  (1) 

where mp,e is the protein mass detected in the mobile phase at the column outlet (in eluate) and 
mp,s is the protein mass in the sample, mp,e was calculated from the UV detector response (at 
280nm). 
 
Adsorption strength of IgG increased with the salt concentration in the mobile phase.  
That trend was maintained at the concentration of PEG below 2g/l. At a higher content of the 
polymer, and at the salt concentration above 1M of AS, the influence of PEG dominated the 
salt effect, i.e., the proteins were less adsorbed with the increase in the salt concentration 
because of enhancement of competitive adsorption of PEG (see Fig 3). 
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Fig. 3. Adsorption strength of IgG on butyl type of the stationary phase at different salt and PEG concentration. 
% ads – the percent of the protein mass retained on the stationary phase (see eq. 1) 

 
The effect described above was also present on phenyl type of the stationary phase whereas for 
octyl medium it was less pronounced because of the weak adsorption of the polymer (see Fig. 
4). 

 
Fig. 4. Adsorption strength of IgG on octyl and phenyl type of the stationary phase at different salt concentration. 

% ads – the percent of the protein mass retained on the stationary phase (see eq. 1) 
 

The presence of PEG influenced the selectivity of separation of the mixture IgG and LYZ. The 
reduction in adsorption strength of LYZ was much stronger compared to IgG, which facilitated 
separation efficiency, which is illustrated in Fig 5. 
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Fig. 5. Separation of IgG and LYZ on butyl type of the stationary phase at different PEG concentration, cp: 
protein concentration in the eluate. IgG is completely adsorbed (98%) on the stationary phase, hence its peak 

(gray line) is very small 
 
 

 CONCLUSIONS 

In the coupled process ATPE-HIC the presence of PEG in post-extraction fraction, even in 
relatively small concentration can significantly influence on the adsorption of proteins in HIC. 
However, if the concentration of PEG is properly selected its presence can be beneficial for the 
separation process because it can improve separation selectivity. The mechanism of the PEG 
effect on the elution pattern of the protein was elucidated; it was attributed to competitive 
adsorption of polymer and proteins. 
The results of the presented study can be exploited to design sequential processes ATPE-HIC 
in an effective manner. 
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STRESZCZENIE 

W celu określenia wpływu hydrodynamiki na efektywność perwaporacyjnego zatężania biobutanolu użyto 
komercyjnej membrany PERVAP 4060. Hydrodynamika w module membranowym została określona w oparciu 
o symulację Computational Fluid Dynamics (CFD) z wykorzystaniem programu Ansys Fluent 14.5. Do 
modelowania przepływu wykorzystano dwa, różnej wielkości, moduły membranowe o średnicach membrany 80 
i 150 mm. W wyniku symulacji otrzymano różne profile prędkości przepływu płynu i oszacowano grubości 
warstwy granicznej przy membranie. Dodatkowo przeprowadzono eksperymenty perwaporacji i porównano 
strumienie permeatu i współczynniki retencji. Strumienie różniły się dla obu analizowanych modułów natomiast 
współczynniki wzbogacenia permeatu miały podobne wartości. 

 

Słowa kluczowe: perwaporacja, moduł membranowy, modelowanie przepływu, biobutanol 

 

1. WPROWADZENIE 

Perwaporacja (PV) jest techniką membranową służącą do rozdzielania ciekłych mieszanin przy 
użyciu stałych nieporowatych membran. Transport składnika przez membranę następuje w 
wyniku jego sorpcji na powierzchni membrany, rozpuszczania i dyfuzji w membranie oraz 
desorpcji z drugiej strony membrany. Na efektywność rozdzielania w procesie perwaporacji 
decydujący wpływ mają oddziaływania nadawy z membraną oraz polaryzacja stężeniowa przy 
membranie, wynikająca z hydrodynamiki przepływu nadawy. W warstwie granicznej, przy 
membranie, zachodzi transport składników przez dyfuzję. Dopóki opór transportu masy w 
warstwie granicznej jest wystarczająco mały, w porównaniu z oporem dyfuzji w materiale 
membrany, warstwa ta nie dominuje w całkowitym efekcie wymiany masy. Jeśli natomiast opór 
ten jest duży wówczas to właśnie warstwa graniczna blokuje całkowity transport substancji z 
nadawy. Grubość warstwy aktywnej membrany przekłada się na efektywność procesu 
perwaporacji (Baker i in., 1997; George, Thomas, 2001; Basile i in., 2015). 
Poprzez warstwę polaryzacyjną, tworzącą się przy membranie, dyfundują składniki roztworu. 
W rozpatrywanym przypadku, ruch masy występuje dla czteroskładnikowego roztworu 
otrzymywanego w procesie fermentacji ABE. Brzeczka pofermentacyjna jest wodnym 
roztworem, złożonym głównie z acetonu, butanolu i etanolu, w stosunkach masowych około 
3:6:1 i niskiej koncentracji butanolu wynoszącej do 3% mas. Ponieważ zatężanie biobutanolu 
na drodze destylacji wymaga dużych nakładów energetycznych dlatego rozpatruje się także 
inne metody rozdziału, tj. adsorpcję, wymywanie gazem obojętnym, pertrakcję, ekstrakcję, 
perwaporację czy odwróconą osmozę. Po wnikliwej analizie tych procesów stwierdzono, że 
perwaporacja jest konkurencyjnym sposobem separacji ponieważ w trakcie pojedynczego 
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procesu umożliwia separację i koncentrację butanolu na hydrofobowej membranie (Liu i in., 
2005; Huang i in., 2014; Abdehagh i in., 2014). 
W przypadku procesów membranowych przyjmuje się, że powiększanie skali od laboratoryjnej 
po przemysłową nie stanowi problemu. Wystarczy powiększyć powierzchnię 
transmembranową i proporcjonalnie zwiększy się efektywność całego procesu. Pogląd ten nie 
dotyczy jednak membran płaskich, dla których istotną rolę odgrywa hydrodynamika przepływu 
nadawy nad membraną. Dlatego powiększanie skali, dla membran płaskich, musi być 
poprzedzone modelowaniem hydrodynamiki przepływu w modułach membranowych. 
Celem niniejszej pracy jest określenie wpływu hydrodynamiki przepływu nadawy na 
efektywność perwaporacyjnego zatężania biobutanolu. Przeanalizowano hydrodynamikę i 
zbadano efektywność komercyjnej membrany PERVAP 4060 w dwóch modułach 
membranowych różniących się średnicą aktywnej membrany. Hydrodynamika w modułach 
membranowych została określona w oparciu o symulację Computational Fluid Dynamics 
(CFD) z wykorzystaniem programu Ansys Fluent 14.5. Efektywność zatężania biobutanolu 
zbadano eksperymentalnie w procesie perwaporacji.  
 

2. CZĘŚĆ DOŚWIADCZALNA 
Badania doświadczalne przeprowadzono na laboratoryjnej aparaturze, której schemat 
przedstawiony został na Rysunku 1. Aparatura perwaporacyjna została wyposażona w 2 
wymienne moduły membranowe o średnicach membran 80 i 150 mm. Natężenie przepływu 
nadawy wynosiło 40 dm3/h. Schemat przekrojów analizowanych modułów oraz główne ich 
wymiary wewnętrzne pokazano na Rysunkach 2a i 3a. Nadawę stanowił modelowy, wodny 
roztwór acetonu, n-butanolu i etanolu w stosunkach masowych 3:6:1, symulujący skład 
brzeczki pofermentacyjnej po procesie fermentacji ABE (Marszałek, Kamiński, 2012). 
 

 
Rysunek 1. Schemat laboratoryjnej aparatury perwaporacyjnej 
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2.1.Symulacja numeryczna hydrodynamiki przepływu w modułach membranowych 
 
W pierwszej kolejności wykonano symulację numeryczną hydrodynamiki przepływu nadawy 
w analizowanych modułach membranowych. Zakres obliczeniowy obejmował wlot i wnętrze 
modułów. Geometrię, siatkę oraz symulacje wykonano za pomocą komercyjnego programu 
ANSYS Fluent 14.5. W przypadku modułu z membraną o średnicy 80 mm dziedzina 
obliczeniowa zawierała 19495 elementów siatki i 10664 węzłów. Maksymalna wielkość 
trójkątnego elementu siatki wynosiła 1,2*10-3 m. Dla modułu z membraną o średnicy 150 mm 
parametry obliczeniowe przedstawiały się następująco: liczba elementów siatki – 55922, liczba 
węzłów – 108736, maksymalna wielkość trójkątnego elementu siatki – 1,2*10-3 m. Symulacje 
hydrodynamiki przeprowadzono w temperaturach 29C, 37°C i 50C dla własności 
fizykochemicznych płynu odpowiadających 1,5; 3 i 5% masowych n-butanolu w cztero-
składnikowej nadawie. 
 
2.2. Zatężanie biobutanolu w procesie perwaporacji 
 
Do analizy procesu zatężania biobutanolu użyto komercyjnej hydrofobowej membrany 
PERVAP 4060, o średnicach 80 i 150 mm, umieszczanej w odpowiednich modułach 
membranowych. Proces prowadzono w trzech temperaturach 29, 37 i 50C. Ciśnienie po 
niskociśnieniowej stronie membrany było stałe i wynosiło 1 kPa. Poddawana zatężaniu nadawa 
była przygotowywana w trzech różnych stężeniach wynoszących 1,5; 3 i 5% masowych n-
butanolu. Warunki prowadzania procesu oraz skład przygotowywanej nadawy został 
przedstawiony w Tabeli 1. Pobierane w trakcie procesu próbki nadawy, permeatu i retentatu 
analizowano na chromatografie gazowym ThermoFinnigan na kolumnie BTR-CW z udziałem 
5% metanolu jako wzorca wewnętrznego. 
 

Tabela 1. Warunki prowadzenia proces PV na analizowanych modułach membranowych 
Natężenie 
przepływu 

nadawy 
[dm3/h] 

Ciśnienie po 
niskociśnieniowej 
stronie membrany 

[kPa] 

 
Temperatura 

[C] 

stężenie acetonu 
w nadawie 
[% mas] 

stężenie butanolu 
w nadawie 
[% mas] 

stężenie etanolu 
w nadawie 
[% mas] 

 
 
 

40 

 
 
 

1 

 
29 

0,75 1,5 0,25 
1,5 3 0,5 
2,5 5 0,83 

 
37 

0,75 1,5 0,25 
1,5 3 0,5 
2,5 5 0,83 

 
50 

0,75 1,5 0,25 
1,5 3 0,5 
2,5 5 0,83 

 
 

3. DYSKUSJA WYNIKÓW 
3.1.Symulacja numeryczna hydrodynamiki przepływu w modułach membranowych 
 
Do opisu hydrodynamiki przepływu medium często stosuje się symulację Computational Fluid 
Dynamics (CFD) jako narzędzie inżynierskie, co potwierdzają liczne prace naukowe (Schfer, 
Crespo, 2007; Krawczyk i in., 2012; Moraveji I in. 2013). W niniejszym opracowaniu do 
modelowania przepływu nadawy w dwóch modułach membranowych wykorzystano Ansys 
Fluent 14.5. 
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Na Rysunkach 2a i 3a przedstawiono symulacje lokalnych prędkości płynu, w obu modułach 
membranowych o średnicach 80 mm (Rysunek 2a) i 150 mm (Rysunek 3a), dla przykładowej 
temperatury 29C i stężenia butanolu w nadawie 3%mas. Ponadto Rysunki 2b i 3b pokazują 
profile prędkości, w wybranych, 3 przekrojach obu modułów membranowych w odległościach 
0,25; 0,5 oraz 0,75 promienia od osi symetrii wlotu nadawy. 
Rozkłady prędkości lokalnych są różne w obu modułach membranowych ze względu na ich 
rozmiary i budowę. Oba moduły są w kształcie stożków ze ściętymi wierzchołkami, do których 
od góry przymocowano króćce wlotowe o średnicy 6 mm w każdym przypadku. Odległość 
membrany od wewnętrznej powierzchni modułu przy wlocie do modułu małego (r=40 mm) 
wynosi 2 mm natomiast dla dużego (r=75 mm) 11 mm, co zostało pokazane na Rysunkach 2a 
i 3a. Odległości membrany od wewnętrznej powierzchni modułu przy wylocie wynoszą 
odpowiednio 1 i 3 cm. 
Na wlocie do modułu obserwujemy zaburzenia związane jego z geometrią. Przy membranie, 
profile prędkości różnią się w zależności od odległości od wlotu płynu. Z uwagi na wielkości 
modułów oraz ich geometrię największą prędkość osiąga płyn na wysokości ok. 0,5 mm od 
membrany. Dla odległości od osi wlotu wynoszącej 0,25 promienia (10 mm dla modułu małego 
i 18,75 mm dla modułu dużego), prędkość ta w przypadku małego modułu wynosi 0,14 m/s, 
natomiast dla modułu dużego 0,08 m/s. 
W oparciu o wyniki symulacji oszacowano grubości warstwy granicznej, korzystając z równań 
odnoszących się do omywania płyty płaskiej, zgodnie ze wzorem (1) (Pritchard 2011). Wyniki 
obliczeń przestawione zostały w tabeli 2. W obu modułach, wyliczona wartość liczby 
Reynoldsa, sugeruje przepływ laminarny. Grubość warstwy granicznej w module dużym (d) 
jest 1.8 ÷ 3,75 razy większa niż w małym (m). 
 

xx Re
0,5




                                                                         (1) 

gdzie: 
x – długość drogi opływu [m], 
Rex – liczba Reynoldsa [-] obliczana ze wzoru (2) 

F

Fr
x

xu



Re                                                                       (2) 

ur – maksymalna prędkość płynu w wybranym przekroju modułu [m/s], 
F – gęstość płynu w temp. 29°C [kg/m3], 
F – lepkość płynu w temp. 29°C [Pa s]. 
 

Tabela 2. Grubość warstwy granicznej przy przepływie płynu w module małym (m) i dużym (m) 
 średnica modułu 80 mm średnica modułu 150 mm 

x x ur Rex m x ur Rex d 
[ - ]  [mm] [m/s] [ - ] [mm] [mm] [m/s] [ - ] [mm] 

0,25 r 10,00 0,140 1711 1,209 18,75 0,080 1833 2,190 
0,5 r 20,00 0,070 1711 2,418 37,50 0,011 504 8,351 

0,75 r 30,00 0,060 2200 3,198 56,25 0,008 550 11,993 
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Rysunek 2. a) Symulacja numeryczna lokalnych prędkości nadawy (m/s) w przekroju modułu membranowego 

dla membrany o średnicy 80 mm; b) Profile prędkości w wybranych przekrojach modułu 
 

 
Rysunek 3. a) Symulacja numeryczna lokalnych prędkości nadawy (m/s) w przekroju modułu membranowego 

dla membrany o średnicy 150 mm; b) Profile prędkości w wybranych przekrojach modułu 
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3.2.Efektywność zatężania biobutanolu na modułach membranowych 
 
W celu zbadania efektywności zatężania biobutanolu przeprowadzono eksperymenty na 
aparaturze perwaporacyjnej z wykorzystaniem 2 modułów o średnicach membran 80 i 150 mm. 
Efektywność procesu membranowego jest najczęściej wyrażona strumieniem permeującego 
składnika oraz współczynnikiem wzbogacenia tego składnika na membranie. Wymienione 
wielkości zastosowano w pracy do zobrazowania rozdziału czteroskładnikowego roztworu 
ABE. Wyniki eksperymentalne dotyczące strumienia całkowitego dla obu analizowanych 
modułów membranowych i różnych początkowych udziałów butanolu w nadawie oraz różnych 
temperatur prowadzenia procesu perwaporacji pokazuje Rysunek 4a i 4b. Obliczone 
współczynniki wzbogacenia dla różnych początkowych składów nadawy zestawiono w Tabeli 
3. 
 

a) 

 

b) 

 
Rysunek 4. Zależność całkowitego strumienia permeatu (Jtot) od udziału mas. butanolu w nadawie (wBuOH, F)  

w module membranowym o średnicy a) 80 mm; b) 150 mm 
 
Zaobserwowano wyższe strumienie całkowite oraz cząstkowe poszczególnych składników, tj. 
acetonu, butanolu, etanolu i wody dla procesu prowadzonego w mniejszym module 
membranowym, tj. na membranie o średnicy 80 mm. Różnice wartości strumieni pomiędzy 
modułami rosną proporcjonalnie do zastosowanej temperatury prowadzenia procesu osiągając 
ponad dwukrotnie wyższe wartości dla skrajnej temperatury (50C) i 5% udziału butanolu w 
nadawie. 
Tabela 3. Współczynnik wzbogacenia permeatu () w aceton, butanol i etanol otrzymany w różnych modułach 
membranowych 

udział butanolu 
w nadawie 

[g/g] 

średnica modułu 80 mm średnica modułu 150 mm 
aceton butanol etanol aceton butanol etanol 

1,5 34,45 16,59 2,80 29,83 16,90 2,75 
3 20,75 13,73 3,84 20,97 10,57 3,09 
5 14,91 8,57 3,09 14,37 9,59 2,70 

 
Zatężanie nadawy w procesie perwaporacji można zobrazować współczynnikami wzbogacenia 
() definiowanymi jako stosunek udziału wybranego składnika w permeacie do udziału tego 
składnika w nadawie. W Tabeli 3 zestawiono współczynniki wzbogacenia dla różnych składów 
nadawy w przykładowej temperaturze prowadzenia procesu perwaporacji wynoszącej 37C. 
Porównując dane, dla obu analizowanych modułów membranowych, otrzymano zbliżone 
wartości współczynników zatężania wybranych składników dla początkowych składów 
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nadawy. Z tabeli wynika także najwyższa efektywność zatężania dla acetonu, następnie 
butanolu i na końcu etanolu. 
Na efekt zatężania w procesie perwaporacji wpływa charakter samej membrany zastosowanej 
do procesu. Także parametry procesowe, jak, np. temperatura, wpływają na szybkość dyfuzji 
w membranie. Dlatego rozmiar membrany, umieszczonej w wybranym module, nie ma 
zasadniczego wpływu na efekt zatężania składników nadawy, co potwierdziły wyniki 
eksperymentów. 
 

4. PODSUMOWANIE I WNIOSKI 

Po przeprowadzeniu symulacji hydrodynamiki przepływu nadawy dla dwóch płaskich 
modułów membranowych stwierdzono, że profile prędkości lokalnych płynu różnią się, co ma 
istotny wpływ na proces permeacji składników przez membranę. Wyznaczone grubości 
warstwy granicznej są znacznie większe dla dużego modułu, co w znaczący sposób wpłynęło 
na zwiększenie oporu dyfuzji składników bezpośrednio przy membranie i zmniejszenie 
strumienia permeatu poszczególnych składników przez membranę.  
O zatężaniu składnika na membranie decyduje główny opór dyfuzyjny w materiale membrany 
i jej hydrofobowe właściwości. W przeprowadzonych eksperymentach nie zaobserwowano 
zasadniczej zmiany zatężania składników ze względu ma wielkość membrany i charakter 
przepływu. 
Z uwagi na wymiary modułów płaskich badania perwaporacyjne zawsze powinny być 
poprzedzone analizą hydrodynamiczną. W przeciwnym razie nie jest możliwe właściwe 
porównanie wyników pochodzących z różnych źródeł literaturowych. 
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STRESZCZENIE 

W niniejszej pracy zbadano zdolności sorpcyjne granulowanego kaolinu do usuwania jonów  Pb2+  
i Cu2+ z roztworów wodnych w warunkach przepływowych w układach jedno- i dwuskładnikowych. 
Badania przeprowadzono na modelowych roztworach jonów metli o C0 =0,3 mmol/dm3 dla każdego 
z jonów. Stwierdzono, że dodatek drugiego składnika spowodował obniżenie efektywności procesu 
oraz czasów przebicia z 40 min do 35 min dla Cu2+ oraz z 80 min do 60 min dla Pb2+. Czasy 
wyczerpania złoża w przypadku miedzi obniżyły się w układzie dwuskładnikowym z 240 min do 
56 min, natomiast dla ołowiu w obydwu układach wynosiły 330 min. Przebieg procesu dobrze 
opisuje model kinetyczno-dyspersyjny uzupełniony izotermą Langmuira lub rozszerzoną izotermą 
Jain-Snoeyink, odpowiednio w układach jedno- i dwuskładnikowych. Stwierdzono, że rozkład 
stężeń w kolumnie z dobrym przybliżeniem można przewidywać stosując parametry izoterm 
wyznaczone w warunkach nieprzepływowych. 

Słowa kluczowe: kaolin, adsorpcja kolumnowa, metale ciężkie 

 

WPROWADZENIE 

Postępujące w ostatnich latach zanieczyszczenie środowiska naturalnego metalami 
ciężkimi stanowi poważny problem dla zdrowia publicznego w wielu rejonach świata. Biorąc 
pod uwagę zastosowania przemysłowe i wpływ wynikających z nich zanieczyszczeń na 
środowisko naturalne, wśród metali stanowiących główne zagrożenie dla zdrowia publicznego 
wymienia się ołów i miedź, które powszechnie występują w podwyższonych stężeniach  
w zanieczyszczonej wodzie i glebach (Rao i in.). Coraz bardziej restrykcyjne regulacje 
dotyczące dopuszczalnych zawartości metali ciężkich w wodzie pitnej i ujmowanej na potrzeby 
gospodarcze powodują konieczność wdrażania efektywnych i ekonomicznych procesów 
oczyszczania wody (Gaur i in.).  

Adsorpcja metali ciężkich na minerałach ilastych jest ważnym procesem chemicznym, 
kontrolującym ich migrację i biodostępność w glebie i warstwie wodonośnej. Ponadto łatwa 
dostępność i niewielki koszt glin czyni z nich ich opłacalny materiał, który może znaleźć 
praktyczne zastosowanie w oczyszczaniu ścieków poprodukcyjnych, rekultywacji gleby, czy 
budowaniu aktywnych barier, które spowolniają lub uniemożliwiają migrację toksycznych 
jonów do wód gruntowych (Mitchell, 1993).  

Konwencjonalne metody oceny zdolności sorpcyjnych materiałów opierają się głównie 
na badaniach w układach nieprzepływowych. Takie podejście jest łatwe do zastosowania  
w warunkach laboratoryjnych, podczas pracy z małymi objętościami zanieczyszczonych 
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roztworów. Zupełnie jednak nie znajduje zastosowania w aplikacjach przemysłowych, gdzie 
nieustannie generowane są bardzo duże ilości ścieków poprodukcyjnych. Ważne jest aby 
materiały, które wykazały obiecujące zdolności do usuwania metali ciężkich w warunkach 
nieprzepływowych przetestować również w kolumnach sorpcyjnych, które są szeroko 
stosowane m.in. w procesach oczyszczania ścieków. 

Celem badań było modelowanie procesu sorpcji jonów  Pb2+ i Cu2+ z roztworów 
wodnych na granulowanym kaolinicie, zachodzącego w kolumnach sorpcyjnych. 
 

METODYKA BADAŃ EKSPERYMENTALNYCH 

Do badań zastosowano dostępny komercyjnie materiał - Kaolin (Fluka). Skład 
mineralogiczny oznaczony za pomocą dyfraktometru rentgenowskiego (X’Tra) wykazał 
zawartość w materiale 87,1% kaolinitu, 6,7% ilitu, 5,6% muskowitu oraz 0,6% kwarcu. W celu 
poprawienia właściwości hydrodynamicznych sorbent poddano granulacji przy pomocy 
lepiszcza jakim był 10% dodatek melasy. Do formowania materiału wykorzystano prasę 
walcową LPW450. Otrzymany scalony kaolin suszono, a następnie rozdrabniano i przesiewano 
celem uzyskania określonej frakcji ziarnowej (0,25–1,0 mm). Wyodrębnioną klasę ziarnową 
poddano procesowi wygrzewania przez okres 0,5 godz. w piecu oporowym w temp. 600 ̊C. 
Następnie wygrzane ziarna zostały ponownie poddane procesowi przesiewania celem 
weryfikacji wymaganego uziarnienia.  

Badania dynamiczne dla kaolinu granulowanego przeprowadzono dla 3 układów: 
jednoskładnikowych Cu i Pb oraz dwuskładnikowego Cu-Pb. W każdym układzie początkowe 
stężenie poszczególnych jonów metali wynosiło 0,3 mmol/dm3. Roztwory modelowe 
przygotowano poprzez rozpuszczenie odpowiednich soli azotanowych (Chempur, cz.d.a.). Do 
badań w warunkach przepływowych wykorzystano kolumnę szklaną o wysokości 10 cm  
i średnicy 10 mm (PALL model LRC10x000–100V01). Kolumnę napełniano złożem kaolinu 
granulowanego o wysokości równej 10 cm i masie 5g. Następnie na kolumnę podawano 
roztwory modelowe jonów metali za pomocą pompy perystaltycznej (CAT model 70985–00). 
Kolumnę zasilano od dołu do góry, ze stałym natężeniem przepływu roztworu przez złoże 
równym 1 cm3/min. Po upływie określonych interwałów czasowych na wylocie z kolumny 
pobierano po 3 cm3 przesączu i poddawano analizie na zawartość metali za pomocą ICP-OES 
(Integra XL, GBC). 

METODYKA OBLICZEŃ MODELOWYCH 

Symulację profili stężeń w kolumnie ze złożem materiału sorpcyjnego przeprowadzono 
przy użyciu modeli pseudohomogenicznych: równowagowo-dyspersyjnego i kinetyczno-
dyspersyjnego. Model równowagowo-dyspersyjny (RD) jest definiowany przez różniczkowy 
bilans masy dla i-tego składnika w fazie ruchomej (Kaczmarski, 2007): 

𝜕𝐶𝑖

𝜕𝑡
+ 

𝑠

(1− 𝑡)

𝑡

𝜕𝑞𝑖

𝜕𝑡
+
𝑢

𝑡

𝜕𝐶𝑖

𝜕𝑥
= 𝐷𝑎

𝜕2𝐶𝑖

𝜕𝑥2
 (1) 

gdzie: Ci, qi - stężenie i-tego składnika w fazie ruchomej [mmol/dm3] lub na powierzchni 
sorbentu [mmol/kg], t  -  czas kontaktu [min], u -  prędkość liczona na pusty przekrój kolumny 
[dm/min], x  -  odległość liczona od początku kolumny [dm], Da - zastępczy współczynnik 
dyspersji wzdłużnej [dm2/min], t  - porowatość całkowita kolumny [-], s - gęstość właściwa 
ziarna adsorbentu [kg/dm3]. 

W modelu tym przyjmuje się, że wszystkie opory wnikania masy są zaniedbywalnie 
małe, a miejscowa równowaga sorpcji przy powierzchni pomiędzy złożem sorbentu a fazą 
ciekłą ustala się natychmiastowo. Równanie bilansowe jest rozwiązywane z użyciem 
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następujących warunków początkowych i brzegowych:  
- dla t = 0 i  0< x <L  Ci (0, x) = 0 ; qi (0, x) = 0  (2) 
- dla t > 0 i  x = 0   𝑢[𝐶0𝑖 − 𝐶𝑖(𝑡, 0)] = −휀𝑡𝐷𝑎

𝜕𝐶𝑖(𝑡,0)

𝜕𝑥
 (3) 

gdzie: C0i
 –stężenie wlotowe [dm3/mol]. 

W modelu kinetyczno-dyspersyjnym (KD) równanie bilansu masy w płynie przedstawia 
zależność (Antos i in., 2011): 

 𝜕𝐶𝑖

𝜕𝑡
+
(1− 𝑡)

𝑡

𝜕𝑞𝑖

𝜕𝑡
+
𝑢

𝑡

𝜕𝐶𝑖

𝜕𝑥
= 𝑒𝐷𝐿

𝑡

𝜕2𝐶𝑖

𝜕𝑥2
  (4) 

gdzie: DL–współczynnik dyspersji wzdłużnej [dm2/min], e – zewnętrzna porowatość złoża [-]. 
Model ten zakłada, że proces adsorpcji zachodzi ze skończoną szybkością, natomiast 

proces transportu masy zachodzi powoli. Warunki początkowe i brzegowe dla modelu KD są 
takie same jak w przypadku modelu RD. Równanie to jest rozwiązywane wraz z równaniem 
kinetyki transportu masy i kinetyki procesu adsorpcji:  

𝜕𝑞𝑖

𝜕𝑡
= 𝑘𝑚𝑖(𝑞𝑒,𝑖 − 𝑞𝑖)  (5) 

gdzie: kmi – zastępczy współczynnik transportu masy [dm/min].  
W obydwu modelach równanie bilansowe jest dodatkowo uzupełnione równaniem 

odpowiedniej izotermy qi=f(Ci). Dla układów jednoskładnikowych zastosowano izotermę 
Langmuira, a dla układu dwuskładnikowego zmodyfikowane równanie Jain-Snoeyink (Matłok 
i in., 2015). Model ten zakłada współistnienie dwóch rodzajów miejsc aktywnych: miejsca 
nieselektywne (NS) dostępne dla wszystkich składników mieszaniny, na których zachodzi 
konkurencyjna sorpcja oraz miejsca selektywne (S) dostępne tylko dla składnika 1, a 
niedostępne dla pozostałych składników: 

𝑞𝑖 =
𝑞𝑚𝑁𝑆𝐾𝑖𝐶𝑖

1+∑ 𝐾𝑖𝐶𝑖
𝑛
𝑖=1

+
𝑞𝑚𝑆,𝑖𝐾𝑖𝐶𝑖

1+𝐾𝑖𝐶𝑖
  (6) 

gdzie: qmNS, qmS – maksymalna pojemność sorpcyjna na miejscach nieselektywnych  
i selektywnych [mmol/kg], K – stała równowagi [dm3/mmol].  
 Parametry izoterm sorpcji zaczerpnięto z wcześniejszych badań w warunkach 
nieprzepływowych (Matłok, 2015). Obydwa modele dynamiczne były całkowane metodą 
kolokacji ortogonalnej na elementach skończonych (OCFE). Do modelowania wykorzystano 
program „Kolumna Chromatograficzna” autorstwa prof. Kaczmarskiego. W celu sprawdzenia 
błędu obliczeń oraz dopasowania wartości modelowych do wyników eksperymentalnych 
zastosowano następujące testy statystyczne: Test Fishera (TF), średni błąd względny (ME), 
odchylenie standardowe () (Chapra, Canale, 1990). 

WYNIKI BADAŃ I DYSKUSJA 

Uzyskane krzywe przebicia przedstawiono na Rys. 1. Analizując przebieg krzywych 
można stwierdzić, że zarówno w układach jedno- jak i dwuskładnikowym bardziej efektywnie 
usuwane były jony Pb2+ niż jony Cu2+, o czym świadczą krótsze czasy przebicia złoża dla 
miedzi. Większe powinowactwo sorbentu do ołowiu wynika z łatwiejszej hydrolizy Pb (pKa 
Pb2+ = 7,7; Cu2+ = 7,9, dos Anjos i in., 2014) przez co jony ołowiu wykazują większą zdolność 
do tworzenia kompleksów z grupami ≡SiO– i =AlO– na krawędziach kryształów kaolinu. 
Dodatek drugiego składnika spowodował obniżenie czasów przebicia (odpowiadające Ci / C0 = 
0,05) z 40 min do 35 min dla Cu(II), oraz z 80 min do 60 min dla Pb(II). Czasy wyczerpania 
złoża (odpowiadające Ci /C0 = 0,9) w przypadku miedzi obniżyły się w układzie 
dwuskładnikowym z 240 min do 56 min, natomiast dla ołowiu w obydwu układach wynosiły 
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330 min. Ponadto, w układzie Cu-Pb zaobserwowano zmianę kształtu krzywej przebicia dla 
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Rysunek 1. Krzywe przebicia roztworów jonów Cu2+ i Pb2+ (A) w układach jednoskładnikowych, (B) w układzie 

dwuskładnikowym 

Cu. Uzyskany „pik” na krzywej o stężeniu wyższym niż stężenie początkowe może wskazywać 
na większe powinowactwo miejsc aktywnych sorbentu do jonów ołowiu, które po wysyceniu 
dostępnych dla nich miejsc selektywnych zaczęły podstawiać miejsca wcześniej zajęte przez 
jony Cu2+, wypychając je do roztworu. Takie zachowanie może też mieć podłoże kinetyczne - 
wolniej dyfundujące jony ołowiu mogą wypychać jony Cu2+, które z powodu szybszej dyfuzji 
zaadsorbowały się w ilości przekraczającej stan równowagi w układzie dwuskładnikowym 
(Farooq i Ruthven, 1991). 

Otrzymane wyniki symulacji komputerowej rozkładu stężeń jonów metali za pomocą 
modeli RD i KD w układach jednoskładnikowych i dwuskładnikowym przedstawiono 
odpowiednio na Rys. 2 i Rys. 3. Analiza przebiegu krzywych wskazuje, że dla wszystkich 
układów model kinetyczno-dyspersyjny wykazał nieco lepsze przybliżenie warunków 
rzeczywistych niż model równowagowo-dyspersyjny, co potwierdzają lepsze wartości testów 
statystycznych (Tabela 1 i 2). Świadczy to o tym, że równowaga w układzie nie ustala się 
natychmiastowo, a na przebieg procesu mogą mieć wpływ efekty kinetyczne. 
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Rysunek 2. Symulacja profili stężeń Cu i Pb w kolumnie w układach jednoskładnikowych 
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Rysunek 3. Symulacja profili stężeń Cu i Pb w kolumnie w układzie dwuskładnikowym 

 
Tabela 1. Dopasowanie modeli RD i KD w układach jednoskładnikowych 

Metal Parametry izotermy Langmuira Model RD Model KD 

qm 

[mmol/kg] 
K 

[dm3/mmol] 

ME 
[%] TF 102 ME 

[%] TF 102 

Cu 6,52 4,93 22,9 35,6 1,67 10,2 73,5 1,16 
Pb 6,15 36,9 5,82 31,6 1,96 2,64 100 1,10 

 

Tabela 2. Dopasowanie modeli RD i KD w układzie dwuskładnikowym 

Metal Parametry izotermy JS Model RD Model KD 
qm (qmNS + qmS,1) 

[mmol/kg] 
K 

[dm3/mmol] 

ME 
[%] TF 102 ME 

[%] TF 102 

Cu 2,98 (1,54 + 1,27) 4,93 
6,8 58,9 1,76 15,0 85,4 1,46 

Pb 2,98 (1,54 + 1,27) 36,9 
 

 

PODSUMOWANIE 

Przeprowadzone badania na granulowanym kaolinie wykazały przydatność tego 
materiału do usuwania jonów Pb2+ i Cu2+ z roztworów wodnych. Stwierdzono, że dodatek 
konkurencyjnego jonu powoduje obniżenie efektywności usuwania obydwu składników. 
Przebieg procesu dobrze opisuje model kinetyczno-dyspersyjny uzupełniony izotermą 
Langmuira lub rozszerzoną izotermą Jain-Snoeyink, odpowiednio w układach jedno-  
i dwuskładnikowych. Rozkład stężeń w kolumnie wypełnionej złożem kaolinu granulowanego 
z dobrym przybliżeniem można przewidywać stosując parametry izoterm wyznaczone  
w warunkach nieprzepływowych, co jest bardzo ważnym aspektem praktycznego 
wykorzystania symulacji komputerowych. Dzięki temu można ograniczyć ilość badań 
eksperymentalnych, których wykonanie jest konieczne do matematycznego modelowania pracy 
kolumny. 

Do opracowania tego wystąpienia konferencyjnego wykorzystano dane 
eksperymentalne i wyniki obliczeń modelowych otrzymane w ramach realizacji projektu 
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badawczego NCN nr NN 209 760 140. 
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STRESZCZENIE 

Przedstawiono dane literaturowe dotyczące sposobów modyfikacji powierzchni kropel emulsji oraz 
wyniki badań doświadczalnych wytwarzania emulsji wielokrotnych o złożonych strukturach do 
zastosowań w terapiach przeciwnowotworowych. Emulsje wielokrotne wytwarzane były metodą 
jednostopniową w kontaktorze z przepływem helikoidalnym do którego wprowadzano trzy fazy 
ciekłe: roztwór alginianu (W1), olej sojowy (O), oraz wodę destylowaną (W2). Do każdej z faz 
dodawane były odpowiednie stabilizatory (Pluronic® P-123, Span® 83, Tween® 80). Badano 
wpływ stosunku faz wprowadzanych do kontaktora, częstości obrotów cylindra wewnętrznego 
kontaktora oraz stężenia stabilizatorów na typ struktur wewnętrznych wytwarzanych emulsji. 
Wytwarzano różnorodne struktury tj. emulsje podwójne i potrójne. Otrzymywane emulsje podwójne 
typu W1/O/W2, (W-faza wodna, O-faza olejowa) z pojedynczymi oraz licznymi kroplami 
wewnętrznymi w postaci roztworu alginianu. Obserwowano też struktury bardziej złożone niż 
emulsje podwójne tj. emulsje potrójne (O/W1/O/W2). Wytworzone emulsyjne struktury 
hierarchicznie rozproszone rozpatrywano jako platformy w celowanej terapii 
przeciwnowotworowej oraz embolizacji naczyń krwionośnych. 

 

Słowa kluczowe: emulsje wielokrotne, kontaktor helikoidalny, modyfikacja powierzchni kropel, terapie 

celowane 

 

WSTĘP 

Substancja lecznicza może być dostarczona do zmienionych chorobowo tkanek w postaci 
różnorodnych formulacji leku, wśród których istotną grupę stanowią leki w postaci ciekłej. 
Obiecującą formą leku w postaci ciekłej są emulsje, w tym emulsje wielokrotne, które dzięki 
hierarchicznie rozproszonej strukturze wewnętrznej pozwalają na jednoczesne zamykanie kilku 
substancji aktywnych chemicznie lub biologicznie w fazie wewnętrznej (małe krople 
zamknięte w większej kropli) lub w fazie membranowej emulsji (krople z rozproszonymi 
wewnątrz mniejszymi kroplami). Różna polarności faz emulsji umożliwia stworzenie 
odpowiedniego nośnika do jednoczesnego podania substancji rozpuszczalnej 
w rozpuszczalnikach polarnych oraz substancji rozpuszczalnej w rozpuszczalnikach 
niepolarnych. Substancje zamknięte wewnątrz struktury wielokrotnej uwalniane mogą być 
z różną szybkością zależną od struktury wewnętrznej kropel oraz właściwości 
fizykochemicznych ciekłych faz emulsji. Emulsje wielokrotne charakteryzuje wysokie 
rozwinięcie powierzchni międzyfazowej, które w połączeniu z ich złożoną strukturą 
wewnętrzną, nadaje im cech wysoce pożądanych w przypadku zastosowania jako nośników 
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substancji farmaceutycznych m.in. w terapiach celowanych i diagnostyce obrazowej (Aserin, 
2008  Siepmann i in., 2011). 

Wykorzystanie zwi kszonej przepuszczalno ci naczyń krwiono nych oraz podwy szonego 
zatrzymania cz steczek w obr bie tkanki nowotworowej - EPR (ang. enhanced vascular 
permeability and retention) – jest przedmiotem wielu badań dotycz cych dostarczania 
substancji leczniczych do nowotwor w. Opracowywane s  materiały o rozmiarach w skali 
nanometrycznej, wykorzystuj ce bierny transport substancji do chorobowo zmienionych 
tkanek. Jednak skuteczne działanie leku wymaga nie tylko przenikni cia substancji leczniczej 
przez błony kom rek nowotworowych, ale przede wszystkim precyzyjnego dostarczenia 
substancji do okre lonego obszaru, co mo e by  realizowane dzi ki terapiom celowanym. 
Jedno z rozwi zań terapii celowanej oparte jest wykorzystaniu no nik w lek w o 
modyfikowanych powierzchniach (Rys. 1). Powierzchnie no nik w w terapii celowanej 
modyfikuje si  poprzez adsorpcj  substancji takich jak: przeciwciała, białka, peptydy, aptamery 
kwas w nukleinowych i cz steczki innych substancji rozpoznawanych przez receptory 
znajduj ce si  na powierzchni kom rek np. kwas foliowy (Bertrand i in., 2014). 

 
Rysunek 1. Dostarczanie substancji leczniczej enkapsulowanej w emulsji wielokrotnej: bierny transport 

substancji do kom rek (I), selektywny transport substancji do kom rek w terapii celowanej (II) 

Metody modyfikacji powierzchni kropel obejmuj : 
i  Adsorpcj  c e iczn  W zakresie no nik w ciekłych modyfikacje tego typu dotycz  

i noe lsji (ang. immunoemulsion), s  to emulsje proste typu olej w wodzie (O/W) 
z przeciwciałami lub fragmentami przeciwciał zaadsorbowanymi na powierzchni kropel fazy 
rozproszonej w wyniku reakcji chemicznej. Modyfikacja powierzchni kropel ma zapewni  
zwi kszone pobieranie leku przez kom rki nowotworowe na powierzchni kt rych wyst puje 
nadekspresja wybranych receptor w. Immunoemulsje rozwa ane s  jako no niki leku w terapii 
nowotwor w piersi. W tym przypadku powierzchnie kropel fazy rozproszonej modyfikowano 
chemicznie, adsorbuj c na kroplach fragmenty Fab’ (ramiona przeciwciał wi ce si   
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z antygenem) przeciwciała monoklonalnego AMB8LK (Goldstein i in., 2005) oraz 
rekombinowane humanizowane przeciwciało monoklonalne – hercepetyna/ trastuzumab – 
łączące się z receptorami ludzkiego czynnika wzrostu naskórka 2 (HER2 – human epidermal 
growth factor receptor 2) (Goldstein i in., 2007). W przypadku emulsji wielokrotnych adsorpcja 
dotyczy kropel fazy membranowej (większe krople w których zawarte są krople wewnętrzne). 
Emulsje podwójne typu W1/O/W2 z enkapsulowaną merkaptopuryną wytwarzane metodą 
dwustopniową poddawano adsorpcji chemicznej substancji na powierzchni kropel olejowych. 
Krople fazy membranowej (olejowej) emulsji modyfikowano adsorbując chemicznie na ich 
powierzchni konkawalinę A, jest to lecytyna która pobudza układ odpornościowy oraz 
zwiększa wchłanianie substancji przez komórki na drodze endocytozy (Khopade i in., 2000; 
Aserin, 2008). 

(ii) Adsorpcję fizyczną. W tym zakresie prowadzi się adsorpcję białek krwi na powierzchni 
koloidalnych nośników leków. Jak wynika z badań adsorpcja białek na powierzchni nośnika 
pokrytej kopolimerem zależy od własności hydrofobowych/hydrofilowych danego kopolimeru. 
Pokrywając powierzchnię nośnika kopolimerem o własnościach bardziej hydrofobowych 
uzyskiwano nośniki na których adsorbowały się większe białka. Pokrywając powierzchnię 
nośnika kopolimerem o własnościach bardziej hydrofilowych uzyskiwano nośniki na których 
adsorbowały się małe białka. (Blunk i in., 1993). W przypadku emulsji typu olej w wodzie 
(O/W) z dodatkiem kopolimeru – poloksamer 188 – do ciągłej fazy wodnej emulsji, na 
powierzchni kropel olejowych adsorbowały się małe białka występujące we krwi np. albuminy, 
natomiast nie obserwowano adsorpcji dużych białek np. fibrynogenu (Tamilvanan i in., 2005). 

Innym ważnym obszarem wykorzystania nowych płynnych nośników substancji 
leczniczych jest embolizacja.  

Embolizacja należy do grupy alternatywnych metod dla leczenia nieoperacyjnego i polega 
na celowym zamykaniu światła naczyń np. guzów nowotworowych, w leczeniu wad 
naczyniowych, czy w celu zatrzymania krwotoku. Polega na wprowadzenia do nich 
odpowiednich substancji płynnych mających zdolność odcięcia naczyń np. substancji o dużej 
lepkości, czy właściwościach klejących. W grupie nowych materiałów płynnych znajdujących 
zastosowanie w embolizcji można wymienić emulsje, które dodatkowo mogą w miejscu 
odcięcia naczynia uwalniać np. chemoterapeutyki enkapsulowane w ich strukturze. Emulsje 
proste typu O/W oraz W/O nie są wystarczającymi nośnikami dla leków 
przeciwnowotworowych. W przypadku emulsji typu O/W uwolnienie substancji następuje zbyt 
szybko, natomiast w przypadku emulsji typu W/O zbyt wysoka lepkość emulsji utrudnia ich 
terapeutyczne podanie pozajelitowe w celu embolizacji naczyń krwionośnych. Emulsje 
wielokrotne są potencjalnymi systemami, które pozwolą na wykorzystanie ich jako ciekłych 
nośników leków np. w terapiach przeciwnowotworowych łączących embolizację i przedłużone 
uwalniania substancji leczniczej. W związku z tym badane są metody otrzymywania stabilnych 
emulsji wielokrotnych  
z wodną fazą ciągłą (mniejsza lepkość niż emulsji z olejową fazą zewnętrzną) do wykorzystania 
jako, emulsyjne nośniki leków m.in. w procedurze embolizacji naczyń w leczeniu nowotworów 
wątroby (Hino i in., 2000).  

Prezentowana praca zawiera wyniki badań, które dotyczą aktualnych nurtów badawczych 
nowych materiałów płynnych do zastosowań w inżynierii biomedycznej. Celem pracy było 
zbadanie możliwości wytwarzania ciekłych nośników typu emulsji wielokrotnych o różnym 
ustrukturyzowaniu wewnętrznym i dużym rozwinięciu powierzchni międzyfazowej, zdolnych 
do enkapsulacji kilku substancji aktywnych oraz adsorpcji na powierzchni kropel substancji o 
potencjale przeciwciał w terapiach celowanych (Rys. 1). Zakres pracy obejmował zbadanie 
wpływu stosunku faz ciekłych wprowadzanych do kontaktora helikoidalnego, częstości 
obrotów cylindra wewnętrznego kontaktora oraz stężenia stabilizatorów na typ i 
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charakterystykę struktury wewnętrznej wytwarzanych ciekłych nośników typu emulsji 
wielokrotnych do planowanych badań adsorpcji substancji typu przeciwciał. 

PROCES WYTWARZANIA EMULSYJNYCH NOŚNIKÓW O ZŁOŻONYCH 
STRUKTURACH  

Aparatura. Proces emulsyfikacji prowadzony był w kontaktorze z przepływem 
helikoidalnym – przepływ Couette’a-Taylora (CTF) (Dłuska i Markowska-Radomska, 2010, 
Markowska-Radomska i Dłuska, 2016). Wykorzystywano aparat z ruchomym cylindrem 
wewnętrznym, umieszczonym centrycznie wewnątrz cylindra zewnętrznego. Najważniejsze 
wymiary kontaktora: długość cylindrycznej komory - 0,4 m, średnica wewnętrzna cylindra 
zewnętrznego - 3,5  10-2 m, szerokość szczeliny pomiędzy cylindrami aparatu - 1,5  10-3 m. 
Emulsje wytwarzane były w różnych warunkach hydrodynamicznych: częstość obrotów 
cylindra wewnętrznego oraz stosunek i wielkość strumieni faz ciekłych wprowadzonych do 
aparatu. Proces prowadzono przy czterech częstościach obrotów cylindra wewnętrznego: 
1802 obr/min, 1982 obr/min, 2162 obr/min i 2342 obr/min. Zakres przepływu faz zasilających 
aparat podczas prowadzenia procesu emulsyfikacji przedstawiono w tabeli 1. 

Materiały. Badania przeprowadzono dla wstępie wybranych składów faz emulsji z wodną 
fazą ciągłą. Fazę olejową stanowił olej roślinny - spożywczy olej sojowy (Basso, Włochy) 
z dodatkiem stabilizatora Span® 83 (Sigma Aldrich, USA). Zmierzony w 
refraktometrze Abbego współczynnik załamania światła dla wybranego do badań oleju 
sojowego wynosił 1,475, jest to wartość zgodna z wartością podawaną w Farmakopei Polskiej 
dla oleju sojowego oczyszczonego. Wewnętrzną fazę wodną stanowił wodny roztwór alginianu 
(Sigma Aldrich, USA) z dodatkiem stabilizatora Pluronic® P-123 (Sigma Aldrich, USA). 
Zewnętrzną fazę wodną stanowiła woda destylowana z dodatkiem stabilizatorów Pluronic® P-
123 i Tween® 80 (Sigma Aldrich, USA). Otrzymywano emulsje typu W1/O/W2 oraz 
O/W1/O/W2. Fazy zasilające aparat różniły się zawartością substancji stabilizujących. Składy 
faz dla poszczególnych układów emulsyjnych przedstawiono w tabeli 1.  

Tabela 1. Warunki wytwarzania emulsji w kontaktorze helikoidalnym przy obrotach cylindra wewnętrznego: 
1802 obr/min, 1982 obr/min, 2162 obr/min i 2342 obr/min 

  Grupa 1 Grupa 2 

Skład fazy  

wewnętrznej 
(wodna) 

2 % wag. alginian,  
0,25 % wag. Pluronic® P-123 

2 % wag. alginian,  
0,25 % wag. Pluronic® P-123 

membranowej 
(olejowa) 

olej sojowy,  
2,5 % wag. Span® 83 

olej sojowy,  
2,5 % wag. Span® 83 

zewnętrznej 
(wodna) 

0,25 % wag. Tween® 80,  
0,25 % wag. Pluronic® P-123 

2% wag. Tween® 80,  
0,25 % wag. Pluronic® P-123 

Przepływ fazy 
[cm3/min] 

wewnętrznej 10 10 30 20 10 10 30 20 
membranowej 10 20 60 40 10 20 60 40 
zewnętrznej 150 150 150 100 150 150 150 100 

BADANIE STRUKTURY WYTWARZANYCH EMULSJI  

Obserwacje obrazu mikroskopowego próbek emulsji prowadzono korzystając z mikroskopu 
optycznego Olympus BX-60 (Olympus, Japonia), połączonego z kamerą SC50 (Olympus, 
Japonia), wyposażoną w oprogramowanie komputerowe cellSense (Olympus, Japonia). 
Wykonywano zdjęcia z 10-15 pól widzenia próbek pobieranych trzykrotnie dla każdych 






XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r.



XXII Og lnopolska Konferencja In ynierii Chemicznej i Procesowej, Spała , 5-9 wrze nia 2016 r.  

885 
 

warunk w procesowych (co odpowiadało – 1000-3000 kropel). Analiza obrazu 
mikroskopowego prowadzona była z wykorzystaniem oprogramowania Image Pro Plus 4.5 
(MediaCybernetics, USA), umo liwiaj cego wykonanie pomiaru rozmiaru obiekt w.  

Na podstawie warto ci zmierzonych promieni kropel wyznaczono rednie warto ci rednic 
kropel emulsji (d32, D32- rednica Sautera odpowiednio dla kropel fazy wewn trznej i 
membranowej), indeks polidyspersyjno ci (PDId, PDID- odpowiednio dla kropel fazy 
wewn trznej i membranowej), opracowano rozkłady rozmiaru kropel oraz wyznaczono -
sprawno  wytwarzania emulsji o strukturze wielokrotnej. Sprawno  wytwarzania emulsji o 
strukturze wielokrotnej wyznaczono na podstawie obliczenia udziału kropel emulsji 
wielokrotnej w odniesieniu do wszystkich kropel emulsji tj. emulsji prostej i wielokrotnej. 

WYNIKI I DYSKUSJA 

Analiza morfologii otrzymywanych struktur obejmowała analiz  obrazu mikroskopowego 
pr bek bezpo rednio po wytworzeniu emulsji.  

W badanych pr bkach emulsji obserwowano emulsje proste i cztery typy struktur emulsji 
wielokrotnych (emulsje podw jne i emulsje potr jne). Typy I-IV obserwowanych struktur 
hierarchicznie rozproszonych przedstawiono schematycznie na rysunku 2.  

 

Rysunek 2. Typy struktur otrzymywanych emulsji wielokrotnych typu W/O/W i W/O/W/O: emulsja 
podw jna z pojedyncz  kropl  fazy wewn trznej (rdzeń) (I), emulsja podw jna z wieloma kroplami fazy 

wewn trznej (wielordzeniowa) (II), emulsja potr jna z pojedyncz  kropl  emulsji podw jnej w kroplach fazy 
membranowej (olejowej)  (III), emulsja potr jna z wieloma kroplami w kropli fazy membranowej (IV) 

Sprawno  wytwarzania struktur wielokrotnych w badanych warunkach emulsyfikacji 
mie ciła si  w zakresie 8-94% w zale no ci od warunk w hydrodynamicznych w aparacie oraz 
składu faz ciekłych zasilaj cych kontaktor (Rys. 3). Najni sze warto ci sprawno ci 
wytwarzania struktur wielkokrotnych uzyskano podczas wytwarzania emulsji podw jnych z 
pojedynczym rdzeniem, natomiast najwy sze warto ci zaobserwowano podczas wytwarzania 
emulsji wielokrotnych ze struktur  podw jn  i potr jn  w tej samej pr bce emulsji.  
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Rysunek 3. Sprawno  wytwarzania emulsji wielokrotnych z grupy 1 (typ I) oraz grupy 2 (typ II) 

E lsje podwójne z pojedynczy  rdzenie  Otrzymano emulsje o strukturze 
pojedynczej małej kropli ciekłej fazy wewn trznej zamkni tej w wi kszej kropli ciekłej fazy 
membranowej. Struktury wielokrotne typu kropla w kropli obserwowano dla emulsji o rednim 
rozmiarze kropel fazy membranowej D32 9 m. rednie rednice Sautera kropel fazy 
membranowej mieszcz  si  w zakresie 5,9-9,0 m, dla kropel fazy wewn trznej jest to zakres 
rednich rozmiar w 1,5-5,3 m, wydajno  wytwarzania tych struktur mie ci si  w zakresie  

8-37 % (Tab. 2). Przykładowe zdj cie mikroskopowe oraz rozkład rozmiar w kropel 
przedstawia emulsje wytwarzane w warunkach: przepływ faz 10/10/150 cm3/min (faza 
wewn trzna/membranowa/zewn trzna), obroty cylindra 2342 obr/min, o składzie faz z grupy 1 
charakteryzuj ce si  najmniejszymi warto ciami rednich rednic Sautera kropel fazy 
wewn trznej oraz niskimi warto ciami rednich rednic kropel fazy membranowej (Rys. 4).  

Tabela 2. Podstawowe parametry emulsji podw jnych z pojedynczym rdzeniem wewn trznym wytwarzanych 
w kontaktorze helikoidalnym 

 
 Grupa 1 Grupa 2 

Skład fazy  

wewn trznej 2 % wag. alginian, 0,25 % wag. Pluronic  P-123 

membranowej olej sojowy, 2,5 % wag. Span  83 

zewn trznej 
0,25 % wag. Pluronic  P-123 

0,25 % wag. Tween  80 2 % wag. 
Tween  80 

Przepływ  
fazy 

cm3/min  

wewn trznej 10 10 20 10 10 
membranowej 10 20 40 10 20 
zewn trznej 150 150 100 150 150 

Obroty cylindra obr/min  1982 2162 2342 1802 1982 2162 2342 1802 1982 2342 1802 

Faza  
membranowa 

D32 m  7,2 6,7 6,1 6,0 7,1 8,7 6,5 6,2 5,9 6,8 9,0 
PDID -  1,2 1,1 1,0 1,1 1,1 1,1 1,2 1,1 1,1 1,0 1,1 

Wydajno  %  31 15 15 28 37 27 10 14 8 34 36 

Faza  
wewn trzna 

d32 m  4,1 3,5 1,5 2,6 3,1 5,3 3,1 2,7 3,3 3,1 3,9 
PDId -  1,6 2,0 1,4 1,1 1,3 1,7 1,6 1,3 1,3 1,7 1,5 
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Rysunek 4. Obraz mikroskopowy (I) i rozkład rozmiar w kropel (II) emulsji wytworzonych w warunkach: 
przepływ faz 10/10/150 cm3/min, obroty cylindra 2342 obr/min, skład faz grupa 1 

E lsje podwójne z wielo a rdzenia i  W badanych pr bkach obserwowano tak e 
emulsje podw jne z wieloma kroplami fazy wewn trznej rozproszonymi w kropli fazy 
membranowej- emulsje wielordzeniowe. Emulsje te charakteryzował zakres rednich rednic 
Sautera kropel fazy wewn trznej: 3,1-7,1 m, a kropel fazy membranowej: 9,3-26,6 m. 
Sprawno  wytwarzania struktur wielokrotnych mie ciła si  w zakresie 35-75 %. Rysunek 5 
przedstawia przykładowy rozkład rozmiar w kropel fazy wewn trznej i membranowej emulsji 
podw jnej z wieloma rdzeniami. 

 

Rysunek 5. Rozkład rozmiar w kropel emulsji wytworzonych w warunkach: przepływ faz 10/10/150 cm3/min, 
obroty cylindra 1982 obr/min, skład faz grupa 2 

E lsje potrójne  Otrzymano r wnie  emulsje o bardziej zło onej strukturze wewn trznej 
– emulsje potr jne typu O/W1/O/W2. Badane pr bki zawierały zar wno struktury wielokrotne 
II rz du (emulsje podw jne), jak i struktury III rz du (emulsje potr jne). Emulsje podw jne 
charakteryzowały si  warto ciami rednich rednic Sautera kropel fazy wewn trznej z zakresu: 
2,9-6,5 m oraz kropel fazy membranowej: 16,4-28,9 m. Sprawno  wytwarzania struktur 
wielokrotnych w przypadku emulsji podw jnych mie ciła si  w zakresie 34-69 % (Rys. 7). 
Emulsje potr jne (O/W1/O/W2) charakteryzował zakres rednich rednic Sautera dla kropel 
wewn trznej fazy olejowej: 3,1-8,5 m, dla kropel wodnej fazy membranowej:  
 8,0-21,4 m oraz dla kropel olejowej fazy membranowej: 21,3-57,0 m. Sprawno  
wytwarzania struktur wielokrotnych w przypadku emulsji potr jnych mie ciła si  w zakresie  
22-51 % (Rys. 7). Przykładowe zdj cie mikroskopowe pr bki wytworzonej emulsji oraz 
rozkłady rozmiar w kropel emulsji podw jnej i emulsji potr jnej przedstawiono na rysunku 6. 
Sumaryczn  sprawno  wytwarzania struktur wielokrotnych w badanych pr bkach okre lono, 
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jako sum  udział w emulsji podw jnej i potr jnej w odniesieniu do wszystkich kropel emulsji 
tj. emulsji prostej i wielokrotnej (podw jnej i potr jnej). Emulsje wytwarzane w warunkach 
przepływu faz: 30/30/150 cm3/min (faza wewn trzna/membranowa/zewn trzna) o składzie faz 
z grupy 2 charakteryzowały si  wysok  sumaryczn  sprawno ci  wyst powania struktur 
wielokrotnych, wynosz c  84-90 % (Rys. 7). Sumaryczna sprawno  wytwarzania struktur 
emulsji wielokrotnych o składzie faz z grupy 2 w warunkach przepływu faz: 
20/40/100 cm3/min, była r wnie  wysoka i wynosiła 78-94% (Rys. 7). 

 

Rysunek 6. Obraz mikroskopowy (I), rozkład rozmiar w kropel emulsji podw jnych (II) i potr jnych (III) 
wytworzonych w warunkach: przepływ faz 30/60/150 cm3/min, obroty cylindra 2342 obr/min, skład faz grupa 2 

 

Rysunek 7. Sprawno  wytwarzania emulsji wielokrotnych dla ukadład w o składzie faz z grup 1 i 2 dla 
przypływu faz 30/60/150 cm3/min (I) i 20/40/100 cm3/min (II) z podziałem na wydajno  wytwarzania struktur 

II i III rz dowych dla układ w grupy 2 
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WNIOSKI 

Przeprowadzone badania wytwarzania emulsji w aparacie z przepływem helikoidalnym 
pozwoliły otrzymać układy emulsyjne hierarchicznie rozproszone znacząco różniące się 
strukturą wewnętrzną. Obserwowano emulsje podwójne z pojedynczym rdzeniem (typu kropla 
w kropli), emulsje podwójne z wieloma rdzeniami (wiele kropel wewnętrznych w kropli fazy 
membranowej) oraz emulsje potrójne (małe krople zamknięte w kropli otoczonej kolejną 
większą kroplą). 

Różnorodność struktury wewnętrznej i rozmiarów kropel emulsji wielokrotnych 
otrzymywanych w kontaktorze z przepływem helikoidalnym pozwala na rozpatrywanie ich, 
jako funkcjonalnych platform o rozwiniętej powierzchni międzyfazowej. Otrzymywane 
struktury drugo- i trzecio-rzędowe są zdolne do jednoczesnej enkapsulacji w ich kroplach kilku 
składników czynnych np. chemoterapeutyków oraz adsorpcji na powierzchni kropel substancji 
umożliwiających transport selektywny. Emulsyjne nośniki substancji leczniczej z 
modyfikowanymi powierzchniami kropel wykazują cechy pożądane w terapiach celowanych 
oraz w embolizacji naczyń krwionośnych połączonej z dostarczeniem substancji leczniczej. 
Badania adsorpcji substancji typu przeciwciał na powierzchni kropel emulsyjnych nośników 
zostały rozpoczęte w ramach kolejnych prac zespołu.  
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ABSTRACT 

This article presents the results of experimental studies of hybrid drying of potato (Solanum 
tuberosum L., v. Bryza). Six different drying schedules, being a combination of convective (CV), 
microwave (MW) and infrared (IR) drying methods, were arranged and tested to find the best drying 
kinetics by minimum energy consumption and assuring, a possibly good quality of the products. 
Kinetics of process was assessed on the basis of drying curves (evolution of moisture content), 
drying time (DT) and drying rate (DR). Quality was judged through colorimetric measurements. The 
energy consumption was measured with the use of electrical network analyzer. Combination of 
several drying methods at once positively influenced both the time of drying and the products’ 
quality as well as the energy consumption. Obtained results proved that key meaning is to identify 
the proper period of MW or IR enhancement, with suitable power of radiation. 

 

Keywords: hybrid drying, microwaves, infrared, kinetics, energy consumption 

 

INTRODUCTION 

Potato chips are a popular snack and predominant part of the snack food market (Garayo and 
Moreira, 2002). This vegetable is also a source of many valuable nutrients such as: 
carbohydrates, high-quality protein, vitamin C, vitamin B6, vitamin B3 and minerals (André et 
al., 2007). In addition to these basic nutrients, colored potato varieties contain significant 
amounts of phytonutrients, such as polyphenols, which could be used as novel sources of natural 
colorants and antioxidants for the food and human health industries (Reyes and Cisneros- 
Zevallos, 2007). Currently, the demand for healthier foodstuffs such as low-fat or fat-free 
products is a major driving force in the snack food industry (Rosana, 2001). 
Drying provides an alternative method for producing low-fat or fat-free potato chips (Supmoon 
and Noomhorm, 2013). Unfortunately, the most popular, hot air drying influences the products 
quality in terms of nutritional value, poor color development, texture, and shrinkage occurred. 
(Leeratanarak et al., 2006; Hiranvarachat et al., 2011). Due to long operation time, high 
temperature of the air and oxygen rich drying agent quality of processed products worsens 
meaningfully. Caramelisation, Maillard reactions, enzymatic reactions, pigment degradation, 
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and ascorbic acid oxidation constitute only an examples of many deteriorative processes which 
may affect final quality of the products (Ramesh et al., 2001; Ade–Omowaye et al., 2003; 
Markowski et al., 2006). For these reasons, new sustainable drying technologies are sought to 
reduce time of drying and energy consumption, and to minimize negative influence on the final 
products quality (Mujumdar and Passos, 2000; Chua et al.,2001; Kudra, 2004; Zhang et al. 
2010). 
Many innovative potato chips drying processes have been reported in the literature, such as 
microwave–freeze drying, (Wang et al., 2010) vacuum–microwave drying, (Song et al., 2009) 
low-pressure superheated steam drying, and hot air drying. (Leeratanarak et al., 2006).  
The research presented in this paper is aimed at elaboration of drying process for the potatoes 
using convective (CV), microwave (MW) and infrared (IR) techniques applied separately 
(simple drying) as well as in different combinations (hybrid drying). Six drying schedules with 
different drying techniques were arranged and tested experimentally to find out the most 
effective drying of the potatoes providing high drying rate, good quality of dried products, and 
minimal energy consumption. The product quality was judged on the basis of colorimetric 
measurements. Finally, the energy consumption (EC) in each process was measured with the 
use of electrical network analyzer. 

METHODOLOGY OF STUDY 

Fresh potatoes (Solanum tuberosum L.), variety Bryza, from local market were used for 
experimental tests. Each potato bulb was washed, cleaned and bisected with a ceramic knife. 
Next, the samples in the form of disc (diameter 53 mm, height 8 mm) were cut and then placed 
in the dryer chamber on special perforated scale pan. Several techniques of drying were tested 
both separately (schedule 1 and 2) and in different combinations (schedules 3 to 6). Detailed 
descriptions of the individual schedules are presented in Table 1. 

 
Table 1. The drying schedules tested experimentally 

No. Code   Description of process 

1 CV Pure CV drying. 

2 MW Pure MW drying. 

3 CV-MW CV drying enhanced with MW during the whole process. 

4 CV+MW30 CV drying enhanced with MW during the first 30 min of drying. 

5 MW+IRper MW drying enhanced with IR periodically (per). This process consists of 8 
phases. In the phases 1, 3, 5 and 7 the process was enhanced with IR 
(250 W). The length of phases was controlled through temperature of the 
sample surface. In phases 2, 4, and 6 (10 min each) only the MW energy was 
supplied. 

6 CV-MW+IRper CV drying enhanced with MW in whole process and periodically (per) with 
IR. This process consists of 8 phases. In the phases 1, 3, 5 and 7 the process 
was enhanced with IR (250 W). The length of phases was controlled by the 
temperature of the sample surface. In the phases 2, 4, and 6 (10 min each) 
the CV drying enhanced with MW was performed. 

 
Drying processes were carried out in the laboratory hybrid dryer (Fig. 1) which enables CV, 
MW and IR drying separately as well as in different combinations. Hot air for CV drying is 
provided by the air heating system (6) consisting of the electric heater and fan. Microwaves at 
2.45 GHz are produced by the water–cooled magnetron (7), which works under the continuous 
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wave mode. The power of microwaves is adjusted by the anode voltage. The IR electric heater 
(3), located about 150 mm above the ceramic thimble, supplies the IR radiation directly to the 
sample surface. 

 
Fig. 1. Scheme of hybrid dryer 

All tests were carried out with the following settings of drying parameters: airflow velocity va = 
1.2 m/s (if used), temperature of the flowing air Ta = 328 K (if used), microwave emitted power 
PMW = 100 W (if used), infrared emitted power PIR = 250 W (if used). The relative air humidity 
(RHa) was not controlled but was measured in each drying test (RHa = 21% on average).  
The balance (8), Radwag WPS 2100/C/1 (precision 0.01 g), was used for the measurement of 
the sample mass reduction. The temperature of the samples’ surface was measured by the 
pyrometer (4), Raytek MI (precision 1ºC), placed in the corner of the dryer chamber (5). Air 
velocity was measured with the use of anemometer. All the mentioned parameters (sample 
mass, temperatures, etc.) were recorded during the whole process and stored in the standard 
personal computer (1) equipped with the data acquisition software. Electrical network analyzer, 
Entes MPR53S was used to measure energy consumption EC during each process (precision 
0.1 kWh). 
Initial moisture content MCi of the material was determined with the moisture analyzer Precisa 
XM120 (precision 0.01 %). Mass of the dry matter was determined through 24-hrs drying at Ta 
= 348 K in convective dryer model SML42/250/M, produced by Zalmed (Poland). These 
measurements and the measurement of the sample mass reduction in current time enables to 
determine the actual moisture content (MCt), expressed as the ratio of the moisture mass to the 
initial mass of wet sample (wet basis). 
Color of the samples’ surface was measured before and after drying with the Konica Minolta 
CR400 colorimeter and expressed in CIELab color space (precision 0.01). Five spots for color 
measurement were randomly chosen on each sample and five measurements of color parameters 
(L*, a*, b*) in each spot were done. During measurement sample was placed on the white 
ceramic plate to provide identical measurement condition and eliminate background influence. 
Next, the arithmetic mean was taken for data processing. On the basis of obtained results, the 
differences in samples color (before and after drying) were assigned as an overall color change 
parameter: 

 

*2 *2 *2ΔE ΔL Δa Δb    (1) 

RESULTS AND DISCUSSION 

Drying kinetics 
In Fig. 2 the evolution of moisture content (wet basis) versus time, for particular schedules of 
process were presented respectively. 
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Fig. 2. Moisture content (wet basis) as a function of time for particular drying schedules 

One can see the course of the curves depends strictly on the type of process. Pure convective 
drying (CV) was assigned as a control procedure, and each subsequent program was judged in 
reference to CV operation. As it was expected CV was the slowest process, which last up to 
300 min (compare Fig. 2 and 3). Microwave drying (MW) was visibly shorter (see Fig. 2 and 
3) which allows to state that application of this additional energy during CV drying may 
meaningfully reduce time of this unit operation. 
Positive influence of microwave radiation on CV drying can be observed in next 2 schedules 
(CV-MW and CV+MW30). In both cases time of drying was shorter and the rate of drying was 
visibly higher compared to control process (see Fig. 2 and 3). The limitation of the microwave 
enhancement in the fourth drying program (CV+MW30) was aimed at reducing both: the 
negative effects of radiation on the products quality and energy consumption. From kinetics 
point of view, this modification influenced negatively both time of drying (DT) and average 
drying rate (DR) compared to CV-MW process. After first 30 minutes of intensive CV-MW 
drying, microwave radiation was cut off, and a further part of the process has proceeded by 
convection. It led to a meaningful decrease of a drying rate and thus extension of the drying 
time (Fig. 2 and 3). 
Application of infrared radiation (IR) positively affects the kinetics of CV and MW drying. The 
last two programs were characterized by the highest average drying rates which led to 
significant reduction in drying time (Fig. 2 and 3). In the case of CV-MW+IRper the decrease in 
time of process ranged to about 65%, while for MW+IRper it was accounted for even 72%. Very 
positive influence of IR radiation may be attributed to highly efficient mechanism of heat 
transfer in this method. On the other hand, excessive heating of the samples surface may lead 
to a deterioration in the products quality (especially in color), thus IR was applied periodically 
and controlled by the temperature of samples’ surface. When measuring system (pyrometer) 
recorded temperature higher than 348 K, IR heater was turned off and 10 minutes “relaxation” 
phase was started. Application of continuous IR enhancement was not possible due to technical 
and safety restrictions. 
Obtained in this research results are in good agreement with the authors’ previous studies, and 
proved complementary actions of the utilized drying techniques (Kowalski and Mierzwa, 2009; 
2011). The application of microwaves is very advantageous from the kinetics point of view, 
because heat is generated throughout the whole volume of the dried material which allows to 
accelerate body heating, and evaporation of moisture. Moreover, the increase in vapor pressure 
inside the material dried with microwaves, facilitates the transfer of moisture (both in liquid 
and vapor state) to the surface. This is very positive, especially in the second stage of drying, 
when the speed of the process is limited by diffusion of moisture from the interior to the surface. 
Application of an efficient source of energy such as infrared radiation (IR) intensifies 
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additionally heat and mass transfer on the surface of the samples, which led to a shortening of 
the drying time. 
Quality of products 
In Fig. 4a the overall color changes (dE) of samples dried in particular drying program were 
shown. This parameter directly informs about the differences in the color of fresh and dried 
samples. The higher value of dE, the more visible differences between fresh and processed 
material. 

 
Fig. 3. Average values of: a) drying time (DTave); b) drying rate (DRave) for particular programs of drying 

One can see the highest dE was observed for control process – pure convective drying. It results 
from long drying time in relatively high temperature, and oxygen rich atmosphere. Both high 
temperature and oxygen content in drying medium always lead to undesirable bioconversion of 
enzymatic and non-enzymatic type. 
In the case of microwave processes (MW and CV-MW), color of the samples was affected in a 
definitely smaller degree. The smallest values of dE were observed for MW program, while the 
biggest for CV-MW one. Microwave drying (MW) was realized in low temperature of ambient 
air (Ta = 293 K) and was one of the shortest schedule of drying. Thus color changes in this 
program were very small compared to the other one. In the case of CV-MW schedule, 
continuous MW heating negatively influenced the color of the samples. Due to inhomogeneity 
of MW field, local overheating occurred, causing “hot spots” phenomenon. For this reason, in 
the fourth drying schedule, the MW enhancement was shortened only for the first 30 minutes 
of process (CV+MW30). This modification positively affects the color of the products. Overall 
color change parameter (dE) decreased almost by half and reached a level close to those 
observed for pure MW drying. 
Similar results were obtained for CV-MW+IRper program. Color change parameter (dE) was 
visibly smaller in comparison to control process (CV), and attained a level observed for MW 
and CV+MW30 programs. In the case of the fastest schedule of drying (MW+IRper), considered 
quality parameter increased significantly which results from continuous application of 
microwaves. Although the time of drying was in this circumstance very short, and temperature 
of the sample was controlled during phases of IR application, but local overheating caused by 
MW could occur in “relaxation” phases, causing “hot spots” phenomenon. Nevertheless, 
change in color was still smaller in comparison to CV program, and this schedule may be judged 
as the best one with respect to process kinetics and products quality. 
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Energy consumption 
Figure 4b presents energy consumption recorded during certain drying operations referred to 
the 1 kg of evaporated moisture. High values of this parameter follows from small load of the 
dryer (ratio of the samples to the dryer chamber volume) during singular process. Energy 
efficiency could be improved by increasing single batch volume Nevertheless, on the basis of 
the obtained results, the influence of the MW or IR enhancement on the energy consumption of 
convective process can be clearly identified. 

 

Fig. 4. Average values of: a) overall color change (dEave); b) energy consumption (ECave) for particular 
programs of drying 

As expected, pure convective drying was the most energy intensive operation. It mainly results 
from the long duration of the process, and the low efficiency of drying in its second period, 
when the rate of the drying is determined by the diffusion of moisture from the interior to the 
surface of the material. The energy delivered from the hot air is not utilized in full and is wasted 
with the stream which leaves the dryer. 
On the other hand, it is obvious that application of the additional source of energy in the form 
of MW or IR radiation, requires more power to supply the system. But the advantages on the 
kinetics of processes (drying time shortening) results in the smaller energy consumption in MW 
and hybrid processes (Fig. 4b).  
The smallest values of EC were observed for MW and MW+IRper schedules, while for CV-
MW, CV+MW30 and CV-MW+IRper this parameter was slightly higher which proves low 
efficiency of conventional drying systems, based on the electric heater and fan. On the other 
hand, all of hybrid schedules were characterized by lower EC compared to control CV process, 
which constitute indisputable advantage from the economical point of view. 
It is worth to notice that application of MW or IR radiations should be made in a precisely 
identified period of drying. For example, if CV+MW30 schedule is considered it can be stated 
that EC is just slightly higher compared to CV-MW drying, where microwaves were used 
during the whole CV process. It is very positive effect because, thanks to the reduction of MW 
enhancement, only to the first 30 minutes of drying, products of a better quality were obtained 
(significantly smaller dE for CV+MW30 compared to CV-MW - see Fig. 4a) with similar energy 
consumption (see Fig. 4b). As it was stated above, from the kinetics point of view, shortening 
of the MW irradiation negatively influenced the rate (DR) and time (DT) of CV+MW30 process 
(Fig. 3). But this modification allows to reduce energy consumption and diminish negative 
effects of drying on the products quality. This is undoubtedly very positive result, because in 
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the case of bio-products, quality is a key-meaning parameter determining the suitability of 
particular drying operation. 

CONCLUSIONS 

The studies presented in this article have proved that the purely convective drying is ineffective 
due to its long-lasting and energy-consuming character. Moreover, a significant quality 
deterioration occurred which was indicated by high discoloration of the dried material.  
Combination of several drying techniques in hybrid schedules, positively influenced the process 
kinetics. Higher values of drying rates (DR), in a hybrid programs, resulted in shorter drying 
times (DT). Moreover, despite the application of additional “energy consumers” in the form of 
MW generators and IR heater, overall energy consumption was smaller in these schedules 
compared to control CV process. Obtained results, showed also that the period of MW or IR 
enhancement should be properly identified to maximize kinetics advantages and minimize 
overall EC 
The colorimetric data confirmed the dependency between the color degradation and the time 
and temperature of drying. In the case of long lasting processes, such as in CV drying, several 
types of biochemical reactions underwent in the material causing the noticeable color change. 
In MW and hybrid schedules (No. 3-6) discoloration took place in a visibly smaller degree and 
depend strictly on the process conditions. 
Nevertheless, presented results, lead to the final conclusion that connection of the particular 
drying techniques in one - hybrid process accelerates drying, minimizes the energy 
consumption (through shortening the time of drying), and what is the most important, allows to 
obtain products of a good quality. 
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ABSTRACT 

In this study, batch fermentation of glucose to ethanol by Saccharomyces cerevisiae (ATCC 7754) 
was carried out using 2.5 dm3 BioFlo®115 bioreactor. The main objective of this study was to 
investigate the kinetic of ethanol fermentation by means of the non-structured model. The 
fermentation process was carried out for 72 h. Samples were collected every 4h and then yeast 
growth concentration of ethanol and glucose were measured. The mathematical model was 
composed of three equations, which represented the changes of biomass, substrate and ethanol 
concentrations. The mathematical model of bioprocess was solved by means of Matlab/SimulinkTM 
environment. The obtained results from the proposed model showed good agreement with the 
experimental data, thus it was concluded that this model can be used for the mathematical modeling 
of the ethanol production. 

 

Keywords: mathematical modeling, bioreactor, bioprocess engineering, ethanol production 

 

INTRODUCTION 

Ethanol (bioethanol) is one of the most promising substitute for the fossil fuels for the economic 
and environmental reasons (Dodić et al., 2012; Imamoglu and Sukan, 2013; Phisalaphong et 
al., 2006). The application of ethanol as a fuel can reduce CO2 accumulation and NOX emission 
in the atmospheric system (Srimachai et al., 2015). The economic reason is that the ethanol 
production can be relatively cheap, when it uses an agriculture wastes or lignocellulosic 
materials (Bai et al., 2008; Srimachai et al., 2015). Ethanol can be produced from any material 
which contains sugar (Dodić et al., 2012). In the case when sugar comprises polysaccharides, 
it is previously broken to monosaccharides and then fermented (Dodić et al., 2012; Cardona 
and Sanchez, 2007).  
The ethanol production processes can be realized by different techniques and regimes (batch or 
continuous), from various materials and in different scale (Dodić et al., 2012).  
The kinetic characteristic of biomass growth and ethanol production are required to effectively 
and efficiently performance of the fermentation (Phisalaphong et al., 2006), which is important 
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because of increasing interest in the industrial application of the ethanol fermentation 
(Imamoglu and Sukan, 2013; Bai et al., 2008). Kinetic models can be used to control the 
process, reduce it costs and increase product quality (generally to optimize process) (Imamoglu 
and Sukan, 2013; de Andreas-Toro et al., 1998). Such models provide also better understanding, 
designing and controlling fermentation process (Imamoglu and Sukan, 2013; de Andreas-Toro 
et al., 1998). 
The biological processes are complex, therefore can be affected by many factors (Imamoglu 
and Sukan, 2013). Table 1 shows a short review of the selected papers concerning fermentation 
processes, which take into account different substrates, microorganisms, type of bioreactor and 
regime.  
 

Table 1. Comparison of selected models from the literature 

Ref. Substrate Microorganism Type of bioreactor and process regime  
(Phisalaphong 
et al., 2006) 

sugar solution from 
cane molasses 

Saccharomyces 
cerevisiae 

batch fermentation in shake flasks 

(Germec et al., 
2015) 

carob pod extract Saccharomyces 
cerevisiae 

repeated-batch ethanol fermentations 
performed in a 5 L stirred tank biofilm 

reactor 
(Dodić et al., 
2012) 

sugar beet raw juice Saccharomyces 
cerevisiae 

14 L batch vessel with mixing using two 
parallel Rushton turbines (at 150 rpm) and 

4 baffles 
(Srimachai et 
al., 2015) 

oil palm frond juice Saccharomyces 
cerevisiae 

batch fermentation in 250 ml flasks with 
shaking at 150rpm 

(Fan et al., 
2015) 

glucose Saccharomyces 
cerevisiae 

closed-circulating fermentation process 
with a pervaporation membrane bioreactor 

(Imamoglu and 
Sukan, 2013) 

rice hulls  
(glucose and xylose) 

recombinant E. coli 
KO11 

100 ml flask shaking at 228 rpm; 2 L, 5 L 
and 10 L stirred-tank bioreactors at the 

stirrer rates of 312; 220 rpm 
 
Moreover, the values of the most common parameters in mathematical models describing 
processes conducted by use of the microorganisms are presented in table 2. 
As it can be seen from the tables 1 and 2 there are many studies concerning fermentation 
processes using various components and process conditions. Models in the literature 
investigated the influence of temperature (Phisalaphong et al., 2006; de Andreas-Toro et al., 
1998), substrate composition (Germec et al., 2015; Srimachai et al., 2015; Imamoglu and 
Sukan, 2013) and it concentration (Dodić et al., 2012; Srimachai et al., 2015) scale of vessels 
(Imamoglu and Sukan, 2013; de Andreas-Toro et al., 1998) and agitation parameters (Germec 
et al., 2015; Imamoglu and Sukan, 2013). Parameters presented in the table 2 are used in many 
various models e.g.: Monod, Gompertz and Luedeking-Piret models. The values of parameters 
shown in the table 2 depend on different factors: type of microorganisms, temperature, kind and 
concentration of the substrate. 
In the literature there are many different approaches of the biological process modeling with 
models describing only one component (biomass or product growth), two components (Fan et 
al., 2015; Srimachai et al., 2015) or three and more components (in case of several substrates 
or products) (Imamoglu and Sukan, 2013). Realization of complex model with many equations 
interrelated is complicated but necessary in order to understand and predict biological process. 
However, models which separately describe changes of every component are often used. The 
most common is mixed approach – some of equations are interrelated some of them not 
(Staniszewski et al., 2007; Dodić et al., 2012). 
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Table 2. Comparison of the parameters in selected models from the literature 

Ref. Model equations Parameter values and remarks 

(Phisalaphong et 
al., 2006) 

comprehensive kinetic model modified 
from the Monod kinetics model; 

equations describing changes in the product 
and substrate concentrations 

μm = 0.1-0.78 1/h 
YPS = 0.011-0.059 or 0.22-0.51* g/g 
investigation of temperature effects; 

* depending on temperature 

(Germec et al., 
2015) 

no model presented but values of the 
parameters were obtained from the 

experiment 

Xm = 8.68-9.98 g/L 
Pm = 19.24-24.51 g/L 
YPS = 0.44-0.46 g/g 

range for different plastic composite 
supports 

(Dodić et al., 
2012) 

the logistic equation used to model yeast 
cell growth; 

modified Gompertz equation employed for 
modeling the bioethanol  

μm = 0.194; 0.213 1/h 
X0 = 2.576; 2.602 g/L 
Xm = 8.371; 9.473 g/L 
Pm = 73.31; 69.85 g/L 

tL = 1.04; 2.21 h 
rpm = 4.39; 4.54 g/(L∙h)  

raw juice/thin juice 

(Srimachai et al., 
2015) 

product described by the modified 
Gompertz model; 

the linear form of Monod model used to cell 
growth descripion; 

additionally: sugar utilization, ethanol yield, 
ethanol productivity and fermentation 

efficiency were calculated 

μm = 0.11-0.32 1/h 
Pm = 2.34-11.50 g/L 

tL = 0.12-1.04 h 
rpm = 0.05-4.39 g/(L∙h) 

YPS = 0.39-0.48 g/g  
range for different media 

(Fan et al., 2015) 

product concentration described using the 
modified Gompertz model; 

equation used for cell growth was fitted for 
ethanol fermentation in a continuous and 

closed-circulating fermentation 

μm = 0.025; 0.031 1/h 
Pm = 625.2; 763.5 g/L 

tL = 1.13; 1.02 h 
rpm = 3.25; 4.21 g/(L∙h)  

values for two identical processes 

(Imamoglu and 
Sukan, 2013) 

the modification of the Monod model to 
describe cell growth; 

the formation rate of ethanol and the 
consumption rate of the substrate were 

described using the Luedeking-Piret model 
and modified Luedeking-Piret model 

μm = 0.57-3.65 g/L 
YPS = 0.51-0.98 g/g 
YXS = 0.05-0.21 g/g 

scale-up modeling; range for different 
vessels 

 
The main objective of this study was to investigate the growth kinetic of batch ethanol 
fermentation by means of the complex, non-structured model. Process was carried out in the 
commercial bioreactor (BioFlo® 115), by using the strain of Saccharomyces cerevisiae (ATCC 
7754). Proposed model takes into account changes in the biomass, product and substrate 
concentrations during the fermentation process. It is based on the relationship which combines 
changes in the substrate concentration with the value of the biomass concentration during the 
ethanol production. Additionally, formula describing product concentration was considered. 
The model is worked out in the Matlab/SimulinkTM environment. The results of the simulation 
are validated with the experimental data and compered to the model available in the relevant 
literature (Staniszewski et al., 2007). 
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MATERIALS AND METHODS 

The fermentation process was carried out in BioFlo® 115 bioreactor, which was treated as 
a fully baffled stirred vessel with two six-blade Rushton turbines. Figure 1 presents the sketch 
of BioFlo® 115 bioreactor. 
 

 
 

Figure 1. Sketch of BioFlo® 115 bioreactor: 1 – tube for temperature sensor; 2 – sampling tube;  
3 - thermostatic circuit; 4 – blowdown connection; 5 – sparger; 6 – shaft; 7 – impeller 

 
The experimental measurements of the fermentation process were realized using a glass 
cylindrical vessel with a liquid height to vessel diameter ratio equals to 1.45 (HL = 180 mm; 
D = 124.5 mm; working volume V = 2 dm3). Single impeller speed rotation, 150 rpm, was used 
in this study. 

 

BATCH FERMENTATION 

Batch fermentation of glucose to ethanol by S. cerevisiae (ATCC 7754) was carried out by 
using 2.5 dm3 BioFlo®115 bioreactor during 72h. One colony forming unit (CFU) of the yeast 
S. cerevisiae was transferred into Yeast Peptone Dextrose (YPD)  broth and incubated 24 h at 
28°C with shaking (200 rpm). In the next step, cultures were diluted in YPD broth to obtain the 
same optical density (OD) equal to 0.5 at 540 nm for yeast inoculum. Obtained microorganisms 
suspension was mixed using a vortex mixer, dispensed into working volume of the bioreactor 
and cultivated under the experimental conditions described above. The fermentation process 
was carried out during 72 h. Samples were collected every 4h and yeast growth, concentration 
of ethanol and glucose were measured. 
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ANALYTICAL METHODS 

The OD of yeast culture, which indirectly reflects cellular growth and number of 
microorganisms was measured at the wavelength of 600 nm in 96 well plates. The OD values 
were converted to biomass concentration. To convert optical density to dry cellular weight 
conversion factor from the literature (Imamoglu and Sukan, 2013) was used. It should be 
noticed that 1 unit of OD is 0.32 g/L of dry cellular weight. 
The measurements of glucose were realized by means of the enzymatic method. Concentration 
of remaining glucose was determined by colorimetric method using spectrophotometer at the 
wavelength 510 nm (D-Glucose Assay Kit (GOPOD Format)). Ethanol concentration was 
determined by a gas chromatography system (Shimadzu Model GC-2014). 
 

MATHEMATICAL MODELING 

The mathematical model of the ethanol production was developed with following main 
assumptions (Dodić et al., 2012): (1) the bioreactor was well mixed, the conditions inside the 
bioreactor were uniform in each point; (2) the yeast cells were viable or dead; (3) the agitation 
speed was enough to provide an uniform substrate availability. The mathematical model was 
composed of three equations, which represented the changes of biomass, substrate and ethanol 
concentrations. The formulas used in this model with short descriptions are presented below.  
Usually the Monod kinetic model or logistic function is used to describe the microbial growths 
of many different systems (Dodić et al., 2012). The logistic equation was fitted to experimental 
data of the biomass growth. This equation describes the microorganism growth (X) as a function 
of the initial biomass concentration (X0), time of growth (t), the specific growth rate (μm) and 
the final (maximum) biomass concentration (Xm). During the ethanol production the yeast 
viability is decreased by the product, when the product concentration (ethanol) is higher than 
15 w/w% (Dodić et al., 2012). In the case of this study the concentration of ethanol was lower 
than 15 w/w%. For this reason, the term describing inhibition was not considered. In the current 
study the following logistic function was used to represent the biomass cell growth during the 
batch fermentation process (Dodić et al., 2012; Wachenheim et al., 2005): 

 

 

  

0

0

exp

1 1 exp

m

m
m

X t
X

X tX





 


     
 

 (1) 

The modified Gompertz model is widely used to model the product formation. This equation 
takes into account: the lag time (tL), the maximum production rate (rpm) and the maximum 
product concentration (Pm) (Dodić et al., 2012; Fan et al., 2015). The modified Gompertz 
equation, which was used, is presented as follows (Dodić et al., 2012; Fan et al., 2015): 

  
exp(1)

exp exp 1pm
m L

m

r
P P t t

P
   

          
   

  (2) 

The substrate was consumed to form biomass, products, and were also used for the 
maintenance. (Imamoglu and Sukan, 2013; Krzystek, 2010; Panda, 2011). The changes of 
glucose concentration (S) were calculated using yield factor (YXS), which correlates the mass of 
cells formed from the mass of substrate consumed and the coefficient describing the mass of 
glucose consumed by the yeast cells (m) (Panda, 2011): 

 
1

XS

dS dX m X
dt Y dt

      (3) 
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The mathematical model of bioprocess, consisting of equations (1), (2) and (3) was solved by 
means of Matlab/SimulinkTM environment. Figure 2 shows an overview of the block model 
built in the Simulink based on the equations described above. Connections between the 
equations are realized as combination of proper blocks.  
 

 product formation model – Eq. (2)

substrate consumption model – Eq. (3)

 biomass formation model – Eq. (1)

Figure 2. Mathematical model in Matlab/SimulinkTM environment 
 

RESULTS AND DISCUSSION 

The production of the ethanol, carried out in BioFlo® 115 by the strain of S. cerevisiae (ATCC 
7754), was described by means of the mathematical model (system of equations (1)-(3)). 
Coefficients, occurring in these equations were determined on the basis of the experimental 
data (initial biomass concentration (X0) and maximum biomass concentration (Xm)) or were 
assumed from the literature (maintenance coefficient (m) (Krzystek, 2010) and optical density 
conversion to dry cellular weight factor (Imamoglu and Sukan, 2013)). Moreover, some of them 
(maximum specific growth rate (μm), potential maximum product concentration (Pm) and 
maximum production rate (rpm)) were estimated by using the least squares method.  
The value of yield coefficient of biomass (see Eq. (3)) from substrate was calculated as a ratio 
between biomass increment (ΔX) and substrate consumption (ΔS) as shown by following 
equation (Krzystek, 2010): 

 XS
XY
S

D

D

 (4) 

Based on the experimental data, we can obtain the averaged value of this coefficient. In the case 
of this work the yield coefficient of biomass is equal to 0.04 gX/gS. 
The table 3 presents the established parameters from the relevant literature and obtained values 
of parameters used to solve the system of equations (1)-(3).  
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Table 3. Model parameters for the ethanol production 

Parameter Symbol Value Remarks and references 

biomass – eq. (1) 
Initial biomass concentration X0 0.015 [g/L] 

experimental results 
Maximum biomass concentration Xm 0.4548 [g/L] 

Maximum specific growth rate μm 0.4 [1/h] estimated by using the  
least squares method 

product – eq. (2) 
Potential maximum product concentration Pm 5.0542 [g/L] 

estimated by using the 
least squares method Maximum production rate rpm 0.1086 [g/(L∙h)] 

Lag phase tL 1.05 [h] 
substrate – eq. (3) 

Yield of biomass from substrate YXS 0.04 [gX/gS] calculated according to eq. (4) 
Maintenance coefficient m 0.015 [g/(g∙h)] (Krzystek, 2010) 

 
The obtained results were compared to data from the literature (Staniszewski et al., 2007). In 
this paper derived model concerns data for yeast cells growing on glucose and lactose. This 
model takes into account biomass cell growth, ethanol production and substrate consumptions. 
The system of the equations used in this paper is presented below. 
The cell growth rate was described with the extended Monod equation (5): 

 
'

' '

a
s

m
S S

KS P
K S K S P

 
 

  
   

 (5) 

Rates of substrate consumption and product formation were calculated according to the 
equations (6) and (7) respectively: 

 S S
XS

q m
Y


    (6) 

 PS
P

XS

Yq
Y

  (7) 

The model has the form of three ordinary differential equations describing changes of biomass, 
product and substrate concentrations with time. These formulas are presented below as 
equations (8), (9) and (10): 

 dX X
dt

   (8) 

 P
dP q X
dt

  (9) 

 S
dS q X
dt

   (10) 

In the table 4 comparison of the original parameter values from the literature (Staniszewski et 
al., 2007) and adapted values used in the present work are presented.  
 

Table 4. Comparison of the original parameters from the literature  
with the parameters applied in the present study 

Parameter Symbol Value in the 
literature 

Value in 
proposed model Remarks and references 
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(Staniszewski 
et al., 2007)  

Maximum specific 
growth rate μm 0.115 [1/h] 0.4 [1/h] 

estimated by using the least 
squares method 

Michaelis–Menten 
constant for biomass Ks 1.7 [kg/m3] 5 [g/L] 

Substrate inhibition 
constant for cell growth K’s 112 [kg/m3] 35 [g/L] 

Ethanol concentration at 
which cells growth was 

inhibited 
P’ - 5.0542 [g/L] 

Exponent in term for 
inhibition of cells by 

ethanol 
a - 0.22 [-] (Imamoglu and Sukan, 2013) 

Substrate utilization rate 
directed towards the 

maintenance of the vital 
processes of cells 

mS - 0.015 [g/(g∙h)] (Krzystek, 2010) 

Yield of biomass from 
substrate YXS 0.07 [kg/kg] 0.04 [gX/gS] 

experimental results Yield of product from 
substrate YPS 0.39 [kg/kg] 0.4 [gX/gS] 

 
The validation of both models was performed by means of coefficient of determination (R2). 
This parameter shows information about the goodness of fit of the models. Value of R2 equals 
1 indicates perfect match and R2 of 0 means that there is no fit. The comparison of the 
coefficient of determination for the proposed model and the description of the process 
production form the relevant literature (Staniszewski et al., 2007) is given in table 5. This 
comparison was presented separately for the biomass, product and substrate concentrations.  
 

Table 5. Comparison of the coefficient of determination for the model tested in this work  
and the mathematical description according to the literature 

Model 
Coefficient of determination (R2) 

Biomass Product Substrate 
(Staniszewski et al., 2007) 0.2780 0.9479 0.7609 
presented model 0.9889 0.9431 0.8216 

 
Figure 3 shows fit of proposed model (solid line) and model from the literature (dashed line) 
(Staniszewski et al., 2007) with experimental data (points). 
In this figure, the experimental data and prediction of the both models are presented. Models 
describing changes in the biomass concentration are shown in the figure 3a. Proposed model 
better represents prediction of biomass concentration than model from the literature 
(Staniszewski et al., 2007) which was confirmed by the values presented in the table 5. Figure 
3b presents changes in the product concentration (ethanol concentration) with time. As it can 
be seen in the figure 3b and the table 5 both models show good agreement. The figure 3c 
presents experimental changes of substrate during the process and predicted values for both 
models. According to this figure and the values in the table 5 better prediction was achieved in 
proposed model than in the model from the literature (Staniszewski et al., 2007). 
 

a) b) 
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c)  

 

Figure 3. Fit of the proposed model and model from the literature with the experimental data 
 
 

CONCLUSIONS 

In this study the simple non-structured mathematical model was used to describe biomass 
growth, product formation and substrate consumption. The results from the model simulations 
showed good agreement with experimental data. The biomass growth was described by the 
logistic equation, the production of ethanol by modified Gompertz function and substrate 
consumption was expressed by equation considering the biomass formation and microorganism 
maintenance. This model can explain the fermentation kinetics of the biomass growth, the 
ethanol production and the substrate consumption. The fitting results by the model showed good 
agreement with experimental data, thus the model can be used for further development of the 
ethanol production and to prediction of biomass, ethanol and substrate concentrations during 
the fermentation process realized in BioFlo® 115 bioreactor. 
 
 

NOMENCLATURE 

Latin symbols  
a exponent in term for inhibition of cells by ethanol - 
C concentration (of biomass, product or substrate) g/L 
KS Michealis-Menten constant for biomass g/L 
KS’ inhibition constant for cells by substrate g/L 
m maintenance coefficient gS/(gX∙h) 
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mS substrate utilization rate directed towards the 
maintenance of the vital processes of cells 

kg/(kg∙h) 

P product concentration g/L 
P’ ethanol concentration at which cells stop growth kg/m3 
qS specific reaction rate of substrate 1/h 
rpm maximum ethanol production rate g/(L∙h) 
S substrate concentration g/L 
tL the lag phase or the time from the beginning of 

fermentation to exponential bioethanol production 
h 

X biomass concentration g/L 
YAB yield of A from B gA/gB 
   
Greek symbols 
μm maximum specific growth rate 1/h 
ΔS the substrate concentration changes - 
ΔX the biomass concentration changes - 
   
Subscripts 
0 initial value  
calc calculated  
exp experimental  
m maximum value  
P product  
S substrate  
X biomass  
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ABSTRACT 

Catalase from Aspergillus niger was used for hydrogen peroxide decomposition in a batch reactor. 
The enzyme is a potentially useful biocatalyst for various industrial bioprocesses, and therefore, the 
effect of temperature on the kinetics of deactivation addresses an important topic aiming catalase 
characterization and applications. Experiments were carried out at hydrogen peroxide concentrations 
lower than 0.015 M in a temperature range 35-50ºC. It was found that both the hydrogen peroxide 
decomposition and deactivation of catalase proceeded according to the first order kinetics with 
respect to the enzyme and the substrate concentrations. The correlation between the data obtained 
from mathematical model and experimental data was high (the correlation coefficients higher than 
0.993). Deactivation rate constants varied depending on temperature, in accordance with the 
Arrhenius equation. Activation energy for deactivation of catalase Aspergillus niger was 
158.74±1.71 kJ·mol-1. 

 

 Keywords: Aspergillus niger catalase, deactivation, enzyme kinetics, activation energy for deactivation 

 

INTRODUCTION  

Catalase (EC 1.11.1.6) decomposes hydrogen peroxide to water and oxygen  

OH2OOH2 22
catalase

22    (1) 

Industrial applications for catalase include removal of hydrogen peroxide after cold 
sterilization steps in food processing (Farkye, 2004; Lee, 2004; Tarhan,1995). Catalase has also 
been used in the manufacturing of semi-conductors (Akyilmaz and Kozgus, 2009; O'Brien et 
al., 2007) and in the textile industry (Arabaci and Usluoglu, 2012; Costa et al., 2002).  

Deactivation of catalase by the substrate is a significant limitation on any broader use 
of catalase. Previous attempts to stabilize Aspergillus niger catalase by immobilization have 
not been successful enough, as yet (Miłek et al., 2011; Yoshimoto et al.,2005). 

 In presented study the deactivation of catalase by hydrogen peroxide was examined. It 
is not possible to analyze catalase deactivation by hydrogen peroxide decomposition in a batch 
reactor without knowing enzymatic reaction kinetics. Catalase from Aspergillus niger appears 
to show the dependence of reaction rate Rν  on concentration as was observed in the Michaelis 
– Menten equation: 
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max S
R

m S

V Cν =
K +C

 (2) 

where: ERCkV max - maximum reaction rate, mK  - the Michaelis-Menten apparent constant. 

mK  values, as determined for catalase from Aspergillus niger, are in the range 0.322-0.465 M 
(Switala and Loewen, 2002). Hence, for typical applications of catalase in decomposition of 
residual hydrogen peroxide, of which the concentration is lower than 0.02 M (Herdt, 2012) Eqn 
(2) is simplified and assumes the following form: 

R R E Sν =k C C  (3) 

where kR reaction rate constant, M-1 h-1. 
When conducting the study of decomposition kinetics of hydrogen peroxide by catalase we need to take 
into account the phenomenon of deactivation. The kinetic equation of deactivation was used a number 
of times in studies on immobilized catalase of either animal or microbiological origin (DeLuca et al., 
1995; Miłek and Wójcik, 2011; Tarhan,1995; Tse and Gough, 1987). The kinetic equation of 
deactivation is first-order equations with reference to the concentration of the enzyme and the substrate: 

D D E Sv =k C C  (4) 

where kD deactivation rate constant, M-1 h-1. 
The effect of the deactivation of Aspergillus niger catalase by hydrogen peroxide in 

wider range of temperatures has not been shown. The objective of this work was to study the 
effect of temperature in 35ºC-50ºC on the deactivation catalase from Aspergillus niger. Present 
studies were conducted with the concentration of hydrogen peroxide lower than 0.015 M. The 
obtained parameters for deactivation of Aspergillus niger catalase by hydrogen peroxide can be 
used in modeling and optimization of the batch bioreactors (Grubecki and Wójcik, 2006;Vasić-
Rački et al., 2011). 

 
EXPERIMENTAL  

MATERIALS  

Catalase (E.C. 1.11.1.6) from Aspergillus niger was purchased from Sigma –Aldrich (No. 
catalog C3515). Perhydrol (30% hydrogen peroxide) was procured from POCH, Poland. All 
other chemicals used were of analytical quality. 

 
METHODS  

Catalase activity was measured spectrophotometrically (Arabaci and Usluoglu, 2012). 
The solution of the catalase in phosphate buffer in proportion 1:500 has been prepared. 
Different amounts of catalase were used (2.5 U/ml or 5.0 U/ml) and were added to the 200 ml 
hydrogen peroxide decomposition at an initial concentration of 0.015 M and pH 6.9. All 
samples were incubated in the water bath at the temperatures 35ºC, 40ºC, 45ºC, 50ºC by 1.5 
hour. Samples of the reaction solution were taken out at intervals of 20 minutes and the 
concentration of hydrogen peroxide was determined using the spectrophotometer UV - VIS 
JASCO V -530. Absorbance of H2O2 was measured at a wavelength of 240 nm and the molar 
extinction coefficient of 39.4 mol-1 dm3 cm-1. Deactivation rate constants, kD, were determined 
based on measurements of changes in H2O2 concentration. 
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KINETIC MODEL  

Based on an analysis that was conducted in the theoretical part it was assumed that a 
kinetic equation for the reaction (Eqn 3) and a kinetic equation for deactivation (Eqn 4) may be 
applied for description of hydrogen peroxide decomposition at an initial concentration of 0.015 
M. The mass balance for the substrate and active catalase in an isothermal batch reactor leads 
to a system of two ordinary differential equations: 

s
R E S

dC =-k C C
dt

 (5) 

E
D E S

dC =-k C C
dt

 (6) 

Initial conditions were defined as follows: 

0S SC (t=0)=C        
0E EC (t=0)=C  (7) 

Further, it is convenient to introduce the fractional conversion 
0 0S S SX=(C -C )/C and 

dimensionless activity of catalase 
0E Ea=C /C . For a reaction that proceeds in a batch reactor, 

there exists a strictly defined relationship between activity and conversion: 

0

D
S*

R

ka (X)=1- C X
k

 (8) 

wherein: 
0

*
R R Ek =k C  

A change in the conversion with time, t, is described by the following relationships: 

0

0 0

*
R D S

*D
S R D S*

R

1-exp [(k -k C ) t]
X= kC -exp  [(k -k C ) t]

k





    

for  
0D S Rk C k  (9a) 

*
R

1X=1-
(k t+1)

                                

for 
0D S Rk C k  (9b) 

Preliminary analysis of the experimental data showed that the reaction rate constant 

Rk  and 
deactivation rate constant kD in Equations (9a) and (9b) are strongly correlated and the reaction 
rate constant 

Rk  changes much less with changes in temperature than do the rate constants for 
typical enzymatic reactions. Therefore, independent spectrophotometric measurements of the 
rate of hydrogen peroxide decomposition for reaction times below  
1 minute were made, using many times as high catalase concentrations. Such conditions enable 
enzyme deactivation by the substrate to be practically eliminated. The reaction rate constant 

Rk  
at the initial concentration of hydrogen peroxide was 0.015M and in the temperature ranged 
from 20°C to 50°C and changed every 5°C, has been established. 

For known values of 

Rk , based on Equation (9a) the values of Dk  was found using 
nonlinear regression - the Levenberg-Marquardt procedure (Freitas et al. 2012; Marquardt, 
1963; Schleeger, 2002). It is a standard technique used to solve nonlinear equation by least 
squares method and is the most popular alternative to the Gauss-Newton method of finding the 
minimium of the function that is a sum of the squares. 
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If experimental scatter is expected to vary along the curve, then the points should be 
weighted differentially. The most often used weighting method is called “weighting by 1/y2” 
and in this case it is described as follows : 

 
    




n

0i

2
iDcal.iexp.

iexp.
D t,kXX

X
)SSE(k 2

1  (10) 

where:  
iexp.X   - conversion decomposition hydrogen peroxide by Aspergillus niger 

catalase determined experimentally,  
 iDcal. t,kX  - conversion decomposition hydrogen peroxide by Aspergillus niger 

catalase calculated on the basis of Eqn (9a). 
Eqn (10) allows to find the solution of the objective function with a given set of parameters. 
The global minimum the objective function was determined from many local minima in the 
parameter estimation process. The obtained values of the parameters were calculated using 
nonlinear regression with SigmaPlot 12.3. 
 

RESULTS AND DISCUSSION  

The deactivation constant, Dk , that was determined for immobilized catalase comprises 
diffusion effects and ought to be interpreted as an apparent constant.  

The present study was shown the effect of temperature on the process of hydrogen peroxide 
decomposition by catalase from Aspergillus niger as only limited information on the subject is 
found in literature. Tse and Gough (1987) and also DeLuca et al. (1995) analyzed hydrogen 
peroxide decomposition by Aspergillus niger catalase at temperature 25ºC and 37ºC 
respectively. However, they hadn’t got data for higher temperatures of the process which 
usually are applied in industrial practice.  
 Experimental concentrations and the conversion degrees calculated therefrom were used 
for determining kinetic constants.  
Dependence between the 

Rk  constant and temperature was in agreement with the Arrhenius 
equation and this dependence is presented on Fig. 1.  

ln kr = 1556±89.1(1/T)+3.911±0.289

T-1 (K-1)

0.00310 0.00315 0.00320 0.00325 0.00330 0.00335 0.00340

ln
 k

r 

-1.4

-1.3

-1.2

-1.1

-1.0

-0.9

 
Fig. 1. Arrhenius plot for decomposition hydrogen peroxidase by Aspergillus niger catalase 

 
The activation energy was 12.9±0.7 kJ mol-1. This value is similar to the activation energy of 
decomposition of hydrogen peroxide by catalase, found earlier for catalase Terminox Ultra 
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(Miłek and Wójcik, 2011). Figure 2 shows a comparison between experimental data and those 
calculated from Eqn (9a) using two quantities of the enzyme. Good agreement between the 
experimental and the calculated data is observed. Data shown in Fig. 2 confirm that, at 
temperature 40oC increase the conversion to 0.95 is impossible by using catalase 5.0 U/ml 
during 1.5 h of hydrogen peroxide decomposition. 
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Fig. 2. Dependence of conversion on time for hydrogen peroxide decomposition at 40ºC by catalase  

2.5 U/ml (●); 5.0 U/ml (○) 
 
Rate constants for deactivation of catalase, kD, were determined for the entire studied range of 
temperature (35-50ºC), using nonlinear regression analysis and the Levenberg-Marquardt 
optimization procedure were used.  
The obtained kD values have been collected in Table 1. Comparison between calculated 
conversion and experimental conversion for all temperatures in the range from 35°C to 50°C 
received the standard errors of estimate SSE were lower than 0.06.  
 

Table 1. Deactivation rate constants for catalase from Aspergillus niger 
Temperature 35˚C 40˚C 45˚C 50˚C 

kD/ M-1 h-1 30.47±2.98 58.60±5.71 235.9±6.23 469.5±4.99 

SEE 0.0661 0.0222 0.0178 0.0060 

r 0.9967 0.9967 0.9939 0.9981 

r2 0.9923 0.9933 0.9878 0.9962 

 
The Pearson correlation coefficient r for the obtained parameters was higher than 0.993 

and determination coefficient (correlation coefficient squared, r2) was higher than 0.987. 
Figure 3 shows a comparison between experimental conversion and those found with the use 
of the deactivation constants given in Table 1. All the data relate to the same quantity 
(2.5 U/ml), which enables their direct comparison.  
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Fig. 3. Effect of temperature on the dependence of conversion on time for activity catalase 2.5 U/ml 

 
The first order model is able to adequately fit all the kinetic data in all the temperatures. The 
enzyme is totally deactivated at the end of deactivation process at 50oC. 

Figure 4 shows the comparison the experimental conversion data with the calculated 
conversion for temperatures ranging from 35ºC to 50°C by catalase from Aspergillus niger. 
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Fig. 4. Comparison between calculated conversion and experimental conversion for Aspergillus niger 

catalase 
 

Data in Table 1 were used for making the Arrhenius plot (Fig. 5). The activation energy for 
deactivation of catalase Aspergillus niger was calculated equals 158.74 ±1.71 kJ mole-1. The 
value of activation energy for deactivation of catalase Aspergillus niger was 3.4 times higher 
than the value of activation energy for deactivation of catalase Terminox Ultra (Miłek and 
Wójcik, 2011). 
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ln kD = (-19091±2053)·(1/T)+(65.31±6.51)

T-1 (K-1)

0.00310 0.00315 0.00320 0.00325

ln
 k

D 
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Fig. 5. Arrhenius plot for estimation of deactivation energy of Aspergillus niger catalase 

 
The established values of rate constants for reaction 

Rk  and rate constants for deactivation kD, 
based on the equation (8) allow for defining the change of catalase activity during the 
decomposition of hydrogen peroxide with the initial concentration of 0.015 M. Figure 6 shows 
changes of enzyme activity in time calculated at 40ºC, using two quantities of the enzyme. 
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Fig. 6. Dependence of catalase activity on reaction time at 40ºC 

 
From the data shown in figure 6, it was observed that the activity of catalase (2,5 U/ml) 

during hydrogen peroxide decomposition at time 1.6 h and at the temperature 40°C decreased 
about 50% of the initial activity of catalase. 

Figure 7 shows the changes in the activity of the enzyme, which depends on temperature 
ranging from 35°C to 50°C using 2.5 U/ml catalase.  
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Fig. 7. Effect of temperature on change of dimensionless activity in time for Aspergillus niger catalase 

 
 Figure 7 shows that during decomposition of hydrogen peroxide at 45°C, the catalase 

activity achieves 20% of the initial activity after 0.58 h. On the other hand, during 
decomposition of hydrogen peroxide at 50°C, the catalase activity achieves 20 % of the initial 
activity after 0.26 h. 

The effect of temperature on the deactivation of catalase from Aspergillus niger by 
hydrogen peroxide have not been the object of systematic research so far. In literature only the 
value kD for the catalase Aspergillus niger for the temperature 37°C the values kD was 54,00 M-

1 h-1 (Tse and Gough, 1987). 
The obtained kinetic deactivation parameters for the catalase Aspergillus niger allow the 
calculation with Arrhenius equation of the deactivation rate constants kD for specific 
temperatures. The calculated value kD was 42.67 M-1 h-1 for Apergillus niger catalase in 
temperature 37°C is lower about 21% than determined by Tse and Gough (1987). However, it 
appears that there is a divergence in the results when enzymes of different origins are used.  

Comparing the calculated values kD for Aspergillus niger catalases with kD values for bovine 
liver catalase (DeLuca et al., 1995), also in this case it can be concluded that microbial catalases 
are more stable than those obtained from animal tissues. 

 
CONCLUSIONS  

 The following conclusions may be drawn based on the above studies and calculations: 
1) On the basis of the study the deactivation of catalase from Aspergillus niger by hydrogen 
peroxide in dependence of temperature was shown. 
2) Hydrogen peroxide decomposition in the concentration range from 0.015 M to 0.001 M by 
catalase from Aspergillus niger is associated with a noticeable deactivation of the enzyme by 
the substrate. 
3) Deactivation rate is described by the first order kinetic equation in relation to the enzyme 
and the substrate concentrations. 
4) Dependence of the reaction rate constant for deactivation on temperature is in agreement 
with the Arrhenius equation. 
In summary, the results obtained could be very useful in order to improve the application of 
Aspergillus niger catalase in industrial processes. The kinetic deactivation parameters that were 
determined, and the appropriate mathematical model could be used to significantly optimize 
hydrogen peroxide decomposition by using the Aspergillus niger catalase.  
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SYMBOLS 

0
/ EE CCa  dimensionless activity of catalyst  

CE  concentration of enzyme, M 

CS  concentration of hydrogen peroxide, M 

ED  activation energy for deactivation, kJ mol-1 

ER  activation energy for reaction, kJ mol-1 

kD deactivation rate constant, M-1 h-1 

0Dk  pre-exponential deactivation rate constant, M-1 h-1 

kR reaction rate constant, M-1 h-1 

RER kCk
0

 reaction rate constant, h-1 

mK   the Michaelis-Menten apparent constant, M 
SEE  standard error of estimate 
T temperature, ºC 
t time, h 
X fractional conversion  

Dν  ddeactivation rate, h-1 

Rν  reaction rate, h-1 

ERCkV max maximum reaction rate, M-1 h-1 
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ABSTRACT 

The contribution presents the Conceptual Process Design Framework for Innovation (CPDF-I), 
which is a knowledge- and experience-base framework for initial creation, development, formation 
and setting-up novel designs in the field of process equipment, operation and processes. The 
applicability of CPDF-I is supported with two illustrative case studies dealed with mixing of 
hazardous liquids and emulsion production. 

 

Keywords: conceptual process design, inherent safety, hydraulic mixer, sieve emulsification mixer 

 

INTRODUCTION 

Conceptual process design is essential when new process has to be established (Douglas 1988) 
and is an important step during research, development and process design stages of the life 
cycle of a process plant (Mitkowski and Bal 2015). In general, design of any process depends 
on countless factors, knowledge and experience of designers and decision makers (Douglas 
1988; Smith 2005). Although, there is a vast of strategies, framework and methodologies for 
designing of process systems and unit operation (Douglas 1988; Smith 2005; Mitkowski 2008; 
Mitkowski et al. 2009; Koch et al. 2013; Lutze et al. 2013; Babi et al. 2014), but it is noticeable 
that there is no framework which would assist process designers in identification of the novel 
process designs and equipment in organized manner rather than depending on the brainstorm 
techniques. Therefore, authors of this contribution would like to present their framework which 
drove them towards innovative design of processes and tailored set of various equipment. The 
Conceptual Process Design Framework for Innovation (CPDF-I) is a knowledge- and 
experience-based framework which took, combine and extend advantages of the Hazard and 
Operational Analysis (HazOp) (Kletz 1978) and Failure Mode and Effect Analysis (FMEA) 
(Khan and Abbasi 1998). 
 

FRAMEWORK 

The CPDF-I consists of seven main stages: (1) Specification of design problem, (2) Selection 
of basic design, (3) Functionality analysis of basic design, (4) HAZOP analysis of 
functionalities, (5) HAZOP analysis of design parameters, (6) Analysis of results, and finally 
(7) Innovative conceptual design. It is important to highlight that this framework is iterative 
between second and seventh steps as it is presented in Figure 1 and aims on searching of 
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innovative conceptual design (ICD) in terms of process and/or equipment functionalities. That 
seeking of ICD has organized pattern with brainstorm elements on most of framework’ stages. 
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Figure 1. Graphical representation of the Conceptual Process Design Framework for Innovation 

 
In the first stage of CPDF-I, a specification of the design problem is clearly stated in the form 
focused on required results, avoiding process and operation aspects. The specification of design 
problem should be done once and it is non-iterative stage; although if more precise description 
would be determined during the whole analysis, the specification of design problem could be 
made more accurate and therefore lead to a better definition of the design problem. In the second 
stage, the typical or well-known design solution is taken as a base design (BD). The selection 
of BD is made on literature survey or experience of team members participated in CPDF-I. The 
base design is used in the next stage (third) in order to perform the functionality analysis. The 
functionality analysis of CPDF-I is based on the functionality analysis typical for FMEA. The 
essential constituents of functionality analysis are defined for elements of BD, and then 
description of their functionalities and associated parameters are provided by team members. 
In the following stage, the HAZOP-like analysis combined with basic rules of inherent safer 
design philosophy is utilized. However, it has to be kept in mind that only functionalities 
defined in the previous stage are analyzed. In order to perform the HAZOP-like analysis of 
functionalities it is necessary to take into account at least two out of eight inherent safety 
principles (Kletz and Amyotte 2010), namely simplification and substitution of considered 
functionalities. In the fifth stage, the modified HAZOP-like analysis of the base design with 
simultaneous functionality analysis is performed. In that stage, the functionality parameters 
with respect to elements of the BD are considered in view of possible deviations, causes and 
preventions in view of inherent safety principles. It is important to notice that deviation is a 
product of functionality parameter and keyword. The keywords can be defined by the team 
members, based on their experience and could be as follow: small, big, high, low, wrong, too 
close, too far, etc. The sixth stage of the framework consists of the matrix decision analysis 
oriented on finding innovative and novel designs. In that stage two scores are assigned by the 
team, namely the innovation score (SI) and possibility score (SP). Next, the final feasibility 
score is calculated as a product of SI and SP, and finally the final score of application difficulty 
(FD), which is a product of square SI and SP. In Table 1 the meaning of each value of given 
score is listed. 
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Finally, the best feasible design, in opinion of group is proposed and selected for verification 
in stage 7. It has to be noted that all designs which would excided FF = 16 and FD = 64 should 
be seriously considered for incorporation in the final conceptual design. 
The above presented framework can be used by single person but it is recommended to work 
in team, since the effect of performed analyzes depends not only on gathered knowledge but 
also on the experience of the team members. 
 

Table 1. Range of proposed scores 

Innovation score 
SI 

Possibility score 
SP 

Final feasibility score 
FF = SISP 

Final application difficulty score 
 
FD = SI2SP 

1 Obvious 
solution 1 Impossible <4 Not worthy to 

consider. <35 Rather not innovative and 
difficult to introduce idea. 

2 Rare solution 2 Extremely 
difficult 5-15 

It seems to be 
worth to 
consider. 

36-64 Innovative and possible idea. 
3 Good idea 3 Difficult 
4 Innovative 4 Possible >16 It has to be 

considered. >64 At least innovative and possible 
idea. 5 Great idea 5 Feasible 

 
CASE STUDY 1: MIXING OF HAZARDOUS LIQUIDS 

The hazardous substance can be flammable, toxic, radioactive, explosive or corrosive. The loss 
of mixing due to utility or machinery failure and electrostatic accumulation lead to serious 
accidents in process industries (Balasubramanian and Louvar 2002; Sales et al. 2007; MARSH 
2013). The first case study deals with typical problem found in chemical and biochemical 
practice of mixing liquid mixtures which contain hazardous component. 
In the first stage, the design problem is defined that mixture with density and viscosity similar 
to water contained flammable components has to be mixed in a tight equipment. Therefore, as 
a BD, the tank mixer with high-speed impeller (e.g. Rushton, HE-3X turbines) has been chosen. 
In the following stage, functionality analysis similar to that performed during FMEA analysis 
was done (Heemskerk et al. 1995; Khan and Abbasi 2001; Thivel et al. 2008). During that 
analysis six constituent elements of the BD along with appropriate functionalities were 
identified as it is presented in Figure 2. Additionally, set of appropriate parameters for each 
element and its functionality has been identified. The objective of the stage 4th is to identify 
deviations of functionalities based on parameters of the BD, and therefore leading to 
simplifications and substitution propositions. It is important that at this stage a very important 
comment came out at negation of impeller functionality, i.e. how to make mixing as “we could 
mix liquid as simple as pouring tea from one cup to another?”. An important advantage of 
dismissing agitator from the device or any other moving device touching liquid would make 
accumulation of static charges impossible. In the next stage, the HAZOP-like analysis of design 
parameters was performed by means of derivation of deviations from parameters of 
functionalities and specified keywords, and therefore, associated causes and preventions have 
been identified. Additionally, the simplifications and substitutions options of functionalities 
have been proposed. The highlights at each stage of the framework are presented in Figure 
Błąd! Nie można odnaleźć źródła odwołania. and more details about stages from 2 to 5 are 
presented in (Mitkowski et al. 2016). It is important to notice that stages 3, 4 and 5 delivers a 
lot of information which have organized manner but do not contain any ranking of identified 
preventive tools, simplification and substitution possibilities. In stage 6, the matrix decision 
analysis is performed in the way as it is presented in Table 2. The comment which obtained 
FD = 75 in Table 2 has been carefully considered by the team members and finally led to the 
idea with moving forward and back liquid between two volumes with use of compressed gas. 
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Therefore, the experimental set-up of hydraulic mixer has been built; the experimental 
verification has been already presented in (Mitkowski et al. 2016). 
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 Agitate liquid mixture that contains flammeble components
 Mixture density and viscosity are comparable with water

Highlights

 Tank mixer
 High-speed impeller

 Elements: (1) tank, (2) impeller, (3) shaft, (4) motor, (5) baffles, (6) sealing
 Functionality of element: (1) space limitation, (2) rotational device causing 

movement of liquid mixture, (3) transferring torque from motor to impeller, 
(4) Transferring electrical power to mechanical power, (5a) increasing 
turbulence in a tank, (5b) avoidance of creation of funnel, (6) tightness of 
mixer.

 Simplification of functionalities: (1) need of a shell with limited number of 
fastening, (2) modification of inner surface of tank through build-in baffles.

 Substitution of functionality: (1) jet mixing, (2) ultrasonic mixing, (3) 
pneumatic recirculation pumping, (4) fluidic jet pulse mixing, (5) up-and-
down moving impeller, (6) rotation inducted by magnetic field, (7) 
penumatic drivem impeller, (8) mixing with stator device.

 Substitution of functionality: (1) Is there a design or material which would 
allow adjusting working volume? (2) All elements made of the same 
material or minimaize list of various material used. 

 Transforming „tea cups” mixing into conceptual design of hydraulic mixing

 Design of hydraulic mixing investigated experimentally (Mitkowski et all, 
2016)

Framework

 
Figure 2. Graphical representation of the Conceptual Process Design Framework for Innovation and highlight in 

case study 1 

 
CASE STUDY 2: EMULSIFICATION 

The second case study deals on finding out a novel equipment design for producing the 
emulsion products. The optimization problem of body lotion production discussed by (Bernardo 
and Saraiva 2005) was chosen and selected as a base case. The main highlights obtained during 
the application of the proposed framework are presented in Figure 2. It has to be highlighted, 
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that during the stage 4, the framework for the product-oriented process synthesis and 
development (Wibowo and Ng 2001, 2002) was an excellent source of heuristic rules for 
selection of equipment units and its operating conditions for dispersion and emulsions 
productions. 
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 Produce body lotion made of oil and water phase (W/O emulsion)

Highlights

 Process consisting of two tank mixers, two pumps and colloidal mill as 
presented by (Bernardo & Saraiva, 2005)

 Batch process

 Elements: (1) mixer T1, (2) mixer T2, (3) pump P1, (4) pump P2, (5) 
colloid mill CM1

 Functionality of element: (1) oil phase mixer and coil heating, (2a) water 
phase mixer and coil heating, (2b) pre-emulsification and heating (2c) 
cooling of pre-emulsion, (3) pumping from T1 to T2, (4) pumping from T2 
to CM1, (5) final emulsification.

 Simplification of functionalities: (1) modification of production recipe in 
order to prepare at first oil phase and than addition of other components in 
the same tank.

 Substitution of functionality: (5) introduction of homogenizer or rotor-stator 
agitator in T2.

 Substitution of functionality: (1) Is there an emulsification process which 
can be done in continuous mode without agitators? (2) Is it possible to 
disperse/emulsify substrates while delivering to a mixer? 

 Idea of dispersing/emulsification of substrates while delivering to the mixer 
transformed into conceptual design of sieve emulsification mixer.

 Design of sieve emulsification mixer investigated experimentally 
(Mitkowski & Szaferski, 2016)

Framework

 
Figure 2. Graphical representation of the Conceptual Process Design Framework for Innovation and highlight in 

case study 2 
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Table 2. Matrix analyses of design problem in case study 1 

Functionality / 
Parameter 

Prevention Simplification of 
functionality 

Substitution of 
functionality 

Comments SI SP FF FD 

1 2 3 4 5 6 7 8 9 
tank 

space limitation in 
order to maintain 

process 

- Need of a shell with 
limited number of 

fastening, especially 
temporary. 

- The space limitation is a must. 1 5 5 5 

working volume 
 

Control of design 
assumptions 

- Is there a design or 
material allowing 
adjusting working 

volume? 

- 4 1 4 16 

material Control of design 
assumptions 

- If it is possible use the 
same material for all 

elements. 

The material from which the tank is build 
depends on working temperature and 

pressure, and composition of processed 
mixture. 

1 3 3 3 

impeller 
rotational device 

causing movement of 
liquid mixture 

 - Jet mixing All mixing technologies, accept the last 
one, are rather case sensitive, and it is 

difficult to operate in large scale. Fluidic 
jet pulse mixing is lacking design 

knowledge. 

3 5 15 45 
  Ultrasound mixing 3 4 12 36 
  Pneumatic mixing 3 2 6 18 
  Recirculation pumping 1 5 5 5 
  Fluidic jet pulse mixing 4 3 12 48 
 - Up-and-down moving 

device 
If no rotational device is present, no 
static charges would be generated. 

3 3 9 27 

   How to make movement or how to cause 
turbulence of liquid in a tank as simple as 

transferring as tea from one cup to 
another? 

5 3 15 75 

type of impeller Reviewing impeller 
selection by 

specialist 

- - - 1 5 5 5 

 
 
 
 



Conceptual design for innovative, Piotr T. Mitkowski, Waldemar Szaferski 

926 
 

Table 2. Continued 

1 2 3 4 5 6 7 8 9 
dimension(s) of 

impeller 
reviewing impeller 

selection by 
specialist 

- - - 1 5 5 5 

fasten to a shaft As above - - - 1 5 5 5 
location of impeller in 

the tank 
As above - - - 1 5 5 5 

number of impellers As above - - - 1 5 5 5 
material Control of design 

assumptions 
- If it is possible use the 

same material for all 
elements. 

The material from which the impeller is 
made of depends on process parameters 

and mechanical resistance. 

2 5 10 20 

shaft 
dimensions Reviewing design - - - 1 5 5 5 

need of stabilization 
attachment 

As above - - - 1 5 5 5 

material Control of design 
assumptions 

- If it is possible use the 
same material for all 

elements. 

The material from which the shaft is 
made of depends on process parameters 

and mechanical resistance. 

1 5 5 5 

motor 
transforming electrical 
to mechanical power 

 - Pneumatic driven impellers Some motor is necessary whenever the 
impeller is used. When pneumatic drive 

is used, the compressed gas has to be 
supplied. 

2 5 10 50 

power Control of design 
assumptions 

- - - 1 5 5 5 

baffles 
increasing turbulence 

in a tank 
 

avoidance of creation 
of funnel 

 Build-in baffles in 
tanks’ shell. 

Modification of inner 
surface of a tank 

. Simplification is proposed in a face that 
baffles are additionally mounted to inner 

surface of a tank. 

2 5 10 20 

  Changing to impeller 
which would create enough 

good flow. 

 2 3 6 12 
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Table 2. Continued 

1 2 3 4 5 6 7 8 9 
number of baffles, 
shape of baffles, 

location, dimensions 

Reviewing design - - - 2 4 8 16 

sealing         
tightness of a mixer  Avoid connections - - 2 4 8 16 

location, shape, 
dimensions 

Reviewing design If it is possible use one 
sort of sealing 

- - 2 4 8 16 

 
Table 3 Matrix analyses of design problem in case study 2 

Functionality / 
Parameter 

Prevention Simplification of 
functionality 

Substitution of 
functionality 

Comments SI SP FF FD 

mixer T1 
oil phase mixer and 

coil heating 
Reviewing 

impeller selection 
by specialist 

power backup 

If it is possible use one 
mixer instead of two 

(i.e. T1 and T2) 

Static mixer with in-line 
addition of components 

Is there an emulsification process which 
can be done in continuous mode without 

agitators? 

5 3 15 75 

mixer T2 
water phase mixer and 

coil heating, 
Reviewing 

impeller selection 
by specialist 

power backup 

If it is possible use one 
mixer instead of two 

(i.e. T1 and T2) 

Static mixer The possibility of using one mixer 
requires experimental verification or 

recipe. 

3 3 9 27 

pre-emulsification and 
heating 

Pump backup - Sieve-like delivering and 
distribution of emulsions’ 

components 

Is it possible to disperse/emulsify 
substrates while delivering to a mixer? Is 

there an emulsification process which 
can be done in continuous mode without 

agitators? 

5 4 20 100 

Hydraulic mixer with sieve 
distribution 

5 3 15 75 

colloid mill CM1 
final emulsification. Reviewing design - Homogenizer 

Static mixer 
 4 4 16 64 
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In stage 6 the matrix decision analysis is performed, however due to the limited space only 
extract of essential data from that analysis is presented in Table 3. The highest score of final 
feasibility as well as of final score of application difficulty is obtained for substitution of 
functionality: pre-emulsification and heating. During analysis the distribution of emulsion’s 
components while delivering could be distributed and broke into continuous phase. Therefore, 
the concept of a sieve emulsification mixer (SEM) is worth to consider in the following step. 
At first, in order to make convenient evaluation of the SEM concept, the oil-in-water 
emulsification system was considered experimentally. The experimental verification of the 
SEM has been already presented in (Mitkowski and Szaferski 2016). The possibility of using 
SEM for liquid-liquid dispersions and emulsions has been proved and revealed to be beneficial 
in comparison to traditional emulsification in mixer. 
 

CONCLUSIONS 

This contribution presents an extended framework of earlier shown version of HAZOP in 
conceptual process design method (Mitkowski 2013) which now is fully developed framework 
oriented for identification of innovative designs of process and equipment at conceptual process 
design level. The Conceptual Process Design Framework for Innovation (CPDF-I) was 
supported with two illustrative case studies, which led to two interesting process equipment 
designs, namely, concept of hydraulic mixer and sieve emulsification mixer. The experimental 
verification of those two concepts have been recently published (Mitkowski and Szaferski 2016; 
Mitkowski et al. 2016). Therefore, the presented CPDF-I can be definitely treated as a roadmap 
towards innovative design of processes and equipment, and the presented case studies as 
benchmarks. 
It is important to highlight that the main drawback of the presented CPDF-I framework is that 
the obtained outputs are highly dependent on the experience and expertise of team members 
performing the analysis. Therefore, the possible outputs can differ when another group of 
people would be performing the analysis. 
The ongoing work is focused on applicability of the CPDF-I framework to upstream and 
downstream reaction and separation processes. The future work is going to deal with possibility 
of incorporation of a database supportive decision system. 
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STRESZCZENIE 

W pracy przedstawiono podsumowanie badań procesu pirolizy odpadów gumowych. Szeroko 
zakrojone badania doświadczalne i modelowe przeprowadzono dla skali laboratoryjnej procesu. 
Przedstawiono przyjętą metodykę prowadzenia badań oraz reprezentatywne wyniki tych badań. 
Prezentowane wyniki uzyskano w ramach realizacji części naukowej finansowanego przez NCBiR 
projektu pt. Pilotażowy, zintegrowany, aparaturowo-technologiczny system do produkcji metoda 
ciągłej pirolizy sadzy technicznej i oleju popirolitycznego z odpadów gumowych, w szczególności 
zużytych opon samochodowych (umowa UOD-DEM-1-217/001) wykonywanego w ramach 
Przedsięwzięcia pilotażowego Demonstrator+: Wsparcie badań naukowych i prac rozwojowych w 
skali demonstracyjnej.  
 

Słowa kluczowe: analiza termiczna, analiza termograwimetryczna, modelowanie procesu pirolizy, 
reaktor pirolityczny  

 

WPROWADZENIE 

Piroliza jest jedną z najbardziej efektywnych metod utylizacji odpadów gumowych i 
przetwarzania ich w użyteczne produkty. Problem ten dotyczy przede wszystkim zużytych opon 
samochodowych, których ilość ciągle wzrasta z powodu rozwoju motoryzacji.  
W procesie pirolizy, odpowiednio przygotowane odpady gumowe są ogrzewane w atmosferze 
beztlenowej do temperatury nie niższej niż 350-380 oC. Podczas zachodzącego w takich 
warunkach rozkładu termicznego odpady te przetwarzane są w różnorodne związki chemiczne, 
a głównymi produktami są: olej popirolityczny, gazy niekondensujące oraz pozostałość stała 
(karbonizat).  
W literaturze przedmiotu znaleźć można wiele prac dotyczących pirolizy odpadów gumowych. 
Wśród najważniejszych przeglądowych artykułów dotyczących tego zagadnienia, które 
ukazały się w ostatnim czasie, wymienić należy przede wszystkim prace: (Martineza i in., 2013; 
Queka i in., 2013; Williamsa, 2013). Prace te zawierają obszerny przegląd informacji 
literaturowych, które przedstawiono jednak głównie z punktu widzenia zarządzania procesem 
i jego opłacalności energetycznej. Pomimo, że tego rodzaju uogólniające przeglądy dostarczają 
bardzo wartościowych - zarówno jakościowych jak i ilościowych - informacji, to jednak do 
zrozumienia istoty procesu pirolizy, a szczególnie do projektowania i optymalizacji reaktorów 
przemysłowych są najczęściej niewystarczające.  
Do racjonalnego wyboru typu reaktora pirolitycznego oraz jego zaprojektowania, a szczególnie 
optymalizacji działania, konieczne są: opis kinetyki reakcji pirolizy, stworzenie modelu 
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procesu i znajomość wpływu zmiennych operacyjnych na przebieg procesu oraz na ilości i 
charakterystykę poszczególnych produktów. 
W przeprowadzonych w ramach tej pracy laboratoryjnych badaniach doświadczalnych 
wykorzystano następujące techniki pomiarowe i urządzenia: 
- analizę termiczną próbek surowca (odpadów gumowych) oraz produktu stałego (sadzy 

popirolitycznej) z wykorzystaniem różnicowego kalorymetru skaningowego (DSC), 
- analizę procesu pirolizy z wykorzystaniem wagi termograwimetrycznej (analizy TGA) z 

równoczesną analizą produktów techniką FTIR, 
- pomiar właściwości karbonizatu (rozkładu rozmiaru porów, powierzchni właściwej) z 

wykorzystaniem porozymetru 3Flex (ASAP), 
- laboratoryjny reaktor pirolityczny z chromatograficzną analizą produktów gazowych i 

ciekłych oraz badaniem właściwości karbonizatu.  
Badania modelowe procesu pirolizy na tym etapie prowadzono zarówno metodą 
konwencjonalną jak i z wykorzystaniem opracowanych na potrzeby projektu modeli CFD.  

Stosowane metody i uzyskane wyniki umożliwiły opracowanie wytycznych do 
projektowania reaktora pirolitycznego o działaniu ciągłym, pracującego w skali pilotażowej. 
 

DOŚWIADCZALNE BADANIA LABORATORYJNE  

Analiza termiczna w kalorymetrze DSC  
Analizę termiczną prowadzono z wykorzystaniem różnicowego kalorymetru skaningowego 
DSC1 firmy Mettler Toledo. W metodzie tej analizowaną próbkę podgrzewano w atmosferze 
gazu obojętnego (azotu) od temperatury otoczenia do temperatury 500oC. W wyniku tych 
badań, zgodnie z zasadą działania kalorymetru DSC, określono właściwości wsadu do reaktora 
pirolitycznego – m.in. temperaturę mięknięcia (uplastycznienia) tego materiału, co umożliwia 
wybór temperatury w zagrzewaczu umieszczonym przed reaktorem pirolitycznym. 
Dodatkowo, w pomiarach tych oszacowano efekty cieplne procesów mięknięcia materiału 
gumowego oraz reakcji pirolizy, co umożliwia wykonanie bilansu ciepła w projektowanym 
reaktorze pirolitycznym.  
Analizę termiczną DSC wykorzystano również do badania właściwości (głównie odporności 
termicznej) produktu stałego uzyskiwanego w procesie pirolizy. 
Analiza termograwimetryczna procesu pirolizy 
Analizę procesu pirolitycznego prowadzono z wykorzystaniem wagi termograwimetrycznej 
NETZSCH TG 209F1 Libra. W metodzie tej analizowaną próbkę umieszczano na szalce wagi 
elektronicznej i podgrzewano w atmosferze gazu obojętnego (azotu).  
Typowy zapis przebiegu pomiaru procesu pirolizy wykonanego z wykorzystaniem wagi 
termograwimetrycznej przedstawiono na Rys. 1. Wykres ten przedstawia: temperaturę próbki, 
względną masę próbki oraz szybkość ubytku względnej masy próbki w zależności od czasu 
pomiaru. Na Rys. 1 przedstawiono przebieg procesu dwustopniowego, prowadzonego w dwu 
róznych temperaturach. Jak wynika z wykresu, obserwowany ubytek masy próbki w zależności 
od temperatury procesu umożliwia określenie wpływu warunków prowadzenia procesu pirolizy 
(głównie temperatury) na przebiegu tego procesu – tj. chwilową szybkość pirolizy. Informacje 
uzyskane z pomiarów termograwimetrycznych mogą być wprost wykorzystywane do 
projektowania procesu pirolizy pod warunkiem, że rozdrobnienie materiału poddawanego 
pirolizie w rzeczywistym reaktorze jest zbliżone do rozmiarów próbki pomiarowej. W procesie 
prowadzonym w reaktorze pirolitycznym, istotne są również warunki transportu ciepła do 
poddawanego pirolizie elementu materiału wsadowego.   
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Dodatkowo, stosowana w badaniach waga termograwimetryczna wyposażona była w moduł do 
analizy FTIR składu gazowych produktów procesu pirolizy.  Jednak, ze względu na bardzo 
złożony skład chemiczny tych produktów uzyskiwane wyniki tej analizy mogą służyć jedynie 
jako wielkości referencyjne do analizy porównawczej.  
 

 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Rysunek 45. Przebieg procesu pirolizy badanego z wykorzystaniem wagi termograwimetrycznej.  Na wykresie w 
funkcji czasu przedstawiono: - temperaturę próbki (Temp [oC], czerwona linia kropkowana), -  względną masę 
próbki (TG [%], niebieska linia ciągła), - szybkość ubytku masy próbki (DTG [%/min], zielona linia kreskowana) 
  
Pomiary właściowści sadzy popirolitycznej (karbonizatu)  
O wartości stałej pozostałości procesu pirolizy odpadów gumowych (karbonizatu) stanowią 
przede wszystkim: - wielkość ziaren oraz ich porowatości, powierzchnia właściwa porów oraz 
rozkład rozmiarów porów. Do badań tych właściwości wykorzystano urządzenia firmy 
Micrometrics: - analizator 3Flex  (ASAP) wraz ze stacją odgazowania próbek Smart VacPrep.   
Wykonane badania mają za zadanie określenie wpływu przebiegu procesu pirolizy oraz 
wpływu stosowanych metod uszlachetniania sadzy popirolitycznej na właściwości handlowe 
karbonizatów. 
Badania w laboratoryjnym reaktorze pirolitycznym 
Przebieg procesu pirolizy odpadów gumowych oraz wpływ parametrów operacyjnych takich 
jak: temperatura procesu, obecność katalizatora, natężenie przepływu obojętnego gazu nośnego 
oraz czas prowadzenia procesu na udziały i skład poszczególnych frakcji produktów badano w 
zaprojektowanym i zbudowanym na potrzeby projektu laboratoryjnym reaktorze 
pirolitycznym. Schemat laboratoryjnego stanowiska pomiarowego, którego zasadniczym 
elementem jest ten reaktor przedstawiono na Rys. 2. Odpady gumowe (4) znajdujące się w 
reaktorze poddawano procesowi pirolizy w wybranej temperaturze procesu. Beztlenową 
atmosferę w reaktorze oraz odbiór gazowych produktów procesu zapewniał przepływ azotu. 
Mniej lotne produkty pirolizy były kondensowane w skraplaczu (9), a uzyskiwany olej 
popirolityczny analizowany po zakończeniu procesu z wykorzystaniem, niepokazanego na 
schemacie, chromatografu gazowego. Próbki strumienia niekondensujących produktów 
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gazowych analizowane były w mikrochromatografie gazowym (11).  Prezentowane stanowisko 
pomiarowe, mogło być wykorzystywane również do badania układu z reaktorem katalitycznym 
(8). W takim wariancie procesu, gazowe produkty pirolizy podawane są bezpośrednio na złoże 
katalizatora, który umożliwia dysproporcjonowanie poszczególnych produktów. Dodatkowo, 
stanowisko to może być używane do badań procesu uszlachetniania (aktywacji) sadzy 
popirolitycznej. Wtedy w reaktorze umieszczany jest karbonizat, traktowany w wysokiej 
temperaturze różnymi gazami (głównie CO2), niekiedy z dodatkiem pary wodnej wytwarzanej 
w wytwornicy (7).  
 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

Rysunek 2. Schemat laboratoryjnego stanowiska pomiarowego do badań procesu pirolizy odpadów gumowych 
oraz aktywacji sadzy popirolitycznej: 1 - masowy regulator przepływu azotu, 2 – regulator temperatury pieca, 3 - 
piec elektryczny, 4 –rurowy reaktor pirolityczny, 5 – zbiornik wody, 6 – rotametr, 7 – wytwornica pary, 8 – reaktor 
katalityczny, 9 – skraplacz oparów, 10 – regulator ciśnienia, 11- mikrochromatograf gazowy. 

 
Zasadniczym elementem stanowiska pomiarowego jest reaktor pirolityczny (4) wykonany z 
rury stalowej (SS 316) o następujących wymiarach: - średnica zewnętrzna dz = 1 in. oraz 
długość L = 300 mm.   
Dla procesu pirolizy zużytych opon samochodowych wykonano kilka serii pomiarów, w 
których badano wpływ na przebieg procesu oraz skład i jakość produktów następujących 
warunków prowadzenia procesu: 
- rodzaju wsadu (odpady w postaci granulatu oraz rozdrobnionych opon), 
- temperatury procesu pirolizy (z zakresu 380 – 500 oC), 
- natężenia przepływu azotu przez reaktor (wpływ szybkości wnikania ciepła do próbki), 
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- dodatków kontaktujących się bezpośrednio z wsadem (wpływ drobnoziarnistego tlenku glinu, 
tlenku wapnia i tlenku cynku),  

- czasu prowadzenia procesu. 
Przeprowadzone badania można podsumować następująco (Cherbański i in., 2016): 
- w badanym zakresie temperatury proces pirolizy przebiega stosunkowo szybko, 
- w niskich temperaturach procesu (ok. 380-400 oC) obserwowane są niewielkie ilości gazów 

niekondensujących i znaczny udział karbonizatu w produktach pirolizy, a olej popirolityczny 
jest bogaty w limonen,  

- w wyższych temperaturach (powyżej 500 oC) następuje znaczący wzrost produkcji gazów 
niekondensujących, rośnie stężenie związków aromatycznych w oleju oraz następuje spadek 
udziału karbonizatu w produktach, a jego powierzchnia właściwa się zwiększa, 

- tlenki metali o charakterze zasadowym (CaO, Al2O3) sprzyjają konwersji karbonizatu i olejów 
w produkty gazowe, 

- dodatek CaO i Al2O3 nieznacznie wpływa na zawartość siarki w oleju popirolitycznym. 

 
MODELOWANIE PROCESU PIROLIZY  

Modelowanie procesu pirolizy na potrzeby realizowanego projektu prowadzono zarówno 
metodami konwencjonalnymi (Machniewski i in., 2016), jak i formułując modele CFD. 
Prezentowane w tej pracy obliczenia wykonano z udziałem modelu CFD sformułowanego dla 
cylindrycznej cząstki gumy o dwu różnych rozmiarach: I - średnica d = 1 cm, długość L = 2.5 
cm oraz II - średnica d = 1.6 cm, długość L = 1.6 cm. 
Przyjęto, że cząstki takie dobrze odwzorowują zachowania wsadu surowca dostarczanego do 
reaktora pirolitycznego, ponieważ wsad ten składa się ze zbioru cząstek o podobnych 
wymiarach. Znaczenie wzajemnego oddziaływania poszczególnych cząstek jest ograniczone, 
jeżeli zawartość reaktora w instalacji pilotażowej o działaniu ciągłym jest mieszana przy 
pomocy mieszadła śrubowego. Wtedy czas kontaktu ze ścianką reaktora oraz z sąsiadującymi 
(otaczającymi) cząstkami jest bardzo krótki i można z niewielkim błędem założyć, że 
praktycznie cały strumień ciepła przekazywanego do cząstki pochodzi z otaczającego tę cząstkę 
gazu.  
Przedstawione przykładowe wyniki uzyskano dla modelu kinetyki procesu opisanej wg 
zależności podanych przez (Mirandę i in., 2013). W podejściu prezentowanym przez tych 
autorów kinetyka procesu pirolizy opisywana jest przez szybkość powstawania 3 grup 
produktów: karbonizatu (S), gazów niekondensujących (G) oraz oleju popirolitycznego (L). 
Wielkości stałych kinetycznych, wyznaczonych z własnych badań wykonanych z udziałem 
termowagi, implementowano w opracowanym modelu CFD procesu.    
Wykorzystując ten model, wykonano symulacje numeryczne dla 3 różnych temperatur gazu 
nośnego dopływającego do rurowego reaktora i omywającego poddawaną pirolizie cząstkę, 
które wynosiły odpowiednio: 380, 430 i 460 oC. Uzyskane wyniki tych symulacji podają: 
- temperaturę cząstki i otaczającego gazu (T), 
- zawartość (uł. masowy) sadzy w poddawanej pirolizie cząstce (S), 
- stężenie (uł. masowy) gazu niekondensującego w otaczającym cząstkę gazie nośnym (G), 
- stężenie (uł. masowy) związków kondensującej w otaczającym cząstkę gazie nośnym (L), 
 
Na Rys. 3 przedstawiono przykładowe wyniki symulacji numerycznych uzyskane dla 
określonej chwili czasu trwania procesu pirolizy. Jako stan odniesienia podano rozkład 
temperatury wokół poddawanej pirolizie cząstki w chwili rozpoczęcia procesu.    
Przeprowadzone obliczenia umożliwiają określanie: - chwilowej szybkości procesu pirolizy, - 
chwilowego efektu cieplnego procesu oraz czasu zakończenia procesu – tj. czasu, po jakim w 
danych warunkach prowadzenia procesu ustają przemiany w badanej próbce.  
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Początek procesu pirolizy - czas t = 0 [s], temperatura dostarczanego gazu T = 380 [oC]  
 

a. temperatura cząstki i otaczającego ją gazu nośnego  
 

 
 
 
Czas procesu pirolizy t = 1200 [s], temperatura dostarczanego gazu T = 380 [oC] 
 

a. temperatura cząstki i otaczającego ją gazu nośnego  
 

 
 

b. zawartość (ułamek masowy) sadzy w poddawanej pirolizie cząstce  
 

 
 

c. zawartość (ułamek masowy) gazów niekondensujących 
 

 
 

d. zawartość (ułamek masowy) par związków kondensujących 
 

 
Rysunek 3. Przykładowe wyniki symulacji numerycznych uzyskane z udziałem modelu CFD opracowanego  

dla procesu pirolizy pojedynczej cylindrycznej cząstki gumy o rozmiarach: d = 1 cm, L = 2,5 cm 

 
PODSUMOWANIE  

W pracy przedstawiono podsumowanie badań procesu pirolizy odpadów gumowych. Badania 
doświadczalne i modelowe przeprowadzono dla skali laboratoryjnej procesu. Przedstawiono 
przyjętą metodykę prowadzenia badań oraz reprezentatywne wyniki tych badań. Stwierdzono, 
że tylko zintegrowane podejście do badań procesu pirolizy umożliwia zrozumienie tego 
procesu, ilościowe określenie wpływu poszczególnych zmiennych operacyjnych na przebieg 
procesu oraz na ilości i jakość poszczególnych produktów. W badaniach doświadczalnych 
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wykorzystywano najnowocześniejsze urządzenia pomiarowe takie jak: kalorymetr DSC,  waga 
termograwimetryczna z analizatorem FTIR, porozymetr 3Flex (ASAP) oraz zbudowane dla 
potrzeb realizacji projektu stanowisko pomiarowe do badań procesu pirolizy i uszlachetniania 
sadzy popirolitycznej.  
Uzyskane wyniki badań doświadczalnych oraz opracowane dla badanego procesu modele 
konwencjonalne i CFD umożliwiają wybór typu reaktora pirolitycznego dla procesu 
prowadzonego w skali pilotażowej, jego zaprojektowanie i optymalizację działania.   
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STRESZCZENIE 

W pracy przebadano proces adsorpcji i chromatografii białek modelowych: surowiczej albuminy 
wołowej (BSA) i wołowej immunoglobuliny G (IgG) na hydrofobowym złożu Butyl Sepharose 4FF 
oraz złożu multimodalnym Capto MMC. Oddziaływania tych białek z hydrofobową powierzchnią 
złoża chromatograficznego prowadzą do zmian konformacyjnych struktury białka. Wyznaczono 
izotermy adsorpcji białek w wodnym roztworze siarczanu amonu. Przebadano również wpływ 
przeładowania masowego kolumny oraz natężenia przepływu fazy ruchomej na proces 
chromatografii. Wykazano, że siła adsorpcji białka na złożu maleje wraz ze wzrostem jego stężenia 
w kolumnie oraz z natężeniem przepływu fazy ruchomej. Opracowano model dynamiki procesu 
chromatografii, który pozwolił na przewidywanie przebiegu procesu chromatografii białek 
zmieniających konformację struktury w kontakcie ze złożem hydrofobowym.  

 

Słowa kluczowe: chromatografia, białka, nieliniowa izoterma adsorpcji, model dynamiki procesu 

 
WPROWADZENIE 

Szerokie zastosowanie białek w medycynie zarówno w terapii jak i diagnostyce, w badaniach 
naukowych oraz w wielu gałęziach przemysłu spowodowało gwałtowny rozwój technik 
otrzymywania oraz metod oczyszczania białek. Operacje oczyszczania białek pozwalające na 
zachowanie ich aktywności biologicznej stanowią jeden z najtrudniejszych etapów 
pozyskiwania tych związków ze względu na złożoność ich budowy oraz środowiska 
biologicznego, w którym występują. Do najczęściej używanych metod oczyszczania białek 
należą techniki chromatograficzne bazujące na różnych typach oddziaływań grup funkcyjnych 
białek ze złożem chromatograficznym. Często stosowaną techniką jest chromatografia 
oddziaływań hydrofobowych (HIC), wykorzystująca oddziaływania pomiędzy hydrofobowymi 
ligandami złoża, a hydrofobowymi fragmentami białka. Obecnie szybko rozwijającą się 
techniką i często stosowaną jest chromatografia multimodalna (MMC). Metoda ta wykorzystuje 
złoża chromatograficzne, które zapewniają alternatywną i ulepszoną selektywność poprzez 
kombinację różnych typów oddziaływań z rozpuszczonym w eluencie białkiem.  
Oddziaływanie białka z powierzchnią złoża chromatograficznego może prowadzić do zmian 
konformacyjnych molekuły. Wówczas rozwinięta forma białka adsorbuje się silniej na złożu w 
porównaniu do formy natywnej, co powoduje, że część masy białka, która została 
wprowadzona do kolumny, nie zostaje odzyskana w strumieniu eluatu. Aby zdesorbować 
rozwiniętą formę białka należy przeprowadzić elucję w warunkach pozwalających na ponowne 
zwinięcie cząsteczki białka i odzyskanie jej struktury natywnej (Haimer i in., 2007, To i in., 
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2007, Ueberbacher i in., 2008). Projektowanie takiego procesu powinno opierać się na 
matematycznym modelowaniu jego dynamiki. Celem niniejszego projektu było opracowanie 
modelu dynamiki do optymalizacji warunków prowadzenia procesów HIC oraz MMC dla 
białek przy zmianie parametrów operacyjnych takich jak przeładowanie masowe kolumny i 
natężenie przepływu fazy ruchomej.  
 

ZASADY OGÓLNE 

W pracy przebadano proces adsorpcji modelowych białek, których struktura ulega zmianom 
konformacyjnym w kontakcie z hydrofobową matrycą chromatograficzną, tj. surowiczej 
albuminy wołowej (BSA) i wołowej immunoglobuliny G (IgG). Badania przeprowadzono na 
dwóch złożach chromatograficznych: Butyl Sepharose 4 Fast Flow, gdzie pomiędzy cząsteczką 
białka a matrycą występują oddziaływania hydrofobowe oraz na multimodalnym złożu Capto 
MMC, gdzie występują równolegle odziaływania jonowe i hydrofobowe.  Określono wpływ 
stężenia białka w próbce oraz objętości dozowanej próbki na adsorpcję i proces elucji 
chromatograficznej białek. Na rysunku 1 zilustrowano przebieg elucji chromatograficznej BSA 
wykonanej w 0,85M siarczanie amonu (SA) o pH 7 na złożu HIC - Butyl Sepharose 4FF oraz 
wykonanej w 1,2M SA o pH 8 na złożu Capto MMC dla trzech różnych wartości stężenia białka 
w próbce wprowadzanej do kolumny.    
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Rysunek 46. Profile stężenia BSA: A) w 0,85M siarczanie amonu (SA), kolumna wypełniona złożem HIC - Butyl 
Sepharose 4FF: dk = 0,66cm, Lk = 4cm, B) w 1,2M SA, kolumna wypełniona złożem Capto MMC: dk = 0,44cm, 
Lk = 12cm. Natężenie przepływu fazy ruchomej Q =1mL/min, objętość dozowanej próbki VF = 100μL 
Zmiana konformacji struktury białka na adsorbencie jest zjawiskiem korzystnym ponieważ 
pozwala na silniejszą adsorpcję białka na złożu i zwiększenie pojemności chłonnej kolumny. 
Ponieważ zmiana konformacji jest procesem odwracalnym białko odzyskuje strukturę natywną 
podczas desorpcji ze złoża. Badania wykazały, że wraz ze wzrostem przeładowania masowego 
kolumny procent wymycia formy natywnej masy białek z kolumny rośnie (tabela 1A). 
Natomiast w zakresie niskiego przeładowania, w fazie zaadsorbowanej dominuje forma 
rozwinięta białka, która silniej adsorbuje się na złożu, co powoduje, że stopień jej wymycia z 
kolumny jest niski, co oznacza wyższą pojemność chłonną.  
Wyznaczono również procent wymycia masy BSA z kolumny wypełnionej złożem Capto 
MMC. Elucję białka przeprowadzono w 50mM buforze fosforanowym (PBS) o pH 7, gdzie 
przeważały oddziaływania jonowe pomiędzy cząsteczką BSA a złożem multimodalnym, oraz 
w siarczanie amonu o pH 8, gdzie przeważały oddziaływania hydrofobowe. W tabeli 1B 
zamieszczono otrzymane wyniki. 
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Tabela 33. Procent wymycia masy białek z kolumny w zależności od stężenia początkowego białka w próbce CF  

i objętości wprowadzanej próbki VF 
 

 % wymycia masy białek z kolumny 
A) HIC - Butyl Sepharose 4FF 

CF 
[g/L] 

VF 
[mL] 

BSA 
0,85M SA; pH 7 

IgG 
0,85M SA; pH 7 

1 
1 
5 
5 
5 
5 

0,1 
2 

0,1 
0,5 
2 
5 

2 
56 
41 
60 

- 
87 

30 
- 

36 
- 

57 
- 

 B) BSA na Capto MMC 
CF 

[g/L] 
VF 

[mL] 
PBS pH 7 1,2M SA; pH 8 

1 
5 
5 

0,1 
0,1 
2 

42 
42 
67 

46 
61 

- 
 

W przypadku adsorpcji na złożu multimodalnym Capto MMC zaobserwowano efekt podobny 
do opisanego powyżej dla złoża HIC: ze wzrostem przeładowania masowego kolumny rośnie 
procent wymycia masy białek z kolumny. Efekt ten daje się szczególnie zauważyć, gdy elucję 
BSA przeprowadzono w siarczanie amonu, który wzmocnił oddziaływania hydrofobowe. 
Przeanalizowano również wpływ natężenia przepływu fazy ruchomej na proces wymywania 
białek z kolumny. W tabeli 2 przedstawiono otrzymane wyniki. 
 

Tabela 2. Procent wymycia masy białek z kolumny w zależności od natężenia przepływu fazy ruchomej Q 
 

 % wymycia masy białek z kolumny 
A) HIC - Butyl Sepharose 4FF 

Q 
[mL/min] 

mbiałka 
wlotowa 
[g] *104 

BSA 
0,85M SA; pH 7 

IgG 
0,85M SA; pH 7 

1 
0,3 

5  
5 

41 
10 

36 
22 

 B) BSA na Capto MMC 
Q 
[mL/min] 

mbiałka  
wlotowa 
[g] *104 

PBS pH 7 1,2MSA; pH 8 

1 
0,3 

2 
2 

43 
25 

36 
11 

 
Stwierdzono, że im niższe natężenie przepływu fazy ruchomej tym niższy procent wymycia 
natywnej formy białek. Za względu na wolną kinetykę procesu zmiany konformacji białka 
dłuższy czas przebywania białka w kolumnie powoduje silniejszą adsorpcję na złożu 
chromatograficznym. 
W celu określenia równowagi adsorpcyjnej układu w kolejnym etapie pracy wyznaczono 
izotermę adsorpcji BSA w 0,85M SA na złożu Butyl Sepharose 4FF. Na rysunku 2A 
przedstawiono zależność równowagowej masy białka zaadsorbowanego na złożu q* w funkcji 
stężenia białka w fazie ciekłej cp. 
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Rysunek 2. Doświadczalna izoterma adsorpcji na złożu HIC w układzie współrzędnych:  

A) q* = f(cp); B) (q*)-1 = f(cp)-1  
Zależność masy BSA zaadsorbowanej na złożu HIC od stężenia białka w płynie w stanie 
równowagi wykazała charakter nieliniowy. Wyznaczoną linię równowagi adsorpcyjnej nie 
można było opisać modelem izotermy Langmuira, ponieważ zależność  
1/q* = f(1/ cp) nie jest liniowa (rysunek 2B). Potwierdza to złożony charakter adsorpcji białka 
na złożu. Podobną zależność otrzymano na złożu MMC. 
W oparciu o wyniki eksperymentalnej elucji chromatograficznej białek i wyznaczoną 
równowagę adsorpcyjną opracowano model izotermy adsorpcji, który wprowadzono do 
kinetyczno-dyspersyjnego modelu dynamiki chromatografii: 

2
p p p

t t L 21 e
c c cqu ( ) D
t x t x

  
  

   
   

  (1) 

gdzie: cp jest stężeniem białka w fazie ruchomej; u jest prędkością liniową liczoną na pusty 
przekrój kolumny; t, x są: współrzędną czasu i współrzędną wzdłużną; DL jest współczynnikiem 
dyspersji; q* jest stężeniem białka w fazie zaadsorbowanej; t e są porowatością całkowitą 
kolumny oraz zewnętrzną złoża odpowiednio. 

Zaproponowano mechanizm rozwijania białka na złożu, który zobrazowano na rysunku 3 
(Muca i in., 2010).  
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Rysunek 3. Zaproponowany mechanizm rozwijania białka na złożu; B to białko w fazie ruchomej, Bn i Bu to 
zaadsorbowane białko w formie natywnej i rozwiniętej, Kr to stała równowagi adsorpcji, Ku to stała równowagi 
rozwijania, S to miejsce aktywne na złożu 

Kinetykę procesu zmiany konformacji białka na złożu, zgodną z proponowanym 
mechanizmem, można opisać równaniem kinetyki reakcji drugiego rzędu w postaci: 

 n
a p n u d n u n f u( )q k c q q q k q k q k q

t


     


                                     

     (2) 

gdzie: ka; kd to odpowiednio stałe szybkości adsorpcji i desorpcji; kf oraz ku to odpowiednio stałe 
szybkości kolejno zwijania i rozwijania; qn to stężenie białka na powierzchni adsorbentu w 
formie natywnej; q∞ to pojemność chłonna złoża; δ to współczynnik ekranowania miejsc 
aktywnych na złożu przez rozwiniętą formę białka; qu to stężenie białka rozwiniętego na 
powierzchni adsorbentu, które wyznacza się przy zastosowaniu dodatkowego równania 
opisującego odwracalną kinetykę zwijania: 

 u
u n u n f u( )q k q q q q k q

t


   


                                                                      (3) 

 Wtedy, człon kinetyczny 
t
q


  w równaniu (1) jest wyrażony jako: 

un qqq
t t t


 

  
                                                                                                         (4) 

Model dynamiki chromatografii zweryfikowano poprzez porównanie z doświadczalnymi 
profilami elucji białka. Na rysunku 4 przedstawiono piki eksperymentalne oraz symulacje 
wykonane za pomocą zaproponowanego modelu.  
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Rysunek 4. Profile stężenia BSA w 0,85M siarczanie amonu.  Kolumna wypełniona złożem HIC - Butyl Sepharose 
4FF: dk = 0.66cm, Lk = 4cm. Natężenie przepływu fazy ruchomej Q =1mL/min. Punkty – dane doświadczalne, 
linie symulacje z zastosowaniem modelu dynamiki kolumny chromatograficznej. 

 
PODSUMOWANIE 

W ramach projektu badawczego dotyczącego procesu chromatografii białek na złożach HIC 
oraz MMC opracowano model dynamiki procesu chromatografii uwzględniający zmianę 
konformacji białka w zakresie nieliniowej izotermy. 
Przedstawiony powyżej model dynamiki procesu chromatografii posłuży do optymalizacji 
przebiegu procesu adsorpcji białek z równoczesną zmianą konformacji struktury w różnych 
warunkach operacyjnych procesu chromatografii, w których zmienne to prędkość przepływu 
fazy ruchomej oraz przeładowanie masowe kolumny.  
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SUMMARY 

The results of the numerical computations concerning the momentum transfer processes in an air – 
biophase – liquid system agitated in a bioreactor equipped with baffles and Smith turbine (CD 6 
impeller) are presented in this paper. An effect of the sucrose concentration on the distributions of 
the velocity of the continuous phase, gas hold-up and dimensions of the gas bubbles in a system was 
analyzed.  The results of the simulations were worked out in the form of the contours of the analyzed 
magnitudes. The effect of the sucrose concentration on the averaged (on the basis of local values) 
values of the gas hold-up and gas bubbles dimension was evaluated. The results of the numerical 
computations of the gas hold-up were compared with own experimental data.   

 

Słowa kluczowe: numerical modelling, momentum transfer, gas – solid – liquid system, bioreactor  

 

INTRODUCTION 

When straight blades of the Rushton turbine are curved with radius R then such modified high 
speed impeller can rotate in the agitated vessel in this way that blades push forward on the fluid 
their concave or convex part. Turbine disc impeller with six concave blades is known in 
literature as Smith turbine (CD 6 impeller) and is recommended for gas dispersion in the liquid 
phase. Advantages of the CD 6 impeller are reduced cavities formed behind the blades 
compared to the Rushton turbine (Bakke, 2000).  
Literature survey on the different applications of the turbine impeller with curved blades shows 
that experimental studies concerning power consumption and mass and heat transfer were 
carried out mainly (Van’t Riet et al., 1976; Frijlink, 1987; Warmoeskerken and Smith, 1989; 
Zhengming et al., 1991; Rielly et al., 1992; Sensel et al., 1993; Smith and Katsanevakis, 1993; 
Karcz and Kamińska-Borak, 1997; Bielka et al., 2014). Karcz and Kamińska-Brzoska (Karcz 
and Kamińska-Brzoska, 1994a,b) studied experimentally the influence of the geometrical 
parameters of the turbine with concave and convex blades on the power consumption and heat 
transfer process in a liquid phase. Gas dispersion in a liquid phase in the agitated vessel 
equipped with turbine disc impeller with curved blades was experimentally analysed by Van’t 
Riet et al. (Van’t Riet et al., 1976), Warmoeskerken and Smith (Warmoeskerken and Smith, 
1989), Zhengming et al. (Zhengming et al., 1991), Rielly et al. (Rielly et al., 1992), Sensel et 
al. (Sensel et al., 1993), Smith and Katsanevakis (Smith and Katsanevakis, 1993), Musiał et al. 
(Musiał et al., 2015) and Cudak (Cudak 2011, 2014).  
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Junker et al. (Junker et al., 2000) experimentally examined dual impeller combinations of CD 
6 impellers in fermentation vessels. They stated that the use of dual CD 6 impellers and hybrids 
containing the CD 6 impeller affects the decrease of the power consumption and the increase 
of the mass transfer rate in the gas – liquid system compared to the results obtained for the 
system of dual Rushton turbines.  
Recently, method of multiphase computational fluid dynamics coupled with the population 
balance method (CFD-PBM) has been successfully used to investigate hydrodynamics and 
mass transfer in gas-liquid agitated vessels (Gimbun et al., 2009; Ranganathan and Sivaraman, 
2011; Musiał et al.). Gimbun et al. (Gimbun et al., 2009) used these methods to analyse scale-
up problems for the mechanically agitated gas-liquid systems in the vessel equipped with 
Rushton turbine or CD 6 impeller. They conducted multiphase simulations using Eulerian-
Eulerian two-fluid model. Authors obtained the local bubble size distribution by solving the 
PBM using the quadrature methods of moments (QMOM). Devi and Kumar (Devi and Kumar, 
2011, 2013) used CFD method to analyse flow patterns in the agitated vessel equipped with 
single or double CD 6 impellers. In the case of the single CD 6 impeller, multiple reference 
frames (MRF) impeller model and realizable k- turbulence model were used (Devi and Kumar, 
2011). For this case, CFD simulations predicted more turbulent kinetic energy dissipation near 
the vicinity of CD 6 impeller than the Rushton turbine. Analysis of the numerical results 
obtained for the systems of dual Rushton and CD 6 impellers showed that formation of merging 
flow pattern is different in case of CD 6 impellers than the Rushton turbines (Devi and Kumar, 
2013).  
Results of the numerical simulation of the hydrodynamics in the agitated vessel with turbine 
disc impeller with concave or convex blades make possible to estimate local changes in the 
velocity of the fluid flow, therefore it is worth to carry out such computations in order to 
complete and extend the experimental results.  
The results of the numerical computations concerning the momentum transfer processes in an 
air – biophase – liquid system agitated in a bioreactor equipped with baffles and Smith turbine 
(CD 6 impeller) are presented in this paper. An effect of the sucrose concentration on the 
distributions of the velocity of the continuous phase, gas hold-up and dimensions of the gas 
bubbles in a system was analyzed.   
 
 

RANGE OF MEASUREMENTS 

Computations were carried out for the baffled vessel of inner diameter D = 0.288 m. Liquid 
height in a bioreactor was equal to H = D (Fig. 1a). Four flat baffles of width B = 0.1D were 
symmetrically arranged on the inner wall of the vessel. Six-bladed CD 6 impeller of diameter 
d = 0.33D was located on the height h = 0.33D from the flat bottom of the vessel. Blades of the 
impeller had the following dimensions: length a = 0.25d, width b = 0.2d and curvature radius 
R = 0.5b (Fig. 2). Air was introduced into the bioreactor through the gas sparger in the shape of 
the ring, located under the impeller in the distance e = 0.5h from the vessel bottom.  
Three phase gas – biophase – liquid system was tested. Aqueous solution of sucrose with 
concentration 2.5, 5 or 10 % mass was used as liquid phase. Aqueous suspension of yeasts with 
concentration 1 % was applied as biophase. Air flow rate was equal to Vg = 3.89 x 10-4 m3/s. 
The system containing aqueous solution of the sucrose and yeasts suspension showed the 
properties of the non-Newtonian fluid – shear thinning liquid. Computations were performed 
for the impeller speed equal to n = 12 1/s (within the turbulent range of the fluid flow). 
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a) b) 

  
Figure 1. Geometrical parameters of the agitated vessel 

a) b) 

 

 
 

 
 

Figure 2. Geometrical parameters of the CD 6 impeller 

 
Numerical simulations were carried out using ANSYS Workbench and CFX solver of version 
16.1 (ANSYS, 2013). Geometry of the system was generated using ANSYS Design Modeler. 
Numerical grids, created in ANSYS Mesh software, were made for two regions: the impeller-
swept region and a one for the rest of the bulk zone, in order to use the MRF (Multiple Reference 
Frames) method. For geometry of the baffled agitated vessel with turbine disc impeller with 
curved blades and the gas sparger, the final numerical unstructured meshes consisted of over 
920000 tetrahedral elements. Euler-Euler numerical approach was used for simulations. Shear 
Stress Transport model as turbulence model and interactions between phases (resistance forces, 
coalescence and breakage models, turbulent transport) were taken into account at the 
computations (Chung, 2002; Laudner and Spalding, 1974). In each simulation the boundary 
condition on the walls was set at “wall boundary condition”, while on the top of the vessel the 
boundary condition was set at outlet with degassing condition in case of gas – liquid system. 
On the shaft, the boundary condition was set at “rotating wall boundary condition” with speed 
equal to n = 12 1/s and with the direction consistent with the direction of impeller rotation. The 
MRF zone was set as the rotation region with the speed of 12 1/s. Computations were carried 
out until residuals reached value of 10-4. 
 

RESULTS AND DISCUSSION 

The results of the numerical simulations are visualized in the form of the contours maps. The 
distributions of the liquid velocity, gas hold-up, gas bubbles dimensions and kinetic energy of 
turbulence were shown at three radial inter-sections of the bioreactor (under and above of the 
impeller and at the impeller plane: h/H = 0.26; 0.33; 0.43) (Fig. 3a), as well as at two axial inter-
sections (at the baffles plane (0o) and the plane located symmetrically between baffles (45o)) 
(Fig. 3b). 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

946 
 

a) b) 

 

 

 

Figure 3. Inter-sections of the bioreactor: a) radial, b) axial 

Axial contours of liquid velocity in a bioreactor, obtained for different concentrations of the 
yeast suspension in a liquid phase and two axial inter-sections (at the baffles plane (0o) and the 
plane located symmetrically between baffles (45o)), are presented in Figs. 4 - 5. Comparison of 
the velocity contours in Figs. 4 -5 shows that the most intensive agitation has place in the 
impeller zone. More over liquid velocity behind the impeller blades decreases with the increase 
of the yeast suspension concentration in the bioreactor.   

a)                                             b)                                              c)           

 
Figure 4. Axial contours of the liquid velocity at baffles plane (0o): a) air – 1% yeast suspension – 2.5% aqueous 
solution of sucrose, b) air – 1% yeast suspension – 5% aqueous solution of sucrose, c) air – 1% yeast suspension 
– 10% aqueous solution of sucrose 
                    a)                                               b)                                             c)           

 
Figure 5. Axial contours of the liquid velocity at the plane located symmetrically between baffles (45o): a) air – 
1% yeast suspension – 2.5% aqueous solution of sucrose, b) air – 1% yeast suspension – 5% aqueous solution of 
sucrose, c) air – 1% yeast suspension – 10% aqueous solution of sucrose 
 
Axial contours of the gas hold-up , obtained for different yeast concentrations in a liquid phase 
and two axial inter-sections (at the baffles plane (0o) and the plane located symmetrically 
between baffles (45o)), are compared in Figs. 6 - 7. More asymmetry of the gas hold – up 
contours is observed for the axial plane located between baffles (Fig. 7). The highest values of 
the gas hold-up correspond to the regions located above the impeller. In the zone of the vessel 
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located directly below the impeller gas bubbles are weakly dispersed. However, the dispersion 
of the gas bubbles in a liquid improves when radial distance to the vessel wall in this zone 
decreases.  

a)                                              b)                                             c)           

 
Figure 6. Axial contours of the gas hold-up  at baffles plane (0o): a) air – 1% yeast suspension – 2.5% aqueous 
solution of sucrose, b) air – 1% yeast suspension – 5% aqueous solution of sucrose, c) air – 1% yeast suspension 
– 10% aqueous solution of sucrose 

a)                                              b)                                             c)           

 
Figure 7. Axial contours of the gas hold-up  at the plane located symmetrically between baffles (45o): a) air – 1% 
yeast suspension – 2.5% aqueous solution of sucrose, b) air – 1% yeast suspension – 5% aqueous solution of 
sucrose, c) air – 1% yeast suspension – 10% aqueous solution of sucrose 
 
                  a)                                                 b)                                             c)           

 
Figure 8. Axial contours of the dimension of gas bubbles at baffles plane (0o): a) air – 1% yeast suspension – 2.5% 
aqueous solution of sucrose, b) air – 1% yeast suspension – 5% aqueous solution of sucrose, c) air – 1% yeast 
suspension – 10% aqueous solution of sucrose 
 
Examples of the axial distributions of the gas bubbles dimension in a bioreactor equipped with 
Smith turbine (CD 6) are presented in Figs. 8 – 9. The smallest diameters of gas bubbles, equal 
to about of 1 mm, correspond to the impeller zone (z/H = 0,33). Gas bubbles diameter increases 
in the direction of the free surface of the liquid in a bioreactor. The most symmetrical 
distribution of the gas bubbles dimensions was obtained for the physical system in which 
sucrose concentration in a liquid was equal to 5 % mass (Fig.8b, 9b). 
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a)                                              b)                                             c)      

 
 

Figure 9. Axial contours of the dimension of gas bubbles at the plane located symmetrically between baffles (45o):  
a) air – 1% yeast suspension – 2.5% aqueous solution of sucrose, b) air – 1% yeast suspension – 5% aqueous 
solution of sucrose, c) air – 1% yeast suspension – 10% aqueous solution of sucrose 
 

                  a)                                      b)                                   c) 

 
 
Figure 10. Radial contours of turbulence kinetic energy k a) air – 1% yeast suspension – 2.5% aqueous solution of 
sucrose, b) air – 1% yeast suspension – 5% aqueous solution of sucrose, c) air – 1% yeast suspension – 10% 
aqueous solution of sucrose 
  
Contours of the turbulence kinetic energy k and dissipation of turbulence kinetic energy  for three levels 
of the dimensionless axial coordinate h/H equal to 0.26 (under impeller), 0.33 (level of the impeller disc) 
and 0.43 (above impeller) are shown in Figs. 10 -11. On the basis of the performed simulations, the 
insignificant effect of the sucrose concentration in a liquid phase was observed only on the values of the 
turbulence kinetic energy k and dissipation of turbulence kinetic energy . The highest values of both k 
and   corresponded to the level of the impeller height.  In all the analysed cases, an asymmetry in the 
distributions of the turbulence kinetic energy k is observed (Fig. 10). It is probably caused by 
disadvantageous hydrodynamic interaction between planar baffles and concave blades of the turbine 
impeller. The highest differences between values of the turbulence kinetic energy k exist in the region 
below the impeller in the bioreactor (h/H = 0.26, Fig. 10). Contours of the energy dissipation  obtained 
for both levels of the dimensionless axial coordinate h/H equal to 0.33 (level of the impeller disc) and 
0.43 (above impeller) are more symmetrical than the contours for level h/H = 0.26 (Fig. 11).  
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                     a)                                        b)                                   c)          

 
Figure 11. Radial contours of dissipation of turbulence kinetic energy: a) air – 1% yeast suspension – 2.5% aqueous 
solution of sucrose, b) air – 1% yeast suspension – 5% aqueous solution of sucrose, c) air – 1% yeast suspension 
– 10% aqueous solution of sucrose 

Local values of the analysed parameters were numerically integrated for each plane of the 
bioreactor. Averaged values of the liquid velocity w, dimension of gas bubbles db, turbulence 
kinetic energy k and dissipation of turbulence kinetic energy  are compared in Table 1 for 
different physical systems agitated. Comparison between averaged values of the gas hold-up , 
determined numerically and our experimental values (Musiał et al., 2015), is given in Table 2.  
Relative mean errors collected in Table 2 show sufficient agreement between both numerical 
and experimental values of the gas hold-up. 
Table 1. Comparison of the averaged values of the liquid velocity w, the dimension db of gas bubbles, the 
turbulence kinetic energy k and the dissipation of turbulence kinetic energy  for different physical systems agitated  

Table 2. Comparison of averaged values of the gas hold-up  

 
air – 1% yeast suspension – 
2.5% aqueous solution of 

sucrose 

air – 1% yeast suspension – 
5% aqueous solution of 

sucrose 

air – 1% yeast suspension – 
10% aqueous solution of 

sucrose 

w, m/s 0.629 0.625 0.624 

db, m 1.975∙10-3 1.946∙10-3 2.057∙10-3 

k, m2/s2 6.321∙10-2 6.301∙10-2  6.502∙10-2  

ε, m2/s2 88.18 88.08 93.14 

 num exp D, % 

air – 1% yeast suspension – 2.5% 
aqueous solution of sucrose 0.109 0.080 26,6 

air – 1% yeast suspension – 5% 
aqueous solution of sucrose 0.101 0.083 17,8 

air – 1% yeast suspension – 10% 
aqueous solution of sucrose 0.109 0.095 12,8 
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CONCLUSIONS 

The results of the numerical simulations of the hydrodynamics in the agitated vessel equipped 
with CD 6 impeller (Smith turbine) show that within the range of the performed computations 
for three phase gas – biophase – liquid system: 
1. Local values of the liquid velocity decrease with the increase of the biophase concentration 

in the fluid, 
2. Distributions of the gas hold – up and gas bubbles dimension slightly depend only on the 

concentration of sucrose in a liquid phase.  
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Convective drying is a process consisted in simultaneous heat and mass exchange together with moisture 
evaporation. Therefore, it is highly energy and often time consuming process. Typical method of drying 
acceleration is to increase drying medium temperature. But many materials, for instance biological ones, 
are very sensitive to high temperatures and long drying time. Hence, after drying with the common 
convective method they could sustain degradation of their appearance, taste and nutritional components. 
That’s why new hybrid methods of drying have been developed during last decades. One of the method 
is enhancement of drying by use of ultrasounds.  
Ultrasounds (ultrasonic waves) are mechanical waves propagating in fluids with frequencies ranged 
between 20 kHz and 1 GHz. Usually ultrasonic are divided to low- and high-intensity (low- and high-
power, low- and high-energy) ones. The division results from ultrasonic applications. The low-intensity 
applications use frequencies higher than 100 kHz at intensities below 10 kW/m2 while the high-intensity 
applications use frequencies between 18 and 100 kHz at intensities higher than 10 kW/m2. The 
ultrasonic waves generation, propagation, division and application will be shortly discussed during 
presentation. 
Ultrasonic enhancement of drying was studied experimentally. It was obtained, that the application of 
ultrasounds accelerate the drying process without causing a drastic increase in temperature (an increase 
in material temperature was the order of a few degrees Kelvin). Therefore, ultrasonic drying could 
especially be used for temperature-sensitive materials, such as food. This is confirmed in the literature. 
Only two articles are devoted to drying of non-food materials. The shortening of process influenced 
energy consumption. The total consumption of energy for the drying process with the application of 
ultrasound was of the same order or less comparing to convection drying.  
Really important is the influence of ultrasound application on quality of dried material. Generally, there 
are a lot of parameters describing food quality. The most important parameter for a consumer is the 
colour change. In some works no influence of ultrasounds application on dried material colour is 
reported. On the other hand we obtained significant decrease of the total colour change of dried potatoes, 
carrots, apples and green pepper.  Another relevant physical quality traits is food texture. The small 
decrease of hardness is reported in literature. In our laboratory the influence of ultrasounds on Young 
modulus, mechanical strength, brittleness and crispness of dried apples was studied. The compression 
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tests of dried apple chips were performed and the acoustic emission during tests was controlled. It was 
obtained that strength and Young modulus of dried materials rose due to ultrasound application. 
Ultrasound assisted dried chips were more brittle and less crispy than pure convective dried ones. Next 
physical parameter describing dried food is its rehydratation. It was obtained that both rehydration rate 
and ratio of dried potatoes and green pepper increased due to ultrasounds application. Really important 
physical parameter of dried food is its water activity. It highly influences biological degradation of dried 
material caused by the growth of microorganisms. It was found that ultrasound application did not 
influenced water activity of dried potatoes, carrot and apple.  
Basic chemical food parameter is the retention of food ingredients. Depending on the tested material a 
slight decrease in vitamin C retention, no changes, or even slight improvement of the retention due to 
ultrasounds applications were obtained. No correlation between ultrasounds application and another 
vitamins retention was found. It was obtained that ultrasounds application improve the retention of 
carotenoids in convectively dried material and it could improve this retention in microwave-
convectively dried carrot. Another analyzed chemical parameters were antioxidant activity and total 
polyphenols content. We obtained that antioxidant activity of carrot samples was improved due to 
ultrasounds application. But usually slight reduction of the antioxidant potential and the total 
polyphenols and flavonoids contents due to ultrasounds applications were obtained. 
In literature there are proposed a number of different mechanisms that could result in ultrasonic 
acceleration of the drying process. It is obvious that ultrasounds transmit their energy to the dried 
material causing heating (thermal) effect. This effect was observed in the case of freeze and low 
temperature drying. But usually the thermal effect was week. Modelling of apple samples drying showed 
that less than 1% of the ultrasounds energy was converted into heat.   
During the drying process, moisture is transported within the dried material to its surface (internal 
moisture flux) and then discharged to the environment through the boundary layer of the drying medium 
(external moisture flux). Both fluxes could be enhanced by ultrasounds. For the internal flux, many 
authors have shown an increase in the effective diffusion coefficient due to ultrasonic application. This 
means that the mass transfer inside the material is accelerated. There are two types of possibilities for 
this type of acceleration. The first type results from a change in the material’s properties. These changes 
may exist in the structure of the material (geometric changes) or in the physico-chemical properties 
(such as viscosity, surface tension, adhesion force). Some authors reported structural changes due to 
ultrasounds application. The second type of possibilities arises from the dynamic interaction of 
ultrasounds on the dried material. The simplest of the mentioned reasons is alternating the tension and 
compression of moisture (liquid) in the dried material (stiff solid) with a predominance of one of these 
interactions. This could cause the movement of moisture. The so-called “sponge effect” is quite similar. 
It consists in the solid phase vibration. These vibrations could force migration of moisture through 
natural capillaries or other channels created by the ultrasounds. It is also possible that the expansion 
(pulsation or even breaking) of vapor bubbles due to cavitation causes migration of the moisture content. 
Up to now there are no experimental confirmation of the influence of the dynamic interaction on drying 
rate. 
It is obvious that ultrasounds accelerate heat and moisture transfer between the material surface and the 
surrounding drying medium. An increase in the heat and mass transfer coefficients due to ultrasonic 
application was proven. Various mechanisms may cause such an effect. Pressure pulsations could 
increase the turbulence inside the boundary layer and reduce the layer thickness. Alternating 
compression and rarefaction could improve diffusion through the boundary layer. Fluctuations of 
pressure close to the material surface could promote circulation flows of vapor with the predominant 
direction outside the material. Breaking of vapor bubbles (cavitation) close to the liquid surface could 
cause a decrease in surface tension and promote moisture evaporation. 
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Positive outcome from these studies may contribute to essential changes in drying technology of 
biological materials through applying additionally the ultrasound enhancement, which may contribute 
to essential lowering of drying temperature, reduction of energy consumption, shortening of drying time 
and improvement of dried products quality through preservation of their valuable components (vitamins, 
minerals) and their appearance (color, shape).    
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ABSTRACT 

The main objective of this study was to determine the effective moisture diffusion coefficient of an 
autoclaved aerated concrete as a function of the moisture concentration. Four autoclave aerated 
concrete types, differing their densities were investigated. The drying curves, the drying rate curves 
of samples and the final moisture distribution averaged at slices level were determined 
experimentally. The obtained results were used in numerical procedure of the diffusion coefficient 
estimation. The dependence of the coefficient on the moisture concentration was approximated by 
polygonal chain. Entirely satisfactory correlation with experimental data were obtained  for an 
application of 8 segment polygonal chain. It was found that the coefficient is the decreasing function 
of the moisture concentration in the small moisture content range, it has some minimum then it 
increases together with the moisture concentration. It was also obtained that the greater density of 
the concrete the lower its effective diffusivity 

 

Key words: effective diffusion coefficient, autoclaved aerated concrete, inverse method, optimization  

 

INTRODUCTION 

The beginning of the development of autoclaved aerated concrete dates back to end of the 
XIXth century. Production of cellular concrete on an industrial scale started at the beginning of 
the 30s the XXth century. Nowadays autoclaved aerated concrete belongs to a group of the most 
common materials that are used in the construction industry for building walls. It has a dominant 
position among wall materials on the global market, e.g. in Poland it has been established for 
years on a high 40% level of use on the market. This position the autoclaved aerated concrete 
owes its very good properties. It is an excellent thermal insulator, a very effective sound 
insulator, is completely inorganic and not combustible, allows for the diffusion of water (this 
reduce the humidity within buildings), is free of toxic gases or other toxic substances, is light 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

956 
 

(saves cost & energy in transportation), is easy to form the exact sizes, does not degrade under 
normal climate changes, reduces environmental waste, and decreases greenhouse gas emissions 
comparing with traditional concrete. Nevertheless, most of these properties of the material 
deteriorate significantly with increase of moisture concentration inside it. To improve the 
concrete properties generally the material is dried. The process is usually modelled using the 
moisture diffusion equation (Fick type equation). In order to conduct the correct estimation of 
the moisture disposal process, it is essential to identify the model parameters. In the case of the 
diffusion equation the most important is the knowledge of effective diffusion coefficient Deff.  
Usually this coefficient is assumed to be constant (e.g. Adamski and Pakowski, 2013). One of 
the well-known methods of determining the constant diffusion coefficient value relies on the 
solution of the one dimensional diffusion equation using Fourier method. This solution has a 
form of infinite function series. Assuming long time of the process only the first term of the 
series is taken and this form of function is compared with the experimental data to get the 
effective diffusion coefficient (e.g. Choong and Skaar, 1972). Another method relies on taking 
a rectilinear section on graph containing data of mass change as a function of square root of 
time (e.g. Liu, 1989). The angle of inclination provides an information about the value of 
constant diffusion coefficient. 
Anyway in the wide range of moisture concentration c the diffusion coefficient Deff is a function 
of moisture concentration (e.g. Ketelaars, 1992, Ketelaars et al., 1995, Garbalińska et al, 2010, 
2013). Many papers presenting method of effective moisture diffusion coefficient evaluation as 
a function of the concentration of moisture relies on assuming a known form of function type 
of the coefficient (for example: exponential, polynomial, and other, as well as their 
combinations) (e.g. Olek and Weres, 2007, Musielak and Kieca, 2009, Van der Zanden and de 
Wit, 2012). This kind of methods is very useful and allows for better compatibility of the 
experimental and computer simulation data. However, the significant disadvantage of these 
methods is the character of the assumed function (monotonic character, tending to zero, non-
stability in the case of higher degree of polynomials, etc.). This type of approach is failing if 
the dependence of the diffusion coefficient on moisture content is complicated. Therefore the 
new method described in (Stasiak et al, 2015) is used in the present work to get the relation of 
the effective moisture diffusivity on moisture concentration. 
 

MATERIALS AND EXPERIMENTS  

Tests were conducted on autoclaved aerated concrete samples of densities 400, 500, 600 and 
700 kg/m3. At the start 32 concrete blocks of dimensions 12x12x24 cm were made (8 blocks of 
any concrete). During the first phase of experiment these uninsulated blocks were initially 
moistened with water in a process of capillary suction. After one month the blocks were fully 
submerged in water where they remained until reaching the state of complete saturation. The 
saturated blocks were cut to form 10x10x24 cm pieces, then the pieces were cut in half. In this 
way sixty four samples of dimensions about 10x10x12 cm were prepared (strictly speaking 
average sample dimensions were 99.56x99.37x118.73 mm with standard deviations 0.76, 0.86 
and 0.97 mm, respectable).  Each sample was insulated against moisture desorption from five 
sides to ensure that only one side of 10x10cm was exposed to drying (one-dimensional drying) 
(see Fig. 1).  
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Figure 1. Set of samples (density 400) – view of samples isolation 

Once the prepared samples were placed in a laboratory air-dry conditions (T  20C, RH  
30%). The measures of masses of dried samples were systematically taken. In the Fig. 2 there 
are shown exemplary drying curves received during the experiment. The all measured masses 
included dry mass, mass of moisture and mass of isolation. Because of the last component the 
initial masses of samples were different each others. 

 

Figure 2. Exemplary drying curves (density 400)  
After 30 days 4 samples were selected and then cut lengthwise to form 10 slices of similar 
width. The obtained slices and exemplary geometry of the cutting block into slices are shown 
in Fig. 3. After cutting, all slices were placed in a laboratory drier at a temperature of 105C 
and then they were dried until reaching a state of constant mass. Subsequently, volumetric water 
content was calculated for every individual slice. Another 4 samples were selected after 60 
days, and similarly to the first lot they were cut to form 10 identical slices and dried to a constant 
mass. After 90 days another 4 samples were cut into slices. Analogous activity was repeated 
after 120 and 180 days of drying process. These times two samples were selected and cut into 
slices. 
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a)   b)  

 

Figure 3. a) Exemplary slices (density 700), b) exemplary geometry of the cutting block into slices (density 400)  
 
 
As a results of experiments both the drying curves (Fig. 2) and the final distributions of moisture 
concentration were determined. The final moisture concentration in slices cut of exemplary 
samples for all drying times are shown in Fig. 4. 

 

Figure 4. The final moisture concentration in slices cut of exemplary samples for all drying times (density 400)  
As shown in Fig. 4 the moisture distributions obtained after long drying times (90, 120 and 150 
days) are almost uniform (concrete density 400). Therefore these results could not be used to 
determine the moisture diffusion coefficient. Finally results obtained for samples dried for 30 
days and for 60 days were selected to further calculations. Similarly in the case of the other 
concretes only some series of test were used for further calculations. 

 

NUMERICAL METHOD OF DIFFUSION COEFFICIENT 
DETERMINATION  

According to (Stasiak et al, 2015) it is assumed that the diffusion coefficient is a combination 
of linear functions (polygonal chain) of the moisture concentration in the form 

𝐷 −𝐷𝑖 =
𝐷𝑖+1−𝐷𝑖

𝑐𝑖+1−𝑐𝑖
(𝑐 − 𝑐𝑖)   𝑓𝑜𝑟   𝑐𝜖[𝑐𝑖, 𝑐𝑖+1] (1) 

It gives possibility to determine a shape of diffusion coefficient by taking an appropriate number 
of linear segments of this kind of function. The greater number of functions in combination, the 
better approximation of the determined diffusion coefficient. We assume here the function 
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consisting of eight elements. The method is based on the numerical solution of non-linear one-
dimensional diffusion equation 

𝜕𝑐

𝜕𝑡
=

𝜕

𝜕𝑧
(𝐷𝑒𝑓𝑓(𝑐)

𝜕𝑐

𝜕𝑧
) (2) 

Uniform initial condition and the second type boundary conditions: 
𝑐(𝑧, 𝑡)|𝑡=0 = 𝑐0(𝑧) (3) 
𝑗|𝑧=0 = 𝑗(𝑡) (4) 
𝑗|𝑧=𝐻 = 0 (5) 

were assumed, with c standing for the moisture concentration and j – the moisture flux density. 
The initial moisture concentration c0 and the mass flux at the dried boundary j(t) were 
determined based on experimental results. In the case of the mass flux its values in particular 
times were calculated and then the approximation of the flux was performed using the 
continuous function. Exemplary approximation of the moisture flux density is shown in Fig. 5. 

 

Figure 5. Exemplary approximation of moisture flux density  
The initial-boundary problems (2-5) were solved using the finite element method (space 
integration) and the finite differences method (time integration). Obtained numerical solutions 
of moisture concentration distribution c(z,t) are compared with an experimental moisture 
distribution cexp(z,t). Error function is defined in square norm by 

𝜎 (𝐷𝑒𝑓𝑓(𝑐)) = ∫ (𝑐(𝑧, 𝑡) − 𝑐𝑒𝑥𝑝(𝑧, 𝑡))
2
𝑑𝑧  

𝐻

0
 (6) 

The main idea of the proposed method is to determine the diffusion coefficient as a combination 
of linear functions (polygonal chain) of the moisture concentration in the form (1) by 
minimizing the error function (6). The optimization algorithm is based on modified Monte 
Carlo method. It relies on taking random node points of function Deff(c) with simultaneously 
narrowing down the searchable space of the points. 
 

RESULTS  

Figure 6 illustrates distribution of concentration in a sample block which was cut lengthwise 
into 10 slices after 1 month of drying. Figure 6a. shows average moisture concentrations of the 
slices. The bar chart includes values obtained experimentally and in the course of simulations 
assuming both constant value of the effective diffusion coefficient Deff (D1) and this coefficient 
being a polygonal chain function (consisting of 8 segments – D9) of moisture concentration. 
Figure 6b shows the moisture concentration distribution obtained by simulation and the 
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experimental values in slices. The results obtained using the polygonal chain functions show 
very good agreement with the experimental ones, much more better than the results obtained 
assuming constant value of the effective moisture diffusion coefficient.  

a)  b)  

Figure 6. Exemplary distribution of sample’s moisture concentration after 1 month of drying (density 400): 
a) averages values in slices, b) continuous values due to numerical simulations  

Additional confirmation of this fact is that the errors of the solutions received assuming constant 
coefficient are of the order of thousands. In contrast, in polygonal chain cases the error function 
are of the order of tens.  

 

Figure 7. The average effective moisture diffusion coefficients as polygonal chains  
The average effective moisture diffusion coefficients as polygonal chains are shown in Fig. 7 
for all analysed types of autoclave aerated concrete. The average values of the effective 
moisture diffusion coefficient in polygonal chain nodes are presented in Table 1. 

Table 1. The average values of the effective moisture diffusion coefficient in polygonal chain nodes   

concrete density 
[kg/m3] 

D = D(c) [1.0E-09 m2/s] 

c = 0.0 37.5 75.0 112.5 150.0 187.5 225.0 262.5 300.0 

400 2.733 2.745 1.582 1.267 1.938 2.177 2.410 2.553 2.558 

500 4.458 3.322 1.704 1.364 1.231 1.517 1.932 2.304 2.667 

600 2.645 2.605 1.388 1.152 1.155 1.434 1.997 2.203 2.354 

700 6.798 3.504 2.124 1.584 1.732 1.696 1.902 1.907 2.175 
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It should be mentioned that the final moisture concentration resulting from experiments was the 
range of 20 kg/m3. It means that the obtained values of the diffusion coefficient below the 
moisture concentration equal 20 kg/m3 should not be taken into account.  
It is found (see Fig. 7 and Table 1) that the effective diffusion coefficient Deff is the decreasing 
function of the moisture concentration in the small moisture content range, it has minimum (in 
the range of the moisture concentration c(100, 150) kg/m3, then it increases together with the 
moisture concentration. This character of the effective moisture diffusivity causes some kind 
of the moisture transfer blocking which is clearly visible in the moisture distribution presented 
in Figures 4, 6. This blocking could not be described both with the constant values of the 
effective moisture diffusivity and with the moisture diffusivity being an increasing function of 
moisture concentration. It is also obtained that the effective diffusion coefficient Deff is 
dependent on concrete density. The higher the density of the concrete, the lower value of the 
diffusion coefficient. It is due to the fact that the higher concrete density is associated with 
reduced porosity, resulting in an increase in the resistance of transport of moisture within the 
concrete.  

CONCLUSIONS 
The research proves that the effective diffusion coefficient Deff of  analysed autoclave aerated 
concrete is rather complicated function of moisture concentration (see Fig. 7 and Table 1). This 
function could be well approximated by polygonal chain function of moisture concentration. 
Entirely satisfactory correlation with experimental data was obtained for an application of a 
description represented by the 8 segment polygonal chain.  
 It is also obtained that the effective diffusion coefficient Deff is dependent on concrete density. 
It is decreasing function of concrete density.  
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STRESZCZENIE 

W pracy przeanalizowano wyniki pomiarów prędkości cieczy i pęcherzyków gazu w mieszalniku 
z samozasysającym mieszadłem tarczowym. Badania przeprowadzono z użyciem trasera 
z barwnikiem fluorescencyjnym w układzie pomiarowym z dwoma kamerami (jednoczesny pomiar 
prędkości faz) i jedną kamerą (sekwencyjny pomiar prędkości faz). Na podstawie analizy 
porównawczej uzyskanych danych pomiarowych stwierdzono, że gdy różnice w prędkościach faz 
są małe to jednoczesny pomiar prędkości daje dobre rezultaty. Jednak pomiar sekwencyjny daje 
większe możliwości w zakresie ustawień układu pomiarowego i jeżeli nie jest konieczna analiza 
prędkości chwilowych wydaje się on korzystniejszym rozwiązaniem. 

 
Słowa kluczowe: fluorescencja, mieszadło samozasysające, prędkości faz, PIV 

 
WPROWADZENIE 

Określenie prędkości w układzie dwufazowym ciecz-gaz jest ważnym problemem procesowym. Gdy 
fazą ciągłą jest ciecz to wówczas względna prędkość poruszania się pęcherzyków gazu w cieczy oraz 
szybkość dyssypacji energii (którą można obliczyć na podstawie fluktuacji prędkości) wpływają na 
wartość współczynnika wnikania masy i wielkość pęcherzyków (Zhou i Kresta, 1998, Millies i Mewes, 
1999, Bröder i Sommerfeld, 2002, Linek i in., 2004, Garcia-Ochoa i Gomez, 2004, Alves i in., 2004, 
Lau i in., 2014). Z kolei w przypadku, gdy fazą ciągłą jest gaz prędkości kropelek cieczy mogą mieć 
wpływ na proces nawilżania złoża (Heim i in., 2004, Heim i in., 2008). 
Jednak określenie prędkości obu faz napotykało dotychczas na trudności pomiarowe. W przypadku 
obecności bardzo małych pęcherzyków można podzielić populację pęcherzyków na dwie grupy i przy 
założeniu, że trajektorie małych pęcherzyków odwzorowują ruch cieczy określić prędkości faz (Gui i 
in., 1997, Kiger i Pan, 2000, Deen i in., 2002, Stelmach i Kuncewicz, 2011). Nowe możliwości pojawiły 
się po wprowadzeniu metod pomiarowych PIV (Particle Image Velocimetry) i PLIF (Planar Laser 
Induced Fluorescence). Wykorzystywany w pomiarach PLIF barwnik fluorescencyjny może być 
zawarty w cząstkach trasera (lub w kropelkach cieczy) i emitując promieniowanie wtórne pozwala 
uzyskać w układzie pomiarowym światło o dwóch długościach fali, tj. długości fali światła lasera i 
barwnika fluorescencyjnego. Promieniowanie to można rozdzielić filtrami optycznymi. Pozwala to 
oddzielnie analizować ruch obiektów odbijających promieniowanie laserowe i obiektów emitujących 
promieniowanie powstające podczas fluorescencji. Taki układ pomiarowy umożliwia jednoczesny 
pomiar prędkości faz, ale wymaga użycia dwóch zsynchronizowanych kamer (Bröder i Sommerfeld, 
2000, Honkanen i Saarenrinne, 2002, Kosiwczuk i in., 2005, Chung i in., 2009). Dalsza analiza 
problemu prowadzi do wniosku, że w tej metodzie problem może stwarzać odstęp czasu między 
impulsami lasera, dzięki którym na dwu klatkach rejestrowane są przesunięcia znaczników przepływu. 
W analizowanej metodzie takimi znacznikami są również pęcherzyki gazu i jeśli ich prędkości będą 
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znacznie mniejsze od prędkości fazy ciągłej, to zarejestrowane przesunięcia będą zbyt małe, aby na ich 
podstawie poprawnie określić prędkości pęcherzyków. 
Celem pracy jest porównanie prędkości cieczy i gazu uzyskanych opisaną metodą PIV podczas 
jednoczesnego i oddzielnego pomiaru prędkości faz. Uzyskane wyniki powinny wykazać jak 
jednakowy, dobrany dla jednej fazy, odstęp czasowy między impulsami lasera w trakcie pomiaru 
jednoczesnego wpływa na dokładność pomiaru prędkości drugiej fazy. 

 
DOŚWIADCZENIA 

Pomiary przeprowadzono w szklanym płaskodennym zbiorniku o średnicy T = 292 mm. Zbiornik był 
zaopatrzony w cztery standardowe przegrody (B = 0,1·T) i był wypełniony wodą (20°C) do wysokości 
H = 300 mm (H  T). Na wysokości h = 75 mm nad dnem umieszczone było samozasysające mieszadło 
tarczowe o średnicy D = 125 mm. Mieszadło obracało się z częstością obrotową N = 6 s-1 (360 min-1) 
dyspergując gaz. Wartość liczby Reynoldsa dla procesu mieszania wynosiła Re = 937500, a 
zmodyfikowanej liczby Froude’a Fr’ = N2·D2/[g·(H-h)]= 0,255. W tych warunkach zatrzymanie fazy 
gazowej wynosi  = 0,4% (Stelmach, 2000). Zbiornik cylindryczny umieszczony był w wypełnionym 
wodą zbiorniku prostopadłościennym. Taki układ zbiorników pozwala zmniejszyć zniekształcenia 
powodowane krzywizną ścianki zbiornika cylindrycznego (Stelmach, 2014). 
Pomiarów prędkości dokonano metodą PIV z użyciem układu pomiarowego firmy LaVision. Nóż 
świetlny o grubości około 1 mm przecinał mieszalnik w płaszczyźnie pionowej symetrycznie między 
przegrodami. Nóż świetlny był wytwarzany przez dwuimpulsowy laser Nd:YAG emitujący światło o 
długości fali  = 532 nm z największą częstotliwością 15 Hz. Do wody dodano cząstki trasera 
o rozmiarach od 1 m do 20 m zawierające barwnik fluorescencyjny Rodaminę B. Pod wpływem 
światła lasera barwnik ten emituje promieniowanie o długości fali  = 553 nm. 

Użyto dwóch ustawień układu pomiarowego: 
1. W trakcie jednoczesnego pomiaru prędkości cieczy i gazu zastosowano dwie kamery 

ImagerPro 4M (matryca 2048 px x 2048 px, 14 bitowa skala szarości), których osie optyczne 
rozchylone były o kąt około 16° (rys. 1a). Jedna z kamer zaopatrzona była w filtr 
dolnoprzepustowy odcinający promieniowanie o długości fali większej od  = 532 nm. Druga 
kamera wyposażona była w filtr górnoprzepustowy odcinający promieniowanie o długości fali 
krótszej od  = 540 nm. Do pierwszej kamery docierały promienie odbite od powierzchni 
międzyfazowej, natomiast do drugiej promienie powstające w wyniku fluorescencji. Odstęp 
czasu między impulsami lasera wynosił Dt = 207 s oraz Dt = 1500 s. W tym pomiarze 
uzyskiwano dwie pary zdjęć. Pole obserwacji obu kamer wynosiło 60 mm x 60 mm. 
Zniekształcenia perspektywiczne były korygowane programowo na podstawie danych 
uzyskanych podczas kalibracji układu pomiarowego. 

2. W trakcie oddzielnych (sekwencyjnych) pomiarów prędkości faz wykorzystywana była jedna 
kamera ImagerPro 4M, której oś optyczna była prostopadła do pola obserwacji (rys. 1b). 
Podczas pomiarów prędkości wody na obiektywie kamery znajdował się filtr 
dolnoprzepustowy i rejestrowane były przemieszczenia cząstek trasera. W tym przypadku 
odstęp czasu między impulsami lasera wynosił Dt = 207 s. W trakcie pomiarów 
przemieszczeń pęcherzyków powietrza kamera była zaopatrzona w filtr górnoprzepustowy a 
odstęp czasu między impulsami lasera wynosił Dt = 1500 s. Pole przedmiotowe miało 
rozmiary około 70 mm x 70 mm.  
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Rys. 1. Ustawienia kamer i noża świetlnego w trakcie pomiarów 

 
W każdym przypadku wykonywano serię 300 zdjęć (poczwórnych dla ustawienia (1) lub podwójnych 
dla ustawienia (2)), które obrabiano dwuprzebiegowo w firmowym programie DaVis 7.2. Pole, dla 
którego określano wektory prędkości (ang. interrogation area) miało rozmiar końcowy 64 px x 64 px. 
Stosunkowo dużą wielkość tego pola przyjęto ze względu na rozmiary pęcherzyków gazu. W wyniku 
obliczeń uzyskiwano pole wektorów uśrednionych prędkości osiowych i promieniowych. Na podstawie 
wartości prędkości składowych obliczano prędkość wypadkową oraz kąt między wektorem tej prędkości 
a poziomem. 

 
OMÓWIENIE WYNIKÓW 

Prędkości wody 

W trakcie wcześniejszych prac (Stelmach, 2014) określono rozkład bezwymiarowych prędkości 
promieniowych i osiowych na wysokości mieszadła w układzie jednofazowym, gdy mieszadło nie 
dyspergowało gazu. Jako prędkość odniesienia przyjęto prędkość obwodową końca łopatki mieszadła. 
Uzyskane wyniki przedstawiono na rysunku 2. Na podstawie tych pomiarów określono wymagany 
odstęp czasu między impulsami lasera. 

 
Rys. 2. Bezwymiarowe średnie prędkości wody w układzie jednofazowym dla N = 6 s-1 

 
Ponieważ dla parametrów procesowych zatrzymanie fazy gazowej, a więc i liczebność pęcherzyków, 
jest niewielkie to wyniki dla układu jednofazowego można traktować jako dane porównawcze 
(odniesienia) dla fazy ciekłej. Na rysunku 3 przedstawiono mapy prędkości wody uzyskane w trakcie 
pomiaru jednoczesnego (a) i oddzielnego (b). Ze względu na zmiany w ustawieniach sprzętowych jakie 
były dokonywane pola widzenia w obu przypadkach nieco się różnią. 
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Rys. 3. Bezwymiarowe średnie prędkości wody w jednoczesnym pomiarze prędkości faz (a) i pomiarze 

oddzielnym (b) dla Dt = 207 s 
 

Z analizy rysunku 3 wynika, że dla użytych parametrów uzyskano podobne rozkłady prędkości wody. 
Przyczyną gorszego uporządkowania wektorów na rys. 3b, może być: 

 różna częstotliwość błysków lasera powodująca to, że na zdjęciach zmienia się ustawienie 
łopatki względem przegród, co jak stwierdzono w trakcie poprzednich badań (Heim i 
Stelmach, 2011) ma wpływ na uzyskiwane pole prędkości średnich, 

 starzenie się barwnika fluorescencyjnego i zachodzące wówczas zmiany w emisyjności 
światła (cząstki trasera pozostawały w cieczy przez kilka dni w czasie których prowadzono 
badania). 

Z kolej porównanie rysunków 2 i 3 prowadzi do wniosku, że wypływające z otworów wylotowych 
mieszadła pęcherzyki gazu zmieniają przepływ cieczy w niewielkiej odległości od końców łopatek 
mieszadła. W układzie jednofazowym w niewielkiej odległości od końca łopatki prędkości cieczy 
osiągają największe wartości. W układzie dwufazowym w tych miejscach obserwuje się małe wartości 
prędkości cieczy, gdyż występuje tu największa koncentracja pęcherzyków gazu. Natomiast poza 
obszarem mieszadła cyrkulacja cieczy w układzie jedno- i dwufazowym jest niemal identyczna. 
Ponieważ w przestrzeni w pobliżu końców łopatek mieszadła samozasysającego stwierdzono 
największe wartości współczynnika wnikania masy to jest ona bardzo ważna i problem wymaga 
dalszych wnikliwych badań przy różnych położeniach łopatki względem przegród. 
Przy niewielkim zatrzymaniu fazy gazowej w jednoczesnym (z pomiarem prędkości gazu) i oddzielnym 
pomiarze prędkości cieczy otrzymano niemal identyczne wyniki pól prędkości cieczy. 
Podczas jednoczesnego pomiaru prędkości cieczy i pęcherzyków gazu odstęp czasu między impulsami 
lasera jest stały. Jeżeli występują znaczne różnice w prędkościach faz to interwał wyznaczony dla jednej 
fazy może być niewłaściwy dla drugiej fazy i w konsekwencji może to prowadzić do błędów 
pomiarowych. Ponieważ pęcherzyki gazu powinny poruszać się wolniej niż ciecz przeprowadzono 
pomiary przy odstępie czasowym miedzy impulsami lasera wynoszącym D = 1500 s. Otrzymane 
wyniki dla tego przypadku przedstawia rysunek 4. 
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Rys. 4. Bezwymiarowe prędkości wody w jednoczesnym pomiarze prędkości faz dla D = 1500 s 

 
Dłuższy odstęp czasu między impulsami lasera nie wpłynął znacząco na obraz cyrkulacji i prędkości 
cieczy. Jedynie pod mieszadłem występuje na rys. 4 strefa cyrkulacji w kierunku osi zbiornika. 
Ponieważ takiej strefy nie zaobserwowano w układzie dwufazowym wyniki osiągnięte dla D = 1560 s 
wydają się w tym przypadku mniej wiarygodne. Stanowi to jednocześnie potwierdzenie konieczności 
właściwego doboru czasu między impulsami lasera. 
Interwał czasu między impulsami lasera ma wpływ na otrzymywane rezultaty. 

 
Prędkości powietrza 

Jak wspomniano wcześniej odstęp czasu między impulsami lasera jest związany z przesunięciami 
obrazów znaczników na obu rejestrowanych klatkach. W przypadku fazy gazowej dodatkowym 
czynnikiem wpływającym na rezultaty końcowe jest możliwość niecałkowitego oświetlenia pęcherzyka 
przez nóż świetlny (Honkanen i Sarenrinne, 2002). Problem ten ilustruje rysunek 5.  

 

 
Rys. 5. Oświetlenie pęcherzyków gazu przez nóż świetlny 

 
W układzie dwufazowym następuje również rozpraszanie światła odbitego od powierzchni 

pęcherzyków. Rozproszone światło oświetla dodatkowo pęcherzyki znajdujące się przed i za 
płaszczyzną noża świetlnego. Dlatego przeprowadzano binaryzację zdjęć, aby wyeliminować wpływ tła 
na pomiar. Kamery ImagerPro 4M różnicują 16384 stopnie jasności. Na podstawie analizy zdjęć 
przyjęto do binaryzacji poziom jasności równy 5000. Powoduje to zmniejszenie liczebności 
analizowanych obiektów i może okazać się, że prędkości średnie wyznaczone na podstawie 300 
podwójnych zdjęć będą wykazywały pewną chaotyczność wektorów prędkości, szczególnie w 
obszarach o niewielkiej koncentracji pęcherzyków. Omówioną sytuację ilustruje rysunek 6.  

30 40 50 60 70 80 90

40

50

60

70

80

90

100

110

R [mm]

H
 [m

m
]

0,000
0,005
0,010
0,015
0,020
0,025
0,030
0,035
0,040
0,045
0,050
0,055
0,060
0,065
0,070
0,075
0,080
0,085
0,090
0,095
0,100
0,105
0,110
0,115
0,120
0,125
0,130
0,135
0,140
0,145
0,150

U
* L [-

]

6 s-1

Pęcherzyki o rozmiarze mniejszym
od grubości noża świetlnego zlokalizowane
między jego płaszczyznami. Odbicie promieni
tworzy jasny półksiężycowy kształt z prawej strony
a ugięcie daje mniejszy rozbłysk z lewej

Pęcherzyki za nożem świetlnym,
których obrazy mogą być widoczne

Pęcherzyki przecinane tylną płaszczyzną
noża świetlnego tworzą małe rozmyte obrazy

Przecięcie pęcherzyka przednią płaszczyzną
noża świetlnego powoduje zmniejszenie
rozmiaru pęcherzyka

Pęcherzyki przed  nożem świetlnym
zmniejszają widoczność i wprowadzają
zniekształcenia do obrazów pęcherzyków

nóż świetlny

Kierunek “patrzenia” kamery



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

968 
 

Rzeczywiście dla zdjęć poddanych uprzedniej binaryzacji pod mieszadłem wektory prędkości średnich 
wykazują duży rozrzut zwrotów. Jednocześnie jednak porównanie rys. 6a i 6b prowadzi do wniosku, że 
dla przyjętego poziomu binaryzacji różnice prędkości są bardzo małe. Sugeruje to, że wpływ obrazów 
pęcherzyków znajdujących się poza płaszczyznami noża świetlnego jest bardzo mały. 
 

  
Rys. 6. Porównanie map prędkości pęcherzyków uzyskanych na podstawie zdjęć pierwotnych (a)  

i zbinaryzowanych (b) 
 

Przedstawione na rysunku 6 mapy prędkości pęcherzyków otrzymano dla odstępu czasowego miedzy 
impulsami wynoszącego D = 1500 s podczas jednoczesnego pomiaru prędkości faz. Z kolei na 
rysunku 7 przedstawiono mapę prędkości pęcherzyków dla odstępu czasowego między impulsami 
wynoszącego D = 207 s. 
 

 
Rys. 7. Prędkości pęcherzyków gazu uzyskane ze zdęć zbinaryzowanych (D = 207 s.) 

 
Ze względu na przesunięcie pól przedmiotowych (pól widzenia kamer) na rysunkach 6 i 7 można mówić 
jedynie o bardzo podobnym charakterze przepływu pęcherzyków gazu. Jednak dokładniejsze 
porównanie prędkości wody i pęcherzyków gazu pozwala stwierdzić, że dla interwału D = 207 s 
prędkości pęcherzyków w strumieniu płynącym od mieszadła w kierunku ścianki są nieco większe od 
prędkości wody wyznaczonych w tym samym pomiarze (rys. 8).  
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Rys. 8. Porównanie prędkości faz dla D = 207 s w pomiarze jednoczesnym 

 
W przypadku różnych interwałów czasowych przy pomiarze sekwencyjnym prędkości pęcherzyków są 
mniejsze od prędkości wody i obserwuje się promieniowy przepływ od mieszadła do ścianki 
mieszalnika. Jednak w tym przypadku wydaje się, że interwał D = 1500 s przyjęty dla pomiaru 
prędkości pęcherzyków jest zbyt duży, gdyż prędkości pęcherzyków w strumieniu promieniowym 
płynącym od mieszadła do ścianki mieszalnika są niewiele mniejsze od prędkości wody. 
Wyznaczenie właściwego interwału miedzy impulsami lasera dla pomiaru prędkości pęcherzyków gazu 
ma zatem kluczowe znaczenie dla poprawności otrzymywanych wyników. Ważność tego zagadnienia 
sprowadza się do tego, iż względne prędkości faz są związane z szybkością wymiany masy. Oczywiście 
do otrzymania poprawnych zależności niezbędne są jeszcze analogiczne pomiary dla składowej 
obwodowej prędkości, gdyż badany typ mieszadła wytwarza silną cyrkulację obwodową. 

 
WNIOSKI 

 Użycie w systemie PIV dwóch kamer oraz znacznika z barwnikiem fluorescencyjnym umożliwia 
jednoczesny pomiar prędkości cieczy i pęcherzyków gazu w niej dyspergowanego. Jeżeli jednak 
prędkości faz wykazują znaczące różnice pomiar taki może być obarczony trudnym do 
oszacowania błędem. Błąd ten jest spowodowany różnymi przesunięciami obrazów cząstek trasera 
i pęcherzyków w czasie jaki upływa między impulsami lasera. Sporym problemem w tym 
przypadku jest takie ustawienie kamer, aby obejmowały ten sam obszar zbiornika. 

 W układzie z dwoma kamerami do jednoczesnego pomiaru prędkości faz bardzo trudno jest 
uzyskać to samo pole przedmiotowe w obu kamerach. W przypadku znacznej niezgodności tych 
pól konieczne staje się używanie interpolacji do wyznaczania prędkości jednej z faz w punkcie 
pomiarowym (w środku obszaru, dla którego wyznacza się wektor prędkości). 

 Ze względu na różnice prędkości fazy ciekłej i gazowej w przypadku wyznaczania prędkości 
średnich faz właściwszy jest oddzielny pomiar prędkości prowadzony z użyciem jednej kamery. 
Umożliwia on zastosowanie różnych interwałów między impulsami lasera, których długość 
dostosowana jest do prędkości danej fazy. Ponadto dla obu faz kamera obejmuje ten sam wycinek 
przestrzeni i przy zachowaniu prostopadłości osi optycznej kamery do powierzchni noża 
świetlnego korekta zniekształceń obrazu ogranicza się jedynie do zniekształcenia powodowanego 
krzywizną ścianki zbiornika. Dla obu faz można wykonać różną liczbę klatek potrzebną do 
uśredniania prędkości. Dla pomiarów prędkości pęcherzyków na podstawie zdjęć binaryzowanych 
przyjęta liczebność próby okazała się zbyt mała. 

 Jednoczesna rejestracja obrazów dla fazy ciekłej i gazowej może mieć duże znaczenie przy badaniu 
opływu dużych pęcherzy przez ciecz. 
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 Uzyskane wyniki sugerują, że nie ma potrzeby binaryzacji obrazów pęcherzyków. Jednak badania 
przeprowadzono dla niewielkiego zatrzymania fazy gazowej. Przy większej liczebności 
pęcherzyków wpływ pęcherzyków oświetlonych światłem rozproszonym od powierzchni 
międzyfazowej może silniej oddziaływać na uzyskiwane wyniki. Dlatego właściwym wydaje się 
przeprowadzenie binaryzacji obrazów dla ustalonego progu jasności.  
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ABSTRACT 

The work presents innovative, cyclic combined, vacuum and temperature swing adsorption process 
(VTSA) for removing of volatile organic compounds (VOCs) from waste air streams in adsorption 
column with a fixed bed of activated carbon Sorbonorit 4. The full adsorption cycle in the column 
consists of the following four steps: adsorption of the VOCs at atmospheric pressure, indirect loaded 
adsorbent bed heating, desorption under vacuum at heating by means of silicone oil circulating in 
column jacket, and cooling. The measurements results concern adsorption equilibrium and column 
adsorption dynamics for the system: 2-propanol-Sorbonorit 4 activated carbon. Additionally a 
mathematical model of the non-equilibrium, non-isothermal and non-adiabatic VTSA process was 
developed. This model was solved using the numerical method of lines (NMOL). The exemplary 
comparison of measured and simulation results are presented for the examined system. The effects 
of desorption temperature, the purge inert gas stream density and the controlled process final 
pressure on VOC (2-propanol) desorption kinetics, are examined. The fairly good agreement of 
computed and experimental results is observed. 
 

Key words: VTSA process modeling, activated carbons, dynamics study 

 

INTRODUCTION 

Last decade of XX century and beginning of XXI century brought significant changes in 
approach to environmental protection and human health on global scale. Special attention is 
pay on quality of atmospheric air, which directly effects on both health and growth of human 
being and the state of environment surrounding. Important challenge on regional an 
international level is improving of air quality through development programs its protection, in 
places of allowable norms exceeding (Sokal, 2000). One of the commonly used methods of 
impurities removal and recovery from gas phase with low concentration (ppm) is use of the 
adsorption process. Often systems with fixed adsorbent bed are used, also adsorption 
installations with moving adsorbent bed or fluidized bed systems (Sarbak, 2000; Paderewski, 
1982; Paderewski, 1999). 
Among adsorption methods most frequently Temperature Swing Adsorption (TSA) or Pressure 
Swing Adsorption (PSA) processes are used. New process joining, in specific way, features of 
both TSA and PSA processes is Vacuum Thermal Swing Adsorption (VTSA) process (Borger, 
1997; Salden et al., 1998). In PSA process, desorption step runs at elevated pressure, whereas 
desorption step at atmospheric one. Differently in cyclic VTSA process composed of four 
following steps (Fig. 1): i) adsorption, running at atmospheric pressure and ambient 
temperature, ii) heating of adsorbent fixed bed contained in column, iii) desorption running at 
reduced pressure (vacuum), and iv) adsorbent bed cooling. Continuous VTSA process is carried 
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out in installation consisted of two columns in which mentioned cyclic steps run 
interchangeably. If in the first column adsorption process take place, so in second one 
desorption process is realized.  Energy necessary to component desorption from solid phase is 
delivered in desorption step using column shell heating or placing another heat sources in 
adsorbent bed (heating coil, electric heater etc.).  
 

 

Fig 2. Scheme of cyclic VTSA system 

 Most important step of VTSA adsorption installations operation is desorption one, which 
cost decide about its total efficiency, simultaneously about costs of waste streams purification.    
In adsorption column, as a adsorbent bed, most frequently activated carbon is used, but also 
other kinds of adsorbent are used, for example zeolite adsorbents.  
Convenient tool to proper adsorption installations design in technical scale is reliable, 
comprehensive, process mathematical model, valid in vide range of variability process 
parameters. Such a model should include into account all important process parameters. 
 Accurate mathematical description of cyclic adsorption processes on fixed adsorption bed, 
both TSA, PSA and VTSA requires use of numerical methods and is difficult to solve.  
Therefore very important problems are: prediction of adsorption equilibrium (adsorption 
capacity), adsorption kinetics (adsorption rate) and adequate defining of initial and boundary 
conditions. Adsorption capacity depends on adsorbents structure, type of adsorbed component 
and many other factors, what should be subject of preliminary investigations. Adsorption 
kinetics describes effect of adsorption structure and conditions of process runs. It should give 
then identification possibility of main resistances of diffusional mass transfer on phase 
interface: gaseous solution-solid phase of granular adsorbent and inside of adsorbent particle 
(Do, 1998).  
 

MATERIALS AND METHODS 
 
The investigations of cyclic VTSA process were performed for adsorption systems: 2-propanol 
- air – Sorbonorit 4 adsorbent bed. Basic physical properties of the adsorbent are listed in Table 
1. Experimental investigations of the cyclic VTSA process were carried out using apparatus 
shown in Fig. 2. The adsorption column (1) made of stainless steel with internal diameter 
Din=0.05 m was filled with 0.637 kg of Sorbonorit 4 activated carbon (adsorbent bed height  
L=0.8 m). The column was equipped with heating jacket (2) filled with circulating silicon oil 
having temperature controlled by thermostat (8). The column with jacket was thermally isolated 
with 0.04 m layer of insulator. Six thermocouples were placed inside the adsorption column: 
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five of them inside adsorbent bed (T1: z=0.15 m, T2: z=0.31 m, T3: z=0.47 m, T4: z=0.63 m, 
T5: z=0.79 from top bed surface), thermocouple T0 measured gas temperature at column inlet 
was placed at 0.01 m from top bed surface.  
 

Table 1. Physical properties of Sorbonorit 4 activated carbon  

Adsorbent Sorbonorit 4 
Surface area (BET), m2/g 1400 
Bulk density b , kg/m3 400 
Particle density p , kg/m3 680 

Bed porosity , m3/m3 0.540 
Particle porosity p ,  m3/m3 0.707 
Pore tortuosity p , - 1.4 
Equivalent particle diameter pd , m 0.0052 

 

 
Fig. 2. Experimental setup of fixed bed VTSA system: 1 - adsorption column, 2 - heating jacket, 3 

- insulation, 4 - mass flow controller, 5 - syringe pump, 6 - static mixer, 7 - heat exchanger, 8 - 
thermostat, 9 - manometer, 10 - condenser,  11 - measuring cylinder, 12 - vacuum pump, 13 - 

cryostat, 14 - vessel with nitrogen, 15 - rotameter, 16 - computer, 17 - reduction valve, C - 
concentration measurement, T - thermocouples, P - pressure measurement 

During adsorption step, VOC (2-propanol) dosed by syringe pump (5) was mixed with dry 
nitrogen stream in the static mixer (6) to required adsorbed component concentration. This 
gaseous VOC-nitrogen mixture was then heated in heat exchanger (7) and directed to adsorbent 
bed through inlet at top of the adsorption column. In experiments, concentration of VOC was 
measured at column inlet and outlet using chromatographic method. Before desorption step, 
adsorbent bed was heated to required temperature (Tini=100, 130 and 160°C) via of the heating 
jacket (2). During desorption, low amount of purge nitrogen occurred, in experiments, on three 
levels of mass stream density: 2 0.41NJ  , 2 2.48NJ  , and mol/m2s.  Controlled final pressure in 
adsorption column occurred, in experiments, on four levels: 60P , 100P , 140P and 180P
mm Hg. Purge nitrogen stream entered the column in the same direction as in adsorption step. 
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VOC (2-propanol) desorbed in the column was directed to the condenser (10) having 
temperature -25°C. Condensed component (2-propanol) was collected in the measuring 
cylinder (17). During experimental runs, the VOC concentration at column outlet and volume 
of condensed fraction were measured periodically. Acquisition of temperature measurement 
data was done using PC computer in DASYLab (DASYTEC) program. 
 

MATHEMATICAL MODEL OF VTSA PROCESS DESORPTION STEP 
 
The desorption step of the cyclic VTSA process is considered. The mathematical model of non-
isothermal, non-equilibrium and non-adiabatic VTSA process taking into account mass axial 
dispersion and heat conduction is derived with the following assumptions: 
(i) two gas-phase components, constituting an ideal gas mixture, are considered (organic 
  compound – 2-propanol (VOC), and nitrogen as a carrier and purge gas),  
(ii) one component is adsorbed with the appropriate equilibrium isotherm (multitemperature 
   Toth isotherm equation),  
(iii) a linear driving force (LDF) approximation represents deviation from equilibrium 
  between the fluid and solid phases,  
(iv)  heat and mass accumulation in gas and solid phase is taken into account, 
(iv)  fast thermal equilibrium is established between fluid and adsorbent particles s gT T T  ,  
(v)   heat transfer across the column wall is neglected,  
(vi) radial gradients of temperature and concentration are negligible (one-dimensional model),  
(vii) temperature dependence of physical properties is negligible.  
(ix)  heat transfer across the column wall is represented by an overall heat transfer model,  
(x) heat of adsorption does not depend on component temperature and concentration in solid 
   phase. 
(xi) flow velocity of heating fluid (silicone oil) in the column heating shell (desorption step) is 
   enough high to take assumption about stability of silicone oil temperature, shlT const .  

The model is constituted by the mass balance equation (Rudnicka, 2006, Nastaj, 2013): 
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In above equations c  is overall volumetric heat capacity of the adsorbent bed defined as 
follows (i=1 - nitrogen; i=2 - 2-propanol): 
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In modeling, momentum balance, because of significant pressure drop along adsorbent bed 
axial coordinate in the column, is taken into account. Pressure drop is calculated from Ergun’s 
equations (Ergun, 1952):  
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In above relations Dk  parameter defines adsorbent bed permeability, while Ek  is parameter 
describing inertial effect. These parameters depend only on medium property. In the case of 
porous, granular adsorbent bed, are defined as (Ergun, 1952, Sun et al., 1995).    
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To facilitate computation the explicit relations of mass flux density was carried out (Chahbani 
& Tondeur,2001).  
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LDF model proposed by Glueckauf & Coates., 1947; Glueckauf, 1955; Alpay & Scott, 1992) 
is rearranged to the following form:  
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Adsorption equilibrium is described by the multitemperature Toth isotherm rearranged to the 
following form: 
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Parameters of Eq. (8) for examined adsorption systems are listed in Table 2. 
Table 2. Parameters of multitemperature Toth isotherm and estimation of average relative error   

Parameter System: 2-Propanol-Sorbonorit 4 
  m, mol/kg 7.752 
  b0, Pan 1113.55  103  
 H ,D J/mol 61901.9 
   n, - 0.579 
Average relative error ,  %  12.15 

 

Initial and boundary conditions  
Table 3. Initial and boundary conditions of VTSA process mathematical model 

Process step Initial conditions  Boundary conditions 

Step III:  
Desorption 

       2 2 2 2,0 ,0 , ,des heat des
heat desini fin finq z q z q z t q z t    

     ,0 ,0 , des heat
heatini finT z T z T z t   

  02 20, 0y t y   

  00,T t T  const 

 2 0,NJ t   const 

The kinetic coefficient Kz2 in Eq. (7) was determined basing on LDF model (Glueckauf & 
Coates, 1947, Schork & Fair, 1988): 
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Mass transfer coefficient kf towards fluid film surrounding adsorbent particle can be 
calculated for small Reynolds number values (3<Re<2000) from the relation (Petrovic i 
Thodos, 1968; Poling i in., 2000): 

   
0,64 0,330,357 M

f
p

Dk Re Sc d
                                                  (10) 

Effective diffusion coefficient Deff in Eq. (9) is a combination of molecular, Knudsen and 
surface diffusivities (Schork & Fair, 1988, Yun et al., 1999): 
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Definitions of all diffusivities are described in detail elsewhere (Sladek et al., 1974, 
Rudnicka, 2007, Nastaj, 2013, Yun et al., 2000). 
Axial dispersion coefficient can be calculated from the relation (Gunn, 1987): 
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Model Eqs (1), (2), (7) were solved together with Eqs (3)-(6) and (8)-(13) by means of 
numerical method of lines (NMOL) (Rudnicka, 2007, Nastaj, 2013).  
 

RESULTS ND DISCUSSION 

 Simulations of the desorption step of VTSA process were performed for process parameters 
which correspond to experimental conditions: initial bed temperatures Tini=100, 130 and 160°C, 
purge nitrogen stream density JN2=1.24 mol/(m2s), condensation temperature Tcon=-25°C and 
final pressure in the adsorption column P=60 mmHg.  
 Exemplary simulation and experimental results are presented in Figs. 3 through 6.  
Fig. 3 presents comparison of the experimental and calculated concentration breakthrough 
curves of propan-2-ol from Sorbonorit 4 bed during desorption step of VTSA process.  
 In Fig. 4 the experimental and calculated column axial temperatures versus process time at 
various Sorbonorit 4 bed heights are presented. The temperatures concern various axial 
coordinates in Sorbonorit 4 adsorbent bed.   
Whereas, in Fig. 5 the experimental and calculated average propan-2-ol concentrations in solid 
phase of Sorbonorit 4 bed, versus process time are shown. It also concerns various initial 
temperatures of loaded Sorbonorit 4 adsorbent bed. 
 Calculated axial total pressure distribution for various process times during desorption step 
of VTSA process is shown in Fig. 6. 
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Fig. 3. Experimental and calculated concentration breakthrough curves of propan-2-ol from Sorbonorit 4 bed - 

desorption step of VTSA process 

 

 

Fig. 4. Experimental and calculated column axial temperatures versus process time at various Sorbonorit 4bed 
heights - desorption step of VTSA process 
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Fig. 5. Experimental and calculated average propan-2-ol concentrations in solid phase of Sorbonorit 4 bed versus 
process time - desorption step of VTSA process 

 

Fig. 6. Calculated axial total pressure distribution for various process times - desorption step of VTSA process  

Good agreement between experimental and calculated results shown in Figs 3 through 6 was 
obtained. It confirms the validity of all model assumptions and simplifications. It should be 
noted that the accuracy of VTSA process prediction strongly depends on used adsorption 
equilibrium model. In the work, the multitemperature Toth isotherm enabled accurate 
determination of 2-propanol equilibrium concentrations in solid phase at wide range of 
temperatures.  
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The average removal efficiency of 90% was obtained for both components: propan-2-ol and 
toluene for initial bed temperature Tini=140°C. The experiments confirmed that zeolites HiSiv 
1000 or HiSiv 3000 can be effectively used for VOCs removal and recovery in the cyclic TSA 
process in which air stream is used as purge gas during desorption step. 

 
CONCLUSIONS 

 
In the work adsorptive system was selected, which was used in the column investigations of the 
cyclic VTSA process. Main research were done for system 2-propanol - Sorbonorit 4 (12 cycles 
of VTSA process), whereas additional checking examinations were performed for toluene and 
carbon tetrachloride on activated carbon Sorbonorit 4 (1 VTSA cycle for each adsorbate).  

 Performed experimental investigations of desorption step, at various combinations of 
variable process parameters (initial adsorbent bed temperature Tini; purge inert gas density 
(nitrogen) Jnitr) and controlled final pressure in the adsorption column Pf) enabled evaluation its 
influence on both process kinetic and VOCs removal and recovery efficiencies in VTSA 
process.  

 The comprehensive mathematical model of nonequilibrium, nonisothermal and 
nonadiabatic desorption, in cyclic VTSA process, was developed. The pressure drop along 
adsorbent bed height, was expressed using Ergun’s relation. In differential mass and energy 
balances of gas phase, the axial dispersion and heat conductivity were taken into account, 
respectively.  
Based on carried out experimental examinations, process analysis, simulation of the developed 
mathematical model of the cyclic VTSA process and its experimental validation, the following 
conclusions one can draw: 
 
  presented cyclic VTSA process enables effective removal and recovery of the VOCs 
   from fixed bed of Sorbonorit 4 activated carbon,  
 Direct influence of particular process parameters exists in desorption step: initial 
   adsorbenbed temperature Tini, purge gas (nitrogen) flux density Jnitr and, to some extent, 
  regulated final pressure Pf  on proces kinetics and VOCs removal efficiency. Use higher 
   parameter values:  Tini, Jnitr and lower values of Pf the shorter process duration times are 
  obtained in desorption step, 
 Particular imortance advantages of cycli VTSA proces are: high values of desorbent 
  components concentrations in purge gas at adsorption column outlet, what make easy its 
  recovery, and high desorption step intensity, during first 500 to 1000 s, depending on 
   process parameters.  
 Additional important VTSA proces adevantage is decreasing of the external and internal 
   (porous adsorbent particle) mass transfer resistances in comparison with processes carried 
   out at atmospheric or elevated pressure, 
 Process inconvenience, in case of adsorbent bed diaphragmatic heating through column 
  wall, especially in industrial columns with large diameter, is long time of heating to 
  imposed temperature (low heating intensity in vacuum). It problem can be solved using 
   heating elements directly in adsorbent bed, 
 Presented mathematical model of the cyclic VTSA proces, both adsorption and desorption 
  steps, can be successfully used to simulation and design its most important stages for 
   removal and recovery of VOCs from polluted air streams. 
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SYMBOLS 

0b  -  constant of multitemperature Toth isotherm, Pa/n 

2ac  -   heat capacity of  2  component (2 propanol) in adsorbed phase, J/(mol K)  

ipgc  -  heat capacity of i component in gas phase (i=1- nitrogen; i=2 - 2-propanol), J/(mol K) 
c  -  overall volumetric heat capacity of the adsorbent bed, J/(m3 K)  

sc  - effective specific heat of solid, J/(kgK) 

pd  - equivalent particle diameter, m 
D  - diameter of adsorbent bed, m 

effD  - effective diffusivity, m2/s  

KD  - Knudsen diffusivity, m2/s  

MD  - molecular diffusivity, m2/s  

sD  - surface diffusivity, m2/s 
zLD    -   axial dispersion coefficient, m2/s 
HD  - isosteric heat of adsorption, J/mol 

2NJ  - molar mass flux density of purge nitrogen (in desorption step), (m2s) 

zJ  -   total molar mass flux density of gas phase (in adsorption and desorption steps), (m2s) 

Dk  - adsorbent bed permeability, m2 

Ek  - parameter describing inertial effect, m  
L  - adsorbent bed height, m 

fk  - film mass transfer coefficient, m/s 

deswk -  overall heat transfer coefficient from column shell to adsorbent bed, W/(m2K) 

2zK  - overall mass transfer coefficient, 1/s 
m  - constant of multitemperature Toth isotherm, mol/kg 
n  - constant of multitemperature Toth isotherm, – 
P  - total pressure; final pressure in adsorption column in desorption step, Pa  

2q  - component concentration in solid phase, mol/kg 

2
*q  - equilibrium component concentration in solid phase, mol/kg 

R  - universal gas constant, J/(molK) 
t  - time, s 
T  - temperature, oC 

iniT  - initial bed temperature in desorption step, oC 

shlT  - adsorbent column shell temperature (silicone oil), oC 

2y  - mole fraction of component vapor in the gas phase, mol2/mol 
z  - axial position coordinate, m 
 
Greek symbols 
 
  - bulk adsorbent bed porosity, m3/m3 
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p  - particle porosity, m3/m3 

z  - thermal conductivity of adsorbent bed (heat dispersion), W/(mK) 
  -   gas phase viscosity, Pas 

b  - adsorbent bed bulk density, kg/m3 

p  - particle density, kg/m3 

p  - pore tortuosity, – 
 
Dimensionless numbers  

p g

m

wd
Re




  -  Reynolds number 

m

g M

Sc
D



  -  Schmidt number 
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ABSTRACT 

The work presents study on equilibrium, and dynamics of the Fe(III) bioadsorption from aqueous solution onto 
dead biomas of the Trichoderma viride. The effects of T. viride biomass modifications (physical and chemical) 
obtained on two types of medium (agar (A) or wheat (O) bran) are investigated. As the result, two forms biomass 
modifications: physically modified (TvAH, TvOH), and two forms biomass chemically modified (TvANa, 
TvONa) are obtained. The investigations steps are: the determination of the equilibrium isotherms, the  process 
mechanism fixing (kinetics and thermodynamic parameters), and the process dynamics. Testing of the 
bioadsorption dynamic is performed on the column (D=0.06 m, H=1.00 m). The results were presented as 
breakthrough bioadsorbent curves, as the  dependence of Fe(III) normalized concentration at the outlet of the 
column versus time (C/C0 = f (t)) and the average iron concentration in the solid bioadsorbent phase (q = f (t)). 
A mathematical model of the iron(III) bioadsorption process which runs in a batch fixed bed column is developed. 
Solution of mathematical model equations with adequate boundary and initial conditions yields results which fairly 
agree with experimental data. 

 

Keywords: heavy metal, Fe(III), biosorption process, T. viride fungus.  

 

INTRODUCTION 

Due to the human civilization progress, the water environment has been polluted with both 
organic and inorganic compounds produced mainly by industrial plants. The excessive 
contamination level decreases efficiency of water self-purification in natural environment. 
However, a side effect of industrial wastewater purification is creation of non-biodegradable 
wastes. For this reason, there is still a need for more effective and cheap methods of water 
purification. 

Heavy metals are one of the most toxic pollutants of the aquatic environment. Compounds 
of As, Cr, Zn, Cd, Mn, Pb, Hg, Fe etc. are used by various branches of industry. Iron compounds 
are one of the most commonly found contaminate. They are extensively used in shipbuilding, 
car, arms and building industries. Water contaminated with iron ions can be purified using 
sedimentation, filtration or coagulation methods. Application of biosorption methods in water 
purification has been area of research since 50s of XIX century (Ullrich & Smith, 1951). 
However, mechanisms of biosorption have not been yet thoroughly understood.      
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MATERIALS AND METHODS 

The bioadsorbents made of modified dead biomass of the Trichoderma viride fungus were 
used in the studies of Fe(III) bioadsorption from aqueous solution. The fungus thallus was 
obtained from Department of Microbiology, Institute of Biotechnology and Agricultural and 
Food Industry in Warsaw.  

The fungus biomass was cultured on to types of growth media: agar (A) and wheat bran (O) 
for three - four days at temperature 300 K. After incubation, the biomass was modified with 
physical or chemical method resulting in hydrogen (H) and sodium (Na) form, respectively. 
Hydrogen form of fungus grown on agar (TvAH) was obtained by flushing fungus three times 
with distilled water at 373 K for 24 hours. The procedure for chemical form TvNa relied on 
using 1 M solution of sodium hydroxide for 24 hours, next fungus was flushed three times with 
distilled water and dried at 373 K for 24 hours. Fungus grown on wheat bran was modified 
physically by sterilization in autoclave at 394 K for 30 minutes (hydrogen form TvOH). Sodium 
form TvONa was prepared in the same way as TvNa form. Physical properties of all modified 
types of fungus are listed in Table 1. 

Polymeric adsorbent Amberlite IRC-748 was used as a reference material. The adsorbent 
bed was flushed three times with distilled water and dried on a vacuum filter at 298 K for 1 
hour. Higher drying temperatures caused decrease of Amberlite adsorption capacity for Fe(III) 
ions. 

Table 1. Physical properties of modified T. viride biomass 

Property T. viride 

Wheat bran medium Agar medium 

Ionic form TvOH TvONa TvAH TvANa 
Surface area Sp, m2/g 9.5 6.6 11.7 5.4 
Volum Vp·103, dm3/g 0.136 0.036 1.294 0.243 

Bulk density b , kg/m3 1060 1411 485 1145 

Bed porosity , m3/m3 <0.5 <0.5 <0.5 <0.5 

Equivalent particle diameter pd ,m 0.05 0.068 

 
Studies of Fe(III) bioadsorption from aqueous solution were carried out on experimental 

setup shown schematically in Fig. 1. Two biosorption columns were used: column I with 
diameter Dk=0.03, height Hk=0.5 m and column 2 having diameter Dk=0.06, height Hk=1 m. 
The columns were made of Poly(methyl 2-methylpropenoate) (PMMA) and were thermally 
isolated.  

Prior experimental run, a solution of Fe(III) ions was prepared by dissolving FeCl3 in 
distilled water at presence of concentrated hydrochloric acid. Ph was adjusted by means of 0.1 
M solution of hydrochloric acid or sodium hydroxide. The prepared solution was poured into 
the supply vessel (3). 

During experiments, the magnetic pump (4) transported solution with Fe(III) ions to 
biosorption column I or II through bottom inlets. The temperature was continuously measured 
in four positions of biosorbent bed, at column inlet and outlet as well as in surroundings by 
means of J type thermocouples. The Fe(III) ions concentration in stream at column inlet and 
outlet were determined by titration method (Szmyt, 2012). The process was finished when the 
biosorbent was fully loaded with Fe(III) ions. 
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Fig. 1. Experimental setup of Fe ions biosorption from aqueous solutions: 1 - biosorption column, 2 - insulation,  
3 - supply vessel, 4 - pump , 5 - rotameter, 6 - thermostat, 7 - supply vessel for regeneration, 8 - vessel for 

effluent liquid, 9 - valves, 10 - computer, C - concentration measurement, T - thermocouples 

  
MATHEMATICAL MODELING OF Fe(II) BIOSORPTION 

The mathematical model of Fe(III) ions biosorption process was formulated with the 
following assumptions:  
- physical properties of biosorbent and Fe(III) solution are temperature independent, 
- linear velocity of liquid stream in the column is constant , 
- the process temperature is constant and equaled 317 K, 
- biosorption is isothermal - heat of adsorption can be neglected due to high specific heat value 

of Fe(III) solution, 
- particles of bioadsorbent are spherical and have uniform size and density, 
- the overall mass transfer resistance Kz is a sum of resistances of mass transferred from liquid 

to particle film and inside bioadsorbent pores, 
- radial dispersion is negligible. 
Mass balance of a component in liquid phase is described by a convective-dispersive 
differential equation (Hatzikioseyian & Tsezos, 2001; Singh & Pant, 2006): 
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Bioasdorption kinetics for spherical biosorbent particles can be defined as (Singh & Pant, 
2006): 
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Substitution of Eq. (2) into Eq. (1) yields: 

  
2

2
13 0

tzL z
C w C C ( )D K C C*
z z



 

   
    

  
 (3) 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r.  
 

987 
 

Sorption equilibrium of Fe(III) ions on biosorbent is described by the Koble-Corrigan isotherm 
rearranged to the following form: 

 n
qC

K B q



 (4) 

where values of parameters K, B and n for the selected adsorption systems are present in 
Table 2. 
 

 Table 2.  Parameters of Koble-Corrigan isotherm and absolute relative errors of estimation for adsorption systems: 
Fe(III)–TvANa and Fe(III)–TvOH 

Parameter TvANa TvOH 

303 K 313 K 333 K 303 K 313 K 333 K 
K, dm3/g 0.1450 0.1295 0.0918 0.1082 0.0902 0.0604 
B, dm3/g 2.2162 1.4428 0.3006 2.4219 1.4504 0.2262 
n, - 0.7375 0.6028 0.2641 0.7517 0.5615 0.2618 
Absolute relative error, % 2.0 1.7 2.3 1.4 1.6 0.7 

 
The overall mass transfer coefficient Kz depends on mass transfer resistance from liquid phase 
to particle film and mass transfer resistance inside particle pores and can be calculated using 
relation proposed by Joshi and Fair  (1988): 

 
21

6 60
p p

z f p p

d d
K k D

   (5) 

 Mass transfer coefficient kf towards fluid film surrounding adsorbent particle can be 
calculated for 0<Re<1000 using relation (Wakao and Funazkri, 1978; Alhamed, 2009):  
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or for 0.5<Re<900 from McKay’s equation (1984): 
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Definition of effective diffusivity DAB can be found elsewhere (Szmyt, 2012).  
Axial dispersion coefficient in liquid phase can be calculated using Chung & Wen relation for 
10-3<Re<103 (1968): 
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The initial and boundary conditions concerning component concentration in liquid and solid 
phase are defined as: 
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and 
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respectively. The model Eqs (1)-(3), (9) and (10) were solved by means of numerical method 
of lines (Szmyt, 2012; Nastaj, 2013). 
 

RESULTS ND DISCUSSION 

Simulations of the Fe(III) ions biosorption were performed for four biosorbent beds: TvANa, 
TvOH, Amberlite IRC-748 and mixture TvOH+Amberlite IRC-748. The range of process 
parameters used in calculations corresponded to experimental conditions: initial Fe(III) 
concentration C0=0.01, 0.05 and 0.1 g/dm3, bed heights hz=0.15, 0.25, 0.38 and 0.82 m, liquid 
streams V=0.417·10-3, 1.39·10-3 and 4.17·10-3 dm3/s. Column temperature was constant and 
equaled 317 K. Exemplary simulation and experimental results are presented in Figs. 2 through 
7.  

   

 

Fig. 2. Experimental biosorption capacity of Fe(III) on TvOH, Amberlite IRC-748 and TvOH+Amberlite IRC-
748 mixture beds: C0=0.1 g/dm3, hz=0.25 m, V=4.17·10-3 dm3/s (column I) 

In Fig. 2 the biosorption capacities of Fe(III) on TvOH, Amberlite IRC-748 and 
TvOH+Amberlite IRC-748 mixture beds are compared. Maximum capacity of TvOH is about 
twice smaller then for Amberlite IRC-748.   

Experimental and calculated concentration breakthrough curves of Fe(III) on TvOH bed for 
various bed heights in column I and II are depicted in Figs 3 and 4, respectively.  
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Fig. 3. Experimental and calculated concentration breakthrough curves of Fe(III) on TvOH bed: C0=0.1 g/dm3, 
V=1.39·10-3 dm3/s (column I) 

 

 

Fig. 4. Experimental and calculated concentration breakthrough curves of Fe(III) on TvOH bed: C0=0.01 g/dm3, 
V=4.17·10-3 dm3/s (column II) 

Concentration of Fe(III) at column I inlet was C0=0.1 g/dm3, at column II inlet – C0=0.01 
g/dm3. Different liquid streams were used in both columns: V=1.39·10-3 dm3/s and V=4.17·10-

3 dm3/s, respectively. For larger biosorbent bed heights, accuracy of simulation results was 
decreasing. 
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Fig. 5. Experimental and calculated concentration breakthrough curves of Fe(III) on TvOH bed: C0=0.05 g/dm3, 
hz=0.82 m (column II) 

 
Fig. 6. Calculated concentration breakthrough curves of Fe(III) on various biosorbent beds: C0=0.01 g/dm3, 

V=4.17·10-3 dm3/s, hz=0.38 m (column I) 
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Fig. 7. Calculated concentration breakthrough curves of Fe(III) on TvANa and TvOH beds of various heights: 

C0=0.01 g/dm3, V=4.17·10-3 dm3/s (column II) 

The influence of Fe(III) solution stream velocity is shown in Fig. 5 for Fe(III)–TvOH system 
at C0=0.05 g/dm3 and bed height hz=0.82 m. For higher stream velocities, the full loading of 
bioadsorbent bed with Fe(III) ions was reached in longer time periods.  

In Figs. 6 and 7 theoretical simulation results are presented. Calculated concentration 
breakthrough curves of Fe(III) from all studied biosorbent beds are depicted in Fig. 6 for process 
parameters: C0=0.01 g/dm3, V=4.17·10-3 dm3/s, hz=0.38 m. For mixture of TvOH and Amberlite 
IRC-748, which has not considerably higher biosorption capacity than pure TvOH (Fig. 1), the 
time of full bed loading is twice longer.  

The comparison of biosorption process (C0=0.01 g/dm3, V=4.17·10-3 dm3/s) on TvANa and 
TvOH beds of various heights is depicted in Fig. 7. For the largest analyzed bed height hz=0.82 
m, breakthrough time for both biosorbents is considerably longer. 

 
CONCLUSIONS 

On the basis of the experimental and theoretical studies of Fe(III) bioadsorption on modified T. 
viride biomass, the following conclusions can be drawn: 
- The highest efficiency of Fe(III) ions removal from aqueous solutions using biomass cultured 

on agar was obtained for chemically modified fungus TvANa. 
- The highest Fe(III) ions removal with use of modified fungus cultured on wheat bran was 

achieved for physically modified TvOH. 
- The biosorption capacities of Fe(III) is about twice higher than for TvOH. However, the 

simplicity and small costs of bioadsorbent production from fungus biomass make it 
a promising alternative for classical adsorbents. 

- Formulated mathematical model of Fe(III) bioadsorption from aqueous solutions  provides 
reliable theoretical concentration breakthrough curves of a component and can be used to 
simulate the process with fairly good accuracy.   
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SYMBOLS 

B  - constant of Koble-Corrigan isotherm, dm3/g 
C  - local Fe(III) concentration, g/dm3  
C*  - equilibrium Fe(III) concentration, g/dm3  

0C  - initial Fe(III) concentration, g/dm3  

pd  - pores diameter, m 

zd  - equivalent particle diameter, m 

ABD  - molecular diffusivity, m2/s  

kD  - diameter of biosorption column, m 

pD  - effective diffusivity in bed pores, m2/s  

zLD  - axial dispersion coefficient, m2/s  

zh  - height of biosorption bed, m 

kH  - height of biosorption column, m 

fk  - film mass transfer coefficient, m/s 
K  - constant of Koble-Corrigan isotherm, dm3/g 

zK  - overall mass transfer coefficient, 1/s 
n  - constant of Koble-Corrigan isotherm, – 
q  - component concentration in solid phase, g/g 
t  - time, s 
T  - temperature, oC 
V
T temperature, 
V  - liquid volumetric flow rate, m/s  
w  - liquid velocity, m/s  
z  - axial position coordinate, m 

 
Greek symbols 
 
  - bulk biosorbent bed porosity, m3/m3 

p  - particle porosity, m3/m3 

b  - biosorbent bed bulk density, kg/m3 

 
Dimensionless numbers  

z g

m

wd
Re




  -  Reynolds number 

AB

Sc
D



  -  Schmidt number 

f z

AB

k d
Sh

D
  -  Sherwood  number 
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ABSTRACT 

A theoretical and an experimental analysis of the volatile organic compounds (VOCs) removing and 
recovery from polluted air stream is presented. It is performed using cyclic temperature swing 
adsorption (TSA) process. The investigations were carried out for non-standard adsorption system: 
2-propanol or toluene- air - HiSiv 1000 or HiSiv 3000 zeolite adsorbent bed. The complete TSA 
process in adsorption column consists of the following steps: (I) adsorption, (II) heating of an 
adsorbent bed filled with adsorbed component, (III) desorption using low amount of hot inert gas, 
and (IV) adsorbent bed cooling. A mathematical model of the desorption step of cyclic TSA process 
for single component desorption from the fixed zeolite bed is developed. Mathematical model 
includes component axial mass dispersion and bed thermal conductivity in adsorbent bed. The 
satisfactory agreement of computed and experimental results is observed. 

 

Keywords: TSA process, zeolites, adsorbent regeneration, volatile organic compounds 

 

INTRODUCTION 

Volatile Organic Compounds (VOCs) are air pollutants commonly present in exhaust gases 
produced by chemical, petrochemical, pharmaceutical and allied industries. Typical gas streams 
purification methods rely on VOCs destruction by thermal or catalytic burning and VOCs 
recovery in processes of adsorption, absorption and distillation. Destructive methods are 
relatively economically ineffective for small concentrations of VOCs. Among non-destructive 
methods, adsorption processes enable most effective gas streams purification and 
simultaneously recovery of impurities.  

Adsorption processes of VOCs removal from gas streams are usually carried out in column 
cyclic systems. Usually two methods are used: cyclic Temperature Swing Adsorption (TSA) or 
Pressure Swing Adsorption (PSA). In TSA method, adsorption is conducted at lowered 
temperature whilst desorption and regeneration – at higher temperature. PSA process is 
characterized by adsorption at higher pressure and desorption at lowered pressure.  

The complete TSA column process consists of the following steps: (I) adsorption, (II) 
heating of an adsorbent bed filled with adsorbed component, (III) desorption using low amount 
of hot inert gas, and (IV) adsorbent bed cooling. It is typically carried out in two columns as a 
cyclic process: while step I takes place in the first column, steps II, III and IV are run in the 
other column. After step I is completed, the operating modes of the two columns are switched. 
The applicability and efficiency of TSA method is limited by maximum temperatures that can 
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be reached in desorption step. It is affected mainly by adsorbent self-ignition conditions and its 
resistance to thermal degradation.  

For this reason, apart from carbonaceous adsorbents used in fixed bed adsorption processes, 
there has been an increasing interest in zeolite adsorbents (Takahashi & Yang, 2002; Boger et 
al., 1997). Contrary to activated carbon, zeolites are non-flammable, have very good adsorption 
properties in wide temperature range and their structure is resistant to thermal destruction 
(Ciciszwili et al., 1990). Adsorption processes with use of zeolites enable precise separation of 
gas mixtures and components recovery. High porosity and crystal structure with pores of 
specific diameter allow separating compounds due to different size and shape of adsorbed 
particles. In the paper, the application of cyclic TSA process to remove and recovery VOCs by 
use of zeolites is experimentally and theoretically studied.  

 
MATERIALS AND METHODS 

The studies of cyclic TSA process were performed for non-standard adsorption systems: 2-
propanol or toluene- air - HiSiv 1000 or HiSiv 3000 zeolite adsorbent bed. Basic physical 
properties of the adsorbents are listed in Table 1.  
 

Table 1. Physical properties of adsorbents 

Adsorbent HiSiv 1000 HiSiv 3000 

Surface area (BET), m2/g 370 331 
Bulk density b , kg/m3 550 700 
Particle density p , kg/m3 993 660 
Bed porosity , m3/m3 0.45 0.4 
Particle porosity p ,  m3/m3 0.275 0.243 
Pore tortuosity p , - 3.3 4.0 
Equivalent particle diameter pd , m 0.0018 0.0017 

 
Experimental investigations of the cyclic TSA process were carried out using apparatus 

shown schematically in Fig. 1. The adsorption column (1) made of stainless steel having internal 
diameter D=0.05 m was filled with 0.885 kg of zeolite HiSiv 1000 or 1.10182 kg of HiSiv 3000 
(adsorbent bed height was L=0.8 m). The column was enclosed in the heating jacket (2) filled 
with circulating silicon oil having temperature controlled by thermostat (4). The column with 
jacket was thermally isolated with 0.04 m layer of insulator. Six thermocouples were placed 
inside the adsorption column: four probes inside adsorbent bed (T1: z=0.15 m, T2: z=0.31 m, 
T3: z=0.47 m, T4: z=0.63 m from top bed surface), probes T0 and T5 measured gas temperature 
at column inlet (0.01 m from top bed surface) and outlet (0.19 m from bottom bed surface), 
respectively.  

During adsorption step, VOC dosed by syringe pump (6) was mixed with dry air stream in 
the static mixer (11) to required component concentration. Obtained gaseous VOC-air mixture 
was next heated by heat exchanger (12) and directed to adsorbent bed through inlet at top of the 
column. During experiments, concentration of VOC was measured at column inlet and outlet 
by chromatographic method. The adsorption step was over when loading of the adsorbent bed 
reached 95%.  

Before desorption step, adsorbent bed was heated to required temperature (Tini=100, 120 or 
140°C) by means of the heating jacket (2). During desorption, air stream was heated by heat 
exchanger (13) to temperature equaled initial desorption temperature Tini. Gas stream entered 
the column in the same direction as in adsorption step. VOC desorbed in the column was 
directed to the condenser (8) having temperature -25°C. Liquid desorbed component was 
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collected in the measuring cylinder (17). During experimental run, the VOC concentration at 
column outlet and volume of condensed fraction were measured periodically. Acquisition of 
temperature measurement data was done using PC computer (DasyLab program). 

 

 
Fig. 1. Experimental setup of fixed bed TSA system: 1 - adsorption column, 2 - heating jacket, 3 - insulation,  

4 - thermostat, 5 - thermocouple, 6 - syringe pump, 7 - flow mass controller, 8 - condenser, 9 - cryostat,  
10 - chromatograph, 11 - static mixer, 12 - heat exchanger, 13 - gas heater, 14 - valves, 15 - filter,  

16 - rotameter, 17 - measuring cylinder 

   
MATHEMATICAL MODELING 

The desorption step of the cyclic TSA process is considered. The mathematical model of 
non-isothermal, non-equilibrium and non-adiabatic TSA process is formulated with the 
following assumptions: 
- mixture of VOC and air follows ideal gas law,  
- process pressure is constant,  
- the linear driving force (LDF) approximation represents deviation from equilibrium between 

the fluid and solid phases,  
- thermal equilibrium is established between gas phase and adsorbent particles,  
- heat transfer across the column wall is represented by an overall heat transfer model,  
- heat and mass accumulation in gas and solid phase is taken into account, 
- radial gradients of temperature, concentration and pressure are negligible,  
- heat and mass axial dispersions of a component in gas phase are considered, 
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- temperature dependence of physical properties of adsorbent bed and column wall is negligible.  
-  heat of adsorption does not depend on component temperature and concentration in solid 

phase. 
The model is constituted by the mass balance equation: 
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and heat balance equation: 
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According to LDF model, the desorption kinetics is expressed as (Brosillon et al., 2001): 
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Adsorption equilibrium is described by the multitemperature Toth isotherm rearranged to the 
following form: 
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Parameters of Eq. (4) for studied adsorption systems are listed in Table 2. 
 

Table 2. Parameters of multitemperature Toth isotherm and absolute relative errors of estimation 

Parameter HiSiv 1000 HiSiv 3000 

propan-2-ol toluene propan-2-ol toluene 
m, mol/kg 12.0495 25.36693 1.72747 0.716213 
b0, Pan 8.64 0.192286 93176.25 40320.5 
D ,H J/mol 69817 18680.53 24070.19 24780.4 
n, - 0.105152 0.033621 0.838982 0.772252 

  Average relative error,  %  7÷26 3 ÷ 25 2÷28 4.35 ÷ 25.8 
 
The kinetic coefficient K in Eq. (3) was determined basing on LDF model (Brosillon et al., 
2001, Glueckauf & Coates, 1947): 
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Mass transfer coefficient kf towards fluid film surrounding adsorbent particle can be calculated 
for small Reynolds number values (3<Re<2000) from the relation (Brosillon et al., 2001, 
Petrowic & Thodos, 1968): 
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Effective diffusion coefficient Deff in Eq. (5) is a combination of molecular, Knudsen and 
surface diffusivities (Brosillon et al., 2001): 

 
1 1

1
p

p sef M
K r

p p

DD D D K





 

 




 (7) 

where parameter Kr is defined as: 
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Definitions of all diffusivities are described in detail elsewhere (Wilczyńska, 2009). Axial 
dispersion coefficient can be calculated from the relation (Gunn, 1987): 
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which his valid for 0.008<Re<50 and adsorbent particle diameter 0.377·10-3<dp< 6·10-3 m.  
Initial conditions 
At the beginning of the desorption step, the initial bed temperature equals the final temperature 
reached during preceding heating up step: 

 0 heat
ini fin heatT T( z, ) T ( z,t )   (9) 

Initial VOC concentration in the solid phase equals the value obtained at the end of the 
adsorption step:  

 0 ads
A Afin adsq ( z, ) q ( z,t )  (10) 

Boundary conditions 
Molar stream density and temperature of air at the column inlet are constant during desorption 
step and inlet gas stream does not contain any VOC component: 

 00 0A AY ( ,t ) Y   00T( ,t ) T const   0airJ ( ,t ) const  (11) 

Model Eqs (1)-(3) were solved together with Eqs (9)-(11) by means of numerical method of 
lines (NMOL) (Wilczyńska, 2009; Nastaj, 2013).  
 

RESULTS ND DISCUSSION 

Simulations of the desorption step of TSA process were performed for process parameters 
which correspond to experimental conditions: initial bed temperatures Tini=100, 120 and 140°C, 
air stream Jair=2.12 mol/(m2s) and condensation temperature Tcon=-25°C. Exemplary 
simulation and experimental results are presented in Figs. 2 through 5.  

Fig. 1 shows average propan-2-ol concentrations in solid phase of HiSiv 1000 and HiSiv 
3000 during desorption process for different initial desorption temperatures. In Fig. 3 the same 
relationship is presented for propan-2-ol and toluene desorption from HiSiv 1000. Higher 
adsorption capacity of HiSiv 1000 in comparison with HiSiv 3000 can be observed. 
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Fig 2. Experimental and calculated average propan-2-ol concentrations in solid phase of HiSiv 1000 and HiSiv 

3000 versus process time 

 
Fig. 3. Experimental and calculated average concentrations of propan-2-ol and toluene in HiSiv 1000 solid phase 

versus process time 

Experimental and calculated concentration breakthrough curves of propan-2-ol vapor during 
HiSiv 1000 regeneration at initial bed temperature Tini=100°C are depicted in Fig. 4. Fig. 5 
shows comparison of experimental and calculated axial temperatures at various HiSiv 1000 bed 
heights during propan-2-ol desorption at Tini=140°C. 
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Fig. 4. Experimental and calculated concentration breakthrough curves of propan-2-ol vapor at column outlet 

from HiSiv 1000 bed 

 
Fig. 5. Experimental and calculated column axial temperatures versus process time at various HiSiv 1000 bed 

heights 

Good agreement between experimental and calculated results shown in Figs 2 through 5 was 
obtained. It confirms the validity of all model assumptions and simplifications. It should be 
noted that the modelling accuracy of TSA process strongly depends on used adsorption 
equilibrium model. In the paper, the multitemperature Toth isotherm enabled precise 
determination of a component equilibrium concentration in solid phase at wide range of 
temperatures.  
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The average removal efficiency of 90% was obtained for both components: propan-2-ol and 
toluene for initial bed temperature Tini=140°C. The experiments confirmed that zeolites HiSiv 
1000 or HiSiv 3000 can be effectively used for VOCs removal and recovery in the cyclic TSA 
process in which air stream is used as purge gas during desorption step. 
 

 CONCLUSIONS 

The experimental and theoretical studies on desorption step of TSA process carried out for 
adsorption systems: 2-propanol or toluene- air - HiSiv 1000 or HiSiv 3000 zeolite adsorbent 
bed lead to the following conclusions: 
- Selected VOCs (propan-2-ol and toluene) can be effectively desorbed from HiSiv 1000 or 

HiSiv 3000 zeolite beds with removal efficiency up to 90%.   
- Higher adsorption capacity of HiSiv 1000 makes it a better choice than HiSiv 3000 for the 

studied TSA adsorption system. 
- Formulated and solved mathematical model of TSA desorption step process can be used to 

simulate theoretical concentration breakthrough curves of a component, average component 
concentrations in solid phase and column axial temperatures in adsorbent bed with high 
accuracy. 

 
SYMBOLS 

0b  -  constant of multitemperature Toth isotherm, Pa/n 

ac  - adsorptive effective specific heat (vapor), J/(molK) 

ac  - adsorbate effective specific heat (liquid), J/(molK) 

airc  - effective specific heat of air, J/(molK) 

sc  - effective specific heat of solid, J/(kgK) 

pd  - equivalent particle diameter, m 
D  - diameter of adsorbent bed, m 

effD  - effective diffusivity, m2/s  

KD  - Knudsen diffusivity, m2/s  

LD  - axial dispersion coefficient, m2/s  

MD  - molecular diffusivity, m2/s  

sD  - surface diffusivity, m2/s 
HD  - isosteric heat of adsorption, J/mol 

airJ  - molar mass flux density of air, mol/(m2s) 

fk  - film mass transfer coefficient, m/s 

wk  - overall heat transfer coefficient from adsorbent bed to ambient, W/(m2K) 
K  - overall mass transfer coefficient, 1/s 

rK  - equilibrium constant, – 
m  - constant of multitemperature Toth isotherm, mol/kg 
n  - constant of multitemperature Toth isotherm, – 
P  - total pressure, Pa  
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Aq  - component concentration in solid phase, mol/kg 
*
Aq  - equilibrium component concentration in solid phase, mol/kg 

pr  - mean pore radius, m 
R  - universal gas constant, J/(molK) 
t  - time, s 
T  - temperature, oC 

iniT  - initial bed temperature in desorption step, oC 

ambT  - ambient temperature, oC 

Ay  - mole fraction of component vapor in the gas phase, molA/mol 

AY  - component mole ratio in gas phase, molA/molair 
w  - gas velocity, m/s  
 z  - axial position coordinate, m 
 
Greek symbols 
 
  - bulk adsorbent bed porosity, m3/m3 

p  - particle porosity, m3/m3 

z  - thermal conductivity of adsorbent bed, W/(mK) 

b  - adsorbent bed bulk density, kg/m3 

0M  - molar density of 
 gas phase at column inlet, mol/m3 

p  - particle density, kg/m3 

p  - pore tortuosity, – 
 
Dimensionless numbers  

p g

m

wd
Re




  -  Reynolds number 

m

g M

Sc
D



  -  Schmidt number 
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INTRODUCTION 

Very first High Gravity equipment patent dates back to 1935 with Centrifugal Counter 
Current Contact Apparatus (Podbielniak, 1935) for distillation and absorption. The idea was to 
contact gas and liquid in spirally coiled tube rotating in axis of coil, thus increasing overall 
throughput by overcoming gravity limitations (Fig. 1), however no packing was involved.  In 
1960’s design of single vertical rotor with packing developed. In 1960 Pilo et. al. patented 
apparatus for counter contacting two liquid with different specific gravity. As described in 
patent rotor was filled with bodies of different size and shape to provide substantial contact area 
between liquids (Pilo et. al. 1960). Nevertheless Ramshaw and Mallinson are widely renowned 
as a pioneers of Rotating Packed Beds concept with their patent from 1981 (Ramshaw, Mallison 
1981).  

 

 
Fig. 1. Figures from patents: A) 1935 Podbielniak, B) Pilo et. al. 1960 

The idea behind RPB is to utilize centrifugal force, up to 1000 gravity, which allows 
use of a packing with significantly higher specific surface along with higher gas-liquid 
throughputs and mass transfer rates. Combining those factors may significantly reduce the size 
of conventional absorption and distillation towers. It was speculated that up to 100-fold 
reduction in equipment size may be achieved (Ramshaw, 1983), but experimental studies 
showed only 10-fold improvement (Kelleher, Fair, 1996), nonetheless still superior. Despite 
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that, relatively high cost of equipment and limited understanding of contact processes in 
packing suppresses industrial use as the only known large scale use is for hypochlorous acid 
production by Dow Chemical. Switching from Olin Corporation process for low-chlorides 
HOCl to RPB decreased HTU to 8cm and minimized residence time resulted in lower 
decomposition rate of Cl2O, thus HOCl yield improvement from 75% to over 90% (Trent, 
Tirtowidjojo, 2003).    

  
RPB UNIT DESCRIPTION 

Figure 2A shows a sketch of an RPB unit set up for countercurrent liquid-gas (vapor) 
contact. Liquid is sprayed on packing in the eye of rotor by nozzles to provide equal distribution. 
Then contacts with gas while is driven radially outwards packing by centrifugal force. Liquid 
is collected on the bottom of RPB and leaves through drain. Gas is fed to casing and flows 
inward packing forced by imposed pressure gradient. Unlike conventional equipment, the 
height of packing defines capacity and radius separation efficiency of unit.  

 
Fig. 2.  A) RPB scheme B) Actual ImPaCCt project RPB unit 

 
Figure 2B shows actual RPB unit used for research on Technische Universitaet Dortmund. 
Design was meant to be as flexible as possible, therefore rotors with diameter ranging from 400 
to 800 mm and internal height from 5 to 20 mm. Maximal rotational speed is up to 1500 rpm 
(25 Hz) which can introduce centrifugal force 1000 times higher than gravity with 800 mm 
rotor. Additionally improved upper labyrinth seal lowers gas bypass over packing. 
  

RPB OPERATING CONDITIONS 

Operating window in RPB depends on design of rotor, nozzle type, packing and 
rotational speed. Dry pressure drop in RPB is a combination of frictional loss in packing and 
centrifugal pressure drop induced by spinning rotor, vortex in the eye of rotor has a minor effect. 
Flooding point depends not only on liquid rate, but also heavily on rotational speed. However 
flooding always occurs in the inner periphery of the rotor where liquid load is the highest. The 
change of cross-sectional area with radius is the immense problem of RPB’s due to changing 
gas and liquid load resulting in different Reynolds number and flow regimes that influence mass 
transfer coefficients substantially. What is more, gas-side mass transfer coefficient is much 
lower than expected owing to the high frictional drag in the rotating packing. Gas is accelerated 
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to angular velocity of packing within short distance when entering into it, resulting in negligible 
angular slip velocity between the liquid and gas.  

 
CONCLUSION 

Since patenting RPB in 1981 by Ramshaw and Mallinson numerous publications about 
various unit operations and development of equipment design have been published. However, 
despite over 30 years of research, very limited information about large-scale application can be 
found, apart from single installation for hypochlorous acid production. Hence, the objective of 
this lecture is to analyze causes of such slow progress along with current issues and then propose 
solutions with additional development prospects. The emphasis is placed on the presentation of 
recent research results of ImPaCCt project. 
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ABSTRACT 

Hyaluronic acid (HA), a high molecular weight anionic polysaccharide, was found in a cancer tissue 
where it hinders the access of antitumor drugs into the cancer cells. The undertaken approach 
assumed relaxation of hyaluronan matrix by using a hydrolytic enzyme – hyaluronidase in order to 
facilitate the diffusion of small molecules. 
Experimental results showed the decrease of reaction rate with the substrate concentration increase. 
Description of this phenomenon didn’t suit well to a classis substrate inhibition. The experimental 
data appeared to suggest that solution viscosity (dependent on the substrate concentration) strong 
influences on the reaction rate. The relation was described mathematically. Studies on the surface 
hydrolysis of HA indicated the great effect of diffusional resistance on enzyme access to the (1→4) 
glycosidic bonds. Finally, it was observed that surface hydrolysis promotes the diffusion of 
cyanocobalamin through HA layer which was confirmed by mass transfer coefficients determined 
experimentally. 
 

Key words: hyaluronic acid, hyaluronidase, hydrolysis, mass transport coefficient 

 
INTRODUCTION 

Hyaluronic acid (HA) is a high molecular weight glycosaminoglycan that consists of repeating 
disaccharide units of N-acetyl-D-glucosamine and glucuronic acid linked in a polysaccharide 
chain through (1→4) and (1→3) glycosidic bonds. Such disaccharide building blocks are 
considered as monomer units of HA. Relatively simple chemical structure of HA molecule is 
preserved in both mammals and bacteria (Necas et al., 2008). Biological and mechanical 
properties of discussed anionic polymer have the significant effect on the formation of tissues 
and their functioning. Matrices rich in HA are present in many highly hydrated normal tissues, 
such as skin, cartilage or vitreous of the eye (Hascall, 2000; Tammi et al., 2002; Toole et al., 
2002).  
Although HA is important for hydration of tissues, amortization of joints and maintaining the 
intracellular space, more and more research indicates its critical role in biological stimulation, 
including tumor progression. HA is an important component of the stroma of many common 
cancers, it participates in their development and spreading. Moreover, its presence on the 
surface of tumor cells is a typical phenomenon. Tumor cells were found to be able to use 
hyaluronan-rich extracellular matrices for facilitated invasion into surrounding tissues. Such 
highly hydrated tissue (based on the HA) has spaces through which tumor cells can migrate and 
attack other cells and tissues. The presence of HA in the tumor surrounding stroma also creates 
a suitable environment for newly forming blood vessels (Lokeshwar and Selzer, 2000; Savani 
et al., 2001).  
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HA accumulation is most evident in tumors that develop in cells and tissues usually devoid of 
HA, such as single layered epithelia (colon, gastric, breast, ovarian and prostate cancers). 
However, in the case of stratified epithelia, rich in HA and surrounded by it, the amount of HA 
decreases with the progress of the disease as was observed in the case of squamous cell 
carcinomas of skin, mouth, larynx and esophagus, and skin melanoma (Tammi et al., 2008).  
Therefore it becomes manifestly clear that HA accumulation is characteristic for epithelial 
tumors and thus its modifications, allowing HA degradation and relaxation of the extracellular 
matrix, can enhance the efficacy of chemotherapeutic agents. Such modification can be 
achieved by the use of hydrolytic enzymes - endo-β-N-acetylhexosaminidases (EC 3.2.1.35, 
hyaluronidase, Hase) that catalyse the hydrolysis of (1→4) glycosidic bond in HA molecules. 
Nevertheless, among mammalian hyaluronidases, the bovine enzyme shows genetic similarity 
to those found in the human body (Meyer et al., 1997) and thus can be used as a model 
biocatalyst for studies on the hydrolysis of hyaluronic acid. 
Bovine testicular hyaluronidase, like other mammalian hyaluronidases, catalyse not only the 
hydrolysis (favoured at pH 4.5 – 6.0) but also transglycosylation of HA fragments at the pH 
close to neutral (Hofinger et al., 2007; Stern et al., 2007). The pH of cancer tissue oscillates 
around 6.8 (Gatenby, Gawlinski, 1996) and thus just such pH was selected for the kinetic studies 
performed in present work. Nevertheless, the occurrence of transglycosylation simultaneously 
with hydrolysis reaction complicates the description of the kinetics, which was the main aim of 
the paper. Moreover, the effect of the viscosity of  HA solutions on the testicular Hase behaviour 
suggested by other authors (Astériou et al. 2006; Hofinger et al., 2007) were investigated in 
order to confirm those reports. An entirely new research was conducted with hydrolysis of 
immobilised hyaluronic acid. The undertaken approach assumed relaxation of HA deposited on 
the membrane surface in order to facilitate the diffusion of small drug-like molecule (on the 
example of cyanocobalamin) through the HA layer.                  
 

MATERIALS AND METHODS 

Materials 
Hyaluronic acid sodium salt (HA) from Streptococcus equi, hyaluronidase from bovine testes 
(Hase), Trizma® base, bovine serum albumin were purchased from Sigma-Aldrich (Germany). 
Monopotassium phosphate, sodium phosphate dibasic, hydrochloric acid, sodium chloride, 
potassium chloride, calcium chloride, sodium sulfate, sodium acetate, acetic acid were from 
POCH (Poland), all pure for analysis. Membrane: flat, made of mixed cellulose esters, pore size 
0.025 m, diameter 25 mm, VS Millipore (Germany).  
Viscosity and density measurements 
The dynamic viscosity of HA solutions was measured using Falling Ball Viscometer 
HÖPPLER® KF 3.2 (RHEOTEST Medingen, Germany). Density of HA solutions was 
determined using densimeter DMA 38 (Anton Paar, Austria). The tested range of HA 
concentration was 0.01 – 1.0 g/L and the temperature 37°C.  
Enzymatic hydrolysis 
Process of the native HA hydrolysis was carried out for 24 hours in thermostated, stirred, batch 
reactors. For this purpose HA was dissolved at the certain concentration in 0.05 M Tris/HCl 
buffer pH 6.8, placed into reactor and equilibrated to the working temperature (37°C) for 10 
min. The next step was adding Hase solution (dissolved in a proper buffer, preheated to 37ºC) 
to the reaction mixture. The final concentration of substrate and enzyme ranged 0.05 – 1.0 g/L 
and 4.0 – 80 mg/L respectively. 
During the process the samples were withdrawn from the reactor in certain time intervals and 
placed into water bath at 95ºC to stop the reaction by the enzyme thermal inactivation. The 
prepared samples were analyzed using SE-HPLC.   
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The hydrolysis of HA located on the membrane surface was performed in a cross-flow 
membrane module (Photo 1a) at 37ºC. In the first step, 5 mg of dissolved HA was located as  a 
layer on the surface of a flat membrane (VS Millipore) using for that purpose a dead-end 
membrane module (Photo 1b). The effectiveness of immobilization was tested by HPLC 
method. The prepared membrane was then transferred into the cross-flow module. Enzyme 
solution at the defined concentration from the range 0.84 – 4.0 mg/L in 0.05 M Tris/HCL buffer 
pH 6.8 was circulated at rate 2.2.10-2 L/h above the membrane (as a feed solution) for the certain 
period of time, while the buffer solution was circulated under the membrane         (a receiver 
solution). It was checked experimentally that a slow flow of the enzyme solution did not cause 
the detachment of mechanically packed HA layer.  
 

  
Photo 1. a) Cross-flow membrane module used for surface hydrolysis of HA; b) Dead-end membrane module 

used for HA immobilization. 
 
Size exclusion high performance liquid chromatography (SE-HPLC) 
Molecular mass distribution of HA hydrolysates was analyzed by size exclusion 
chromatography under isocratic conditions using PolySep-GFC-P3000 and PolySep-GFC-
P6000 columns (Phenomenex, USA) on an HPLC system (Waters, USA). Samples, filtered 
with 0.22 μm syringe filter, were eluted with 0.05 M sodium sulfate at 30°C for 30 minutes. 
The flow rate was 1.0 mL/min and peak absorbance was monitored at 205 nm (Ruckmani et al., 
2013). Pullulan Standard Set (Fluka, USA) and Dextran Standard Kit (Phenomenex, USA) were 
used as standards. 
Hyaluronidase stability under process conditions  
Enzyme stability studies were performed based on the modified Enzymatic Assay of 
Hyaluronidase protocol taken from Sigma-Aldrich. For that purpose Hase solution at 
concentration 2.0 mg/L in 0.05 M Tris/HCL buffer pH 6.8 was incubated for 24 hours in        a 
water bath at 37°C. Enzyme samples were withdrawn from the incubation in certain time 
intervals and placed into thermostated batch reactors with preheated to 37°C HA solution 
inside. The final concentration of HA and Hase was 0.15 g/L and 3.0 mg/L respectively.  
At specified intervals samples in a volume of 0.5 mL were taken from the reaction mixture and 
added into suitable cuvettes containing 2.5 ml of Acidic Bovine Albumin Solution (24 mM 
sodium acetate, 79 mM acetic acid with 0.1% (w/v) bovine serum albumin, pH 3.75) and mix 
immediately by inversion. The method (Tolksdorf et al., 1949; Kass and Seastone, 1944) is 
based on the ability of HA to form a complex with serum albumin in an acidic environment. 
Appearing turbidity is a function of the HA concentration and thus can be associated with 
enzyme activity. After 10 minutes the % transmittance at 600 nm of each sample was 
determined using UV-Vis Spectrophotometer U-1900 (Hitachi, Japan).  
Mass transport of a model molecule through the HA layer 
Cyanocobalamin (molecular weight 1.35 kDa) was chosen as a model molecule to investigate 
diffusive transport through the HA layer located on membrane. The experiments were 
performed in a cross-flow module. Cyanocobalamin solution at concentration 1.0 g/L was  

a b 
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a feed solution and circulated above the prior prepared HA layer. Water was the receiver 
solution. Prior to the mass transport investigation, the polymeric membrane was hydrated, then 
the HA layer was packed and optionally hydrolysed by the native Hase. At the certain time 
intervals samples were taken from the feed and receiver solution and absorbance at 361 nm was 
measured in order to determine concentration of cyanocobalamin using standard curve 
Absorbance361nm = 11.38 · Ccyanocobalamin. On the base of the measurements a diffusion mass 
transport rate was calculated.  
 

RESULTS 

Viscosity of hyaluronic acid solutions at different concentration 
The measured density and the calculated dynamic viscosity coefficients of HA solutions at 
different concentrations in the range of 0.01 to 1.0 g/L are presented in Table 1. Solutions at 
high concentration HA exhibit high viscosity comparable to the 70 percent solution of glycerol 
in water in the case of HA at concentration 1.0 g/L. High viscosity of HA solutions may be the 
cause of limited enzyme access to the (1→4) glycosidic bonds (diffusional resistance).  
 

Table 1. Density and viscosity of HA solutions at different concentration in 0.05 M Tris/HCl buffer pH 6.8    
HA concentration, 

g/L 
Density at 37°C, 

g/cm3 
Dynamic viscosity coefficient at 37°C, 

mPa.s 
0.01 0.9968 0.740 
0.05 0.9969 0.898 
0.1 0.9970 1.16 

0.25 0.9971 2.32 
0.5 0.9972 5.89 
1.0 0.9974 15.3 

 
 
Hydrolysis of HA in its native form 
The kinetic studies on Hase catalyzed hydrolysis of native HA were performed in the Tris/HCl 
buffer pH 6.8 (corresponding to the pH of cancer tissue) and at human body temperature, 37°C. 
Initially, the reaction at the HA concentration equal to 0.8 g/L and at the different concentrations 
of Hase ranged from 4.0 to 80 mg/L was performed. Results obtained after 48 and 72 h are 
presented in Table 2.  
 

Table 2. The hydrolysis degree (DH) obtained in reactions performed for HA at concentration 0.8 g/L and Hase 
solutions at variable concentrations ranging from 4.0 to 80 mg/L. After 48 h of hydrolysis process, a new 
portion of enzyme solution were added and reaction was kept for the next 24 h, which corresponds to the DH 
after 72 h listed in table 

HA concentration, 
g/L 

Hase concentration, 
mg/L 

DH after 48 h, 
% 

DH after 72 h, 
% 

0.8 

4.0 0.496 0.802 
10 1.84 3.15 
20 4.93 7.114 
40 7.61 10.15 
80 10.24 11.15 

 
The analysis of data obtained after reaction performed by 48 h shown that DH is in linear 
dependency with the enzyme concentration till 40 mg/L. Furthermore, in reaction carried out at 
the highest enzyme concentration, an extra portion of enzyme added after 48 h didn’t change 
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significantly the DH value. It means that obtained DH around 11.15% corresponds to the 
reaction equilibrium.  
Based on SE-HPLC analysis in each case it was noticed that the differentiation of the product 
hydrolysis is not high. It means that high molecular weight molecules are preferentially cut. 
With an increase of DH the products had lower molecular weight (smaller number of HA 
monomers). At DH 11.15% dominate molecules with 6 units (HA monomers).  
The kinetic studies were performed in a broad range of substrate concentration ranged from 
0.05 to 1.00 g/L. Enzyme concentration was 4 and 10 mg/L. In the case of HA, individual 
monomeric unit is a disaccharide composed of D-glucuronic acid and N-acetyl-D-glucosamine, 
Mw=400 Da. The initial molecular weight of substrate was 6.55 MDa. It means that the initial 
substrate molecules contained 16 376 units, as an average.  
The main assumption was that the substrates of the hydrolysis are chemical mer-mer bonds 
contained in the HA molecules. By-products constitute substrates for further hydrolysis. They 
differ in the chain length but all hydrolysed bonds are equivalent (equally susceptible to 
hydrolysis). Thus, the kinetic equation is based on the concentration expressed by amount of 
bonds in volume unit (L).  
On the base of data obtained during hydrolysis (an example run is presented in Fig. 1) the 
reaction rate as a function of substrate concentration was drawn (Fig.2). The data suggested 
strong substrate inhibition, but description of this phenomenon didn’t suit well to a classis 
substrate inhibition. 
 

 
Figure 1. Reaction run expressed as the amount of hydrolysed bonds/L predicted for different substrate 

concentrations (enzyme concentration 10 mg/L) 
 
We put forward the claim that the increase of the reaction rate is caused by diffusional 
resistances as a result of high viscosity of substrate solutions. The experimental data (Fig. 2) 
provided confirmatory evidence of this claim.  
Dependency of the reaction rate (r/CE) on the substrate concentration (CS) as well as solution 
viscosity coefficient () on these concentrations can be described by logarithmic function:  
 
r/CE[amount of hydrolysed bonds/gEnzyme

.h] = -5.66E21.ln(Cs) [g/L] +6.17E21 (R2=0.958) 


[1/mPa.s] = -0.307.ln(Cs) [g/L] +0.0523 (R2=0.960) 
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Figure 2. The dependency of reaction rate on the substrate concentration (o) and the influence of the substrate 

concentration on dynamic viscosity coefficient (D) 
 
The rate of hydrolysis for native form of HA was the base to project the hydrolysis of HA layer. 
It was assumed that in this case the process is slower as a result of diffusion resistances 
(Ledakowicz, 2012).  
 
Enzyme stability 
To measure the stability of Hase, the modified assay (Sigma-Aldrich) was applied. The first 
step was to check a linear dependency between the % transmittance at 600 nm and HA 
concentration. From the estimated concentration range 0.05 – 0.2 g/L, the value of 0.15 g/L was 
chosen for further investigation. The enzyme concentration was set at 3.0 mg/L.  
The obtained data presented in Fig. 3 shown that the enzyme is quite stable under process 
conditions (Tris/HCl buffer, pH 6.8, 37oC). It was observed, that after 4 and 24 hours (data not 
shown) of incubation enzyme preserved the 80 and 75% of its initial activity respectively.  
 

 

Figure 3. Hyaluronidase stability in 0.05 M Tris/HCl buffer pH 6.8, 37°C 
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Surface hydrolysis of hyaluronic acid 
In order to prove that the surface hydrolysis of HA facilitates the diffusion of small drug-like 
molecules through the HA layer, cyanocobalamin was used as a model molecule to investigate 
the transport process through the membrane with located HA and partially hydrolysed HA layer. 
The cyanocobalamin mass transport coefficient (K) through the polymeric membrane without 
HA layer was determined on the basis on four independent experiments. It’s value was 9.98.10-

8 m/s.  
HA (5 mg) was immobilised (mechanically packed) in the form of a layer on the surface of    a 
flat polymeric membrane. This amount of HA (1.02 mg/cm2) completely prevented the 
cyanocobalamin diffusion. Then, the HA layer was hydrolyzed using Hase solutions at four 
different concentrations (0.84,1.5, 2.5 and 4.0 mg/L). The time of the hydrolysis processes was 
set on 10, 30 and 60 minutes. The calculated values of K are presented in Figure 4. It was 
noticed that the HA layer permeability increases in linear dependency with the increase of 
enzyme concentration till 4 mg/L (the highest tested Hase concentration) as it was expected 
basing on the data obtained for the native HA hydrolysis. Similarly, higher values of K were 
obtained with elongation of the reaction time. It was observed that even partial hydrolysis of 
the HA layer is enough to significantly extend the rate of mass diffusion. As it was noticed (Fig. 
4c), when the initial mass of HA is hydrolyzed in a little more than 50% (which corresponds to 
the surface concentration of 0.47 mg/cm2), the value of K is quite high and comprises 80% of 
the value obtained for the membrane without layer. The mass transport coefficient is strongly 
dependent on the HA mass located on the surface. It could be concluded that the HA 
concentration should not exceed 0.6 mg/cm2.  
 

  

 
Figure 4. Cyanocobalamin mass transfer coefficients (K) a) Influence of the reaction time (5 mg of HA in layer, 

Hase concentration 2.5 mg/L); b) Influence of the Hase concentrations (5 mg of HA, 10 minutes) 
 c) Influence of the mass of HA located on the membrane (based on 10 Min. reaction with Hase at concentration 

0.84, 1.5, 2.5 and 4.0 mg/L) 
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DISCUSSION 

The paper attempts to examine the hydrolysis of hyaluronic acid, a polysaccharide present i.a 
on the surface of cancer cells. As demonstrated experimentally, the HA layer at concentration 
1.02 mg/cm2 completely prevents diffusional transport of anticancer drugs.  
The first part of research was performed in native HA solutions. Hase enzyme was used as     a 
biocatalyst. On the basis of conducted experiments it was found that the enzyme activity 
decreases at high substrate concentration. We put forward the claim that the increase of reaction 
rate is caused by diffusional resistances as a result of high viscosity of substrate solutions. The 
experimental data provided confirmatory evidence of this claim.  
It was not obvious if at additional spherical resistance in the HA layer, the approach of using 
enzymatic hydrolysis will be effective. Nevertheless, the research gives a positive outcome. 
Using enzyme at concentration 4.0 mg/L and at hydrolysis time of 10 minutes, the HA layer 
was reduced from the initial concentration of 1.02 mg/cm2 to 0.47 mg/cm2, allowing 
cyanocobalamin, the model molecule, to diffuse freely. 
The conducted research may therefore be the basis for the implementation of a pretreatment 
procedure in local cancer therapy. This type of treatment is applicable in the case of cancer, that 
is accessible from the outside or after tumor resection. Hase enzyme should be then 
administered in the form of solution or hydrogel, from which the enzyme diffuses freely in the 
specified (selected according to the thickness of the layer) time. Therefore, the local, 
instantaneous concentration of the enzyme should not be less than 4 mg/L. Only after the 
required time of the HA hydrolysis, a proper treatment (where the therapeutic agent is released 
from the drug carrier) could be applied (Trusek-Hołownia, Jaworska, 2015).              
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ABSTRACT 

Filtration of liquid aerosol (mist) is one of the most important challenges in many branches  
of chemical industry. The main goal of this process is to separate liquid particles from exhaust gas  
and gas purification to meet the requirements of environmental and human protection. One of the 
possible ways of modification is deposition of aerogels on filtration fibres. In this study aerogels 
based on methyltrimethoxysilane (MTMS), which exhibit superhydrophobic and superoleophilic 
properties were used. Such material has very good sorptive properties for oils, mainly thanks to its 
high porosity. Modified filters were imagined by SEM. Also the efficiency of oil mist separation 
has been investigated. The aerosol liquid particles with a wide range of diameters – from nano-  
to micro-sized - were applied in the testing procedure. Though the pressure drop during the filtration 
on modified filters has been higher, the presented modification seems to be a promising method of 
improvement of fibrous filters properties. 

 

Keywords: liquid aerosol filtration; fibrous filters; aerogel, filter modification,  

 

INTRODUCTION 

Separation of oil/gas dispersion is a problem emerging in many branches of industry:  
e.g. chemical, petrochemical or food (Boundy M. et al., 2000, Leith D. et al. 1996).  
Air containing the dispersed oil phase (mist) occur in almost all cases of sending or gas 
compression, as well as in processes where oil is being applied as coolant. The significance  
of this problem stems from the fact that many liquids used in industrial processes are 
characterized by properties harmful both for humans and other living organisms. One should 
here specify so-called nanodroplets which on account of their size can penetrate the respiratory 
system. Drops of this size range are particularly difficult to remove. Frequently used method is 
the oil sorption on the solid material.  
Traditional sorbents are based on inorganic materials, organic porous polymers or natural 
materials. Sorption is used to remove oil vapor as well as condensed oils from the air. The 
limiting factor is sorption capacity. Inertial mechanisms are widely used as the simplest way to 
remove oil mist both in the laboratory and industrial scale. While they are sufficient  
to reduce the oil amount according to requirements for most workstations, they are not effective 
in removing droplets of smaller diameter. Inertia of droplets decreases with their mass, and thus 
with their diameter. To remove oil nanodroplets, filtering in coalescence filters is required. 
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In order to render the surface properties of materials a variety of modification methods could 
be applied, which generally can be divided into chemical and physicochemical methods. 
Chemical methods rely on performing changes in the chemical composition of the surface 
(etching, chemical reactions on the surface). Physicochemical methods allows the influence  
on surface morphology, like change of the texture and increase/decrease of roughness 
(deposition, coating, vaccination). Primary objective of modification is to increase  
the separation efficiency by intensification of the surface phenomena (e.g.: wettability).  
This research is based on filter modification using aerogel spheres to improve oil mist 
separation on fibrous filters. 
Aerogels are organosilicon structures, synthesized in two step sol-gel process. The precursor is 
mixed with methanol and the oxalic acid solution, so the water of the acid solution promotes 
the hydrolysis reaction – acid step. After set amount of time, the ammonium hydroxide solution 
is slowly added, where the alkaline medium favors the condensation  
of silanols, increasing the reaction rate and forming a sol – basic step. Aerogels are highly 
porous solid materials with very low density (and hence low weight) and good thermal 
insulation. Due to its hierarchic porosity (in micro- and nanoscale), aerogels are highly effective 
as sorbents, used to absorb oils and other mineral and organic liquids. Aerogels with 
methyltrimethoxysilane (MTMS) used as a precursor has hydrophobic, oleophilic and oil-
sorptive properties (Yun S. et al. 2014). That is why it was chosen for fibrous filters 
modification. 
 

MATERIALS AND METHODS 

Filter modification is a multi-step process. Right after acid and base step of sol-gel reaction 
(described above), filter sample is placed into reactive solution, thus filter fibres are covered by 
condensing alcogel. Then, wet structure of alcogel is changed into aerogel by drying sequence. 
Appropriate drying method prevents pore collapse, shrinking of the structure and thus keeping 
high porosity of aerogel. As a result aerogel coating is obtained on the fibres surface in whole 
volume of the filter. Modification occurs for different MTMS:methanol ratios (1:10, 1:15 and 
1:25). MTMS:oxalic acid:ammonium hydroxide ratio was 1:4:4 for all modifications (based on 
Venkateswara Rao A. et al. 2006). Volume of reactive solution and size of modified filter was 
the same for all modifications. It means that the amount of aerogel decreases in series 1:10, 
1:15, 1:25. Modified filters were imagined by SEM.  
The efficiency of oil mist separation (in respect to droplets with diameter 0.2-10 m) of filters 
modified with aerogels has been investigated, by means of HFP 2000 filter test system designed 
by PALAS GmbH, Germany. Scheme of experimental set-up is presented in Fig. 1. The main 
element of this test-bench is a horizontal channel (2) with a holder where the investigated filter 
is placed (1). The gas (air) flow rate in the channel is controlled by the software. Droplets were 
generated by means of the generator PLG 2000 (3). The concentration of liquid aerosol where 
about 40 g/h. The loading of each filter with droplets took 24 hours. During this period the 
efficiency and pressure drop where measured three times: at the beginning of loading, after 4 
hours and after 24 hours. Every measurement has been repeated three times. 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

1018 
 

 
Figure 1. Experimental set-up for investigation of the dynamics of filter efficiency and pressure drop. 1 – filter 

holder, 2 – horizontal channel, 3 – nebulizer PLG 2000, 4  – particle counter, 5 – control unit, 6 – pump 
 
The scheme of test bench for nanodroplets filtration has been showed in Fig. 2. MFP Nano Plus, 
a new advanced test bench was designed and developed by the German manufacturer PALAS 
in cooperation with the Faculty of Chemical and Process Engineering of Warsaw University of 
Technology.  
  

 
Figure 2. Scheme of test bench for nanodroplets filtration 

 
The test bench is equipped with compressor. The UGF  2000 generator was used to produce 
well-defined di-ethyl-hexyl-sebacat (DEHS) oil nano-mist. The efficiencies of the filters were 
obtained by counting the particles concentration before (upstream) and after (downstream)  
the filter using the SMPS system (scanning mobility particle sizer). Each filter has been tested 
in sequence of three upstream and three downstream measurements; with duration of 380 
seconds (320 sec of particles loading and 60 sec of pause between tests). Such a long time  
of single experiment is required to ensure a reliability of nanodroplets measurement. The tests 
were accomplished at gas face velocity u = 0.1 [m/s], flow rate of Q = 60 [l/min],  
at an ambient average temperature of 22oC. Oil mist nanodroplets were generated from 0.03% 
solution of DEHS in pure isopropanol. 
 
 

RESULTS AND DISSCUSSION 
 

Different types of modifications have been tested. This paper presents the most promising  
results. Fig. 3 shows SEM picture of fibrous filter modified with MTMS aerogel. It is clearly 
visible that fibers are quite uniformly coated with porous aerogel spheres. In some places 
aerogel agglomerated and created larger clusters. All samples, from different MTMS:methanol 
ratios look the same, while taking into account inner parts of filter. The only difference is an 
amount of deposited aerogel spheres. Each aerogel sphere is highly porous structure. However 
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filtration tests showed discrepancies, that may be related to inner structure of modified filter. 
To confirm this connection more characterization will be conducted in future phases of the 
project. In case of 1:10 ratio, more aerogel particles accumulated on filter surface (Fig. 4). That 
is due to faster gelation of aerogel during sol-gel process, thus portion of aerogel remained on 
filter surface. In case of 1:15 and 1:25 ratios, no surface accumulation was observed. Thus most 
of aerogel particles penetrated inwards filter. 
 

  
Figure 3. SEM picture of fibrous filter modified with aerogel 

 
 

 
Figure 4. Picture of outer surface of filter modified with aerogel 

 
Fig. 5 presents fractional efficiency of fibrous filters modified with aerogel particles with 
different MTMS:methanol ratios. At the beginning of the test sample 1:15 gave the best results 
(Fig. 5 A). Samples with ratios 1:10 and 1:25 gave similar, lower efficiency. Efficiency of 
unmodified (NATIVE) fibrous filter is the lowest for whole range of droplet diameter. After 4 
hours (Fig. 5 B) fractional efficiency is decreasing for all samples. Nevertheless modified 
samples have approximately 4-5 times better fractional efficiency for droplets range 0.5-1 μm 
than unmodified filter. After 24 hours (Fig. 5 C) situation is similar to that at the beginning of 
the test. The best results were obtained for 1:15 sample, although efficiency decreased for 
approximately 10% for the smallest droplets during the test. For this sample efficiency reaches 
100% for particles around 1 μm. Also 1:10 and 1:25 samples gave similar results. Efficiency 
for the smallest droplets is around 30-40% and above 90% for droplets diameter around 1 μm. 
Native filter efficiency for smallest droplets is between 10-25% and reaches approximately 70% 
for droplet size 1 μm.  
During filtration of nanodroplets (Fig. 5 D), the 1:15 sample also gave the best results. Filter of 
this modification, reaches 100% efficiency for droplet diameter of 20 nm and approximately 
50% for 220 nm. Same as during previous tests, samples 1:10 and 1:25 gave similar fractional 
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efficiency curves. For smallest droplet diameters their efficiency was above 90% and decrease 
to approximately 40% for droplets of 200 nm diameter. Unmodified filter shows efficiency 
above 80% for 20 nm and 20% for 200 nm droplet diameter. Fig. 5 D shows that efficiency for 
modified filter sample is 20-40% higher for all size of nanodroplets. 
 

 
Figure 5. Fractional efficiency of aerogel modified fibrous filters at different MTMS : methanol ratios. Filtration 

of aerosol in microscale: A – at the beginning of loading, B – after 4 hours, C – after 24 hours.  
Filtration of nanoaerosol after 5.5 hours – D 

 

Concluding, one may state that although the amount of aerogel was the biggest in sample 1:10, 
the highest efficiency was obtained for sample 1:15. In case of sample 1:10 some part  
of aerogel did not penetrate inwards and accumulated on the filter surface (Fig. 4). This may 
have influence on separation efficiency. This efficiency is dependent on dominant deposition 
mechanism. For biggest droplets the predominant mechanisms are interception and inertia 
forces. Those mechanisms lose their importance for smaller droplets. For droplets of diameter 
size close to 0.2 μm the diffusion mechanism begins to dominate, thus increase of efficiency. 
Fig. 5 A, B, C show that lowest efficiency is obtained for particles between 0.3 and 0.6.  
In case of nanodroplets (Fig. 5 D), higher efficiency for the smallest diameter size is related  
to strong influence of Brownian motion. 
During each test the pressure drop was measured. Results are presented in Fig. 6 In case  
of filter modified with aerogel with MTMS:methanol ratio 1:15, the biggest pressure drop was 
observed. At the beginning of the test pressure drop was 245 Pa, increased to 314 Pa after  
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4 hours and finally reached 1789 Pa after 24 hours. Filter modified with ratio 1:25 starts with 
pressure drop equal to 200 Pa and stayed that way for next 4 hours. After 24 hours pressure 
drop reached 1233 Pa. The smallest pressure drop among all modified filters was observed  
for 1:10 MTMS:methanol ratio, although the amount of aerogel in the solution was the biggest. 
It is 140 Pa at the beginning of load, 152 Pa after 4 hours and approximately 1160 after 24 
hours. It may be related to the aerogel accumulation on the filter surface, but more tests are 
required. Similar results were obtained after 5,5 hours of nanodroplets filtration. The highest 
pressure drop was measured for 1:15 sample – 158 Pa, smaller for 1:25 – 67 Pa and for 1:10 – 
around 60 Pa. In all cases pressure drop for unmodified filter was the lowest: 59 Pa at the 
beginning of the process, 102 Pa after 4 hours and 303 after 24 hours. After 5.5 hours of 
nanodroplets filtration pressure drop for native fibrous filter was around 24 Pa. Pressure drop 
measurements correlates with separation efficiency tests. With the highest fractional efficiency 
comes the highest pressure drop. This may indicate that the increase of amount of aerogel 
spheres deposited on fibers (that may cause pressure drop) influence on increase of separation 
efficiency. 

 
Figure 6. Pressure drop for fibrous filters modified with aerogel with different MTMS : methanol ratios. 

Filtration of aerosol in microscale: at the beginning of loading, after 4 and 24 hours.  
Filtration of nanoaerosol after 5.5 hours 

 
SUMMARY 

Modification of fibrous filters with MTMS aerogel improve oil mist separation both in micro- 
and nanoscale. The best efficiency was obtained for MTMS:methanol ratio at 1:15, but this 
modification also gave the biggest pressure drop. This may indicate the biggest amount  
of aerogel spheres in the volume of the filter. Samples 1:10 and 1:25 gave similar separation 
efficiency and pressure drop, although the amount of aerogel was bigger in 1:10 sample. It may 
be related to faster gelation and accumulation of aerogel on filter surface in case of ratio 1:10. 
The best way is to find the modification with high separation efficiency and relatively small 
pressure drop. Research on obtaining the best filter properties are in progress.  
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STRESZCZENIE 

Wykorzystując model reakcji depolimeryzacji przeanalizowano efektywność prowadzenia 
takiej reakcji w reaktorze membranowym. Przedstawiono metodę obliczania takiego procesu. 
Analizy modelowej dokonano dla przypadku hydrolizy albuminy serum prowadzonej przy 
użyciu trzech różnych enzymów, opisywanych różnymi co do typu równaniami kinetycznymi. 
Dla wszystkich typów kinetyki stwierdzono wyraźne wyższe wartości stopnia przereagowania 
w porównaniu z reaktorem klasycznym. Efekt ten wynika ze zwiększenia sumarycznego 
stężenia reagentów w strefie reakcji. Wykazano również, że zwłaszcza dla reakcji z 
autoinhibicją istotny jest dobór selektywności membrany oraz stężenia hydrolizowanego 
polimeru.   

 
Słowa kluczowe: reaktor membranowy, enzymatyczna hydroliza biopolimerów, kinetyka reakcji 

 

WPROWADZENIE 

Reakcja enzymatycznej depolimeryzacji jest bardzo specyficzną reakcją szeregowo-
równoległą. Z danego polimeru powstaje szereg oligomerów, które są substratem dla dalszej 
depolimeryzacji. Dla biopolimerów zawierających setki merów, a takimi są białka, celuloza, 
lignina, układ reakcyjny jest bardzo złożony. W najprostszym przypadku, gdy polimer 
wyjściowy składa się z N identycznych merów układ reakcyjny zawiera N-1 substratów. Przy 
różnych merach liczba reagentów wyraźnie rośnie, dochodząc nawet do kilku tysięcy. Obrazuje 
to skalę złożoności problemu. 

Aby reakcja enzymatyczna przebiegała efektywnie musi być zapewniona immobilizacja 
biokatalizatora. Spośród różnych metod immobilizacji enzymów szczególne miejsce zajmuje 
bioreaktor membranowy. Ze względu na rozmiar cząsteczki enzymu jego zatrzymanie  
w środowisku reakcji technikami membranowymi nie stwarza żadnych problemów, przy czym 
zapewnione są warunki zachowawcze, niepowodujące inaktywacji biokatalizatora. Jest to 
klasyczne zastosowanie enzymatycznego bioreaktora membranowego. 

Jak już zaznaczono, w reakcji depolimeryzacji występuje bardzo duża liczba reagentów  
o bardzo szerokim spektrum mas cząsteczkowych, a tym samym rozmiarach cząsteczek 
(Marquez i in. 1999). Jest to symptom do zastosowania w bioreaktorze membrany  
o selektywności pozwalającej na zatrzymanie w środowisku reakcji nie tylko cząsteczek 
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biokatalizatora, ale również częściowo zhydrolizowany substrat, tj. oligomery o stosunkowo 
długich łańcuchach. Powodować to będzie wzrost ich stężenia w reaktorze, a tym samym 
zwiększenie szybkości reakcji. W strumieniu opuszczającym reaktor membranowy znajdować 
się będą jedynie głęboko zhydrolizowane oligomery o krótkich i średnich łańcuchach, które  
z reguły są oczekiwanym produktem depolimeryzacji (Fernandez i in. 2013). Taki sposób 
prowadzenia reakcji hydrolizy biopolimerów ma jeszcze jedną bardzo istotną cechę. Otóż 
reakcje takie zachodzą bardzo często z autoinhibicją produktami hydrolizy, przy czym  
z reguły inhibitorami są reagenty niskocząsteczkowe, o krótkich łańcuchach (Vorob’ev i in., 
2009)). Tej wielkości cząsteczki nie są zatrzymywane przez zastosowana membranę, tak że 
mogą być bez problemu wyprowadzane ze środowiska reakcji.     
 

MODEL REAKCJI DEPOLIMERYZACJI 

Opracowano model reakcji depolimeryzacji, który oparto na fakcie, że substratami reakcji 
hydrolizy są poszczególne wiązania chemiczne mer-mer zawarte w danym biopolimerze. 
Oddaje to właściwy mechanizm reakcji, jako że reagują wiązania chemiczne a nie jak się 
potocznie przyjmuje związki chemiczne. Związki chemiczne są jedynie tworem zawierającym 
w sobie odpowiednie wiązania. 

W przypadku biopolimerów, poszczególne mery różnią się łańcuchem bocznym i stąd 
wiązania między nimi nie są równocenne (tak samo podatne na hydrolizę przez dany enzym). 
Stąd też liczność wiązań o danej sekwencji merów oraz ich położenie w danym łańcuchu 
oligomeru będą determinowały opis kinetyki rozpatrywanej reakcji. Dla danej długości 
łańcucha oligomeru występować może od kilku do kilkunastu różnych sekwencji merów,  
w różnym stopniu w dalszym biegu reakcji podatnych na hydrolizę. 

Opis tak złożonego układu reakcyjnego wymaga przyjęcia pewnych założeń 
upraszczających, Poniżej przedstawiono podstawowe założenia opracowanego modelu:  

1. znana jest sekwencja merów w hydrolizowanym biopolimerze oraz specyficzność 
substratowa stosowanego enzymu; 

2. w wyniku pojedynczego kontaktu substratu z enzymem zostaje rozcięte jedno wiązanie 
w łańcuchu;  

3. każde z wiązań chemicznych w zależności od podatności na hydrolizę przez dany enzym 
ma zdefiniowany współczynnik reaktywności ; 

4. hydroliza wszystkich wiązań opisana jest tej samej postaci funkcyjnej równaniem 
kinetycznym, uwzględniającym współczynniki reaktywności; 

5. każdy mer w danym biopolimerze ma taką samą (średnią) masę molową. 
 
Szczegółowy opis modelu wraz z algorytmem obliczeń przedstawiony jest w pracy (Trusek-

Hołownia i in. 2015). Model bazuje na najbardziej ogólnym równaniu kinetycznym, 
uwzględniającym stężenia wszystkich reagentów, reaktywność poszczególnych wiązań, 
inhibicję dowolnym składnikiem mieszaniny reakcyjnej oraz inaktywację enzymu w czasie. 
Ponieważ reakcja depolimeryzacji jest reakcją następczą jej szybkość netto równa jest różnicy 
szybkości tworzenia danego oligomeru z oligomerów o łańcuchach dłuższych oraz szybkości 
hydrolizy danego oligomeru. Opracowany model pozwala na wyznaczenie stężenia wszystkich 
składników mieszaniny reakcyjnej oraz ogólnego stopnia hydrolizy polimeru. Znamiennym 
jest, że w układzie występuje bardzo duża liczba reagentów, przykładowo  
dla polimeru, który zawiera 50 wiązań reaktywnych liczba reagentów wynosi 1275. 
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KINETYKA REAKCJI HYDROLIZY BIOPOLIMERÓW 
 

      Rozpatrzono reakcje hydrolizy albuminy serum jako typowego białka (łańcuch 583 
aminokwasów o znanej sekwencji) przy zastosowaniu trzech różnych enzymów reagujących 
wg różnych mechanizmów, tj.: subtylizyny, termolizyny i pepsyny. Dla tych układów 
wyznaczono położenie reaktywnych wiązań w łańcuchu surowca (Rawlings i in. 2012)) postaci 
równania kinetycznego oraz  ich stałe. 

albumina serum-subtylizyna. Wykazano doświadczalnie, że jest to reakcja I-go rzędu 
bez inhibicji, której kinetyka (temp. 50oC, pH 7,0, stężenie enzymu 0,01 [g/L]) opisywana jest 
równaniem  
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   (1) 

 
Ogółem łańcuch zawiera 49 wiązań reaktywnych (co skutkuje obecnością 1125 reagentów), 

które podzielono na trzy grupy. W wyniku analizy regresji danych doświadczalnych (rys.1) 
uzyskano wartości współczynników reaktywności, tj.: 6 wiązań z  β=1, 17 wiązań z  β=0,031 
oraz 26 wiązań z β=0,0049 oraz stałej szybkości reakcji k=12,78 [1/h]. 

            
 
Rys. 1. Zależność stopnia przereagowania od czasu reakcji dla ukladu albumina-subtylizyna 
 
albumina serum-termolizyna. Wykazano doświadczalnie, że jest to reakcja I-go rzędu 

z inhibicją niekompetycyjną produktem, której kinetykę (temp. 60oC, pH 7,0, stężenie enzymu 
0,005 [g/L]) opisano równaniem 
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      Ogółem surowiec zawiera 49 wiązań reaktywnych (co skutkuje obecnością 1125 
reagentów), które podzielono na dwie grupy. W wyniku analizy regresji danych 
doświadczalnych (rys.2) uzyskano wartości współczynników reaktywności tj.: 5 wiązań  
z β=1, 44 wiązania z  β=0,17. Stała szybkości reakcji k=14,4 [1/h] a stała inhibicji Kinh=0,0145 
[g/L]. Jako inhibitor przyjęto frakcję peptydów o krótkich łańcuchach (<5). 
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Rys. 2. Zależność stopnia przereagowania od czasu reakcji dla ukladu albumina-termolizyna 
 
albumina serum-pepsyna. Wykazano doświadczalnie, że jest to reakcja I-go rzędu  

z inhibicją kompetycyjną produktem, której kinetykę (temp. 37oC, pH 2,0, stężenie enzymu 
0,005 [g/L]) opisano równaniem  
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   (3) 

 
      Ogółem surowiec zawiera 71 wiązań reaktywnych (co skutkuje obecnością 2556 
reagentów), które podzielono na trzy grupy. W wyniku analizy regresji danych 
doświadczalnych (rys.3) uzyskano wartości współczynników reaktywności tj.: 9 wiązań  
z  β=1,  42 wiązań z  β=0,24 oraz 20 wiązań z β=0,0075. Stała szybkości reakcji k=2,94 [1/h] 
a stała inhibicji Kinh=0,049 [g/L]. Jako inhibitor przyjęto frakcję peptydów o krótkich 
łańcuchach (<5). 

 
 

        
 
Rys. 3. Zależność stopnia przereagowania od czasu reakcji dla ukladu albumina-pepsyna 
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CHARAKTERYSTYKA PROCESU W REAKTORZE MEMBRANOWYM 
 

Schemat bioreaktora membranowego pracującego w trybie ciągłym wraz ze stosowanymi 
oznaczeniami przedstawiono na rys. 4. 

 
 Q1, ci,1 
    Q4, ci,4 
        Q3, ci,3 
 
            

            
            
            
    Q2, ci,2        
            
            
 Rys. 4. Schemat reaktora membranowego 

  
W stanie ustalonym bilans i-tego reagenta przedstawia równanie 
 

    1 ,1 3 ,2 21i i i R iQ c Q c R V r c        (4) 
 
wykorzystując, że Q1=Q3, uzyskuje się zależność 
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gdzie 
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Strumień surowca kierowany do bioreaktora może zawierać tylko biopolimer lub 

mieszaninę oligomerów. Warto tu zauważyć, że jeśli strumień zasilający układ nie będzie 
zawierał danego reagenta (a będzie to miało miejsce dla zdecydowanej większości reagentów) 
to jeśli Ri będzie różne od 1, licznik równania (5) będzie ujemny. Zatem ujemna też będzie 
szybkość reakcji netto, co oznacza, że szybkość tworzenia danego reagenta jest większa niż 
szybkość jego zaniku. Ważne jest również, że w przypadku całkowitego zatrzymywania danego 
reagenta (Ri=1), licznik równania (5) będzie równy zero. Wówczas, co wynika z warunku 
stacjonarności, szybkość reakcji netto musi być równa zero.  

Zatem zagadnienie sprowadza się do policzenia z równania (5) wartości szybkości reakcji 
netto, po czym wyznaczenie z równania kinetycznego (1-3) stężenia danego reagenta.  

Poniżej przedstawiono modelową analizę parametrów reaktora membranowego dla w/w 
układów. Przeanalizowano wpływ membran o różnej selektywności. Dla przejrzystości 
prezentacji wyników jako stopień selektywności membrany przyjęto długość łańcucha 
(odpowiednik masy molowej) pierwszego zatrzymywanego składnika mieszaniny reakcyjnej 
(R*) oraz ostrą granice odcięcia. Należy przy tym pamiętać, że zastosowana membrana musi 
przepuszczać oligomer w pełni zhydrolizowany o najdłuższym łańcuchu. 
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Z bilansu reaktora membranowego wynika, że sumaryczne stężenie masowe wszystkich 
składników w strumieniu wylotowym jest takie same jak w strumieniu wlotowym. Ponieważ 
membrana zatrzymuje oligomery o długich łańcuchach, w strumieniu wylotowym są obecne 
tylko oligomery o krótkich łańcuchach. Zatem ich stężenie będzie większe od tego, jakie byłoby 
w klasycznym reaktorze przepływowym. Ma to bardzo istotne znaczenie dla reakcji z 
autoinhibicją. Przy założeniu, że inhibitorem jest niskocząsteczkowy oligomer, jego stężenie w 
strefie reakcji jest równe stężeniu w strumieniu opuszczającym reaktor, czyli większe niż w 
reaktorze klasycznym. Będzie to wpływało na kinetykę zachodzącej reakcji. 

 
Układ albumina serum-subtylizyna. Układ ten cechuje najprostsza kinetyka tj. pierw-

szego rzędu bez inhibicji, a najdłuższy łańcuch, w którym nie ma już reaktywnych wiązań 
zawiera 37 aminokwasów. Przeanalizowano reaktor membranowy o selektywności membrany 
R*= 40, 60, 80. Na rys. 5 przedstawiono zależność stopnia przereagowania od czasu 
przebywania w reaktorze membranowym oraz dla porównania w reaktorze klasycznym.  

  

   
  

Rys. 5. Przebieg stopnia przereagowania w reaktorze membranowym.  
Stężenie albuminy 15 [g/L], stężenie enzymu 0,01 [g/L] 

Dla reaktora membranowego zauważa się wyraźnie większe wartości stopnia 
przereagowania oraz bardziej płaski jego profil. Wynika to z faktu, że w strumieniu 
opuszczającym reaktor membranowy znajdują się tylko reagenty o krótkich łańcuchach, 
zawierające z definicji mniej nieprzereagowanych wiązań. Szczególnie wyraźne jest to dla 
bardzo krótkich czasów przebywania. Logiczne jest, że stopień przereagowania będzie tym 
większy im niższą wartość R* ma zastosowana membrana. Efekt zwiększonego stopnia  
przereagowania uzyskuje się kosztem bardzo dużego wzrostu sumarycznego stężenia 
reagentów w środowisku reakcji. Na rys. 6 przedstawiono te wartości, przy czym dla reaktora 
klasycznego dla prezentowanych danych wynosi ono 15 g/L. Jak widac na prezentowanych 
rysunkach reaktor membranowy pozwala na uzyskanie bardzo wysokich stopni przereagowania 
dla wyraźnie krótszych czasów przebywania. Jednakże dla krótkich czasów przebywania mogą 
wystąpić nieraelne wymagania co do wartości stężeń w strefie reakcji, stąd zarówno 
selektywność membrany oraz czas przebywania muszą być precyzyjnie dobrane.  
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Rys. 6. Wartości sumarycznego stężenia oligomerów w strefie reakcji.  
Stężenie albuminy 15 [g/L], stężenie enzymu 0,01 [g/L] 

Układ albumina serum-termolizyna. W układzie tym występuje reakcja z inhibicją 
niekompetycyjną, a najdłuższy łańcuch, w którym nie ma już reaktywnych wiązań zawiera  
39 aminokwasów. Na rys. 7 przedstawiono zależność stopnia przereagowania od czasu 
przebywania, dla membran o różnej selektywności. Dla porównania linią kreskowaną 
przedstawiono stopień przereagowania dla reaktora klasycznego.  

 

   
 

Rys. 7 Przebieg stopnia przereagowania w reaktorze membranowym.  
Stężenie albuminy 2 g/L, stężenie enzymu 0,005 [g/L] 

W tym przypadku występuje bardzo wyraźnie zwiększenie stopnia przereagowania, przy 
czym bardzo słabo zależy on od czasu przebywania w strefie reakcji. Efekt ten jest wyraźniejszy 
niż w poprzednio rozpatrywanym przypadku, reakcji bez inhibicji. Towarzyszy temu jeszcze 
gwałtowniejszy skok stężenia w strefie reakcji. W tego typu kinetyce reakcji występuje 
interesujące zjawisko. Tak duży wzrost stężenia substratów w strefie reakcji powoduje, że dla 
membrany o dużej selektywności, przy pewnym stężeniu hydrolizowanego polimeru w 
strumieniu zasilającym reaktor nie da się uzyskać stanu ustalonego. Wynika to z faktu, że 
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wymagane wysokie stężenie surowca w strefie reakcji implikuje odpowiednio wysokie stężenie 
inhibitora, które całkowicie wyhamowuje reakcję. Na rys. 8 przedstawiono wartości stężenia 
inhibitora w zależności od czasu przebywania. Zgodnie z równaniem (2) wartość cinh=0,0145 
[g/L] zatrzymuje reakcję. Prezentowane wyniki są blisko tej wartości. Dla membrany R*=40 i 
stężenia albuminy 2,5 g/L nie uzyska się już stanu ustalonego. 

  
Rys. 8. Stężenia inhibitora w reaktorze membranowym dla stężenia albuminy 2 g/L 

Charakterystyczny dla reaktora membranowego duży skok stężenia substratu w strefie 
reakcji implikuje interesujące jego zastosowanie. Jest on bowiem szczególnie predestynowany 
do zasilania strumieniami o niskim i bardzo niskim stężeniu hydrolizowanego polimeru. Takim 
surowcem mogą być wszelkiego rodzaju strumienie odpadowe i ścieki.   

 
układ albumina serum-pepsyna.  W tym przypadku występuje inhibicja kompetycyjna, 

zależna od stosunku stężeń substratu i inhibitora. Najdłuższy łańcuch, w którym nie ma już 
reaktywnych wiązań zawiera 23 aminokwasy. Przeanalizowano reaktor membranowy  
o selektywności membrany R*=25 i 40. Na rys. 9 przedstawiono zależność stopnia 
przereagowania od czasu przebywania w reaktorze membranowym oraz dla porównania  
w reaktorze klasycznym, dla stężenia albuminy w strumieniu kierowanym do reaktora równym 
5,0 g/L. 

     
Rys. 9. Przebieg stopnia przereagowania w reaktorze membranowym.  

Stężenie albuminy 5 [g/L], stężenie enzymu 0,005 [g/L] 
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Z porównania rys. 5, 7 i 9 wynika, że ten typ kinetyki skutkuje wynikami zbliżonymi do 
reakcji bez inhibicji. W tym typie inhibicji nie występuje ograniczenie co do stęzenia polimeru 
w surowcu. 

 
PODSUMOWANIE I WNIOSKI 

 
      Przeanalizowano reakcję depolimeryzacji zachodząca w reaktorze membranowym wg 
trzech różnych typów kinetyki. Stwierdzono, ze niezależnie od typu kinetyki stopień 
przereagowania w reaktorze membranowym jest wyraźnie wyższy niż w klasycznym reaktorze 
przepływowym. Przeprowadzona analiza procesu pozwala na sformułowanie następujących 
wniosków: 

1. Im zastosowana membrana jest bardziej selektywna tym wyższe uzyskuje się stopnie 
przereagowania. Należy jednak pamiętać, że najbardziej selektywna membrana musi 
umożliwiać opuszczenie środowiska reakcji reagentowi o najdłuższym łańcuchu wiązań 
niereaktywnych  

2. Najsilniejszy efekt zastosowania reaktora membranowego uzyskuje się dla reakcji  
z autoihnibicją, zwłaszcza niekompetycyjną. Dla takich reakcji stopień przereagowania 
polimeru w reaktorze membranowym charakteryzuje się słabą zależnością od czasu 
przebywania, a wysokie wartości uzyskuje się już dla krótkich, a nawet bardzo krótkich 
czasów. 

3. Efekt wzrostu stopnia przereagowania wynika ze zwiększonego sumarycznego stężenia 
reagentów w strefie reakcji. Dla membran o bardzo dużej selektywności stężenie to 
może osiągac nieraelne wartości. 

4. W przypadku reakcji z autoinhibicją niekompetycyjną, dla danej membrany istnieje 
graniczne stężenie polimeru w strumieniu wlotowym, powyżej którego nie da się 
uzyskać stanu ustalonego. 

 
STOSOWANE OZNACZENIA 

 
c - stężenie  g/L 
k - stała szybkości reakcji  1/h 
Kinh - stała inhibicji  g/L 
Q - strumień objętości  L/h 
R, R* - współczynnik zatrzymania 
r - szybkość reakcji  g/L h 
t  - czas reakcji  h 
VR  - objętość reaktorz  L 
β - współczynnik reaktywności 
τ - czs przebywania  h 
 
indeksy: 
 
inh - inhibitor 
i,j,k - pozycja w łańcuchu oligomeru 
N - liczba merów w surowcu 

 
LITERATURA 

Fernández A., Riera F.,  2013. b-Lactoglobulin tryptic digestion: a model approach  
for peptide release. Biochem. Eng. J. 70, 88–96. 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

1032 
 

Marquez M.C., Vazquez M.A., 1999.  Modeling of enzymatic protein hydrolysis. Proc. 
Biochem. 35, 111–117. 

Trusek-Hołownia A., Noworyta A, 2015.  A model of kinetics  of the enzymatic hydrolysis  
of biopolymers – a concept for determination of hydrolysate composition. Chem. Eng. 
Proc. 89, 54-61. 

Rawlings N.D., Barrett A.J., Bateman A., 2012. MEROPS: the database of proteolytic enzymes, 
their substrates and inhibitors. Nucleic Acids Res. 40, D343-350. 

Vorob’ev M.M., 2009.  Kinetics of peptide bond demasking in enzymatic hydrolysis of casein substrates. 
J. Mol. Catal. B: Enzymatic 58, 146–152. 

 
 

PODZIĘKOWANIA 

Wykonano w ramach projektu badawczego NCN Nr 2011/03/B/ST8/06029 
 
  



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r.  
 

1033 
 

 

THE ANALYSIS OF THE EFFECT OF DISACCHARIDE 
CONCENTRATION IN THE LIQUID BINDER ON DISC 

GRANULATION KINETICS 

Andrzej Obraniak1, Tadeusz Gluba2 
 

 
1. Faculty of Process and Environmental Engineering, Lodz University of Technology, 213Wolczanska 

Str., 90-924 Lodz, e-mail: andrzej.obraniak@p.lodz.pl 
2. Faculty of Biotechnology and Food Sciences, Lodz University of Technology, 173Wolczanska Str.,  

90-924 Lodz, e-mail: tadeusz.gluba.@p.lodz.pl  

 
 

ABSTRACT 

The analysis of granulation kinetics was carried out using a laboratory disc granulator with a diameter D 
of 0.5 m. The liquid binder was delivered to the tumbling bed at a constant flow rate with a use of a nozzle 
generating droplets with a size of approx. 4-5 mm. Fine-grained chalk was used as a model of raw material 
and water or disaccharide solution with concentrations of 20 – 40% as a wetting liquid. Different times 
of droplets delivery ranging from 2 to 6 min were utilized.  
Granulometric composition of bed for selected lengths of process, bed moisture and the moisture of 
individual size-fractions were assessed. Mass of granulated material, which was transferred from nuclei 
fraction to other size fractions was determined on the basis of mass balance analysis and the assessment 
of liquid migration between fractions. The influence of disaccharide concentration in wetting liquid on 
the aforementioned phenomena was also examined. 

 

Kewords: disc granulation, kinetics, disaccharide solution  

 

INTRODUCTION 

Kinetics of tumble granulation depends mainly on the prevailing mechanisms  
of granules formation occurring during the process. (Newitt and Conway-Jones 1958) and 
(Capes and Danckwerts 1965) analysed this process and identified the following mechanisms 
of granulation: wetting and nucleation, layering, coalescence, consolidation as well as crushing 
and abrasion. The authors assumed that these mechanisms may occur independently or jointly 
at a given stage of the process. The use of wetting liquid in a process was a common feature of 
the analysed studies. The type of capillary interactions between liquid and bulk material 
depends on: the ratio of liquid volume and intergranular volume. (Newitt-Jones and Conway 
1973) identified several states of a liquid-solid material system: pendular, funicular, capillary 
and droplets- on the basis of liquid content. 

Nucleation, during which delivered binding liquid wets powder forming initial 
aggregates (nuclei) is the first step of granulation. Previous analyses of this step focused mostly 
on two aspects: the wettability of a solid body by a liquid binder and the conditions of liquid 
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phase distribution in powder material. (Jaiyeoba and Spring 1980) performed the 
aforementioned analysis of mixture of three powders. (Gluba et al. 1990) examined the 
influence of conditions of selected powder materials wetting on the parameters of particle size 
distribution of granules formed during the process of wet drum granulation. The parameters of 
granulometric composition of product obtained from particular materials were linked with their 
wettability expressed as so-called aspiration potential. (Vonk 1997) showed that nucleation 
mechanism is influenced by the quotient of droplet size and basic dimensions of powder 
particles. (Schaefer & Mathiesen 1996) proposed two different mechanisms of nucleation, 
depending on the relative size of droplets and raw material particles: distribution mechanism 
and immersion mechanism. The aforementioned mechanisms describing granulation process 
have been extended to wet granulation in high-speed mixers by (Scott et al. 2000). The analysis 
of the influence of wetting liquid properties on the granulation process shows also the impact 
of viscosity on nucleation kinetics. Viscous binders, despite being difficult to distribute, may 
modify the mechanisms of nucleation (Hoornaert et al. 1998), which in many cases improves 
process conditions. (Schaafsma 1998) demonstrated the association between nuclei formation 
with the degree of bed saturation and wetting time. A similar description of nucleation 
mechanism was suggested by (Butensky and Hyman 1971).  

Apart from mechanisms responsible for the increase of granules size during granulation 
processes, also destructive processes characteristic of grinding processes e.g. in ball mills (Olejnik 

2013) or in pearl mills (Heim and Solecki. 2000) take place.  

(Ramaker 1998) and (Pearson 1998) carried out analyses of granulation process with 
the use of coloured liquid for a more detailed examination of disintegration mechanism. Similar 
experim`ents were performed by (Obraniak and Gluba 2012) who analysed changes in 
absorbance of individual fractions of granulated bed. (Litster and Ennis 2004) introduced the 
criteria of granules disintegration on the basis of Stokes deformation number. 

Previous analyses have shown that the conditions of wetting liquid delivery influence 
nucleation and in consequence the effect granulation. (Knight 1983) in his experiments added 
wetting liquid to calcium carbonate powder in a high shear mixer in three different ways. The 
method of binder delivery affected both the initial distribution of nuclei sizes and the subsequent 
growth of granules. Similar experiments with the use of the same materials and devices were 
performed by (Scott 2000). (Schaefer & Mathiesen 1996) confirmed that the increase in binder 
particle size was associated with the increase in initial size of nuclei and with the subsequent 
growth rate of granules. The uniformity of binder distribution deteriorates with an increase in 
its viscosity, which results in a broad or even bimodal distribution of granules size. (Wauters 
1999) studied the growth in drum granulation of particles which were pre-wetted by kneading 
in a plastic bag. Pre-wetting and uniform distribution of binder in powder allowed obtaining a 
narrow distribution of agglomerates sizes. Also, the correlation between droplets size and the 
distribution of nuclei sizes in fluid bed granulators was demonstrated. According to (Waldie 
1991) one droplet usually tends to form one nucleus, and the size of formed granule is larger 
than droplet size. The intensity of liquid binder delivery is one of the most widely studied 
variable parameters influencing binder distribution. (Rankell 1964) proved that the initial rate 
of nucleation increased along with increasing intensity of wetting.  

Despite wide range of studies on the mechanisms of granulation and the impact of liquid 
binder properties on the process, still there is no universal model concerning the discussed 
issues. These studies usually concern specific systems: liquid – raw powder material and are 
limited by the scope of used apparatus – process parameters. Moreover, there are no models 
which allow not only for qualitative analysis but also for a quantitative estimation of the 
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prevalence of individual granulation mechanisms. This paper suggests a model that allows 
quantitative analysis of agglomeration mechanisms and determines the influence of 
disaccharide content in liquid binder on the kinetics of disc granulation of chalk. 

 

PURPOSE OF THE STUDY 

The aim of the study was to: 
a) determine the effect of disaccharide concentration in the liquid binder on the kinetics of disc 

granulation  
b) develop and validate methods for the quantitative assessment of nucleation and granule build-

up mechanisms in disc granulation process with the use of the method of liquid mass balance 
analysis in the individual fractions of a semi-product. 

c) determine the effect of wetting liquid parameters on the size of nuclei formed during 
granulation 
 

APPARATUS AND SCOPE OF THE STUDY 

Studies were carried out in disc granulator which scheme is shown in Figure 1. 
Plate of disc granulator (2) with a diameter D = 0.5 m, and band height h = 0.08m, 

mounted on a shaft connected with an electric motor (1) via belt transmission was the main part 
of laboratory stand. Disc rotational speed was changed with the use of an inverter (3). Liquid 
binder was delivered to a bed circulating at a plate from the reservoir (4) mounted at a height 
of 2.5 m through a hydraulic sprinkler (5) which provided the outflow of liquid in the form of 
droplets. Constant liquid pressure during the analysis was maintained by the control of its stable 
level in a tank. 

Chalk produced by Lhoist Bukowa lime plant, with a grain size of less than 0.2 mm was 
used as a model material in granulation analysis. Water and aqueous solutions of disaccharide 
(food sugar) at a concentration of 20%, 25%, 30%, 35%, 40% were used as liquid binders. 

 

 
Fig. 1. The scheme of laboratory stand – disc granulator with liquid binder dosing system 

1 – electric engine, 2 – granulating disc, 3 – inverter, 4 – tank, 5 – hydraulic sprinkler, 6 – rotameter 
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METHODOLOGY AND THE SCOPE OF STUDY 

Granulated bed was wetted during tumbling with the use of water or five aqueous 
solutions with different concentrations of sugar. The granulation process was carried out at the 
time of bed wetting. After a specified time of liquid binder delivery (2, 3, 4, 5 or 6 minutes) 
granulometric composition of formed bed was analysed. 

Basic apparatus and process parameters including the mass of raw material, mass flow 
rate of wetting liquid delivery and rotational speed of the plate were determined during 
preliminary analyses. The angle of plate axis inclination from the horizontal was set to be 
α = 45° and the rotational speed of the plate was n = 14 rpm. The optimal mass of fine raw 
material placed on a plate was ms = 1500 g for these setting. Mass flow rate of liquid binder 
delivery q = 22.5 g/min was used, which allowed to obtain the outflow of each solution 
concentration from the nozzles in the form of droplets. The liquid was delivered to the bed in 
such a way that droplets always fell on a dry material to eliminate the phenomenon of 
coalescence. The obtained product was subjected to particle size analysis performed with the 
use of a set of sieves with mesh sizes: 1.0 - 12.5 mm. Each of obtained size fractions was 
weighed on a laboratory scale and then dried at 100°C for 24 h. After drying, each fraction was 
re-weighed in order to determine its moisture and the mass of water accumulated in it. 

MODEL 

 The assumptions used during the formulation of the model are associated with droplet 
manner of bed wetting and the site of liquid delivery to the bed. It was assumed that: 

1. Droplets with sizes of 4 - 5 mm after falling on the dry powder material form nuclei in 
which the whole delivered liquid is accumulated. 

2. The liquid droplets always fall on non-granulated raw material, which eliminates the 
phenomenon of coalescence. 

3. The migration of liquid binder to other size fractions occurs only as a result of the 
transfer of abraded or crumbled pieces of wet material nuclei. 

4. Moisture of abraded and crushed fragments of nuclei is the same as the moisture of 
nuclei 

5. The transfer of wet loose material to other size fractions and the accompanying 
migration of liquid are the result of the following granulation mechanisms: 

a) Abrasion of nuclei - migration to smaller factions 

b) Crushing of nuclei - migration to smaller factions 

c) Nuclei layering - migration to larger factions 

The following process parameters and parameters measured after the end of wetting were 
assumed to be known:  

a. Liquid concentration - c [kg of liquid/kg of solution] 

b. The mass of each wet and dry material size fraction "j" for particular times of  
wetting ti : mj(ti), Mj(tj) 
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c. The mass of water contained in each fraction "j", moisture of "j" fraction in time 
ti: MW

j(ti), wj(ti) 

 
Re a) The mass of dry material transferred from nuclei fraction to 0 - 1 mm size fraction 

as a result of abrasion can be calculated from the equation (1) after transforming the formula 
defining moisture content in the abrades: 

 
     𝑀0−1

𝑠𝑡 (𝑡𝑖) =
𝑀0−1
𝑤 (𝑡𝑖)

𝑤𝑧(𝑡𝑖)
     (1) 

 
where: wz(ti) – the moisture of nuclei fraction after “i” time of wetting ti, [kg of liquid/kg dry 
material]. 
 Dry mass of abraded material calculated using the formula (1) contains the mass of 
transferred bulk material and the mass of sugar contained in a liquid accumulated in (0 - 1) size 
fraction. Sugar mass can be computed from formula (2) after the conversion of solution 
concentration equation 
 
     𝑀0−1

𝑐𝑢𝑘.(𝑡𝑖) =
𝑐∙𝑀0−1

𝑤 (𝑡𝑖)

1−𝑐
     (2) 

 
Re b) Mass of material transferred as a result of crushing from nuclei fraction to any 

other „j” fraction in the range of 1 – 4 mm is calculated using equation (3): 
 

     𝑀𝑗
𝑘(𝑡𝑖) =

𝑀𝑗
𝑤(𝑡𝑖)

𝑤𝑧(𝑡𝑖)
     (3) 

 
and sugar mass is computed in the same manner using equation (2). 
 

Re c) Mass transferred from nuclei fraction to granules fraction: 
 Mass of granules fraction determined on the basis of sieve analysis contains the mass of 
nuclei which after the attachment of bulk or abraded material increased their diameter as a result 
of layering. If the aforementioned increase in dimensions is due to the adherence of wet material 
from previously abraded nuclei, then the moisture of granules fraction will be approximately 
the same as the moisture of nuclei. If the moisture of formed granules is lower than that of 
nuclei it means that dry raw material was additionally attached to granules. The mass of nuclei 
fraction Mo

gz, which after ti time co-forms granules fraction was calculated from equation (4). 
 
     𝑀𝑔𝑧 

𝑜 (𝑡𝑖) =
𝑀𝑔
𝑤(𝑡𝑖)

𝑤𝑧(𝑡𝑖)
    (4) 

 
RESULTS OF THE STUDY 

On the basis of obtained results, associations reflecting changes in granulometric 
composition of processed bed after a specified time of wetting has been prepared. The results 
of a sieve analysis demonstrate the dominant portion of 6.3 – 8 mm size fraction and adjacent 
fractions in the formed granulate in case of all times of wetting. It is directly associated with 
bed wetting manner and the size of sprayed droplets of liquid (4 - 5 mm). Such a delivery of 
liquid to bulk material promote, in the presented range of parameters change and in case of a 
given material, the formation of granulation nuclei which form 6 - 8 mm agglomerates (larger 
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than the size of delivered droplets). This trend is consistent with the results of other studies 
(Schaafsma et al. 1998), (Waldie 1991).  

Fig. 2, 3, 5 presents the comparison of mass content of individual size fractions obtained 
using different process parameters. The analysis of the obtained results reveals a relatively small 
content of 1 - 4 mm fraction which, taking into account wetting method, does not constitute the 
nuclei fraction with smallest sizes.  

Observations of droplet wetting phenomenon both during granulation and preliminary 
analyses ruled out the possibility that droplets broke into smaller pieces while falling from the 
height of a mounted nozzle tip and that thus they formed nuclei with smaller diameters. These 
fractions are formed as a result of nuclei crushing. There is also the possibility that raw material 
adheres to wet, crumbled part of nuclei. Also, the mass content of a 10 - 12.5 mm fraction is 
small, which can be explained by a hindered build-up of surface dry agglomerates and the lack 
of conditions to coalesce. This fraction, and probably also a part of 8 - 10 mm fraction compose 
granules formed from nuclei which attached material from 0 – 1 mm size fraction through 
layering and thus they enlarged their dimensions. 
 

 
Fig. 2. The comparison of mass content of granulated bed between three various times of wetting (the concentration 
of wetting liquid c=25%) 
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Fig. 3. Sample change in mass content of granulated bed during the process of wetting with liquid with a 
concentration c=40% 
 
Fig. 4. presents sample change of the mass of water accumulated in individual size fractions 
between various wetting times. The comparison of results which is shown in Fig. 3, 4 and 5 
allows for a more comprehensive analysis of the impact of various granulation mechanisms on 
granulometric composition of obtained granules. Similar distribution and the nature of changes 
in bed properties can be observed in case of various wetting times. The analysis of graphs 
confirms the assumptions made during model preparation and leads to the conclusion that the 
change in water mass in individual size fractions as well as changes in moisture of these 
fractions can be an indicator for a qualitative and quantitative evaluation of granulation 
mechanisms responsible for the transfer of material mass between various factions of formed 
granulate. The obtained results allow for the assessment of the nature of changes in the content 
of fractions, nuclei and granules, and also for the comparison of the range of two disintegration 
phenomena, i.e. crushing and abrasion. 
 

 
Fig. 4. Sample change in the mass of water accumulated in particular fractions of granulated bed during the process 
of wetting with liquid with a concentration c=40% 
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Fig. 5. The comparison of sample changes in mass content, moisture, and the mass of accumulated water in 
individual fractions of granulated bed during the process of wetting with liquid with the concentration c=25%, 
(t = 4 min). 
 

On the basis of obtained results, it can be concluded that the extent of abrasion of wet 
material from the surface of nuclei and granules may be smaller than the extent of their crushing. 
This suggestion is confirmed by a higher total mass of accumulated water in fractions 1 - 4 than 
in fractions 0 - 1. This phenomenon is disadvantageous in the context of required product 
homogeneity, especially due to the fact that the probability of the attachment of wet abraded 
material to previously formed agglomerates is greater than the possibility of the attachment of 
small fragments constituting 1 - 4 mm size fraction because of their size. Moreover, 
agglomerates formed from small fragments (crumbs) are characterized by a lower strength. 

 
Fig. 6. The impact of the concentration of wetting liquid solution on mass content of size fractions (bed moisture 
w = 4.4%) 
 

Fig. 6 presents the comparison of mass contents of bed fractions for selected 
concentrations of wetting liquid. 
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Fig. 7. The impact of wetting liquid concentration on mass content of fraction (0 – 1), mass of water 
accumulated in this fraction and the mass of nuclei which underwent the abrasion process 
 

This paper also provides the analysis of the impact of wetting liquid concentration on 
the formation and properties of nuclei. The obtained results indicate that the increase in sugar 
content in a solution positively affects granulation process. Figure 6 shows that for the specified 
moisture (w = 4.4%), the content of the finest fractions comprising non-granulated material and 
created abraded material decreases along with the increase in the concentration of wetting 
liquid. This observation confirms beneficial impact of disaccharide content in a solution on the 
rate of granules formation (approx. 2/3 of bed mass became granulated) and on the increase in 
the resistance to abrasion of formed agglomerates.  

The aforementioned conclusions are confirmed by the results of sample analyses 
presented in Figure 7. This graphic contain the comparison of mass content of fraction (0 - 1), 
the mass of liquid accumulated in this fraction and the mass of fine material which was abraded 
from the fraction of nuclei Mst.zar and adhered to fraction (0 - 1). This comparison was performed 
for different concentrations of wetting solution. The mass of abraded nuclei was calculated with 
the use of model equation (1). The obtained results show that the use of disaccharide solution 
not only accelerates the granulation process, but also results in the formation of agglomerates 
that are more resistant to abrasion. This conclusion is confirmed by much smaller mass of 
abraded material which adhered to fraction (0 - 1) in experiments carried out with disaccharide 
as wetting solution in comparison to experiments using water. The obtaining of satisfactory 
granulation results despite using much lower bed moisture is another benefit of the use of 
disaccharide as wetting solution. This allows for significant savings during the drying of a 
product which is additionally enriched with organic ingredients. 

CONCLUSIONS 

1. The use of water solution of disaccharide as wetting liquid positively influences the 
kinetics of disc granulation. 

2. Bed wetted with disaccharide solution is more resistant to abrasion and granulation 
process is faster and requires less moisture. 
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3. Suggested model allows for qualitative and quantitative analysis of granulation 
mechanisms occurring during bed wetting.  

4. Course of nucleation assumed in this model was confirmed in the analyses of disc 
granulation.  

5. The obtained results confirmed the assumed mechanism of water migration from nuclei 
fraction towards other size fractions, which is based on the transfer of liquid to other 
size fractions together with wet material. 

6. The phenomenon of disintegration of nuclei and granules fractions is the driving force 
behind the formation of fractions with sizes 1 - 4 mm. 

7. Agglomerates formed as a result of crushing of nuclei and granules can increase their 
mass by attaching the surrounding material abraded from other size fractions and dry 
raw material (layering). 
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STRESZCZENIE 

Do najważniejszych czynników determinujących skuteczność leczenia wziewnego należy sprawny 
transport leków przez warstwę śluzu oskrzelowego będącego mieszaniną biopolimerów oraz 
makromolekuł, dlatego też szczególnego znaczenia nabiera poznanie mechanizmów i uwarunkowań 
rządzących tym procesem. 
W pracy przeprowadzono badania transportu masy w roztworach zawierających podstawowe 
składniki śluzu oskrzelowego (mucynę, albuminę, DNA) z wykorzystaniem substancji 
o odmiennych właściwościach fizykochemicznych - kromoglikanu disodowego oraz kwasu 
karminowego. W celach porównawczych przeprowadzono także badanie transportu w roztworze 
polimeru – hypromelozy, a także w sztucznym odpowiedniku śluzu oskrzelowego. Zakres pracy 
obejmował dodatkowo pomiar lepkości pozornej analizowanych próbek. 
Otrzymane wyniki pokazują m.in., że transport substancji niskocząsteczkowych przebiega 
w roztworach o niskiej lepkości (1,8-5 mPas) zawierających podstawowe składniki śluzu tylko 
nieznacznie szybciej (4,7-6,110-10 m2/s) w stosunku do roztworu HPMC (4,6-4,9710-10 m2/s), 
którego wysoka wartość lepkości pozornej (642 mPas) wskazuje na dużą gęstość sieciowania. 
Otrzymane wyniki podkreślają znaczenie specyficznych oddziaływań występujących pomiędzy 
składnikami śluzu oraz lekami, a także wskazują na potrzebę dalszego ich badania. 

Słowa kluczowe: dyfuzja, śluz, polimery, reologia 

WPROWADZENIE 

Szczegółowe poznanie mechanizmów rządzących transportem masy w roztworach 
makromolekuł oraz polimerów ma istotną wartość praktyczną. Dotyczy to zarówno procesów 
realizowanych w skali przemysłowej, ale także medycyny. Farmakokinetyka leków 
dostarczanych do organizmu drogą wziewną bądź doustną jest ściśle związana z ich 
transportem przez warstwę śluzu występującego m.in. w drogach oddechowych, jak 
i w przewodzie pokarmowym. Skład śluzu pozostaje zbliżony bez względu na miejsce 
występowania w organizmie. Podstawowym jego składnikiem są mucyny – glikoproteiny 
o masie cząsteczkowej od 2 do 40 MDa, których stężenie masowe w stosunku do pozostałych 
składników jest największe i sięga 5 %. Składniki występujące w mniejszym stężeniu to przede 
wszystkim: białka (ok. 1% mas.), lipidy (0,5% mas.) oraz kwasy nukleinowe (1-2% mas.). 
Wszystkie molekuły oddziałują ze sobą w środowisku wodnym o lekko zasadowym pH (7,4). 
Pomiędzy składnikami śluzu występują wiązania chemiczne (kowalencyjne, jonowe) oraz 
różnego typu oddziaływania międzycząsteczkowe (wiązania wodorowe, Van der Waalsa), 
które sprawiają, że śluz pod względem właściwości reologicznych zachowuje się jak lepko-
sprężysty płyn nienewtonowski (King, 2005). 
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Według Muhra i Blansharda (1981) obecność polimerów lub biopolimerów w cieczach może 
wpływać na transport molekuł oraz mikro-/nanocząstek na kilka sposobów. W przypadku, gdy 
wielkość cząstek jest porównywalna z wielkością wolnych przestrzeni w śluzie (około 
kilkadziesiąt µm) podstawowe znaczenie odgrywa efekt sitowy, który spowalnia lub wręcz 
uniemożliwia ich przemieszczanie się. Jednakże, nawet w przypadku molekuł o niskiej masie 
cząsteczkowej, które są znacznie mniejsze od wielkości porów dochodzi do spowolnienia ich 
transportu w porównaniu z dyfuzją w czystym rozpuszczalniku. Często spotykane w literaturze 
uzasadnienie odnosi się do niejednorodnej struktury śluzu. Transport molekuł może przebiegać 
w tym ośrodku na drodze dyfuzji jedynie w wolnych przestrzeniach pomiędzy 
nieprzenikalnymi łańcuchami polimerów, których obecność może wpływać na wydłużenie 
drogi dyfuzji. Tezę tę potwierdzają pośrednio wyniki naszych wcześniejszych badań 
(Odziomek i in., 2015). W badaniach tych skupiliśmy się na transporcie niskocząsteczkowych 
leków w ośrodku zawierającym wysokie stężenie mucyn (20 % mas.), które zostały poddane 
działaniu mukolityków (N-acetylocysteiny), czyli substancji redukujących wiązania 
kowalencyjne łączące pojedyncze mucyny w rozbudowane łańcuchy. Ta uwidaczniająca się w 
skali makroskopowej znaczną redukcją lepkości pozornej modyfikacja wpłynęła na wyraźne 
przyspieszenie transportu leków.  
Śluz stanowi jednak również barierę chemiczną. Wiązania chemiczne oraz oddziaływania 
międzycząsteczkowe odpowiedzialne za strukturę i właściwości śluzu mogą wpływać również 
na transport leków (Cone, 2009). W niniejszej pracy przedstawiono porównanie transportu 
dwóch substancji o podobnej masie cząsteczkowej, ale odmiennych właściwościach 
fizykochemicznych, w roztworach zawierających główne składniki śluzu naturalnego osobno, 
a także w roztworze imitującym naturalny śluz oskrzelowy, w którym składniki te występują 
razem, w fizjologicznym stężeniu. Pozwoliło to określić stopień oddziaływania składników 
śluzu z molekułami o wybranych właściwościach. W celach porównawczych przeprowadzono 
także badanie transportu masy w roztworze hydroksypropylometylocelulozy (hypromelozy 
- HPMC) – polimeru, który tworzy rozbudowaną strukturę przestrzenną. Zakres pracy 
obejmował dodatkowo pomiar lepkości pozornej analizowanych próbek przy fizjologicznych 
szybkościach ścinania. 

MATERIAŁY I METODY 

Materiały 

Mucyna (typ II, M2378), albumina z białka kurzego (A5253), kwas deoksyrybonukleinowy 
z ikry rybiej (74782), hydroksypropylometyloceluloza (HPMC, H7509), zasada Trizma 
(T4661), kwas karminowy (229253) zostały zakupione w Sigma–Aldrich. Bufor fosforanowy 
oraz azydek sodu zostały zakupione w POCH (Polska). Kromoglikan disodowy (DSCG) 
pochodzi z GlaxoSmithKline Pharmaceuticals S.A. (Polska). Woda użyta do przygotowania 
próbek pochodziła z instalacji osmozy odwróconej (Puricom, USA).  

Przygotowanie próbek do badań 

Próbki zostały przygotowane poprzez rozpuszczanie odpowiednich substancji (mucyny, 
albumina, kwas DNA, HPMC) w buforze fosforanowym (pH 7,4) aż do osiągnięcia stężenia 
wynoszącego 15 mg/ml. Sumaryczne stężenie substancji rozpuszczonych w próbce imitującej 
śluz naturalny (mucyny, albumina, DNA) było równe 45 mg/ml. Wartość pH przygotowanych 
roztworów była precyzyjnie kontrolowana i w razie potrzeby modyfikowana przy użyciu 
zasady Trizma. W celu ochrony mikrobiologicznej do każdej z próbek została dodana niewielka 
ilość azydku sodu (0,05% mas.). Delikatne mieszanie próbek odbywało w temperaturze 
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pokojowej przez 3h. W ten sposób przygotowane roztwory były przechowywane w warunkach 
chłodniczych przez maksymalny czas jednego tygodnia. 

Pomiar lepkości pozornej 

Pomiar lepkości pozornej został przeprowadzony z wykorzystaniem wiskozymetru rotacyjnego 
Smart (wersja L), firmy Fungilab (Hiszpania) wyposażonego we wrzeciono pomiarowe TL6 do 
badania próbek o wysokiej lepkości (z HPMC) oraz wrzeciono LCP do pomiarów pozostałych 
próbek. Wszystkie badania zostały przeprowadzone przy zachowaniu możliwie zbliżonej 
szybkości ścinania �̇� = 6,8 (TL6) oraz 7,33 s-1 (LCP). Każdy z pomiarów prowadzony był przez 
czas 3 minut z zachowaniem termostatowania próbek w temperaturze 20ºC. 

Badania transportu masy 

W badaniach transportu masy użyto celek dyfuzyjnych typu Side-Bi-Side (PermeGear, 
Niemcy). Schemat układu pomiarowego, został przedstawiony na rysunku 1. 

 
Rysunek 1. Schemat układu badawczego służącego do pomiaru transportu masy przez warstwę śluzu 

Układ pomiarowy składał się z dwóch części o objętości 5 ml każda. Część donorową 
wypełniano roztworem substancji badanej, natomiast do celki akceptorowej wlewano czysty 
rozpuszczalnik. Pomiędzy częścią donorową i akceptorową znajdował się dodatkowy element 
o grubości 3 mm, do którego za pomocą mikrostrzykawki aplikowana była próbka o objętości 
równej 300 µl. Próbka ta była oddzielona od części donorowej oraz akceptorowej membraną 
porowatą PVDF o grubości 0,125 µm (Durapore, Millipore, USA). W celu ograniczenia oporów 
wnikania masy w sąsiedztwie warstwy śluzu obydwa roztwory były mieszane za pomocą 
elementów magnetycznych. Aby zapewnić powtarzalne warunki prowadzenia badań celki były 
termostatowane przeponowo z wykorzystaniem wody o stałej temperaturze 20°C. 
Badania przeprowadzono z wykorzystaniem dwóch substancji, których stężenie w części 
donorowej wynosiło 1 mg/ml. Absorbancja pobieranych co pół godziny roztworów była 
mierzona przy użyciu spektrofotometru (Thermo Scientific, USA) pracującego w zakresie UV 
dla DSCG (=325 nm) oraz w świetle widzialnym dla kwasu karminowego (=540 nm). Próbki 
były pobierane co godzinę przez 6 h od momentu złożenia układu pomiarowego. Masa 
przedyfundowanych substancji została określona w oparciu o krzywą wzorcową. Na podstawie 
zależności opisującej zmianę masy badanej substancji w celkach dyfuzyjnych w funkcji czasu 
wyznaczono wartość efektywnego współczynnika dyfuzji – De. 
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Wyznaczanie efektywnego współczynnika dyfuzji 

Oprócz założenia, że mieszanie roztworów w celce donorowej oraz akceptorowej minimalizuje 
opory wnikania masy w sąsiedztwie membrany utrzymującej śluz, przyjęto, że membrana ta 
stwarza pomijalny opór dla ruchu masy. Stąd główne opory transportu masy z fazy donorowej 
do akceptorowej występują w warstwie śluzu o zadanej grubości. Założono, że w warstwie 
śluzu przebiega dyfuzja quasi-ustalona (Desai i Vadgama, 1991). W takim przypadku czas 
niezbędny do przedyfundowania badanej substancji przez tę warstwę jest znacznie krótszy od 
czasu, w którym następuje zmiana stężenia tej substancji w celkach dyfuzyjnych. Założenie to 
jest spełnione w przypadku, gdy objętość śluzu jest znacznie mniejsza od objętości celek 
(Truskey i in., 2009). Przy tych założeniach, gęstość strumienia masy składnika 
transportowanego z części donorowej do akceptorowej wynika z pierwszego prawa Ficka: 

𝐽 = −𝐷e
d𝐶

d𝑥
= 𝐷e

(𝐶1−𝐶2)

L
     (1) 

gdyż rozkład stężenia w warstwie śluzu jest dany funkcją liniową (rysunek 2): 

𝐶(𝑥) = 𝐶1 + (𝐶2 − 𝐶1)
𝑥

L
     (2) 

gdzie: C1 - stężenie badanej substancji w części donorowej (i dla x = 0), C2 - stężenie w części 

akceptorowej (i dla x = L) 

 
Rysunek 2. Rozkład stężenia substancji dyfundującej w warstwie śluzu 

Ze względu na fakt, że badanie było prowadzone w układzie zamkniętym (okresowym), 
stężenie substancji badanych w poszczególnych celkach dyfuzyjnych ulega zmianie w czasie 
prowadzenia pomiaru. Przy odpowiednio długim czasie prowadzenia procesu dojdzie do 
wyrównania stężeń w obydwu celkach (przy wartości odpowiadającej połowie stężenia 
początkowego). Ze względu jednak na stosunkowo krótki czas prowadzonych badań nie 
zaobserwowano znacznej zmiany stężenia w obu celkach dyfuzyjnych. Przyjęto więc założenie, 
że stężenie badanych substancji w celkach pomiarowych nie zmienia się w czasie.  

𝐽 = −𝐷e
d𝐶

d𝑥
= 𝐷e

(𝐶1−𝐶2)

L
=
1

𝐴

d𝑚

d𝑡
                                                       (3) 

𝐷e =
L

𝐴(𝐶1−𝐶2)

d𝑚

d𝑡
                                                               (4) 

gdzie: A – pole powierzchni, przez którą odbywa się transport, d𝑚
d𝑡

 – nachylenie (w stanie quasi- 
ustalonym) prostej otrzymanej po naniesieniu punktów doświadczalnych na wykres obrazujący 
masę przedyfundowanej substancji w funkcji czasu.  
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Badania transportu masy dla każdej z analizowanych próbek zostało przeprowadzone z co 
najmniej trzykrotnym powtórzeniem. Na podstawie otrzymanych wyników obliczono średnią 
wartość efektywnego współczynnika dyfuzji oraz odchylenie standardowe. 

WYNIKI I DYSKUSJA 

Wyniki przeprowadzonych badań zostały przedstawione na rysunku 3. 

Rysunek 3. Efektywny współczynnik dyfuzji wyznaczony dla transportu kromoglikanu disodowego oraz kwasu 
karminowego w badanych próbkach. Słupki błędów oznaczają odchylenie standardowe 

Transport obydwu badanych substancji przebiegał najszybciej w czystym rozpuszczalniku. 
Wartość wyznaczonych współczynników dyfuzji była w tym przypadku równa 8,3510-10 m2/s 
dla kromoglikanu disodowego (DSCG) oraz 9,2410-10 m2/s dla kwasu karminowego. 
Zdecydowanie wolniej proces ten zachodził w roztworze zawierającym hypromelazę (HPMC), 
czyli pochodną celulozy zbudowaną z cząsteczek glukozy połączonych wiązaniami β-
glikozydowymi. W HPMC niektóre grupy hydroksylowe związane z cząsteczkami glukozy są 
zastąpione grupami hydroksypropylowymi oraz metylowymi. W szczególności duża ilość 
podstawników metylowych przekłada się na wysoki stopień oddziaływań pomiędzy 
łańcuchami HPMC i tym samym na tworzenie gęsto usieciowanej struktury przestrzennej. 
(Joshi, 2011) O takiej budowie może świadczyć zmierzona wysoka wartość lepkości pozornej 
badanego roztworu - 642 mPas. Jak wskazują otrzymane wyniki, zarówno transport 
kromoglikanu disodowego - DSCG (De = 4,9710-10 m2/s), ale także transport kwasu 
karminowego (De = 4,5810-10 m2/s) jest w takich warunkach znacznie wolniejszy niż w 
przypadku dyfuzji tych związków w wodzie. Efekt ten można w pewnym stopniu wiązać 
z wydłużeniem drogi dyfuzji wynikającym z konieczności omijania nieprzenikalnych, 
rozbudowanych łańcuchów. Szczególnie jednak w przypadku kwasu karminowego może on 
być również spowodowany oddziaływaniami hydrofobowymi z grupami metylowymi 
obecnymi w HPMC (Muhr i Blanshard, 1982). 
Lepkość pozorna roztworów zawierających mucyny, albuminę oraz DNA była znacząco niższa 
od lepkości pozornej roztworu o identycznym stężeniu masowym HPMC i wahała się w 
granicach od 1,8 do 5 mPas. Ze względu na fakt, że pod względem wielkości wymienione 
makromolekuły są porównywalne z HPMC, może to świadczyć o zdecydowanie niższym 
stopniu oddziaływań pomiędzy nimi, a co się z tym wiąże także o mniejszej ilości połączeń 
i mniej rozbudowanej strukturze przestrzennej. W takim przypadku transport badanych 
substancji powinien być w mniejszym stopniu zakłócony przez strukturę śluzu 
i w  konsekwencji odbywać się szybciej. Wartości efektywnych współczynników dyfuzji De, 
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które zostały wyznaczone zarówno dla DSCG, jak i kwasu karminowego są jednak 
zdecydowanie niższe od tych opisujących dyfuzję w czystym rozpuszczalniku. Stosunkowo 
największe spowolnienie transportu zostało odnotowane w przypadku mucyn i dotyczy ono 
zarówno DSCG, jak również kwasu karminowego (odpowiednio De = 5,0010-10 m2/s oraz 
4,7110-10 m2/s). Obie wybrane do badań substancje mają podobną masę cząsteczkową (DSCG 
– 468,4 Da, kwas karminowy – 492,39 Da), ale odmienne właściwości fizykochemiczne. 
Kromoglikan disodowy jest substancją hydrofilową, o czym świadczy wartość współczynnika 
podziału LogP wynosząca 4,80 (informuje ona o stosunku stężenia wszystkich form tego leku: 
zjonizowanej i niezjonizowanej, występujących w fazie organicznej oraz w fazie wodnej przy 
fizjologicznej wartości pH). Drugą z badanych substancji jest kwas karminowy o 
współczynniku LogP równym 1,532, a więc związek wykazujący bardziej lipofilowe 
właściwości oraz będący słabszym kwasem. Przy odmiennych właściwościach obydwu 
substancji otrzymane wyniki tłumaczy budowa mucyn. Są to złożone glikoproteiny, które 
zawierają zarówno domeny hydrofobowe, jak i hydrofilowe mogące wiązać dyfundujące 
substancje o odmiennych właściwościach (Bansil i Turner, 2006). Zgodnie z doniesieniami 
literaturowymi mucyny stanowią najbardziej skuteczną barierę chemiczną przede wszystkim 
dla niskocząsteczkowych substancji hydrofobowych, ale mogą one efektywnie wiązać również 
molekuły obdarzone dodatnim ładunkiem (Bhat i in., 1995, Sanders i in., 2000, Widdicombe, 
1997). 
W porównaniu z dyfuzją w roztworze mucyn, nieznacznie szybciej przebiega transport obu 
badanych substancji w roztworach zawierających DNA oraz białko (albuminę). Zauważalna 
jest przy tym niewielka przewaga szybkości transportu DSCG w roztworze z albuminą 
(De = 5,9910-10 m2/s) spowodowana najprawdopodobniej tym, że kwas karminowy oddziałuje 
z hydrofobowymi domenami białka (De = 5,7110-10 m2/s). Szybciej przebiega też transport 
dyfuzyjny kwasu karminowego w roztworze z DNA (De = 6,1310-10 m2/s). 
Najniższa wartość efektywnego współczynnika dyfuzji zarówno dla DSCG (4,0410-10 m2/s), 
jak i kwasu karminowego (4,3510-10 m2/s) została wyznaczona w pomiarach transportu masy 
w próbce imitującej naturalny śluz oskrzelowy. Otrzymany wynik można uzasadnić 
najwyższym stężeniem substancji rozpuszczonych w fazie transportowej, którego wartość była 
jednak najlepszym przybliżeniem wartości fizjologicznych. Wynik ten obrazuje, jak wysoce 
skuteczną barierę dla transportu masy stanowi warstwa śluzu w drogach oddechowych oraz 
innych obszarach ciała. 

PODSUMOWANIE 

Przeprowadzone badania wskazują na duże znaczenie specyficznych oddziaływań 
występujących pomiędzy poszczególnymi składnikami śluzu oraz transportowanymi 
cząsteczkami (np. lekami), a także identyfikują mucyny jako ten składnik śluzu, który 
w największym stopniu wpływa na szybkość dyfuzji substancji niskocząsteczkowych. 
Wskazano jednocześnie na dużą złożoność zagadnień transportu masy w warstwie śluzu, co 
niewątpliwie otwiera pole do dalszych badań. 
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STRESZCZENIE 

W pracy zastosowano krystalizację wielostopniową do rozdzielania stereoizomerów związku 
posiadającego dwa centra aktywne. Przedmiotem badań był szczawian nafronylu. 
Szczawian nafronylu jest związkiem wykazującym aktywność biologiczną, dzięki czemu stosowany 
jest jako substancja czynna wielu leków. Posiada on dwa centra stereogeniczne i wytwarzany jest 
jako mieszanina dwóch racematów, które są względem siebie diastereoizomerami. Każdy z 
enacjomerów nafronylu wykazuje inną aktywność biologiczną, a tylko jeden z racematów zawiera 
enacjomer o najwyższej aktywności – racemat ten jest produktem kluczowym procesu rozdzielania 
badanej mieszaniny. W celu zaprojektowania procesu krystalizacji wyznaczono równowagi ciecz-
ciało stałe (SLE) w szerokim zakresie składów i dla temperatur z przedziału: 10 do 40ºC. 
Stwierdzono, że szczawian nafronylu formuje w fazie krystalicznej tzw. roztwór stały, co 
wykluczało możliwość rozdzielania racematów za pomocą jednostopniowej krystalizacji. Na 
podstawie wyników badań SLE opracowano model matematyczny procesu krystalizacji. Na jego 
podstawie zaprojektowano oraz dokonano optymalizacji warunków operacyjnych, a następnie 
zweryfikowano doświadczalnie procesy wielostopniowej krystalizacji krzyżowej i 
przeciwprądowej. Ponadto badania objęły prowadzenie krystalizacji w reżimie izotermicznym oraz 
politermalnym, w którym zmieniano temperaturę krystalizacji w poszczególnych stopniach. 

 

Słowa kluczowe: enancjomery, stereoizomery, dwa miejsca chiralne, krystalizacja, roztwór stały. 

 

WPROWADZENIE 

Zjawisko chiralności odgrywa kluczową rolę w rozwoju przemysłu farmaceutycznego, 
czego najlepszym przykładem jest fakt, że w ponad połowie produkowanych obecnie leków 
substancją aktywną są związki optycznie czynne. Ponieważ bardzo często występują duże 
różnice w aktywności biologicznej poszczególnych enancjomerów, często jeden 
z enancjomerów jest inertnym obciążeniem leku lub w skrajnych przypadkach może być wręcz 
szkodliwy, istnieje zatem potrzeba produkcji leków w ich enancjomerycznie czystej postaci. 
Aby uzyskać pojedyncze enancjomery można zastosować asymetryczną syntezę 
z wykorzystaniem enzymów lub stereoselektywnych katalizatorów. Dużą wadą tej metody jest 
jej wysoki koszt. Znacznie częściej stosowana jest synteza totalna, w wyników której powstaje 
racemat będący mieszaniną enancjomerów w stosunku 1:1. Racemat poddawany jest operacjom 
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rozdzielania w celu otrzymania czystych enancjomerów. Do metod rozdzielania mieszanin 
enancjomerów można zaliczyć krystalizację. Aby dokonać rozdzielenia racematu za pomocą 
krystalizacji należy go najpierw wstępnie wzbogacić w pożądany enancjomer za pomocą 
innych technik, takich jak stereoselektywna chromatografia czy ekstrakcja (Balawejder i in., 
2011). Alternatywnym sposobem jest przekształcenie racematu w mieszaninę 
diastereoizomerów, np. poprzez wytworzenie diastereoizomerycznych soli w reakcji z 
chiralnym czynnikiem rozdzielającym. Otrzymana mieszanina diastereoizomerów może 
następnie zostać rozdzielona za pomocą tradycyjnej krystalizacji. Wydajność rozdzielania 
zależy o rodzaju sieci krystalicznej formowanej w fazie stałej. Wyróżnia się trzy typy sieci 
krystalicznej: prosty eutektyk, podwójną sól i roztwór stały. Najprostszy do rozdzielenia jest 
prosty eutektyk; w tym przypadku możliwe jest otrzymanie czystego jednego z 
diastereoizomerów (rysunek 1a, trójkątne obszary na diagramie trójskładnikowym), 
w podwójnej soli sytuacja jest analogiczna, jednak w znacznie węższym obszarze stężeń niż 
w prostym eutektyku (rysunek 1b). Roztwór stały jest najtrudniejszym do rozdzielenia 
przypadkiem, bowiem w krystalizacji jednostopniowej nie można otrzymać czystych 
diastereoizomerów (patrz na przebieg konod równowagowych na rysunku1c). Aby otrzymać 
produkt o wysokiej czystości należy wykonać krystalizację wielostopniową (Balawejder i in. 
2012, Olbrycht i in., 2014). 

 
Rysunek 47. Rodzaje układów diastereoizomerycznych formowanych w fazie krystalicznej: a) prosty eutektyk, 

b) podwójna sól, c) roztwór stały 
Sytuacja komplikuje się jeszcze bardziej w przypadku związków posiadających więcej niż 
jedno centrum stereogeniczne, otrzymuje się wtedy mieszaninę kilku stereoizomerów, których 
bezpośrednie rozdzielenie w jednoetapowym procesie staje się niemożliwe. W tym przypadku 
pojedyncza operacja rozdzielania z udziałem krystalizacji nie jest wystarczająca, należy 
połączyć kilka różnych technik rozdzielania, np. krystalizację i chromatografię (Kiwala i in., 
2016). 
 

CZĘŚĆ EKSPERYMENTALNA 

Przedmiotem badań był szczawian nafronylu, substancja wykazująca działanie inhibujące 
receptory serotoniny, przez co działa rozkurczająco na naczynia krwionośne i obniża 
krzepliwość krwi. Stosowany jest w leczeniu takich schorzeń jak: zawał serca, demencja czy 
chromanie przestankowe. Szczawian nafronylu posiada dwa centra stereogeniczne i jest 
dostępny w sprzedaży jako mieszanina czterech enacjomerów. Każdy z czterech enancjomerów 
nafronylu wykazuje inną aktywność biologiczną, co stwarza potrzebę ich rozdzielenia. Dwie 
pary enancjomerów tworzą dwa racematy: (2R,2'R) : (2S,2'S) oraz (2R,2'S) : (2S,2'R) (rysunek 
2), które są diastereoizomerami w stosunku do drugiej pary. 
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Rysunek 2. Wzory strukturalne stereoizomerów szczawianu nafronylu, czerwone ciągłe linie – enancjomery, 

niebieskie przerywane – diastereoizomery 
 Racematy nafronylu wykazują różną rozpuszczalność, co umożliwia ich rozdzielenie za 
pomocą tradycyjnej krystalizacji. Składnikiem kluczowym procesu krystalizacji był racemat 
2,4 ponieważ zawiera on stereoizomer o najwyższej aktywności biologicznej, tj. 4. 
Wyznaczono równowagę ciecz-ciało stałe (SLE) dla układu: szczawian nafronylu: aceton, jako 
rozpuszczalnik, w zakresie składu od 𝑥2,4𝑆 = 0,3 do 𝑥2,4𝑆 = 1, dla czterech temperatur: 10, 25, 
33 i 40ºC. Na podstawie wyznaczonych równowag SLE (rysunek 3) stwierdzono, że szczawian 
nafronylu formuje roztwór stały w fazie krystalicznej w przebadanym zakresie składu 
i temperatury, co wykluczało możliwość zastosowania jednostopniowej krystalizacji. Ustalono 
również, że faza krystaliczna wzbogaca się w pożądany racemat 2,4, natomiast roztwór 
macierzysty w niepożądany racemat 1,3, co przedstawia widoczny na rysunku 4 diagram 
dystrybucji.  
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Rysunek 3. Trójskładnikowe diagramy fazowe dla układu szczawian nafronylu – aceton jako rozpuszczalnik 
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Rysunek 4. Diagram dystrybucji dla szczawianu nafronylu.  2 4 2 4 2 4 1 3

L L L L
, , , ,x x x x   

Aby otrzymać produkt o pożądanej czystości zaprojektowano procesy 3-stopniowej 
krystalizacji, w dwóch wariantach przepływu strumieni: krzyżowym i przeciwprądowym. 
Schematy technologiczne tych procesów przedstawione są na rysunkach 5 i 6. Dla każdego 
z wariantów krystalizacji zbudowano model matematyczny procesu w oparciu o równania 
bilansu masy (1 – 4) lub (7 - 10) oraz równanie SLE (5) i równanie uzupełniające (6).

 
Rysunek 5 Schemat technologiczny krystalizacji krzyżowej 

Matematyczny model k-tego stopnia krystalizacji krzyżowej: 
 𝑆𝑘−1 + 𝑆𝑜𝑙𝑘 = 𝑀𝑘 (1) 
 𝑆𝑘 + 𝐿𝑘 = 𝑀𝑘 (2) 
 𝑆𝑘−1 ∙ 𝑥𝑖

𝑆𝑘−1 = 𝑀𝑘 ∙ 𝑥𝑖
𝑀𝑘 (3) 

 𝑆𝑘 ∙ 𝑥𝑖
𝑆𝑘 + 𝐿𝑘 ∙ 𝑥𝑖

𝐿𝑘 = 𝑀𝑘 ∙ 𝑥𝑖
𝑀𝑘 (4) 

 𝑥𝑖
𝐿𝑘 = 𝑓(𝑥𝑖

𝑆𝑘) (5) 
 ∑ 𝑥𝑖

𝑆𝑘 = 12
𝑖=1  (6) 

gdzie: użyte oznaczenia to odpowiednie masy: L fazy ciekłej; M w punkcie zmieszania; S fazy 
stałej; Sol rozpuszczalnika    
 

 
Rysunek 6. Schemat technologiczny krystalizacji przeciwprądowej 
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Matematyczny model k-tego stopnia krystalizacji przeciwprądowej: 
 

 𝑆𝑘−1 + 𝐿𝑘+1
′ = 𝑀𝑘 (7) 

 𝑆𝑘 + 𝐿𝑘 = 𝑀𝑘 (8) 
 𝑆𝑘−1 ∙ 𝑥𝑖

𝑆𝑘−1 + 𝐿𝑘+1
′ ∙ 𝑥𝑖

𝐿𝑘+1
′

= 𝑀𝑘 ∙ 𝑥𝑖
𝑀𝑘 (9) 

 𝑆𝑘 ∙ 𝑥𝑖
𝑆𝑘 + 𝐿𝑘 ∙ 𝑥𝑖

𝐿𝑘 = 𝑀𝑘 ∙ 𝑥𝑖
𝑀𝑘 (10) 

  
Aby maksymalizować wydajność procesu przeprowadzono krystalizację w reżimach: 
izotermicznym oraz politermalnym i ostatecznie zastosowano krystalizację politermalną, 
sterując temperaturą krystalizacji w poszczególnych stopniach oraz dokonano matematycznej 
optymalizacji. Problem optymalizacyjny został sformułowany w następujący sposób: 

𝑌(�̅�)  =>  𝑚𝑎𝑥 

Funkcją celu była wydajność zdefiniowana: 𝑌 =
𝑆𝑁 ∙ 𝑥2,4

𝑆𝑁

𝑆0 ∙ 𝑥2,4
𝑆0
 ∙ 100% (p. rysunek 6) 

Ograniczeniem optymalizacyjnym była czystość produktu końcowego:  𝑃𝑢 ≥ 98% . 
Wyniki symulacji za pomocą zaproponowanego modelu wskazały, że krystalizacja 
przeciwprądowa pozwala na uzyskanie znacznie wyższej wydajności i niższego zużycia 
rozpuszczalnika (SC) w stosunku do krystalizacji krzyżowej. Zdecydowano się zatem na 
eksperymentalną weryfikację symulacji tylko dla procesu przeciwprądowego w wariancie 
izotermalnym i politermalnym. W tabeli 1 i 2 zaprezentowano wyniki doświadczalne z procesu 
i porównano je z symulacjami komputerowymi. 

Tabela 1. Wyniki symulacji dla 3-stopniowej krystalizacji krzyżowej 

3-stopniowa krystalizacja krzyżowa 

 Izotermalna  
(t = 25, 25, 25ºC) 

Politermalna  
(t = 30, 25, 25ºC) 

 Symulacja 
Y [%] 55,3 54,6 

SC [ml/g] 137,9 111,5 
Pu [%] 98,0 98,0 

 
Tabela 2. Wyniki symulacji oraz eksperymentów dla 3-stopniowej krystalizacji przeciwprądowej 

3-stopniowa krystalizacja przeciwprądowa 

 Izotermalna  
(t = 25, 25, 25ºC) 

Politermalna  
(t = 10, 25, 30ºC) 

 Symulacja Eksperyment Błąd względny [%] Symulacja Eksperyment Błąd względny [%] 
Pup [%] 72,0 72,98 0,01 72,0 71,98 0,03 
Y [%] 73,7 77,2 4,77 81,4 86,1 5,77 

SC [ml/g] 55,4 52,6 5,19 68,2 64,0 6,16 
Puk [%] 98,0 97,2 0,79 98,0 97,3 0,71 

Indeksy: p oraz k oznaczają czystość mieszaniny wlotowej oraz kończącej krystalizację 

Stwierdzono, że zastosowanie krystalizacji politermalnej pozwala na dalsze podwyższenie 
wydajności dla procesu przeciwprądowego. Zgodność pomiędzy wynikami eksperymentalny-
mi a symulacjami jest dobra, o czym świadczą stosunkowo niskie wartości błędów względnych. 
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PODSUMOWANIE 

Dane literaturowe na temat wytwarzania i rozdzielania związków posiadających dwa 
centra stereogeniczne są rzadkością. Zwiększenie liczby centrów chiralnych w cząsteczce 
bardzo utrudnia syntezę stereoselektywną. Dlatego też stosowana jest przede wszystkim 
metoda syntezy totalnej, w wyniku której otrzymuje się produkt w postaci złożonej mieszaniny 
stereoizomerów. Izolacja stereoizomeru kluczowego, czyli pożądanego produktu, z takiej 
mieszaniny jest zadaniem trudnym. Zatem badania nad ogólną procedurą realizacji procesu 
tego typu izolacji mają duże znaczenie i mogą przyczynić się do postępu technologicznego w 
ww. przemysłach, w których takie mieszaniny są otrzymywane i stosowane. W ramach 
realizacji niniejszego projektu badawczego, znaleziono rozwiązanie takiego przykładowego 
problemu rozdzielania. 
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STRESZCZENIE 

Celem pracy była analiza stanu mechanicznego struktury flokulanta anionowego o nazwie 
handlowej Praestol. Oceny właściwości lepkosprężystych dokonano w szerokim oknie zmian 
częstości oscylacji , stosując ułamkowy model reologiczny Cole-Cole’a. Z punktu widzenia stanu 
mechanicznego struktury badanego flokulanta wyznaczono wartości takich parametrów 
reologicznych jak: moc usieciowania struktury, sztywność struktury, lepkość newtonowska  
w warunkach ustalonego przepływu, czy też gęstość sieci. Przedyskutowano zmianę parametrów 
reologicznych modelu Cole-Cole’a dla różnych stężeń flokulanta. 

 

Słowa kluczowe: flokulant anionowy, ułamkowe modele reologiczne, struktura 

 

WPROWADZENIE 

Flokulacja jest procesem, w którym dochodzi do tworzenia agregatów z cząstek fazy stałej na 
drodze oddziaływania i wiązania ich powierzchni za pośrednictwem zaadsorbowanego na niej 
makrocząsteczki specjalnego związku polimerowego. Związek polimerowy wywołujący 
flokulację nazywany jest flokulantem. Jako flokulanty stosuje się związki polimerowe zarówno 
pochodzenia naturalnego (skrobia lub żelatyna) jak i syntetyczne (poliakrylamidy, kwasy 
poliakrylowe, tlenek polietylenu, kwasy poliakrylowe, tlenek polietylenu, alkohol 
poliwinylowy i ich pochodne). Flokulanty znalazły zastosowanie we wszystkich tych 
procesach, w których występuje woda, a więc w przemyśle chemicznym, papierniczym, 
spożywczym, cukrowniczym, farmaceutycznym, kosmetycznym, ale również i w górniczym, 
metalurgicznym i w gospodarce komunalnej. Szeroka różnorodność wykorzystania flokuantów 
sprawiła, że produkowane są flokulanty o różnych ciężarach molekularnych oraz 
zróżnicowanym ładunku jonowym. Flokulanty anionowe są szczególnie przydatne przy 
klarowaniu i odwadnianiu zawiesin mineralnych w ośrodkach z odczynem zasadowym lub 
obojętnym. Flokulanty kationowe używane są przede wszystkim do klarowania zawiesin 
substancji organicznych. Flokulanty obojętne mają natomiast zastosowanie w przeróbce węgla, 
soli i rud. 
Do oceny stanu mechanicznego flokulanta anionowego o nazwie handlowej Praestol 
zastosowano ułamkowy model reologiczny Cole-Cole’a o następującej postaci [Garcia-Franco, 
Mead, 1999]: 
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gdzie: (),  () – składowe lepkości zespolonej, 0 - lepkość newtonowska w warunkach ustalonego 
przepływu,  – częstość oscylacji,  – czas relaksacji,  – współczynnik relaksacji 

Z punktu widzenia stanu mechanicznego struktury badanego flokulanta za pomocą modelu 
Cole-Cole’a wyznaczono wartości takich parametrów reologicznych jak: moc usieciowania 
struktury 0

NG , sztywność struktury S, lepkość newtonowska w warunkach ustalonego 
przepływu 0, czy też czas relaksacji . 

 
MATERIAŁ DOŚWIADCZALNY I METODYKA BADAŃ 

Właściwości reologiczne flokulanta anionowego Praestol o stężeniach 0,1%; 0,2%; 0,3%; 0,4% 
oraz 0,5% (m/v) wyznaczano za pomocą reometru rotacyjnego Physica MCR 301 austriackiej 
firmy Anton Paar z zastosowaniem układu pomiarowego typu stożek-płytka, o średnicy stożka 
równej 50 mm, kącie nachylenia 1° i szczelinie pomiarowej między stożkiem a płytką równej 
0,048 m. Badania w temperaturze 20°C przeprowadzono w szerokim zakresie zmian częstości 
oscylacji  od 0,01 s-1 do 200 s-1, pobierając dla każdej dekady pięć punktów pomiarowych – 
rysunek 1. Dla wszystkich częstości oscylacji przyjęto jednakową wartość odkształcenia 
względnego równą 10%, wyznaczoną we wcześniejszych badaniach dotyczących zakresu 
lepkosprężystości liniowej badanych materiałów.  

 

Rysunek 1. Porównanie danych doświadczalnych z zastosowanym modelem reologicznym Cole-Cole’a 
 

WYNIKI I DYSKUSJA 

Zastosowanie do oceny stanu mechanicznego struktury flokulanta anionowego w postaci 
Praestolu ułamkowego modelu Cole-Cole’a pozwoliło stwierdzić, że jednym z kluczowych 
parametrów pozwalających na ocenę stanu mechanicznego struktury badanego flokulanta jest 
moduł lepkosprężystego plateau 0

NG , który jest odpowiedzialny za moc usieciowania 
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struktury. Wartość modułu lepkosprężystego 0
NG  została wyznaczona doświadczalnie, czyli 

bezpośrednio z pomiarów reometrycznych w oparciu o wykres van Gurpa-Palmena 
przedstawiający zależność kąta przesunięcia fazowego  w funkcji stosunku największych 
naprężeń do największych odkształceń |G*| – rysunek 2. Wykazano, że wraz ze wzrostem 
stężenia Praestolu w roztworze wzrasta moc usieciowania struktury 0

NG , co w konsekwencji 
prowadzi do wzrostu lepkości newtonowskiej w warunkach ustalonego przepływu 0 oraz do 
wzrostu sztywności S powstałej struktury, jednocześnie sprawia to, że maleje sprężystość 
badanego medium – wzrastające wartości czasu relaksacji  - rysunek 3. 

 
Rysunek 2. Wykres van Gurpa-Palmena 

 
Rysunek 3. Zmiany wartości parametrów modelu Cole-Cole’a w zależności od stężenia flokulanta 

WNIOSKI 
Analiza danych uzyskanych za pomocą modelu Cole-Cole’a pozwoliła stwierdzić, że usie-
ciowana struktura Praestolu jest odporna na działanie czynników mechanicznych, a także na 
procesy fizycznego starzenia się w czasie, dzięki czemu Praestol może być z powodzeniem 
stosowany jako flokulant w wielu procesach technologicznych. 

LITERATURA 
Garcia-Franco C.A., Mead D.W., 1999. „Rheological and molecular characterization of linear 

backbone flexible polymers with the Cole-Cole model relaxation spectrum”, Rheologica Acta 38, 
34-47.  
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WPROWADZENIE 

Chitozan jest półkrystalicznym amino-polisacharydem otrzymanym przez deacetylację chityny. 
Substancja ta jest trudno rozpuszczalna w wodzie. Jako rozpuszczalniki najczęściej stosuje się 
niskostężone roztwory kwasów organicznych i nieorganicznych, w których chitozan tworzy sole z 
jonami rozpuszczalnika. W środowisku kwaśnym jon H+ zostaje przyłączony do grupy -NH2 w 
pierścieniu piranozowym. Powoduje to zmianę właściwości chitozanu z hydrofobowych na hydrofilowe 
i wytworzenie układu koloidalnego, w którym łańcuchy polimeru pozostają zdyspergowane w ośrodku 
ciągłym – roztworze kwasu. Powstaje sól chitozanowa, w której łańcuchy polimeru są kationem. Tak 
wytworzony układ koloidalny jest wrażliwy na zmiany temperatury i/lub pH. Pod wpływem wzrostu 
temperatury (w warunkach stałego pH) układ podlega przemianie fazowej zol – żel. Punkt tej przemiany 
(temperatura punktu żelowania) zależy od rodzaju rozpuszczalnika oraz od obecności innych substancji 
wpływających na pH roztworu. Z danych literaturowych i badań własnych autorów wynika, że 
zwiększenie pH obniża temperaturę przemiany fazowej zolu w żelu. W przypadku zastosowania jako 
rozpuszczalnika kwasu chlorowodorowego (HCl) dodanie disodowej soli -glicerofosforanu (β-GPNa) 
pozwala zwiększyć wartość pH roztworu. Układ w temperaturze pokojowej pozostaje w postaci zolu, 
ale podlega przemianie fazowej w stan żelu, po ogrzaniu do 37 °C. Mechanizm formowania się żeli z 
roztworów soli chitozanowych w obecności disodowego β-glicerofosforanu (β-GPNa) jest w literaturze 
przedmiotem dyskusji, m in. Chenite [1], Xueying Qiu [2] oraz Lavertu [3] i Filion [4]. W pracach [3 i 
4] autorzy sugerują, że redukcja pKa chitozanu wywołana dostarczoną energią cieplną powoduje 
uwolnienie protonów z cząsteczki chitozanu (-NH3+ ↔ -NH2 + H+). Efektem neutralizacji dodatniego 
ładunku cząsteczki chitozanu jest zanik odpychających sił elektrostatycznych, cząsteczki polimeru 
zmieniają właściwości z hydrofilowych na hydrofobowe. Sprzyja to tworzenia sztywnego układu 
przestrzennego w wyniku dominacji sił przyciągania między cząstkami polimeru. 

Ze względu na swoje właściwości fizykochemiczne chitozan znajduje szerokie zastosowanie w 
procesach oczyszczania ścieków (właściwości chelatujące), przemyśle spożywczym oraz biomedycynie 
– w procesach tworzenia inteligentnych nośników leków [4, 5]. Produkty wykonane z chitozanu czy 
chityny mogą przybierać przeróżne formy jako proszek, mikrogranulki, żele, gąbki lub membrany, a 
dzięki temu mogą one pełnić różne role takie jak nośnik leku, opatrunki czy implanty. Szczególnym 
zainteresowanie badaczy, w ostatnich latach, skierowane jest na formy szkieletów polimerowych – 
scaffoldów – elastycznych, miękkich i giętkich struktur zawierających wodę. Wykorzystanie do 
wytworzenia takich struktur roztworów soli chitozanowych wykazujących zjawisko przemiany fazowej 
zol-żel w temperaturze ciała ludzkiego pozwoli na wprowadzenie do organizmu ludzkiego ciekłej 
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postaci leku i wytworzenie scaffoldu bezpośrednio w „leczonym” miejscu. Hydrożele wytworzone z 
soli chitozanu wykazuje podobieństwo do niektórych glikozoaminoglikanów i mogą stanowić ważny 
materiał do odbudowy tkanki chrzęstnej. Otrzymanie właściwości osteoindukcyjnych scaffoldów 
chitozanowych wymaga wprowadzenia do struktury hydrożelu związków wapnia i fosforu 
(stanowiących podstawowy budulec tkanki chrzęstnej i kostnej). Dodanie związków wapnia wpływa na 
położenie (temperaturę) punkt przemiany zol-żel i kinetykę tworzenia się struktury żelu.  

Celem pracy było wytworzenie hydrożeli chitozanowych, formujących się w temperaturze 
ciała ludzkiego, zawierających związki wapnia i fosforu. Zbadanie wpływu rodzaju i stężenia tych 
dodatków na położenie (temperaturę) punktu i kinetykę przemiany fazowej oraz strukturę powstałego 
hydrożelu.  

MATERIAŁY I METODY BADAWCZE 

Materiał do badań utworzono używając chitozanu Crab (SIGMA-ALDRICH®), którego stopień 
deacetylacji (DD) wynosił około 81,8%, a średnia masa cząsteczkowa, wyznaczona za pomocą 
chromatografii żelowej, (Mav), około 680 kDa. Rozpuszczano 0,4 g chitozanu w 16 ml 0,1 M HCl. Do 
tak przygotowanego roztworu, po jego schłodzeniu do ok 4oC, dodano 2 g -glicerofosforan disodowego 
(β-GPNa) rozpuszczonego w 2 ml schłodzonej wody destylowanej. Próbki pozostawiono na 24 h w 
temperaturze 4C. Następnie próbki poddano mineralizacji roztworami wapnia o fosforu. Do roztworów 
soli chitozanowych dodawano 0,2 lub 0,4g glicerofosforanu wapnia (GPCa) oraz te same ilości chlorku 
wapnia (CaCl2). Wytworzone układy kompozytowe przechowywano w lodówce w temperaturze 4C. 
Materiał do badań technika mikroskopii skaningowej (SEM) oraz spektroskopii fourierowskiej (FTIR) 
otrzymano wytwarzając postać żelu podczas termostatowania próbek w cieplarce w temperaturze 37C 
– inkubacja trwała 24 h.  

Badania reologiczne wykonano przy użyciu reometru rotacyjnego Anton Paar Physica MR 
301. Do badań zastosowano układ stożek (średnica 50 mm i kącie 1°). Płytka układu pomiarowego 
wyposażona była w układ szybkiej regulacji temperatury – ogniwo Peltiera. Stosowano odległość stożka 
od płytki pomiarowej 48 mm – standardową, zalecaną przez producenta dla tego układu pomiarowego. 
Przeprowadzono szereg badań zmian właściwości reologicznych a w szczególności zmian właściwości 
lepkosprężystych badanych próbek. W celu wyznaczenia położenia punktu (temperatury) i kinetyki 
przemiany fazowej wykonano pomiary widm oscylacyjnych w trakcie termostatowania w stałej 
temperaturze oraz podgrzewania próbki, z różną szybkością nagrzewania przy zachowaniu stałej 
deformacji mechanicznej. W pierwszym przypadku umieszczony w układzie pomiarowym roztwór 
chitozanowy (temp. 4oC) podgrzewano z prędkością wzrostu temperatury 0,6 K/s do temperatur: 25oC, 
30oC, 37oC, w których wykonywano pomiary widm oscylacyjnych podczas stałych deformacji 
mechanicznych. W drugim przypadku, stosując takie same deformacje mechaniczne zmieniano 
temperaturę próbki. Stosowano trzy szybkości nagrzewania, 0,0167 K/s (1/min) – standardowo 
przedstawiana w literaturze, oraz 0,1 i 0,001 K/s. Punkt (początek) przemiany fazowej zol – żel 
wyznaczano jako punkt przecięcia modułów zachowawczego G’ oraz stratności G”. Wzajemne 
położenie krzywych przebiegu modułów dobrze opisuje zależność tangensa kąta stratności 
mechanicznej opisana równaniem tg= G”/G’. Wartość tg=1 określa punkt przecięcia modułów.  

Strukturę otrzymanych żeli chitozanowych, po wygrzewaniu w cieplarce badano stosując 
metodę spektroskopii fourierowskiej (FTIR). Spektroskopia w podczerwieni jest podstawową 
metodą, która umożliwia zbadanie charakteru danych struktur. W celu odpowiedniego zidentyfikowania 
grup funkcyjnych żeli chitozanowych wykonano widma FTIR dla poszczególnych próbek żeli w formie 
pastylek. Użyto spektrofotometru Jasco 6200/FTIR z detektorem MCT chłodzonym ciekłym azotem w 
temperaturze 77K. Widma FTIR powstały w zakresie środkowej podczerwieni 5000 - 600 cm-1, z 
rozdzielczością 1 cm-1. 

Morfologię powierzchni wytworzonych żeli chitozanowych obserwowano wykorzystując 
technikę mikroskopii skaningowej (SEM). Świeże próbki zamontowano w uchwycie metalowym i 
zamrożono do temperatury -10 °C. Do obrazowania SEM (napięcie 5kV, wilgotności ~ 34%) użyto 
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skaningowego mikroskopu elektronowego FEI UANTA FEG 250. Wielko  por w okre lona została 
za pomoc  zintegrowany oprogramowania z układem SEM. 

 
WYNIKI BADA  

 Przykładowe wyniki wykonanych badań przedstawiono na rys. 1. Por wnano wykresy kinetyki 
elowania, krzywe zmian lepko ci zespolonej oraz tangensa k ta stratno ci mechanicznej, otrzymane w 

trakcie termostatowania (37oC) pr bek zawieraj cych 0,2 i 0,4g GPCa. Przedstawione wyniki 
por wnano ze zmian  struktury elu obserwowana po mikroskopem SEM oraz widmami otrzymanymi 
technik  FTIR. 

 
Rys. 1. Por wnanie przebiegu krzywych zmian lepko ci zespolonej, tangensa k ta stratno ci mechanicznej, 

otrzymane w trakcie termostatowania (37°C) – a), zmian struktury elu obserwowana po mikroskopem SEM – 
b) oraz widma FTIR. – c) pr bek zawieraj cych 0,2 i 0,4g GPCa  
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Analizując przebieg krzywych zmian tangensa kata stratności mechanicznej (porównaj rys. 1a) 
możemy stwierdzić, że dodatek GPCa do roztworu soli chitozanowych (chlorku chitozanu) 
zawierających -GPNa powoduje przyspieszenie procesu wytworzenia struktury przestrzennej żelu. 
Czas żelowania ulega znacznemu skróceniu wraz ze wzrostem stężenia GPCa i wynosi odpowiednio 
około 1500s dla roztworów zawierających 0,2g soli wapnia oraz około 300s dla roztworów, do których 
dodano 0,4g tej soli. Wynika to ze zmiany równowagi jonowej w roztworze chitozanu. Dodatek soli 
mocnej zasady i słabego kwasu (GPCa) powoduje wzrost wartości pH roztworu, w kierunku 
zasadowego, a to z kolei powoduje spadek rozpuszczalności chitozanu (przejście w formę hydrofobową) 
i przyspiesza wzajemne oddziaływanie łańcuchów polimeru. Krótszy czas przemiany fazowej wpływa 
na usieciowanie powstałej struktury. Analizując przebiegi krzywych lepkości zespolonej można 
stwierdzić, że wartość tego parametru po okresie żelowania (budowania struktury) osiąga plateau, przy 
czym wartość lepkości dla roztworów zawierających 0,2g GPCa jest o rząd więlkości większa niż w 
przypadku roztworu zawierającego 0,4g soli wapnia. Można przypuszczać, że zablokowane podczas 
szybkiej przemiany łańcuchy polimeru łączą się z łańcuchami sąsiednimi znaczniej mniejszą ilością 
wiązań – spada gęstość usieciowania struktury.  

Morfologia powierzchni hydrożeli chitozanu zawierających GPCa otrzymana za pomocą 
techniki SEM (porównaj rys. 1b) jest porowata, z tym, że nie ma jednolitego rozkładu wielkości porów 
w całej strukturze. Wzrost zawartości GPCa powoduje zmniejszenie porów hydrożeli z 17,75 ± 2,75 dla 
stężenia 0,2g do 9,89 ± rn 2,44 m dla 0.4 g GPCa. Jednak wzrasta nierównomierność wielkości porów 
i występują obszary o znaczniej większych przestrzeniach.  

 Analizując przegiegi widm FTIR można stwierdzić, że największe zmiany występują, w przed-
stawionym na rys. 1c, zakresie częstotliwości 900-1800 cm-1 pasma sacharydowego. W widmach próbek 
z/i bez GPCa można wyodrębnić piki, które nakładają się na siebie. Są to częstotliwości o wartościach 
1163 cm-1, 1124 cm-1, 1044 cm-1, 1010 cm-1, 945 cm-1, a także 898 cm-1. Piki te charakteryzują strukturę 
sacharydową, która tworzy chitozan. Połączenie mostków tlenowych C-O-C wiąże się najprawdo-
podobniej z wystąpieniem pików o liczbie falowej z zakresu 1150-1020 cm-1. Wyraźne różnice 
występują dla niskich wartości częstotliwości. Pik, którego wartość wynosi 898 cm-1 charakteryzuje 
grupy CH3COH. Występowanie grup amidowych w strukturze oraz drgania grupy O=C-N, 
spowodowały pojawienie się na widmie widocznego, szerokiego pasma o częstotliwości 700 cm-1. 

 
PODSUMOWANIE 

 Z przeprowadzonych badań wynika, że możliwe jest wytworzenie układów chitozanowych 
posiadających właściwości przemiany fazowej pod wpływem wzrostu temperatury z dodatkiem soli 
wapnia i fosforu stanowiących podstawę hodowli komórkowej osteoblastów. Jednak występują istotne 
różnice w kinetyce przemiany fazowej oraz w strukturze powstałych hydrożeli spowodowane 
obecnością jonów Ca+2 w roztworze. Dodatek soli mocnej zasady i słabego kwasu zmienia równowagę 
jonową roztworu – wzrost wartości pH w kierunku odczynu zasadowego. Powoduje to przyspieszenie 
odpychania cząsteczek rozpuszczalnika od łańcuchów polimeru (zwiększenie hydrofobowości), a tym 
wzrost szybkości przemiany fazowej zol-żel, a także obniżenie temperatury tej przemiany. Szybki 
proces polimeryzacji i raptowny wzrost lepkości znacznie utrudnia dyfuzje łańcuchów polimeru i 
powoduje, że gęstość usieciowania tym niższa im wyższa jest zawartość GPCa.  

Zmiany w widmach FTIR hydrożelów chitozanu z i bez GPCa w zakresie częstotliwości 1100-700 
cm-1 odzwierciedlające strukturę polisacharydów związane z obecnością jonów fosforanowych są 
podobne. Hydrożele wzbogacone wapniem wykazują to struktura o wyższą krystaliczność niż hydrożele 
wytworzone z czystego chitozanu. Może to wynikać tworzenie się dodatkowych wiązań pomiędzy 
glicerofosforanem i łańcuchami chitozanu. 
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Low rank coal is a primary energy resource in Poland. With large deposits still not exploited  
it will remain at its leading position for many years to come. Lignite is excavated at moisture content 
(M.C.) between 50 and 60% and before combustion it is predried in inefficient mill and flash dryers. 
Energy efficient predrying of lignite down to 10-15% can increase the energy efficiency by ca. 6%. 
Fluid bed dryers are innovative technology for lignite. Two drying media are in consideration: 
superheated steam (SS) with heat recovery from condensate or waste hot air or flue gases. Using waste 
hot air contrary to SS has not yet been adequately studied. Two fluid bed types are used: a multisection 
plug-flow (PFFB) and stirred tank (STFB) type. In this work two models describing the drying process 
in both dryer types were elaborated which allow for incorporation of a model of drying of a single 
particle (SPM). Here a diffusional model of a single particle is used, whose parameters were obtained 
in our earlier work (Pakowski et al., 20101).  So far a similar two-scale model of the STFB using a 
shrinking core SPM was available for lignite (Chen et at, 2000). 

 The single particle model (SPM)  
It consists of two balance equations: 
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The effective diffusivity and sorption isotherm of lignite are taken from our earlier work. The model 
is solved numerically in MATLAB using 25 element space and time grid. The model provides a source 
term in the following FB models. 

 
 The PFFB model 
The length of the dryer duct is divided into n equally spaced cells. In each cell a plug flow of gas in 

vertical direction and perfect mixing of particles in the dense phase is assumed. The heat and mass 
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exchanged by the gas phase must be equal to those exchanged by the solid phase. The algorithm of 
solving a single cell consists of the following steps: 

1. Calculation of the gas vertical temperature and humidity profile using the heat and mass transfer 
coefficients  and kY between gas and solid phase as predicted by the bubbling bed theory and 
using mean surface bed temperature and moisture content from the previous cell. 

2. Calculation of the mean integral gas temperature tgm and humidity Ym over the bed depth – they 
will provide boundary conditions for the SPM. 

3. Solving the SPM in the cell for the time increment equal to the residence time of the particles 
in the cell. The spatial profiles of temperature and moisture content from the previous cell are 
used as the initial conditions. 

Iterations of steps 1..3 are necessary to close balances in the gas and solid phase over the cell. Then 
the next cell can be computed until the end of the dryer. This allows for an easy division of the entire 
bed into sections with different inlet air parameters as e.g. in dryer/coolers. 

 
 The STFB model 
In this case all dense phase is perfectly mixed and bubble phase flows in plug flow. Since not all 

particles reside in the bed for the same time the internal RTD function is used to calculate the mean exit 
parameters of the solid phase as follows: 

τdτXτIX )()(
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X() and tm() are kinetics of the volume averaged moisture content and temperature of a single 
particle dried in the same conditions. In practice the upper limit of integration in eqs. (6) can be reduced 
to 4res with the cut-off error <2%. 

The algorithm of solving the STFB consist of the following steps: 
1. Calculation of the gas phase t and Y vertical profiles using the inlet material temperature and 

moisture content. This calculation also provides exit gas phase temperature tg2 and humidity Y2. 
2. Calculation of the kinetics X() and tm() in the entire time range 0 to 4res by using the SPM. 
3. Iterations of step 1 and 2 until the balances over the gas and solid phase are closed at the assumed 

level of accuracy using the mean gas phase temperature and humidity as adjustment parameters. 
The mean tgm and Ym are not integral means as in the PFFB case since here all particles in the bed 

have different surface temperature and moisture content so strict definition of the driving forces is 
impossible. The calculation time of STFB model is two orders of magnitude longer than the PFFB one. 

 
Results and discussion 
As the case study a PFFB dryer for 10 t/h of 50% wet lignite was designed to lower the M.C. value 

down to ca. 10%. Particle size was 4 mm and sphericity 0.9. By trial-and-error the dryer size was 
estimated as L=6.9 m, B=2 m, H=0.2 m. Inlet air temperature was 150º C, humidity 0.011 kg/kg  and 
entrance velocity 3 m/s. The distributor plate had circular holes of 3 mm and free area of 5%. The 
computed distributions of solid moisture content and temperature along the dryer are shown in Fig. 1 
and 2. Radial moisture content distributions in the particle and vertical humidity distribution in the gas 
both at dryer exit are shown in Fig. 3 and 4. The final solid M.C. is 0.102 kg/kg. The accuracy of overall 
heat and moisture balances is close to ±5%. As one can see in Fig. 1 and 3 even for 4 mm particles the 
internal moisture distribution spans relatively narrow range owing to rather high Deff caused by open 
pore structure of lignite. This would allow for using a lumped parameter SPM which should greatly 
reduce computation time without sacrificing accuracy. 
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Fig. 1. Computed Xm profile in PFFB   Fig 2. Computed tm profile in PFFB 

 
Fig. 3. Computed Xm profile in SPM   Fig 4. Computed Y vertical profile  
 
The STFB of cylindrical shape of the same deck area had diameter of 4.2 m and bed depth of 0.2 m. 

All other operational parameters remained the same. The obtained results indicate that the final mean 
material M.C. is 0.334 kg/kg and temperature 38.4°C. This clearly indicates that STFB is less effective 
than PFFB. A reason for using STFB may be stickiness of wet coal which is here rapidly reduced. A 
combination of STFB initial section and PFFB sections that follow may provide a good solution. Since 
power plant coal burning rates are much higher than 10 t/h the drying efficiency may be increased by 
immersed contact heaters. This would require incorporation of the contact heat flux term in the heat 
balance equations. Bed depth must also be much larger in this case. The developed models allow for an 
easy incorporation of these changes.  

 
Conclusions 
Calculations indicate that PFFB dryer is significantly more effective that CSFB of the same deck 

size, throughput and hot air consumption. The diffusional SPM shows that in 4 mm lignite particles the 
radial distributions are not very pronounced and lumped parameter SPM may be used instead.  The 
developed models allow for an easy replacement of the SPM model, change of bed configuration and 
adding contact heat transfer elements as required. 
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ABSTRACT 

In Polish conditions heating or cooling systems with so-called ground heat pumps often cooperate 
with a vertical ground heat exchanger (VGHE). The main task of mathematical modelling of thermal 
and flow processes in VGHE is to determine for the unit of borehole depth heat flux obtainable or 
transferred during the work of the installation. This object is indirectly associated with finding the 
circulating fluid temperature flowing out from the U-tube at a given entering temperature of fluid 
and other operational parameters of the installation. Mathematical models describing processes in 
the ground can be divided into analytical and numerical which characterize the heat transfer 
occurring inside and outside of borehole. 
The paper presents a model of thermal and flow processes in VGHE consisting of two analytical 
models separately-handling processes occurring inside and outside of borehole. For modelling 
processes taking place inside the borehole was used a quasi-three-dimensional model formulated by 
Zeng, that allows determining the temperature of the fluid in the U-tube along the axis of VGHE. 
For modelling processes occurring outside the borehole was selected a model that uses the theory of 
linear heat source. Models are connected by the temperature of the sealing material on the outer wall 
of the borehole and the average flow of the heat exchanged in VGHE. Experimental verification of 
the proposed model was shown in relation to VGHE cooperating with a heat pump in the real 
conditions.  

 

Keywords: bottom heat source, borehole, geothermal heat pumps, mathematical modelling 

 

ABBREVIATIONS 

 sc  – specific heat of the fluid [J/(kg·K)], 
 D – distance between the pipes in a borehole [m], 
 Ei  –  exponential integral, 
 H – depth of the borehole [m], 
 fh  – coefficient of heat transfer from the brine to the surface of the pipe [W/m2K], 
 bk  – thermal conductivity of the material filling the borehole [W/mK], 

 fk  – thermal conductivity of fluid [W/mK], 

 gk  – thermal conductivity of soil surrounding the borehole [W/mK], 
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 pk  – heat transfer coefficient of the pipe wall [W/mK], 

 sm  – mass flow rate of the fluid in the pipe [kg/s], 
n – coefficient depending on the operating mode of the heat pump [-], 

 P   –   dimensionless coefficient, 
 Pr –  Prandtl number, 
 q  – average heat flux [W], 
 kQ  – amount of heat exchanged in the time interval [J], 

 CkQ ,  – amount of cool exchanged in the time interval [J], 
 r  –  distance from a linear heat flux [m], 
 br  –  borehole radius [m], 

 pir  –  inner radius of the pipe in a borehole [m], 

 por  – outer radius of the pipe in a borehole [m], 
 Re –  Reynolds number, 
 SPF –  seasonal performance factor of heat pump [-], 
 t  –  time [s], 
 bT  – temperature on the outer wall of borehole [K], 

 '
fT  – fluid temperature at the inlet of the U-tube [K], 

 1fT  – temperature of the fluid flowing down in U-tube [K], 

 2fT  –  temperature of the fluid flowing up in U-tube [K], 
 kt  –  length of the time interval [s], 
 sT  – temperature of fluid in U-tube [K], 
 

T  –  undisturbed ground temperature [K], 
 VGHE  – vertical ground heat exchanger [-], 
 z  –  coordinate axis [m], 
 Z  –   dimensionless coefficient [-], 
   – soil thermal diffusivity [m2/s], 
    –   dimensionless coefficient [-], 
   – Euler–Mascheroni constant [-], 
 1Θ  – dimensionless temperature of the fluid flowing down in U-tube [-], 
 2Θ  – dimensionless temperature of the fluid flowing up in U-tube [-], 
   –  coverage of demand for heating or cooling by heat pump in the time interval [-]. 
 

INTRODUCTION 

In Polish conditions heating or cooling systems with so-called ground heat pumps often 
cooperate with a VGHE (Wiśniewska et al., 2014). In a vertical borehole with depth from 
several tens to up to 200 m are most commonly placed a single U-tube. The empty space 
between the pipe and the wall of the borehole is filled with the sealing material. The heat 
transport medium which flowing through the U-pipe extracts heat from the ground surrounding 
the borehole as well as from groundwater (if present), and transport it to refrigerant in 
evaporator of heat pump. If the heat pump works in cooling mode, the heat from the upper heat 
source is transmitted into the ground. 
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Heat transport in VGHE occurs by convection from the fluid to the wall of the U-tube and 
subsequently by sealing of the borehole to the ground mainly by conduction. In areas of active 
groundwater exchange this process occurs also through convection. 
The main task of mathematical modelling of thermal and flow processes in VGHE is to 
determine for the unit of borehole depth heat flux obtainable or transferred during the work of 
the installation (Kozioł, 2012). The analytical models describing the processes occurring in 
VGHE most commonly separately examine the phenomena occurring inside and outside the 
borehole (Salimshirazi, 2012). The main area of modeling thermal and flow processes inside 
VGHE is to determine the fluid temperature at the inlet and outlet of the U-tube, depending on 
temperature of the borehole wall and mass flow of a fluid, with the assumed physicochemical 
data of fluid, sealing material and U-tube pipe (Koohi-Fayegh et al., 2014).  
For rough computational analysis can be used a simplified one-dimensional model shown at 
work (Gu et al., 1998). This model omits the axial changes of borehole material heat capacity 
and also thermal interaction between circulating medium flowing in U-tube. Hellstrom in PhD 
thesis (Hellstrom, 1991) developed an analytical solution of thermal resistance between the 
pipes in U-tube in the cross-section perpendicular to the axis of the borehole. On the basis of 
this model was created quasi-three-dimensional model formulated by Zeng (Zeng et al., 2003), 
which takes into account temperature changes of the fluid along the axis of the borehole with 
neglected axial heat conduction. 
One of the first analytical model for quantitative description of thermal and flow processes 
outside VGHE was a model using the theory of linear heat source (Kelvin's line source) 
presented by Ingersoll (Ingersoll et al., 1948). In this model, the soil is treated as a medium with 
initial uniform temperature in the entire volume and the borehole with the U-tube is taken to be 
infinite line source. In the cylindrical source model (Wołoszyn, 2014) borehole is treated as an 
infinite cylinder surrounded by a homogeneous material whose properties are constant over 
time. Eskilson (Wołoszyn, 2014) presented a model that takes into account the axial changes of 
ground temperature with time and depth. The temperature distribution on the outer wall of the 
borehole VGHE was determined as so called "g" function which represents a specific 
configuration of boreholes. The finite line source model developed by Zeng's team (Zeng et al., 
2002) uses the model proposed by Eskilson. The temperature distribution in the borehole can 
be obtained by solving the analytical equations. Equations integration is faster than solution this 
problem in a numerical way (Zeng et al., 2002). 
In recent years, thanks to increased computing capacity of computers are dynamically 
developed numerical models of thermal and flow processes in VGHE (Yang et al., 2010). These 
models offer the possibility to take into account, among others, heat flow inside and outside the 
borehole, the spatial changes of physico-chemical properties of soil and sealing material of the 
borehole, interaction between the boreholes in VGHE and also changes of boundary conditions 
in time and space (Wołoszyn, 2014). Due to the high slenderness ratio of VGHE (small diameter 
compared to the length) and a large number of elements in three-dimensional mesh calculations 
carried out in the simulation programs can last a long time. 
Performing computations using numerical models despite the fact that can offer a high degree 
of flexibility and accuracy, are not justified if there is no reliable information on the 
physicochemical properties of the soil surrounding the borehole (Kozioł, 2012). Analytical 
models of thermal and flow processes in VGHE are developed mainly for practical reasons, 
because they allow to perform calculations in a quick and relatively simple way in comparison 
to numerical models (Yang et al., 2010). 
The paper presents a model of thermal and flow processes in VGHE consisting of two analytical 
models separately-handling processes occurring inside and outside of borehole. For modelling 
processes taking place inside the borehole was used a quasi-three-dimensional model 
formulated by Zeng (Zeng et al., 2003) which: 
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 allows determining the temperature of the fluid in the U-tube along the axis of VGHE, 
 take into account the heat exchange between the pipes which are being arranged 

symmetrically in a borehole, 
 assumes identical temperature on the external wall of borehole along its axis, but it can vary 

in time, 
 assumes a homogeneous structure of the ground material and the sealing of the borehole, 

whose physicochemical properties are independent from temperature (Zeng et al., 2003). 
This model not takes into account the heat conducted in axial direction, heat transferred by 
convection from the groundwater and the phase transition of the moisture in the borehole 
sealing. 
For modelling processes occurring outside the borehole was selected a model that uses the 
theory of linear heat source (Ingersoll, 1948), which assumes: 
 initial uniform temperature of soil (so called undisturbed ground temperature) and constant 

thermo-physical parameters in the entire volume, 
 one-dimensional heat conduction without heat conduction in the axial direction (also from 

the surface above and below of the borehole), 
 heat exchange between the outer wall of borehole and the surrounding soil. 
Models are connected by the temperature of the sealing material on the inner wall of the 
borehole and the average flow of the heat exchanged in VGHE. Average heat flow at specified 
intervals remains constant, but between these intervals may vary. 
 

MODEL OF THERMAL AND FLOW PROCESSES IN VGHE  

Energy balance equations for the fluid flowing up and down in the U-tube (Zeng et al., 2003) 
was formulated as (1) and (2): 
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11R  and 22R represent a thermal resistance between the wall of the borehole and the fluid. 12R is 
the thermal resistance between the fluid in the pipes (Figure 1). Because the pipes in the 
borehole are located symmetrically is assumed that = . 11R 22R
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Figure 1. The cross-section of borehole with U-tube 

Hellstrom in PhD thesis (Hellstrom, 1991) specified equations (3) and (4) describing the 
thermal resistances  and 12R : 
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The value of the thermal resistance pR  from fluid to the outer surface of pipe is determined 
(Zhang, 2015) with formula (5): 
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The coefficient fh  was determined from Dittus-Boelter correlation (6): 
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Depending on the operating mode of the heat pump factor n takes 0.40 for heating and 0.33 for 
cooling mode. To solve the energy balance equations (1) and (2) was assumed the boundary 
conditions (7): 
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Using the Laplace transform (Zeng et al., 2003) equations (1) and (2) were solved to (8) and 
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Used in the formula (8) and (9) dimensionless coefficients are defined from the formulas (10), 
(11), (12), and (13): 
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The ground temperature depending on the distance from the linear heat source and time, for the 
average heat flux (Fang et al., 2002) is calculated from the formula (14): 
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Exponential integral in the formula (14) can be approximated (Fang et al., 2002) by the equation 
(15): 
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Under real conditions value of the heat flow exchanged in VGHE changes over the time due to 
eg. different demand for heating or cooling for industrial process or in building construction. In 
order to used considered model to predict the operating parameters of VGHE under varying 
conditions must be assumed that at certain intervals the heat flux remains constant, while 
between these intervals, this heat flux may change. Using the technique of superposition (Fang 
et al., 2002) increases or decreases of the soil temperature can be determined from the formula 
(16): 
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Precision of calculations based on the formula (16) is dependent on the length of consideration 
intervals. If the value 25 br  is smaller than the length of the time interval, error of estimation 
of the soil temperature between the accurate model (eg. numerical model) and a model of a 
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linear heat source is less than 10% (Salimshirazi, 2012). Increasing the time interval to a value 
greater than 220 br  reduces the error to about 3% (Salimshirazi, 2012). 
Models are connected by the temperature of the sealing material on the inner wall of the 
borehole and the average flow of the heat exchanged in VGHE in specified time interval.  
The calculation algorithm proposed by Koohi-Sayegh in article (Koohi-Sayegh et al., 2014) is 
based on determining the soil temperature Tg from linear source model for a given heat flux q  
in time interval and distance from the source equal rb. Knowing the temperature Tb it is possible 
to determined 2fT using the formula (17): 
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Equation (9) simplifies to the form (18): 
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In equation (17) the temperature '
fT  can be determined from equation (19): 
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By combining equations (17) and (19) was obtained equation (20) and (21) allowing to calculate 
'
fT  and  02fT  in a given time step: 
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Because the proposed model is intended to carry out analysis including variable heating and 
cooling load of a building or installation within a year, as well as varying degrees of this load 
coverage by heat pump, value of the average heat flux at a given time interval for a different 
operating mode of the heat pump is determined from formulas (22) and (23): 
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EXPERIMENTAL VERIFICATION OF MODEL 

Experimental verification of the proposed model was shown in relation to VGHE cooperating 
in real conditions with compressor brine-water heat pump. The heat pump heating output was 
approx. 10 kW and cooling output approx. 3 kW (in passive cooling mode). In the VGHE was 
three boreholes, each of which have a depth of 70 meters. The boreholes were made in one line, 
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with seven meters intervals and at six meters distance from the northern wall of the building. 
In each borehole, a single polyethylene U-tube was mounted. The intermediate fluid which 
passed energy from the ground to the evaporator was aqueous propylene glycol solution.  
Below 4 m the soil surrounding the boreholes in the VGHE were clays having a low water 
permeability. In addition, by keeping appropriate distance between the boreholes limiting their 
thermal interaction in the further part of article heat-flow processes were considered for only 
one single borehole in VGHE. 
Table 1 presents the physicochemical properties of the materials used in VGHE and other data. 
Table 2 shows calculated values of the necessary parameters for model verification.  
The value 

T  was determined based on the article (Fidorów, 2015) in which was presented the 
real temperature values of the soil surrounding VGHE in Polish climate. 
 

Table 1. The physicochemical properties of the materials used in VGHE and other data 

Parameter Value  Parameter Value  Parameter Value  

H [m] 70 br [m] 0.0675 s [kg/m3] 1 045 

D [m] 0.0338 pir [m] 0.0163 gc [J/(kg·K)] 800 

bk  [W/mK] 1.000 por [m] 0.0200 sc [J/(kg·K)] 3 636 

fk [W/mK] 0.385 T [K] 285.15 s [kg/(m·s)] 0.00935 

gk  [W/mK] 2.200 g [kg/m3] 1 800 sm [kg/s] 0.198 

pk [W/mK] 0.400  

 
Table 2. The calculated values of the necessary parameters for model verification 

Parameter Value  Parameter Value  

fh  [W/m2K] 351.9 (for heating) 
257.2 (for cooling) pR [mK/W] 0.109 (for heating) 

0.119 (for cooling) 

 [m2/s] 1.53·10-6 P [-] 
0.0406 (for heating) 
0.0406 (for cooling) 

11R [mK/W] 0.318 (for heating) 
0.328 (for cooling) 

 [-] 0.306 (for heating) 
0.296 (for cooling) 

12R [mK/W] 1.33·10-2  02Θ  [-] 0.557 (for heating) 
0.567 (for cooling) 

 
Verification of the proposed model was conducted for determining the temperature of the brine 
flowing out from the U-tube at a given temperature of the fluid flowing into the U-tube for the 
time interval equal 6 h. Due to the fact that in the considered installation time of continuous 
operation of the heat pump usually do not exceed a few hours, only for over  
a dozen days in several years of heat pump operation data were achieved and used for further 
calculations. 

 
 
 
 
 



XXII Og lnopolska Konferencja In ynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 wrze nia 2016 r. 

1076 
 

   Figure 2. Experimental changes of fluid temperature in inlet and outlet of U-tube in 16 February 2012 

 
Figure 3. Theoretical changes of fluid temperature in inlet and outlet of U-tube in 16 February 2012 

Figure 3 shows experimental changes of fluid temperature in inlet and outlet of U-tube in 16 
February 2012 during working heat pump in heating mode. Figure 3 presents theoretical 
changes of fluid temperature in inlet and outlet of U-tube in 16 February 2012. The theoretical 
change of temperature of fluid in U-tube was determined in hours from 6.00 to 12.00 and was 
equal 3,39 C. Average experimental temperature difference of fluid in inlet and outlet of VGHE 
(dotted rectangle in Figure 2) was 3,48 C. The absolute value of the relative error of the 
determination of fluid temperature difference was equal 2.6%. 
The described procedure was carried out for several time periods in different years of VGHE 
operation. For a given time intervals was determined real average temperature difference of the 
fluid in inlet and outlet of the U-tube in VGHE (Figure 4). Then, using the developed 
mathematical model was calculated the temperature of soil on the inner surface of borehole and 
the fluid temperature at the outlet of U-tube. The absolute value of the relative error calculated 
theoretically does not exceed 16% of measured value. 
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Figure 4. A comparison of theoretical calculations with measurement data 
SUMMARY 

The proposed model of thermal and flow processes in VGHE allows to perform analyzes 
involving long-term cooperation of the heat pump with VGHE in heating seasons, the natural 
thermal regeneration of soil, regeneration of soil by accumulating the heat from the cooling 
process, as well as supplied from eg. solar collectors, variable heating and cooling load of a 
building over the years and different degree of coverage of the heat demand for the building by 
the heat pump. The model allows to perform calculations related to the VGHE in  
a relatively simple and quick way compared with numerical models. By using equations 
possible to solve in the analytical way obtaining the results of multivariate simulations of 
operating conditions did not take much time. 
Because the model does not take into account the thermal interaction between multiple 
boreholes which are in close proximity its use is limited to single borehole VGHE. If in VGHE 
was maintenance minimum distances between the boreholes which limit them thermal 
interaction, they are equal depth and the ground surrounding the boreholes is additionally 
characterized by a low permeability, this model can be used for analysis of operation of VGHE 
with more boreholes. 
Carried out verification of the results of theoretical calculations with experimental data showed 
the correctness of the proposed model in terms of quantity. The calculations were performed 
on a computer with an AMD Turion X2 Ultra clocked at 2.20 GHz, 3 GB of RAM and a 
graphics card Radeon HD 3450. Calculation of the soil temperature at a distance r = rb for 1216 
time intervals lasting 24 h has been done in Microsoft Excel in few seconds. 
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ABSTRACT 

In this work the energy costs associated with living in a household in Polish big city or in the 
countryside has been analyzed. These costs were related to the consumption of electricity and heat 
for central heating and domestic hot water. Analysis of the data obtained in year 2015 have lead to 
answer into the question at what level of monthly disposable income the household will not be 
qualified as a household where energy poverty phenomenon occurs. As a criterion for belonging to 
such household assumed threshold of 10% of energy expenditures in disposable incomes. 

 
Key words: energy poverty, disposable income, cost analysis, household 

 

INTRODUCTION 

Nowadays energy and real possibilities of its use are one of the main life quality determinants.  
The amount of produced primary energy and its further use as recovered energy is constantly 
rising all over the world, however not equally in continental or national scale. The estimates 
says (Smil, 2000) that between 1900 and 2000 the annual consumption of energy attributable 
per capita in the United States increased more than triple to about 340 GJ/year and in Japan 
more than quadrupled to over 170 GJ/year. At the same time in 2010 was nearly 1.3 billion 
people who had no access to electricity and about 2.6 billion people who meets the basic energy 
needs only by burning biomass (González-Eguino, 2015). 
The methods of producing energy are strictly connected with natural environment protection, 
quality of living of people, living creatures and they are bigger and bigger source of concern in 
many societies around the world. Many worldwide conferences, starting from a well-known 
Kioto conference in 1997 up to the last climate summit in Paris in 2015, in which almost 200 
countries took part, emphasize an importance of this problem on a global scale. Nowadays many 
scientific and research centers, working on energetics, environment protection, process 
engineering as well as transport, urban planning and many others, are occupied with problems 
of producing and using energy and its impact on life conditions on Earth. 
One of the issues more and more widely discussed is so called 'energy poverty', which still did 
not await in Poland sufficiently precise and universally accepted definition, although the overall 
issue of poverty is being examined from the twenties of the twentieth century (Owczarek et al., 
2015; Stępniak et al., 2013). 
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In Europe this phenomenon was earliest identified in the UK and Ireland, because in these 
countries during the wintertime were registered a higher rate of death by complications of 
diseases caused by hypothermia than in other Western European countries (Stępniak et al., 
2013). Therefore, these countries have the biggest experience in the field of energy poverty, its 
impact on the well-being and health of residents of households and in actions preventing this 
phenomenon (Szamrej-Baran, 2014; Bouzarovski et al., 2015). 
In this paper were used one from the many general definitions, which says that energy poverty 
is a phenomenon connected with difficulty in meeting basic energy needs with reasonable price. 
Basic energy needs are understood as required level of thermal comfort and supply of other 
types of energy adequately to the basic needs of the biological and social functioning of the 
members of the household (Owczarek et al., 2015). Energy poverty is not a lack of access to 
energy sources, but the real scarcity of financial resources, which are indispensable for using 
the requisite amount of energy. 
Energy poverty is most often caused by:  

 technical factors (low energy efficiency of the building, installation, household 
appliances, malfunctioning of heating and cooling systems etc.),  

 economic factors (low household income, high cost of energy per its unit, poor 
management of household budget), 

 psychological factors (bad habits connected with inefficient energy use, improper use of 
domestic equipment, airing rooms while heating, lack of knowledge about energy-
efficient solutions) (Szamrej-Baran, 2014; Owczarek et al., 2015; Miazga et al., 2015). 

The phenomenon of energy poverty negatively affects both on mental and physical health of 
persons in the household resulting in a higher probability of occurrence respiratory diseases, 
allergies, hormonal and cardiovascular disorders and also can reduce the body's resistance 
(Owczarek et al., 2015). It can also cause debt of household, and in extreme cases, the 
disconnection from the grid. High value of heat transfer coefficient of building walls promotes 
the growth of energy consumption for heating and, consequently, increasing emissions of 
carbon dioxide into the atmosphere. 
The quantitative definition of energy poverty is a key step on the road to estimate the scale of 
this phenomenon. It can be measured using three alternative but complementary methods that 
focus on access to energy, depending on the threshold: 

 technological – the degree of energy poverty is dependent on the number of people 
without access to modern energy services, understood as a source of energy other than 
biomass, 

 physical – the scale of energy poverty is associated with minimum energy consumption 
to satisfy basic needs, 

 economical – the degree of energy poverty is connected with the ratio of energy 
expenditure to disposable income in household (González-Eguino, 2015; Pachauri et al., 
2011). 

The main limitation of the technological threshold method is that it does not provide any 
information on the level of energy consumption. While in the case of a physical threshold there 
are difficulties in determining the level of basic needs. For these reasons, the economic 
threshold is the most widely used method for the measurement of energy poverty in developed 
countries (González-Eguino, 2015). This threshold is relative, which makes it difficult to 
perform comparisons between countries with different economic level. 
Currently in Europe only in the UK, which is a pioneer in research on energy poverty, was 
adopted an official definition of this phenomenon. It says that energy poverty occurs when  
a household spends more than 10% of their disposable income for energy (heating the rooms 
of house/apartment, the production of domestic hot water, lighting, electrical appliances, etc.) 
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(Miazga et al., 2015). In Great Britain in 2010, this threshold was exceeded by approximately 
4.7 million households (19% of the country population) (González-Eguino, 2015). 
In Poland, one of the first large studies describing the attitude of European governments to 
reduce energy poverty was the work (Figaszewska, 2009). While the first study on energy 
poverty appeared in 2012. In the article (Kurowski, 2012) was conducted nationwide estimation 
of scale of energy poverty based on the British definition. Full shot of this phenomenon in terms 
of socioeconomic was developed in 2015 in research team of the Institute for Sustainable 
Development and the Institute for Structural Research (Lis et al., 2016). 
Not only in Poland but throughout Europe, energy poverty phenomenon is a new challenge 
which must face both researchers, as well as representatives of public institutions from the 
European Commission, the national governments, the social welfare centers in European cities 
and villages. So far in Poland haven't been taken comprehensive and effective actions to 
eradicate energy poverty in households. 
In this work was conducted analyzes of energetic costs associated with consumption of 
electricity and heat for central heating (CH) and the production of domestic hot water (DHW) 
in one year, for five examples of families living in a Polish big city or in the countryside. 
Analysis of the data obtained in year 2015 have lead to answer into the question at what level 
of monthly disposable income the household will not be qualified as a household where energy 
poverty phenomenon occurs. As a criterion for belonging to such household assumed threshold 
of 10% of energy expenditures in disposable incomes. 
 

CHARACTERISTICS OF HOUSEHOLDS 

Basic information relating to the households are summarized in table 1. The households 
consisted of at least 2 adults and from 1 to 3 children of different ages (except household IV). 
In three households people live in flats in multifamily buildings, which are located in various 
districts of Krakow. Persons in the household III and IV live in single family houses with  
a usable area much larger than the other households got. The smallest usable area per person 
has a household II (16 m2/person). In each household members live in the building completed 
in the last 5 years, and household II and IV in the last 2 years. 
The heat necessary to maintain proper thermal comfort during the wintertime in all of the flats 
(households I, II, IV) is supplied for CH and DHW installations from combined heat and power 
plant. In household III heat for CH and DHW is produced by gas condensing boiler and in the 
household V by solar panels, condensing gas boiler and a fireplace with a water jacket. 
Members of all households for heating food or beverage are using electrical appliances (electric 
kettles, microwave ovens, hot plates, etc.). In none of the households aren't used the gas stoves 
or ovens. 

 
Table 1. Basic information regarding considered households 

Household I 

Location Krakow, subdivision Cegielniane, Podgórze residential area 
Number of household members 3 persons (2 adults, 1 child in preschool) 

Flat description flat on the ground floor in apartment 
building Usable area [m2] 74 Usable area 

[m2/person] 25 

Household II 

Location Krakow, subdivision Łęg, Czyżyny residential area 
Number of household members 5 persons (2 adults, 1 school-aged child, 2 children in preschool) 

Flat description flat on the second floor in apartment 
building 

Usable area [m2] 80 Usable area 
[m2/person] 16 
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Household III 

Location Maszków, borough Iwanowice 
Number of household members 4 persons (2 adults, 2 children in preschool) 

Building 
description single-family, 2-storey Usable area [m2] 120 Usable area 

[m2/person] 30 

Household IV 

Location Krakow, subdivision Dąbie, Grzegórzki residential area 
Number of household members 2 adults 

Flat description flat on the second floor in apartment 
building Usable area [m2] 57 Usable area 

[m2/person] 29 

Household V 

Location Brzegi, borough Wieliczka 
Number of household members 5 persons (4 adults, 1 child in preschool) 

Building 
description single-family, 2-storey Usable area [m2] 170 Usable area 

[m2/person] 34 

 
 

ANALYSIS OF ENERGETIC COSTS 

The analysis of energy expenditures was made in relation to the data from 2015. These 
expenditures included electricity used for all purposes related to housing and the amount of heat 
that has been consumed for CH and for the preparation of DHW. Data for the analysis were 
obtained from counter readings of electricity, heat and gas meters installed in households that 
were used for settlements with the vendor of any kind of energy to the building. For comparison 
purposes, it was assumed that in each of the households cost of 1 kWh of electricity, including 
all additional charges are equal 0.605 zł. 
Among all considered households due to the lack of a rational management associated with the 
usage of electrical appliances household V has got the highest annual electricity consumption 
(Table 2). The smallest energy consumption has got a household IV.  
 

Table 2. The consumption and electricity costs in households 

Household 
Electricity consumption Electricity costs 

annual 
[kWh/a] 

monthly 
[kWh/month] 

annual  
[zł/a] 

monthly  
[zł/month] 

I 3 360 280 2 033 169 
II 2 214 185 1 339 112 
III 3 368 281 2 038 170 
IV 970 81 587 49 
V 3 400 283 2 057 171 

 
The amount of heat consumed in considered households for CH and DHW (Table 3) are 
characterized by great diversity. In flat of household I the heat demand for CH is more than two 
times greater than for household II despite similar usable area of both apartments. Due to the 
large usable area of household V building consumes the largest amount of heat for CH. During 
the year the biggest cost associated with the DHW bear household I and it is more than two 
times higher compared to the household II (Table 3). 
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Table 3. The heat consumption for CH and DHW in households 

Household 
Heat consumption for CH Heat costs for CH Heat costs for DHW 

annual 
[kWh/a] 

monthly 
[kWh/month] 

annual  
[zł/a] 

monthly  
[zł/month] 

annual  
[zł/a] 

monthly  
[zł/month] 

I 8 930 744 1 501 125 1 474 123 

II 4 346 362 735 61 568 47 

III 7 361 613 1 561 130 1 272 106 

IV 4 166 347 731 61 512 43 

V 16 682 1 390 1 200 100 1 004 84 
 

Considering the number of people in the household the smallest monthly electricity 
consumption per person has been obtained in the household II and a little bit higher in the 
household IV (Table 4). In both cases the result was received by using energy-efficient lighting 
and household appliances. 
 

Table 4. The calculation results for the households 

Household I II III IV V 

Monthly electricity consumption per person 
[kWh/(month·person)] 93 37 70 40 57 

Surface indicator of annual demand for heat EA 
[kWh/(a·m2)] 121 54 61 73 98 

Monthly cost of heat for DHW per person 
[zł/(a·person)] 41 9 27 21 17 

 
Household I annually consumes the greatest amount of heat calculated per usable area for CH, 
and the smallest amount household II (Table 4). According to the energy classification of 
buildings associated with surface indicator of annual demand for heat proposed by the 
Association for Sustainable Development (Żurawski, 2013) buildings of households II, III and 
IV are classified as energy-efficient buildings. Household V building is average energy-
efficient and the household I building is average energy-consuming. 
Undoubtedly these results are highly influenced by: 

 attitude of persons in the household to energy conservation by maintaining the proper 
temperature of indoor air, 

 type, quality and thickness of thermal insulation of building partitions, 
 quality of the performance of buildings in accordance with good engineering practice. 

Low monthly cost of heat for DHW per person in a household V is caused by solar collectors, 
which in the summertime mainly provide cheap heat for the preparation of DHW. 
In considered households costs associated with electricity represents the largest share of total 
energy expenditures and are in the range from 32% to 51% (Figure 1). Only in the household 
IV proportion of cost of heat for the needs of CH are about 7% higher than the costs of 
electricity. Percentage share of costs related to the heat consumed for production of DHW in 
total energy expenditures from a few to several percent are lower compared to the costs 
associated with the needs for CH. 
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Figure 1. Share of individual costs in the monthly total energy expenditures in households 

 
The conditions of classification of considered households to household where energy poverty 
phenomenon occurs have been analyzed by considering calculations for three cases: 

 case A: the share of monthly energy expenditures in disposable income, assuming that in 
the household is working 1 person with earnings from minimum wage amounting to  
1 850 zł gross per month (disposable income of approx. 1 355.69 zł/month), 

 case B: the share of monthly energy expenditures in disposable income, assuming that in 
the household are working 2 persons with earnings from minimum wage amounting to 2 
x 1 850 zł gross per month (disposable income of approx. 2 711.38 zł/month), 

 case C: a monthly disposable income above which the household will not be classified to 
household with energy poverty problem. 

The comparison presented in Table 5 shows that with only one person working with earnings 
from minimum wage each household would be classified to a household with energy poverty 
problem. The lowest share of monthly energy expenditures in disposable income was obtained 
for household IV. If in the household would be two persons working with earnings from 
minimum wage, then the household II and IV would not be classified to household with energy 
poverty problem. 
 

Table 5. Total energy expenditures and analysed cases 

Household I II III IV V 

Total energy 
expenditures  

annual [zł] 5 008 2 643 4 871 1 829 4 261 
monthly [zł] 417 220 406 152 355 

Case A [%] 30.8 16.2 29.9 11.2 26.2 

Case B [%] 15.4 8.1 15.0 5.6 13.1 

Case C [zł] 4 173 2 203 4 059 1 524 3 551 
 
The amount of monthly disposable income for considered households which allows to avoid 
treating it as household with energy poverty problem has a considerable range. Assuming that 
in the household would be one person with an average monthly earnings presented in the 
announcement (GUS, 2016) equal 4 120.15 zł gross (2937.30 zł disposable income), further to 
household with energy poverty problem will be classified households I, III and V. 
The calculation in Table 5 do not include the reduction of payroll tax in respect of child tax 
credit, which was in 2015 equal:  
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 for the first child: 92,67 zł/month, if the total earnings of parents are less or equal than 
112 000.00 zł, 

 for the second child: 92,67 zł/month, 
 for the third child: 166,67 zł/month, 
 for the fourth and each subsequent child: 225 zł/month. 

 
SUMMARY 

In all five analyzed households were achieved the share of energy expenditures, related to 
housing, exceeding 10% of disposable income under the assumption that in the household is 
working one person with earnings equal minimum wage amounting to 1 850 zł gross per month 
which was implemented in Polish law since 01/01/2016. Household II and IV are characterized 
by a very economical use of heat for house heating and preparation of DHW. Household I 
expenditures on energy purposes (where are three persons), are almost twice bigger than for 
household II (where are five persons). This result probably indicates irrational policies of 
efficient use of energy, improperly used household appliances or household members have lack 
of knowledge about solutions that reduce energy consumption. 
It is worth emphasizing that in performed analysis only energy cost connected with inhabitancy 
were taken into consideration. Cost of energy used for transport e.g. car ownership, public 
transport, possibly plane flights, were not considered. 
It is currently difficult to predict energy prices of energy in Poland in the near future. In the last 
three years, they have slightly decreased (electricity, natural gas). If economic growth will 
continue at the current level in the coming years we should expect wage increases especially in 
the sphere of economy. Additionally, if this came an even greater awareness of families in the 
area of saving and rational use of energy, then there would be a possibility to reduce or even 
eliminate the cases of households with energy poverty phenomena in Poland. 
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STRESZCZENIE 

Biomasa glonów coraz częściej uważana jest za potencjalny surowiec mogący służyć do produkcji 
biopaliw oraz energii elektrycznej czy cieplnej. Dodatkowo algi zawierają całe bogactwo substancji 
odżywczych, mogą więc stanowić źródło pożywienia dla ludzi i zwierząt hodowlanych. Ich 
właściwości biosorpcyjne sprawiają, że działają oczyszczająco na organizm i dlatego są 
przyjmowane w celu detoksykacji lub jako suplementy zróżnicowanej diety. Hodowla alg nie 
wymaga dużych powierzchni, a ponadto wskaźnik produkcji ich biomasy jest dużo wyższy niż roślin 
naczyniowych. Wymaga to jednak prowadzenie jej w ściśle określonych warunkach procesowych, 
których zakres zmian określa się na drodze doświadczalnej. Uwzględniając konieczność ustalenia 
odpowiednich warunków procesowych dla ściśle określonych rodzajów mikroalg, w pracy 
dokonano przeglądu literatury z zakresu warunków hodowli mikroglonów z gatunku Chlorella oraz 
przedstawiono wyniki badań własnych przeprowadzonych w fotobioreaktorze laboratoryjnym.  

 

Słowa kluczowe: Chlorella vulgaris, fotobioreaktor, hodowla alg, produktywność biomasy 

 

WPROWADZENIE 

Algi stanowią część bardzo rozległej grupy organizmów fotosyntetyzujących o bardzo 
wysokim właściwym współczynniku wzrostu. To jedne z najbardziej rozpowszechnionych 
organizmów na ziemi, zdolnych do wzrostu w różnych warunkach. Są rozproszone w całej 
biosferze. Zwykle można je zlokalizować w wodzie (od wód słodkich po ekstremalnie 
zasolone). Równie powszechnie jak w wodach występują na lądzie. Od innych 
mikroorganizmów odróżnia je obecność chlorofilu i zdolność do przeprowadzania procesu 
fotosyntezy w każdej pojedynczej komórce. Wyodrębniony nukleus, pirenoid, ściana 
komórkowa, chloroplasty zawierające chlorofil oraz inne barwniki, stigma i flagella to główne 
składowe komórek alg (Singh i in., 2012; Mata, 2010). Obecnie opisanych jest ponad 72,500 
gatunków, a szacuje się, że na Ziemi żyje ich od dwustu tysięcy do nawet miliona (Guiry, 2012). 
Mikroalgi, jako organizmy fotosyntetyzujące zmieniają energię słoneczną na chemiczną 
(Mohsenpour i in., 2013). Produkują one wartościowe związki biochemiczne, takie jak 
barwniki, białka, węglowodany, kwasy tłuszczowe oraz lipidy używane do produkcji biodiesla 
(Mohsenpour i in. 2013; Chen i in., 2011).  
Są one zdolne do absorbcji lotnych związków organicznych, usuwania CO2, oczyszczania 
ścieków, mogą być wykorzystywane jako surowce kosmetyczne, środki medyczne czy też 
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składniki pożywienia (Borowitzka, 1999; Li i in., 2003; Seo i in., 2012). Pozostałość alg po 
ekstrakcji oleju wykorzystuje się jako paszę dla zwierząt lub nawóz do wzrostu roślin 
naczyniowych. Hodowlę alg można prowadzić zarówno w systemach otwartych, jak i 
zamkniętych zwanych fotobioreaktorami. Pierwszymi systemami użytymi do hodowli alg na 
skalę przemysłową były otwarte stawy, które pojawiły się w Niemczech podczas drugiej wojny 
światowej. Od tamtego czasu wykorzystuje się te typu bioorganizmy głównie jako suplementy 
diety. W latach pięćdziesiątych XX wieku zaczęto wzbogacać hodowle alg w dwutlenek węgla. 
Lata siedemdziesiąte XX wieku przyniosły szybki rozwój hodowli alg na skalę przemysłową 
w Europie Wschodniej, Izraelu i Japonii, w dalszym ciągu z przeznaczeniem na cele 
spożywcze.  
Aktualnie celem hodowli alg są konkretne potrzeby ludzi. W Stanach Zjednoczonych odkryto 
zdolność alg do oczyszczania wody. Ponadto z biomasy alg można produkować biometan, 
biodiesel, bioetanol oraz biowodór (Ugwu i in., 2008). W literaturze można znaleźć różne 
projekty fotobioreaktorów do hodowli mikroalg, jednak duże nakłady energii do ich działania 
oraz koszty przeznaczone np. na sztuczne oświetlenie, są głównym problemem do 
praktycznego ich wykorzystania na większą skalę (Chen i in., 2011).  Bioreaktory są 
konstruowane zgodnie z późniejszym zastosowaniem produkowanej w nich biomasy. Obecnie 
temat bioreaktorów jest szeroko omawiany. Produkcja w nich biomasy różni się od produkcji 
w systemach otwartych (konwencjonalnych) głównie sposobem oddzielenia samej hodowli od 
środowiska zewnętrznego (Holtermann i in., 2011). Idealny fotobioreaktor służący do produkcji 
biomasy powinien absorbować całe dostępne światło słoneczne i umożliwiać jego dystrybucję 
do wnętrza naczynia hodowlanego, w którym energia ta wykorzystywana jest bezpośrednio do 
produkcji biomasy. Otrzymanie wysokich stężeń biomasy w fotobioreaktorach możliwe jest 
tylko poprzez właściwe dostosowanie ich konstrukcji i eksploatacji do zachodzących wewnątrz 
procesów biologicznych (Zijffers i in., 2008). Równie ważne jest dostarczanie CO2 o 
odpowiednim stężeniu w doprowadzanym gazie oraz odbiór produktów gazowych fotosyntezy.  
W literaturze można znaleźć wiele doświadczeń wskazujących, że produktywność biomasy i 
współczynnik asymilacji węgla wzrasta, gdy stężenie dwutlenku węgla jest wyższe niż w 
powietrzu atmosferycznym (Yoo i in., 2010; Jacob-Lopes i in., 2008).  Ważnym aspektem jest 
także mieszanie zawiesiny bioalg, które korzystnie wpływa na rozprowadzanie w zawiesinie 
hodowlanej CO2 oraz zawartych w cieczy substancji odżywczych (pożywki). Zapewnia ono 
również poszczególnym komórkom równomierny dostęp do światła (Ugwu i in., 2008; Zhang 
i in., 2002; Chai i in., 2012). Ważnym parametrem eksploatacyjnym każdej hodowli jest 
również zapewnienie i utrzymywanie odpowiedniej temperatury. Wszystkie wskazane już 
parametry, tj. rozmiar fotobioreaktora, jego kształt, głębokość docierania światła, sposób 
dostarczania CO2 (istotnego komponentu fotosyntezy) oraz mechanizm mieszania, powinny 
być tak dobrane by zapewnić maksymalnych wzrost alg (Seo i in., 2012). 
W pracy omówiono warunki hodowli jednego z gatunków alg - Chlorella vulgaris oraz 
przedstawiono wybrane wyniki badań dotyczących efektywności przyrostu ich masy.  
 

METODYKA I ZAKRES BADAŃ   

Hodowla była prowadzona w kolbach Erlenmeyera o pojemności 100 ml, które wcześniej były   
sterylizowane w autoklawie, w temperaturze ok. 120oC przez 20 minut. Schemat stanowiska 
przedstawiono na rysunku 1. Wstępnie do każdej kolby nalewano 50ml pożywki oraz 2ml 
szczepu z gatunku Chlorella vulgaris BA 002, zawierającego 2,5106 komórek. Użyty do badań 
szczep pozyskano z Kolekcji Kultur Glonów Bałtyckich Instytutu Oceanografii Uniwersytetu 
Gdańskiego, którego obraz przedstawiono na rysunku 2.   
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Rysunek 1. Schemat stanowiska badawczego 
 

    
Rysunek 2. Glony Chlorella vulgaris BA 002 

  
Skład chemiczny zastosowanej pożywki rozpuszczonej w wodzie wraz z określeniem stężeń 
poszczególnych jej składników przedstawiono w tabeli 1. Należy zaznaczyć, że tak dobraną 
pożywkę także poddano sterylizacji w autoklawie ciśnieniowym.  
   

Tabela 2. Skład pożywki produkcyjnej użytej w badaniach     

Substancje wchodzące w skład pożywki  Stężenie, [g/dm3] 
FeSO4 x 7H2O 0,042 

K2HPO4 0,53 
MgSO4 x 7H2O 0,34 

Citric acid x 2H2O 1,094 
Urea 1,1 

CaCl2 x 2H2O 0,08 
Na2SO4 0,2 
Glucose 40 

 
Hodowla prowadzona była w świetle sztucznym. Oświetlana ona była lampami jarzeniowymi 
w cyklach 15 min. oświetlania oraz 15min. jego wyłączenia (jasno/ciemno). Moc 
zastosowanego oświetlenia wynosiła ok. 1500 luksów. W trakcie badań dokonywano także 
pomiaru wskaźnika pH. Pomiaru odczynu pH dokonywano z wykorzystaniem pH-metru 
Elmetron CP-401, a zmierzone wartości wynosiły średnio 7-8. Wszystkie testy przeprowadzane 
były w temperaturze otoczenia, tj. (22-24)°C. Próbki do badań koncentracji mikroalg w 
zawiesinie oraz określania zawartości ich suchej masy były pobierane każdego dnia, w równych 
odstępach czasu. Obserwacje mikroskopowe stanu zawiesiny dokonywane były przy pomocy 
mikroskopu fluorescencyjnego Jenamed 2 Fluorescence.  
 

DYSKUSJA WYNIKÓW I WNIOSKI 

Oznaczenie suchej masy w trakcie trwania doświadczenia polegało na pobraniu próbki 
zawiesiny alg w medium hodowlanym do uprzednio zważonych probówek. Odwirowanie 
zawiesiny wykonywano w wirówce laboratoryjnej z prędkością 5000 obrotów/minutę. 
Następnie probówki z algami poddawano procesowi suszenia w suszarce laboratoryjnej z 
wymuszonym obiegiem powietrza w temperaturze 100oC przez 2 godziny. Po wyjęciu 
probówek z suszarki przenoszono je do eksykatora, a następnie ponownie ważono i ustalano 
przyrost suchej masy w odniesieniu do próby wcześniej wykonanej. Na rysunku 3 
przedstawiono przyrost suchej masy alg Chlorella vulgaris w czasie, w odniesieniu do jednostki 
objętości pobranej do badań zawiesiny. 
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Rysunek 3.  Przyrost alg Chlorella vulgaris w czasie 

 
W oparciu o pomiary przyrostu suchej masy mikroalg w czasie trwania ich hodowli 
wyznaczano także jej produktywność, którą określano z zależności   

    D /pk CCP ,         (1) 

w której wielkości Ck, Cp oznaczają końcowe i początkowe stężenia suchej masy w g/dm3 

zmierzone w  badanym przedziale czasu D. Wyznaczone wartości dla przeprowadzonej próby 
zawarto na rysunku 4.  
 

 
Rysunek 4. Produktywność alg hodowanych na medium produkcyjnym  

  
Jak można zauważyć ma miejsce ciągłe zmniejszanie produktywności masy mikroalg. 
Związane to jest niewątpliwie z ubożeniem, w przypadku hodowli okresowej, części 
składników pożywki. Nie mniej jednak można stwierdzić, że po stosunkowo krótkim czasie 
hodowli następowała stabilizacja szybkości narastania masy tych glonów. Średnia w tym 
przypadku produktywność (oceniana w kilku pomiarach) wyniosła ok. 8 mg/(dm3h).    
Niezależnie od badania wydajności procesu wyznaczano także na bieżąco gęstość optyczną 
próbek zawiesiny jako miarę ilości komórek w jednostce objętości cieczy. Wielkość tą  
wyznaczono z wykorzystaniem densytometru optycznego pracującego w zakresie długości fali 
560 nm. Wyniki zmiany gęstości optycznej zawiesiny z algami w czasie przedstawia rysunek 
nr 5. Wartość gęstości optycznej (absorbancji) określano jako logarytm dziesiętny stosunku 
intensywności promieniowania na wejściu i wyjściu z próbki zawiesiny, tj.  

   kp IIA /log ,          (2) 
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Rysunek 5. Gęstość optyczna Chlorella vulgaris w czasie 

 
Z przebiegu wartości zmian gęstości optycznej zawiesiny wynika, że następuje jej ciągły 
wzrost, a jego intensywność związana jest niewątpliwie z przyrostem liczby komórek 
poszczególnych mikroalg. W oparciu o przeprowadzone badania mikroskopowe określono, że 
w badanym przedziale gęstości optycznej mieszaninie liczba komórek szczepu Chlorella 
vulgaris mieściła się w granicach (2,5-25)106. Warto w tym miejscu zaznaczyć, że podobne 
wartości gęstości optycznych oraz liczby komórek wyznaczyli (Amini i in., 2011) w trakcie 
przebiegu hodowli glonów z grupy Chlorella sp., również na pożywce produkcyjnej o tym 
samym składzie co użyta w badaniach własnych.  
Aktualnie prowadzone są dalsze badania mające na celu określenia szerszej gamy parametrów 
mających wpływ na produktywność hodowli tego typu biomasy. W szczególności prowadzone 
są badania w kierunku określenia sposobu i intensywności oświetlania hodowli, sposobu 
mieszania zawiesiny, stężenia ditlenku węgla w doprowadzanym powietrzu, zmian w składzie 
pożywki itp. Poszerzenie bazy danych doświadczalnych pozwoli na wskazanie korzystnych 
warunków produkcji tego typu glonów.  
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STRESZCZENIE 

W artykule dokonano oceny funkcjonowania biologicznych przydomowych oczyszczani ścieków 
na podstawie badań ankietowych przeprowadzonych wśród ich użytkowników. Badania 
przeprowadzano w gminie Pietrowice Wielkie, gdzie zastosowano indywidualne systemy 
oczyszczania ścieków.    
Przeprowadzona analiza pozwoliła określić problemy użytkowników związane z eksploatacją 
oczyszczalni oraz sposób użytkowania mogący mieć wpływ na jej funkcjonowanie Na podstawie 
uzyskanych wyników można stwierdzić, przydomowe biologiczne oczyszczalnie ścieków to 
ekologiczne i ekonomiczne rozwiązanie. 

 

Słowa kluczowe: przydomowa oczyszczalnia ścieków, oczyszczanie biologiczne, eksploatacja 

 

WPROWADZENIE 

Przydomowe oczyszczalnie ścieków na obszarach wiejskich odgrywają coraz większą rolę 
w gospodarce wodno-ściekowej. Budowa przydomowych oczyszczalni ścieków jest 
wyzwaniem nie tylko dla gmin, ale również dla potencjalnych inwestorów (Mrowiec B.M., 
Pryszcz M., 2015). Coraz częściej po indywidualne systemy oczyszczania ścieków sięgają 
jednostki samorządu terytorialnego, gdzie budowa zbiorczych kanalizacji sanitarnych jest 
nieuzasadniona ze względów ekonomicznych i technicznych (Jakubaszek A., Stadnik A., 
2015).  
Odprowadzanie jak również oczyszczanie ścieków bytowych na obszarach wiejskich, które 
cechują się zabudową rozproszoną o zróżnicowanych warunkach gruntowo-wodnych wymaga 
zastosowania technik innych niż na terenach dużych aglomeracji miejskich (Eymontt A., Gutry 
P., 2010).  
Wpływ na funkcjonowanie przydomowych oczyszczalni ścieków ma m.in.: zastosowana 
technologia, właściwa eksploatacja, błędy projektowe oraz prawidłowe serwisowanie urządzeń 
(Piasny M., Świątek S., 2015). 

Przykładem obszaru, na którym zastosowano przydomowe oczyszczalnie ścieków jest 
Gmina Pietrowice Wielkie, znajdująca się w południowo – zachodniej części Polski (teren 
powiatu raciborskiego, województwo śląskie). W gminie o powierzchni 68 km², 
zamieszkującej przez 6906 osób (katowice.stat.gov.pl) zainstalowano 1362 biologicznych 
przydomowych oczyszczalni ścieków.  
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Ukształtowanie terenu (teren pagórkowaty) oraz duże odległości pomiędzy sołectwami 
wynoszące nawet kilkadziesiąt kilometrów (rozproszone budownictwo) przyczyniły się do 
zastosowania tego typu rozwiązania w gminie, które stało się alternatywą dla tradycyjnej sieci 
kanalizacyjnej (www.pietrowicewielkie.pl).  

Na rysunku 1 przedstawiono obszar gminy Pietrowice Wielkie wraz z uwzględnieniem 
rozproszonej lokalizacji  11 miejscowości wchodzących w jej skład.  

 

 
Rysunek 1. Gmina Pietrowice Wielkie (www.pietrowicewielkie.pl) 

 
Na terenie Gminy Pietrowice Wielkie zamontowano oczyszczalnie ścieków tego samego 

producenta. Inwestycję wykonano w dwóch etapach (I etap – 1170 szt., II etap – 192 szt.). Na 
rysunku 2 przedstawiono budowę przydomowej biologicznej oczyszczalni ścieków INNO-
CLEAN+. Przydomowe oczyszczalnie ścieków INNO-CLEAN+ są urządzeniami do 
oczyszczania ścieków pochodzących z gospodarstw domowych.  
Proces oczyszczania ścieków w tej oczyszczalni odbywa się w 6 fazach. W pierwszej fazie 
wszystkie ścieki domowe dopływają (2) do komory wstępnego oczyszczania (6), gdzie 
substancje stałe opadają na dno (zagęszczenie się osadu). Następnie komora osadu czynnego 
(8) wypełniana jest ściekami z komory oczyszczania wstępnego (6) za pomocą podnośnika 
powietrznego (5) i ścieki poddawane są napowietrzaniu. Faza ta trwa ok. 6 godzin po czym 
następuje dwugodzinna faza sedymentacji, podczas której substancje stałe zawarte w ściekach 
oraz osad czynny osadzają się na dole zbiornika, a woda oczyszczona jest odprowadzana do 
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studni chłonnej (10). W ostatniej fazie następuje odpompowywanie nadmiaru osadu czynnego 
do komory oczyszczania wstępnego (6) (www.kessel.pl).  

 

 
Rysunek 2. Budowa przydomowej biologicznej oczyszczalni ścieków (www.kessel.pl) 

1-jednostka sterowania (sterowanie i sprężarka), 2-dopływ ścieków, 3 - opcjonalnie przewody 
wentylacyjne z filtrem z węglem aktywnym, 4-pokrywa, 5-kolumna czyszcząca ze zintegrowanym 
urządzeniem do poboru próbek oraz podnośnik powietrzny i odpływ, 6-komora oczyszczania wstępnego, 
7-blok zaworów, 8-komora osadu czynnego, 9-odpływ do przesączania, 10-studnia chłonna  

 
Urządzenia te posiadają wiele zalet, do których można zaliczyć m.in. łatwą i tanią zabudowę 

podczas, której nie potrzeba stosować ciężkiego sprzętu, cechują się małymi wymiarami 
zabudowy i szczelnością gwarantującą ochronę wód gruntowych. Ponadto nie wymagają 
dużych kosztów konserwacji i charakteryzują się niskim poborem prądu (szacowane zużycie 
prądu urządzeń RLM 6 w roku przy stałym zamieszkaniu budynku wynosi ok. 168 kWh) 
(www.kessel.pl). 

W celu dokonania oceny funkcjonowania biologicznych przydomowych oczyszczalni 
ścieków przeprowadzono wstępne badania ankietowe wśród mieszkańców gminy Pietrowice 
Wielkie. Dokonane analizy dostarczą dokładniejszych informacji o możliwych uciążliwościach 
czy też problemach technicznych podczas eksploatacji urządzeń.  
 
 

METODYKA BADAŃ 

Wstępne badania ankietowe przeprowadzono w okresie od listopada 2015 do stycznia 2016 
roku. Respondentami byli indywidualni użytkownicy oczyszczalni ścieków w gminie 
Pietrowice Wielkie. Ankiety w ilości 100 sztuk zostały rozprowadzone wśród użytkowników 
(kwestionariusze zostały dostarczone do mieszkańców wszystkich 11 miejscowości gminy). W 
badaniu wzięło udział łącznie 69 osób, które wyraziły zgodę i chęć udziału w ankietyzacji. 
Ankietę podzielono na 2 części. Składała się ona z otwartych jak i zamkniętych pytań. Pierwsza 
część dotyczyła biologicznych przydomowych oczyszczalni ścieków i problematyki z nimi 
związanej (8 pytań) zaś druga informacji o użytkowniku i jego gospodarstwie domowym (6 
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pytań). Ankietowanych zapytano m.in o liczb  os b w gospodarstwie domowym, płe , wiek, 
wykształcenie, posiadanie gospodarstwa rolnego, o jako , funkcjonowanie, problematyk , 
uci liwo ci dotycz ce pracy oczyszczalni, zawodno , koszty (inwestycyjne i eksploatacyjne), 
stosowanie rodk w biodegradowalnych, propozycje na popraw /zmiany w obecnym systemie 
oczyszczania ciek w. 

 
WYNIKI BADA  I ICH ANALIZA 

Ankiety zostały wypełnione zar wno przez kobiety (40,58%) jak i m czyzn (59,42%).  
Respondenci byli w r nym wieku (18-30 lat -14,50%, 31-40 lat -21,74%, 41-50 lat -30,43%, 
51-67 lat - 30,43%,  67 lat - 2,90%). Osoby bior ce udział w badaniach posiadały 
wykształcenie wy sze (18,84%), rednie z matur  (31,88%), rednie bez matury (4,35%), 
zawodowe (40,58%), podstawowe (1,45%), inne (2,90%).  

Analizuj c wypełnione ankiety dokonano interpretacji graficznej podziału ilo ci 
wypełnionych ankiet przez poszczeg lnych mieszkańc w 11 miejscowo ci gminy (rysunek 3).  

 

 
 

Rysunek 3. Podział ankietowanych ze wzgl du na miejscowo  zamieszkania 
 

Najwi ksza ilo  ankiet została wypełniona przez mieszkańc w miejscowo ci Pietrowice 
Wielkie (39,13%), najmniejsza za  w Amandowie (1,45%).   
Tylko 24,64% ankietowanych deklarowało posiadanie gospodarstwa rolnego. Dane dotycz ce 
liczno ci, wielko ci gospodarstw domowych przedstawiono na rysunku 4.  
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Rysunek 4 Ilość osób w gospodarstwach domowych na badanym terenie 

 
Z przeprowadzonych analiz wynika, że na terenie gminy Pietrowice Wielkie najwięcej jest 

gospodarstw 4 osobowych (30,43%), najmniej zaś jest gospodarstw 1 osobowych  
i 5 osobowych (w obu przypadkach 1,45%).  

Jakość przydomowych biologicznych oczyszczalni ścieków została określona jako bardzo 
dobra przez 11,60%, dobra przez 50,72% i średnia przez 37,68% użytkowników. Nikt 
z ankietowanych nie ocenił oczyszczalni w sposób negatywny.  
Zawodność urządzenia podczas użytkowania/funkcjonowania dostrzega 23,19% 
ankietowanych. Koszt utrzymania przydomowych biologicznych oczyszczalni ścieków 
natomiast jest uznawany przez 86,96% badanych za niewysoki. Koszt inwestycji również został 
w 71,01% określony przez respondentów jako nieduży. Wynika to z faktu, iż gmina Pietrowice 
Wielkie uzyskała dofinansowanie w formie dotacji i pożyczki na realizację przedsięwzięcia 
związanego z przydomowymi oczyszczalniami ścieków.  

Środki czystości biodegradowalne do prania, sprzątania, mycia itp. nie są stosowane przez 
użytkowników (84,06%). Tylko niewielka grupa (15,94%) ankietowanych deklaruje 
stosowanie takich środków czystości. Zestawienie stosowania środków czystości 
biodegradowalnych przedstawiono w zależności od wieku ankietowanych na rysunku 5 oraz w 
zależność od wykształcenia na rysunku 6. 
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Rysunek 5. Stosowanie rodk w biodegradowalnych w zale no ci od wieku 

 
Ze rodk w czysto ci biodegradowalnych do prania, sprz tania czy mycia gł wnie 

korzystaj  osoby w wieku od 51 do 67 (5,80%), nie stosuje ich grupa ankietowanych 
posiadaj cych 41-50 lat (27,54%). 

 

Rysunek 6. Stosowanie rodk w biodegradowalnych w zale no ci od wykształcenia 
 
Ze rodk w biodegradowalnych gł wnie korzystaj  osoby z wykształceniem zawodowym 

(7,25%), rednim z matur  (4,35%) oraz z wy szym (4,35%).  
Uci liwo ci zapachowe zwi zane z funkcjonowaniem biologicznych przydomowych 

oczyszczalni ciek w s  dostrzegane przez u ytkownik w, co zostało przedstawione na 
rysunku 7.  
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Rysunek 7. Dostrzeganie uciążliwości zapachowych związanych z funkcjonowaniem przydomowych 

biologicznych oczyszczalni ścieków 
 

Uciążliwości zapachowe są dostrzegane w różnym stopniu przez 94,2% ankietowanych. 
Tylko 5,80% badanych deklaruje, że nie wyczuwa niedogodności zapachowych związanych 
z funkcjonowaniem przydomowej oczyszczalni. Dostrzegane dokuczliwości mogą wynikać 
z niestosowania odpowiednich środków biodegradowalnych.  

Ankietowani, 14 osób, dostrzega również głośną pracę oczyszczalni ścieków (20,29%), 
którą chcieliby zniwelować.  

 

PODSUMOWANIE 

Przeprowadzone wstępne badanie ankietowe umożliwiło zdobycie informacji na temat 
uciążliwości związanych z funkcjonowaniem przydomowych oczyszczalni ścieków 
znajdujących się na terenie gminy Pietrowice Wielkie. Liczne zalety oczyszczalni sprawiają, 
że można uznać je za ekologiczne i ekonomiczne rozwiązanie. Mimo wielu pozytywów należy 
wspomnieć o uciążliwościach zapachowych występujących w związku z nieprawidłowym 
funkcjonowaniem przydomowej oczyszczalni. Najprawdopodobniej wynika to z nie 
ustosunkowania się do zaleceń producenta i nie stosowania odpowiednich środków 
biodegradowalnych w gospodarstwach domowych. Poza tym należy wspomnieć o głośnej 
pracy przydomowych oczyszczalni. Zagadnienie dotyczące problematyki przydomowych 
biologicznych oczyszczalni ścieków jest bardzo ważne z punktu widzenia inżynierii i ochrony 
środowiska.  
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ABSTRACT 

This article presents the results of experimental studies of hybrid drying of potato (Solanum 
tuberosum L., v. Bryza). Six different drying schedules, being a combination of convective (CV), 
microwave (MW) and infrared (IR) drying methods, were arranged and tested to find the best drying 
kinetics by minimum energy consumption and assuring, a possibly good quality of the products. 
Kinetics of process was assessed on the basis of drying curves (evolution of moisture content), 
drying time (DT) and drying rate (DR). Quality was judged through colorimetric measurements. The 
energy consumption was measured with the use of electrical network analyzer. Combination of 
several drying methods at once positively influenced both the time of drying and the products’ 
quality as well as the energy consumption. Obtained results proved that key meaning is to identify 
the proper period of MW or IR enhancement, with suitable power of radiation. 

 

Keywords: hybrid drying, microwaves, infrared, kinetics, energy consumption 

 

INTRODUCTION 

Potato chips are a popular snack and predominant part of the snack food market (Garayo and 
Moreira, 2002). This vegetable is also a source of many valuable nutrients such as: 
carbohydrates, high-quality protein, vitamin C, vitamin B6, vitamin B3 and minerals (André et 
al., 2007). In addition to these basic nutrients, colored potato varieties contain significant 
amounts of phytonutrients, such as polyphenols, which could be used as novel sources of natural 
colorants and antioxidants for the food and human health industries (Reyes and Cisneros- 
Zevallos, 2007). Currently, the demand for healthier foodstuffs such as low-fat or fat-free 
products is a major driving force in the snack food industry (Rosana, 2001). 
Drying provides an alternative method for producing low-fat or fat-free potato chips (Supmoon 
and Noomhorm, 2013). Unfortunately, the most popular, hot air drying influences the products 
quality in terms of nutritional value, poor color development, texture, and shrinkage occurred. 
(Leeratanarak et al., 2006; Hiranvarachat et al., 2011). Due to long operation time, high 
temperature of the air and oxygen rich drying agent quality of processed products worsens 
meaningfully. Caramelisation, Maillard reactions, enzymatic reactions, pigment degradation, 
and ascorbic acid oxidation constitute only an examples of many deteriorative processes which 
may affect final quality of the products (Ramesh et al., 2001; Ade–Omowaye et al., 2003; 
Markowski et al., 2006). For these reasons, new sustainable drying technologies are sought to 
reduce time of drying and energy consumption, and to minimize negative influence on the final 
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products quality (Mujumdar and Passos, 2000; Chua et al.,2001; Kudra, 2004; Zhang et al. 
2010). 
Many innovative potato chips drying processes have been reported in the literature, such as 
microwave–freeze drying, (Wang et al., 2010) vacuum–microwave drying, (Song et al., 2009) 
low-pressure superheated steam drying, and hot air drying. (Leeratanarak et al., 2006).  
The research presented in this paper is aimed at elaboration of drying process for the potatoes 
using convective (CV), microwave (MW) and infrared (IR) techniques applied separately 
(simple drying) as well as in different combinations (hybrid drying). Six drying schedules with 
different drying techniques were arranged and tested experimentally to find out the most 
effective drying of the potatoes providing high drying rate, good quality of dried products, and 
minimal energy consumption. The product quality was judged on the basis of colorimetric 
measurements. Finally, the energy consumption (EC) in each process was measured with the 
use of electrical network analyzer. 

METHODOLOGY OF STUDY 

Fresh potatoes (Solanum tuberosum L.), variety Bryza, from local market were used for 
experimental tests. Each potato bulb was washed, cleaned and bisected with a ceramic knife. 
Next, the samples in the form of disc (diameter 53 mm, height 8 mm) were cut and then placed 
in the dryer chamber on special perforated scale pan. Several techniques of drying were tested 
both separately (schedule 1 and 2) and in different combinations (schedules 3 to 6). Detailed 
descriptions of the individual schedules are presented in Table 1. 

 
Table 1. The drying schedules tested experimentally 

No. Code   Description of process 

1 CV Pure CV drying. 

2 MW Pure MW drying. 

3 CV-MW CV drying enhanced with MW during the whole process. 

4 CV+MW30 CV drying enhanced with MW during the first 30 min of drying. 

5 MW+IRper MW drying enhanced with IR periodically (per). This process consists of 8 
phases. In the phases 1, 3, 5 and 7 the process was enhanced with IR 
(250 W). The length of phases was controlled through temperature of the 
sample surface. In phases 2, 4, and 6 (10 min each) only the MW energy was 
supplied. 

6 CV-MW+IRper CV drying enhanced with MW in whole process and periodically (per) with 
IR. This process consists of 8 phases. In the phases 1, 3, 5 and 7 the process 
was enhanced with IR (250 W). The length of phases was controlled by the 
temperature of the sample surface. In the phases 2, 4, and 6 (10 min each) 
the CV drying enhanced with MW was performed. 

 
Drying processes were carried out in the laboratory hybrid dryer (Fig. 1) which enables CV, 
MW and IR drying separately as well as in different combinations. Hot air for CV drying is 
provided by the air heating system (6) consisting of the electric heater and fan. Microwaves at 
2.45 GHz are produced by the water–cooled magnetron (7), which works under the continuous 
wave mode. The power of microwaves is adjusted by the anode voltage. The IR electric heater 
(3), located about 150 mm above the ceramic thimble, supplies the IR radiation directly to the 
sample surface. 
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Fig. 1. Scheme of hybrid dryer 

All tests were carried out with the following settings of drying parameters: airflow velocity va = 
1.2 m/s (if used), temperature of the flowing air Ta = 328 K (if used), microwave emitted power 
PMW = 100 W (if used), infrared emitted power PIR = 250 W (if used). The relative air humidity 
(RHa) was not controlled but was measured in each drying test (RHa = 21% on average).  
The balance (8), Radwag WPS 2100/C/1 (precision 0.01 g), was used for the measurement of 
the sample mass reduction. The temperature of the samples’ surface was measured by the 
pyrometer (4), Raytek MI (precision 1ºC), placed in the corner of the dryer chamber (5). Air 
velocity was measured with the use of anemometer. All the mentioned parameters (sample 
mass, temperatures, etc.) were recorded during the whole process and stored in the standard 
personal computer (1) equipped with the data acquisition software. Electrical network analyzer, 
Entes MPR53S was used to measure energy consumption EC during each process (precision 
0.1 kWh). 
Initial moisture content MCi of the material was determined with the moisture analyzer Precisa 
XM120 (precision 0.01 %). Mass of the dry matter was determined through 24-hrs drying at Ta 
= 348 K in convective dryer model SML42/250/M, produced by Zalmed (Poland). These 
measurements and the measurement of the sample mass reduction in current time enables to 
determine the actual moisture content (MCt), expressed as the ratio of the moisture mass to the 
initial mass of wet sample (wet basis). 
Color of the samples’ surface was measured before and after drying with the Konica Minolta 
CR400 colorimeter and expressed in CIELab color space (precision 0.01). Five spots for color 
measurement were randomly chosen on each sample and five measurements of color parameters 
(L*, a*, b*) in each spot were done. During measurement sample was placed on the white 
ceramic plate to provide identical measurement condition and eliminate background influence. 
Next, the arithmetic mean was taken for data processing. On the basis of obtained results, the 
differences in samples color (before and after drying) were assigned as an overall color change 
parameter: 

 

*2 *2 *2ΔE ΔL Δa Δb    (1) 

RESULTS AND DISCUSSION 

Drying kinetics 
In Fig. 2 the evolution of moisture content (wet basis) versus time, for particular schedules of 
process were presented respectively. 
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Fig. 2. Moisture content (wet basis) as a function of time for particular drying schedules 

One can see the course of the curves depends strictly on the type of process. Pure convective 
drying (CV) was assigned as a control procedure, and each subsequent program was judged in 
reference to CV operation. As it was expected CV was the slowest process, which last up to 
300 min (compare Fig. 2 and 3). Microwave drying (MW) was visibly shorter (see Fig. 2 and 
3) which allows to state that application of this additional energy during CV drying may 
meaningfully reduce time of this unit operation. 
Positive influence of microwave radiation on CV drying can be observed in next 2 schedules 
(CV-MW and CV+MW30). In both cases time of drying was shorter and the rate of drying was 
visibly higher compared to control process (see Fig. 2 and 3). The limitation of the microwave 
enhancement in the fourth drying program (CV+MW30) was aimed at reducing both: the 
negative effects of radiation on the products quality and energy consumption. From kinetics 
point of view, this modification influenced negatively both time of drying (DT) and average 
drying rate (DR) compared to CV-MW process. After first 30 minutes of intensive CV-MW 
drying, microwave radiation was cut off, and a further part of the process has proceeded by 
convection. It led to a meaningful decrease of a drying rate and thus extension of the drying 
time (Fig. 2 and 3). 
Application of infrared radiation (IR) positively affects the kinetics of CV and MW drying. The 
last two programs were characterized by the highest average drying rates which led to 
significant reduction in drying time (Fig. 2 and 3). In the case of CV-MW+IRper the decrease in 
time of process ranged to about 65%, while for MW+IRper it was accounted for even 72%. Very 
positive influence of IR radiation may be attributed to highly efficient mechanism of heat 
transfer in this method. On the other hand, excessive heating of the samples surface may lead 
to a deterioration in the products quality (especially in color), thus IR was applied periodically 
and controlled by the temperature of samples’ surface. When measuring system (pyrometer) 
recorded temperature higher than 348 K, IR heater was turned off and 10 minutes “relaxation” 
phase was started. Application of continuous IR enhancement was not possible due to technical 
and safety restrictions. 
Obtained in this research results are in good agreement with the authors’ previous studies, and 
proved complementary actions of the utilized drying techniques (Kowalski and Mierzwa, 2009; 
2011). The application of microwaves is very advantageous from the kinetics point of view, 
because heat is generated throughout the whole volume of the dried material which allows to 
accelerate body heating, and evaporation of moisture. Moreover, the increase in vapor pressure 
inside the material dried with microwaves, facilitates the transfer of moisture (both in liquid 
and vapor state) to the surface. This is very positive, especially in the second stage of drying, 
when the speed of the process is limited by diffusion of moisture from the interior to the surface. 
Application of an efficient source of energy such as infrared radiation (IR) intensifies 
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additionally heat and mass transfer on the surface of the samples, which led to a shortening of 
the drying time. 
Quality of products 
In Fig. 4a the overall color changes (dE) of samples dried in particular drying program were 
shown. This parameter directly informs about the differences in the color of fresh and dried 
samples. The higher value of dE, the more visible differences between fresh and processed 
material. 

 
Fig. 3. Average values of: a) drying time (DTave); b) drying rate (DRave) for particular programs of drying 

One can see the highest dE was observed for control process – pure convective drying. It results 
from long drying time in relatively high temperature, and oxygen rich atmosphere. Both high 
temperature and oxygen content in drying medium always lead to undesirable bioconversion of 
enzymatic and non-enzymatic type. 
In the case of microwave processes (MW and CV-MW), color of the samples was affected in a 
definitely smaller degree. The smallest values of dE were observed for MW program, while the 
biggest for CV-MW one. Microwave drying (MW) was realized in low temperature of ambient 
air (Ta = 293 K) and was one of the shortest schedule of drying. Thus color changes in this 
program were very small compared to the other one. In the case of CV-MW schedule, 
continuous MW heating negatively influenced the color of the samples. Due to inhomogeneity 
of MW field, local overheating occurred, causing “hot spots” phenomenon. For this reason, in 
the fourth drying schedule, the MW enhancement was shortened only for the first 30 minutes 
of process (CV+MW30). This modification positively affects the color of the products. Overall 
color change parameter (dE) decreased almost by half and reached a level close to those 
observed for pure MW drying. 
Similar results were obtained for CV-MW+IRper program. Color change parameter (dE) was 
visibly smaller in comparison to control process (CV), and attained a level observed for MW 
and CV+MW30 programs. In the case of the fastest schedule of drying (MW+IRper), considered 
quality parameter increased significantly which results from continuous application of 
microwaves. Although the time of drying was in this circumstance very short, and temperature 
of the sample was controlled during phases of IR application, but local overheating caused by 
MW could occur in “relaxation” phases, causing “hot spots” phenomenon. Nevertheless, 
change in color was still smaller in comparison to CV program, and this schedule may be judged 
as the best one with respect to process kinetics and products quality. 
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Energy consumption 
Figure 4b presents energy consumption recorded during certain drying operations referred to 
the 1 kg of evaporated moisture. High values of this parameter follows from small load of the 
dryer (ratio of the samples to the dryer chamber volume) during singular process. Energy 
efficiency could be improved by increasing single batch volume Nevertheless, on the basis of 
the obtained results, the influence of the MW or IR enhancement on the energy consumption of 
convective process can be clearly identified. 

 

Fig. 4. Average values of: a) overall color change (dEave); b) energy consumption (ECave) for particular 
programs of drying 

As expected, pure convective drying was the most energy intensive operation. It mainly results 
from the long duration of the process, and the low efficiency of drying in its second period, 
when the rate of the drying is determined by the diffusion of moisture from the interior to the 
surface of the material. The energy delivered from the hot air is not utilized in full and is wasted 
with the stream which leaves the dryer. 
On the other hand, it is obvious that application of the additional source of energy in the form 
of MW or IR radiation, requires more power to supply the system. But the advantages on the 
kinetics of processes (drying time shortening) results in the smaller energy consumption in MW 
and hybrid processes (Fig. 4b).  
The smallest values of EC were observed for MW and MW+IRper schedules, while for CV-
MW, CV+MW30 and CV-MW+IRper this parameter was slightly higher which proves low 
efficiency of conventional drying systems, based on the electric heater and fan. On the other 
hand, all of hybrid schedules were characterized by lower EC compared to control CV process, 
which constitute indisputable advantage from the economical point of view. 
It is worth to notice that application of MW or IR radiations should be made in a precisely 
identified period of drying. For example, if CV+MW30 schedule is considered it can be stated 
that EC is just slightly higher compared to CV-MW drying, where microwaves were used 
during the whole CV process. It is very positive effect because, thanks to the reduction of MW 
enhancement, only to the first 30 minutes of drying, products of a better quality were obtained 
(significantly smaller dE for CV+MW30 compared to CV-MW - see Fig. 4a) with similar energy 
consumption (see Fig. 4b). As it was stated above, from the kinetics point of view, shortening 
of the MW irradiation negatively influenced the rate (DR) and time (DT) of CV+MW30 process 
(Fig. 3). But this modification allows to reduce energy consumption and diminish negative 
effects of drying on the products quality. This is undoubtedly very positive result, because in 
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the case of bio-products, quality is a key-meaning parameter determining the suitability of 
particular drying operation. 

CONCLUSIONS 

The studies presented in this article have proved that the purely convective drying is ineffective 
due to its long-lasting and energy-consuming character. Moreover, a significant quality 
deterioration occurred which was indicated by high discoloration of the dried material.  
Combination of several drying techniques in hybrid schedules, positively influenced the process 
kinetics. Higher values of drying rates (DR), in a hybrid programs, resulted in shorter drying 
times (DT). Moreover, despite the application of additional “energy consumers” in the form of 
MW generators and IR heater, overall energy consumption was smaller in these schedules 
compared to control CV process. Obtained results, showed also that the period of MW or IR 
enhancement should be properly identified to maximize kinetics advantages and minimize 
overall EC 
The colorimetric data confirmed the dependency between the color degradation and the time 
and temperature of drying. In the case of long lasting processes, such as in CV drying, several 
types of biochemical reactions underwent in the material causing the noticeable color change. 
In MW and hybrid schedules (No. 3-6) discoloration took place in a visibly smaller degree and 
depend strictly on the process conditions. 
Nevertheless, presented results, lead to the final conclusion that connection of the particular 
drying techniques in one - hybrid process accelerates drying, minimizes the energy 
consumption (through shortening the time of drying), and what is the most important, allows to 
obtain products of a good quality. 
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STRESZCZENIE 

Jednorazowe półmaski przeciwpyłowe to najpowszechniej stosowany sprzęt ochrony dróg 
oddechowych. Zalecany jest również do ochrony przed spalinami z silnika diesla. Agregaty sadzy 
zawarte w tych spalinach to nanostrukturalne fraktolopodobne obiekty, które ze względu na swoją 
wielkość i związki zaadsorbowane na powierzchni stanowią ogromne ryzyko dla zdrowia. 
Przeprowadzone badania skuteczności filtracji półmasek jednorazowych przeciwpyłowych podczas 
cyklu oddechowego pokazały blisko 93% skuteczność filtracji. Wynik wyższy o 10 punktów 
procentowych niż uzyskany w analogicznych badaniach wykonanych dla przepływu ustalonego. 
Jednocześnie jednak skuteczność zatrzymania agregatów sadzy o wielkości 10-640 nm jest na 
bardzo niskim poziomie. Co biorąc pod uwagę ich toksyczność budzi niepokój.  

 

Słowa kluczowe: filtry, półmaski, agregaty sadzy 

 

WPROWADZENIE 

Celem niniejszych badań było określenie wpływu warunków przepływu powietrza na filtrację 
agregatów sadzy przez jednorazowe półmaski przeciwpyłowe. 
Ograniczenie ekspozycji na agregaty sadzy, chociażby poprzez stosowanie odpowiedniego 
sprzętu ochrony dróg oddechowych ma duże znaczenie ze względu na dużą szkodliwość 
agregatów DEP oraz wciąż wzrastające zanieczyszczenie powietrza obserwowane ostatnio 
szczególnie w dużych miastach.  
Agregaty sadzy DEP to fraktalopodobne obiekty o zróżnicowanym kształcie, rozbudowanej 
powierzchni i wielkości wahającej się od 10-10000 nm. Kształt, wielkość oraz ilość i rodzaj 
związków zaadsorbowanych na agregatach sadzy zależy od rodzaju użytego paliwa, typu 
silnika, warunków jego pracy, stopnia zużycia czy wieku samochodu. Cząstki sadzy składają 
się z węglowego rdzenia (41% masy cząstki), na którym zaadsorbowane są liczne związki 
nieorganiczne takie jak związki siarki, woda, metaliczny pył oraz związki organiczne 
pochodzące z niespalonego oleju i paliwa w tym głównie wielopierścieniowe węglowodory 
aromatyczne (WWA). Spaliny z silnika diesla należą do związków rakotwórczych dla 
człowieka, wzmożona ekspozycja powoduje zwiększenie ryzyka zapadalności na infekcje dróg 
oddechowych, astmę, alergię, chroniczne zapalenie płuc. Może również prowadzić do 
niepłodności czy problemów krążeniowo-oddechowych.  
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MATERIAŁY I METODY 

Przebadano po względem efektywności filtracji jednorazowe półmaski przeciwpyłowe typu P3. 
Szczegółową charakterystykę półmaski można odnaleźć w pracy Penconek i wsp. 2013a. 
W badaniach wykorzystano trzy morfologicznie różne typy agregatów sadzy (te same, które 
posłużyły w badaniu z 2013 roku) uzyskane ze spalania w silniku diesla trzech różnych typów 
paliw. W tabeli 1 zestawiono parametry agregatów sadzy. 
 

Tabela 1. Charakterystyka agregatów sadzy 
  DEP 1 DEP 2 DEP 3 
Średnia średnica (nm) 117,3 (±66,7) 30,4 (±52,6) 60,5 (±66,0) 
Pojemnościowy wymiar fraktalny 1,63 1,57 1,84  
WWA na powierzchni (µg/g)  153,3 104,5 114,2 

 
Do wygenerowania nieustalonego przepływu powietrza przez półmaskę posłużono się tzw. 
sztucznym płucem, szczegółowo opisanym w Penconek i Moskal 2013b. Nieustalony przepływ 
powietrza odzwierciedlał krzywą oddechową dla dorosłego mężczyzny podczas spokojnego 
oddechu (TV = 0,75 l, f = 12 oddechów/min) oraz lekkiego wysiłku (TV = 1,3 l,  
f = 20 oddechów/min) [TV – Tidal Volume] (Valentine, 2002).  
Opis stanowiska badawczego można odnaleźć w Penconek i wsp. 2013a.. Badanie prowadzono 
przez 40 minut. Spaliny z silnika diesla generowane były nieprzerwalnie, silnik pracował na 
biegu jałowym (800 rpm), temperatura oleju wynosiła 86ºC, a temperatura i wilgotność 
powietrza na zewnątrz silnika, identyczna podczas wszystkich testów, wynosiła odpowiednio 
25ºC i 18%. Sprawność filtracji określono metodami grawimetrycznymi, natomiast do 
określenia zmian liczbowych agregatów w przestrzeni za półmaska posłużono się 
spektrometrem FAPES (Grimm, Niemcy) Badania powtarzano minimum trzykrotnie, 
a prezentowane wyniki stanowią średnią z pomiaru. 
 

WYNIKI 
 
Masowa sprawność filtracji (Tabela 2) jest wyższa w przypadku przepływu nieustalonego, niż 
ustalonego, niezależnie czy przez półmaskę oddycha się spokojnie czy też intensywnie. 
Nie jest natomiast zależna od kształtu agregatów i nie ma na nią wpływu również intensywność 
przepływu nieustalonego. Możliwe, że wydech w tym przypadku działa jak back flush 
oczyszczając włókna z agregatów, opory przepływu nie narastają, co obserwujemy w postaci 
prawie stałego spadku ciśnienia za półmaską (Rys. 1).  
 

Tabela 2. Sprawności filtracji 

 
Średnica 
(nm) 

Sprawność filtracji, %  
Przepływ ustalony (Penconek i wsp. 2013) Przepływ nieustalony 
30 l/minkkkkkkkk 95 l/min spokojny oddech wysiłek 

DEP 1 117 86.7 (±3.0) 71.2(±4.3) 92.4(±0.7) 95.2(±1.5) 
DEP 2 30 76.3 (±0.7) 78.0(±4.5) 95.9 (±0.9) 89.8(±1.3) 
DEP 3 60 75.1 (±1.3) 88.5(±8.8) 92.9 (±2.2) 94.1(±0.9) 

 
Stosunkowo wysokie wyniki masowej sprawności filtracji dowodzą skuteczności depozycji 
wewnątrz półmaski agregatów o dużych średnicach (posiadających dużą masę). Znaczna część 
agregatów sadzy mieści się jednak w zakresie wielkości submikronowych, zatem ich udział w 
sumarycznej masie deponowanych agregatów jest znikomy, przy jednoczesnym ogromnym 
potencjale kancerogennym.  
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Rysunek 1. Spadek ci nienia na p łmasce 

Agregaty tej wielko ci z łatwo ci  przedostawa  si  mog  do p cherzyk w płucnych. Rozkłady 
wielko ci agregat w sadzy o rednicy w przedziale 10-640 nm w przestrzeni za p łmask  
pokazuj  małe zmiany ich st enia podczas filtracji (Rys. 2). Co mo e nasuwa  wniosek o 
swobodnym ich przepływie przez p łmaski przeciwpyłowe typu P3, a tym samy 
o niskiej skuteczno ci filtracji p łmaski w tym obszarze wielko ci agregat w sadzy.  

 
Rysunek 2. Rozkład rednic agregat w w przestrzeni za p łmask  w 5 i 40 minucie filtracji 

Prezentowane wyniki ukazuj , e: a) istniej ce na rynku p łmaski zabezpieczaj ce układ 
oddechowy mog  nie zapewni  wysokiego stopnia bezpieczeństwa w przypadku zastosowania 
ich do ochrony przed cz stkami sadzy zawartymi w spalinach emitowanych 
z silnika diesla  b) badanie p łmasek przeciwpyłowych powinno jednak odbywa  si  
w warunkach przepływu nieustalonego. 
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STRESZCZENIE 

W pracy przedstawiono wyniki badań szklistych pian węglowych (RVC) o gęstości 30 oraz 80 
porów na cal. Zaprezentowano współczynniki wnikania ciepła, które wyznaczono ogrzewając pianę 
przepływającym przez nią prądem elektrycznym. Spadki ciśnienia zmierzono mikromanometrem 
Recknagla. Parametry morfologiczne pian określono w oparciu o badania mikrotomograficzne i 
mikroskopię optyczną. 

 

Słowa kluczowe: piany stałe, RVC, opory przepływu, transport ciepła 

 

WPROWADZENIE 

Piany stałe o otwartej strukturze porów to grupa materiałów, która pierwotnie była 
wykorzystywana w procesach oczyszczania ciekłych metali (Grosse i in., 2009). Ze względu 
na ich właściwości, takie jak duża powierzchnia geometryczna i znacząca wolna objętość, 
prowadzone są badania nad innymi możliwościami ich stosowania (Wenmakres i in., 2010). 
Potencjalne zastosowanie pian stałych obejmuje lotnictwo, medycynę (elementy implantów 
kości) oraz przemysł, (materiały wspomagające wymianę ciepła, absorbery energii, materiały 
izolacyjne i ogniwa paliwowe) (Gallego i in., 2003; ERG Aerospace Corp.). Z punktu widzenia 
inżynierii chemicznej, materiały te budzą zainteresowanie jako nośniki katalizatora dla 
szybkich procesów katalitycznych, jak deNOx czy dopalanie metanu. 
 

MORFOLOGIA 

Szkliste piany węglowe (ang. reticulated vitreous carbon (RVC) foams) postrzegane są 
jako materiał ultralekki o małej rozszerzalności cieplnej i znacznej odporności chemicznej, są 
przy tym kruche, a ich porowatość dochodzi do 97%. W tej pracy przedstawiono wyniki badań 
morfologii, transportu ciepła oraz oporów przepływu dla dwóch pian węglowych, 
charakteryzujących się różną gęstością porów na cal: 30 (C-30) i 80 (C-80) PPI (ang. pore per 
inch). Próbki (Rys. 1) wykorzystane w badaniach pochodzą od firmy ERG Materials and 
Aerospace Corp. (Emeryville, USA). 
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Rysunek 1. Szklista pian węglowa: A – elementy szkieletu, B – mostek piany C-30 , C – mostek piany C-80 

Parametry morfologiczne pian (średnica porów, średnica mostków, porowatość) 
uzyskano, stosując rentgenowską tomografię komputerową (SkyScan 1172, Aarselaar, Belgia). 
Niestety, pomimo zastosowania tej zaawansowanej metody, niemożliwe jest przy jej pomocy 
automatyczne rozróżnienie średnicy okien i komórek. Technika ta bowiem daje wynik w 
postaci rozkładu porów, co obejmuje łącznie wspomniane powyżej dwa elementy. Dlatego, w 
celu określenia przeciętnej średnicy okna i komórki, wykonano badania za pomocą mikroskopu 
optycznego (Delta Optical Smart 2MP, Polska). Podstawowe parametry morfologiczne 
wyznaczone za pomocą obu stosowanych technik zostały zebrane w Tabeli 1.  

 

Tabela 1. Parametry morfologiczne pian węglowych C-30 i C-80 otrzymane przy użyciu różnych technik 

 
Wyniki uzyskane przy pomocy µCT pokazały, że średnice mostków badanych pian 

węglowych są równe. Wniosek ten jest sprzeczny z wynikami otrzymanymi metodą MO, która 
wskazała na wyraźną zależność średnicy mostka od wartości PPI. Powodem tej rozbieżności 
jest specyficzna struktura wewnętrzna szkieletu pian węglowych (Rys. 1B, C). 

Struktura pian RVC jest ściśle związana z metodą ich produkcji – pirolizą pian 
polimerowych (przede wszystkim poliuretanowej). Efektem jest wewnętrzna nieciągłość, 
porowatość wnętrza szkieletu, co utrudnia prowadzenie badań tomograficznych. Te 
wewnętrzne pory powodują zafałszowanie obliczeń wymiarów mostków przy użyciu typowych 
programów do obróbki obrazów tomograficznych. Jako średnica mostka pojawia się odległość 
pomiędzy sąsiednimi porami (oznaczone kółkami na rys. 1B, C), która jest oczywiście mniejsza 
od rzeczywistego wymiaru geometrycznego porowatego mostka piany. Ponadto, ta wewnętrzna 
wolna objętość może wpływać na wyniki badań transportu ciepła, powodując lokalne wzrosty 
temperatury – zjawisko to może występować w momencie ogrzewania pian prądem 
elektrycznym. 

Eksperymenty obejmujące transport ciepła i oporów przepływu zostały przeprowadzone 
w laboratoryjnym reaktorze o przekroju prostokątnym (45x30 mm). Badane piany były 
ogrzewane prądem elektrycznym o natężeniu dochodzącym do 6 A. Do pomiaru temperatur 
przepływającego powietrza oraz powierzchni piany użyto kilku termopar typu K. Dla pomiaru 
oporów przepływu zastosowano mikromanometr Recknagla.  

Wyniki zależności oporów przepływu DP od prędkości gazu w0 dla badanych pian 
przedstawiono w postaci wykresu na rys. 2A. Z kolei na rys. 2B zaprezentowano wyniki 
eksperymentalne współczynniki wnikania ciepła  w funkcji prędkości powietrza w0. 

Piana Mikrotomografia komputerowa (µCT) Mikroskopia optyczna (MO) 

Średnia średnica 
mostka ds, mm 

Średnia 
średnica porów 

dp, mm 

Porowatoś
ć 
ε 

Średnia średnica 

mostka ds, 
mm 

okna dw, 
mm 

komórki dc, 
mm 

C-30 0,02 1,43  0,97 0,31 1,16 3,08 

C-80 0,02 0,55 0,97 0,04 0,19 0,47 
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Rysunek 2. Porównanie współczynników transportu dla pian węglowych ze złożem ziaren oraz monolitem.  

A – wyniki eksperymentalne spadków ciśnienia, B – wyniki eksperymentalne wnikania ciepła 

Przedstawione wyniki badań eksperymentalnych pozwalają stwierdzić, że piany 
węglowe stanowią pośrednie rozwiązanie pomiędzy usypanym złożem ziaren a monolitem, 
zarówno pod względem intensywności wnikania ciepła, jak i oporów przepływu. 

 
WNIOSKI 

Praca przedstawia wyniki badań eksperymentalnych transportu ciepła i pędu dla dwóch 
szklistych pian węglowych o gęstości 30 i 80 porów na cal. Dokonano porównania  
z tradycyjnie stosowanymi wypełnieniami: monolitem o gęstości 200 kanałów na cal 
kwadratowy oraz złożem ziaren o średnicy 1,5 mm. Piany stałe okazały się być rozwiązaniem 
pośrednim pomiędzy złożem ziaren a monolitem, łącząc intensywny transport ciepła  
z relatywnie niskimi oporami przepływu. Uzyskane wyniki pozwalają pokładać nadzieję  
w pianach jako potencjalnych nośnikach katalizatorów dla szybkich, egzotermicznych reakcji. 

 
LITERATURA 

ERG Aerospace Corp., http://www.ergaerospace.com. 
Gallego N.G., Klett J.W., Carbon foams for thermal management. Carbon, 2003, 41, 1461. 
Grosse J., Dietrich B., Incera Garrido G., Habisreuther P., Zarzalis N., Martin H., Kind M., 

Kraushaar-Czarnetzki B., Morphological Characterization of Ceramic Sponges for 
Applications in Chemical Engineering. Ind. Eng. Chem. Res., 2009, 48, 10395-10401. 

Wenmakers P.W.A.M., van der Schaaf J., Kuster B.F.M., Schouten J.C., Enhanced liquid–solid 
mass transfer by carbon nanofibers on solid foam as catalyst support. Chem. Eng. Sci., 
2010, 64, 247. 

 
PODZIĘKOWANIA 

Badania zostały zrealizowane dzięki wsparciu finansowemu Narodowego Centrum Nauki (projekt 
nr DEC-2011/03/B/ST8/05455). 
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PORÓWNANIE KORELACJI SPADKU CIŚNIENIA DLA PRZEPŁYWU 
DWUFAZOWEGO W KANAŁACH O MAŁEJ ŚREDNICY 

Marcin Pietrzak, Małgorzata Płaczek, Stanisław Witczak 
 
 

Wydział Mechaniczny, Politechnika Opolska, ul. St. Mikołajczyka 5, 45-271 Opole,  
e-mail: m.pietrzak@po.opole.pl 

 
 

STRESZCZENIE 

W pracy, w oparciu o przeprowadzony gruntowny przegląd literatury w odniesieniu do korelacji 
spadku ciśnienia oraz opracowany bank danych eksperymentalnych obejmujący szeroki zakres 
zmian parametrów przepływowych dokonano weryfikacji możliwości przewidywania wartości 
spadków ciśnienia w przepływach dwufazowych gaz-ciecz w minikanałach. Porównano wartości 
spadków ciśnienia obliczonych zgodnie z dostępnymi w literaturze korelacjami z wartościami 
eksperymentalnymi. Analiza uzyskanych wyników obliczeń wykazała, że większość korelacji ma 
bardzo ograniczony zakres ważności i nie opisuje danych doświadczalnych z zadowalającą 
dokładnością. W oparciu o przeprowadzone obliczenia i analizę ich wyników zaproponowano 
równania do obliczania spadku ciśnienia w przepływie w minikanałach i to niezależnie od rodzaju 
przepływu. Przeprowadzona w tym zakresie ocena statystyczna pozwoliła na wskazanie korelacji, 
które mają najlepszą zdolność prognostyczną w stosunku do wszystkich analizowanych metod 
uwzględnionych w tej ocenie. 

 

Słowa kluczowe: spadek ciśnienia, przepływ dwufazowy, minikanał, korelacje 

 

WPROWADZENIE 

W ciągu ostatnich lat coraz więcej badań skupia się na dwufazowym wnikaniu ciepła podczas 
przepływu wewnątrz mini- i mikrokanałów. Na podstawie wiedzy uzyskanej dla 
konwekcyjnego wnikania ciepła wewnątrz kanałów konwencjonalnych, dobrze wiadomo, że 
przy pewnej gęstości strumienia masy można zwiększyć współczynnik wnikania ciepła poprzez 
obniżenie średnicy hydraulicznej w zamian za wyższe tarciowe opory przepływu. Mimo, że ten 
prosty mechanizm sugeruje zalety zmniejszania średnicy kanału, to nie jest jasne do jakiego 
zakresu wiedza o wnikaniu ciepła w makroskali pozostaje ważna przy opisie zjawisk cieplno-
przepływowych zachodzących w mini i mikroskali.  
Mini i mikrokanały są wykorzystywane w wielu różnych urządzeniach, takich jak rury 
grzewcze, sprzęt elektroniczny, parowniki, skraplacze czy w klimatyzacji i pompach ciepła. 
Oczywiste jest, że podczas projektowania zminiaturyzowanych urządzeń do wymiany ciepła, 
charakteryzujących się bardzo małymi przekrojami, przewidywanie oporów przepływu jest tak 
samo ważne jak przewidywanie współczynnika wnikania ciepła.  
W ostatnim czasie prowadzono dużo badań w celu pomiaru tarciowego spadku ciśnienia 
podczas przepływu dwufazowego gaz-ciecz w rurach o małych średnicach. Opublikowanych 
zostało kilka nowych korelacji. W przedstawionej pracy przeanalizowano metody obliczania 
spadków ciśnienia na podstawie danych empirycznych dla przepływu powietrze-woda oraz 
czynników chłodniczych R134a i R600a. W celu wytypowania najbardziej dokładnego 
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równania porównano wszystkie analizowane w pracy metody obliczeniowe z wynikami badań, 
niezależnie od typu przepływu. Zgromadzony materiał doświadczalny pozwolił na ocenę 
jakościową dostępnych w literaturze przedmiotu równań do przewidywania spadków ciśnienia 
podczas przepływu w kanałach o małej średnicy. 
 

PRZEGLĄD LITERATURY 

Z dokonanego przeglądu literaturowego wynika, że większość metod obliczania spadków 
ciśnienia podczas przepływu w mini- i mikrokanałach opartych jest na modelu przepływu 
rozdzielonego Lockharta-Martinelliego (Lockhart i Martinelli, 1949), w których koreluje się 
parametr Chisholma C w równaniu (4), przy założeniu, że ciecz-c lub gaz-g przepływają 
samodzielnie pełnym przekrojem kanału: 
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(Mishima i Hibiki, 1996) mierzyli tarciowe spadki ciśnienia dla pionowego przepływu 
dwufazowego powietrze-woda. Średnice hydrauliczne rur wynosiły d = 1,05-4,08 mm. 
Rezultatem przeprowadzonych badań i analiz były nowe korelacje parametru Chisholma C, 
występującego w równaniu (4), opracowane dla przepływu w kanałach o przekroju 
prostokątnym (6) i okrągłym (7): 

                                                          0,319dexp121C  ,                                                (6) 

                                                         0,333dexp121C  .                                                 (7) 

(Lee i Lee, 2001) zaproponowali nową korelację dla obliczania tarciowych oporów przepływu 
dwufazowego powietrze-woda w prostokątnych kanałach poziomych o średnicach 
hydraulicznych rury d = 0,78-6,67 mm. Ich badania skutkowały powstaniem nowych równań 
do określania parametru Chisholma C: dla przepływu laminarnego cieczy i gazu (8), dla 
przepływu turbulentnego cieczy i laminarnego gazu (9), dla przepływu laminarnego cieczy i 
turbulentnego gazu (10), dla przepływu turbulentnego cieczy i gazu (11). 

                                                   0,557
c

0,7191,3178 Re106,833C  ,                                       (8) 

                                                               0,174
c3,627ReC  ,                                                       (9) 

                                                              0,726
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c0,048ReC  ,                                                  (11) 
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gdzie: 
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(Hwang i Kim, 2006) badali przepływ adiabatyczny czynnika chłodniczego R134a w zakresie 
średnic hydraulicznych rur d = 0,244-0,792 mm. Na podstawie badań opracowali zależność do 
wyznaczania parametru C w postaci równania: 

                                                        0,820,320,452
c Co0,227ReC  X ,                                       (15) 

w którym liczbę ograniczającą Co wyznacza się z zależności (16): 
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(Li i Wu, 2010) prowadząc pomiary dla przepływu adiabatycznego freonów, czynników 
chłodniczych R717 i R290 oraz azotu zaproponowali uzależnić parametr Chosholma od liczby 
Bonda Bd: 
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(17) 
 Dla liczby Bonda mniejszej bądź równej 1,5 parametr C oblicza się z równania (18): 

                                                                  0,4511,9BdC  .                                                     (18) 

Dla liczby Bonda z zakresu 1,5-11 parametr C oblicza się z równania (19): 

                                                              0,560,5
cBdRe109,4C 

 .                                             (19) 

(Zhang i in., 2010) opracowali korelację na parametr Chisholma C dla przepływu gaz-ciecz 
(20) oraz para-ciecz (21) prowadząc badania dla przepływów powietrze-woda, azot-woda, 
freonów i czynnika R717 w rurach o średnicach hydraulicznych d = 0,07-6,25 mm.  
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(21) 
(Hossain i in., 2015) prowadzili badania dotyczące skraplania czynników chłodniczych 
R1234ze(E), R32, R410A w rurze o średnicy hydraulicznej d = 4,35 mm. Na podstawie 
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przeprowadzonych eksperymentów i obliczeń zaproponowali Oni korelację parametru 
Chisholma w postaci: 

                                      1,4
2F

0,5 0,016Fr1,9exp20,28Bdexp121C  ,                         (22) 

w której liczbę Frouda Fr2F oblicza się z zależności: 
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Oprócz powyższych korelacji bazujących na modelu Lockharta-Martinelliego (Lockhart i 
Martinelli, 1949), w literaturze przedmiotu, występują korelacje oparte na modelach 
rozdzielonych Friedla (Friedel, 1979) oraz Müllera-Steinhagena i Hecka (Müller-Steinhagen i 
Heck, 1986), w których zakłada się, że ciecz-co lub gaz-go przepływają z sumaryczną gęstością 
strumienia masy. Większość z tych korelacji dotyczy wrzenia w przepływie. Z uwagi na 
tematykę badawczą poruszaną w niniejszym artykule poniżej przedstawiono korelacje 
dotyczące przepływu powietrze-woda i skraplania w przepływie. 
(Chen i in., 2001) prowadząc eksperymenty dla przepływu dwufazowego powietrze-woda w 
rurach o średnicach hydraulicznych d = 1,02-9 mm, przedstawili równanie do wyznaczania 
spadku ciśnienia, w którym spadek ciśnienia oblicza się z modelu Friedla (Friedel, 1979) przy 
uwzględnieniu poprawki Ω: 
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gdzie, w zależności od zmodyfikowanej liczby Bonda Bd*, przyjmuje ona różne wartości: 
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(Da Silva i Ribatski, 2013) badając przepływ czynników chłodniczych R134a i R245fa w rurach 
o średnicach hydraulicznych d = 1,1 i 2,3 mm zaproponowali obliczać spadek ciśnienia za 
pomocą zmodyfikowanego równania Müllera-Steinhagena i Hecka w postaci zależności: 
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w którym: 
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(Kim i Mudawar, 2014) opracowali korelacje parametru Chisholma, na podstawie badań 
dotyczących przepływu dwufazowego gaz-ciecz i skraplania w przepływie, dla kanałów o 
średnicach hydraulicznych d = 0,0695-6,22 mm, z uwzględnieniem charakteru przepływu obu 
faz: 
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(34) 
gdzie liczbę Reynoldsa dla fazy ciekłej Reco i Suratmana dla fazy gazowej Sugo oblicza się 
odpowiednio: 
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WYNIKI OBLICZEŃ 

Pomimo dużej liczby korelacji, które zostały opracowane dla przewidywania dwufazowego 
spadku ciśnienia w mini- i mikrokanałach, większość z nich jest słuszna dla stosunkowo małej 
liczby płynów roboczych, nie mówiąc już o ograniczeniach związanych z zakresem parametrów 
geometrycznych i przepływowych. 
W celu opracowania "uniwersalnych" korelacji, ważne jest, aby zgromadzić bazę danych 
eksperymentalnych, która obejmowałaby największą liczbę płynów roboczych i szeroki zakres 
wszystkich parametrów przepływowych. Pozyskanie takiej bazy danych jest jednym z celów 
autorów niniejszej pracy. Do chwili obecnej zgromadzono w sumie 598 punktów pomiarowych 
tarciowego spadku ciśnienia. Tabela 1 zawiera skonsolidowany opis analizowanej bazy danych 
doświadczalnych. 
W celu oceny dokładności poszczególnych korelacji zastosowano trzy parametry statystyczne: 
rozkład punktów pomiarowych, procentowy udział punktów pomiarowych z zakresem błędu 
bezwzględnego ±30% i średni błąd bezwzględny MAE, który określano jako: 
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Tabela 1. Dane dotyczące analizowanego banku danych eksperymentalnych 

Autorzy Medium Gęstość 
strumienia 
masy G2F, 
kg/(m2s) 

Średnica 
hydrauliczna 

d, mm 

Temperatura t, 
oC 

Liczba 
punktów 

pomiarowych 

Wongwises i 
Pipathattakul (2006) 

powietrze-woda 69-5515 8 20 182 

Triplett i in. (1999) powietrze-woda 42-6000 1,097-1,45 25 130 
Dutkowski (2009) powietrze-woda 175-4000 1,94 20 33 
Da Silva i Ribatski 
(2013) 

R134a 400-1200 1,1 31 128 

Sempertegui-Tapia i 
Ribatski (2015) 

R600a 100-500 1,1 31 125 

Liczba punktów ogółem 598 
 
W tabeli 2 przedstawiono wyniki analizy statystycznej, którą pogrupowano w zależności od 
rodzaju przepływu, przy czym dla przepływu powietrze-woda wyznaczono błąd bezwzględny 
w odniesieniu do poszczególnych autorów zbioru danych eksperymentalnych oraz jako średnia 
wartość z ogólnej liczby punktów pomiarowych, przy której nie uwzględniano danych 
Wongwisesa i Pipathattakul, dla których średnica kanału wynosiła 8 mm. W myśl kryterium 
Kandlikara (Kandlikar, 2002) kanały o średnicy przekraczającej 3 mm są zaliczane do kanałów 
konwencjonalnych, natomiast kanały o średnicy 0,2-3 mm są zaliczane do minikanałów. W 
związku z tym, ze względów formalnych, postanowiono nie łączyć ze sobą tych danych w 
ogólnej statystyce. 
Jak wynika z danych zawartych w tabeli 2 korelacja Mishima i Hibiki zapewnia największą 
zdolność prognostyczną, z wartościami średniego błędu bezwzględnego 27,75% dla przepływu 
powietrze-woda i 13,2% dla R134a. Korelacja ta nie sprawdza się jednak przy obliczaniu 
spadku ciśnienia podczas przepływu czynnika chłodniczego R600a. Dla przepływu tego 
czynnika sprawdziły się także korelacje Li i Wu, Hossaina oraz Lee i Lee dla których średnie 
wartości błędu bezwzględnego wynosiły odpowiednio: 21,7%, 25,5%, 29,5%. W przypadku 
przepływu czynnika R134a dogodnie jest wykorzystywać przy obliczeniach spadku ciśnienia, 
oprócz korelacji Mishima i Hibiki, korelacje Da Silva i Ribatskiego, Zhanga i in., Kima i 
Mudawara, dla których wartość średniego błędu bezwzględnego kształtowała się następująco: 
13,5%, 23,1%, 23,3%. Dla przepływu dwufazowego powietrze-woda w kanałach o małej 
średnicy można również zastosować korelacje Kima i Mudawara (MAE = 23,3%) i Li i Wu 
(MAE ≈ 30%). Dla średnicy kanału większej od 3 mm, przy przepływie dwufazowym 
powietrze-woda można stosować metodę Da Silva i Ribatskiego (MAE = 26,2%) oraz Kima i 
Mudawara (MAE ≈ 30%). 
W tabeli 3, zebrano porównanie wartości spadków ciśnienia zmierzonych i obliczonych, wg 
powyższych metod, z zaznaczeniem rozkładu punktów pomiarowych w granicach ±30% 
wartości błędu względnego. Na rys. 1 zobrazowano z kolei procentowy udział punktów 
pomiarowych z błędem bezwzględnym do 30% dla analizowanych metod w przypadku 
przepływu powietrze-woda. Natomiast na rys. 2. przedstawiono procentowy udział punktów 
pomiarowych z błędem bezwzględnym do 30% dla analizowanych metod w przypadku 
przepływu czynników R134a i R600a.  
Z przedstawionych na rys. 1 danych wynika, że blisko 70% punktów mieści się w zakresie do 
30% błędu bezwzględnego dla metody Kima i Mudawara w odniesieniu do eksperymentów 
prowadzonych przez Tripletta i in. oraz blisko 60% punktów mieści się w zakresie do 30% 
błędu bezwzględnego dla metody Mishima i Mudawara w odniesieniu do danych 
eksperymentalnych Dutkowskiego i Tripletta. Dla danych eksperymentalnych uzyskanych z 
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pracy Wangwisesa i Pipathattakula, a więc dla kanału o średnicy 8 mm, prawie 70% danych 
mieści się w zakresie błędu bezwzględnego do 30% dla metody Da Silva i Ribatskiego.  
Analizując rys. 2 można zauważyć, że prawie 95% punktów pomiarowych mieści się w zakresie 
błędu bezwzględnego do 30% dla czynnika R134a przy użyciu metody Mishima i Hibiki oraz 
Da Silva i Ribatskiego. Z kolei dla czynnika R600a prawie 80% punktów pomiarowych 
wykazuje zakres błędu bezwzględnego do 30% wg metody Li i Wu. 
 

Tabela 2. Porównanie eksperymentalnych wartości spadków ciśnienia z metodami obliczeniowymi 

Autorzy Wongwises i 
Pipathattakul (2006) 

Triplett i in. 
(1999) 

Dutkowski 
(2009) 

Da Silva i 
Ribatski (2013) 

Sempertegui-
Tapia i 

Ribatski 
(2015) 

medium powietrze-woda powietrze-
woda 

powietrze-
woda 

R134a R600a 

Metoda 
Średni błąd bezwzględny MAE, % 

Korelacje oparte na modelu Lockharta-Martinelliego 
Mishima i Hibiki 
(1996) 

33,5 30,7 24,8 13,2 98,2 
27,75 

Lee i Lee (2001) 54,0 47,5 58,5 41,5 29,5 
53,0 

Hwang i Kim 
(2006) 

34,5 46,3 47,6 77,7 70,1 
46,95 

Li i Wu (2010) 50,5 30,9 29,8 31,0 21,7 
30,35 

Zhang i in. (2010) 32,8 31,3 33,9 23,1 71,8 
32,6 

Hossain i in. 
(2015) 

37,3 71,9 30,9 140,5 25,5 
51,4  

Metoda Korelacje oparte na modelu Friedla oraz Müllera-Steinhagena i Hecka 
Chen i in. (2001) 92,4 107,3 38,1 53,2 86,8 

72,7 
Da Silva i Ribatski 
(2013) 

26,2 31,4 49,8 13,5 31,7 
40,6 

Kim i Mudawar 
(2014) 

30,6 23,3 47,0 23,3 32,4 
35,15 
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Tabela 3. Porównanie zmierzonych wartości spadku ciśnienia z obliczonymi wg zaproponowanych     
korelacji obliczeniowych dla analizowanych w tabeli 1 danych eksperymentalnych 
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c.d. Tabela 3 
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Rys. 1. Rozkład procentowy punktów pomiarowych z zakresem błędu bezwzględnego do 30% wg 

analizowanych metod dla danych eksperymentalnych dotyczących przepływu powietrze-woda 

 
Rys. 2. Rozkład procentowy punktów pomiarowych z zakresem błędu bezwzględnego do 30% wg 

analizowanych metod dla danych eksperymentalnych dotyczących przepływu czynników R134a i R600a 
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PODSUMOWANIE 

Niniejsza praca przedstawia przegląd korelacji do przewidywania tarciowego spadku ciśnienia 
w przepływie dwufazowym. Stwierdzono, że o wyborze odpowiedniej korelacji do obliczania 
spadku ciśnienia decydują między innymi: rodzaj płynów roboczych i zakres warunków 
przepływowych. W związku z tym postanowiono opracować bazę danych eksperymentalnych, 
zawierającą wyniki pomiarów spadku ciśnienia uwzględniającą szeroki zakres zmian 
parametrów przepływowych. Kluczowe wnioski z przeprowadzonej w pracy analizy są 
następujące: 

1. Skonsolidowana baza danych okazała się skutecznym narzędziem oceny dokładności 
korelacji do obliczania spadku ciśnienia w minikanałach, a także może stanowić 
narzędzie dla opracowania korelacji "uniwersalnych", które powinny zostać stworzone 
na podstawie szerokiego zakresu zmian warunków przepływowych i rodzajów 
przepływu. 

2. Z przeprowadzonych obliczeń i analiz można stwierdzić, że najlepszymi metodami do 
obliczania tarciowego spadku ciśnienia, w zakresie zmiennych przedstawionych w 
tabeli 1, są: 
a) dla przepływu powietrze-woda: korelacja Mishimy i Hibikiego oparta na  modelu 

Lockharta-Martinelliego oraz Da Silvy i Ribatskiego oparta na modelu Müllera-
Steinhagena i Hecka, 

b) dla przepływu czynnika R134a: korelacja Mishimy i Hibikiego oparta na  modelu 
Lockharta-Martinelliego oraz korelacja Da Silvy i Ribatskiego oparta na modelu 
Müllera-Steinhagena i Hecka, 

c) dla przepływu czynnika R600a: korelacja Li i Wu.  
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ABSTRACT 

The applicability of a prototyped continuous wave-induced agitation system for intensification of 
anchorage-dependent CP5 chondrocytes proliferation outside and inside three-dimensional 
poly(lactic acid) (PLA) scaffolds has been discussed. Fibrous PLA-based constructs have been 
inoculated with CP5 cells and then maintained in two independent incubation systems: (i) non-
agitated conditions and (ii) culture with wave-induced agitation. Significantly higher values of the 
glucose consumption rate have been noted for the system with the wave-induced agitation. The 
advantage of presented wave-induced agitation culture system has been confirmed by lower activity 
of lactate dehydrogenase (LDH) released from the cells in the samples of culture medium harvested 
from the agitated cultures, in contrast to rather high values of LDH activity measured for static 
conditions. Results of the proceeded experiments and their analysis clearly exhibited the feasibility 
of the culture system supported with continuously wave-induced agitation for robust proliferation 
of the CP5 chondrocytes on PLA-based structures.  

 

Keywords: wave-induced agitation, animal cell culture, CP5 chondrocytes, single-use bioreactor  

 

INTRODUCTION 

Enhancement of adherent cells proliferation inside biomaterial-based three-dimensional 
structures is one of the actual research issues in modern bioengineering focused on development 
and scale-up of mammalian cell cultures. Typically applied static, i.e. non-agitated, culture 
conditions generally limit inoculation and proliferation efficiency due to obvious limitation of 
mass transfer inside biomaterial constructs (Dunn et al., 2006). Each bioprocess development 
improving cells proliferation in the three-dimensional inner structure of scaffolds is strongly 
invited to overcome these limitations. Instead of commonly applied rotating or tumbling stirrers 
used to induce fluid flow in classical bioreactor systems, continuously oscillating devices can 
be utilized for a gentle obtaining homogeneous conditions in the systems for in vitro culture of 
the fragile animal cells. In such approaches an agitation is achieved by horizontal/vertical 
oscillations of the culture vessel which is fixed in a rocker unit. The rocking motion is very 
efficient in generating waves, and the wave-induced motion in the culture container causes 
agitation of large volumes of culture medium (Fig. 1), and facilitates dispersion of components 
of a culture microenvironment (i.e. gases, nutrients, extracellularly secreted waste bioproducts) 
(Eibl et al., 2009). Presently, such continuously agitated bioreactor systems which utilize 
effectiveness of waves for culture medium mixing are readily and successfully applied in the 
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wide types of bioprocesses not only focused on animal or insects cells (Eibl and Eibl, 2011) but 
also cultures of microorganisms (Junne et al., 2013), especially microalgae (Hillig et al., 2014) 
as well as plant (Georgiev et al., 2008) cells.  

 
Figure 1. An idea of a wave-induced agitation by continuous rocking motion of a disposable bag/container  

(i.e. a single-use bioreactor) fixed in a rocker unit 

The aim of this work was to discuss the applicability of a continuous wave-induced agitation 
system for intensification of anchorage-dependent cells proliferation outside and inside three-
dimensional (3D) poly(lactic acid) (PLA) scaffolds. Fibrous PLA-based constructs have been 
inoculated with CP5 mammalian chondrocytes and then maintained in two independent 
incubation systems: (i) non-agitated conditions and (ii) culture system with wave-induced 
agitation. The rate of glucose consumption by the CP5 cells has been analysed to recognize the 
metabolic activity of the cells overgrew the biomaterial structures. The death rate of the CP5 
cells has been estimated based on the activity of lactate dehydrogenase (LDH) released from 
the cells into culture medium. SEM micrographs of the biomaterials have been used to spot 
distribution of the cells on the outer surface of the PLA-based constructs maintained in both 
examined systems.  
 

MATERIALS AND METHODS  

CP5 CELLS AND CULTURE MEDIUM  
The CP5 cell line constituted by the anchorage-dependent, articular cartilage progenitor cells 
isolated from Bos taurus (Holstein-Friesian breed), was used in this work. The CP5 cells have 
been purchased from European Collection of Cell Cultures (ECACC)/Health Protection 
Agency Culture Collection (Salisbury, UK). The CP5 chondrocytes were maintained in 
Dulbecco’s modified Eagle medium (DMEM; Life Technologies, USA) with high glucose 
concentration (4.5 g L-1), supplemented with GlutaMAX® (4.0 mM L-glutamine), 10 % fetal 
calf serum (FCS), 50 µL mL-1 ascorbate, 0.1 M 4-(2-hydroxyethyl)-1-piperazineethanesulfonic 
acid (HEPES) zwitterionic buffering agent and antibiotics (0.05 µL mL-1 penicillin, 0.05 µL 
mL-1 streptomycin) at 37 °C, and 5 % of CO2 according to procedure applied previously (Pilarek 
et al., 2014). DMEM, FCS and all used chemicals were obtained from Life Technologies (USA) 
and were of animal cell culture certified.  
 
PLA-BASED FIBROUS CONSTRUCTS  
The PLA-based scaffolds (16 mm diameter, 2-3 mm thickness), made of 1.0-2.0 µm thin fibers 
electrospun in electro-hydro-dynamic atomization (EHDA) process from granulated 20-30 kDa 
PLA (Polysciences, Inc., USA) dissolved in dichloromethane:N,N-dimethylformamide (9:1, 
v/v) at 7 % according to procedure reported previously by Wojasiński et al. (2014). Prior to use 
them in culture systems, PLA scaffolds were washed and sterilized by immersion in 70 % 
ethanol and next dried in aseptic air for 1 h at room temperature.  
 
PROTOTYPED WAVE-INDUCED AGITATION SYSTEM  
The prototyped wave-induced agitation system has been presented in Fig. 2. The thermostatic 
chamber, made with stainless-steel double walls, with inner sizes suitable for standardized 
multiwell-plates or flasks typically used for small-scale animal cell cultures, has been fixed on 
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a rocking unit (Rocking Platform Shaker KL-942; JW Electronic, Poland). The constant 
temperature (37.0 ± 0.05 °C) inside the chamber has been obtained according to continuously 
flow of heated water from thermostat (Immersion Thermostat E5; Medingen, Germany) 
through inner space between two walls of the chamber. The rocking unit provided the 
possibility of smooth rocking-angle regulation from -1°/1° to -10°/10° with rocking-frequency 
range of 2-60 cpm.  
 

 
 

Figure 2. The prototyped wave-induced agitation system for milliliter-scale cultures of CP5 chondrocytes on 
PLA-based scaffolds:  

A - the experimental setup including the thermostatic chamber for incubation of standardized culture multiwell-
plates/flask (1), the rocking unit providing the wave-induced agitation (2) and the water thermostat;  

B - the standardized culture multiwell-plate fixed inside the double walls thermostatic chamber  

 
EXPERIMENTAL PROCEDURE  
The CP5 cells were cultured on PLA-based fibrous scaffolds immersed in 1.0 mL of DMEM in 
24-deepwell-plates (Becton-Dickinson, USA) used as milliliter-scale culture vessels. Two 
independent culture systems have been maintained: (i) non-agitated conditions and (ii) culture 
with wave-induced agitation (rocking angle: -5°/5°, rocking-frequency: 20 cpm). Inoculum of 
CP5 cell line was prepared from standard nearly, i.e. 75-80 %, confluence cultures, passaged 
every 4-5 days. Briefly, cells were washed with PBS (Life Technologies, USA), incubated in 
0.05 % trypsin (Life Technologies, USA) for ca. 3 min at 37 °C, the number of cells was 
estimated using Malassez hemocytometer (Brand, Germany), then cells were suspended in 
DMEM and finally pipetted into the 24-deepwell-plates with scaffolds to obtain initial density 
of 5.0 × 105 cells mL-1. The samples of culture medium have been harvested every 24 hours 
from both of studied culture systems containing proliferating CP5 cells for determination: the 
glucose concentration and the lactate dehydrogenase activity. Additionally, to prevent cultured 
CP5 cells from detrimental effects caused by low concentrations of nutrients and/or high levels 
of extracellular secreted toxic metabolites, or cell-lysis products soluble in culture medium, the 
DMEM-based medium was fully exchanged for the fresh culture medium after every 24 hours 
of the experiment in all inoculated wells of the multiwell-plates. 
 
ANALYTICAL PROCEDURES  
Glucose concentration has been determined according to the enzymatic BioMaxima glucose-
determination kit (BM-G; BioMaxima, Poland) procedure. The analytical method which has 
been applied in the studies is based on the results of two subsequently proceeded enzymatic 
reactions catalyzed by glucose oxidase (first step) and peroxidase (second step of the 
procedure). In the first step of the reaction, glucose is oxidizing into gluconic acid with releasing 
of hydrogen peroxide. In the second step, the hydrogen peroxide molecules are selectively 
reacting with phenol and 4-aminoantypirine what finally is resulting in colored chinonoimine 

A B 

1 

2 
3 
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appearance in the samples. The absorbance of chinonoimine has been measured at 500 nm vs. 
reference absorbance of pure BioMaxima reagent sample (i.e. without chinonoimine). Glucose 
concentration in the samples of culture medium (CG) was calculated based on known values of 
absorbance measured for: the sample of culture medium (ACM), as well as the standard (1.0 mg 
mL-1) solution of glucose (AG), with the following equation:  

 1 mLmg
A
AC

G

CM
G

 

Based on the results of the CG, the specific glucose consumption rate (rG) can be easily 
determined as following:  








 




day
mLmg

t
Cr G

G
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where:  
t - culture period (i.e. day).  
Activity of lactate dehydrogenase (aLDH) has been determined according to the BioMaxima 
lactate dehydrogenase activity determination kit (BM-LDH; BioMaxima, Poland) procedure. 
The analytical method is based on the results of the reduction of pyruvic acid catalyzed by 
lactate dehydrogenase (LDH) released from damaged cells, in the presence of NADH. Lactate 
dehydrogenase (LDH) released from cells is reducing the pyruvic acid. The changes of 
absorbance in time (i.e. 1 min) measured at 340 nm are related to aLDH in a sample of the culture 
medium as following:  

 1
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where:  
VT - total volume of reaction mixture (VT = 1.01 mL), nm

NADH
340  - molar absorbance coefficient for 

NADH at 340 nm ( nm
NADH
340 = 6.3×102 m2 mol-1), l - light path length (i.e. thickness of the 

measuring cuvette; l = 1 cm), VS - volume of sample (VS = 0.01 mL).  
 
SEM-IMAGING PROCEDURE  
The fibrous PLA-based scaffolds were analyzed with the Phenom (FEI, USA) scanning electron 
microscope (SEM) supported with producer’s image software. The samples selected for SEM 
analaysis firstly were incubated in 0.5 % OsO4 for 1 h at 4 °C, then dehydrated/desiccated with 
anhydrous ethanol, next automatically dried (Leica EM CPD300, Germany), and finally coated 
with 15-nm layer of gold (K550 Emitech, USA).  
 

RESULTS  

To show the feasibility of the wave-inducing agitation for metabolic activity of CP5 cells 
overgrew the PLA-scaffolds, we have analyzed glucose consumption rate and LDH activity in 
samples of the culture medium maintained in both compared, i.e. non-agitated and wave-
agitated culture systems. The glucose consumption rate may be recognized as the parameter 
which quantitatively characterizes metabolic activity of the maintained cells. The activity of 
intracellular LDH released from cells into the culture medium may be recognized as 
quantitative parameter for identification of the culture system which negatively or detrimentally 
influences on maintained cells. 
The results of the specific glucose consumption rate determined for both compared culture 
systems have been presented in Fig. 3. Significantly higher values of the specific glucose 
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consumption rate have been observed for CP5 cells maintained within PLA-scaffolds in the 
culture system with wave-induced agitation if compared to rather moderate values of the 
specific glucose consumption rates noted for the same cells cultured in static, i.e. non-agitated, 
conditions.  
 

 
 
Figure 3. Values of the specific glucose consumption rates determined for CP5 cells cultures within PLA-based 

scaffolds in two compared systems: non-agitated culture and culture with wave-induced agitation  

 
The results of the activity of LDH determined in culture medium from two compared culture 
systems have been presented in Fig. 4. The level of LDH activity determined in samples from 
the wave-agitated culture system was significantly lower for whole time-range of compared 
cultures.  
 

 
 

Figure 4. Values of LDH activity determined in samples of culture medium harvested in parallel from two 
compared systems: non-agitated culture and culture with wave-induced agitation, which have been used for CP5 

cells maintaining within PLA-based scaffolds 

The SEM micrographs of the biomaterials have been used to spot distribution of the cells on 
the outer surface of the PLA-based constructs maintained in both examined systems. CP5 

  system with wave-induced agitation 
 non-agitated system 

  system with wave-induced agitation 
 non-agitated system 
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chondrocytes adhered to fibrous on the outer surface used biomaterial constructs after 7 days 
of cultures in both compared culture systems have been presented in Fig. 5. It can be clearly 
seen that CP5 cells have proliferated more intensively on the outer surface of the biomaterial 
maintained in the culture system with wave-induced agitation (Fig. 5B), if compared to rather 
limited distribution of the cells in the case of constructs incubated in the non-agitated culture 
system (Fig. 5A). Robust and intensive proliferation of CP5 chondrocytes on the PLA-based 
biomaterial observed in the wave-agitated system resulted in progressively invade the outer 
area means as overgrew of the constructs by the cells and formation of the large cell-clusters 
on the surface of the fibrous biomaterial.  
 

 
 

Figure 5. SEM micrographs of the PLA-based scaffolds inoculated with CP5 chondrocytes and maintained in 
two compared systems (7th day of cultures): non-agitated culture (A) and culture with wave-induced agitation (B) 

 
DISCUSSION  

Due to fragility of animal cells resulting from lack of the cell walls, what triggers extreme 
sensitivity of animal cells on shear stress forces generated in typical (i.e. mechanically agitated) 
cultures, the culture systems providing low-grade forces are needed as proper environment for 
animal cells in vitro propagation. The wave-induced culture system should be taken into 
consideration as the suitable solution in the case of cells cultured within biomaterial-based 
constructs, in which gradients of ingredients of culture medium, extracellularly secreted waste 
metabolites as well as oxygen and carbon dioxide, are usually observed inside the biomaterial 
and in its vicinity. Mass transfer limitations are identified as a substantial problems in static 
(i.e. non-agitated) conditions typically applied in small-scale (i.e. mililiter-scale) cultures of 
adherent mammalian cells (Marx, 2012; Matsuura, 2006). Bearing all this in mind, we propose 
the prototyped continuously agitated mililiter-scale system which utilizes effectiveness of 
waves for culture medium mixing as the system which can intensify the yield of various types 
of bioprocesses proceeded with animal cells, especially those which are prepared with 
application of biomaterial-based 3D scaffolds.  
Chondrocytes, as the CP5 cells, has been chosen to perform experiments because they are 
usually in vitro cultured within 3D scaffolds in high density of extracellular matrix. A 3D 
environment of the culture system is necessary for the maintenance the native phenotype by 
isolated chondrocytes cultured in vitro, as chondrocytes maintained in typical monolayered 
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form tend to dedifferentiate into fibroblast form (Noriega et al., 2013). There is a distinct need 
to develop the alternative techniques of mass transfer intensification within such 3D 
biomaterial-based constructs/implants to prevent the expansion of detrimental effects caused 
by progressive necrosis of the cells (Keeney et al., 2011; Pilarek et al., 2014).  
High rates of glucose consumption occurred in the case of CP5 chondrocytes cultured in 
prototyped system with wave-induced agitation during almost whole time span (i.e. from 2nd 
day) of the experiment (see Fig. 3) may be the result of high metabolic activity of the cells in 
culture conditions provided by the wave-induced agitation in contrast to rather moderate levels 
of rG values noted for the same cells but maintained in the reference non-agitated conditions. 
The exception to this are the similar values of rG estimated for both compared systems in 1st 
day of cultures, what probably results from the effects of the adaptation of cells to the culture 
conditions after passaging during lag-phase.  
The determination of intracellular LDH activity in a culture medium may be recognized as the 
quantitative method of the death rate of the CP5 cells determination because LDH is only leaked 
from damage cells (Chan et al., 2013). Significantly lower values of aLDH determined in the 
samples of culture medium harvested from the system with wave-induced agitation, compared 
to up to three-times higher values of aLDH in the samples of medium from non-agitated system 
(see Fig. 4) prove the lack of negative or detrimental influences of culture conditions on 
maintained cells provided by the wave-induced agitation applied in our prototyped system. We 
are also hypothesizing that the wave-induced agitation results in intensification of the flow of 
culture medium through the spaces between the fibers inside 3D structure of PLA-based 
constructs used as scaffolds for proliferating CP5 cells. Finally, much homogeny culture 
conditions have been probably obtained, because intensification of the medium flow inside 3D 
structure of the fibrous scaffold enhanced mass transfer related to proliferating chondrocytes, 
respiratory gases soluble medium, as well as other culture medium ingredients, and in such 
well-mixed environment limitations in the diffusion of nutrients to cells can be overcome inside 
the used biomaterial construct.  
As it has been presented in the results section, the growth of CP5 cells maintained in non-mixed 
conditions has been rather limited (see Fig. 5A). Robust and intensive proliferation of CP5 
chondrocytes, as well as enhanced cell-cluster formation on the fibrous PLA-based scaffolds 
have been achieved in the wave-induced culture system (see Fig. 5B). The flow of culture 
medium forced by continuous wave-induced agitation intensify the mass transfer inside 3D 
constructs but also can additionally influence positively on chondrocytes according to possible 
mechanical stimulation of proliferating cells. Such hypothetical effects are consistent with 
conclusions considered previously by other authors (e.g. Chung and Burdick, 2008; Noriega et 
al., 2013; Vunjak-Novakovic et al., 1999), that in vitro cultured isolated chondrocytes should 
be maintained under culture conditions supporting mechanical stimulation of the cells because 
mechanical stimuli (e.g. hydrodynamic effects caused by mixing of culture medium) have been 
recognized as one of the key factor which stabilizes morphology of the cells and influences 
positively on mechanical properties of the cartilage implants.  
 

CONCLUSIONS  

Summarizing, the following conclusions can be taken into consideration based on the results of 
the experiments presented and discussed above:  
 significantly higher values of the glucose consumption rate, it means a high metabolic 

activity of cells, have been determined for CP5 chondrocytes cultured in prototyped system 
with wave-induced agitation than for the same cells cultured in the reference non-mixed 
conditions;  
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 up to three-times lower values of LDH activity (i.e. intracellular enzyme marker) have been 
determined in the samples of culture medium harvested from the system with wave-induced 
agitation, compared to values of the parameter obtained for the samples of medium from 
non-agitated system;  

 high metabolic activity and low level of activity of intracellular enzymatic marker  
determined in samples of culture medium harvested from the cultures of CP5 chondrocytes 
proceeded in the system with wave-induced agitation unambiguously indicate that such 
system can be recognized as the suitable environment for 3D cultures of CP5 chondrocytes;  

 maintaining of CP5 chondrocyte-seeded fibrous PLA-based 3D scaffolds under conditions 
provided by the low-shear culture system with wave-induced agitation results in enhanced 
proliferation of cells on the surface of the biomaterial constructs;  

 further studies on quantitative characteristic of mass transfer in presented prototyped 
milliliter-scale culture system with wave-induced agitation should be performed to fully 
recognize and identify in details advantages of such culture system.  

 
SYMBOLS  

ACM   absorbance of culture medium, -  
AG    absorbance of standard solution of glucose, -  
aLDH   activity of lactate dehydrogenase, µkat L-1   
CG    glucose concentration in the samples of culture medium, mg mL-1  
l    light path length, cm   
rG    specific glucose consumption rate, mg mL-1 day-1  
VS    volume of sample, mL  
VT    total volume of reaction mixture, mL  

nm
NADH
340   molar absorbance coefficient for NADH at 340 nm, m2 mol-1  

Abbreviations  
3D    three-dimensional  
BM-G   BioMaxima glucose concentration determination kit  
BM-LDH  BioMaxima lactate dehydrogenase activity determination kit  
CP5   mammalian (Bos taurus) chondrocyte progenitor cell line  
DMEM  Dulbecco’s modified Eagle medium  
HEPES  4-(2-hydroxyethyl)-1-piperazineethanesulfonic acid (zwitterionic-based 

buffering agent)  
EHDA  electro-hydro-dynamic atomization  
FCS   fetal calf serum  
LDH   lactate dehydrogenase  
PBS   phosphate-buffered saline buffer  
PLA   poly(lactic)acid  
SEM   scanning electron microscopy  
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STRESZCZENIE 

W pracy przeanalizowano zmiany rozpuszczalności modelowego białka lizozymu w kolumnie 
chromatograficznej z wypełnieniem hydrofobowym. Wyznaczono rozpuszczalność białka oraz stężenie w 
punkcie zmętnienia w funkcji stężenia soli, którą był siarczan amonu, a także kinetykę 
wytrącania/krystalizacji lizozymu. Badania prowadzono dla różnych stężeń soli w roztworze, jak również 
dla różnych początkowych stężeń białka. Stwierdzono, że kinetyka krystalizacji silnie zależy zarówno od 
składu roztworu, jak i stężenia przesycenia. Wskazano obszary przesycenia, w których, z powodu wolnej 
kinetyki krystalizacji, proces chromatograficzny może być bezpiecznie przeprowadzany w warunkach 
silnego przeładowania stężeniowego i w których nie występują niepożądane efekty krystalizacji.  
Opracowano model dynamiki procesu, który wykorzystano do przewidywania zmian rozpuszczalności 
białka wewnątrz kolumny i ryzyka wystąpienia krystalizacji. 

 

Słowa kluczowe: białko, chromatografia, krystalizacja, rozpuszczalność  

 

WPROWADZENIE 

Proces oczyszczania białek jest bardzo złożony, często składa się z wielu różnych operacji 
rozdzielania. Zazwyczaj na końcu ciągu technologicznego znajduje się proces 
chromatograficzny, który ze względu na swoją wysoką selektywność należy do 
najważniejszych etapów rozdzielania.  Do rozdzielania i oczyszczania białek stosuje się 
techniki chromatograficzne, które opierają się na różnych typach oddziaływań między złożem, 
a grupami funkcyjnymi białek. W skali preparatywnej wykorzystuje się głównie 
chromatografię jonowymienną oraz chromatografię oddziaływań hydrofobowych. Większość 
operacji chromatograficznego oczyszczania biomolekuł realizuje się w trybie gradientu 
rozpuszczalnika, gdzie skład fazy ruchomej, na przykład stężenie soli, zmienia się w trakcie 
ładowania białka do kolumny albo podczas elucji białka. Gradient rozpuszczalnika podczas 
ładowania białka polega na wprowadzeniu do kolumny białka w roztworze mocnego 
rozpuszczalnika (bez soli), w którym jest ono bardzo dobrze rozpuszczalne i stosuje się w tym 
przypadku, gdy rozpuszczalność białka jest niska w roztworze będącym fazą ruchomą (z solą) 
(Antos i in., 2013; Poplewska i in., 2015).  
 
Celem badań przeprowadzonych dla modelowego białka lizozymu (LYZ) było opracowanie 
procedury przewidywania zmian rozpuszczalności oraz oceny ryzyka krystalizacji w kolumnie 
chromatograficznej białek o ograniczonej rozpuszczalności w fazie ruchomej. Zastosowana 
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metoda pozwala na zwiększenie wydajności procesu rozdzielania białek przy uniknięciu 
niepożądanych zjawisk związanych z krystalizacją w kolumnie. Badania składały się z kilku 
etapów: 
- wyznaczenia krzywej rozpuszczalności i wytrącania lizozymu w wodnych roztworach 
siarczanu amonu (SA), 
- przeanalizowania wpływu stężenia soli oraz białka na kinetykę wytrącania lizozymu, 
- wyznaczenia izotermy adsorpcji, analizy procesu chromatograficznego, 
- optymalizacji rozdzielania chromatograficznego z uwzględnieniem ograniczeń 
rozpuszczalności białka. 
Do symulacji profili chromatograficznych zastosowano model kinetyczno-dyspersyjny 
uwzględniający kinetykę tworzenia fazy krystalicznej: 
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gdzie: ci, qi, i - stężenia składnika i odpowiednio w fazie ruchomej, adsorbencie, fazie 
krystalicznej, b - gęstość usypowa złoża; u - prędkość liniowa, DL - współczynnik dyspersji 
wzdłużnej, t, e - odpowiednio całkowita i zewnętrzna porowatość złoża. 
Drugi człon w równaniu (1) przedstawiono za pomocą równania efektywnej szybkości procesu 
ruchu masy: 
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gdzie: km,i - zastępczy współczynnik przenikania masy, *
iq  - stężenie równowagowe w fazie stałej 

określone równaniem izotermy Langmuira. 
Do przewidywania kinetyki zmian stężenia białka w przesyconych roztworach, w których 
tworzy się faza krystaliczna, zastosowano podejście oparte na sformułowaniu modelu 
matematycznego, który obejmuje równanie bilansu populacji. Model bilansu populacji jest dość 
prosty, gdy przekształca się w model momentów (Mersmann, 2001). Dla każdego n-tego 
momentu równanie różniczkowe jest sformułowane w następujący sposób: 
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gdzie: G0 - szybkość wzrostu kryształu, B0 - szybkość zarodkowania, Lkryt krytyczna średnica 
zarodka w początkowym przesyceniu.  
Do opisu szybkości zarodkowania przyjęto mechanizm zarodkowania homogenicznego 
(Petruševska-Seebach, 2011): 
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gdzie: crów - stężenie równowagowe, s - gęstość fazy stałej, k1, k2 - współczynniki równania,  
S - przesycenie: 
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(5) 
 
gdzie: wp - ułamek wagowy białka w roztworze, wp,rów - równowagowy ułamek wagowy.  
Do opisu szybkości wzrostu kryształu zastosowano model B+S (Birth and Spread – narodziny 
i rozprzestrzenianie) (Mersmann, 2001): 
 
  (6) 
 
gdzie: k3, k4 – współczynniki modelu. 
Rozwiązanie modelu pozwala na wyznaczenie trzeciego członu kinetycznego w równaniu 
bilansu masy (1). 
 

KRZYWA ROZPUSZCZALNOŚCI I WYTRĄCANIA 

Rozpuszczalność lizozymu oraz stężenie białka w punkcie zmętnienia wyznaczono w funkcji 
stężenia siarczanu amonu w roztworze wodnym. Wyznaczone krzywe pozwoliły na określenie 
szerokości strefy metastabilnej, w której można prowadzić proces chromatograficzny. Wyniki 
przedstawiono na rysunku 1. 
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Rysunek 1. Krzywa rozpuszczalności i punktu zmętnienia. Symbole – dane eksperymentalne 

 
Stężenie białka w punkcie zmętnienia jest zdecydowanie wyższe niż stężenie równowagowe. 
Dla stężenia soli poniżej 0.8 M krzywa punktu zmętnienia podąża w kierunku wysokiego 
stężenia białka. Dla stężenia białka powyżej 250 g/l zachodzi szybkie żelowanie.  
 

KINETYKA KRYSTALIZACJI 

Kolejnym etapem było wyznaczenie kinetyki krystalizacji lizozymu w roztworach wodnych 
soli. Badania miały na celu określenie warunków prowadzenia procesu chromatografii bez 
ryzyka wytrącania białka. 
Badania prowadzono dla różnego stężenia siarczanu amonu w roztworze (od 1.02 do 1.7 M), 
jak również dla różnego początkowego stężenia białka (różnych przesyceń). Dzięki znajomości 
położenia strefy metastabilnej, pomiary wykonano dla stężenia białka poniżej punktu 
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zmętnienia (dla roztworów, które mogą być stosowane w procesie chromatografii). Typowe 
krzywe kinetyczne przedstawiono na rysunku 2. 
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Plato odpowiada stałemu stężeniu białka, gdzie zjawisko zarodkowania jest inhibitowane, 
spadek stężenia oznacza rozpoczęcie wzrostu kryształów. Kształt krzywej zależy od 
początkowej siły napędowej, czyli od przesycenia. Można zaobserwować ostre przejście z plato 
dla wyższych przesyceń, łagodne dla niższych. Wpływ ten uwidacznia się ze wzrostem stężenia 
soli. Szybkość zarodkowania i wzrostu kryształu jest bardzo mała i nawet dla niskiego zakresu 
stężenia soli trwa przynajmniej kilka godzin, co pozwala na realizację procesu 
chromatograficznego bez ryzyka krystalizacji w kolumnie.  
 

IZOTERMA ADSORPCJI, PROCES CHROMATOGRAFICZNY 

Izotermę adsorpcji białka wyznaczono stosując metodę analizy frontalnej (Antos i in., 2013).  
Wyniki przedstawiono na rysunku 3. 
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Rysunek 3. Izoterma lizozymu dla różnego stężenia soli. Symbole – dane eksperymentalne, linie – symulacje 
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Do opisu izotermy przyjęto model izotermy Langmuira i wyznaczono parametry izotermy. 
Następnie zarejestrowano piki chromatograficzne przesyconych roztworów białka poniżej 
punktu zmętnienia, przy różnym stężeniu soli w fazie ruchomej. Typowe profile przedstawiono 
na rysunkach 4 i 5. Proces prowadzono izokratycznie przy stałym stężeniu soli (rysunek 4) oraz 
techniką gradientu ze skokowym obniżeniem stężenia SA (rysunek 5).  
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Rysunek 4. Piki chromatograficzne lizozymu dla różnego stężenia soli: 
A) csoli  = 1.02 M, Vinj = 2 mL, cp = 50 g/L; csoli  = 1.36 M, Vinj = 5 mL, cp = 20 g/L; csoli = 1.7 M, Vin j = 5 mL, 

cp = 5.5 g/L; B) csoli  = 1.7 M, cp =5.5 g/L.  
Symbole – dane eksperymentalne; ciągłe linie – symulacje; poziome, przerywane linie – rozpuszczalność 

równowagowa 
 

Na rysunkach 4A i 4B zaznaczono również stężenie równowagowe białka, crów, dla danego 
stężenia soli w fazie ruchomej. Jak widać na rysunkach w piku chromatograficznym wartość 
rozpuszczalności białka została przekroczona. Proces chromatograficzny przesyconych 
roztworów białka można jednak prowadzić w warunkach silnego przeładowania stężeniowego, 
ponieważ kinetyka krystalizacji białka jest bardzo wolna. 
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Rysunek 5. Wymywanie techniką gradientu stężenia soli. A) LYZ rozpuszczono w rozpuszczalniku bez soli, 

cp =100 g/L, nastrzyk pięciokrotny, objętość próbki Vinj = 0.1 mL; B) LYZ rozpuszczono w 1.7 M roztworze soli, 
cp = 0.7 g/L; Vinj = 67 mL. Symbole – dane eksperymentalne; ciągłe linie – symulacje 

 
Do realizacji procesu z zastosowaniem gradientowej elucji, zastosowano dwie techniki 
ładowania lizozymu do kolumny:  

a) W technice gradientowego ładowania białko rozpuszczano w mocnym rozpuszczalniku 
(bez soli). Wprowadzono pięciokrotnie małymi porcjami roztwór zawierający białko i 
wymywano gradientem ze zmniejszającym się stężeniem soli.  
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b) W technice ładowania izokratycznego białko rozpuszczano w roztworze soli, aż do 
granicy rozpuszczalności równowagowej i wymywano fazą ruchomą z gradientem ze 
zmniejszającym się stężeniem soli.  

W obydwu przypadkach sumaryczna masa białka wprowadzonego do kolumny była taka sama. 
Można zauważyć, że w trakcie elucji granica rozpuszczalności białka została przekroczona w 
obu technikach. W technice gradientowego ładowania stało się to dwukrotnie – podczas 
wprowadzania białka, jak również podczas jego wymywania (rysunek 5A), natomiast w 
warunkach izokratycznego ładowania tylko podczas wymywania (rysunek 5B). Wskazuje to na 
fakt, że problem rozpuszczalności białka jest ważny dla techniki gradientowej niezależnie od 
stosowanego sposobu wprowadzenia próbki.  Pomimo tego, ze względu na znaczne skrócenie 
czasu procesu, zastosowanie metody gradientowego ładowania stężonego roztworu białka 
znacznie zwiększa produktywność kolumny chromatograficznej w porównaniu z trybem 
izokratyczego ładowania rozcieńczonego roztworu białka. 
 

KRYSTALIZACJA W KOLUMNIE 

Ostatnim etapem pracy było przeanalizowanie krystalizacji białka wewnątrz kolumny. Na 
rysunku 6A przedstawiono symulowane profile lizozymu, soli, a także miejscowego stężenia 
równowagowego (rozpuszczalności równowagowej). 
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Rysunek 6. Symulowane profile na wylocie kolumny: A) LYZ, sól, miejscowe stężenie równowagowe; 
B) stężenie odpowiadające fazie wykrystalizowanej na wylocie kolumny 

 
Jak widać na rysunku 6A stężenie równowagowe białka zostało przekroczone podczas elucji. 
Jednakże, ze względu na krótki czas przebywania krystalizacja białka nie wystąpiła.  
Na rysunku 6B przedstawiono stężenie fazy krystalicznej Γ na wylocie kolumny odpowiadające 
temu samemu cyklowi chromatograficznemu. Można stwierdzić, że masa powstałej w 
kolumnie fazy krystalicznej jest tak nieznaczna, że nie ma wpływu na przepuszczalność 
kolumny. Możliwość krystalizacji musi być jednak brana pod uwagę w ciągu operacji 
długotrwałych, takich, jak na przykład proces chromatografii ciągłej. 
 

PODSUMOWANIE 

Wykazano, że z powodu wolnej kinetyki krystalizacji, proces chromatograficzny można 
prowadzić w warunkach silnego przeładowania stężeniowego. Ponieważ czas przebywania 
białka w kolumnie jest stosunkowo krótki, a strefa metastabilna szeroka, można w wielu 
wypadkach uniknąć niepożądanych efektów krystalizacji, takich jak blokowanie przepływu w 
układzie chromatograficznym nawet przy niskim stężeniu soli. Analiza produktywności 
procesu chromatograficznego wykazała, że białko o niskiej rozpuszczalności w roztworze soli 
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powinno być ładowane do kolumny w roztworze mocnego rozpuszczalnika (bez soli), w którym 
jest bardzo dobrze rozpuszczalne. 
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SUMMARY 

Optimisation problems presented in this paper concerned maximisation of a final product 
concentration in chemical flow reactors with an axial dispersion. Two types of reactions were 
analysed: a reversible reactions and a parallel one. During optimisation calculations the optimal 
profiles of reaction temperature along reactor as well optimal average residence time were searched. 
An influence of process parameters, especially a dispersion coefficient and Peclet’s number, on the 
optimal temperature profiles and the maximum possible concentration of product was investigated. 
To solve the optimisation problems the continuous algorithm of Maximum Principle was applied 
and an optimisation procedure was described. This procedure included creating and adapting a 
mathematical model of a process to the requirements of applied algorithm, defining a proper form 
of a performance index (an objective function) and defining boundary conditions. Finally results of 
calculation and conclusions arising from optimisation were presented and discussed.        

 

Keywords: optimisation, axial dispersion, chemical reactor 

 

INTRODUCTION 

An optimisation of industrial processes is one of the most important problems facing engineers 
when designing new technologies or modernising existing ones. Although, for many processes 
the practical implementation of some optimisation results is very difficult if in all possible, 
process optimisation can provide designers a lot of important data.  
First, of course, optimisation is used to define an optimum control for a process. Secondly, even 
if application of the optimal control is impossible, optimisation allows engineers to determine 
maximal capabilities of a process and specify how far a realised process is from the optimal 
one, and then to decide whether there are any opportunities to improve an efficiency of this 
process by changing process control or simple upgrading of the process.  However, taking into 
account a development of new types of reactors (e.g. microreactors) which allow better control 
reaction parameters, you should expect an increase in possibilities for conducting chemical 
reactions with optimal control. Therefore the importance of optimisation calculations will only 
grow. Moreover the development of PC hardware and software in the field of computer 
simulation allows solving increasingly complex problems but still optimisation calculations are 
very difficult mainly due to the need of simultaneously solving a number of highly nonlinear 
equations so these calculations are very time consuming and labor intensive. It seems that the 
studies of optimal processes should be conducted also to determine general characteristics for 
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these processes. The results and general conclusions of these studies can help engineers by 
specifying the correct optimisation method, identify its limitations and computational problems 
to properly design and optimise a process.  
In this paper we presented the method to maximise the final concentration of a reaction product 
in a flow reactor with axial dispersion while in previous studies on the optimisation of chemical 
reactors (for example [Szwast 1995]) there were considered ideal mixing reactors, cascades of 
these reactors or plug-flow reactors. Previously author considered a optimisation problem only 
for reversible reactions in reactors with axial dispersion [Poswiata 2013]. The decision variables 
are a profile of reaction temperature and a reactor length i.e. average residence time for fixed 
flow rate of a reaction mixture. A mathematical model of the considered process and its 
adaptation to an optimisation algorithm are described, and then calculation results for reversible 
and parallel reactions are presented and discussed.  
 

PROCESS MODEL 

Mass balance of a component i (i = A, B, ….) for a flow rector with an axial dispersion is given 
by the following equation [Tabiś 2000, Szarawara 1991] 

   0,2

2

 Tr
dx
dcu

dx
cdD ci

ii c  (1) 

where ci and rci are a concentration and reaction rate of component i, respectively, x is a linear 
coordinate describing distance from reactor inlet. D is a dispersion coefficient and u is 
superficial velocity of a stream flowing through a rector.  
To describing component concentrations we introduced new dimensionless variables which are 
defined by following expressions for reaction substrates and products respectively:  

 
0

0

A

ii
i c

ccX 
  (2) 

 
0

0

A

ii
i c

ccX 
  (3) 

This definition of component concentration leads to simpler form of boundary conditions 
because these all variables are always equal to zero for an inlet streams. Moreover variable XA 
is equal to conversion degree for component A. After application definitions (2) and (3) in 
equation (1) it can be written as 

   0,2

2

 Tr
dx
dXu

dx
XdD i

ii X  (4) 

Next we introduced a local average residence time, t, defined as a ratio linear coordinate x to a stream 
velocity u. It should be noted that the local residence time cannot be understood as a real time 
although in this case it has the dimension of time. After that the balance equation (4) took the following 
form 

   0,2

2

 Tr
dt

dX
dt

Xd
i

ii X  (5) 

where  

 
D
u2

  (6) 
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It is easy to demonstrate that the parameter kappa can be also defined by Peclete’s number then 

 
kt

Pe
  (7) 

where tk (= L/u) is an average residence time in a reactor with length L. 

 

Figure 1. Illustration of Danckwerst’s conditions 
 
The equations (5) must be completed by boundary conditions. For processes with axial 
dispersion Danckwerst’s conditions are commonly used. The boundary condition for an inlet to 
a reactor results from a mass balance for a surface of cross section for x = 0, Figure 1. The mass 
balance can be written as [Tabiś 2000]:  

            
dx

dcSDSuc
dx

dcDScuS i
i

i
i





 

000000 000  (8) 

In equation (8) symbols 0- and 0+ signify left-hand and right-hand limit of coordinate x, respectively. 
For Danckwerst’s condition it’s assumed that dispersion on left-hand side of surface x = 0 can 
be omitted and concentration ci(0-) equals an initial concentration of component i, ci0. Using 
principle of stream continuity, S1u1 = Su, the condition (8) takes the following form: 

    
dx

dc
u
Dcc i

ii


 

000  (9) 

Application of dimensionless concentration defined by equations (2) and (3) respectively for 
reaction substrates and product and introduction of local average residence time, t, yield: 

  
 

dt
dXX i

i
010


  (10) 

Analogically a boundary condition is derived for a reactor outlet, Figure 1. The component 
mass balance for cross-sectional surface for x = L is similar to the equation (8): 

            
dx

LdcLDSLcuS
dx

LdcLSDLSuc i
kikk

i
i





   (11) 

Then, it is assumed that a dispersion doesn’t proceed outside a reactor, so D(L+) = 0, and also 
a concentration cannot change outside a reactor, so ci(L-) = ci(L+). Above assumption lead to 
the following form of boundary condition: 

     0
dt

tdX
dx

Ldc kii  (12) 
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All above equations are independent on reaction kinetics, so now this kinetics must be included 
to our considerations. 
For a first-order reversible reaction  

 BA
k

k

1

2

  (13) 

reaction rates for substrate A and product B are given by following equation: 

     BBABA XTkXTkrr  )(1 21  (14) 

where γB is a ratio of inlet concentration of component B to A one, cB0/cA0. For a reaction 
describing by equation (13) a stoichiometric balance allows derive an expression that describes 
the relationship between the concentrations of A and B in the following form 

 BA XX   (15) 

Hence equation (14) can be expressed as a function of concentration of only one component: 

     BBBB XTkXTkr  )(1 21  (16) 

Eventually applying equation (16) to balance equation (5) we obtain: 

       0)(1 212

2

 BBB
BB XTkXTk

dt
dX

dt
Xd

  (17) 

Above equation (17) contains two variables: concentration of reaction product B being a state 
variable and temperature that is a decision variable. 
For first-order parallel reactions described by the following equation 

 CABA kk
 21 ,  (18) 

we must take into account both reaction rates for component A and component B which is a 
desirable product whereas component C is a waste. Substitution of expressions for reaction rates 
to the balance equation (5) yields:  

     01)(212

2

 A
AA XTkTk

dt
dX

dt
Xd   (19) 

    0112

2

 A
BB XTk

dt
dX

dt
Xd

  (20) 

Equations (19) and (20) contain two state variables, XA and XB, and one decision variable which 
is a temperature. 
 

PERFORMANCE INDEX 

Detailed discussion of quality indicators for chemical reactors can be found at paper [Szwast 
1995]. In this paper we are focusing on a one particular case i.e. to maximize the final 
concentration of the desired product (B), so generally the performance index has a form 

     0maxmax)(max BkBkBB XtXtXLcI   (21) 

Because the continuous algorithm of Maximum Principle [Pontryagin 1962, Sieniutycz 1991] 
was used in optimization calculations the performance index (21) is conveniently converted to 
an integral form. For a problem with axial dispersion there are two different form of integral 
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performance index. The first form is obtained by integrating the changes in the concentration 
of component B along a reactor thus 

   
kt

B
BkB dt

dt
dXXtXI

0
0  (22) 

The second form results from a mass balnce of component B for whole reactor, Figure 2. This 
balnce can be written as 

    
V

cBBBkk dVTrcuSLcuS ,011 c  (23) 

 

Figure 2. Scheme of balance area for derivation of the second form of performance index 
 
Assuming that in the cross-section of a reactor is an ideal mixing the balance (23) can be 
converted to the following form  

    
kt

BBkB dtTrXtXI
0

0 ,X  (24) 

For reactors with a plug flow both performance indexes (22) and (24) reduce to the same form 
but for reactors with axial dispersion they are two different forms of performance index that 
can be used interchangeably depending on the convenience of calculations. 
  

OPTIMISATION 

Applied optimisation algorithm requires second-order differential equation (5) to be replaced 
by a system of first-order equations, so for each component we obtain: 

 i
i

dt
dX

  (25) 

  Tr
dt

d
ii

i ,X


  (26) 

Hamiltonian for desired product B takes the following general form 
 

        
i

iii
i

iXiBX TrzzTrTH ,,,,,, XXzzΛX    (27) 

where variables zx and zΛ are adjoint variables. 
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Boundary conditions for adjoint variables are specified on the basis of boundary conditions for 
state variables, X and Λ (????), and so for the beginning of an optima! trajectory (t = 0) 

        0000 iXiii zzX    (28) 

whereas for the end of an optimal trajectory (t = tk) 

     edundetermintzt kiki   0  (29) 

and     0 kXiki tzedundetermintX  (30) 

Moreover the Hamiltonian defined by equation (27) is not an open function of time, t, so it is 
constant along the optimal trajectory. 
Optimal reaction temperature in each point of an optimal trajectory must satisfy the following 
term resulting from the differentiation of the Hamiltonian by this temperature and equating to 
zero: 

 0













 T

rz
T
r

T
H i

i
i

B   (31) 

Additionally for each adjoint variable optimisation model is completed by a differential 
equation called adjoint equations describing changes of this variable along an optimal 
trajectory: 
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  iXi
i

i zzH
dt
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  (33) 

Full optimisation model for K components includes K equations (25), (26), (32) and (33) i.e. in 
total 4K first-order differential equations (with boundary conditions given by expressions (28), 
(29) and (30)) and two algebraic equations defining Hamiltonian (equation (27)) and optimality 
condition for temperature (equation (31)). 
In many case it is possible to simplify the model by reduction of a number of differential 
equations, for example, for a problems of maximisation of final product concentration which 
are considered in this study. 
In the case of reversible reaction for two components which is defined by equation (13) only 
one differential equation must be taken into account, so the Hamiltonian and the optimality 
condition for temperature after simplification take the following forms, respectively: 

    BBBBXBBBXBBB rzzrTzzXH   ,,,,  (34) 

 0




T
rB  (35) 

Equation (35) allows determining relationship between optimal temperature and concentration 
of component B: 
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Equation (36) can be directly used in differential state equations (25) and (26) which can be 
integrated to the fixed final time, tk. If the final time is searched during optimisation the 
Hamiltonian value that is a measure of investment cost must be determined. Then also adjoint 
variable must be integrated simultaneously with state equations. For both case only initial 
concentration of component B must be assumed. Any initial values for other variables can be 
calculated from boundary conditions and Hamiltonian using equation (36) to compute optimal 
temperature for assumed XB(0). 
In the second case during optimisation of first order parallel reactions we must consider only 
component A because the Hamiltonian can be written as 

    AAAAXABAXAAA rzzrTzzXH   ,,,,  (37) 

Note that reactions rates for components B and A (rB, rA) are a function of concentration only 
for component A. Tthe expression for optimal temperature takes the following form 
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 (38) 

The optimal temperature as it is shown by equation (38) is a function of adjoint variable zΛA. To 
optimise this problem for a fixed final time of a process first the adjoint differential equations 
can be integrated and next when a profile of optimal temperature is already computed the state 
variable can be integrated to determine concentration profiles. For fixed Hamiltonian value if 
the optimal final time is searched all differential equation must be integrated simultaneously. 
Similarly as for a problem with reversible reactions only one initial value for concentration of 
component A must be guessed whereas the others are calculated. 
 

EXAMPLE RESULTS 

The optimisation calculations were performed for the following kinetics date: for reversible 
reaction E1 = 121000 [kJ/kmol], E2 = 182000 [kJ/kmol], k10 = 2.1833·1017 [1/s] and 
k20 = 1.7417·1026 [1/s], and for parallel reaction E1 = 100100 [kJ/kmol], E2 = 120100 
[kJ/kmol], k10 = 6.268·1015 [1/s] and k20 = 2.681·1019 [1/s]. Because the model equations are 
strongly nonlinear we used own calculation procedure (based on Runge Kutta method written 
in Delphi) which allows a better control of the calculations. 
The Figure 3 presents example profiles of optimal temperature for reversible and parallel 
reactions obtained for fixed constant final time and few values of Peclet’s number. 
Left hand side graph in Figure 3 shows that profile of optimal temperature for reversible 
reaction depends strongly on Peclet’s number because it is a function of concentration of 
product B (equation 36). Obviously, concentration profiles are depending on Peclet’s number 
which describes a mixing rate. Whereas as it is shown on the right hand side graph the optimal 
profile of temperature is independent on Peclet’s number for parallel reactions.  
The Figure 4 shows a relationship between the optimal process total time and Hamiltonian for 
reversible and parallel reactions. In log-log scales these relations can be approximate a straight 
line with very good accuracy. Let us remind that Hamiltonian is a measure of investment cost, 
i.e. it is a measure of a unit price of reactor volume. Therefore, in such a coordinate system the 
volume of reactors is a linear function of its unit price. 
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Figure 3. The optimal profiles of temperature for reversible reaction (left graph) and parallel reactions (right 

graph) 

 
Figure 4. The optimal total process time as a function of the Hamiltonian 

 
CONCLUSIONS 

 
In this paper the method for optimisation of reactors with axial dispersion is described and 
discussed for first-order reversible and parallel reactions. Some example results of optimisation 
calculation are presented and analysed. Preliminary conclusions from this analysis show many 
interesting and useful relationships in optimal processes which should be further investigated 
to find other general dependences which can help engineers to design optimal processes. 
For both considered in this paper types of reaction a dimensionality reduction of optimisation 
model is possible by a suitable choice of a form of performance index. Two equivalent forms 
of performance index that can be used alternatively were described. A choice of the 
performance index form depends only on convenience of calculation. 
 

SYMBOLS 

c – component concentration, kmol/m3 
D – dispersion coefficient, m2/s 
E – activation energy, kJ/kmol 
H – Hamiltonian, 1/s 
k – pre exponential coefficient, 1/s 
Pe – Peclet’s number 
R – gaseous constant, kJ/(kmol K) 
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r – reaction rate, 1/s 
rc – reaction rate, kmol/(m3s) 
S – cross-section area, m2 
t – average residence time, s  
T – temperature, K 
u – superficial velocity, m/s 
X – dimensionless concentration 
x – linear coordinate, m 
zX – adjoint variable,  
z – adjoint variable, s 
 – ratio of Peclet number to total process time, 1/s  
 – state variable – time derivative of concentration, 1/s 
B – ratio of initial concentration cB0/cA0 
 

subscripts 
0 – initial value 
1,2 – reaction number 
A,B… – components 
i – component 
k – final value 
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ABSTRACT 

Aerosol filtration in fibrous filters is one of the principal methods of accurate removal of particulate 
matter from stream of gas. The classical theory of depth filtration of aerosol particles in fibrous 
structures is based on the assumption of existing single fiber efficiency, which may be used to 
recalculation of overall efficiency of entire filter. There are several reasons for inappropriate 
estimation of the single fiber efficiency including assumption of negligible effect of presence of 
neighboring fibers and perpendicular orientation of the homogenous fibers in filter structure. The 
aim of this work is to investigate influence of mesoscale inhomogenity on fibrous filters performance 
using Digital Fluid Dynamics in models of filters differed by internal structure and to compare 
obtained results with experimental data. The influence of both, irregularity of structure and fiber 
size distribution on macroscopic filter performance (initial fractional efficiency, initial pressure drop 
and their time evolutions) were presented. 

 

Keywords: filtration, aerosol, porous media, Digital Fluid Dynamics 

 

INTRODUCTION 

Aerosol particles are present in many industrial processes. One of the principal methods of their 
accurate removal from stream of gas is filtration. The classical theory of depth filtration of 
aerosol particles in fibrous structures is based on the assumption of existing single fiber 
efficiency, E, which may be used to recalculation of efficiency of entire filter.Using classical 
theory of filtration may introduce some errors. There are several reasons for inappropriate 
estimation of the single fiber efficiency: i) neglecting of short-range interactions, ii) artificial 
separation of the inertial and Brownian effects, iii) perfect adhesion of the particles to the fiber, 
iv) assumption of perfect mixing of aerosol particles in the gas stream, v) assumption of 
negligible effect of the presence of neighboring fibers and vi) assumption of perpendicular 
orientation of the homogenous fibers in the filter structure. The aim of this work is to investigate 
influence of mesoscale inhomogenity on fibrous filters performance using Digital Fluid 
Dynamics calculations in models of filters differed by internal structure. 
Deposition of aerosol particles on fibers surface may occur due to different mechanisms, which 
may be divided into two groups: deterministic mechanisms (inertial impaction, sedimentation, 
electrostatic forces, interception), Edet, and stochastic one (Brownian diffusion), Ediff. The 
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aerosol particles trajectories were calculated using Brownian Dynamics model, which allows 
taking into account the coupling effects between particle inertia and Brownian motion.  
The results of calculations show the influence of both, regularity of structure and fiber size 
distribution on macroscopic filter performance (initial fractional efficiency, initial pressure drop 
and their time evolution). The filter performance may be explained by analysis of local deposits 
growth (their sizes and structures described by porosity, fractal dimension and spatial 
distribution). The obtained results were compared with experimental data. 
 

MATHEMATICAL MODELLING 

Filter structure model 
 
The filter structures were modeled to reproduce the structures of real fibrous media. Four 
different filter structure models, regarding to fiber size distribution and regularity of the 
structure, were proposed: i) basic model (regular structure, monodisperse fibers), ii) regular 
structure, log-normal fiber size distribution, iii) randomized structure, monodisperse fibers, iv) 
randomized structure, log-normal size distribution. The structure of the filter was approximated 
using modified staggered model (Fig. 1). In the original 2D staggered model (Podgórski, 2002), 
fibers form a hexagonal grid. In our model the forthcoming fiber layers are normal to 
neighbouring ones. 
 

 
        (a)      (b) 

 
         (c)      (d) 
 

Fig. 1 Model of filter a) regular structure, monodisperse fibers, b) regular structure, log – normal 
fiber size distribution, c) randomized structure, monodisperse fibers, d) randomized structure, log – 

normal fiber size distribution 
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Lattice-Boltzmann 
 
Complete information on the statistical description of a gas at, or near, thermal equilibrium is 
assumed to be contained in the one-particle phase-space distribution function f (x, t, α) for the 
atomic constituents of the system. The variables x and t are the space and time coordinates of 
the atoms and α stands for all other phase-space coordinates e.g. momentum, momentum flux. 
For the isolated gas with collisions the Liouville theorem is modified to the form: 

 
)( ffutf       (1) 

 
where, (f) is a function that models the rate of changes of distribution function.   
The form of (f) was proposed by Boltzmann (1995). Since collisions preserve conservation 
laws, by integration of Boltzmann equation over the continuity equation and momentum tensor 
equation describing the macrodynamics of the system can be derived. To build the cellular-
space picture with a dynamics of the collective motion predicted by Navier-Stokes equation, a 
lattice on which particles move, a collision rules and other restrictions characteristic for a 
chosen model should be defined. In this work 3-dimensional lattice with 19 allowed directions 
of movement, usually referred as D3Q19 was used. 
The evolution of the system is described by the expression: 

 

)(),()1,( ftxftexf ii           (2)  

   
where i(f) is the collision term.  
The outcome of collision can be approximated by assuming that the momentum of interacting 
particles will be redistributed at some constant rate toward an equilibrium distribution fieq(x, t) 
(Qian et al., 1992). This simplification is called single-time-relaxation approximation and can 
be expressed by the equation: 

 

  ),(,1 txftxf i
eq

ii 


        (3)                                                                               

 
 
Brownian Dynamics 
 
Determination of structures of deposited particles on the filter fibre requires the knowledge of 
a history of the individual particle and its position and velocity vectors. The Lagrangian method 
of analysis should be used for description of the process. Particle trajectory is calculated for the 
generalised Besset-Boussinesqu-Ossen equation, which in simplified form is reduced to the 
expression:  

 
)()()( RextD FFF

dt
dvm      (4) 

 
where m is a particle mass, v particle velocity vector, F(D), F(ext) and F(R) stay for drag, external 
and random Browian forces, respectively. 
Foundations of the Brownian Dynamics (BD) were established by Chandrasekhar (1943) for a 
Stokesian particle in stationary fluid and for a force-free field. In this work extension of BD for 
the case of moving fluid at presence of the external forces derived by Podgórski (2002) was 
used. Integration of the equation (4) for the time interval Δt, small enough that the host fluid 
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velocity ui and external force Fi
(ext) may be assumed constant over (t,t + Δt), gives the following 

bivariate normal density probability distribution functions φi(Δvi, ΔLi) that during time interval 
Δt the particle will change its ith component of velocity by Δvi and it will be displaced by the 
distance ΔLi in ith direction. 
 

 

  
























 DD


DDDD
























 DD




2

22

2

12
1exp

12
1

Li

ii

Livi

iiiic

Li

ii

ccLivi

i

LLLLvv

vv








   (5) 

 
The generalised algorithm for the Brownian dynamics can be formulated as follows.  For a 
given initial particle position and its initial velocity components, vi, at a moment t, one 
calculates the local fluid velocity, ui, the external forces, Fi

(ext), then, one calculates the expected 
values <Δvi> and <ΔLi>  and the correlation coefficient, ρc. Next, we generate two independent 
random values GLi, Gvi, having Gaussian distribution with zero mean and unit variance. Finally 
we calculate the change of particle velocity, Δvi, and the particle linear displacement, ΔLi, 
during time stem Δt from the expressions accounting for deterministic and stochastic motion: 

 

viviii Gvv DD       (6)  

 

LiLicLivicii GGLL  )1( 2
DD     (7) 

 

All the steps are repeated for each co-ordinate i = 1, 2, 3. Having determined the increments Δvi  
and ΔLi the new particle velocity at the moment t + Δt is obtained as vi(t+Δt) = vi+Δvi, and in 
the same manner the new particle position is calculated. After completing one time-step of 
simulations, the next step is performed in the same way. 
 

Adhesion model 

 
The interaction model base on works by Reeks et. al (1988) and Ziskind et. al (2000). Authors 
assumed that adhesion force and elastic reaction force, considered in JKR theory (Johnson et 
al., 1973), could be described by equation of harmonic movement with dumping effect. 
Extending such approach, one can assume that interaction between particles have also 
oscillatory character. The displacement of particle at the cluster attached to the neighbouring 
particles can be expressed as follows  
 

(8) 
 
where x is displacement from equilibrium position, b coefficient of oscillations dumping, k 
coefficient of “spring” stiffnes and m mass of the particle. The constants in eq. (8) are the 
function of material properties such as Young modulus or Poisson’s ratio and work of adhesion 
(Przekop et al., 2004). The material properties of particles used in this work are summarized in 
Table 1. 

2

2

dt
xdm

dt
dxbkx 
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Tab. 1. Properties of silica particles 

 
 

Particles’ properties 

Density 2.4 kg/m3 

Young’s Modulus 70 GPa 

Poisson’s Ratio 0.18 

Work of adhesion 0.15 J/m2 

 
 

EXPERIMENTAL PART 
 

The results of mathematical calculations were compared with experimental data obtained for 
three flat fibrous media. They were produced by us using melted polymer technology described 
in details in work by Jackiewicz et al. (2013) which allows to create material with desired 
structure, i.e. mean fiber diameter, porosity, thickness. Another advantage of this technique is 
high rate of fiber production, which is significantly higher compared to the competitive method 
i.e. electrospinning. Moreover during electrospinning a significant amount of the solvent 
vapour is produced what does not occur in the melt-blown. 
Three different non-wovens were prepared (F_10 micro, F_5 micro and F_nano). The material 
used for their production was polypropylene. Their structural parameters are presented in Table 
2.  
 
Tab. 2. Structural characteristic of the filters 

 
Tested filters differ in thickness, porosity, basis weight and fiber diameters. The first parameter 
was measured by vernier caliper, the second and third were determined by gravimetric method. 
The last one, i.e., the fiber size distribution, was obtained my visual analysis. Photos of various 
samples of filtering media were made by scanning electron microscope (Hitachi TM1000).  
 
 
 
 
 
 

 
 

Filter 

 
Filter 

thickness 
L, 

mm 

 
Filter 

packing 
density 

, - 

 
Basis 

weight 
qs, g/m2 

 
Geometric 

fiber diameter 
dgF , m 

 
Geometric 

standard 
deviation 
gdF , m 

 
Size range 
of fiber 

diameter 
dFmin-dFmax, 
m 

 
F_10micro 4.16 0.075 281.9 13.17 1.38 4.74-30.98 

F_5micro 1.81 0.072 117.1 5.32 1.85 0.11-13.75 

F_nano 3.22 0.019 54.9 0.95 1.67 0.34-3.59 
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 a)                                                                              b) 

               
 

Fig. 2. SEM images of filters composed of microfibers (a) and nanofibers (b) 
 

Around hundred of fiber diameters were measured to prepare their distributions. They were 
then successfully approximated using the log-normal function to determine the mean geometric 
fiber diameter, dgF, and geometric standard deviation, σgdF (see Table 2). It turned out that, as 
assumed at the production stage, the filter F_10micro had the thickest fibers with the mean fiber 
diameter around 13 micrometer, while F_5micro had thinner fibers around 5 micrometer and 
F_nano had the thinnest fibers. Determined structural parameters were incorporated to our 
mathematical model.  
Produced and accurately characterized materials have been examined in terms of their initial 
efficiency which then was used to validate mathematical model. The modular flat filter test 
system Palas MFP 2000 were applied to perform tests. Its main components are: the rotating 
brush generator RBG 1000, the corona discharge unit and the optical particle counter Welas. 
The tested aerosol was composed of solid silica particles (Arizona Fine Test Dust) with 
diameters from 0.3 μm to 12 μm introduced into the air stream. Its velocity was 0.2 m/s in all 
performed measurements. Also the concentration of particles was constant.   
Results of the experiments (marked as black points in the figures 3, 4 and 5) showed that the 
highest initial filter efficiency had F_nano having the thinnest fibers. It separates the silica 
particles even smaller than 2 micrometers in diameter with 100% efficiency. Due to the 
presence of the thickest fibers in the filtering structure F_10micro exhibits the lowest initial 
efficiency in the whole range of analyzed particle diameters.  

 
 

RESULTS AND DISCUSSION 
 

The aim of this study was to model the initial deposition efficiency and pressure drop of three 
filters described as F_10 micro, F_5 micro and F_nano and to compare obtained data with 
experimental results for the same filtering structures. Their structural properties are summarized 
in Table 2. 
The theoretical results were obtained by calculations of monodisperse aerosol deposition. The 
comparison of experimental and theoretical results of filtration efficiency is presented in the 
figs. 3-5. As one can see, the theoretical results underestimate both, the filtration efficiency and 
pressure drop. Assumption of polydispersity of fiber sizes increases the predicted values of 
filtration efficiency. It is probably related to presence of small fibers in the filter structure. On 
the other hand the randomization of filter structure causes the decrease of predicted filtration 
efficiency, what may be explained by the fact of channelling of the aerosol stream through the 
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filter regions of higher porosity. Similar effects were observed by Przekop and Gradoń (2008) 
in composite filters consisted of nanosized and microsized layer. 
 

 
Fig. 3. Initial fractional efficiency for filter F_10 micro 

 
 

Fig. 4. Initial fractional efficiency for filter F_5 micro 

 
 

Fig. 5. Initial fractional efficiency for filter F_nano 
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ABSTRACT 

The aim of the study was to present an experimental investigation of the influence of the RMF on 
mixing time. The obtained results suggest that the homogenization time for the tested experimental 
set-up depending on the frequency of the RMF can be worked out by means of the relationship 
between the dimensionless mixing time number and the Reynolds number. It was shown that the 
magnetic field can be applied successfully for mixing liquids. 

 

Keywords: rotating magnetic field, mixing time, hydrodynamics, mixing effect 

 

INTRODUCTION 

The mixing time represents one the most useful criterion for characterization of the mixing 
system design, scaling-up and optimization of the mixing process (Karcz et al., 2005; Jaworski 
et al., 2000). This parameter contains information about hydrodynamics and mixing within the 
mixer and can be useful for the scaling up (Cascaval et al., 2004). The design process of a novel 
type of mixer closely depends on knowledge of the hydrodynamics in the mixing vessel. 
Therefore, the mixing time is often used as an indication of the effectiveness of missing system 
(Kordas et al., 2013). The mixing time denotes the time required for the tank composition to 
achieve a specified level of homogeneity following addition of a tracer pulse at a single point 
in mixer (Hadjiev et al., 2006). This parameter is also defined as the time needed to reach a 
given mixing intensity, when starting from the completely segregated situation (Oniscu et al., 
2002).  
The mixing performance of stirred tanks equipped with various types of agitators has been 
analyzed by many researches (Masiuk and Rakoczy, 2007; Masiuk et al., 2008). Most 
investigations have examined the mixing time and power consumption of agitation systems 
resulting in empirical correlations (Szoplik and Karcz, 2008; Woziwodzki et al., 2010; Manjula 
et al. 2009; Zadghaffari et al., 2006; Bouaifi and Roustan, 2001).  
A novel approach to the mixing process focuses on the application of a rotating magnetic field 
(RMF). This kind of magnetic field may be used to augment the process intensity instead of 
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mechanical intensity (Rakoczy, 2013). It should be noticed that the RMF may act as a non-
instructive mixing device (Moffat, 1965; Moffat, 1991).  
The predominate motivation for the present work is to investigate the possibility of the mixing 
system provided with a generator of RMF for the mixing process of a various types of liquids, 
including water, NaCl solutions, Hestrin–Schramm medium (as an example of microbiological 
medium used in biotechnological process of bacterial cellulose production). The interaction of 
the applied magnetic field (MF) with liquids can be described by the relation between the 
mixing time and the Reynolds numbers. . These dimensionless numbers allow for quantitative 
representation and characterization of the influence of the hydrodynamic condition under the 
RMF action on the mixing process. 
 

THEORETICAL BACKGROUND 

The mixing time, defined as the time needed to reach a specific degree of homogeneity, is 
defined by means of a dimensionless mixing time defined by the formula: (Rakoczy, 2013) 

  ReRMFf   (1) 

where: Θ is the mixing time number; ReRMF is the Reynold number based on the frequency of 
a rotating magnetic field (RMF). 
The above relation includes the non-dimensional group characterizing the mixing time problem, 
expressed in the formula: 

 95
2

t
D


   (2) 

where: t95 is the mixing time in s (or the time of homogenization; it is defined as the time from 
the introduction of the tracer to the time, when the tracer  reaches the constant value at the 
probeposition ) (); ν is the kinematic viscosity in m2∙s-1; D is the diameter of the vessel in m.  
To characterize the mixing process under the action of the magnetic field, the Reynolds number 
based on the frequency of the RMF may be used in the following form (Story et al., 2016) 

 
2

Re RMF
RMF

D


  (3) 

where ΩRMF is the angular velocity of liquid under action of the RMF in rad∙s-1.  
The parameter ΩRMF may be expressed as follows (Moffat, 1965) 

 max
RMF

w

D


   (4) 

where 
max

w
 represents the maximum peripheral speed of the mixed liquid under the action of 

the RMF in rad∙s-1.  
The maximum peripheral speed of the mixed liquid under the action of the RMF may be 
expressed as (Dahlberg, 1972) 

 maxmax
RMF ew B D

 


  (5) 

where: Bmax is the maximum magnetic induction in kg∙A-1∙s-2; ωRMF is the angular velocity in 
rad∙s-1; σe is electrical conductivity in A2∙s3∙kg-1∙m-3.  
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MATERIALS AND METHODS 

Experimental apparatus 
The investigations were performed by using the experimental apparatus shown in Figure 1.  
 

 

Figure 1. Scheme of experimental apparatus: 1 - cooling jacket, 2 - RMF generator, 3 – vessel,  
4 - a.c. transistorized inverter, 5 - personal computer, 6 – recorders (CX-701), 7 – electrodes,  

8 – batcher, 9 – heat exchanger, 10 – pump, 11 – internal coil  
 

The experimental apparatus consisted of a cooling jacket (1) and a generator of RMF (2). The 
RMF was generated by the 3-phase stator of the squirrel cage induction motor. The power of 
the stator winding used 3-phase alternating current. The container (3) was axially aligned with 
the RMF generator. The mixing system consisted of a vessel of 145 mm inner diameter and 415 
mm height. The a.c. transistorized inverter (4) was used to adjust the RMF frequency, f, in the 
range 10-50 Hz, and to regulate the maximum voltage in the range 10-100 V. This inverter was 
connected with personal computer (5) equipped with the software to control the RMF generator. 
Additionally, the recorders (6) with electrodes (7) were used to measure the mixing time.  
The tracer, (sodium hydroxide solution; 1 mol∙dm-2) was introduced into the working liquid by 
using the batcher (8). 
The temperature of the analyzed liquids during the exposition to the RMF was controlled by 
using the additional cooling system based on oil circulation (in a heat exchanger (9) and a pump 
(10) and water circulation system in an internal coil (11).  
 
Working liquids  
A total of 5 dm3 liquid was introduced into the glass container. Aqueous solutions of NaCl 
brine, distilled water and Herstin-Schramm (HS) medium composed of glucose (2 w/v%), yeast 
extract (0.5 w/v%), bacto-pepton (0.5 w/v%), citric acid (0.115 w/v%,) Na2HPO4 (0.27 w/v%), 
MgSO4·7H2O (0.05 w/v%) and ethanol (1 v/v%) (Ciechańska et al., 1998). The HS medium is 
an example of the microbiological growth medium used in the biotechnological process of 
bacterial cellulose production (Fijałkowski et al., 2015). The temperature of the analyzed 
liquids was equal to 20oC. This parameter was monitored by using the special temperature 
sensors cooperating with the recorder. 
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The physical parameters of the applied fluids are given in Table 1.  
 

Table 1. Physical properties of tested liquids (for temperature T = 20°C) 

Medium ρ, kg∙m-3 η, Pa∙s σe, A2∙s3∙kg-1∙m-3 

distilled water 998 0.001002 0.05 
4% w/w NaCl brine 1027 0.001068 6.35 
8% w/w NaCl brine 1056 0.001145 14.00 
Hestrin–Schramm 
(HS) medium 986 0.000944 0.65 

Remark: 
Viscosity of H-S medium was obtained using the capillary viscometer 

 

Mixing time measurements  
The mixing time was determined by using the pH tracer method (Kushalkar and Pangarkar, 
1994). The values of this parameter were determined by means of top injections of 1 M NaOH 
used as a tracer. Top injection means that the tracer is added at the top of the vessel, 1 cm under 
the liquid surface and in the middle of the tested apparatus. All injections were performed with 
batcher. The time injection was equal to 6 s.  
Two pH electrodes were used as follows: one probe mounted at 10 mm from the vessel bottom; 
another probe was mounted opposite to the bottom pH electrode. The both were connected to 
the recorder (CX-701). The localization of the electrodes and the injection point is shown in 
Figure 2.  

 

Figure 2. Localization of the pH electrodes (1, 2) and the injection point (3) 
 
As a tracer, 50 ml of sodium hydroxide solution (1 mol∙dm-3) was injected. The pH tracer 
method was based on measurements of pH difference response caused by tracer (1 M NaOH). 
The mixing process was completed when the pH of the mixed liquid stop changing. The time 
to reach, t95, (95% of the concentration step change from starting point to end point 
concentration) was defined as the mixing time, that is, the time took to render the liquid well-
mixed. This parameter is defined as a time required for the system to mix the liquid to a 
prescribed final state and can be represented by the following relationship: 
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where: pH0
 are pH∞ are the initial and the final pH values; pH(t) is the value of pH at some 

instant in time t.  
 
A typical example of the pH transient process is shown in Figure 3. As shown in this figure, the 
mixing time t95 for distilled water is much higher in comparison with the distilled water.   
 
a) b) 

  

 
Figure 3. Typical example of pH transient processes (pH changes during mixing time investigation) at f = 30 Hz 

for: a) H-S medium, b) distilled water  
 
Magnetic field patterns  
The values of the magnetic induction at different points inside the vessel are detected by means 
of the microprocessor magnetic induction sensors connected with Hall probe. As follows form 
the experimental database, the values of the magnetic induction, B, are spatially distributed. 
This distribution is depended on the RMF frequency, f. The typical example of the magnetic 
field patterns in the cross-section of the RMF generator is shown in Figure 4.  
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a) b) 

  
 

Figure 4. The typical example of the magnetic field patterns: a) f = 10 Hz, b) f = 50 Hz 
 
On the basis of the experimental measurements, the maximal values of magnetic induction, 
Bmax, were obtained. These values were recorded at point (R* = -1 or 1; H* = 0.5) inside the 
RMF generator. Moreover, the averaged values of the magnetic field, Bavg, were calculated. In 
order to establish the effect of the maximal and the averaged values of the magnetic field, the 
obtained results are graphically shown in Figure 5.  

 
Figure 5. The graphical presentation of the relations between the maximal  

and averaged values of magnetic induction and the RMF frequency  
 

RESULTS AND DISCUSSION 

Taking into account the Eq. (1) and the basic parameters from Eqs (2) and (3), the following 
relationship was obtained:  
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According to the Eq. (7), the plot of the data obtained in the current work was presented in 
coordinates (Θ, ReRMF) of the log-log system in Figure 6.  

 
Figure 6. The dependence of Θ = f (ReRMF) for the analyzed liquids 

 
The experimental results presented in Fig. 6 indicates that the dimensionless mixing number 
versus the dimensionless Reynolds number may be defined by the following formula 

   2

1 Re p
RMFp   (8) 

The constants and exponents were computed by means of Matlab software and the principle of 
least-squares. These values are collected in Table 2.  
 

Table 2. Physical properties of tested liquids (for temperature T = 20°C) 

Medium p1 p2 R2 

distilled water 1.62 -0.60 0.91 
4% w/w NaCl brine 0.36 -0.33 0.94 
8% w/w NaCl brine 0.46 -0.38 0.96 
Hestrin–Schramm 
(HS) medium  0.19 -0.23 0.74 

Remark: R2 is the coefficient of determination 
 
According to Figure 6, the scatter of experimental points for the various types of liquids may 
be described by the same relationship using various values of the coefficients (see Table 2). 
The results presented in this figure show the influence of the dimensionless Reynolds number 
on the dimensionless mixing number. The Figure 6 indicates also that the mixing time decreases 
sharply with the increase in the dimensionless Reynolds number. It was found that as the 
intensity of the magnetic field increased, the time duration of the mixing process under the 
action of the RMF decreased.  
Moreover, Figure 6 shows a strong influence of the liquid on the analyzed mixing process. The 
dimensionless mixing time obtained for distilled water was consequently higher than for the 
HS medium and NaCl solutions. It should be noticed that the mixing time decreased sharply, 
whilethe Reynold number increased Moreover, a significance greater decrease took place in the 
region of large values of the Reynold number.  
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As follows from the Figure 6, mixing process was more effective for the NaCl solution then for 
the distilled water and the HS medium. It should be noticed that the RMF may induce 
electromagnetic forces in the mixed liquid due to interactions between the induced electric 
currents and the applied magnetic field (Mehedintu and Berg, 1997). The application of time-
varying magnetic field (e.g. RMF) involves the induction of eddy currents in liquids, which are 
highly conductive due to additional ions added. These eddy currents create their own magnetic 
field that in a co-operation with the MF used for the exposure, creates small dynamos mixing 
of the liquid at micro-level. Such microscopic dynamos can enhance the mixing process 
(Hristov, 2010).  
The obtained results may also be analytically described by a unique monotonic function. The 
plot of data obtained in the current work is presented in Figure 7a. The calculated values from 
the proposed relationship (see Figure 7a) for the mixing process under the action of the RMF 
and the values obtained from the experimental procedures are graphically compared in Figure 
7b. From this figure, it can be seen that most results do not exceed the ±15% maximal error. 
 
a) b) 

  
 

Figure 7. The dependence of Θ = f (ReRMF) (a) and comparison of the experimental  
and calculated values or the dimensionless mixing time number (b) 

 
It should be noticed that the mixing time can be considered as a criterion for comparison of 
mixing performance of different studied configurations of mixing devices. Therefore, a 
comparison between the presented results (see Figure 7) with experimental findings reported in 
the relevant literature should be done. The comparison of the dimensionless mixing time data 
from this work and previous studies is given in Figure 8. Konopacki et al. (2014) studied the 
effect of the RMF and the various types of magnetic particles on the mixing time. This study 
has shown that the mixing time for distilled water (working volume is equal to 3.3 dm3) under 
the action of the RMF (with the variation of the maximum value of the MF in the range between 
23 mT and 34 mT) decreases with increasing the dimensionless Reynold number. It can be seen 
that mixing time for the experimental apparatus is agreed with the information from relevant 
literature. As follows from results presented in Figure8, the tested construction provides more 
effective mixing at high Reynolds number.  
Figure 8 presents the results obtained from the analysis of the mixing system with the Rushton 
turbine (Story et al., 2016). This figure shows that the stirrer tank reactor (STR) with the 
Rushton turbine is more effective for liquid (water) mixing than the mixing system using the 
RMF generator. The experimental results showed that, for the mixing system with RMF 
generator, the values of the dimensionless mixing time number in the region of the lowest 
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Reynolds numbers are much lower than that for the STR system. This indicates that the RMF 
may be applied successfully to mixing of liquids. 

 
Figure 8. The comparison of the dimensionless mixing time for systems enhanced  

by RMF and for system equipped with Rushton turbine  
 
 

CONCLUSIONS 

The analysis of experimental mixing time for the vessel equipped with the RMF generator in 
the present study leads to the following conclusions: 

1. The mixing system with the RMF generator may be successfully applied as a mixer 
for liquids. The experimental data indicated that the influence of the RMF on the 
mixing intensity strongly depends on the physical parameters of liquids.  

2. The established mathematical correlations describe unitary of the dependence 
between the mixing time and the modified Reynolds number. The proposed 
relationship takes into consideration the operational parameters, which defines 
hydrodynamic state and the intensity of the magnetic effects in the tested apparatus. 

3. The values obtained for the dimensionless mixing time may be used to compare the 
mixing process performed by various types of mixing systems. It should be noticed 
that the values of the dimensionless mixing time number for the mixing system with 
the RMF generator in the region of the lowest Reynolds numbers are much lower 
than for the STR with the Rushton turbine.  
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STRESZCZENIE 

Zagadnienia przepływu emulsji w mediach porowatych odgrywają istotne znaczenia podczas 
opracowywania metod oczyszczania gruntów z różnych substancji olejowych, a także w trakcie 
prowadzenia procesów wydobycia ropy naftowej. Emulsje o wysokim stężeniu fazy wewnętrznej 
wykazują właściwości cieczy nienewtonowskich rozrzedzanych ścinaniem. Przepływ takich 
układów przez struktury medium porowatego uwarunkowany jest zatem także przez zmienne 
właściwości reologiczne cieczy. W pracy zostały przedstawione badania przepływu emulsji o 
różnych stężeniach przez złoże ziarniste. Pozwoliło to na śledzenie zmian przepuszczalności złoża 
w czasie oraz określenie zmian struktury emulsji wypływającej ze złoża w trakcie prowadzenia 
procesu. 

 

Słowa kluczowe: emulsje, medium porowate, przepływy wielofazowe 

 

WPROWADZENIE 

Podczas przepływu substancji wielofazowych przez medium porowate często występuje 
sytuacja, w której poszczególne fazy mieszają się tworząc układy emulsyjne. Przepływ emulsji 
w mediach porowatych różni się od niezależnego przepływu poszczególnych faz, dlatego musi 
być osobno rozpatrywany. Występują tutaj mechanizmy, które muszą być uwzględnione, aby 
opisać charakter takich przepływów. 

Wiedza dotycząca przepływu emulsji w mediach porowatych znajduje zastosowanie w 
wielu praktycznych aplikacjach. Zrozumienie zjawisk zachodzących podczas przepływu 
emulsji przez medium porowate ma niezmierne znaczenie przy opracowaniu metod remediacji 
gleb z płynów organicznych, które dostały się do nich w wyniku różnych wycieków, awarii 
oraz wypadków (Parker i in., 2012; Piscopo i in.,2015).   

Przepływ emulsji odgrywa także kluczową rolę w procesach wtórnego odzyskiwania 
ropy naftowej. Stosowane wówczas metody wydobycia polegają na przemywaniu złóż 
wodnymi roztworami środków powierzchniowo czynnych. W wyniku tego, powstają układy 
emulsyjne olej – woda, które następnie przepływają przez medium ziarniste. Zagadnienia 
transportu takich emulsji mają także duże znaczenie podczas opracowywania metod odzysku 
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ropy naftowej z niekonwencjonalnych źródeł, jakimi są piaski roponośne i łupki bitumiczne 
(Dullien, 1992).  

 Podczas opisu procesu przepływu emulsji typu O/W przez porowate medium ważne 
jest to, czy można je traktować jako płyn homogeniczny. Jeśli krople emulsji są bardzo małe w 
porównaniu z rozmiarami kanałów przepływu, można wówczas uznać, że płyn stanowi medium 
jednofazowe (Heinemann, 2005). Jednak, w większości praktycznych przypadków, rozmiary 
kropel emulsji nie są dużo mniejsze od rozmiarów porów, a nawet od nich większe, co oznacza, 
że nie można pominąć ich obecności w złożu. W takim przypadku, konieczne jest rozpatrzenie, 
w jaki sposób poszczególne cechy emulsji, wpływają na ich przepływ przez porowate medium 
[Cobos i in., 2009]. 

Gdy emulsja typu O/W przepływa przez medium porowate następuje redukcja 
względnej przepuszczalności. Aby krople fazy wewnętrznej były efektywnym czynnikiem 
blokującym, ich rozmiar musi być większy niż rozmiar pora. W rzeczywistych przypadkach 
krople olejowe emulsji mają szeroki zakres rozmiarów średnic, podobnie jak rozmiary porów. 
Stąd już mała ilość zemulsifikowanego oleju może bardzo efektywnie blokować przepływ 
(Cortis i in., 2007). 

Przepływ emulsji przez ośrodek porowaty jest zależny od właściwości zarówno 
porowatego medium jak i samej emulsji. Emulsje, jako układy dwufazowe, zachowują się 
inaczej podczas przepływu niż płyny jednofazowe. Duże znaczenie mają tutaj takie parametry 
jak stabilność emulsji, stężenie, rozmiar kropel oraz oddziaływania międzyfazowe.  

Stężenie fazy rozproszonej emulsji wywiera silny wpływ na ich właściwości 
reologiczne. Emulsje O/W mające stężenie mniejsze niż 0,5 (lub 50%) wykazują newtonowskie 
zachowania, a te o wyższych stężeniach nienewtonowskie [Dullien, 1992; Heinemann, 2005]. 

Dla emulsji o stężeniach do 50% zależność spadku ciśnienia od natężenia przepływu 
jest liniowa, co oznacza, że do opisu przepływu może być zastosowane prawo Darcy’ego. Dla 
emulsji o stężeniach większych niż 50% zależność pomiędzy spadkiem ciśnienia, a szybkością 
przepływu nie jest liniowa, co sugeruje ich nienewtonowskie zachowanie. Zjawisko to zostało 
wytłumaczone jako wynik oddziaływania pomiędzy kroplami spowodowanego przez siły 
przyciągania i odpychania. Dla rozcieńczonych, niskostężonych emulsji, siły odpychania 
występujące pomiędzy kroplami są wystarczająco duże względem sił przyciągania, co 
powoduje, że występuje minimalna agregacja. Jednakże, dla wysoko stężonych emulsji, 
odległości pomiędzy kroplami są niewielkie, czyli siły odpychania są zredukowane, więc siły 
przyciągania będą prowadzić do formowania się agregatów prowadzących do koalescencji i 
flokulacji (Tadros, 2011). Przy niskich szybkościach ścinania agregaty te obracają się jak 
pojedyncze cząstki, co sprawia, że lepkość płynu jest wysoka. Gdy prędkość przepływu jest 
wyższa, ścinanie wzrasta, więc agregaty rozpadają się powodując spadek lepkości układu. To 
rozpadanie się agregatów tłumaczy obserwowane nienewtonowskie zachowania emulsji o 
wysokim stężeniu (Török i in., 2006).  

Badania doświadczalne prezentowane w literaturze przedmiotu dotyczące przepływu 
emulsji przez złoża porowate odnoszą się głownie do emulsji o niskim stężeniu (do 20% udziału 
fazy wewnętrznej). Brak jest natomiast wyników eksperymentalnych opisujących 
przemieszczanie się układów emulsyjnych o stężeniu fazy olejowej powyżej 50%, czyli takich, 
które wykazują właściwości płynów rozrzedzanych ścinaniem. Zachowanie się takich cieczy w 
mediach porowatych różni się od transportu emulsji niskostężonych. Zmiany prędkości 
przepływu przez złoże powodować będą także zmiany lepkości badanej emulsji, co z kolei 
będzie miało wpływ na opory przepływu (Cai i in., 2012). W niniejszej pracy zaprezentowane 
zostały badania przepływu emulsji przez złoża ziarniste o dwóch frakcjach uziarnienia przy 
różnych natężeniach przepływu cieczy. Analizie poddano emulsje, których udział fazy 
wewnętrznej przekraczał 50% oraz, w celach porównawczych, poniżej 50%. Dzięki temu 
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podjęta została próba uchwycenia wpływu właściwości nienewtonowskich emulsji o wyższych 
stężeniach na mechanizm ich transportu przez porowate media.  
 

APARATURA I MEDIA BADAWCZE 

Badania hydrodynamiki przepływu przeprowadzono przy użyciu stanowiska 
doświadczalnego, którego schemat oraz zdjęcie zaprezentowano odpowiednio na Rys.1 i Rys.2. 
Podczas badań, przez złoże ziarniste znajdujące się w kolumnie (7) przepływała najpierw woda, 
aż do momentu uzyskania stanu ustalonego. Następnie przez to złoże przetłaczano określoną 
ilość emulsji, a potem znów przepływała woda. Dzięki zastosowaniu takiej metodyki, możliwe 
było w jednym toku pomiarowym jednoczesne zbadanie procesów przepływu i wymywania. 
 
 
 
 
 
 
 
Rys. 1. Schemat aparatury badawczej: 1- homogenizator, 2 – czujnik temperatury, 3 – pompa, 4 – tłumik 
pulsacji, 5 – przepływomierz, 6 – czujnik ciśnienia, 7 – rura ze złożem ziarnistym, 8 – zawór zwrotny 

 
Rys. 2. Zdjęcie aparatury badawczej 

 
W ramach pracy dokonane zostały pomiary właściwości reologicznych emulsji przy 

użyciu reometru rotacyjnego Rheotec RC20 W celu określenia struktury utworzonych emulsji 
wykorzystano mikroskop Nikon Alphaphot 2 YS2 oraz nefelometr Turbiscan Lab Expert. 

Emulsje stosowane w badaniach przepływu oraz ich wymywania ze złóż porowatych 
były układami typu olej w wodzie, gdzie fazą ciągłą była woda wodociągowa (η = 0,001 Pa∙s, 
ρ = 996 kg/m3 w temperaturze 22°C) natomiast fazę wewnętrzną stanowił olej roślinny (η = 
0,06 Pa∙s, ρ = 887 kg/m3 w temperaturze 22oC) 

Przygotowane zostały emulsje o różnych stężeniach objętościowych. Jako emulgator 
wykorzystano Rokacet 07 firmy PCC Rokita SA w ilości 2% obj. Emulgacje przeprowadzono 
za pomocą wysokoobrotowego homogenizatora firmy Braun -  czas mieszania wynosił w 
każdym przypadku 500 s. Dla potrzeb pojedynczego pomiaru sporządzono 2,5 l emulsji. 
Podczas badań wykorzystano złoża modelowe w postaci mikrokulek szklanych o frakcji 
uziarnienia w zakresie 200 – 300 µm, o porowatości 0,34 oraz w zakresie 90 - 150 µm, o 
porowatości 0,33. Producentem wykorzystywanych kulek szklanych była firma Alumetal – 
Technik w Łodzi.  
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WYNIKI I DYSKUSJA 

Na podstawie badań reologicznych analizowanych emulsji o różnych stężeniach 
objętościowych fazy olejowej możliwe było przedstawienie krzywych płynięcia w formie zależności 
lepkości od szybkości ścinania zaprezentowanych na wykresie Rys.3a). Można zauważyć, że emulsje o 
niższych stężeniach (do 50%) wykazują właściwości cieczy newtonowskich, natomiast emulsje o 
większym udziale fazy wewnętrznej wykazują cechy cieczy rozrzedzanej ścinaniem. Zależność lepkości 
od stężenia emulsji dla danej szybkości ścinania została zaprezentowana na Rys.3b). 

a)                                                                                         b) 
 
 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

 
Rys. 3.  a) -  zależność lepkości od szybkości ścinania dla różnych stężeń fazy olejowej emulsji 

b) - zależność lepkości stężenia fazy olejowej emulsji  
 
Badania hydrodynamiki przepływu emulsji przez złoża ziarniste zostały przeprowadzone dla 
emulsji o stężeniu 20, 40, 60 oraz 70% fazy wewnętrznej. Wyniki badań w formie zależności 
ciśnienia na wlocie do złoża od czasu dla złoża o frakcji uziarnienia 90 – 150 µm przedstawione 
zostały na Rys. 4a) natomiast dla frakcji 200 – 300 µm na Rys.4b) przy natężeniu przepływu 
liczonym na pusty aparat równym Qv2

 = 4,5 ml/s. 
a)                                                                           b) 

 
Rys. 4. a) - zależność ciśnienia na wlocie złoża od czasu dla złoża 90 – 150 µm  

b) - zależność ciśnienia na wlocie złoża od czasu dla złoża 200 – 300 µm  
(Qv2

 = 4,5 ml/s) 
Aby uchwycić ilościowo w jaki sposób nienewtonowski charakter emulsji o wysokich 

stężeniach wpływa na mechanizm ich transportu przez złoże ziarniste, zostały przeprowadzone 
badania przepływu tych cieczy przy różnych natężeniach przepływu.  
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Rys. 5. Zależność ciśnienia na wlocie złoża od czasu dla złoża 200 – 300 µm – emulsja 70% 

 
Zaprezentowano wyniki eksperymentalne dla emulsji o stężeniu objętościowym fazy 

wewnętrznej równym 70%. Ciecz ta przetłaczana była przez złoże ziarniste z natężeniem 
objętościowym (liczonym na pusty aparat) zwiększaną dwu i trzykrotnie. Na podstawie 
wykresu zależności ciśnienia na wlocie do złoża od czasu, przedstawionym na Rys.5, można 
zaobserwować, że wzrost natężenia przepływu o stałą wartość powodował początkowo wzrost 
ciśnienia o ok. 86%, natomiast dalszy wzrost natężenia o tę samą wartość powodował wzrost 
ciśnienia tylko o około 39%. Prezentowane wyniki badań świadczą o wpływie 
nienewtonowskiego charakteru analizowanych emulsji na ich przepływ przez złoża ziarniste 
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STRESZCZENIE 

W pracy analizowano wpływ mocy zastosowanych mikrofal na intensyfikację procesu suszenia w 
aspekcie kinetyki procesu oraz jakości produktu. Badaniom poddano próbki drewna buka (Fagus 
sylvatica L.). Porównano proces suszenia konwekcyjnego oraz mikrofalowego przy różnym 
poziomie mocy mikrofal. Wysuszone próbki poddano testom wytrzymałościowym statycznym 
w celu określenia wpływu zastosowanej mocy mikrofal na wytrzymałość mechaniczną 
wysuszonych próbek. W analizie kinetyki procesu suszenia wykorzystano regresję nieliniową 
stosując model Gompertz’a. Uzyskane korelacje między wynikami zweryfikowano statystycznie. 

 

Słowa kluczowe: drewno, suszenie mikrofalowe, testy wytrzymałościowe, regresja nieliniowa 

 

WPROWADZENIE 

Poszukiwanie metod suszenia alternatywnych w stosunku do suszenia konwekcyjnego 
w wilgotnym powietrzu jako medium suszącym trwa od wielu lat. Wspomaganie tradycyjnego 
sposobu suszenia technikami bardziej wyrafinowanymi staje się wyzwaniem w dobie 
intensywnie się rozwijających nowych technologii. Mają one na celu obniżenie zużycia energii 
oraz intensyfikację procesów suszenia, rozumianą jako poprawa kinetyki suszenia, z naciskiem 
na utrzymanie jakości produktu końcowego (właściwości użytkowe, mechaniczne, odżywcze). 
Jedną z takich metod jest suszenie zawilżonych materiałów porowatych w polu 
elektromagnetycznym o wysokiej częstotliwości. W odróżnieniu od suszenia konwekcyjnego, 
polegającego na tym, że ciepło jest dostarczane z zewnątrz przez powierzchnię materiału, 
suszenie mikrofalowe charakteryzuje się tym, że mikrofale, przenikając strukturę materiału, 
jednocześnie nagrzewają całą jego objętość. Objętościowy sposób nagrzewania z odpowiednio 
dobraną mocą promieniowania mikrofalowego jest znacznie korzystniejszy z punktu widzenia 
transportu wilgoci w materiale suszonym niż konwencjonalny sposób nagrzewania przez 
powierzchnię. W wyniku takiego nagrzewania skraca się czas suszenia, poprawia się 
efektywność zużycia energii oraz pojawia możliwość uzyskania lepszej jakość wyrobów 
suszonych, szczególnie tych charakteryzujących się dużym skurczem. 
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W ogólnym ujęciu, zgodnie z danymi literaturowymi, do grupy materiałów przetwarzanych z 
użyciem energii mikrofalowej, zalicza się: żywność, rośliny, materiały włókiennicze, drewno, 
grunty i inne materiały biologiczne (Mujumdar ed., 2015). Wśród prac poświęconych 
wykorzystaniu mikrofal w suszeniu można odnaleźć grupę publikacji dotyczącą zastosowania 
ogrzewania dielektrycznego w procesach przemysłowych (Tinga i Nelson, 1973; Schiffman i 
Mujumdar,1987 Metaxas, 1991), które zawierają omówienie zarówno podstaw teoretycznych 
suszenia mikrofalowego, jak i gotowych rozwiązań systemów przemysłowych, przykłady linii 
technologicznych oraz kwestie ekonomiczne. Inna grupa publikacji to prace czysto 
doświadczalne dotyczące zarówno kinetyki jak i jakości materiału (Itaya i in., 2004; Lei i in., 
2011). Natomiast problemy mikrofalowego suszenia drewna w zastosowaniu przemysłowym 
przedstawili w swojej pracy już w 1987 Schiffmann i Mujumdar (Schiffmann, 1987). Autorzy 
wspomnianego opracowania opisali mechanizm transportu wilgoci podczas ogrzewania 
dielektrycznego, wskazując na konieczność łączenia konwencjonalnego suszenia z 
mikrofalowym, jako rozwiązanie najkorzystniejsze z punktu widzenia jakości materiału. 
Jednocześnie podano tu liczne wady i zalety obu metod suszenia drewna. 
Porównanie tradycyjnych sposobów suszenia z mikrofalowym pozostaje w kręgu 
zainteresowań badaczy nie tylko w celu lepszego poznania kinetyki, ale i zoptymalizowania 
procesu usuwania wilgoci (Hansson i Antti, 2003, Lei i in., 2011). Z kolei próba oceny wpływu 
sposobu suszenia na właściwości mechaniczne wysuszonego drewna wciąż pozostaje otwarta. 
Według niektórych naukowców (Oloyede i Groombridge, 2000) suszenie mikrofalowe 
redukuje wytrzymałość drewna nawet o 60% w stosunku wytrzymałości próbek wysuszonych 
metodą konwencjonalną w temperaturze 50oC i 100oC. Wnioski te podważają inni badacze 
(Hansson i Antti, 2003) twierdząc, że metoda suszenia praktycznie nie ma wpływu na 
wytrzymałość mechaniczną drewna.  
Warto podkreślić, że autorzy powyższych publikacji (Oloyede i Groombridge, 2000 i Hansson 
i Antti, 2003) podczas badania skutków procesów mikrofalowego suszenia stosowali wysoki 
zakres mocy od 800W do nawet 1600W (wartości te znacznie przekraczają stosowany w 
prezentowanej pracy maksymalny poziomą mocy). 
Następny zestaw prac stanowią artykuły wiążące teoretyczne modelowanie procesu suszenia z 
doświadczeniem. Wśród tych prac można wyodrębnić z kolei te, których autorzy w teorii nie 
uwzględniają aspektu mechanicznego, czyli deformacji, oraz te, które zawierają szersze 
odniesienie do problematyki i opis naprężeń i odkształceń suszarniczych. Autorzy większości 
tych prac w części teoretycznej opisują zjawiska transportu ciepła i masy, opierając się na 
prawach Fouriera, Darcy i Ficka (Wei i in., 1985; Zielonka i in., 1997; Ratanadecho i in., 2001; 
2002). Próbują także szacować funkcję źródła ogrzewania mikrofalowego, które uzależniają 
eksponencjalnie od stałej tłumienia mikrofal w próbce oraz od odległości od powierzchni 
materiału poddanego działaniu mikrofal. Brakuje w tych pracach jednak zależności mocy 
zaabsorbowanej od aktualnej zawartości wilgoci. Problematykę tę porusza w swoim artykule 
Rattanadecho (2006), dodatkowo analizując proces nagrzewania i rozkład temperatury w 
suszonym materiale przy różnych czasach emisji mikrofal oraz zróżnicowanej wielkości 
próbek.  
W pracach uwzględniających kwestię jakości materiału suszonego kładzie się nacisk głównie 
na efekt obniżenia właściwości mechanicznych. Prace (Zhang i Mujumdar, 1992; Schiffmann 
i Mujumdar, 1987, Itaya i in., 2004) dotyczą głównie analizy teoretycznej suszenia 
objętościowego, przerywanego (krótkie cykle mikrofalowego podgrzewania, czego celem jest 
zmniejszenie strat energii w procesie suszenia), które ma spowodować mniejsze gradienty pól 
wilgoci, a przez to mniejsze deformacje produktów suszonych. Część teoretyczna dotyczy 
analizy naprężeń generowanych w trakcie suszenia. 
Z kolei praca teoretyczna (Rajagopal i Tao, 2002) zawiera bardzo szczegółowy i zaawansowa-
ny model procesu suszenia dielektrycznego. Jest to model termomechaniczny uwzględniający 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r.  

1179 
 

aspekty termodynamiczne oraz równania pola elektromagnetycznego, jak również teorię 
elektromagnetosprężystości opartą na teorii mieszanin. 
Wilgotny materiał poddany działaniu mikrofal jest intensywnie nagrzewany w całej objętości 
aż do punktu wrzenia. W zależności od poziomu mocy i czasu ekspozycji na mikrofale, 
powstające nadciśnienie w materiale może spowodować wewnątrz uszkodzenia struktury, a w 
skrajnych przypadkach całkowite zniszczenie materiału. Wewnętrzna struktura elementów z 
drewna, na przykład, przy wysokim poziomie mocy może ulec zwęgleniu nie wykazując 
widocznych uszkodzeń na powierzchni. Dlatego oszacowanie jakości produktów suszonych 
mikrofalowo jedynie przez oględziny powierzchniowe może okazać się niewystarczające. 
Prezentowaną pracę poświęcono zbadaniu wpływu mikrofal na kinetykę suszenia oraz 
wytrzymałość mechaniczną drewna buka po suszeniu. 
 

MATERIAŁ I METODYKA BADAŃ 

W pracy wykorzystano bliźniacze próbki świeżego drewna bukowego (Fagus sylvatica L.) 
rodzimego pochodzenia o wymiarach 20x50x200 mm, odpowiednio w kierunku stycznym, 
promieniowym i wzdłużnym. Wilgotność początkowa próbek wynosiła 90 ±1%. Przed 
rozpoczęciem suszenia materiał był zabezpieczony przed wysychaniem. Gęstość drewna 
wynosiła 668 ±28 kg/m3 (wilgotność 10%). Próbki drewna suszono w suszarce mikrofalowej 
PLAZMATRONIKA WS 110 (rysunek 1) do osiągnięcia wilgotności 10%. Suszarka o wymia-
rach komory roboczej 300 mm x 400 mm x 270 mm (wysokość x szerokość x głębokość) 
zapewnia utrzymanie zadanego poziomu mocy w trakcie realizacji procesu. Próbka w komorze 
umieszczona była w obszarze względnie stałego rozkładu gęstości mocy. Przeprowadzono 
pomiary dla 40%, 50%, 65%, 80% i 90% mocy maksymalnej magnetronu (600 W), co przy 
założeniu dobroci komory mikrofalowej na poziomie 70%, daje odpowiednio 168 W, 210 W, 
273 W, 336 W oraz 378 W szacowanej mocy mikrofal pochłoniętej przez materiał w trakcie 
suszenia. Dla porównania proces suszenia wykonano w sposób konwencjonalny w 
temperaturze 40 °C i wilgotności względnej powietrza 87%, z uwzględnieniem założeń 
technologii konwekcyjnego suszenia tarcicy bukowej (Brunner, 1987). Po zakończeniu 
suszenia z każdej próbki zostały wykonane po 3 próbki o wymiarach 10 x 10 mm i długości 
150 mm, do oznaczeń właściwości mechanicznych. W próbie trzypunktowego zginania 
(maszyna wytrzymałościowa ZWICK Z050), zostały oznaczone: moduł sprężystości, 
wytrzymałość na zginanie, odkształcenie i praca do zniszczenia.  

 

Rysunek 1. Suszarka mikrofalowa PLAZMATRONIKA WS 110 

 
Do analizy kinetyki zmian wilgotności drewna zastosowano model Gompertz’a (Seber i Wild, 
2003) 
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    xexf exp)(  (1) 

gdzie: , ,  są parametrami kształtu. Zaletą modelu Gompertz’a jest możliwość interpretacji 
parametrów modelu w kontekście kinetyki zmian wilgotności drewna podczas suszenia 
(Straže i in., 2010). Parametr , który stanowi poziomą asymptotę funkcji f (x) jest utożsamiany 
z maksymalną gęstością strumienia odparowanej wody w pierwszej fazie suszenia. Parametr  
jest punktem przegięcia funkcji Gompertz’a. Pochodna funkcji f (x) = 0 dla x = , stanowi 
maksymalną szybkość suszenia. Natomiast parametr  – określa szybkość usuwania wilgoci w 
drugiej fazie suszenia. 
Ponadto rozwiązanie układu równań liniowych: 









baxy
y 

 
gdzie:  – estymowany parametr modelu Gompertz’a oraz a – pochodna funkcji f` (x) w 
punkcie : 













xdx
dfa  (2) 

daje możliwość wyznaczenia wilgotności drewna (wT), która odpowiada teoretycznej granicy 
pomiędzy charakterystycznymi fazami suszenia, tj. fazą stałej i malejącej szybkości suszenia.  
 

ANALIZA WYNIKÓW 

Eksperymentalne krzywe suszenia przedstawiono na rysunku 2 i 3. Zastosowanie mikrofal 
powoduje drastyczne skrócenie czasu suszenia w stosunku do konwekcyjnego (3,5 dnia). Czas 
suszenia w zależności od zastosowanej mocy mikrofal zmienia się w granicach od około 30 
min dla 40% mocy, przez 20 min dla 50% do około 10 min dla 65, 80 i 90% mocy maksymalnej 
magnetronu. Warto podkreślić, że zwiększanie poziomu mocy powyżej 65% nie powoduje już 
dalszego skracania czasu suszenia (rysunek 2). Fakt ten może wskazywać na pewne 
ograniczenia w przepustowości materiału w wyprowadzaniu wilgoci związane z 
uwarunkowaniami budowy anatomicznej drewna. 
 
 

 
Rysunek 2. Porównanie (a) przebiegu zmian masy oraz (b) wilgotności próbek drewna bukowego suszonego 

mikrofalowo z założeniem różnicowania mocy magnetronu 
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Rysunek 3. Przebieg (a) zmian masy oraz (b) wilgotności próbek drewna bukowego suszonego konwencjonalnie 
(podziałka = 1 doba) 

Parametry funkcji Gompertz’a przedstawiono w tabeli 1. 
 

Tabela 1. Estymowane wartości parametrów modelu Gompertz’a (1) oraz wilgotność drewna (wT) odpowiadająca 
teoretycznej granicy pomiędzy fazą stałej i malejącej szybkości suszenia 

Wariant suszenia 
   f`(x) f `(x) wT R2 
  (wC)     

g/m2s  % g/m2s  %  
Konwencjonalne 0,034 0,015 64,1 0,013 0,0002 177,8 0,991 

40% 1,98 0,064 13,8 0,77 0,047 39,8 0,961 
50% 3,11 0,067 13,3 1,15 0,077 39,0 0,945 
65% 5,61 0,062 13,2 1,93 0,128 41,9 0,995 
80% 7,37 0,066 17,9 2,71 0,180 43,8 0,924 
90% 9,95 0,048 29,9 3,60 0,176 65,9 0,980 

 

 
Rysunek 4. Estymowane wartości (a) gęstości strumienia odparowanej wody oraz (b) prędkości suszenia  

w zależności od wilgotności drewna oraz sposobu suszenia (białe punkty – wilgotność drewna wC 
odpowiadająca zmianie mechanizmu transportu wilgoci , czarne punkty – maksymalna prędkość suszenia) 

 

a) b) 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

1182 
 

Zaobserwowano ogromne dysproporcje pomiędzy gęstością strumienia masy odparowanej 
wody dla suszenia mikrofalowego i konwencjonalnego (o 3 rzędy wielkości w odniesieniu do 
„najsłabszego” wariantu suszenia mikrofalowego, i o 4 rzędy wielkości w odniesieniu do 
„najmocniejszego” wariantu suszenia mikrofalowego) (rysunek 4a). 
O ile czas suszenia mikrofalowego nie zależy od poziomu zastosowanej mocy powyżej 65%, 
to inaczej przedstawia się zależność gęstości strumienia odparowanej wilgoci (I okres suszenia) 
od zastosowanej mocy. Dla wszystkich stosowanych mocy mikrofal gęstość strumienia 
odparowanej wilgoci wykazuje progresywny liniowy związek z mocą (rysunek 5a). 
Ciekawie z punktu widzenia kinetyki suszenia zmieniają się poziomy wilgotności materiału, 
przy których występują charakterystyczne punkty krytyczne procesu, w zależności od 
zastosowanej mocy mikrofal. Pierwszym punktem krytycznym od rozpoczęcia procesu jest 
przejście z okresu stałej szybkości suszenia (nasycone odparowanie powierzchniowe) do 
okresu malejącej szybkości suszenia, przy wilgotności wT. Następuje to powyżej punktu 
nasycenia włókien i dla poziomów mocy 40, 50, 65 i 80% ma to miejsce przy takiej samej 
zawartości wody zbliżonej 40%. Natomiast dla najwyższej zastosowanej mocy - 90% przejście 
z okresu stałej szybkości suszenia do okresu malejącej szybkości suszenia następuje przy 
znacznie wyższej wilgotności materiału, a mianowicie przy około 65%. Drugim punktem 
krytycznym procesu jest osiągnięcie wilgotności w materiale (wC), w drugim okresie suszenia, 
przy której następuje zmiana mechanizmu transportu wilgoci. W przypadku drewna, ma to 
miejsce poniżej punktu nasycenia włókien, kiedy wykazuje ono własności higroskopijne. 
Uważa się, że ruch wilgoci wywołany jest wtedy przez dyfuzję Stefana, wywołaną gradientem 
wilgoci w materiale, bądź przewodzenie kapilarne (Kneule, 1970). I w tym przypadku również 
dla zastosowanych poziomów 40, 50, 65 i 80% mocy maksymalnej mikrofal zmiana 
mechanizmu transportu wilgoci ma miejsce przy wilgotności materiału około 15%, natomiast 
dla najwyższej zastosowanej mocy mikrofal, ma to miejsce w punkcie odpowiadającym 
stanowi nasycenia włókien (rysunek 5d). 
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Rysunek 5. (a) maksymalna gęstość strumienia odparowanej wody w pierwszej fazie suszenia, (b) gęstość 

strumienia odparowanej wody dla x =  , (c) maksymalna szybkość suszenia oraz (d) wilgotność pomiędzy 
charakterystycznymi fazami suszenia drewna bukowego suszonego mikrofalowo z założeniem różnicowania 

mocy magnetronu 
 
Wysuszone próbki poddano testom wytrzymałościowym statycznym i dynamicznym w celu 
określenia wpływu zastosowanej mocy mikrofal na wytrzymałość mechaniczną wysuszonych 
próbek. Wyniki przedstawiono w tabeli 2. 

 
Tabela 2. Wyniki oznaczeń właściwości mechanicznych w próbie trzypunktowego zginania i próbie udarności 

Wariant suszenia w [%] E [MPa] Rg [MPa] f max [mm] WRg [J] E15 [MPa] 
Konwencjonalnie 12,0 ± 1,9 9386 ± 729 103,3 ± 8,4 5,2 ± 0,6 2,4 ± 0,6 8812 ± 731 

40% 10,8 ± 1,2 10178 ± 993 119,8 ± 15,7 5,7 ± 0,6 3,0 ± 0,4 9303 ± 701 
50% 11,4 ± 0,1  9651 ± 824 112,5 ± 7,7 5,7 ± 0,2 2,9 ± 0,1 8951 ± 740 
65% 12,1 ± 0,4 9150 ± 245 104,3 ± 2,0 5,6 ± 0,3 2,6 ± 0,2 8613 ± 170 
80% 8,4 ± 0,7 11943 ± 763 132,9 ± 13,6 5,5 ± 0,5 2,9 ± 0,5 10354 ± 604 
90% 8,7 ± 0,4 11015 ± 337 123,7 ± 7,5 5,3 ± 0,4 2,6 ± 0,3 9627 ± 264 

± odchylenie standardowe 
 
Moduł sprężystości (E15) próbek drewna użytych do badań, charakteryzuje stosunkowo duża 
zmienność, dlatego zdecydowano się zweryfikować hipotezę statystyczną, że suszenie 
mikrofalowe nie powoduje wzrostu wytrzymałości mechanicznej drewna. Zastosowano test t-
Studenta i na poziomie istotności 0,01 okazało się, że należy tę hipotezę odrzucić. Statystycznie 
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oznacza to, że suszenie mikrofalowe (bez różnicowania mocy) powoduje wzrost wytrzymałości 
drewna (E15) w porównaniu do suszenia konwekcyjnego. Jednakże wzrost ten średnio wynosi 
około 10% w stosunku do suszenia konwekcyjnego i jest to zakres mieszczący się w granicach 
wewnątrzgatunkowej zmienności tej cechy (Forest Products Laboratory, 2010). Można zatem 
wnioskować, że suszenie mikrofalowe nie wpłynęło negatywnie na wytrzymałość mechaniczną 
drewna w badaniach wykonanych w ramach niniejszej pracy. 
 

PODSUMOWANIE 

Suszenie mikrofalowe poprawia wydajność procesu, dynamizując usuwanie wilgoci z 
wewnętrznych warstw materiału. Można by oczekiwać, że tak gwałtowny przebieg suszenia 
będzie skutkował znaczącym pogorszeniem właściwości mechanicznych drewna. Warunki 
procesu suszenia mikrofalowego analizowane w ramach niniejszej pracy, były tak dobrane 
(stosunkowo niski poziom mocy), że jakość końcowa wysuszonego drewna oceniana na 
podstawie wytrzymałości mechanicznej, nie uległa pogorszeniu w stosunku do suszenia 
konwencjonalnego. Wykorzystane mikrofale znacząco skróciły czas suszenia, ale nie 
spowodowały przy tym obniżenia jakości suszonego drewna. Naprężenia desorpcyjne nie 
osiągnęły tu poziomu krytycznego z dwóch powodów: objętościowe nagrzewanie materiału 
oraz zgodność strumienia dyfuzyjnego i termodyfuzyjnego wilgoci, które prawdopodobnie 
zmniejszyły naprężenia suszarnicze, niezwykle krótki czas suszenia uniemożliwił pojawienia 
się pęknięć i mikropęknięć świadczących o zaawansowanym stopniu destrukcji drewna. 
Zwiększanie podawanej mocy mikrofal powyżej pewnego progu krytycznego nie powoduje 
już dalszego skracania czasu suszenia. Fakt ten może wskazywać na pewne ograniczenia w 
przepustowości materiału w wyprowadzaniu wilgoci związane z jego wewnętrzną strukturą, a 
nie zadaną mocą mikrofal. 
W prezentowanej pracy zasygnalizowano możliwość zastosowania modelu Gompertza’a w 
analizie kinetyki suszenia materiałów porowatych. Wyjaśniono znaczenie poszczególnych 
parametrów, porównano wykresy funkcji w odniesieniu do suszenia konwencjonalnego i 
mikrofalowego. Zastosowany model ułatwia interpretację uzyskanych wyników i tym samym 
pozwala lepiej zrozumieć zachodzące zmiany oraz ukierunkować dalsze eksperymenty w celu 
optymalizacji procesu suszenia. Udało się, za pomocą modelu, wyodrębnić trzy 
charakterystyczne fazy suszenia: fazę stałej szybkości suszenia, w której usuwana jest woda 
wolna, fazę malejącej szybkości suszenia, w której usuwana jest woda wolna i woda związana 
oraz fazę malejącej szybkości suszenia, w której usuwana jest tylko woda związana. 
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ABSTRACT 

The main objective of these experiments was to study the oxygen mass transfer rate through the 
volumetric mass transfer coefficient (kLa) for an experimental set-up equipped with the rotating 
magnetic field (RMF) generator and various liquids. The experimental results indicated that the kLa 
increased along the magnetic strength and the superficial gas velocity. The mathematical 
correlations defining the influence of the considered factors on the kLa were proposed. 

 

Keywords: mass transfer; volumetric mass transfer coefficient; rotating magnetic field 

 

INTRODUCTION 

In many biotechnological processes the oxygen suppling to the liquid is insufficient to meet the 
demand of the microorganisms. The oxygen transfer rate is often the limiting factor in the 
bioprocesses due to the low solubility in the medium (Karimi et al., 2013). The oxygen supply 
into the liquid constitutes one of the decisive factor for microbial growth and can play an 
important role in optimization of aeration of microbial culture (Galaction et al., 2004a). It 
should be noticed that the gas-liquid mass transfer is generally the rate-limiting step in many 
industrial processes (Mills et al., 1999). Therefore, it is important to ensure an adequate delivery 
of oxygen to the culturing media.  
The oxygen mass transfer, described and analyzed by using the volumetric mass transfer 
coefficient, kLa, is controlled by oxygen solubility into the liquids. This parameter may be 
affected by a lot of factors, such as geometrical and operational characterization of the mixing 
system. Generally, mechanically agitated gas-liquid contractors are frequently applied in 
chemical processes or biochemical industries. Mechanical agitation can promote the mass 
transfer rate because it increases interfacial area between the liquid and gas phases (Garcia-
Ochoa et al., 2009; Torab-Mostaedi et al., 2008). 
There have been various strategies to improve the oxygen transfer rate in mixers. The novel 
approach for a mixing process was based on the application of a rotating magnetic field (RMF). 
As reported by Rakoczy et al. (2011), the RMF can augment the process intensity instead of 
mechanical mixing. Weng et al. (2011) pointed out that the increase of magnetic strength 
enhanced the volumetric mass transfer coefficient (kLa). Al-Qodah et al. (2000) found that this 
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parameter becoms higher as the gas velocity and the magnetic strength increase. Chen et al. 
(2001) presented that the kLa was enhanced by the magnetic strength. A recent study by Hajiani 
et al. (2013) involved the influence of RMF on the gas-liquid transfer. These results 
demonstrated that the mass transfer rate was enhanced due to nanoconvective stirring using the 
magnetic nanoparticles.  
The main aim of this work was to study the influence of the RMF on the aeration process of 
various types of liquids and to work out some mathematical correlation for oxygen transfer in 
the presence of the external magnetic field (MF). The proposed equations may be useful for 
optimization or scaling-up of aeration efficiency under the action of the RMF. 
 

EXPERIMENTAL DETAILS  

A schematic of the experimental set-up used in the presented study is shown in Figure 1.  

 

Figure 1. Schematic diagram of the experimental set-up: 1 – housing, 2 – RMF generator, 3 – vessel,  
4 – a.c. transistorized inverter, 5 – personal computer, 6 – nitrogen cylinder, 7 – air supply, 8 – rotameter,  
9 – membrane sparger, 10 – oxygen probes, 11 – recorders, 12 – circulating pump, 13 – heat exchanger,  

14 – internal coil 
 

A total of 4 dm3 of working liquid was introduced into the vessel (3). The distilled water and 
Herstin-Schramm (HS) medium composed of glucose (2 w/v%), yeast extract (0.5 w/v%), 
bacto-pepton (0.5 w/v%), citric acid (0.115 w/v%,) Na2HPO4 (0.27 w/v%), MgSO4·7H2O (0.05 
w/v%) and ethanol (1 v/v%) added after sterilization of the base (Ciechańska et al., 1998) were 
used as experimental liquids. The HS medium is commonly used as the growth medium in the 
process production of bacterial cellulose (Fijałkowski et al., 2015). The liquid phase height and 
temperature was equal to 0.3mm and 20°C, respectively.  
Nitrogen gas (6) was used for oxygen elimination from the experimental set-up. A rotameter 
(8) was applied in order to monitor the flow of nitrogen and the average supply air flow rate 
(7). Gas was injected into the tested liquids by means of the membrane sparger (9). The gas 
(air) flow rate was varied between 1 and 5 dm3∙min-1. The superficial gas velocity was changed 
in the range between 0.001-0.005 m∙s-1.  
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The oxygen probes (10) and recorders (11) were used to measure the changes in dissolved 
oxygen concentration. The solved oxygen concentration in the working liquids were measured 
using CX-701 multifunction meters with COG-1 probes (Elmetron, Poland).  
The temperature of the working liquid during the exposition to the RMF was controlled by the 
additional cooling system based on oil circulation (in a heat exchanger (13) a pump (12)) and 
water circulation in an internal coil (14). 
The active power for the RMF system was calculated by the following relation (Rakoczy, 
2013): 

  3 cos 3 0.85 1.47RMF RMF RMFP U I P U I P U I       (1) 
where: I – current intensity, A; Pa – active power, J∙s-1; U – voltage, V; cos (φ) – phase shift 
angle between voltage and current.  
The values of current intensity and voltage were recorded by means of the inverter software. 
According to the proposed relationship (see Eq. (1)), the plot from the calculated data is 
presented in coordinates (PRMF, f) in Fig. 2. 

 
Figure 2. The graphical presentation of the relation between the calculated  

active power and the RMF frequency  

In the case of the current study, the RMF was identified by means of the magnetic induction B. 
The values of magnetic induction B at different points inside the vessel were measured using 
the Hall probe connected and controlled by the frequency of the ac excitation current, f. The 
typical example of the magnetic field distribution in the cross-section of the RMF generator is 
given in Fig. 3a. Based on the experimental measurements, the relationships of the maximum 
and the averaged values of the magnetic induction versus the frequency of the excitation current 
is shown in Fig. 3b. 
The volumetric mass transfer coefficient, kLa, was determined using the well-known dynamic 
gassing-in method (Chistii, 1989). Two independent measurements were made simultaneously 
by means of the two oxygen probes (localization is given in Fig. 1). The fluid was deoxygenated 
with nitrogen until the dissolved oxygen concentration had declined below 2% of air saturation. 
At that point the nitrogen flow was stopped, a present flow of air established and the dissolved 
oxygen concentration measured until the liquid became saturated with oxygen to the initial 
level. 
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a) b) 

  
 

Figure 3. The typical example of the spatial distribution of the magnetic field in the cross-section  
of the RMF generator for f = 30 Hz (b) and the graphical presentation of the relations  

between the maximal (Bmax) and the averaged (Bavg) values of magnetic induction versus  
the frequency of the excitation current f 

The volumetric mass transfer coefficient, kLa, was determined on the basis of the following 
expression (Heim et al., 1995): 

  *
L

dc k a c c
dt

           (2) 

Taking into consideration that the oxygen transfer coefficient was constant throughout the 
process, the above Eq. (2) was integrated to: 

 
*

0
*

0

1
L

c ck a
t t c c

 
   

  
        (3) 

where c0 – initial concentration of dissolved oxygen, kmol∙m-3; c*   saturation concentration of 
dissolved oxygen, kmol∙m-3; c – instantaneous concertation of dissolved oxygen, kmol∙m-3; kLa 
– volumetric mass transfer coefficient, s-1; t – time, s; t0 – initial time, s. 
 

RESULTS AND DISCUSSION 

The proposed correlations for the volumetric mass transfer coefficient in mechanically mixers 
are usually presented in the following form (Galaction et al., 2004b): 

  
2

3

1,
p

p
L s L s

L L

P Pk a f w k a p w
V V
   

     
   

     (4) 

where P – total power input, W; VL – volume of liquid, m3; ws – superficial gas velocity, m∙s-1; 
p1, p2 and p3 – constants for a given combination of the fluid and the RMF generator.   
In the case of these experimental results, the total power input P was equal to the active power 
PRMF as defined by Eq. (1) (Rakoczy, 2013).  
In order to provide a comparison of the mass transfer performance of the tested liquids, the 
experimental volumetric mass transfer coefficients kLa are plotted in Fig. 4. 
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a) b) 

  
Figure 4. The volumetric mass transfer coefficient versus the specific power input  

for distilled water (a) and HS medium (b)  

Figure 4 shows that for particular value of ws, at equivalent P/VL, both liquids were 
characterized by different values of the kLa. From this figure it can also be seen that the increase 
of specific power input caused the increase of the volumetric mass transfer coefficient for the 
distilled water (Fig. 4a) and the H-S medium (Fig. 4b). This parameter was enhanced by 
increasing aeration and specific power. The dependence of the oxygen mass transfer rate on the 
specific power is more pronounced for the distilled water. As shown in Fig. 4, the increase of 
the specific power led to the significant intensification of oxygen mass transfer. 
In the case of the present work, the gas-liquid mass transfer under the action of the RMF may 
be correlated by the following relationship (Li et al., 2006) 

  ,L avg sk a f B w          (5) 
where Bavg – magnetic field vector, kg∙A-1∙s-2.  
Based on the experimental results, it can be assumed that the volumetric mass transfer 
coefficient is the function of magnetic induction and the superficial gas velocity. The following 
correlation was developed to estimate the kLa for the distilled water and the HS medium, 
respectively: 

    
1.10 0.290.0031L avg swater

k a B w        (6a) 
 
    

1.03 0.290.0026L avg sH S medium
k a B w


       (6b) 

The kLa measurements data are presented as a function of the averaged value of the magnetic 
induction and the superficial gas velocity in Fig. 5. As can been seen, the volumetric mass 
transfer coefficient did not react very sensitively on the airflow modulation. In contrast it more 
sensitively responded to the changes in magnetic induction. The Fig. 5 also shows that over a 
wide interval of the averaged magnetic induction, the application of the distilled water as the 
working liquid led to significantly higher kLa values than the HS medium at the same magnetic 
induction. 
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a) b) 

  
Figure 5. The volumetric mass transfer coefficient versus the averaged magnetic induction  

for distilled water (a) and HS medium (b) 

The influence of the magnetic field on the volumetric mass transfer coefficient may be 
described by means of the amplification factor (Galaction et al, 2004b). The effect observed 
due to the magnetic field can be described by using the ratio between the volumetric mass 
transfer coefficient under the RMF action, (kLa)Bavg=var, and for the volumetric mass transfer 
coefficient without the RMF action, (kLa)Bavg=0, obtained for similar experimental conditions. 
From Figure 6 it can be observed that the RMF caused the significant enhancement of the 
volumetric mass transfer coefficient as compared to the kLa value for the working liquids 
without the RMF action. 
a) b) 

  
Figure 6. The effect of the averaged magnetic induction on the amplification factor  

of the volumetric mass transfer coefficient 

For the better characterization of the RMF generator according to the oxygen mass transfer, the 
term of oxygen transfer efficiency, EO2, may by applied and defined as (Chisti et al., 2002) 

 
2

L
O

L

k aE
P

V


 
 
 

          (7) 

As can be seen form Figure 7a and 7b, plotted for the two considered liquids, the variation of 
the oxygen transfer efficiency with the specific power input was contrary to that of kLa with the 
specific power input (see Fig. 4). These results suggest that the oxygen mass transfer rate 
reaches higher values under the action of the RMF, but with considerable energy consumption. 
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As shown in Fig. 7 for the air-distilled water and the air-H-S medium systems, the increase of 
the aeration rate is connected with the increase of the oxygen transfer efficiency due to the 
enhancement of turbulence and of the extent of the interfacial area needed for the oxygen 
transfer. 
a) b) 

  
Figure 7. The influence of specific power input on the oxygen transfer efficiency 

The obtained results may be explained by the fact that apart from molecular diffusion, fluid 
vorticity is the only mixing mechanisms of the liquid bulk in gas-liquid contractor (Hajiani et 
al., 2013). It should be noticed that the electrically conductive fluid exposed to alternating MF 
(including RMF) induce the Lorentz electromagnetic force. This force which is generated 
perpendicularly to the electric field, acts as a driving force inducing currents inside the liquid 
and causing the liquid rotation (Moffat, 1965; Rakoczy, 2011; Spitzer, 1999; Volz et al., 1999). 
The movement of the medium exposed to RMF can be explained on the basis of micro-level 
dynamo concept (Gaafar, 2008). The RMF associated eddy currents can be induced in the liquid 
as a consequence of the magnetic field because the liquid contains various charged particle for 
eg. ions (Anton-Leberre et al., 2010; Hristov 2010). The eddy currents may generate local MFs 
around the ions, which in combination with an externally-applied MF, cause induction of their 
rotation and thus the movement of the liquid in accordance to the MF vector. As a consequence 
of this process the rotating ions create “dynamos” which cause the effect of micro-mixing 
(Anton-Leberre et al., 2010; Mehedintu et al. 1997). 

CONCLUSIONS 
The results obtained in the present study indicated that the RMF provided higher values of the 
volumetric mass transfer coefficient kLa in the analyzed liquids (distilled water and HS 
medium). This parameter increased along with the magnetic field strength and the superficial 
gas velocity. The intensification of the aeration led to the increase of the turbulence inside the 
analyze liquids, thus promoting the acceleration of oxygen transfer rate. Therefore, it can be 
concluded, that modifying the specific power input between 60 - 160 W∙dm-3 and the superficial 
air velocity from 0.001 to 0.005 m∙s-1, the maximum kLa can be increased by 6 times in the case 
of the distilled water and by 5 times in the case of the HS medium. 
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ABSTRACT 

A mathematical model of waste tyre pyrolysis process is developed in this work. Tyre material 
decomposition based on a simplified reaction mechanism leading to main product lumps: non-
condensable (gas), condensable (pyrolytic oil) and solid (char). The model takes into account 
kinetics of heat and mass transfer in the grain of the shredded rubber material as well as surrounding 
gas phase.  

The main reaction routes were modelled as the pseudo-first order reactions with rate constant 
calculated from the Arrhenius type equation with parameter values obtained by fitting the 
experimental results obtained in our laboratory reactor.  

The model was implemented within the CFD software (ANSYS FLUENT). The results of numerical 
simulation of the pyrolysis process are in satisfactory comparison with the experimentally measured 
mass loss of the tyre sample during pyrolysis process investigated in a laboratory reactor. 

 

Keywords: waste tyres, pyrolysis, kinetics, CFD 

 

INTRODUCTION 

Rubber wastes such as used car tyres, are refractory to quick self-decomposition and 
biodegradation. It is necessary to process these wastes in order to prevent their accumulation in 
landfill sites. The common approach is co-incineration of the tyre wastes as an alternative fuel 
in an industrial plant like cement or lime kilns, blast furnaces, steam boilers etc. Another 
possible processing route is pyrolysis which allows for utilisation of the by-products (material 
recycling) and can be carried out in the environment-friendly way. 
 
 

KINETIC MODEL OF TYRE PYROLYSIS 

The mechanism of the reactions occurring during the pyrolysis is very complex. Therefore 
simplified approach based on lumped kinetic parameters are proposed by many researchers. 
The model proposed in our previous work (cf. Machniewski et al., 2016) is based on simplified 
pyrolysis reaction (eq. 1) where f denotes mass yield of a given product. 

SfLfGfP SLG   (1) 
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The product were segregated into three different lumps depending on their state after cooling: 
non-condensing gases (G), condensing vapours (L) and solid reminder (S). 
The yields of gaseous products (fG) and liquid (pyrolytic oil) products (fL) depend on pyrolysis 
process parameters (temperature, heating rate, pressure etc.) and composition of the raw 
material (tyre). The published experimental results of tyre pyrolysis indicate 60%-70% mass 
loss attributed to volatile products (including 5-20% of mass loss attributed to gaseous 
products). According to the results of Miranda et al. (2013) obtained during experiments carried 
out in an autoclave heated to 350ºC-450ºC, the fraction gaseous (non-condensable) products 
was 5%. Amount of gaseous products usually increases with the temperature rise. Olazar et al. 
(2008) investigated pyrolysis of 1-2 mm tyre particles in a fluidised bed and observed drop of 
liquid (condensable vapours) products fraction from 65% to 63% and growth of gaseous 
fraction from 1.5% to 2.7%  in the  temperature range of 425ºC - 610ºC. 
A higher growth of gaseous fraction, from 5% to 12% in the temperature range of 400ºC - 
600ºC, was observed by Cherbański et al. (2016). The authors also found that total mass loss 
increased from 53% to 63% in this temperature range. 
 
As tyres are usually composed of, different kind of elastomers, plasticizers and fillers (carbon 
black, silica etc.), the kinetics of the pyrolysis can be assumed as the sum of thermal 
decomposition reaction rates (ri) for each component according to Arrhenius type equation and 
first order kinetics (eq. 2): 

 
i

iRT
E

i
i

iP Xkrr i )exp(  (2) 

Then the total rate of volatiles production can be expressed as: 

 
i

iiLG
i

iiGiLV rfrffr ,,, )(  (3) 

where Xi = mi/m0 is the mass fraction of i-th component (of the tyre) in reference to initial mass 
of the tyre (i = A, SBR) 
 
It is assumed here that samples of the tyre, used in the experimental part in this work, are 
composed of one elastomer type (styrene-butadiene rubber) and plasticizer oil. The initial 
content of the plasticizer (oils) in the tyre is typically 10% - 20%. Kinetic parameters in eq.2 
for these components used in subsequent calculations are shown in the Table 1. The values of 
activation energies E were estimated after Yang et al. (1995) based TG/DTG measurements. 
The values of k were estimated by fitting relative mass loss of the sample predicted by a 
simplified model to the mass loss measured during pyrolysis in the laboratory reactor used in 
this work. The simplified model was based on assumption of conductive heat transfer in a 
spherical particle of variable porosity, being heated in a flow reactor. (cf. Machniewski et al., 
2016). 
 

Table 1. Kinetic parameters in eq (2) used in this work 

L.p Component of tyre k [1/min] E [kJ/mol] 

1 plasticiser, oils (A) 2.005e3 49.1 
2 styrene-butadiene rubber (SBR) 1.08e10 152.0 
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CFD MODELLING OF TYRE PYROLYSIS PROCESS 

The inert gas (nitrogen) and volatile products of tyre pyrolysis are modelled as laminar flow 
fluid zone. Continuity, momentum and energy balance equations for laminar flow are in the 
following form: 

  mSV
t
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Additionally species equations for gas species take a form: 
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In the above equations source terms Si are due to the pyrolysis reaction. Diffusivity of the 
volatile species (treated as a surrogate component) in the gas phase was set as ×(10-5 m2/s).  
The tire can be modelled as porous media, in which solid phase is in thermal equilibrium with 
the gas phase during pyrolysis. ANSYS Fluent solver uses the following equation in order to 
solve heat transfer in the porous zone: 
 

   pmeffpm
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where γ- porosity, keff – effective conductivity, Tpm – temperature of porous media: 
 

        
fpspp CCC  1
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   1eff sf kkk  

 
Specific heat and heat conductivity used in the calculations are given in Table 2. The values 
were assumed according to Yang et al. (1995). The porosity of the rubber sample during 
pyrolysis was adapted according to the mass of solid components in the rubber by means of 
user defined functions (UDF) in Fluent solver. 
 

Table 2. Material properties used in the calculations (after Yang et al. 1995) 

 Parameter value 

1 Specific heat of rubber CP,P [kJ/kg/K] 1.9+3(T-298)  
2 Specific heat of carbon black CP,S [kJ/kg/K] 1.8  
3 Specific heat of gaseous components CP,V [kJ/kg/K] 2.4  
4 Heat conductivity of rubber [W/m/K] 0.38 
5 Heat conductivity of carbon black [W/m/K] 0.2 
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The density of the gas phase was set as 1.2 kg/m3. The density of the condensed phase (solids, 
rubber, carbon black) was set as 1100 kg/m3. 
 
 

EXPERIMENTAL 

 
Samples of car tyre of approximately cylindrical shape (diameter 8 mm , height 10 mm) were 
heated in a cylindrical reactor of 20 mm internal diameter, supplied with nitrogen flow of 
100mL/min (STP). Temperature of the gas phase in the vicinity of the sample was measured 
during each experiment, as well as mass of the sample with the aid of a laboratory scale 
(resolution of 0.1 mg).  
The following heating programs were performed during experimental runs: 

1. Heating rate: 13 ºC /min,  initial temperature 28 ºC ,  final temperature: 360ºC 
2. Heating rate: 26 ºC /min,  initial temperature 28 ºC ,  final temperature: 391ºC 
3. Heating rate: 22 ºC /min,  initial temperature 21 ºC ,  final temperature: 455ºC 

After reaching the final temperature, it was kept at approximately constant level for 
approximately 30 minutes. 
 
 
 

RESULTS 

 
It was observed that pyrolysis and the volatilization of tyre starts at the temperature of 250 ºC -
300 ºC when mass loss is connected with vaporisation of plasticizers and oils. Depending on 
final temperature the relative total mass loss in the experiments varied between 25 and 65% 
(approximately linearly within the final temperature range of 360 ºC  - 470 ºC). 
 
The calculations were based on the assumption that size of the sample remains constant during 
the pyrolysis process simulation. Thus porosity of the tyre sample varied as a result of local 
volatilization reaction. Also, it was assumed that nonvolatile mineral fillers and carbon black 
used during tyre manufacture process are treated as the part of nonvolatile products (solids) 
produced during the pyrolysis. The simulation was performed for tyre samples containing 
initially 20% of volatile additives (oil, plasticizers), which was responsible for initial mass loss 
of the sample. It was assumed that fraction of the volatile pyrolysis products of the of plasticizer 
(oils) is approximately equal to: f(G+L),A = 1, and fraction of volatile pyrolysis products of the of 
styrene-butadiene rubber as f(G+L),SBR  = 0.4. 
 
The calculated temperature contours in the reactor and tyre sample at the time instant (t=771s), 
corresponding to initial stage of the pyrolysis process (for run #3), is shown in the figure 1. At 
the applied heating rate (22ºC/min) significant temperature difference between the gas phase 
and core of the sample, reaching approx. 50ºC can be observed. 
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Figure 1. Calculated contours of temperature (ºC )at time t =771 s after process start-up (run #3)  

 
The calculated porosity contours in the tyre sample and the streamlines in the reactor at the 
same time instant (t=771s) and run #3, are shown in the figure 2 and figure 3 correspondingly. 
Simulation results indicate that spatial variation of porosity in the sample is not very significant 
(up to 5 %) during the whole process.  
 

 
 

Figure 2. Calculated contours of porosity (-) at time t =771 s after start-up (run # 3)  

 

 
Figure 3. Calculated contours of streamlines (-) at time t =771 s after startup (run # 3)  

 
The calculated contours of mass fraction of the volatile products of tyre pyrolysis in the gas 
phase for the same run #3, at the time instants (t=771s) and (t=1471s) are shown in the figures 
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4 and 5 respectively. As the flow direction of nitrogen is from right (narrow inlet) to the left 
(outlet) in the shown picture, it can be observed that mas fraction of volatile products at the 
outlet reaches approximately 7% at the beginning of the pyrolysis process (t=771s) and 40% at 
t=1471s, when the rate of the process is much higher in the considered case (run #3). This also 
involves proportional increase of the total mas flow rate of the gaseous products through the 
reactor. 
 

 
 
Figure 4. Calculated contours of mass fraction of volatile pyrolysis products (-) at time t =771 s after experiment 

startup (run # 3)  

 
 

Figure 5. Calculated contours of mass fraction of volatile pyrolysis products (-) at time t =1471 s after 
experiment startup (run # 3)  

 
The calculated mass loss of tyre sample during the pyrolysis process is shown in the Figure 6 . 
It can be compared with the measured one (in our laboratory reactor) in the same figure. As can 
be observed, the results of simulation are in fair agreement with the measured mass loss of tyre 
sample for all the investigated heating rates and final temperature levels pyrolysis process (see 
figure 6.). 
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Figure 6. Comparison of the calculated and measured relative mass loss during tyre pyrolysis (run #1, #2, #3)  
 
 
 

CONCLUSIONS 

The results of numerical simulation of the pyrolysis process based on the simplified kinetic 
model of car tyre pyrolysis, implemented within the CFD software (ANSYS FLUENT), are in 
satisfactory comparison with the experimentally measured relative mass loss of the tyre sample 
during pyrolysis carried out in a laboratory reactor. 
 
The obtained results indicate the importance of heat and mass transfer phenomena during the 
pyrolysis of the rubber material. The evident inhomogeneity of porosity, temperature and 
consequently the decomposition rate developed during the process puts the requirement on the 
usage of dedicated numerical methods (e.g. CFD tools) for modeling of the pyrolysis process 
in industrial conditions. 
 
 

LITERATURE 

 
M. Miranda, F. Pinto, I. Gulyurtlu, I. Cabrita, 2013. Pyrolysis of rubber tyre wastes: A kinetic 

study, Fuel, 103, pp. 542–552. 
M. Olazar, G. Lopez, M. Arabiourrutia, G. Elordi, R. Aguado, J. Bilbao, 2008. Kinetic 

modelling of tyre pyrolysis in a conical spouted bed reactor, J. Anal. Appl. Pyrolysis, 81, 
pp. 127–132. 

Machniewski P., Rudniak L., Molga E., 2016. Modelowanie procesu pirolizy odpadów 
gumowych, Inż. Ap. Chem., 55 (1), 28-29. 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

1202 
 

Cherbański R. , Wróblewski K., Molga E. J., 2016. Badaanie procesu pirolizy zużytych opon 
samochodowych w reaktorze laboratoryjnym, Inż. Ap. Chem., 55 (1), 16-17. 

Yang, J., Tanguy, P.A., Roy, C., 1995. Heat transfer, mass transfer and kinetics study of the 
vacuum pyrolysis of a large used tire particle. Chem. Eng. Sci. 50, 1909–1922.  
doi:10.1016/0009-2509(95)00062-A. 

 
 

ACKNOWLEDGEMENTS 

 
This project is co-financed from the resources of the National Centre for Research and Development 

and the European Union under European Regional Development Fund in accordance with UOD-DEM-
1-217/001 

 

        
 

  



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r.  

1203 
 

 

MODELOWANIE PROCESÓW PRZENIKANIA  
PRZEZ WARSTWY NASKÓRKOWE 

Jerzy Sęk1, Mariola Błaszczyk2, Olga Shtyka3,  

 

1. Wydział Inżynierii Procesowej i Ochrony Środowiska, Politechnika Łódzka, ul. Wólczańska 213,  
90-924 Łódź, e-mail: jerzysek@p.lodz.pl   

2. Wydział Inżynierii Procesowej i Ochrony Środowiska, Politechnika Łódzka, ul. Wólczańska 213,  
90-924 Łódź, e-mail: mar.blaszczyk@o2.pl 

3. Wydział Inżynierii Procesowej i Ochrony Środowiska, Politechnika Łódzka, ul. Wólczańska 213, 90-
924 Łódź, e-mail: olga.shtyka@edu.p.lodz.pl 

 
 

STRESZCZENIE 

Badania nad zagadnieniami przepływu substancji wielofazowych w strukturach skórnych 
stanowią wyzwanie dla współczesnej nauki. Wiedza dotycząca procesów transportu w 
takich układach odgrywa niezmiernie ważną rolę zarówno w przemyśle farmaceutycznym 
i kosmetycznym, jak również pozwala na oszacowanie zniszczeń skóry poprzez różnego 
rodzaju toksyczne chemikalia, na które może być ona narażona. W ramach prezentowanej 
pracy podjęto próbę numerycznej symulowania migracji pojedynczych molekuł przez 
strukturę naskórka. Przyjęto, że migracja odbywa się kanałami międzykomórkowymi i 
zachodzi w wyniku własnej energii poszczególnych molekuł obserwowanych jako ruchy 
Browna. 
Słowa kluczowe: stratum corneum, naskórek, dyfuzja, modelowanie numeryczne 

 
Badania nad zagadnieniami przepływu substancji wielofazowych w strukturach skórnych 

stanowią wyzwanie dla współczesnej nauki. Wiedza dotycząca procesów transportu w takich układach 
odgrywa niezmiernie ważną rolę zarówno w przemyśle farmaceutycznym i kosmetycznym, jak również 
pozwala na oszacowanie zniszczeń skóry poprzez różnego rodzaju toksyczne chemikalia, na które może 
być ona narażona.  

Również w obecnych czasach coraz większą popularność zyskuje medycyna bezinwazyjna. 
Zgodnie z jej ideą dąży się do leczenia pacjenta bez konieczności jakiegokolwiek uszkadzania tkanek 
jego ciała. Jednak, ze względu na to, że skóra stanowi potężną barierę dla różnych substancji aktywnych, 
często stosuje się wstrzykiwanie leku bezpośrednio do krwiobiegu. Wyzwaniem nowoczesnej 
farmaceutyki jest więc dostarczenie preparatu bez konieczności naruszania struktury skóry poprzez 
nakłuwanie. Aby metoda aplikacji leku, w postaci na przykład maści czy kremu czyli emulsji, była 
skuteczna i bezpieczna konieczna jest właściwa ocena sposobu i szybkości przemieszczania się 
określonych substancji w strukturach skórnych. Badania nad procesami transportu cieczy 
wielofazowych w skórze mogą zatem przyczynić się do rozwoju nowych i optymalizacji istniejących 
metod bezinwazyjnej aplikacji leków.  

Podobnie ze względu na gwałtowny postęp cywilizacji ludzie żyją pod presją czasu i narażeni 
są na prawie ciągły stres, brak snu i zmęczenie. Chcąc zachować młody, świeży wygląd, stawiają coraz 
większe wymagania w stosunku do produktów kosmetycznych. Pożądane jest aby aplikowany na skórę 
preparat uzyskiwał odpowiedni stopień penetracji składników aktywnych oraz wykazywał najwyższą 
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skuteczność kliniczną. Poszerzenie wiedzy dotyczącej mechanizmów transportu układów emulsyjnych 
wewnątrz skóry ma zatem niezmierne znaczenie zarówno przy ocenie efektywności danego kosmetyku, 
jak i przy projektowaniu nowych produktów o zintensyfikowanym działaniu.  

Coraz większe zanieczyszczenie środowiska naturalnego powoduje także, że skóra ludzka 
narażona jest na różnego rodzaju chemikalia. Ocena wpływu w jaki sposób, po jakim czasie i jak 
głęboko dane substancje toksyczne są w stanie wniknąć w ciało ma niezmierne znaczenie dla zdrowia i 
bezpieczeństwa szczególnie młodych organizmów, które są najbardziej narażone na skażenia. 
Poszerzenie wiedzy dotyczącej migracji określonych substancji w skórach może zatem przyczynić się 
do rozwoju metod przewidywania stopnia zagrożenia ciała przez czynniki niebezpieczne.  

Zagadnienia związane z przepływem substancji wielofazowych w biostrukturach mają 
zasadnicze znaczenie przy ocenie i przewidywaniu sposobu przemieszczania się tych cieczy w wielu 
różnych układach. Jedną z najbardziej skomplikowanych, pod względem budowy, jest skóra. Składa się 
ona z kilku warstw różniących się od siebie składem i strukturą, a także właściwościami mającymi 
wpływ na transport różnego rodzaju substancji w jej wnętrzu. Schemat ułożenia tych warstw oraz ich 
przybliżoną grubość przedstawiono na Rys. 1. 

 

                                                              
 
 

Rys. 1. Schemat ułożenia poszczególnych warstw w skórze  

 
Najbardziej zewnętrzną warstwą skóry jest naskórek. Ułożenie poszczególnych warstw  

wewnątrz tego obszaru zamieszczono oraz możliwe drogi migracji substancji przez tę strukturę 
przedstawiono na schemacie na Rys. 2.   

                             

Rys.  2. Schemat : 1 – przenikanie przez strukturę komórek; 2 – przenikanie przez obszary 
międzykomórkowe; 3 – przenikanie przez mieszki włosowe 

 
 
Naskórek zbudowany jest z pięciu warstw komórek znajdujących się w różnych stadiach 

różnicowania: warstwa podstawna, kolczysta, ziarnista i rogowa . Przestrzeń międzykomórkową 
warstwy rogowej wypełnia spoiwo wodno-lipidowe nazywane „cementem międzykomórkowym” [M.S. 
Roberts i in.]. Pomimo iż grubość naskórka mieści się w granicach 10–20 μm, stanowi on barierę, która 
okazuje się nie do pokonania dla wielu związków. Substancje aktywne mogą wnikać przez naskórek na 
dwa sposoby – poprzez warstwę rogową naskórka oraz przez przydatki skórne, czyli gruczoły potowe, 

Gruczoł 
potowy  
 

Naczynie 
krwionośne 

mieszek włosowy/ gruczoł 
potowy   

1 

zrogowaciałe komórki 
naskórka  

2 3 

międzykomórkowa 
warstwa lipidowa 

 
  



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r.  

1205 
 

łojowe oraz mieszki włosowe [W. Bayne, J.E. Shaw]. Szacuje się, że transport substancji aktywnych 
przez warstwę rogową do jej głębszych warstw może odbywać się drogą intercelularną czyli pomiędzy 
komórkami naskórka, przez lipidy cementu międzykomórkowego oraz drogą transcelularną, czyli 
poprzez komórki naskórka – korneocyty.  

Analiza literatury przedmiotu wykazała, że transceluarne przenikanie substancji łączy się z 
pokonaniem dodatkowej bariery, którą stanowią ściany komórkowe, dlatego transport odbywa się 
głównie drogą intercelularną [B. Magnusson i in.]. Istotne znaczenie dla przepływu takimi ścieżkami 
ma lipofilowość podłoża. Badania dowodzą, że warstwa rogowa naskórka (stratum corneum) wykazuje 
właściwości lipofilowe, natomiast żywe warstwy naskórka (vital epidermis) są bardziej hydrofilowe 
[M.S. Roberts i in.]. Zmiana zwilżalności skóry wraz z głębokością ma niezmierne znaczenie dla 
przepływu składników aktywnych w jej strukturach i musi zostać uwzględniona podczas opisu 
mechanizmów transportu. Ponadto, na efektywność przenikania przez skórę mają wpływ właściwości 
samej substancji takie jak między innymi rozpuszczalność w lipidach i wodzie, współczynniki podziału, 
pH, wielkość i kształt cząstek lub kropel [R. O. Potts, R. H. Guy].  

W badaniach przenikalności związków stosowane są specjalistyczne komory dyfuzyjne. 
Najpopularniejsze i najczęściej stosowane to dyfuzyjna komora statyczna (komora Franz’a) oraz 
dyfuzyjna komora przepływowa (komora Bronaugh’a). Istota działania komór dyfuzyjnych polega na 
badaniu dyfuzji związku poprzez błonę półprzepuszczalną (skórę czy innego rodzaju membranę) [B. 
Magnusson i in.]. Takie pomiary dają informację jaka ilość danej substancji przeniknie przez skórę w 
danym czasie, jednak nie dają żadnych informacji co do przepływu analizowanych cieczy wewnątrz 
skóry. Oznacza to, że zbadanie zjawisk przepływu cieczy wielofazowych zachodzących w fizycznych 
układach imitujących swą budową skórę ludzką, dostarczyłby cennych informacji dotyczących 
efektywności przenikania określonych substancji.  

W literaturze przedmiotu można znaleźć szereg różnych modeli matematycznych opisujących 
transport substancji aktywnych poprzez skórę. Modele te zakładają, że największe opory do pokonania 
dana substancja napotyka w stratum corneum, dlatego rozważania odnoszą się głównie do tego obszaru. 
Uznaje się, że całkowitą przenikalność danej substancji przez naskórek można podzielić na 
przepuszczalność przez warstwy liopofilowe, przez warstwy hydrofilowe, przez pory oraz mieszki 
włosowe i kanały potowe [W. Bayne, J.E. Shaw]. Jednym z najbardziej powszechnych podejściem 
stosowanym do opisu zjawisk zachodzących wewnątrz stratum corneum jest przedstawianie tej warstwy 
jako układu „cegiełek” reprezentujących komórki, pomiędzy którymi znajduje się cement 
międzykomórkowy [G. Lian, L. Chen]  

Metody przewidywania penetracji substancji czynnych przez naskórek, w większości są 
metodami empirycznymi, opartymi na wcześniejszych doświadczeniach. Najbardziej popularne modele 
to model Hadgarft’a i Guy’a oraz model Mitragotri’a [G. Lian, L. Chen, S. Mitragotri, R. H. Guy i in.]. 
Należy jednak zauważyć, że przedstawione w literaturze przedmiotu modele procesów przenikania 
można traktować jako podejście oparte na koncepcji czarnej skrzynki. Korzystając z klasycznych 
równań dyfuzji – równanie Ficka wyznacza się współczynniki dyfuzji przez skórę dla różnych 
składników. Podejście takie jest niewątpliwie bardzo pomocne w przypadku dyfuzji cieczy 
homogenicznych. Zastosowanie takiego podejścia dla układów heterogenicznych – emulsji lub zawiesin 
nie daje żadnej wiedzy na temat ruchu składników o różnych właściwościach w strukturze skóry. 
Badania eksperymentalne w tym zakresie są bardzo trudne ze względu na mikronową skalę samych 
procesów jak i niemożliwość wniknięcia za pomocą sond pomiarowych do wnętrza obszaru, w którym 
zachodzą migracje. Problemy te mogą być rozwiązane poprzez wykorzystanie modeli fizycznych 
biostruktury skórnej jak i poprzez wykorzystanie programów komputerowych służących numerycznej 
symulacji analizowanych zjawisk. 

W ramach prezentowanej pracy podjęto próbę numerycznej symulowania migracji 
pojedynczych molekuł przez strukturę naskórka. Przyjęto, że migracja odbywa się kanałami 
międzykomórkowymi i zachodzi w wyniku własnej energii poszczególnych molekuł obserwowanych 
jako ruchy Browna. Korzystając z danych zawartych w literaturze przedmiotu stworzono numeryczny 
model naskórka, którego schemat budowy przedstawiono na Rys. 3. 
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Rys. 3. Numeryczny model struktury naskórka oraz położenia dyfundujących molekuł 
 
Rozmiary symulowanej struktury, rozmiary obszarów komórkowych jak i rozmiary odległości 

międzykomórkowych odpowiadają wymiarom rzeczywistym. Do obszaru struktury dołączone zostały 
dwie dodatkowe komory. Jedna z nich, po lewej stronie strefy naskórka, obrazuje miejsce – 
powierzchnię skóry, z której cząstki substancji aktywnej dyfundują w jej głąb. Druga komora, po stronie 
prawej, obrazuje strefę skóry właściwej, gdzie cząstki dyfundujące przechodzą do krwioobiegu. 
Symulacje wykonano dla cząstek o różnych rozmiarach, rzędu pojedynczych mikrometrów, 
odpowiadających średnicom molekuł zawartych w stosowanych substancjach farmakologicznych i 
kosmetycznych. W pracach uwzględniano również gęstość migrujących cząstek i temperaturę procesu, 
co ma wpływ na szybkość i energię ich ruchu. Zmieniano również lepkość płynu międzykomórkowego 
stanowiącego o oporze hydraulicznym dla dyfundujących cząstek. 

 Przeprowadzenie takich badań pozwoli na lepsze zrozumienie mechanizmów i wydajności 
procesów transportu przez warstwy naskórka z uwzględnieniem istoty zjawisk trudnych do obserwacji 
w czasie klasycznych badań eksperymentalnych. 
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ABSTRACT 

The following publication focuses on issues concerning a process of multiphase liquids imbibition 
in porous media and introduces the description of the mentioned phenomenon with mathematical 
model. On the base of the obtained experimental data, there are the explanations and a brief review 
of the main difference between the imbibition process of multiphase and single-phase liquids. The 
proposed mathematical model was based on the Lucas-Washburn equation, modified due to 
experimental results. The advance of this approach is applying of parameters which consider 
concentration and viscosity changes with the increase of a liquid front height in a porous structure. 

 

Keywords: imbibition, viscosity, emulsions, porous medium, Lucas-Washburn equation 

 

INTRODUCTION 

The spontaneous imbibition is referred as a type of a liquid transport in porous structures 
forced by the capillary suction-pressure, which appears on pores walls a as result of their 
wetting by a permeant. The capillary force emerges appears when adhesion influence is stronger 
than the force of liquid molecules mutual attraction (Zhmud et al. 2000; Masoodi et al. 2010). 
The firstly suggested analytical explanation of a liquid flow in the capillaries is known as Lucas-
Washburn equation. Moreover, it is also frequently used to attribute porous disordered and 
ordered structures imbibition with a liquids in term of a bundle of parallel capillaries. The 
mentioned equation was proven to be valid in a majority of cases, however, there are some 
constraints concerning its application, e.g. neglect of the gravity effect as well as inertial force; 
an issue concerning contact angel variation during the discussed process; it is also less reliable 
in a case of multiphase liquids rise (Siebold et al. 2000; Zhmud et al. 2000; Fries, Dreyer 2008; 
Maggi et al. 2012). The numerous publications derived the various models, mainly modified 
versions of well-known fundamental equations, to approximate the experimental results 
concerning various single-phase liquids imbibition in porous media (Zhmud et al. 2000; 
Hamraoui, Nylander 2002; Xue et al. 2006; Fries, Dreyer 2008).  
The effect of dynamic contact angel on imbibition process is of great interest as it is seen from 
literature review (Siebold et al. 2000; Hamraoui, Nylander 2002; Digilov 2008). Other studied 
the dynamics of a liquid imbibition in case of with small inertia effects and small gravity forces 
or equaled zero, and obtained analytical solutions were for both short and long times (Chebbi 
2007). The effect of the capillary tortuousity on the imbibition process in wetting media was 
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also discussed and represented in several articles (Benavente et al. 2002; Zhao, Li 2009; Cai, 
Yu 2011; Cai et al. 2014). In literature, there are the experimental and analytical results 
regarding phenomenon of various porous and capillaries structure imbibition with single-phase 
liquids, and the relation between the process kinetics and media characteristics. However, 
mechanisms of the process in case of multiphase liquids as a permeant with the wetting and 
non-wetting components are not fully investigated in order to complexity of the considered 
phenomena. The purpose of this research work was to investigate experimentally porous media 
imbibition with emulsions as a two phase liquids and to propose the mathematical description 
of the discussed process. 
 

EXPERIMENT 

The phenomenon of the imbibition was observed for stabilized-emulsions. For these 
experiments, the oleic substances used as a dispersed and wetting phase and they differed by 
the viscosities, which equaled 52.0 and 1.2 mPa·s. The continuous and non-wetting phase was 
represented by distillated water. The concentrations of the dispersed phase equaled 10, 30 and 
50 vol%. Non-ionic surfactant consisting of ethoxylated fatty acid was used to stabilize two-
phase liquid system in concentration of 2 vol%. In this study, the liquids rise were investigated 
in the disordered porous structures with the porosity value of 0.95. The method of multiphase 
liquids rise investigation has been reported elsewhere (Shtyka, Sęk et al. 2016a). The conditions 
for experimental measurements were temperature of 23±10C and atmospheric pressure. There 
were three replication of each test and results represented as average mean of them. 
 

EXPERIMENTAL RESULTS 

As discussed in previous works (Sęk et al. 2015; Shtyka, Sęk 2016), the process of porous 
media imbibition with two-phase liquids as emulsions, differed considerably from the 
imbibition with single phase permeants. The results proving this statement for low-viscous and 
high-viscous oleic substances as well as their 30% emulsions are shown in Fig. 1.  
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Figure 1. Comparison of the imbibition process of the oleophilic/hydrophobic medium with 30% emulsions and 

the components: emul. – emulsion; η – viscosity, mPa·s 
 
Analyzing the experimental data, it is possible to admit that the imbibition with single-phase 

substance had the same trend of the process, but differed only by the value of maximal height 
of penetration. Thus, for oil with viscosity of 52.0 mPa·s, it was significantly lower and equaled 
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0.058 m, however, for kerosene (η=1.2 mPa·s), the maximal imbibed mass was 0.13 m (Fig. 
1). To conclude, in case of single phase imbibition, the viscosity of permeant is recognized as 
the one of dominant influential factor. The same situation was observed for two-phase liquids, 
thus, emulsion with higher viscosity had lower value of the maximal height. However, 
comparing the obtained results, process of porous structures imbibition with two-phase liquids 
had completely different tendency as shown in Fig. 1. The critical time was a parameter 
proposed to characterize the such differences in the imbibition process. It is assumed as the 
moment when the process slowed down and change of an imbibed emulsion mass was less than 
0.01 m per 180 s.  In case of pure oleic liquids, value critical time was equal to 600 s, however 
for their emulsions, the imbibition rate retarded at near 1200 s (Fig. 1). 

The obtained data regarding to imbibition of an emulsion allowed to suppose change of 
concentration of this emulsion with the increase of the height of its penetration. As shown in 
Fig. 2 a, the experimental results fully proved this statement. On this graphs, the vertical axis 
denoted φdn representing the normalized values of the emulsion concentrations. It was 
calculated as a ratio its initial concentration and the obtained experimentally value of an 
imbibed emulsion. The consequence of the dispersed phase reduction was decrease of the 
viscosity of the emulsion imbibed in porous structure (Fig. 2b).  
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Figure 2. Changes of the concentrations of the imbibed emulsions (a) and viscosity (b) versus the height of 

their penetration in porous structures: φd – the dispersed concentration 
 

As mentioned previously, the imbibition process of single-phase liquid is based generally 
on capillary rise described by mean of the classical Washburn equation.  However, emulsions 
consist of several phases, wetting and non-wetting with different viscosity, consequently, 
different wettability of pores walls in porous structure causes variation of emulsion 
concentration and simultaneously viscosity change. In this paper, the discussed peculiarities of 
multiphase systems should be considered in a model describing the imbibition process in porous 
structures.  

 
MODELING RESULTS AND DISCUSSION 

The proposed model based on the classical Washburn equation, modified by means of 
implementation of a function of viscosity reduction versus the height and describes the change 
of height of an imbibed emulsion penetration as a function of time. An accuracy of the 
introduced model was proved applying the correlation coefficient and normalized root mean 
square error as well as defining borders within which solutions were found. 
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The results of the experimental data approximation with the proposed model are shown in 
Fig. 3a and 3b. On each graph, the vertical axis represents the normalized values of the 
imbibition time tn and dimensionless values of the height hn are introduced on the another axis, 
which were obtained according to following expressions: 

 max/n imt t t   (1) 
 max/n imh h h   (2) 
where tim is the time of imbibition process, s; tmax is the maximal time of the mentioned process, 
s; him is the height of an emulsion penetration, m; hmax is the maximal height of an emulsion 
penetration in a given porous structure, m. 

The equation of the following form (see Eq. 3) was used for approximation of experimental 
data on imbibition kinetics. It consists of two parts and contains four parameters, e.g. a1, b1, a2, 
b2, besides liquid properties and porous structures, considering also the variation of a permeant 
viscosity during its front rising in the porous media.  
 1 2

1 1 1 2 2 2
1 1 2 2

( (ln( )) ) ( (ln( )) )n n n
n n

b b
t a b h a b h

b h b h
   

 
  (3) 

As shown in Fig. 3a, in dimensionless scale there is the difference between imbibition 
processes with emulsions with lower dispersed phase concentration (≤10%) and emulsions with 
φd of ≥30 vol% for oil-based emulsions. 

0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1.0
0.0

0.2

0.4

0.6

0.8

1.0

a)

t n, 
-

hn, -

 emul. 10%
 emul. 30%
 emul. 50%
 mod. Washburn eq.

0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1.0
0.0

0.2

0.4

0.6

0.8

1.0

b)

t n, -
 

hn, - 

 emul. 10%
 emul. 30%
 emul. 50%
 mod. Washburn eq.

 
Figure 3. Approximation of the experimental data with the Eq. (3):  

a – oil-based emulsions; b – kerosene-based emulsions 

However, the tendencies of the discussed process were almost the same in case of 
permeants consisting of a low viscous oleic component. On other hand, the analysis of graphs 
allowed to conclude that the proposed equation can describe the experimental data sufficiently 
for all investigated liquids. 

Figure 4 shows the relation between the obtained experimental values and those calculated 
analytically by means of the proposed model (Eq. 3). The straight lines in this figure refer to 
the bounds within which solutions were found. In a majority, they conditionally lie in a range 
of ±10% for the investigated emulsions. The calculated correlation coefficient value Rav was 
equal to 0.998 ± 0.001 for kerosene-based emulsions and 0.998 ± 0.0005 for another.  
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Figure 4. Correlation between experimental values (texp) and calculated (tcal):  

VO emul. – oil-based emulsions; KO emul. – kerosene-based emulsions 
  

Figure 4 shows the relation between the obtained experimental values and those calculated 
analytically by means of the proposed model (Eq. 3). The straight lines in this figure refer to 
the bounds within which solutions were found. In a majority, they conditionally lie in a range 
of ±10% for the investigated emulsions. The calculated correlation coefficient value Rav was 
equal to 0.998 ± 0.001 for kerosene-based emulsions and 0.998 ± 0.0005 for another.  

Considering the results, one may assume that the proposed equation gives relatively precise 
approximation of the experimental data proved by relatively high values of the correlation 
coefficients and low bounds within which solutions were obtained. 
 

 
CONCLUSIONS 

Several conclusions can be draw from the results obtained experimentally. The process 
of porous structures imbibition with two-phase liquids considerably differs from that for single-
phase permeants. The phenomenon of the dispersed phase concentration reduction with the 
raising of the height of an emulsion penetration was observed within experiments. Obviously, 
the consequence of such a process was the decrease of the viscosity of emulsions imbibed in 
porous structure.  
The change of permeant viscosity during imbibition was considered as the influential factor due 
to being one of balanced force in the discussed physical process. Thus, the mathematical model 
was proposed and its main advance was taking into account such viscosity variation versus the 
height of two-phase liquids penetration. Analysis of results concerning the accuracy of the 
approximation proved that the proposed equation provided the appropriate and precise 
description of experimental data on the porous medium imbibition process with emulsions. 
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STRESZCZENIE 

W artykule zaprezentowano metodykę obliczania efektów fizycznych, powstałych wskutek 
niepożądanych uwolnień LNG, uwzględniającą niepewności parametryczne w procesie 
modelowania, w oparciu o analizę wrażliwości i teorię zbiorów rozmytych. Przypadek studialny 
dotyczący rozszczelnienie gazowca LNG wskutek kolizji z innym obiektem podczas żeglugi lub 
cumowania, demonstruje zastosowanie  zaproponowanej metodyki obliczeń. Wyniki pracy mogą 
posłużyć do opracowania planów i procedur operacyjno - ratowniczych, planów zagospodarowania 
przestrzennego, wytycznych do zarządzania ruchem gazowców LNG na redach i w portach 
morskich oraz do planowania tras żeglugowych statków na otwartym akwenie. Ponadto mogą 
wspomóc projektantów i inżynierów przy podejmowaniu decyzji dotyczącej wyboru i optymalizacji 
odpowiednich zabezpieczeń techniczno-organizacyjnych. 

 

Słowa kluczowe: LNG, efekty fizyczne, pożar powierzchniowy, liczby rozmyte 

 

WPROWADZENIE 
Gwałtowny wzrost zainteresowania skroplonym gazem ziemnym (LNG) jest obserwowany 
na świecie, z uwagi na jego walory ekonomiczne i ekologiczne. Z roku na rok powstają nowe 
terminale, gazowce przewożące coraz większe ładunki oraz zwiększa się natężenie ruchu 
statków na szlakach morskich. Aktualnie funkcjonuje około 90 terminali LNG. W tej sytuacji, 
jednym z priorytetów staje się przeanalizowanie możliwości wystąpienia sytuacji awaryjnej 
związanej z uwolnieniem LNG do środowiska, a następnie określenie potencjalnych obszarów 
oddziaływania poszczególnych efektów fizycznych na ludzi i infrastrukturę, znajdujących się 
w rejonie zagrożenia. Jest to niezbędne do podjęcia intensyfikacji działań mających na celu 
zapobieganie, zwalczanie i ograniczanie skutków zdarzeń niepożądanych oraz do planowania 
bezpieczeństwa ruchu gazowców LNG. Zwykle zadania te realizowane są poprzez analizę 
ryzyka procesowego, której jednym z głównych elementów jest ocena efektów fizycznych  
i skutków uwolnień substancji niebezpiecznych. Jednakże proces wyznaczania stref 
oddziaływań poszczególnych efektów fizycznych, powstałych wskutek awaryjnych uwolnień 
LNG, jest szczególnie skomplikowany. Modele matematyczne opisujące poszczególne etapy 
tego procesu, tj. charakterystyka źródła wypływu, proces rozprzestrzeniania rozlewiska na 
powierzchni wody i parowania cieczy z jego powierzchni, dyspersja chmur LNG, powstawanie 
stref oddziaływań i wreszcie, po wystąpieniu źródła zapłonu, proces spalania mieszaniny palnej 
LNG i powietrza z efektami fizycznymi, w postaci odłamkowania, promieniowania cieplnego, 
fali nadciśnienia, nie obejmują szeregu charakterystycznych zjawisk, a więc są tylko pewnym 
przybliżeniem rzeczywistości. Drugim ważnym zagadnieniem, które wpływa na dokładność 
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otrzymywanych wyników jest niepewność parametryczna dotycząca danych wejściowych 
wprowadzanych do tych modeli (np. wielkość i kształt otworu uwolnienia, lokalizacja otworu 
uwolnienia, warunki atmosferycznych), które zmieniają się w czasie wraz z powstającym w 
czasie rzeczywistym scenariuszem awaryjnym. Dlatego też, przyjęcie konkretnych wartości 
tych parametrów do modelowania, będzie budzić wątpliwości oraz powodować, że uzyskiwane 
rezultaty mogą być niedoszacowane lub przeszacowane. Konsekwencją tego stwierdzenia, 
może być zastosowanie nieodpowiednich środków bezpieczeństwa i ochrony na wypadek takiej 
awarii albo przeinwestowanie poprzez zastosowanie nadmiernie rozbudowanych systemów 
bezpieczeństwa. W celu uwzględnienia tych niepewności, literatura tematu proponuje 
zastosowanie różnych metod opartych na teorii probabilistycznej, teorii możliwości, teorii 
zbiorów przybliżonych, teorii ewidencji matematycznej - Dempstera-Shafera oraz teorii 
zbiorów rozmytych. Wymienione techniki różnią się między sobą pod względem reprezentacji 
niepewności parametru wejściowego, jak również rodzaju reprezentacji i propagacji 
niepewności z poziomu parametru wejściowego do poziomu modelu wyjściowego. Dla 
przypadku, kiedy niepewności są szczególnie związane z brakiem wiedzy na temat wartości 
parametrów modeli, co jest dominującym rodzajem niepewności, charakterystycznym dla 
awaryjnych uwolnień LNG z gazowców, zaleca się zastosowanie teorii zbiorów rozmytych. 
Teoria zbiorów rozmytych pozwala na realizację tzw. „obliczeń w słowach”. To oznacza 
wykorzystanie wiedzy jakościowej wynikającej z danych historycznych na temat zakresu 
parametrów wejściowych w modelach obliczeniowych, a następnie, po zastosowaniu systemu 
logiki rozmytej, uzyskuje się zarówno konkretne wyniki charakteryzujące efekty fizyczne, jak 
i wartości graniczne przedziałów tych rezultatów. Pomimo sporego zainteresowania badaczy 
teorią zbiorów rozmytych w bezpieczeństwie procesowym, w literaturze nie ma prac 
dotyczących jej implementacji w analizie efektów fizycznych i skutków. 
 

METODYKA OBLICZEŃ 
W artykule zaproponowano metodykę obliczania efektów fizycznych, powstałych wskutek 
niepożądanych uwolnień LNG, uwzględniającą niepewności parametryczne w procesie 
modelowania, w oparciu o teorię zbiorów rozmytych. Schemat metodyki przedstawiono na 
Rysunku 1. 

 

Rysunek 1. Metodyka obliczeniowa efektów fizycznych i skutków LNG, uwzględniająca niepewności 
parametryczne, oparta o analizę wrażliwości i teorię zbiorów rozmytych 
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Pierwszym etapem metodyki jest zdefiniowanie scenariusza awaryjnego (SA), który ukazuje 
sekwencyjny ciąg zdarzeń prowadzący od przyczyny - zdarzenia inicjującego, poprzez 
zdarzenie szczytowe - zdarzenie awaryjne związane z uwolnieniem substancji niebezpiecznej, 
do skutków - zdarzenia wyjściowego. SA może być identyfikowany w oparciu o dane 
historyczne dotyczące zaistniałych zdarzeń awaryjnych z udziałem LNG, techniki analizy 
zagrożeń procesowych lub wiedzę i doświadczenie członków zespołu wykonującego analizę. 
Kolejnym etapem jest wybór modelu matematycznego efektów fizycznych i skutków dla 
zidentyfikowanego scenariusza awaryjnego i przeprowadzenie analizy wrażliwości równań 
modelu obliczeniowego, w celu zidentyfikowania najbardziej wrażliwych, niepewnych 
parametrów, wykorzystując równanie (1) 
 

Si = |
∂f(xi)

∂xi
·
xi
f(xi)

| ,                                                             (1) 

gdzie:  
Si  - wskaźnik wrażliwości,  
xi  - wartość poszczególnego parametru wejściowego modelu,  
f (xi) - wartość parametru wyjściowego modelu. 

W uproszczeniu można przyjąć, że wskaźnik wrażliwości Si wskazuje o ile procent zmieni się 
wartość funkcji, jeżeli określona zmienna zwiększy się o 1%. Mała wartość wskaźnika 
wrażliwości oznacza znikomy wpływ wielkości wejściowej na wielkość wyjściową z modelu, 
natomiast duża wartość Si wskazuje na znaczący wpływ danej wejściowej na końcowy wynik.  
Wskaźnik wrażliwości pozwala również określić, gdzie w danym modelu matematycznym 
znajdują się największe, bądź najmniejsze źródła niepewności parametrycznej. 
Następnie ustalone niepewne (wrażliwe) parametry równań wybranego modelu 
obliczeniowego efektów fizycznych i skutków zostają poddane systemowi logiki rozmytej 
(SLR). System logiki rozmytej polega na realizacji algorytmu obliczeń, składającego się  
z procesu fuzyfikacji, wnioskowania i defuzyfikacji. Proces fuzyfikacji (rozmywania) to 
przypisanie danemu parametrowi modelu odpowiednio zdefiniowanych liczb rozmytych 
określonych w pewnej przestrzeni rozważań, skojarzonych ze zmiennymi lingwistycznymi. 
Oszacowany zostaje stopień w jakim zmienne przynależą do poszczególnych liczb rozmytych 
za pomocą funkcji przynależności. Liczba zbiorów rozmytych oraz parametry funkcji 
przynależności są wybierane na podstawie danych literaturowych, eksperymentalnych lub  
w oparciu o wiedzę i doświadczenie zespołu wykonującego analizę. Proces wnioskowania 
może być realizowane na dwa sposoby: w oparciu o reguły wnioskowania JEŚLI …TO…  
i w oparciu o modele matematyczne, poprzez prowadzenie operacji arytmetycznych na liczbach 
rozmytych (Markowski A.S. i in., 2010). W przypadku obliczania wielkości stref oddziaływań 
poszczególnych efektów fizycznych niepożądanych uwolnień LNG zaleca się wykorzystanie 
drugiego sposobu. Liczby rozmyte prezentujące nieostry zakres możliwych wartości 
wrażliwych parametrów modelu i liczby reprezentujące nierozmyte zmienne modelu 
wprowadzane są do poszczególnych równań modelu, gdzie wykonywane są operacje 
arytmetyczne na liczbach oraz obliczane są wynikowe liczby rozmyte. Ostatnim etapem 
metodyki jest proces defuzyfikacji (wyostrzania), który polega na zastąpieniu wynikowej liczby 
rozmytej jedną wartością nierozmytą, która najlepiej reprezentuje wyjściową liczbę rozmytą, 
wykorzystując metodę środka ciężkości (wzór 2). 
 

ÿ =
∫y ∙ μA′(y)dy

∫ μA′(y)dy
                                                                 (2) 
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gdzie: y - zmienna wyjściowa modelu, 
 ÿ - wartość numeryczna na wyjściu modelu reprezentująca wynikową liczbę rozmytą, 
A′ - liczba rozmyta, 
μ - funkcja przynależności. 

 

PRZYPADEK STUDIALNY 

Scenariusz awaryjny 

Zaproponowana metodyka, uwzględniająca niepewności parametryczne, zostanie 
zademonstrowana dla scenariusza awaryjnego dotyczącego rozszczelnienia gazowca LNG  
podczas żeglugi lub cumowania. Szczegółowy opis scenariusza awaryjnego przedstawiono  
w Tabeli 1.  
Tabela 1. Charakterystyka scenariusza awaryjnego 

Rozszczelnienie gazowca (pojemność 125 000 m3) oraz zbiornika membranowego (pojemność 25 000 m3,  
T = -161,5C, Pzb = 101325 Pa) w wyniku kolizji z innym obiektem; wypływ ciekłego LNG powyżej linii wody 
(całkowita objętość uwolnionego LNG 12 500 m3), utworzenie rozlewiska LNG na powierzchni wody morskiej, 
gwałtowne parowanie LNG z nieograniczonego rozlewiska z jednoczesnym powstaniem mieszaniny 
wybuchowej z powietrzem, zapłon natychmiastowy, powstanie pożaru powierzchniowego na powierzchni wody 
morskiej, możliwe straty ludzkie, materialne (uszkodzenie zbiornika i gazowca; przerwa w transporcie)  
i środowiskowe (skażenie wody morskiej, powietrza). 

 
Do analizy wybrano właśnie taki scenariusz awaryjny, gdyż zagrożenia związane  
z magazynowaniem, regazyfikacją, dystrybucją LNG są dobrze zaznane, to te, które mogą 
powstać na wodzie są zdecydowanie mniej. Warto zaznaczyć, że nie ma możliwości 
porównania wyników obliczeń efektów fizycznych i skutków dla analizowanego scenariusza 
awaryjnego z danymi eksperymentalnymi. Brak jest bowiem danych eksperymentalnych 
dotyczących LNG przeprowadzonych w tak dużej skali, ponieważ związane jest to z dużymi 
kosztami oraz zaangażowaniem dużej ilości osób. Jednakże, znajomość wielkości skutków 
takiego scenariusza jest istotna w zakresie podejmowania decyzji dotyczących doboru  
i optymalizacji środków bezpieczeństwa i ochrony oraz zarządzania ruchem gazowców  
w portach morskich. 
 
Model matematyczny 

Obliczenia przeprowadzono za pomocą modelu opracowanego przez (ABS Consulting, 2004), 
który obejmuje: wypływ cieczy z otworu gazowca; rozprzestrzenianie rozlewiska LNG na 
wodzie, z jednoczesnym spalaniem mieszaniny LNG z powietrzem; charakterystykę 
geometryczną i termiczną pożaru powierzchniowego; zasięg stref oddziaływania ustalonych 
wartości progowych promieniowania cieplnego od pożaru na ludzi, obiekty. Szczegółowe 
założenia i równania modelu można znaleźć w (ABS Consulting, 2004; TNO, 1997). 
Najistotniejsze równania modelu ABS Consulting przedstawiono w Tabeli 2. 
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Tabela 2. Najważniejsze równania modelu ABS Consulting 
Równanie Symbole 

dm

dt
=  Cd

πd2

4
ρLNG√

 (2(Pzb –  Patm))

ρLNG
+ 2ghL(t)      

d - średnica otworu uwolnienia [m] 
Cd - współczynnik wypływu [-] 

LNG - gęstość LNG w temp. magazynowania [kg/m3] 
hL- wys. słupa cieczy nad otworem uwolnienia [m] 
Pzb - ciśnienie magazynowania LNG [Pa] 
Patm - ciśnienie atmosferyczne [Pa] 

g - przyspieszenie ziemskie [m/s2] 

t - czas [s] 

d2r

dt2
=
 4 grh 

r
− CF 

 - współczynnik, który jest funkcją hf/h [-] 
h - grubość rozlewiska [m] 
hf  - grubość rozlewiska przy krawędzi [m] 
CF - współczynniki oporu lepkiego dla ruchu 
laminarnego lub turbulentnego  [-] 
r - promień rozlewiska pożaru [m] 

gr = (
ρw −  ρLNG

ρw
) 

W - gęstość wody morskiej [kg/m3] 

I =  𝜏 F SEP 

I - gęstość strumienia promieniowania cieplnego 
płomienia [kW/m2] 

 - przepuszczalność atmosferyczna [-] 
F - czynnik geometryczny [-] 
SEP - powierzchniowa zdolność emisji 
promieniowania cieplnego płomienia [kW/m2] 

 
Obliczenia zasięgu stref oddziaływania promieniowania cieplnego pożaru powierzchniowego 
LNG na powierzchni wody przeprowadzono dla metanu (skład LNG został uproszczony do 
jednego składnika o przeważającym udziale masowym), trzech wielkości średnic otworów 
uwolnień: d1=0,25 m, d2=1 m, d3=5 m, warunków letnich (Tal=25°C, P=atm.) i zimowych  
(Taz=5°C, P=atm.) oraz trzech wartości progowych gęstości strumienia promieniowania 
cieplnego: 5 kW/m2, 12,5 kW/m2, 37,5 kW/m2.  
Przyjęto jednakową średnicę otworu uwolnienia w kadłubie gazowca LNG i zbiorniku 
membranowym, pominięto zjawisko wymrażania pary wodnej w przekroju otworu uwolnienia, 
nie uwzględniono wpływu fal i prądów morskich na przebieg rozprzestrzeniania rozlewiska 
pożaru LNG na powierzchni wody morskiej. Założono, że temperatura wody morskiej nie 
zmienia się w wyniku kontaktu z LNG.  
 
Wyniki analizy wrażliwości 
 
Zidentyfikowane wrażliwe (niepewne) parametry równań modelu ABS Consulting, mające 
decydujący wpływ na końcowe wyniki obliczeń, podano w Tabeli 3.  
 
Tabela 3. Zestawienie parametrów podlegających systemowi logiki rozmytej 

Najbardziej wrażliwe 
parametry modelu ABS 

Consulting 
Symbol 

Wartość 
wskaźnika 

wrażliwości 
(Si) 

Liczba rozmyta 
Lewa 

wartość 
graniczna 

Wartość 
środkowa 

Prawa 
wartość 

graniczna 

Średnica otworu uwolnienia 
d1 

3 
0,175 m 0,25 m 0,325 m 

d2 0,7  m 1 m   1,3 m 
d3 3,5 m 5 m 6,5 m 

Współczynnik wypływu Cd 2 0,6 0,82 1 
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Najbardziej wrażliwe 
parametry modelu ABS 

Consulting 
Symbol 

Wartość 
wskaźnika 

wrażliwości 
(Si) 

Liczba rozmyta 
Lewa 

wartość 
graniczna 

Wartość 
środkowa 

Prawa 
wartość 

graniczna 
Prędkość wiatru u 0,14 1,5 m/s 8,94 m/s 20 m/s 
Masowe natężenie spalania na 
jednostkę pola powierzchni 
rozlewiska LNG 

mb 0,013 0,14 
kg/(m2s) 

0,17 
kg/(m2s) 

0,22 
kg/(m2s) 

Temperatura powietrza 
atmosferycznego 

Tal 1,60 
293,15 K 298,15 K 303,15 K 

Taz 273,15 K 278,15 K 283,15 K 
Wilgotność względna powietrza 
atmosferycznego 𝜙 0,18 30% 70% 90% 

Powierzchniowa zdolność 
emisji promieniowania 
cieplnego 

SEP 0,000831 239 kW/m2 286 kW/m2 337 kW/m2 

System logiki rozmytej 
Parametry przedstawione w Tabeli 3 zostały poddane procesowi rozmywania. Wybrano 
trójkątny kształt funkcji przynależności liczb rozmytych, ze względu na małą liczbę danych 
potrzebnych do ich zdefiniowania. Górne i dolne zakresy liczb rozmytych wrażliwych 
parametrów zestawiono w Tabeli 3. Parametry przedstawione w postaci liczb rozmytych 
wprowadzono do równań algorytmu obliczeniowego modelu ABS Consulting. W procesie 
wnioskowania wykorzystano działania na -przekrojach liczb rozmytych w celu otrzymania 
wynikowych zbiorów rozmytych z poszczególnych etapów obliczeniowych. Wynikowe liczby 
rozmyte poddano procesowi defuzyfikacji metodą środka ciężkości. Obliczenia wykonano w 
programie Matlab dla kroku obliczeniowego 0,1 s. 
 

WYNIKI 
 
Niektóre wyniki otrzymane z modelu ABS Consulting obliczonego za pomocą metody 
klasycznej (deterministycznej) i w oparciu o zaproponowaną metodykę, uwzględniającą 
niepewności parametryczne, dla trzech analizowanych otworów uwolnień, dla warunków 
letnich i zimowych, dla analizowanego scenariusza awaryjnego, zestawiono w Tabeli 4. 
 
Tabela 4. Zasięgi stref oddziaływań promieniowania cieplnego od pożaru LNG na powierzchni wody morskiej 

 
 
 
 

Wielkość 
otworu 

uwolnienia 
[m] 

Masowe  
natężenie  

uwolnienia  
[kg/s] 

Czas 
trwania 

uwolnienia 
[min] 

Czas 
trwania 
pożaru 
[min] 

Zasięgi stref oddziaływań 
promieniowania cieplnego od 

pożaru [m] 

 

5  
kW/m2 

12,5 
kW/m2 

37,5 
kW/m2 

KL, L  

0,25 

331,22 531,48 33,21 292  223  143  
Izolacja 

uwolnienia  
i podjęcie 

działań 
ratowniczych 

SLR, L 280,04 628,63 39,28 263  182 124  

KL, Z  331,22 531,48 33,21 296  227  145 

SLR, Z 280,04 628,63 39,28 270  195  122  

KL, L  

1 

5 299,50 33,21 33,21 899 638  422 Istnieje 
możliwość 

izolacji 
uwolnienia  
i podjęcia 

działań 
ratowniczych 

SLR, L 4 480,50 39,28 39,28 857  593  382  

KL, Z  5 299,50 33,21 33,21 899  632 422  

SLR, Z 4 480,50 39,28 39,28 860  598  386  
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Wielko  
otworu 

uwolnienia 
m  

Masowe  
nat enie  

uwolnienia  
kg/s  

Czas 
trwania 

uwolnienia 
min  

Czas 
trwania 
po aru 

min  

Zasi gi stref oddziaływań 
promieniowania cieplnego od 

po aru m  

 

5  
kW/m2 

12,5 
kW/m2 

37,5 
kW/m2 

KL, L  

5 

132 488,38 1,32 10,03 1192  845  569 Brak 
mo liwo  

izolacji 
uwolnienia  
i podj cia 

działań 
ratowniczych 

SLR, L 112 012,57 1,57 9,81 1220  843  544  

KL, Z  132 488,38 1,32 10,03 1199 832  542  

SLR, Z 112 012,57 1,57 9,81 1225  849  549  
KL – obliczenia wykonane za pomoc  metody klasycznej, SLR – obliczenia wykonane w oparciu o zaproponowan  metodyk ,  
L – warunki atmosferyczne letnie, Z – warunki atmosferyczne zimowe 
 
Jak wynika z Tabeli 4 dla rednic otwor w uwolnień d1=0,25 m i d2=1 m, czas trwania po aru 
jest r wny czasowi trwania wycieku LNG, poniewa  rozlewisko rozpływa si  do momentu, 
gdy nat enie spalania LNG b dzie r wne nat eniu wypływu. Natomiast w przypadku otworu 
d3=5 m, wyciek jest znacznie szybszy. Rozlewisko nie ma wystarczaj co du o czasu, aby 
rozprzestrzeni  si  do punktu, w kt rym nat enie wypływu b dzie odpowiada  nat eniu 
spalania par LNG znad powierzchni rozlewiska.  
Najwa niejszym wynikiem obliczeń pod k tem bezpieczeństwa jest zasi g stref oddziaływania 
promieniowania cieplnego od po aru powierzchniowego LNG. Warto ci zasi g w uzyskane 
dla warunk w letnich i zimowych s  zbli one. R nice mi dzy wynikami nie przekraczaj  5%. 
Por wnuj c rezultaty zasi g w stref zagro eń otrzymane za pomoc  metody klasycznej i 
proponowanej metodyki obliczeń opartej o analiz  wra liwo ci i system logiki rozmytej nale y 
stwierdzi , e r nice pomi dzy wynikami wynosz  około 20%. Jest to znacz ca r nica. W 
praktyce oznacza to kilkana cie metr w, a wi c ma to zasadnicze znaczenie w kontek cie 
podejmowania decyzji dotycz cych planowania przestrzennego.  
Wielko  potencjalnych skutk w zwi zanych z rozszczelnieniem gazowca LNG mo e by  
graficznie zademonstrowana po nało eniu zasi g w stref zagro eń na wybran  map  
topograficzn . Dla ilustracji, uzyskane wyniki zasi gu oddziaływania promieniowania 
cieplnego o warto ci 5 kW/m2 i 37,5 kW/m2 dla rednicy otworu d2 = 1 m naniesiono na map  
portu gazowego w winouj ciu, słu cego do rozładowania gazowc w dostarczaj cych 
skroplony gaz ziemny do Terminalu LNG, co przedstawia Rysunek 2. 
 

 
Rysunek 2. Zasi g oddziaływania promieniowania cieplnego po aru LNG na powierzchni wody dla warunk w 
letnich dla rednicy otworu uwolnienia d2 = 1 m. Kolor łty - wyniki uzyskany za pomoc  klasycznej metody 
obliczeniowej (KL) dla 5kW/m2  kolor niebieski - wyniki uzyskany za pomoc  zaproponowanej metody opartej  
o analiz  wra liwo ci i system logiki rozmytej (SLR) dla 5kW/m2  kolor zielony - wyniki uzyskany za pomoc  

metody KL dla 37,5 kW/m2  kolor niebieski - wyniki uzyskany za pomoc  SLR dla 37,5kW/m2 
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Zasięg oddziaływania promieniowania cieplnego o wartości krytycznej 37,5 kW/m2 na ludzi  
i obiekty w przypadku otworu uwolnienia d2 sięga na odległość x = 382 m (SLR), 422 m (KL) 
od źródła pożaru. Ludzie znajdujący się w tym obszarze narażeni są na utratę życia (100% ofiar 
śmiertelnych w ciągu 1 min; 1% ofiar śmiertelnych w ciągu 10 s). Możliwe jest również 
zniszczenie elementów konstrukcyjnych i infrastruktury lokalnej. Ofiarami śmiertelnymi mogą 
być pracownicy m.in. piloci morscy, załoga holowników asystujących wprowadzenie statku do 
portu, oficerowie służby celnej, oficerowie służby sanitarnej portu, cumownicy, oficerowie 
ochrony portu, pracownicy ochrony terminala i członkowie Państwowej Straży Pożarne. Zasięg 
oddziaływania promieniowania o wartości 5 kW/m2 od pożaru wynosi dla otworu d2,  x = 857 
m (SLR), 895 m (KL). Skutkiem wynikającym z oddziaływania promieniowania cieplnego o 
wartości 5 kW/m2 na ludzi jest ból po czasie narażenia dłuższym niż 20 sekund, oraz 
uszkodzenie ciała przy ekspozycji powyżej 30 sekund. Znajdujące się w tym obszarze obiekty 
mogą ulec uszkodzeniom. Warto podkreślić, że negatywne skutki zdrowotne wywołane przez 
promieniowanie cieplne pochodzące od pożaru LNG są uzależnione od indywidualnych 
predyspozycji osób, rodzaju odzieży oraz od czasu ekspozycji osób. Zwykle jest on 
przyjmowany na poziomie 10 sekund, przy założeniu, że w tym czasie osoba narażona znajdzie 
schronienie, oraz 30 sekund, zakładając że osoba nie ewakuuje się lub też nie posiada środków 
ochrony indywidualnej. Czas narażenia na bezpośrednie promieniowanie cieplne, przy którym 
pojawią się ofiary śmiertelne, ulega znacznemu skróceniu w miarę zwiększania strumienia 
promieniowania, czyli w miarę zbliżania się do centrum pożaru powierzchniowego LNG. 
Ponadto w przypadku wystąpienia zdarzenia awaryjnego podczas cumowania gazowca w 
terminalu LNG, skutki oddziaływania promieniowania cieplnego od pożaru powierzchniowego 
na ludzi (liczba osób poszkodowanych) i obiekty, mogą być większe niż w przypadku 
identycznego zdarzenia na otwartym morzu. 
 

PODSUMOWANIE 
 

1. Modelowanie efektów fizycznych i skutków awaryjnych uwolnień LNG jest obarczone 
szeregiem niepewności parametrycznych, które mogą być przyczyną otrzymania 
niedokładnych wyników zasięgów stref zagrożeń.  
2. W artykule opracowano metodykę obliczania efektów fizycznych i skutków LNG, 
uwzględniającą niepewności parametryczne, w oparciu o analizę wrażliwości i teorię zbiorów 
rozmytych.  
3. Zaletą zaproponowanego podejścia jest fakt, że dane wejściowe do modeli obliczeniowych 
źródła uwolnienia, rozprzestrzeniania rozlewiska na powierzchni wody morskiej, 
charakterystyki termicznej i geometrycznej pożaru powierzchniowego, jak i uzyskiwane 
wyniki, mogą być przedstawiane w postaci liczb rozmytych, określonych na podstawie wiedzy 
ogólnodostępnej dotyczącej LNG. Nie wymaga to ściśle sprecyzowania wartości tych danych, 
jak wymuszają to metody klasyczne. Dzięki temu, można uzyskać transformację wiedzy 
jakościowej w wiedzę ilościową dotyczącą prognozowania wielkości stref oddziaływań 
poszczególnych efektów fizycznych awaryjnych uwolnień LNG. Ponadto istnieje możliwość 
wykonania symulacji dla całego przyjętego zakresu wartości parametrów wejściowych, co 
pozwala ograniczyć ich liczbę, jak i skrócić czas przeprowadzania obliczeń.  
4. Wyniki obliczeń mogą stanowić cenne źródło informacji dla pracowników sektora LNG  
i służb kontrolnych w zakresie przeprowadzania działań ratowniczych, opracowania lub 
weryfikowania raportu o bezpieczeństwie, planu operacyjno - ratowniczego, planu 
zagospodarowania przestrzennego oraz planowania tras żeglugowych gazowców LNG na 
morzu. Ponadto mogą wspomóc projektantów i inżynierów przy podejmowaniu decyzji 
dotyczącej wyboru i optymalizacji odpowiednich zabezpieczeń techniczno-organizacyjnych, w 
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celu zapobiegania i ochrony przed wystąpieniem i skutkami zdarzeń awaryjnych  
z udziałem LNG. 
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STRESZCZENIE 

Zachowanie się ruchomego złoża jest podstawowym parametrem określającym procesy zachodzące 
w aparatach bębnowych. Określenie momentów charakterystycznych pozwala na wyznaczenie 
optymalnych, zakresów prędkości obrotowych dla założonych parametrów bębna i jego 
wypełnienia. W artykule podjęto próbę analizy zachowania się złoża dla mieszaniny cząstek 
o średnicach - 4 i 8 mm w 9 różnych proporcjach udziałów objętościowych. Badania 
przeprowadzono dla 25% stopnia wypełnienia bębna kulistymi, szklanymi cząstkami. 

 

Słowa kluczowe: aparaty bębnowe, prędkości charakterystyczne, zachowanie się złoża 

 
WPROWADZENIE 

Aparaty bębnowe znajdują szerokie zastosowanie w wielu gałęziach przemysłu, 
w procesach: mieszania, przesiewania, mielenia, granulacji oraz suszenia materiałów 
ziarnistych.  

Ze względu na dużą energochłonność aparatów bębnowych, ważne jest, 
aby prowadzone procesy zachodziły z najwyższą intensywnością. Odpowiedni ruch złoża 
skutkuje w otrzymaniu produktu o wyższej jakości w krótszym czasie pracy aparatów 
bębnowych, przy minimalizacji nakładów energetycznych. 

W literaturze prezentowane są opisy siedmiu podstawowych stanów zachowania się złoża - 
od falowania do wirowania (rysunek 1) (Boateng 1993; Boss 1987; Hema 2003; Henein i in. 
1983; Hsien-Ter, Lee 2009; Karunatilake 2000, Oyama 1940). 

 
Rysunek 1. Charakterystyczne stany zachowania się złoża: a) falowanie, b) toczenie, c) kaskadowanie,  

d) kataraktowanie, e) stan równowagi, f) wirowanie pierwszych cząstek, g) wirowanie całego złoża 
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Oyama w 1940 roku wyznaczył na drodze badań eksperymentalnych wzór na prędkości 
charakterystyczne dla procesu mieszania: 
 prędkość minimalną - moment rozpoczęcia się kataraktowania - cząstki wynoszone są 

na pewną wysokości, po czym rozpoczynają swobodny ruch opadania na złoże, po którym 
toczą się w dół; 

 prędkość maksymalną - stan równowagi - moment, w którym cząstki opadają na ściankę 
bębna poza złożem; 

 wirowanie całego złoża. 
Wzór ten określa wpływ stopnia wypełnienia bębna oraz jego średnicę na zachowanie 

się złoża: 

][obr/min0,140,47D

C
chn


                                                  (1) 

gdzie: 
C - stała zależna od założonej prędkości obrotowej: 
– prędkość minimalna: C = 54, 
– prędkość maksymalna: C = 72, 
– wirowanie całego złoża: C ≥ 86, 
φ - stopień wypełnienia bębna [%], 
D - średnica wewnętrzna bębna [m]. 

     Dla momentu zrównania się sił ciężkości i odśrodkowej pojedynczej cząstki wynika wzór 
na prędkość krytyczną (Nityanand i in. 1986): 

[obr/min]
D

42,3
R
g

π
30

krn                                                 (2) 

gdzie:  
g - przyśpieszenie ziemskie [m/s2], 
R - promień bębna [m]. 

Ruch złoża niejednorodnego pod względem średnicy cząstek wiąże się z możliwością 
przenikania cząstek drobnych pomiędzy cząstkami dużymi. Wzór (3) przedstawia szybkość 
pionowej perkolacji w zależności od stosunku średnic ziaren (Boss 1987): 

12,18,0
h
h t 































n

t

s

s

t

s d
d


                                                (3) 

gdzie:  
ht i hs – liniowe przemieszczenie odpowiednio ziaren trasera i złoża, 
n – stała zależna od wielkości ziaren: 
– n = 1, gdy traser ma mniejsze ziarna od ziaren złoża, 
– n = 2, gdy traser ma ziarna większe. 

W sposób teoretyczny można wyznaczyć graniczną wartość stosunku średnic ziaren, 
powyżej której materiał drobny przesypuje się bez przeszkód przez przestrzenie między 
większymi cząstkami. Graniczna wartość stosunku średnic wynosi ≥ 6,46 (Boss 1987). 
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STANOWISKO BADAWCZE I TECHNIKA POMIAROWA 

Badania zostały przeprowadzone na stanowisku badawczym (rysunek 2) zaopatrzonym 
w obrotowy bęben o średnicy 700 mm. Bęben wykonano z transparentnego plexiglasu, 
co umożliwiło rejestrację zachowania się złoża w trakcie jego pracy. Tylna ścianka bębna 
została pokryta czarną emalią w celu uwidocznienia materiału wsadowego. Ruch obrotowy 
bębna zachodził dzięki silnikowi indukcyjnemu, którego obroty zmieniano przy pomocy 
falownika. Prędkość, z jaką bęben się obracał określono przy użyciu tachometru optycznego. 

Do rejestracji ruchu wypełnienia użyta została szybko-klatkowa, monochromatyczna 
kamera. W badaniach przyjęto częstość próbkowania 462 Hz oraz macierz rejestracji 
1024x1024 piksele. W celu dalszej obróbki uzyskanych map bitowych zastosowano program 
do cyfrowej anemometrii obrazowej - DPIV. Program umożliwił uzyskanie trajektorii ruchu 
oraz lokalnych pól prędkości poruszających się cząstek, dzięki czemu określono zachowanie 
się złoża dla zadanych parametrów. 

 
Rysunek 2. Zdjęcie stanowiska badawczego: a) widok z przodu, b) widok z góry 

 
Wypełnienie stanowił materiał szklany o kulistym kształcie w dwóch wymiarach 

średnicy - 4 mm i 8 mm. Badania przeprowadzono dla 25% stopnia wypełnienia bębna 
i 9 stosunków zawartości frakcji (tabela. 1). Gęstość nasypowa obu materiałów była zbliżona - 
1480 kg/m3 dla cząstek o średnicy 8 mm oraz 1500 kg/m3 dla cząstek 4 mm. 

 
Tabela 1. Udziały frakcji cząstek poddanych badaniu 

Średnica cząstek [mm] Udziały objętościowe frakcji cząstek [%] 
8 0 10 25 33 50 67 75 90 100 
4 100 90 75 67 50 33 25 10 0 

 
 

ANALIZA WYNIKÓW BADAŃ 

Uzyskane z programu DPIV rozkłady pola prędkości umożliwiły wyznaczenie stanów 
charakterystycznych zachowania się złoża dla znanych parametrów bębna oraz jego 
wypełnienia. Przykładowe rozkłady pól prędkości dla prędkości charakterystycznych 
przedstawiono na rysunku 3. 

Na rysunku 4 przedstawiono charakterystyczne prędkości pracy aparatów bębnowych 
w odniesieniu do udziałów objętościowych frakcji 8 mm w całkowitym wypełnieniu bębna. 
Wzrost udziałów cząstek 8 mm od 0 do 50 %  powodował nieznaczne różnice w prędkościach 
charakterystycznych. Dalsze zwiększanie tego udziału powodowało systematyczny wzrost 
omawianych prędkości.  
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Rysunek 3. Rozkład pól prędkości dla wypełnienia – 90 % cząstki 8 mm i 10 % cząstki 4 mm, przy prędkościach 

charakterystycznych: a) minimalnej, b) maksymalnej, c) krytycznej, d) wirowania 

 

 
Rysunek 4. Prędkości charakterystyczne w odniesieniu do udziałów objętościowych frakcji 8 mm 
 
W tabeli 1 porównano prędkości charakterystyczne pochodzące z badań 

eksperymentalnych oraz obliczone ze wzorów (1) i (2). Wraz ze wzrostem zawartości cząstek 
frakcji 8 mm rozbieżności pomiędzy wartościami eksperymentalnymi a obliczonymi spadały. 
Analizując prędkości odpowiadające kataraktowaniu złoża największą różnicę odnotowano 
dla prędkości minimalnej przy zawartości cząstek 4 mm od 0 do 50 %, różnica wynosi 
ok. 46 %. Najmniejsze różnice zaobserwowano dla prędkości maksymalnej przy zawartości 
cząstek 4 mm od 0 do 10 %, różnica wynosi 19 %. 

Średni zakres prędkości odpowiadający kataraktowaniu złoża tj. od prędkości 
minimalnej do prędkości maksymalnej dla wszystkich badanych przypadków wynosi 
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ok. 15 obr/min. Wskazuje to na potrzebę dokładnego rozpoznania i opisania procesów 
zachodzących w aparatach bębnowych z uwzględnieniem jak największej ilości zmiennych 
wpływających na prędkości charakterystyczne w celu doboru optymalnych parametrów pracy 
aparatów bębnowych. 
 

Tabela 2. Porównanie prędkości charakterystycznych pochodzących z badań eksperymentalnych oraz obliczonych  

Udziały frakcji cząstek Prędkości charakterystyczne 
8 mm 4 mm minimalna maksymalna krytyczna wirowania 
[%] [%] [obr/min] [obr/min] [obr/min] [obr/min] 

0 100 22 36 44 84 
10 90 22 36 46  82 
25 75 22 38 46  82 
33 67 22 38 46 80 
50 50 22 38 46 80 
67 33 26 40 48 82 
75 25 28 40 50 80 
90 10 28 44  54 80 

100 0 28 44 54 84 
Prędkości obliczone ze 

wzoru (1) lub (2) 40,7 54,3 50,6 64,8 

 
 

WNIOSKI 

1. Odnotowano nieznaczne różnice w prędkościach charakterystycznych pomiędzy 
mieszaniną dwuskładnikową cząstek o średnicy 4 mm oraz cząstek o średnicy 8 mm 
w udziale do 50 % objętości wypełnienia, a złożem monodyspersyjnym składającym się 
z cząstek o średnicy 4 mm. W związku, z czym zwiększenie frakcji drobnej 
w mieszaninach polidyspersyjnych do 50 % spowoduje maksymalne obniżenie 
prędkości charakterystycznych. 

2. Obecnie stosowane wzory na prędkość charakterystyczne zawyżają, czasem znacznie, 
charakterystyczne prędkości pracy aparatów bębnowych od 19 do nawet 46 %. Skutkuje 
to nieodpowiednim ruchem wypełnienia dla zadanego procesu, co wiąże się ze 
zwiększeniem ich energochłonności. Obniżenie prędkości pracy aparatów bębnowych 
zwiększy ich wydajność oraz obniży energochłonność procesu. 

3. Dokładniejsze rozpoznanie oraz opisanie zachowania się wypełnienia w aparatach 
bębnowych (uwzględniając większa ilość zmiennych wpływających na prędkości 
charakterystyczne) pozwoli zoptymalizować procesy zachodzące w aparatach 
bębnowych, co wpłynie na zwiększenie jakości otrzymywanych produktów w krótszym 
czasie. 

 
LITERATURA 
 
Boateng A. A., 1993, Rotary kiln transport phenomena: study of the bed motion and heat 
transfer, Canada. 
Boss J. Mieszanie materiałów ziarnistych, PWN, Warszawa, Wrocław 1987. 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r.  

1227 
 

Hema V. 2003, Mathematical modeling of the dynamics of granular materials in a rotating 
drum, PhD thesis, Thiruvananthapuram. 
Henein H., Brimacombe J. K., Watkinson A. P., 1983, Eperimental Study of Transverse Bed 
Motion in Rotary Kilns, Metallurgical Transactions B Vol. I4B, 191-205. 

Hsien-Ter C. Lee C. F., 2009, Cross-sectional and axial flow characteristics of dry 
granularmaterial in rotating drums, Granular Matter 11, 13–32. 

Karunatilake N. G. A., Kuhn P., Matei I., Munasinghe J., Seibold B., Surajiyono, Thang P. 
Supervisor: Dörlfler W., 2000, Dynamics of balls and liquid in a ball mill, Modeling Seminar 
Summer Term 2000, Kaiserslautern. 
Nityanand N., Manley B., Henein H., 1986, An analysis of radial segregation for different sized 
spherical solids in rotary cylinders, Metallurgical transactions B, vol. 17B, 247-257. 
Oyama Y., 1940, Studies on Mixing of Binary System of Two Size by Ball Mill Motion, Sci. 
Pap. Inst. Phys. Chem. Research 951, 17-29, Tokyo, in (Boss J. 1987). 

 

  



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

1228 
 

 

CELLULAR-AUTOMATA BASED MODELING OF HETEROGENEOUS 
BIOFILM GROWTH FOR MICROBIOLOGICAL PROCESSES 

FOLLOWING VARIOUS KINETIC MODELS 

Szymon Skoneczny1 

 

 

1. Department of Chemical and Process Engineering, Cracow University of Technology 
ul. Warszawska 24, 30-155 Kraków, e-mail: skoneczny@chemia.pk.edu.pl 

 
 

ABSTRACT 

The work concerns modeling and simulation of the growth of biofilms with heterogeneous structures 
by a discrete mathematical model based on theory of cellular automata. The article presents two-
dimensional density distributions of biofilms for microbial processes: oxidation of ammonium by 
Nitrosomonas europaea bacteria and glucose utilization by Pseudomonas aeruginosa bacteria. The 
influence of limiting substrate concentration in the liquid phase on biofilm structure was determined. 
It has been shown that the value of death rate coefficient of microorganisms has the qualitative and 
quantitative influence on the density and porosity of the biofilm. 

 
Keywords: Biofilm structure, cellular automata, mathematical modeling 

 
INTRODUCTION 

Biofilm is a multi-component layer formed on a solid substratum containing, inter alia, 
microbial cells and extracellular polymeric substances. Biofilm is a complex object, both 
regarding its composition, morphology, and processes proceeding therein. Understanding the 
mechanism of biofilm formation and its functioning is necessary to improve the efficiency of 
technological processes carried out with its participation. Predicting the structure of the biofilm 
by means of mathematical models is a complicated issue because of numerous phenomena 
involved in its creation. These phenomena include among others: hydrodynamic (Duddu et al., 
2009; Peyton, 1996), type of substratum (Flint et al., 2000) and substrate load (Peyton, 1996). 
This knowledge is crucial, inter alia, for issues related to the engineering of microbiological 
reactors. On the other hand, it is necessary to develop efficient methods of removing harmful 
biofilms. 
In the biotechnology both heterotrophic and autotrophic microorganisms are used. The first for 
growth require presence of organic carbon. These microorganisms are used, e.g. in the 
biodegradation of toxic carbonaceous compounds such as phenol, dichlorophenol, toluene or 
benzene. In turn, autotrophs are used, e.g. for oxidation of ammonium to nitrite. This group 
includes Nitrosomonas and Nitrobacter bacteria. The rate of microbiological processes 
involving heterotrophic and autotrophic microorganisms is significantly different from each 
other.  
Despite the proven influence of the rate of biofilm growth on its structure, there is no, as yet, 
studies aimed at identifying differences between structures of biofilms in which microbiological 
processes follow various kinetic models. This paper presents the results of simulations for two 
microbial processes: oxidation of ammonium by bacteria Nitrosomonas europaea and the 
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degradation of glucose by bacteria Pseudomonas aeruginosa. The bacteria Nitrosomonas 
europaea are autotrophic bacteria, while Pseudomonas aeruginosa are heterotrophic bacteria. 
Kinetic equations for these processes are different. 

 
MATHEMATICAL MODEL 

The proposed mathematical model of biofilm growth (Skoneczny, 2013) is based on the cellular 
automata theory. It can be used for modeling of microbiological processes following single- 
and multi-substrate kinetics. The model allows for the partial processes such as diffusion and 
utilization of reactant, growth and death of microorganisms and biofilm detachment. In order 
to assess the influence of the kinetics of the microbiological process on the biofilm structure, 
simulations in this study did not take into account the detachment phenomenon. Otherwise, the 
resulting structure would be both the result of the kinetics of microbiological process and 
detachment, which would make comparative assessment difficult. 

 
RESULTS AND DISCUSSION 

Figure 1 shows the structure of the biofilm of nitrifying bacteria Nitrosomonas europaea in oxidation 
of ammonium. The kinetics of growth of these bacteria is described by Equations (1). These are 
autotrophic bacteria, with a relatively low value of the specific growth rate. Equations (1) are proposed 
by de Gooijer et al. (de Gooijer et al., 1991).  
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Figure 1. Two-dimensional distributions of biofilm density for Nitrosomonas europaea bacteria; a) G = 1.3; 

b) G = 7 
 
Biofilms presented in Figure 1a and 1b grew under conditions of significantly different 

concentrations of limiting substrate in the bulk liquid. The results were obtained for two values of so-
called G group, 1.3 and 7, respectively. It is a dimensionless number proposed by Picioreanu and co-
authors (Picioreanu et al., 1998), defined as: 
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Symbol ci in the above Equation denotes concentration of liming substrate. According to the kinetic 
model (1) the limiting substrate is oxygen. Picioreanu et al. (Picioreanu et al., 1998) distinguish 
“transport limited regime” when G is high, and “growth-limited regime” when G takes low values. It 
can be seen from Fig. 1 that transport limitation results in significant irregularity of biofilm. It arises 
from the fact that voids formed between colonies cannot be filled due to insufficient amount of substrate 
for the growth of biomass. In Fig. 1b biofilm density at its bottom is very low. This is due to the form 
of the kinetic model, according to which at low limiting substrate concentrations the rate of biomass 
growth rB can be negative, what should be interpreted as death of microorganisms. When the 
concentration of the substrate is equal to zero, the microorganisms die at a maximum rate equal: 

 bobb
b

o kmwr   TBT)(  (3) 

Although Fig. 1a and 1b show the biofilms of the same thickness, the time of their growth is 
significantly different because of different concentrations of the limiting substrate in the liquid phase. 

Biofilm shown in Fig. 1a due to relatively large value 
ccA  has reached a thickness of 150 µm after 192 h, 

and that shown in Fig. 1b after 890 h. After this time most of microorganisms in the bottom of the 
biofilm, because of lack of the substrate for growth, die and reduce the biomass density. Increase in 
biofilm porosity with decrease in substrate concentration is consistent with results of research by 
Wijeyekoon et al. (2004) conducted on biofilms of ammonia oxidizing bacteria. From the other side, 
Tijhuis et al. (1994) shown that in biofilm air-lift reactor an increased substrate loading resulted in a 
more porous biofilm. Contradictory results of experimental studies are probably due to hydrodynamic 
conditions in bioreactors used in both works. Wijeyekoon et al. (2004) used a tubular bioreactor, in 
which the character of the liquid flow was laminar. In turn, the air-lift bioreactor is characterized by 
intensive mixing of the reaction environment, which favors minimizing external mass transfer 
resistances to the biofilm. According to de Beer and Stoodley (1995) at high flow velocity the upper 
limit of the mass boundary layer follows the biofilm surface, whereas at lower flow velocity it become 
parallel with the substratum surface. In the mathematical model used in this study it is assumed that the 
upper limit of the mass boundary layer is parallel to substratum, therefore corresponding to low flow 
velocity, as in the case of Wijeyekoon research. 

A numerical experiment was carried out, aimed at determining the influence of the group G on the 
structure of the biofilm of heterotrophic Pseudomonas aeruginosa bacteria in the process of degradation 
of glucose. These bacteria are often used in experimental studies on biofilms (Peyton, 1996; Stewart et 
al., 1993). In the calculations single-substrate Monod kinetics was assumed: 
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Kinetic parameters determined by Bakke and co-authors (Bakke et al., 1984) were accepted. 
According to this kinetic model limiting substrate is glucose. In the cited work and in other publications 
on kinetic studies of this microbiological process (Beyenal et al., 2003; Robinson et al., 1984), death 
rate coefficient of microorganisms was not determined. The presented work initially did not take into 
account death of microorganisms and the influence of this phenomenon on the biofilm structure will be 
discussed later in the article. Two-dimensional biofilm density distributions obtained without taking into 
account death of microorganisms are shown in Fig. 2. Similarly as in Fig. 1, biofilms have a thickness 
of 150 m. The results show that for the given microbiological process the biofilm is compact, nearly 
flat, for both G group, in opposite to the above-described oxidation of ammonium by Nitrosomonas 
europaea bacteria. 
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a) 

 
b) 

 
Figure 2. Two-dimensional distributions of biofilm density for Pseudomonas aeruginosa; 

Fig. 2a) G = 2 (t = 192 h); Fig. 2b) G = 10 (t = 890 h) 

Fig. 3 shows two-dimensional density distributions of the biofilm for the same process as in Fig. 2, 
but for a thickness of 300 m and for lower concentration of limiting substrate in the liquid, i.e. for 
G = 40 (Fig. 3a), G = 200 (Fig. 3b) and G = 400 (Fig. 3c). It arises from Fig. 3 that the increase in value 
of the group G due to higher diffusional resistance results in the formation of biofilm of an increasingly 
irregular structure, however these changes are not as visible as in Fig. 1. It can be summarized that the 
value of G group, defined by Equation (2), for which the biofilm structure becomes irregular will be 
different for different growth kinetics. Difference in those critical G values is probably caused by that 
the death rate coefficient and saturation constant are not taken into account in the G group, despite those 
parameters also influence the process rate. 

Fig. 4 presents two-dimensional density distributions of the biofilm for glucose biodegradation, but 
with taking into account death of microorganisms. Values of death rate coefficient were accepted 
according to Anguige and co-authors (2005) equal to ko = 10-4 h-1 (Fig. 4a), value ten-fold higher, i.e. 
ko = 10-3 h-1 (Fig. 4b) and ko = 5.6·10-3 h-1 (Fig. 4c). The last value of death rate coefficient has been 
determined for Pseudomonas putida bacteria (Kumar et al., 2005). The value of G is the same as in 
Fig. 3b. The structures of biofilms in Fig. 3b and 4a are similar. In Fig. 4b it can be seen that density at 
the biofilm bottom reaches slightly lower values than maximum, while Fig. 4c indicates a strong effect 
of the death of microorganisms on biomass density distribution.  

For the adopted values of kinetic parameters of the de Gooijer model (Equations (1)), the value of 
death rate coefficient is ko = wBT·mT = 0.00486 h-1, so for the oxidation of ammonium the ratio of the 
death rate coefficient to the maximum specific growth rate of microorganisms is ko/k = 0.089, while for 
an single-substrate glucose biodegradation following Monod model (Equations (3)) for the highest of 
the adopted values of death rate coefficient is ko/k = 0.014. Microbiological process following Equations 
(1) can be defined as a slowly growing bacteria with high death rate, while following Equations (3) as a 
rapidly growing bacteria with low death rate. 
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a) 

 
b) 

 
c) 

 
Figure 3. Two-dimensional distributions of biofilm density for Pseudomonas aeruginosa; 

a) G = 40 (t = 40 h); b) G = 200 (t = 125 h); c) G = 400 (t = 245 h) 
For a better illustration of the influence of death rate coefficient on biofilm structure, Fig. 5 shows 

one-dimensional distributions of biofilm density (Fig. 5a) and its porosity (Fig. 5b). These relationships 
are determined by averaging the density and porosity of the biofilm along the variable y in the cells of 
cellular automata. Fig. 5a shows that increasing the death rate coefficient cause a qualitative change in 
the distribution of biofilm density - for sufficiently large ko values a maximum of b(z) is observed. 
Fig. 5b shows that with increase in death rate coefficient biofilm porosity increases, and the thickness 
of the compact layer of the biofilm biomass at the bottom decreases. One-dimensional distributions of 
density are usually determined empirically. They are useful for modeling bioreactors with biofilm by 
continuous models using, i.e. based on differential calculus. 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r.  

1233 
 

a) 

 
b) 

 
c) 

 
Figure 4. Two-dimensional density distributions of Pseudomonas aeruginosa biofilm; 

a) ko = 1.0·10-4 h-1; ko = 1.0·10-3 h-1; c) ko = 5.6·10-3 h-1 
 
 

  
Figure 5. One-dimensional distributions of density (Fig. 5a) and porosity (Fig. 5b) of Pseudomonas 

aeruginosa  
biofilm for different values of death rate coefficient 
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CONCLUSIONS 

In the study a mathematical model based on the theory of cellular automata was used to model growth 
of biofilms, in which the microbiological process follows two different unstructured single-substrate 
kinetic models. The mathematical model of biofilm growth takes into account substrate diffusion, its 
utilization, growth and displacement death of microorganisms and death of microorganisms. It was 
shown that biofilms of both considered microbiological processes can form flat or heterogeneous 
structure depending on growth conditions. For the oxidation of ammonium, biofilm structure is highly 
irregular for G > 7 while for glucose biodegradation, biofilm becomes irregular for G > 400. Qualitative 
comparison of biofilm structures was based on two-dimensional density distribution of biomass. Based 
on those distributions the one-dimensional density and porosity distributions were obtained  which allow 
for quantitative comparison of the biofilm structure. 

It was shown that the death rate of microorganisms exerts strong influence on the density and 
porosity of the biofilm and therefore will affect the rate of transport of reactants and rate of the 
microbiological process. Therefore, this phenomenon should be taken into account during the modeling 
and simulation of biofilm growth and bioreactors with biofilm. 

 
 

SYMBOLS 

cA, cT mass concentration of the carbonaceous substrate and 
oxygen, respectively 

kgm-3 

De effective diffusion coefficient in the biofilm m2h-1 
G dimensionless group - 
k maximum specific growth rate h-1 
ko death rate coefficient h-1 

Ki saturation constant for substrate i kgm-3 
Lb Biofilm thickness µm 
mi maintenance coefficient for substrate i kg i (kg Bh) -1 
wBA, wBT yield coefficients kg B(kg i) -1 
rA, rB, rT uptake rate of the carbonaceous substrate, growth rate of 

bacteria and uptake rate of oxygen, respectively 
kg i m-3h-1 

ro death rate of bacteria kgm-3h-1 
t time h 
x space coordinate in the biofilm µm 
z dimensionless coordinate of the biofilm thickness - 
 biofilm porosity - 
b biofilm density kgm-3 

max
b  maximum biofilm density kgm-3 

 
Superscripts 
c - liquid phase 
b - biofilm 
 
Subscripts 
A - carbonaceous substrate 
b - biofilm 
T - oxygen 
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ABSTRACT 

The paper presents results of simulations of the biofilm growth for double-substrate kinetics. 
Aerobic biodegradation of phenol was chosen as a process example. The influence of bulk 
concentrations of limiting substrates on the biofilm structure was investigated. The study compares 
two methods of taking into account the external mass transfer resistances to the biofilm which are 
used in the biofilm growth modeling by discrete models. It was shown that the method of taking into 
account these resistances strongly influences the biofilm structure. Biofilm growth was also 
simulated with taking into account the biofilm detachment caused by death and lysis of 
microorganisms in the biofilm. This phenomenon causes so-called biofilm sloughing.  

 

Keywords: Biofilm structure, double-substrate kinetics, inhibition, cellular automata 

 

INTRODUCTION 

Microbiological methods for the degradation of toxic compounds have gained importance in 
wastewater treatment, whereas methods using vessels with biofilm are of special recognition. 
This is due to many advantages of such apparatuses, in particular, the independence of residence 
time of the biomass from residence time of liquid in the reactor and high overall concentration 
of biomass. These features allow a substantial increase in the efficiency of the bioreactor. 
The first mathematical models of biofilms assumed its homogeneous structure (Atkinson and 
Davies, 1974; Rittmann and McCarty, 1980). With the development of measurement and 
mathematical methods it was proved that the structure of the biofilm is heterogeneous. It 
determines the rate of mass transfer of the reactants and therefore productivity of a bioreactor. 
Numerous studies on the mechanism of formation of biofilm and the influence of process 
conditions on the structure were published in journals in the field, among others, of applied 
microbiology (Stoodley et al., 1999), biotechnology (Kwok et al., 1998) and waste water 
treatment (Bishop, 1997; Christensen et al., 1989). 
An important group of industrial pollutions are the highly toxic carbonaceous compounds. Such 
compounds include for example phenol, dichlorophenol or benzene. These compounds exert an 
inhibitory effect on microbial growth, and the microbiological process proceeds at aerobic 
conditions. So far, in the literature there are no reports on modeling biofilm growth, in which 
the process follows double-substrate kinetics with substrate inhibition using a discrete model. 
Exceptions are the author’s previous studies (Skoneczny, 2013; Skoneczny, 2015). In this paper 
own mathematical model was used, which was presented in the quoted studies, to model biofilm 
growth, wherein the microbiological process follows the double-substrate kinetics with 
substrate inhibition. Aerobic biodegradation of phenol was chosen as a process example. 
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MATHEMATICAL MODEL 

The proposed mathematical model of biofilm growth (Skoneczny, 2013) can be used for 
modeling of microbiological processes following single- and multi-substrate kinetics. The 
model allows for the partial processes such as diffusion and utilization of reactants, growth and 
death of microorganisms and biofilm detachment. Aerobic biodegradation of phenol by 
Pseudomonas putida bacteria was chosen as a process example. This choice is justified by the 
fact that processes with substrate inhibition are an important issue in environmental engineering 
and biotechnology. Kinetic parameters determined by Seker et al. (1997) were used. Kinetic 
equations for this process are as follows: 
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In this work, calculations were carried out according to two methods for taking into account the 
external mass transfer resistances in the biofilm. The methods are presented graphically in 
Fig. 1. Both the first and the second method is used in a relatively new studies on the biofilm 
modeling by cellular automata. An example of the work, in which the method shown in Fig. 1a 
was used is an article of Chambless et al. (2006) and Pizarro et al. (2004). According to 
Morgenroth et al. (2004) adopting boundary conditions in such way is justified by the fact that 
the water in the pores of the biofilm is motionless. Therefore mass transport within the pores of 
the biofilm takes place only by diffusion. The second approach was adopted e.g. in the study of 
Tang and Valocchi (2013). 

  

Figure 1. Two methods of taking into account external mass transfer resistances to the biofilm 

The biofilm mechanical properties deteriorate as a result of the bacterial cell lysis and 
degradation of extracellular matrix (Chambless and Stewart, 2007; Pizarro et al., 2004). 
Therefore, a relationship between death of microorganisms and biofilm detachment may occur. 
So far, there is no detailed description of this phenomenon. Chambless and Stewart (2007) 
proposed a probabilistic manner in which the probability of detachment is the greater, the 
smaller is the concentration of limiting substrate (starvation). In this work it is assumed that 
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after death the microorganisms lyse, thereby reducing the density of the biofilm. Biofilm with 
lower density is detached with higher probability according to the following equation: 
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RESULTS AND DISCUSSION 

To describe the conditions of the biofilm growth, dimensionless number proposed by 
Picioreanu and co-authors (1998) was used, defined as: 
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Authors of the above cited work used G number for single-substrate kinetics. For double-
substrate kinetics, two such numbers should be used, respectively for the carbonaceous 
substrate A and for oxygen T, as follows: 
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Computer simulations were performed for different values of concentrations of limiting 
substrates, i.e. phenol and oxygen. According to Equations (8) increasing the concentration of 
the given substrate in the liquid phase decreases the value of the group Gi. Fig. 2 shows a two-
dimensional biofilm density distribution and two-dimensional distributions of the concentration 
of phenol and oxygen in the biofilm for GA = 109 and GT = 54.  
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Figure 2. Two-dimensional distributions of density of Pseudomonas putida biofilm (top), phenol 
concentration (middle) and oxygen (bottom); GA = 109, GT = 54 

Fig. 3 shows a similar distributions, but for 10-fold lower concentrations of limiting substrates in the 
liquid phase, i.e. for GA = 1090 and GT = 540. Both Figures 2 and 3 show the results obtained for 
biofilms that reached a thickness of 300 microns. The simulations were carried out without taking into 
account the biofilm detachment. The influence of this phenomenon will be discussed in further part of 
this work. The external mass transfer resistances were adopted as shown in Fig. 1a. The first observation 
from the biofilm density distributions shown in Fig. 2 and Fig. 3 is the increase of the biofilm 
heterogeneity with decrease in concentrations of limiting substrates in the liquid phase. This tendency 
is consistent with the simulations of biofilm growth for single-substrate kinetics (Picioreanu et al., 1998). 
In addition, for low bulk concentrations of substrates, the density of biofilm is much lower. Only the 
biofilm layer near its surface has a density close to the maximum. It results from the growth time required 
for obtaining thickness of 300 µm which increased from 78 h (Fig. 2) up to 1920 h (Fig. 3) due to 
decrease in limiting substrates concentrations. For long growth time most of bacteria located in deeper 
biofilm layers died.  
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Figure 3. Two-dimensional distributions of density of Pseudomonas putida biofilm (top), phenol 
concentration (middle) and oxygen (bottom); GA = 1090, GT = 540 

In the next part of the work simulation was carried out of biofilm growth with taking into 
account the external mass transfer resistances according to Fig 1b. The results are shown in 
Fig. 4. From the comparison of biomass density distributions shown in Fig. 3 and Fig. 4 it arises 
that the method for taking into account the external mass transfer resistances significantly affect 
the biofilm structure. If the external mass transfer resistances are taken into account according 
to Fig. 1b, the thickness of the diffusion layer Ll is equal over the entire length of biofilm (y-
coordinate). In turn, according to Fig. 1a, it will increase with the increase in the difference 
between the distance of cellular automata cell representing biomass on the biofilm surface from 
the bottom and the maximum thickness of the biofilm. It causes that the biomass on the surface 
located at a greater distance from the substrates reservoir, due to increased external mass 
transfer resistances, will grow more slowly than these located closer, what results in a more 
porous structure of the biofilm. 
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Figure 4. Two-dimensional distributions of density of Pseudomonas putida biofilm (top), phenol 
concentration (middle) and oxygen (bottom); GA = 1090, GT = 540 (external mass transfer resistances accepted 

according to Fig. 1b) 

Fig. 5 illustrates the growth of biofilm with taking into account detachment according to 
Equation (2). In the initial period (Fig. 5a-5b) a biofilm forms a uniform layer of increasing 
thickness. After 800 h of the growth (Fig. 5c-5d)  at the base of the biofilm voids start to form 
resulting from lysis of microorganisms and increased probability of biofilm detachment. After 
1020 h (Fig. 5e), the loss of physical contact between the top layer of the biofilm and the rest 
attached to the substratum occurs. Transfer of such large pieces of biofilm to liquid phase is 
referred to as sloughing. Afterwards (Fig. 5e-5f), biofilm grows again with a compact structure. 
It should be noted that the continuous models, i.e. using differential equations for the 
mathematical description, do not include this mechanism. It is important because it affects 
considerably the thickness of the biofilm and thus the rate of the microbiological process. 
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a) t = 270 h 

 
b) t = 400 h 

 
c) t = 800 h 

 
d) t = 930 h 

 
e) t = 1020 h 

 
f) t = 1560 h 

 
Figure 5. Biofilm growth with taking into account detachment; 

Figures (a)-(f) present two-dimensional distributions of biomass for different values of growth time 
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CONCLUSIONS 

The study uses own discrete biofilm model, based on the theory of cellular automata to simulate 
the growth of biofilm of Pseudomonas putida bacteria utilizing phenol for growth. The 
microbiological process follows double-substrate kinetics with substrate inhibition. Two-
dimensional distributions of biomass density and concentrations of substrates in the biofilm 
were shown. Two-dimensional distributions of biofilm density can be used to determine the 
distribution of diffusion coefficients in the biofilm. This value is usually determined 
experimentally. The proposed mathematical model can be used for modeling of biofilms for 
any unstructured multi-substrate growth kinetics. 
Simulation of biofilm detachment caused by death and lysis of microorganisms was carried out. 
Original approach was proposed, in which the probability of biofilm detachment depends on its 
density. It has been shown that death and lysis of microbial cells, plays an important role in the 
formation of biofilm. As a result of sloughing, biofilm violently reduces the thickness. 
Two methods of taking into account external mass transfer resistances were used. Both are used 
in simulations of the biofilm growth by discrete models. The simulations show that the biofilm 
structure depends strongly on the method adopted. 

SYMBOLS 
cA, cT mass concentration of the carbonaceous substrate and 

oxygen, respectively 
kgm-3 

De effective diffusion coefficient in the biofilm m2h-1 
Gi dimensionless group for substrate i  
k maximum specific growth rate h-1 
ko decay rate coefficient h-1 

Kdet detachment probability constant h-1 
Ki saturation constant for substrate i kgm-3 
Kin inhibition constant kgm-3 
Lb biofilm thickness µm 
Ll thickness of diffusion layer µm 
Pdet probability of biofilm detachment  
rA, rB, rT uptake rate of the carbonaceous substrate, growth rate 

of bacteria and uptake rate of oxygen, respectively 
kgm-3h-1 

ro decay rate of bacteria kgm-3h-1 
t time h 
wBA, wBT growth yield coefficients kg B(kg i) -1 
x space coordinate in the biofilm µm 
b biofilm density kgm-3 

max
b  

maximum biofilm density kgm-3 

Superscripts 
c - liquid phase 
b - biofilm 
Subscripts 
A - carbonaceous substrate 
b - biofilm 
T - oxygen 
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ABSTRACT 

The paper presents results of modeling and simulation of the operation of a three-phase fluidized 
bed bioreactor with partial recirculation of biomass. The proposed quantitative description of the 
bioreactor takes into account: biomass growth on inert carriers, microorganisms decay and 
interphase biomass transfer. Stationary characteristics of the bioreactor and local stability of steady-
states were determined. The influence of microbiological growth kinetics on the multiplicity of 
steady-states was discussed. The relationship between biofilm growth and boundaries of fluidized 
bed existence was shown.  

 

Keywords: fluidized bed, bioreactor, mathematical modeling, steady states 

 

INTRODUCTION 

Three-phase fluidized bed bioreactors have found numerous applications in environment 
protection and biotechnology, such as: biodegradation of toxic organic compounds, 
microbiological nitrification, the synthesis of some drugs, e.g. penicillin, oxytetracycline, in the 
synthesis of some organic compounds and in yeast production. The main advantages of 
fluidized bed bioreactors include above all: strongly developed interphase surface, increase of 
overall biomass concentration in the bioreactor and elimination of the bed clogging, which is 
observed in vessels with a stationary bed. Due to the numerous applications of three-phase 
fluidized-bed bioreactors in biotechnology, studies on mathematical modeling and simulation 
of these apparatuses have been conducted for many years (Onysko et al., 2002; Park et al., 1984; 
Tang and Fan, 1987). The most advanced mathematical model of the three-phase fluidized bed 
bioreactor was proposed by Olivieri and co-authors (2011). However, this model does not take 
into account external resistances of mass transfer between the liquid and the biofilm or death 
of microorganisms in the biofilm. In addition, the cited authors did not take into account the 
distribution of diffusion coefficients in the biofilm or the distribution of its density. Therefore 
in this paper a more general model is proposed, and also an analysis was performed of the 
influence of many important process parameters, which have not yet been addressed in the 
literature.  
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MATHEMATICAL MODEL OF THE BIOREACTOR 

The schematic diagram of the analyzed bioreactor is presented in Fig. 1.  
 

 

Figure 1. Schematic diagram of the three-phase fluidized bed bioreactor with external recirculation 

In a fluidized bed bioreactor microbiological process proceeds in the liquid and biofilm growing 
on fine particles. Between these both environments there is mass transfer of reactants and 
biomass. Steady state in the biofilm formed on a spherical particle is described by differential 
equations: 
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The biofilm thickness at a steady state is calculated using the following formula: 
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Process in the liquid phase at steady state conditions can be described by the system of nonlinear 
algebraic equations 
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Recirculation ratio  and the biomass thickening coefficient  are defined as: 
 

 c
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The form of equations describing the utilization rate of the carbonaceous substrate rA, oxygen 
rT, and biomass growth rB depends on the microbiological process. For the analysis of 
microbiological processes two different kinetic models were adopted. The first process is the 
utilization of glucose by the bacteria Pseudomonas aeruginosa following double-substrate 
Monod-Monod kinetics. Simulations were also performed for the biodegradation of phenol by 
bacteria Pseudomonas putida following double-substrate Haldane-Monod kinetics. Kinetic 
parameters for these processes are accepted according to works of Beyenal et al. (2003) and 
Seker et al. (1997). 
Dimensionless variables , ,  characterizing the liquid phase, dimensionless concentration of 
carbonaceous substrate in the biofilm, dimensionless concentration of oxygen in the biofilm 
and the dimensionless coordinate in the biofilm are defined in the following way:  
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RESULTS AND DISCUSSION 

A comparative analysis of the shape and position of steady-state branches was conducted for 
aerobic biodegradation of glucose and aerobic biodegradation of phenol. 
Figure 2 illustrates steady-state branches with respect to the mean residence time of the liquid, 
obtained for the biodegradation of glucose for two values of the biomass thickening coefficient 
 and for two values of the fraction of carrier particles in the liquid . 
 

  

  
Figure 2. Steady state branches of three-phase fluidized bed bioreactor for two values of  and two values of  

(glucose utilization; at grey points the condition u0c = ut is fulfilled) 
1 -  = 1.5 and  = 0.01; 2 -  = 3.5 and  = 0.01; 3 -  = 1.5 and  = 0.05 

 (cAf = 0.5 kg/m3;   = 0.2;  0 = 1400 kg/m3;  u0g = 0.005 m/s) 

 
Thickening of biomass and its partial recirculation is one of methods for its retention in the 
bioreactor even without immobilization on fixed or moving carriers. Changes in biomass 
thickening coefficient are essential to the biomass concentration in the liquid phase (Fig. 2b, 
line 2), and the degree of conversion of the carbonaceous substrate. This phenomenon is 
consistent with the expectation, because the increase in the value of this parameter results in an 
increase of biomass concentration in the recirculated stream. Simultaneously, the thickness of 
the biofilm is reduced (Fig. 2d), because the increase in biomass concentration in the liquid 
phase increases the rate of the microbiological process in this phase, which in turn reduces the 
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availability of the carbonaceous substrate for the microorganisms immobilized on the fine 
carriers. 
Increasing the fraction of carrier particles in the liquid ζ leads to an increase in mass transfer 
surface area between the liquid phase and the biofilm. The result is an increase in the degree of 
conversion of the carbonaceous substrate (Fig. 2a, line 3). On the other hand, the decrease in 
the concentration of carbonaceous substrate in the liquid phase, associated with increased 
degree of conversion  reduces the biofilm thickness (Fig. 2d, line 3). 
Figure 3 illustrates the influence of the mean residence time of the liquid on state variables of 
the fluidized-bed bioreactor for aerobic biodegradation of phenol. This is a process with 
inhibiting influence of the carbonaceous substrate. To assess the influence of the biomass 
recirculation and thickening, simulations were performed for two process situations, i.e. without 
recirculation and with the use of biomass recirculation and thickening. This Figure additionally 
shows - for comparison - the steady-state branches obtained for a classical continuous tank 
bioreactor without a biofilm. 
In the case of phenol biodegradation the shape of individual steady-state branches is not as 
intuitive as for the glucose biodegradation. First of all, the phenomenon of steady-state 
multiplicity is observed associated with the phenomenon of substrate inhibition. 

  

  
Figure 3. Comparison of the steady-states branches for tank bioreactor without a biofilm (1) with stationary 

characteristics of the fluidized-bed bioreactor without recirculation (2) and with partial biomass recirculation and 
thickening (3 -  = 0.5;   = 1.5) 

 (phenol biodegradation; at grey points the condition u0c = ut is fulfilled) 
 (cAf = 1.8 kg/m3;  0 = 2300 kg/m3;  u0g = 0.005 m/s) 
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Fig. 3a shows that above mean residence time of about h120 
c the degree of conversion of the 

carbonaceous substrate is practically the same regardless of the design solution. However, in 
the case of the bioreactor without biofilm there is a risk of biomass wash-out from the apparatus 
and the loss of its productivity below so-called critical residence time of the liquid. In the case 
of the fluidized-bed bioreactor (lines 2) below this value, the productivity is maintained, 
although the degree of conversion drops significantly. The use of biomass recirculation and 
thickening (lines 3) additionally shifts the turning point towards lower values of the mean 
residence time of the liquid, and moreover, a greater degree of conversion of toxic compound 
is obtained. For these reasons, the use of this design solution is justified. The steady-state 
branches can be used also to determine the conditions of the bioreactor aeration. The results 
indicate insufficient oxygenation of the reaction environment, as evidenced by the dissolved 
oxygen concentration close to zero (Fig. 3c) for mean residence time of the liquid in the range 

h16h12 0  c . The anoxia of the reaction environment results in reduced value of the degree  

of conversion , biomass concentration  and the biofilm thickness Lb in this range of c
0 . 

 

CONCLUSIONS 

The paper presents a mathematical model of a three-phase fluidized bed bioreactor which takes 
into account the partial biomass recirculation and thickening. An interpretation of the stationary 
characteristics of the bioreactor for two microbiological processes was presented. It was shown 
that in the case of phenol biodegradation multiple steady states occurs associated with the 
phenomenon of substrate inhibition. 
Steady-state branches are the basis for the design of three-phase fluidized-bed bioreactors. On 
this basis, conclusions concerning process operation were drawn. The use of partial biomass 
recirculation and thickening is justified, because it improves process safety and increases 
bioreactor productivity. Increasing the fraction of carrier particles in the liquid ζ is also 
advantageous from the process point of view, as it increases the efficiency of the bioreactor. 
 

 
SYMBOLS 

as
  

specific external biofilm surface area m1 

akc gas-liquid volumetric mass transfer coefficient h1 
Bii Biot number, (i = A, T) - 
cA, cB, cT mass concentration of carbonaceous substrate, 

biomass and oxygen, respectively 
kgm–3 

d0 diameter of a solid carrier  m 
De effective diffusion coefficient in biofilm m2h1 
FV volumetric flow rate m3h1 
H0 height of the liquid phase without gas bubbles m 
K gas-liquid interphase equilibrium constant - 
kdet biofilm detachment rate coefficient m1h1 
ks liquid-biofilm mass transfer coefficient mh1 
Lb thickness of the biofilm m 

rA, rT 
uptake rate of carbonaceous substrate and oxygen, 
respectively  

kgm3h1 

rB growth rate of biomass  kgm3h1 
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brB  average biomass growth rate in the biofilm  kgm3h1 

rb radius of the bioparticle m 
rdet detachment rate of biomass kgm3h1 
r0 radius of the carrier particle m 
u superficial velocity ms1 
ub bubble rise velocity ms1 
ut terminal velocity of bioparticles ms1 
u0g superficial air velocity  ms1 
V volume m3 
xa fraction of active biomass in the biofilm - 
z dimensionless coordinate in the biofilm - 
 degree of conversion of the carbonaceous substrate - 
 dimensionless concentration of biomass in liquid 

phase 
- 

 dimensionless concentration of oxygen in liquid 
phase 

- 

 dimensionless concentration of oxygen in the 
biofilm 

- 

g gas hold-up in the multi-phase system - 
 fraction of carrier particles in the liquid - 
 dimensionless concentration of carbonaceous 

substrate in the biofilm 
- 

 biomass thickening coefficient - 
 recirculation ratio of the liquid - 
b concentration of biomass in the biofilm kgm–3 

b  average concentration of biomass in the biofilm kgm–3 

0 density of solid carrier kgm–3 
c
0  mean residence time of the liquid in the installation h 

 Thiele modulus - 
 
Superscripts 
b - biofilm phase 
c - liquid (continuous) phase 
g - gas phase 
 
Subscripts 
A, B, T - refers to carbonaceous substrate, biomass and oxygen, respectively 
s - refers to surface of the biofilm 
f - refers to feed stream 
r - refers to recirculated stream 
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ABSTRACT 

The effect of Flame Spray Drying process parameters on product properties and temperature profiles 
in the drying column is presented in the paper. The drying tests were carried out  
for different initial process parameters: content of solids and ethanol in the feed, feed flow rate and 
atomization pressure. Dried powder, i.e. maltodextrin, was analyzed for color, moisture content, 
ethanol content, bulk and apparent density. Results of the study showed that for low atomization 
pressure higher temperatures in the combustion zone were observed. Particles puffing and 
agglomeration during FSD results in lower bulk and apparent density of the product comparing to 
classical spray drying process. 

 

Keywords: combustion, maltodextrin, ethanol, bulk density 

 

INTRODUCTION 

The work presents the continuation of the research on a novel spray drying technique Flame 
Spray Drying (FSD). In FSD process droplets are dried in the flame generated due to 
combustion of flammable component of the sprayed material. FSD allows to reduce energy 
consumption up to 30 % comparing to standard spray drying process (Piatkowski et al., 2015).  
 

MATERIALS AND METHODS 

Experiments on FSD process were carried out in the pilot plant spray drying tower equipped 
with ignition system needed to initiate combustion of flammable component  
(Piatkowski et al., 2015). The material for drying was maltodextrin solutions with addition of 
fuel (ethanol). The content of solids in the ethanol-free solutions was 30, 40 and 50 mass %. 
Two different fuel concentrations in the feed were analyzed (35 and 45 mass %). Different types 
of pressure nozzles (Fine 0.4, Fine 0.6, Fine 1.0 and ConeJet 0.6 – Spraying Systems, USA) 
and different feed rates were applied to analyze how atomization parameters affects the 
temperature distributions and powder properties. During drying tests temperature distributions 
in the tower were determined using a thermocouple. In each drying tests samples of dried 
powder were collected for analysis of product properties. Ethanol content in the dried powder 
was determined applying pycnometer method which includes the following steps: dissolution 
of the powder in the distilled water, distillation and subsequent determination of the density of 
distillate (according to PN-A-75101-09:1990). The color of dissolved maltodextrin powders 
was determined using colorimetric method described in the work of Hobbs, 2009, equation (1):  
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100600450 



N

AAColor  (1) 

where: A is absorbance measured using distilled water as a reference sample and N is a size  
of the cuvette in centimeters. 
The powder samples were dissolved in the distilled water and absorbance of the solutions  
was measured using spectrophotometer at two wavelength 450 and 600 nm. The content  
of 5-hydroxymethylfurfural (HMF) which is the main product of caramelization  
reaction was determined in the samples applying colorimetric Winkler method  
(Martysiak-Żurowska et al., 2009). Methods applied for analysis of moisture content 
(water+ethanol), bulk and apparent density of the powder were described earlier  
(Piatkowski et al., 2015). 
 

RESULST AND DISCUSSIONS 

Drying tests were carried out to analyze the effect of different process parameters on final 
product properties and temperature distributions in the drying column. 
Table 1 shows the properties of maltodextrin powder obtained applying different feed 
compositions: different content of fuel and solids. In tests presented in Table 1 feed was 
atomized by the nozzle Fine 0.6 with feed rate 10 kg/h. Analysis of the data shows that FSD 
gives lower bulk and apparent density and lower moisture content comparing to standard spray 
drying process (fuel concentration “0”). 
 

Table 1. Effect of feed composition on powder properties 

Fuel 
concentration in 
the feed, mass% 

Solids content in 
the fuel-free 

solution, mass% 

Bulk 
density, 
kg/m3 

Apparent 
density, 
kg/m3 

Moisture 
content in 
powder, 
mass % 

Ethanol 
content in 
powder, 
mass % 

Color 
 

HMF 
content, 
mg/kg 

 0 1) 30 567 1410 7.58 - 6.7 42.9 
35 30 228 1021 5.86 0.87 10.5 116.1 
45 30 145 793 3.41 1.14 29.5 130.5 

 0 1) 40 588 1358 5.99 - 7.2 7.5 
35 40 153 937 3.50 1.47 18.7 116.2 
45 40 126 849 1.46 0.77 77.4 370.5 
35 50 103 1017 2.57 1.97 84.9 228.3 

1) standard spray drying process 
 
For standard spray drying process light straw color of maltodextrin samples was obtained which 
corresponds to color index 6.7 – 7.2 (Figure 1). For FSD process, an increase of powder color 
index was observed due to caramelization process, e.g. color index 18.7 refers to yellow color 
of the solution and value 84.5 were determined for brown solution color.  

 
Figure 1. Color index for different maltodextrin samples after dissolution  

(concentration of maltodextrin in each sample is 20 mass %) 
Thermal degradation of the maltodextrin powder was determined on the basis of a content  
of 5-hydroxymethylfurfural, i.e. the main product of caramelization reaction taking place  
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in the carbohydrates subjected to high temperatures (Ramirez-Jimenez et al., 2000). After 
standard spray drying, amount of HMF in maltodextrin powder was in a range  
of 7.2 to 42.9 mg/kg whereas in powder after FSD process, from 116.1 to 370.5 mg/kg which 
indicates that drying in flame provokes intensive caramelization of maltodextrin powders.  
For comparison, the acceptable limit of HMF content in bee honey is 40 mg/kg (Martysiak-
Żurowska et al., 2009). 
Generally, increase of fuel content or solids content in raw material, resulted in lower bulk and 
apparent density of the powder, lower moisture content, higher color index and higher HMF 
content. For high fuel or solids content the greater length of the flame and higher temperatures 
in the combustion zone were observed. Longer residence time of droplets in the flame resulted 
in particles puffing giving lower bulk density and particles overheating which led to particles 
browning due to caramelization process. Low amount of ethanol  
(below 2.12%) were found in the maltodextrin powders which is in agreement with study of 
Furuta et al., 1983 who reported higher ethanol retention in maltodextrin particles for higher 
initial solids content and for higher drying air temperatures. 

 
Table 2. Effect of spray atomization parameters on the dried powder properties 

Atomization 
pressure, 

MPa 

Nozzle type – Feed 
rate 

Bulk 
density, 
kg/m3 

Apparent 
density, 
kg/m3 

Moisture 
content, 
mass % 

Ethanol 
content, 
mass % 

Color 
HMF 

content,  
mg/kg 

5.3 Fine 0.6 – 10 kg/h 153 937 3.50 1.47 18.7 116,2 
5.0    Fine 0.4 – 7 kg/h 164 898 4.69 1.83 20.1 133,4 
1.6 Fine 0.6 – 5.5 kg/h 176 1026 3.09 1.34 33.8 171,3 
0.7 ConeJet 0.6– 5.5 kg/h 198 1158 2.21 2.12 41.5 97,1 
0.3 Fine 1.0 – 10 kg/h 99 1062 2.16 0.90 70.4 220,1 

 
Table 2 shows the effect of atomization pressure on dried powder properties. In all tests 
presented in the Table 2 feed composition was as follows: fuel concentration in the feed  
35 mass% and solids content the fuel-free solution 40 mass%. Results of the study showed that 
for lower atomization pressure (which means smaller spraying angle and higher droplet sizes 
in the spray) higher bulk densities, color index and HMF content were found. 

 

Figure 2. Temperature distributions in the drying tower for different atomization pressure: (a) 5.3 MPa,  
(b) 1.6 MPa, (c) 0.7 MPa 

Comparison of Figures 2a, 2b, 2c shows that for lower atomization pressure (which gives larger 
droplets in the spray) longer flame and higher temperatures in the drying tower were observed. 
Higher temperature in the combustion zone resulted in increase of color index and HMF content 
in the powder due to particles caramelization. 
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CONCLUSIONS 

The effect of various process parameters on the final powder properties and temperature 
distribution during Flame Spray Drying process was analyzed in the paper. The increase  
of fuel concentration and solids content in the feed results in intensive caramelization of 
maltodextrin particles and gives lower powder bulk and apparent densities due to particles 
puffing. Decrease of atomization pressure generate longer flame and higher temperatures in the 
combustion zone which provokes particles browning and formation of 5-hydroxymethylfurfural 
in the dried powder. 
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ABSTRACT 

Results of experiments on disintegration of yeast cells Saccharomyces cerevisiae in a horizontal 
bead mill equipped with a multi-disk impeller and stationary baffles located between the disks are 
presented. Effects caused by changes in the following parameters: the distance between the disk and 
the baffle (5-20 mm), concentration of the suspension of microorganisms (0.05-0.20 g d.m./cm3), 
rotational speed of the impeller (1000-3500 rpm) were described. The level of disintegration was 
determined on the basis of absorbance measurements of the supernatant samples at wavelength  = 
260 nm. The regions were specified where hypothetical mechanisms: direct and indirect of cell 
disruption took place. 

 

Słowa kluczowe: disintegration of microorganisms, bead mill, random transformation, mathematical 
modelling 
 

INTRODUCTION 

Advances in the sciences related to biotechnology provide a possibility of broader and safer 
application of intracellular microbial products. In order to separate them, cell walls are 
disrupted at an industrial scale using mechanical methods applied in bead mills or high-pressure 
homogenizers (Schütte et al., 1983). Implementation of other methods for cell disruption in a 
laboratory scale: physical (ultrasound, freeze pressing) or alternative ones (osmotic shock, 
enzymatic and chemical lysis), and potential scaling-up (Chisti  and Moo-Young, 1986) is more 
demanding for process conditions. Maintenance, increased competition of disintegration of 
microorganisms in bead mills require further improvement of their design and optimisation of 
operating parameters. To assess the existing possibilities of technical development in this field 
it is necessary to study the mechanisms of microorganism disruption. The phenomenological 
model proposed by Melendres et al. (1991) is still only a “black box” combining the effects 
obtained in the mill with the frequency of ball collisions determined by an analogy to the kinetic 
theory of gases (Atkins, 1978). 
So far, several phenomenological models of the process of disintegration of microbial cells have 
been developed. Melendres et al. (1991) describe the course of disintegration of 
microorganisms depending on the frequency of collisions of the fill  beads determined by 
analogy with the kinetic theory of gases (Atkins, 1978). Non-linear course of release of selected 
compounds (Melendres et al. 1994) has been included in the description takes into account the 
sequence of events: disruption of the cell walls and the release of compounds from inside the 
cell (Hetherington et al., 1971). In the model based on mass transfer between the volumes of 
different properties can be analyse mechanisms of disrupting the microorganisms or the impact 
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of different size cells on the process (Heim and Solecki, 1998; Heim and Solecki, 1999; Solecki, 
2011; Solecki, 2012; Solecki, 2013). 
Results of yeast disintegration in the horizontal ball mill with a multi-disk impeller and 
stationary circular baffles located between the disks are presented in the paper. The aim of 
experiments was to study the influence of disk-to-disk distance on the effects obtained in the 
mill for selected microorganisms in a broad range of changing parameters: rotational speed of 
the impeller, and the concentration of microorganism suspension. 
 

THE SCOPE OF INVESTIGATIONS 

Experiments were carried out in a horizontal bead mill equipped with a multi-disk impeller and 
stationary circular baffles of a maximum size installed between the disks. A schematic diagram 
of the mill longitudial section is shown in Fig. 1. The inner diameter of a cylindrical tank was 
80 mm and the diameter of circular smooth disks of centrally placed impeller was 66 mm. Both 
the impeller and the baffled tank were made from acid resistant steel. The mill was filled up to 
80% with balls of diameter 1 mm made from lead-free glass of specific density about 2500 
kg/m3. Investigations were carried out in the operating conditions of the mill with constant feed 
(batch operation). 
 

 
 

Figure 1. Schematic diagram of a horizontal ball mill with multi-disk impeller and stationary baffles: 1 – 
disruption chamber, 2 – shaft, 3 – disk, 4 – baffle, 5 – sealing, 6 – cell suspension in, 7 – cell suspension out, 8 – 

microseparator, 9 – test probe channel, 10 – cooling jacket 

The effect of disintegration was determined for five different geometries of the impeller-tank 
system, changing section widths from 5 to 20 mm. A section was taken as a space in the mill 
limited by the inner tank surface and the planes of the adjacent disk and baffle. The process 
variables in the subsequent experiments were: 
 the concentration of microorganism suspension; a suspension with dry matter content from 

0.05 to 0.20 g/cm3 was prepared, 
 rotational speed of the impeller; values ranging from 1000 to 3500 rpm were set. 
Investigations were carried out for the suspension commercially available baker's yeast 
Saccharomyces cerevisiae produced by Sileasian Yeast Factory Polmos in Wolczyn. The 
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biological material in the form of 0.1 kg cubes was stored at 4°C for a period not longer than 3 
weeks since the date of production. A suspension of yeast cells was diluted in water containing 
0.5 M NaCl and 4 mM K2HPO4 at pH ranging from 6.0 to 6.5. 
 

THE SCOPE OF INVESTIGATIONS 

The level of yeast disintegration was determined on the basis of the measurement of relative 
supernatant absorbance of samples taken from the mill in determined time intervals. The 
reference point was the supernatant of input material ( A0

' ). The disrupted yeast suspension was 
centrifuged at 20000g for 20 min. Spectrophotometric measurements were made at wave length 
 = 260 nm, for which there were the maximum spectra of nucleic acid absorption. 

 
m0m

0

A
A

AA
AAX 



  (1) 

The process duration was planned so that for about 5 of the 15 samples taken at the used 
sensitivity of the method, fluctuations in factor A were not higher than the admissible measuring 
error. On the basis of the absorbance values which satisfied this criterion and were obtained for 
the last samples in each experimental run, the value of maximum absorbance Am was 
determined. If the process was not “stabilized” in the experiment, the maximum value Am was 
determined on the basis of a linear correlation of the values obtained in other experiments made 
for a given biomass batch. The mean value of regression coefficients for all material lots was 
53.61 mg/g, and the standard deviation was 6.334 mg/g. 
Each lot of the biological material was characterized by: 
 a general microscopic evaluation of cell size, uniformity and shape, the number of 

gemmating cells, the number of cells tinted with methylene blue, 
 the number of cells contained in the yeast cube determined by means of Thom's chamber, 
 the total number of yeast cells, wild yeast, the total number of microorganisms determined 

on the basis of inoculation made during yeast storage, 
 cell size distribution determined by a laser analyzer (Fraunhofer's method – sphericity of 

microorganisms was assumed). 
Mechanical properties of yeast characterized by disintegration rate constant of suspension 
containing 0.14 g d.m./cm3 in the horizontal bead mill with a multi-disk at the impeller speed 
1500 and 2500 rpm. Mean values were 0.002425 1/s and 0.004029 1/s, and their standard 
deviations were 0.000299 1/s and 0.0004008 1/s, respectively. 
 

RESULTS AND DISCUSSION 

The size distribution of the yeast cells is shown in Figure 2. The model cell diameter were 
changed from 2.3 to 10.5 mm. Fraunhofer method was used as previously for the 
characterization of particle size distribution of minerals (Obraniak and Gluba, 2011) and the 
size distribution of the micro-organisms (Heim and Solecki, 1999). 
The disintegration kinetics was described by the first-order differential equation (2) proposed 
by Currie et al. (1972). 

  AAk
dt
dA

m   (2) 
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Figure 2. The effect of concentration of microorganism suspension on process rate constant for various impeller 

velocities n and distance between the disk and baffle 

Characteristic types of the dependence of constant speed k on medium concentration S and 
impeller speed n obtained for the mill of different widths of the sections are shown in Figures  
3-6. For a mill with the distance between the disk and the baffle a = 5 mm  (Fig.  3) the effect  
of changing parameters on disintegration results similar to that obtained in the mill without 
baffles was observed (Heim and Solecki, 1999). Namely, it can be assumed that the rate constant 
does not depend on the concentration within the range of changes from 0.05 to about 0.11g 
d.m./cm3 for the whole range of applied impeller speed. Similar is the case for the concentration 
ranging from 0.11 to 0.20 g d.m./cm3 under the condition that the impeller speed is lower by 
about 2500 rpm. A hypothesis was made that a direct mechanism of microorganism disruption 
occurred in the regions of these two parameters (Heim and Solecki, 1999). The process rate 
constant increased with an increase in the concentration from about 0.11 to 0.20 g d.m./cm3 and 
at impeller speed higher than about 2500 rpm. These are the limits of changing parameters in 
which beside the direct mechanism of yeast cell disruption there is probably an indirect 
mechanism of a dynamic origin (Heim and Solecki, 1999). This phenomenon occurring at the 
impeller speed exceeding 2000 rpm may reveal its dynamic character.  
Mao and Moo-Young (1990) stated that there was no dependence of the process rate constant on 
baker’s yeast suspension in the range from 0.25 to 0.60 g packed weight/cm3. Garrido et al. 
(1991) also confirmed that there was no effect of concentration on disintegration of genetically 
modified yeast S. cerevisiae for small quantity of dry matter (0.005 to 0.020 g/cm3) in a 
relatively broad range of the impeller rotational speed (1000 - 4000 rpm). A similar 
interpretation of natural yeast disintegration for concentration ranging from 6 to 20% dry weight 
in suspension in an industrial mill with a multi-disk impeller and working chamber volume 
equal 5 dm3 was given by Mogren et al. (1974). When presenting results of disintegration of 
brewer’s yeast S. carlsbergensis in a horizontal mill with a multi-disk impeller and working 
chamber of 0.6 dm3 in volume, Marffy and Kula (1974) showed an almost double increase of 
process rate constant at an increase of the suspension concentration determined by the final 
quantity of released protein from about 10 to 60 mg/cm3. This effect is explained by researchers 
as a consequence of the suspension viscosity increasing with cell concentration. Due to different 
design solutions, size of equipment and process conditions as well as variations in disrupted 
microbial cells, the quoted results cannot be compared. They only provide a general view on 
the effect of the suspension concentration on disintegration. 
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Figure 3. The effect of concentration of microorganism suspension S on process rate constant k for various 

impeller velocities n and distance between the disk and baffle a = 5 mm 

 
Figure 4. The effect of concentration of microorganism suspension S on process rate constant k for various 

impeller velocities n and distance between the disk and baffle a = 10 mm 
From analysis of the experimental results obtained for the baffled mill it follows that a decrease 
in the distance between the disk and the baffles to a = 5 mm probably causes a change in the 
boundary values of the parameters which determine the indirect mechanism of cell disruption. 
A clear growth of the rate constant due to the increase of suspension concentration from about 
0.14 g d.m./cm3 occurs already for the impeller speed equal 1500 rpm (Fig. 3). An decrease of 
section width in the considered range causes a reduction of bed circulation space in the regions 
most distant from the impeller disks. As a result, the intensity of disks’ action on free elements 
close to the baffle surface increases and their velocity and slipping grow. Thus, it seems that 
the observed effect should be related to the kinetic energy of particular balls that fill up the 
entire section. 
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Figure 5. The effect of concentration of microorganism suspension S on process rate constant k for various 

impeller velocities n and distance between the disk and baffle a = 15 mm 

 
Figure 6. The effect of concentration of microorganism suspension S on process rate constant k for various 

impeller velocities n and distance between the disk and baffle a = 20 mm 
On the other hand, broadening of the section width causes first a collapse of the rate constant 
increase for disk-to-baffle distance a = 10 (Fig. 4) and a = 15 mm (Fig. 5), and then its 
reappearance at a = 20 mm (Fig. 6). This should be related probably to a reduction in the 
intensity of interrelations between rotating disks and the bed filling the section and the effects 
occurring in the tank regions adjacent to the baffles. With an increase of section widths the 
intensity of the effect of rotating disks on bed elements in the regions close to the baffles 
decreases. The energy transmitted by the bed decreases and peripheral speed is reduced which 
also causes a decrease of ball slipping on the baffle surface. Probably, energy conversion in the 
range of motion type begins to play a key role – rotational speed of the balls increases at the 
cost of the speed of circulation. This induces an advantageous increase of the probability of 
yeast cell destruction in the bed of circulating balls (this might show that the cells are destroyed 
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as a result of grinding), however, at the same time the indirect mechanism of destruction of a 
dynamic origin disappears. The values of k obtained in the baffled mill with parameter a = 15 
mm in the regions where only direct destruction mechanisms occur, are higher than the ones 
obtained in the mill without baffles (Heim and Solecki, 1999) for the criterion taken to compare 
mills with sections of the same size. In the mill without baffles the region between the adjacent 
disks comprises two symmetrical sections. 
A further increase in the distance of the disk from the baffle (a = 20 mm) results in a 
disappearance of their effect following from too low energy of balls in the bed in the central 
region between the disks. It can be expected that the probability of destruction of 
microorganisms in this region is insignificant as compared to the remaining volume of the 
section. This hypothesis can be verified by comparing the results obtained in the tested mill 
with those achieved in the mill without baffles with sections 20 mm wide (the confirmation 
should be agreement of the results obtained). The decrease in the rate constant in the baffled 
mill at the concentration ranging from 0.14 to 0.20 g d.m./cm3 and impeller speed range from 
1000 to 2000 rpm can be affected by rheological properties of the yeast suspension and their 
changes during the process which are due to the release and disintegration of cell content (e.g. 
destruction of nucleic acid chains). 
The analysis of rate constants presented by Currie et al. (1972) according to the ball size for 
growing concentrations of S. cerevisiae suspension ranging from 0.3 to 0.75 g packed yeast/cm3 
reveals a continuous decrease of disintegration effects. The decrease of k in the horizontal mill 
with stainless steel impellers at the concentration growing from 0.15 to 0.30 kg packed yeast/m3 
and in the horizontal mill with polyurethane impellers at the concentration growing from 0.15 
to 0.75 kg packed yeast/m3 was reported by Limon-Lason et al. (1979). They explained this 
effect by a change of rheological properties in the suspension being processed.  
 

 
Figure 7. The effect of disk-to-baffle distance on process rate constant for different values of rotational speed of 

the impeller: S = 0.14 g d.m./cm3 

The dependence of process rate constant on section width for suspension concentrations 0.05, 
0.14 (Fig. 3) and 0.20 g d.m./cm3 at different impeller speeds are similar. It can be assumed that 
the character of variables obtained for the baffled mill does not change with the concentration 
range. It seems very interesting that there are local extreme values, especially for higher 
impeller speed: minimum for a = 10 mm and maximum for a = 15 mm. From the analysis of 
relationships presented it seems that microorganisms are destroyed in the ball mill both due to 
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collisions of balls and grinding of the cells by circulating bed elements. The effect of indirect 
mechanism of yeast destruction of a dynamic character, as suggested earlier, is observed for a 
small disk-to-baffle distance. In the entire section volume at a small width a, energy is 
transmitted to bed elements as a result of intensive collisions. The balls have high circulation 
velocities which cause large slippings on baffle planes. It seems that microorganism destruction 
caused by the collisions of bed elements is a predominant phenomenon. It can be expected that 
for the section of width a = 15 mm, the energy conversion is a reason for predominance of cell 
destruction caused by grinding. Small velocities of bed elements, low intensity of collisions of 
the balls which are hampered by the baffles cause that the effects of the indirect mechanism of 
cell destruction disappear. 
 

CONCLUSIONS 

From the analysis of results it seems that microorganisms are destroyed in the bead mill both 
due to collisions of balls and grinding of the cells by circulating bed elements. The first 
mechanism of disintegration and its range is affected mainly by kinetic energy of balls 
circulating in the entire section. This is promoted by small section widths and high rotational 
speed of the impeller. Stable baffles and small section widths cause that the balls slide 
extensively on the baffles. The balls have great kinetic energy transmitted onto them by the bed. 
Grinding of yeast cells occurs due to large differences between linear velocities of the closest 
points on the surfaces of adjacent balls. This is induced by high rotational speed of the balls in 
relation to their own geometrical centres. When stable baffles are located between the disks at 
larger section widths, the energy of vertical circulations is converted into the energy of rotation. 
The significance of this conversion during disintegration was proved for section width a = 15 
mm. For section width a = 20 mm the energy of balls adjacent to the baffles is too low to be 
significant for the result obtained. Probably, for this section width the effect of baffles is 
insignificant for the bed operation. Appearance of an additional mechanism of disintegration 
for small section widths and its disappearance at section widths equal 10 and 15 mm confirm 
its dynamic origin. 
 

SYMBOLS 

 a – disk-to-baffle distance, [mm] 
A – relative absorbance of the supernatant related to input material, A = A - A0  

 Am – maximum relative absorbance determined as a mean from measurements made after  
  “process stabilization”, A m = A m - A0  

 k – process rate constant, [1/s] 
 n – impeller speed, [rpm] 
 S – suspension concentration, [g d.m./cm3] 
 t – process duration, [s] 
 X – degree of microorganism disintegration, [%] 
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ABSTRACT 

Electronic cigarette (EC) and aerosol released from this device were analyzed based on the 
measurements of droplet size distribution and internal pressure drop of the EC. Based on 
experimentally determined parameters of EC aerosol, the deposition in the respiratory system was 
calculated using selected models published in the literature. The effect of hygroscopic growth of 
droplets inside the respiratory tract was also considered. The results allowed to estimate the fractions 
of deposited and exhaled aerosol. These data lies the ground for discussion of the ‘active’ and 
‘passive’ vaping (i.e. the inhalation of EC mist) problem. 

 

Keywords: aerosol generation, health effects, inhalation, deposition 

 

INTRODUCTION 

Electronic cigarettes (ECs) are relatively new personal inhalation devices dedicated to deliver 
nicotine to the bloodstream via the respiratory system (they are also known as ENDS – 
electronic nicotine delivery systems). ECs have been designed to be healthier substitutes of 
tobacco products, and they somewhat mimic the performance of conventional cigarettes (CCs). 
Air sucked by the user is mixed in the device with hot vapor of e-liquid composed of 
polypropylene glycol/glycerine and nicotine. Aerosol droplets formed by condensation of vapor 
produced in EC are inhaled and deposited on the lung surface, allowing nicotine to permeate to 
the circulation. Some amount of the aerosol is exhaled what can be easily detected visually as 
a cloud similar to the one exhaled by smokers when using CCs. By analogy to CC, exhaled EC 
aerosol should be considered as the secondary air contamination, which can lead to unintended 
by-stander exposure, especially in the situation when several persons (‘vapers’) simultaneously 
use electronic cigarettes in a confined space shared with non-vapers (Schripp et al., 2013). 
The current study continues the research works which have been started recently (Sosnowski 
2015; Sosnowski and Kramek-Romanowska, 2016), and it is focused on the measurements of 
droplet size of aerosols released from one of the popular ECs available in Poland, followed by 
calculations and discussion of vaper’s and by-stander’s pulmonary deposition of inhaled EC-
mists. 
 

METHODS 

The EC used in this study was a budget product available on Polish market (Riven Black/ 
clearomizer/battery 1300 mAh, AREN, Poland), and it is shown in Figure 1. Size distribution 
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of aerosol droplets released from the device was measured with Spraytec laser diffraction 
analyzer (Malvern, UK). In addition, the internal aerodynamic resistance, RD, of the EC was 
evaluated based on the measured pressure drop vs. volumetric airflow rate relationship: 
DP=f(Q) (Olsson and Asking, 1994). Predictions of inhalable dose and local deposition were 
done based on Finlay-Martin equations (2008) and the ICRP deposition model (1994), 
enhanced by estimations of hygroscopic effects in the humid environment of the respiratory 
tract, which result in droplet growth (Ferron and Busch, 2008). 
 

 
 

Figure 1. Tested electronic cigarette (EC) 
 
 

RESULTS AND DISCUSSION 

It was found that tested ECs had high internal resistance (0.43 mbar0.5 min dm-3). It is a 
significant value when compared e.g. to medical powder inhalers, however it is lower than in 
other ECs tested previously (Sosnowski, 2015). By analogy to medical inhalers, the internal 
resistance influences the maximum airflow rate that can be achieved by a vaper during use of 
the EC. Typical effort of inspiration human generates 4 kPa of negative pressure (European 
Pharmacopeia, 2013) which allows to predict the peak airflow rate obtained through the tested 
device to be slightly below 15 dm3/min. 
Measurements of droplet size distribution (Figure 2) showed that all emitted aerosol droplets 
are smaller than 2.5 m (volumetric median: Dv50 = 397  23 nm; count median: Dn = 167  
21 nm).  

        
 

Figure 2. Measured droplet size distribution in the aerosol emitted from tested EC 
 
 
Calculations done for usual oral breathing maneuver estimated the total deposition of inhaled 
EC aerosols in the respiratory system to be low ( 20% considering the mass of inhaled 
droplets), but the deposition efficiency is expected to increase by more than two-fold when 
hygroscopic growth of droplets is considered (Figure 3). The efficiency and regional lung 
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distribution of the deposition of EC droplets significantly depends on breathing dynamics, i.e.  
inhalation rate, depth and breath-holding time (Sosnowski and Kramek-Romanowska, 2016). 
Based on obtained results it can be expected than EC-users exhale probably less than 50% of 
originally inhaled aerosol, and the expelled droplets are larger than those initially inhaled, due 
to condensation of water vapor inside the respiratory system. The exhaled aerosol contributes 
to local air contamination to which by-standers can be exposed, however this aerosol is 
significantly diluted as compared to the primary EC mist inhaled by vapers.  
 

 
 
Figure 3. Predicted maximum effect of the hygroscopic growth on particles deposition in the respiratory system 
at typical breathing conditions and particle size range relevant for EC. Calculations base on Ferron and Busch 

(2008) 
 

 
CONCLUSIONS 

It was demonstrated that electronic cigarettes are high-resistant inhalation devices, which 
require much stronger effort for aerosol inhalation than medical inhalers. Total and regional 
deposition of inhaled fine droplets is low, mainly due to their size distribution (none of 
deposition mechanism is very efficient for particles/droplets with the median size of 400 nm), 
however in reality lung deposition may increase due to hygroscopic growth of droplets inside 
the respiratory tract. A large fraction of inhaled aerosol is always exhaled, contributing to local 
air contamination. However, exhaled aerosol undergoes dilution and fast thermodynamic 
transformations, which are strongly dependent on temperature and humidity of ambient air. The 
mentioned processes will determine size distribution of the secondary droplets and, 
consequently, they will influence the process of lung deposition of EC aerosols inhaled by by-
standers (the ‘passive vaping’ problem - Schripp et al., 2013). 
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ABSTRACT 

In vitro measurements of intranasal deposition of aerosol droplets released from three different drug 
products are presented. The experiments were done in anatomical cast reproduced from CT scans of 
an adult human. Aerosols released from nasal atomizers were also characterized regarding droplet 
size distribution, jet geometry and velocity. The results indicate that all tested medicinal aerosols 
are characterized by similar droplet size but properties of the jets are different, and this is the main 
factor which influences the spatial distribution of drug deposition in the nasal cavity. In general, 
nasal aerosols are deposited proximally in the nasal cavity due to high momentum of the jet and 
constrictions present in internal geometry of the nose. 

 

Keywords: nasal corticosteroids, aerosol, deposition, in vitro study 

 

INTRODUCTION 

Intranasal corticosteroids (inCSC) are the primary choice in treatment of inflammations in 
allergic rhinitis. The preferred delivery method of these drugs is their dosing as aerosol 
generated by hand-operated pumps (i.e. nasal sprays). Medicines which are available on the 
market in that form differ not only in composition (e.g. the type of inCSC used as active 
component), but also in physical properties of liquid formulation (e.g. viscosity) and 
construction/operation of the spraying device (atomizer). In this work we focus on technical 
performance of three popular inCSC nasal products, simultaneously measuring their deposition 
in the anatomically-correct model of the nose, which was reconstructed by 3D printing 
technology based on CT scans (Rapiejko et al., 2015). 
 

METHODS 

Three widely used pharmaceutical products (IMS, 2015), denoted as A, F and P, have been 
selected for these studies. Each product contains different inCSCs (A - fluticasone furoate, F - 
fluticasone propionate, and P - mometasone furoate). In addition, one product (P) is 
characterized by modified rheology (thixothropy), in order to decrease drug dripping and 
clearance after application to the nose (e.g. Pannigton et al., 1988).   
Sprays were produced by hand-actuation and studied regarding: 

a) droplet size distribution using Spraytec diffraction aerosol spectrometer (Malvern, UK),  
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b) plume geometry and spray velocity using fast-video recording (Casio Exilim EX-F1, 
Japan).  
 

Deposition pattern of aerosol droplets in the nasal cavity was determined using colorimetric 
method adapted from Kundoor and Dalby (2011). The anatomical cast of adult nose which was 
reproduced based on CT scans, is shown in Figure 1. It consisted of one half of the nasal cavity 
and the nasal septum, which was represented by transparent Plexiglas sheet fixed to the body 
of the cast by means of three screws.  

 
Figure 1. (a) Side view of the nasal cast; (b) close-up of a nostril 

 
 

RESULTS AND DISCUSSION 

Size of droplets released from the nozzles was in the range of 20-200 m in diameter for all 
tested products, independently on rheological properties of sprayed drug. This size range is 
considered appropriate to eliminate the risk of aerosol penetration beyond the nasal cavity i.e. 
to the throat and bronchial tree. It was found that aerosol plumes released from the nozzles are 
conical and have different spray angle (SA) – Figure 2. The sprays have relatively high velocity: 
u = 1.9-2.5 m/s and large penetration depths: z = 0.2-0.35 mm. It is obvious that such 
characteristics of the aerosol cloud is not compatible with the wedge-shaped geometry of the 
nostrils and nasal valve – Figure 1b.  
 
 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

Figure 2. Spray geometry of tested inCSC: product A: SA = 36, z = 198 mm; product F: SA = 20, z = 350 
mm; product P: SA = 32, z=333 mm 
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This explains why the drugs are deposited primarily inside the nostril and in the anterior region 
of nasal cavity, as demonstrated by current results obtained with the anatomical nasal cast 
(Figure 3a). However, due to differences in SA and z, the deposition pattern and coverage areas 
were different for each of tested products (Figure 3b). 
 

 
 

Figure 3. (a) Aerosol deposition (product P) in the nasal cavity (drug deposition in the nostril is not shown); 
(b) comparison of areas covered by droplet inside the nasal cavity for all tested drugs 

 
 

CONCLUSIONS 

Different inCSC-products deliver aerosols which have similar droplet size distribution but 
vary regarding the features of aerosol jet (spraying angle, cloud velocity and penetration depth). 
It results in different deposition pattern of droplets in the nasal cavity. The common facet for 
all tested drugs is their anterior deposition inside the nose, being a result of high inertia of 
sprayed droplets and geometrical conflict between shapes of the nostril and of expanding 
conical jet released from the atomizing nozzle. Since it is known that intranasal drugs can 
penetrate to deeper parts of the nose, these results allow to conclude that in real-life situation 
drugs must be transported along the nasal surface due to aerodynamic interactions between the 
deposited liquid film and the air inhaled nasally. Deposited drugs can be also quickly dislocated 
to deeper regions of nasal cavity by sniffing which is the natural behavioral reaction to dripping 
of liquids deposited in the nose (Djupesland and Skretting, 2011).  
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ABSTRACT 

Measurements of a hydrogen solubility in various nitrobenzene-aniline mixtures were conducted in 
an autoclave reactor with a stirrer and control of temperature. The solubility of the hydrogen was 
measured under 7 different values of temperature (30°C, 40°C, 50°C, 90°C, 130°C, 170°C, 210°C), 
3 values of a stirrer rotation speed (1200 rpm, 1600 rpm, 2000 rpm) and range of pressure 20÷30 
bar. Moreover, pure aniline, pure nitrobenzene and their mixtures with different concentration were 
used. In the next step values of Henry’s constant were calculated. Based on an experimental data 
dependence of Henry’s constant on temperature for pure aniline and pure nitrobenzene was 
proposed. Additionally, for each temperature correlations between Henry’s constant and aniline’s 
concentration in mixture nitrobenzene-aniline were found. 

 

Keywords: solubility, Henry’s constant, hydrogenation 

 

INTRODUCTION 

The annual world production of aniline is at 3.8 million tones and increases year on year (Kahl 
et al., 2011). Originally, aniline was prepared in the process of reduction of nitrobenzene by 
cheap reagents, for instance, sulfuric and nitric acid in the presence of an iron catalyst (Morrison 
and Boyd, 2002). This process generated large quantities of waste reagents and was finally 
replaced by catalytic hydrogenation of nitrobenzene (Machado, 2007). The amount of hydrogen 
dissolving in the liquid mixture directly affects and limits this process. Three-phase-
hydrogenation processes seem to be a promising way of enhancing the space-time yield 
(Ramachardan and Chaudhari, 1983; Tatterson, 1991), especially in microreactors such as 
micro fall film reactors (Yeong et al., 2003), therefore, it is of high interest to know the 
solubility and also the solution rate of hydrogen in nitrobenzene/aniline mixtures. With 
thermodynamic solubility and kinetic solution rate data, it would be possible to build up a 
computer-aided model of a nitrobenzene hydrogenation reactor. However,  there is a lack of 
experimental data concerning the solubility of hydrogen in mixtures of nitrobenzene/aniline. 
Therefore, the aim of this work is to measure hydrogen solubility in nitrobenzene/aniline 
mixtures under different process conditions. Obtained experimental data is essential for 
nitrobenzene hydrogenation with a catalyst in further microreactors’ investigation.  
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EXPERIMENTS 

The experiments were carried out in an autoclave reactor with a stirrer. The autoclave was filled 
with a mixture of nitrobenzene and aniline to half of its volume (85 ml) and sealed up (Fig. 1). 
Before the first experiment, on each day and after every following one, the reactor was rinsed 
with nitrogen for half an hour when the inlet and outlet valves were open and the stirrer was 
slowly rotating. The experiments were conducted for five mixtures: 100% nitrobenzene volume 
content, 75% nitrobenzene + 25% aniline, 50% nitrobenzene + 50% aniline, 25% nitrobenzene 
+ 75% aniline and 100% aniline. Each mixture was investigated under 7 temperatures: 30°C, 
40°C, 50°C, 90°C, 130°C, 170°C and 210°C. For 25% nitrobenzene + 75% aniline mixture and 
100% aniline the results for 210°C were omitted. This temperature is higher than the boiling 
point temperature (184°C) for aniline and under atmospheric pressure at the beginning of the 
experiments these liquids are boiled, which led to incorrect results. For each temperature the 
experiments were carried out at three stirrer rotation speeds: 1200 rpm, 1600 rpm and 2000 rpm 
(for pure nitrobenzene only under 1200 and 1600 rpm). Finally, each experiment was performed 
three times for every stirrer rotation speed, filling the reactor with such an amount of hydrogen 
that the beginning pressure for time zero was in the range of 20÷30 bar. The pressure of gas in 
reactor was measured. Hydrogen was absorbed into liquid (pressure of gas has been dropped) 
and the steady-states conditions were obtained. Based on final value of gas pressure, the 
solubility of hydrogen in the mixture was found. 
 

 
 
Figure 1. Experimental Set-up: Flow Scheme    Image of stirred autoclave 

 

METHODOLOGY 

Pressure drops from the performed experiments p (the difference between initial pressure and 
pressure at the moment of its stabilization) is a sum of hydrogen pressure pH2 and vapour 
pressure of liquid pL. Values of pL were calculated according to Antoine’s equation for pure 
nitrobenzene and pure aniline. In case of nitrobenzene/aniline mixtures, vapour pressure was 
calculated from Raoult law. This way, the pressure drop observed as a result of hydrogen 
absorption Δp was found and used to count the numbers of moles of absorbed hydrogen. Under 
experimental conditions the compressibility factor equals 1 and for calculated number of mol 
of absorbed gas the ideal gas law can be used: 
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RT
Vpn GD

  (1) 

where VG is volume of gas phase m3 , T is temperature K , R is gas constant J/(mol K) . 
Solubility of hydrogen L mol/m3  was found from the equation: 

LV
nL   (2) 

where VL is volume of liquid m3 . 
In the next step Henry’ constant H bar m3/mol  was determined as: 

L
pH H 2  (3) 

For aniline Henry’s constant was described as HAN, for pure nitrobenzene as HNB and for mixture 
as HM. 
 

RESULTS AND DISCCUSION 

In all experiments the change of pressure in time were measured. As an example, the pressure 
drops are shown in Fig. 2 for 1200 rpm, 1600 rpm and 2000 rpm for 50% nitrobenzene  50% 
aniline mixture at 130℃. The pressure at the start of the experiment was similar for this mixture 
at all three stirrer rotation speeds. It can be deduced that the time of experiment was shorter for 
higher stirrer rotation speeds and in all cases the steady-states conditions were obtained. 

 

Figure 2. Pressure drop for 50 % volumetric concentration of aniline at 130℃ 
 

Based on steady-states conditions in all experiments the values of Δp were determined. Using 
Eq. (2) the solubility of hydrogen was calculated and presented in Figs. 3-5. 
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Figure 3. Solubility of hydrogen in nitrobenzene/aniline mixtures at 1200 rpm 
 

 

Figure 4. Solubility of hydrogen in nitrobenzene/aniline mixtures at 1600 rpm 
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Figure 5. Solubility of hydrogen in nitrobenzene/aniline mixtures at 2000 rpm 
 

As can be seen in Figs. 3-5, an increase in the solubility of hydrogen in nitrobenzene/aniline 
mixtures was observed with the increasing temperature. Similar results for hydrogen were 
found in other organic substances. Brunner (1985) investigated solubility of hydrogen in n-
hexane, n-octane, toluene, acetonitrile, 1,4-dioxane, N,N-dimethylformamide, n-decane, 
tetrahydrofuran, 1- methylpyrrolidone-2, acetone at 298.15 K, 323.15 K and 373.15 K and 
partially at pressures up to 14 MPa. It was found that the solubility of hydrogen increases with 
the increasing temperature. D’Angelo and Francesconi (2001) investigated solubility 
of hydrogen in liquid alcohols: methanol, ethanol, 1-propanol and 1-butanol at a range 
of temperatures between 298.15 K and 525.15 K and for pressures between 3.6 MPa and 10 
MPa. It was concluded that the solubility of hydrogen in all alcohols increases with increasing 
temperature and pressure. 
In Figs. 6-7, the exemplary influence of stirrer rotation speed on solubility of hydrogen is 
shown. Below 90°C and for most mixtures above 90°C, H2-solubility is mostly independent 
from the stirrer rotation speed, meaning it is below the fault tolerance.  
 

 

Figure 6. Solubility of hydrogen in nitrobenzene/aniline mixtures at 50°C 
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Figure 7. Solubility of hydrogen in nitrobenzene/aniline mixtures at 170°C 
 
For pure liquids, Henry’s constants were calculated based on the results of experiments and Eq. 
(3). Average values of these constants were counted for the experiment temperatures and for 
three stirrer rotation speeds. The H values are presented in Fig. 8. 

 
Figure 8. Henry’s constants for pure nitrobenzene and aniline 

 
In the next step, the dependences of Henry’s constants in function of temperature for pure 

nitrobenzene (HNB) and pure aniline (HAN) were determined in the same way as Barret (1966) 
proposed for water: 

261006.40053.02268.1log TTHNB    (4) 

25100108.04105.2log TTH AN    (5) 

where: H [bar m3/mol], T [K]. 
To compare experimental values of Henry’s constants with calculated from Eqs. (4,5), parity 
plots were presented in Fig.9 for nitrobenzene and in Fig. 10 for aniline. As can be seen Eq (4) 
is correct with error of 10%, while Eq. (5) with error of 16%. 
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Figure 9. Parity plot of Eq. (4) 
 
 

 

Figure 10. Parity plot of Eq. (5) 
 
Finally, for temperature in the range of 40°C÷170°C, the correlation for Henry’s constant for 
mixtures nitrobenzene/aniline in function of molar concentration of aniline was proposed. The 
correlation is in the below form: 

2log ANAN
M

AN cCcBA
H
H

  (6) 

where HM is Henry’s constant for mixture [bar m3/mol], cAN in molar concentration of aniline 
[mol/m3], A, B, C are constants. Values of A, B, C constants are shown in Tab. 1. Obtained 
values of coefficients of correlation are satisfactory. 
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Table 1. Values of A, B, C constants in correlation (6) 

Temperature 
[°C] 

A B C Coefficient of 
correlation 

40 -0.02883 9.905·10-3 -3.655·10-4 0.847 
50 -0.05504 -1.019·10-2 2.064·10-3 0.971 
90 -0.03188 1.821·10-2 -9.089·10-4 0.874 

130 -0.06617 2.990·10-2 -2.211·10-3 0.877 
170 -0.1288 3.751·10-2 -2.960·10-3 0.992 

 

CONCLUSIONS 

The measurements of solubility of hydrogen in nitrobenzene/aniline mixtures were carried out 
in the autoclave reactor with a stirrer for the wide range of temperature, concentration of aniline 
and stirrer rotation speed the investigations were performed. It was found that hydrogen’s 
solubility in nitrobenzene/aniline mixtures decreases with the decreasing temperature for the 
process parameters of temperature in the range of 30°C÷210°C and under pressure between 20 
bar and 30 bar. Similar effect for another organic liquid is reported in literature. Based on the 
results of experiments, Henry’s constants in function of temperature for pure nitrobenzene and 
aniline were found and adequate correlations were proposed. Finally, correlations between 
Henry’s constant and aniline’s concentration for each temperature were determined.  
The determined data represents an important expansion of thermodynamic solubility data for 
such a basic reaction mixture system of nitrobenzene, aniline and hydrogen. As next step it has 
to be extended by involving water as reaction product into the system. The detected data can be 
used to establish a better computing model for a three-phase hydrogenation reactor. 
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ABSTRACT 

A new linear model of transient transport of surface active substance in liquid/liquid system is 
presented. The model construction is based on the assumption that the volume of given phase can 
be divided into subspaces characterised by different mass transfer mechanisms. The near interface 
location exhibits different driving force for mass transfer of surface active substances. The 
adsorptive forces affect the intensity of transient diffusion in this region called adsorptive sublayer. 
In the effect the molecular diffusion coefficient cannot be taken into account for description of mass 
transfer intensity in this region. The adsorptive sublayer is the model assumed subspace where the 
adsorptive forces dominate being a driving forces for mass transfer. The model proposed is used to 
estimate diffusion coefficient in adosprtive sublayer. 

Keywords: adsoprtion, diffusion, modeling 

 

INTRODUCTION 

The approach proposed in this work is a mathematical model of transient transport of surface 
active substance in liquid/liquid system is presented. The model construction is based on the 
assumption that the volume of given phase can be divided into subspaces characterised by 
different mass transfer mechanisms. In the volume of analysed phase the mass transfer is 
assumed to be dependent on concentration gradients and thus can be described by the typical 
formulation of Fick’s second law. The different situation takes place in the subspace located 
near the interface between two phases. The near interface location exhibits different driving 
force for mass transfer of surface active substances. The adsorptive forces affect the intensity 
of transient diffusion in this region called adsorptive sublayer. In the effect the molecular 
diffusion coefficient cannot be taken into account for description of mass transfer intensity in 
this region. The adsorptive sublayer is the model assumed subspace where the adsorptive forces 
dominate being a driving forces for mass transfer. 
In this work the model proposed is an analytical approach in which the description of the mass 
transfer of surfactant in the location of interface sublayer was developed. It is based on the 
second Fick’s law where the effective diffusion coefficient is used. The model is derived with 
assumption that the Gibbs interfacial excess is altered only due to the surfactant transport to the 
interface. It is also assumed that the bulk (volume) concentration is constant due to the much 
larger volume of the bulk phase in comparison to the interface sublayer. The model solved by 
analytical means is then used to make the estimation of effective diffusion coefficients for 
liquid-liquid system (water solution of sodium dodecylsulphate and toluene) and the size of the 
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adsorptive sublayer. The main merit of the model proposed is the ability to estimate kinetic 
properties of adsorption process based only on the interfacial tension measurements. This is 
also important that the model allows to relate relatively easy to measure interfacial tension 
dynamics with diffusion coefficient and size of adsorptive sublayer. 
The resultant quantities, the diffusion coefficients and width of the adsorptive sublayer, can be 
used to describe the process of interface adsorption dynamics based on the solution of second 
Fick’s law. Moreover the model can be used to calculate the mass flux of the diffusing surface 
active specie, which can be applied in other modelling areas, e.g. modelling of multiphase fluid 
dynamics by CFD technique. 
 

ADSORPTION AT FLUID/FLUID INTERFACE 

Solvent extraction of metals using hydrophobic extrahents is the typical processes in which the 
key phenomena takes place at the fluid interface. In order to estimate the rate of the process the 
dynamic experiments of surface tension must be performed. This is achieved by forming the 
fresh interface, typically by shape droplet methods in which the creation and analyzing the 
transient states of the surface tension takes place. The kinetic interpretation divides the 
adsorption process into two parts. The first stage is the molecular diffusion process in the bulk 
phase towards the interface. This process can be described by typical Fick’s laws or Maxwell-
Stefan theory (Taylor R; Krishna R; Bres M.; Cullinan Jr.). The second part of the transportation 
mechanism is the mass transfer through the adsorptive sublayer located near the interface. In 
this space the main driving force is the adsorption. Due to the different nature of mass transport 
mechanism the process must be described by different mathematical approach. In this case the 
typical description includes the Fick’s law of mass transfer with the assumption that the 
diffusion coefficient is not molecular but attains some specific effective value. The values of 
effective diffusion coefficients differ in great amount from the molecular ones. Finally the 
adsorption itself is the mass exchange between interface and the sublayer space. The rate of the 
process can be thus limited by both phenomena, diffusion from the bulk to the sublayer, 
adsorption process or in the case of comparable rates of both, diffusion-adsorptive process. The 
adsorption step is in general faster than the diffusion so the kinetics description is typically 
limited to the diffusion process. But in the case of surfactants with complicated structure the 
diffusion process is not the only transport mechanism (Ravera F.). The limitations due to the 
geometric nature of the surfactant molecules or surfactant molecules arrangement at the 
interface have key impact on the adsorption rate. 

The typical description of the dynamics of the adsorption is composed by three fluxes, 
namely: adsorptive Jads, desorptive Jdes and source fluxes Jint. The internal source flux results 
from the reorganization effects of adsorbed molecules at the interface. 

d
d

ads desi
i i

i t
i
nJ J J

t


    (1) 

The limited by diffusion adsorption processes are described by several mathematical models, 
starting from Ward and Tordai approach (Ward A. F. H.). This model assumes the case where 
interface is at equilibrium and compared the diffusional transport in the adsorptive sublayer to 
the bulk phase mass transport. They assumed that the only change in surface excess results from 
the diffusional surfactant mass flux Jdif. The time limitation of such an approach arises due to the 
exclusion of desorptive flux. 

d
d

difi
iJ

t


  (2) 

In such a case which is based on the Fick’s law the molecular diffusion coefficient becomes 
effective one. The effective diffusion coefficient Def takes into account the fact that the 
concentrations gradient is not the primary driving force in the sublayer space. Consequently it 
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is valid only in the vicinity of the interface and attains different value than that for the bulk 
phase. The approximate solution to the above is a well-known Ward-Tordai equation: 

 
 

0
0

2
t

ef sD c
t c t d

t



 

 
   

 
  (3) 

Fainermann  (Fainerman V. B.) proposed so called long and short time approximations which 
are widely used in literature to give estimations for diffusion coefficient in the sublayer. Direct 
estimation of diffusion coefficients using Maxwell-Stefan approach is also presented by other 
works (Staszak K.). On the other side the kinetically controlled adsorption process kinetics is 
described by the rate constants kads/kdes dependent on the temperature according to the 
Arrhenius-Eyring law (Joos, P.). The kinetics can be expressed by the typical Langmuir-
Hinshelwood rate equation formulated in terms of surface excess Γ, its value at saturated 
interface Γ∞ and bulk concentration c. 

1 .ads des
d k c k
dt 

  
    

 
 (4) 

 
MODEL FORMULATION 

The model presented in this work assumes the adsorptive layer is defined in terms of a space 
where adsorptive effects play most important role, which is similar to analogous concept of 
boundary layer of Prandtl (Prandtl L.). In such formulation the model equations proposed are 
valid in the sublayer location and can be used to estimate the size of the layer. The real systems 
do not exhibit any sharp boundary between bulk and subsurface region, in fact the size 
calculated plays estimative role and shows the order of magnitude of the adsorptive layer 
thickness. 
The model is built on the solution to the classical Fick’s second law equation: 

      , , ,
   adsD c x t c x t c x t
x x t
   

 
   

 (5) 

The above formulation states that the mass transfer in adsorptive boundary layer is described 
by the effective diffusivity Dads. In this case the diffusion coefficient becomes an effective 
diffusion coefficient for adsorption in the sublayer Dads which holds the nature of the media, 
namely molecular diffusion with adsorptive driving forces. It is also assumed that Dads is 
dependent on actual concentration of diffusing specie c(x,t). The concentration c(x,t) is the 
surfactant concentration in the sublayer at position x in process time t. The figure 1 presents the 
description of the model derivation, where the Gibbs assumption for interface zero thickness is 
applied. 
 

 
Figure 1. Sketch of spatial model components used in derivation 
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The interface is located at x=0 and the sublayer boundary between bulk phase at x=L. Following 

boundary conditions were applied to the model equation, at the fluid interface: 
and at sublayer boundary: 

 , bulk x L
c x t c




 
(7) 

At the interface (x=0) it is assumed the total mass flux influences Gibbs surface excess. Because 
Gibbs surface excess Γ is defined only at interface location it is represented by ordinary 
differential dependent on t only. At the boundary of the adsorptive layer (x=L) it is assumed 
constant bulk concentration cbulk, by which the total bulk concentration is introduced for use in 
further modeling derivations. The initial condition is assumed as the initial concentration of 
adsorbing component in the sublayer at the value of concentration in the bulk phase cbulk. 

The general solution is found by the use of separation of variables method.  
     ,c x t T t X x   (8) 

Substituting above formulation results: 
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The resultant differential equations set is solved to give: 
 

 

0 1

2
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2 3
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 (10) 

The general solution to the model diffusion equation, after rearranging constants, reads: 

 
2

0
1 2 0

1,
2 ads

C xc x t C x C C t
D

     (11) 

The solution obtained presents much simpler form than solutions in previous author’s works  
(Staszak M.). This is due to different separation of variables scheme used. 
The dependence of diffusion coefficient on concentration was assumed in the form of 
hyperbolic shape function: 

1( ) 4
2 3ads
a cD c a

a a c


 
 

 (12) 

The boundary and initial conditions were applied to the solution to give specific solution. 
Following steps were performed: 
Boundary condition at x=0 results in C1 constant estimate: 

 
1

d
d
1 4

2 3

t
tC a c a
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Which consequently leads to reformulated solution: 
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Boundary condition at x=L results in C2 estimate: 
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The above leads to subsequent reformulation of the solution: 

 
   2 2
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 (16) 

Initial condition assumes constant concentration at the beginning of the process cinit, isolating 
C0 reads: 
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(17) 

The final solution to the problem is then formulated: 

     
0

d d
d d

( , ) 1 4
2 3
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 (18) 

Rearranging the obtained solution formulates initial value problem with respect to Γ(t). 
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1 d, 4
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(19) 

To solve the new initial value problem two additional formulations were introduced. The 
dynamic evolution of surfactant concentration at the interface c(0, t) is given as a sigmoid 
function: 

 
 

0, 0
1 exp 0

jc t c
k t t

 
   

 (20) 

and dependence of the sublayer size L on the bulk surfactant concentration as exponential 
function:  

 ( ) 1 exp 2bulk bulkL c l l c    (21) 

Applying both formulations to the initial value problem and solving it, applying Γ(0)=Γinit as 
initial value, reads: 
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 (22) 

where 
 0ln 1 e1 kt te     (23) 

and 
 01+e2 ln kt te   (24) 

and 
 03 ln 1 e te    (25) 

and 
 014 ln +ete   (26) 

 
The model derived contains 12 parameters which are to be estimated based on experimental 
results obtained in drop shape method. The parameters are: 

- a1, a2, a3, a4 – describe diffusion coefficient dependence on cbulk, 
- j, k , t0, c0 – describe dynamics of surfactant at the interface, 
- l1, l2 – describe sublayer size dependence on cbulk, 
- Γinit – initial value of Γ(t), 

-  
0

d
d t

t
t 

  – initial value of Γ(t) derivative. 

 
CALCULATION PROCEDURE 

During experimental measurements by the tensometric techniques the surface tension is 
obtained in relation to the actual bulk surfactant concentration. If the measurement is done in a 
long time period then the resultant values are equilibrium surface tensions. In the case of short 
time period the measurements are dynamic, dependent on process time because equilibrium 
state is not established in such cases. Both types of measurements are needed to perform 
calculations using proposed approach. 

The experimental data preparation is done by the following method. The preparation of 
experimental measurements to adapt them for the modeling procedure requires estimation of 
equivalent to experimental (designated by subscript e) dynamic Gibbs surface excess values Γe 
and equivalent bulk phase concentrations ce. The procedure consist on several steps: 

- calculating the isotherm parameters, in this work the Szyszkowski isotherm was 
chosen, 
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- based on the calculated isotherm the dynamic bulk concentration ce corresponding 
to the dynamic surface tension measurements is calculated, 
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(28) 

- based on the dynamic bulk concentration the dynamic surface excess Γe is calculated, 
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(29) 

- the data obtained is used to estimate the model parameters. 
The calculation is based on the equilibrium surface tension data γ(cbulk). Estimation of 

isotherm parameters was done by the typical least squares method which is used to adjust fitting 
line, here specified isotherm, to the experimental data. For that purpose several numerical tools 
can be used. Author used NonlinearFit from Maple (Maplesoft) software. In most cases a 
relatively accurate estimation to the initial values are required but there exist some tools 
specified for the isotherm parameters estimation (Staszak K.) which implement the process of 
multiple calculation under altering initial values for numerical minimization procedure for a 
given interval. Such approach guarantees finding the global minimum of the objective function 
that is minimization of least squares error. 
 

EXPERIMENTAL PROCEDURE 

The experimental verification was done using liquid/liquid system water and toluene. As the 
surface active specie the sodium dodecylsulphate (Sigma Aldrich, with purity 99%) was used 
which is water soluble and does not transfer to organic phase. The additional reason to use SDS 
is fact that its surface properties are very well known thus it is a good test system for the 
presented model. The experimental setup used the IT Concept Tracker (Benjamin J.; 
Labourdenne S, A.; Puff N.) which was used for measurements. The drop shape method is used 
in the Tracker equipment. In order to prepare test two phase mixtures, aqueous solutions of 
appropriate concentrations of SDS was shaken with toluene for four hours to achieve a state of 
saturation while maintaining equal volumes of the phases. The flasks were allowed to stand for 
phase separation for twenty-four hours. Several equilibrium measurements with altered 
surfactant concentration were done which are necessary to determine the adsorption isotherms. 
Also the dynamic measurements of surface tension changes in time were performed. Pushing 
the SDS solution droplet from the capillary causes that the fresh interface between saturated 
phases appears. The subsequent observation of transient changes in the shape of a droplet gives 
a picture of changes in interfacial tension, and conducting the measurement until the changes 
are very small, determines the equilibrium of adsorption. It is assumed that when the changes 
are less than 10-4 N/m the system reached equilibrium state (Dukhin S.S.). 
The typical surface tension measurements is presented below for bulk concentration of SDS 
0,035 mol/m3. 
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Figure 2. Interfacial tension dynamics for 0,035 mol/m3 of SDS 

The Szyszkowski isotherm parameters were estimated using Maple software by NonlinearFit 
function. Calculated parameters are given in table below: 

Table 1. Szyszkowski isotherm parameters 

Szyszkowski isotherm parameters 

A mol/m3 8,29·10-4 
B 6,90·10-2 

Performing the calculations described in previous chapter the dynamics of Gibbs surface excess 
in the form of experimental results is obtained. 

 
Figure 3. Dynamics of Gibbs surface excess for 0,035 mol/m3 of SDS. 

 
RESULTS OF MODELING 

The dynamic changes of surface excess obtained from experimental surface tension 
experiments are used to fit the parameters of the model proposed. The best fit of the model 
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equation to the experimental surface excess Γe is achieved for the values presented in the table 
below.  

Table 2. Model parameters obtained for given experimental data 

a1 a2 a3 a4 j k 

1,40·10-10 9,77 6,11·10-1 2,48·10-9 0,11 -0.10 
t0 c0 l1 l2 Γinit  

0

d
d t

t
t 



 
9,97·10-2 4,99·10-1 4,87·10-9 -0.99·10-1 2,25·10-6 -8,99·10-3 

The parameters estimated determine the diffusion coefficient and sublayer size dependence on 
bulk concentration of surfactant and dynamics of surfactant at the interface. 

 
Figure 4. Diffusion coefficient m2/s as a function of surfactant bulk concentration mol/m3 

Strong dependence of diffusion coefficient on concentration of diffusing specie is typical 
especially in case of Fick’s approach. The increasing value indicates that for the higher bulk 
concentration the intensity of diffusion also increases. 

 
Figure 5. Sublayer size m as a function of surfactant bulk concentration mol/m3 
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The sublayer size dependence on concentration gives an insight on the estimated range of 
diffusion lengths according to bulk surfactant concentration. Decreasing sublayer size with 
increasing bulk concentration is related to higher rates of adsorption for higher surfactants 
amount in solute of bulk phase. 
 

 
Figure 6. Dynamics of surfactant bulk concentration mol/m3 at interface 

The dynamic profile of surfactant concentration at the interface approaches to a steady state 
value in a period of about 100 seconds. This profile is the calculated boundary condition of 
concentration located at x=0 (interface) for the model presented. In fact in this situation a Gibbs 
surface excess is a typical property which is estimated. In the light of the above it plays only 
informative role for the model calculated parameters. 
 

CONCLUSIONS 

The work presented includes the mathematical model of the adsorption process at the interface. 
The model was developed using Szyszkowski isotherm. The model was developed based on 
the second Fick’s law for transient diffusion. To apply this approach to the adsorptive sublayer 
where the concentration gradient is not the primary driving force for mass transfer, the effective 
diffusion coefficient was introduced. Such approach is widely used in literature  (Taylor R; 
Krishna; Bres M.; Cullinan Jr. H. T.) also by the author  (Garbalińska, H.) for distinct cases. 
The specific subspace, called the adsorptive sublayer was characterized by the model equation 
with boundary and initial conditions applied. It is assumed that surface excess is altered by the 
mass transfer of the surfactant from the sublayer to the interface. The mass transfer itself in the 
sublayer is dependent also on the bulk surfactant concentration. The model was solved by the 
analytical method to formulate the solution in most general way. The tool that was used to 
perform the analytical and numerical calculations was Maple version 16.  
The model was verified using experimental results for the water solution of SDS with the 
organic phase as toluene. The estimated diffusion coefficients dependent on the bulk SDS 
concentration are of the order 10-9 m2/s and correspond to the literature data. The calculated 
size of the sublayer, also with the dependence on bulk concentration applied, is of the order 10-

9 m. From the mathematical assumption applied and analogy to the boundary layer theory such 
size is considered to be reasonable.  
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STRESZCZENIE 

W ramach realizacji programu badawczo-wdrożeniowego mającego na celu wyłonienie koncepcji 
termicznego przekształcania osadów ściekowych dla małych i średnich oczyszczalni ścieków  
na Politechnice Łódzkiej przeprowadzono szereg badań osadów z kilkunastu takich oczyszczalni 
ściekowych w Polsce. Jednym z punktów tych badań była analiza termograwimetryczna i wykorzystanie 
jej wyników do wyznaczenia parametrów kinetycznych grup reakcji zachodzących podczas pirolitycz-
nego rozkładu tych osadów. Do wyznaczenia parametrów kinetycznych wybrano osady z dwóch 
oczyszczalni stosujących nieco odmienne technologie oczyszczania ścieków - osad wapnowany i niewa-
pnowany z OŚ w Kaliszu i osad z OŚ w Aleksandrowie Łódzkim. Badania termograwimetryczne wybra-
nych osadów przeprowadzono w atmosferze gazu obojętnego (Ar) w zakresie temperatur 30-1000°C  
z liniowo narastającą temperaturą. Ponieważ oszacowanie parametrów kinetycznych dla jednej szybkości 
nagrzewania próbki jest ryzykowne w związku z tym zastosowano trzy szybkości nagrzewania próbek 
=5, 10, 20 K/min umożliwiając w ten sposób zastosowanie procedur analizy termicznej dających 
pewniejsze rezultaty. Do obróbki wyników wykorzystano metody analizy termicznej w tym metody 
izokonwersyjne Friedmana i Ozawy-Flynn-Wall’a. Ponieważ rozkład złożonych pod względem 
chemicznym substancji jakim jest osad ściekowy nie może być opisany prostym stechiometrycznym 
równaniem zastosowano tzw. lumping model grupujący reakcje zachodzące w danym zakresie 
temperatur. Liczbę tych grup ustala się subiektywnie analizując kształt krzywej DTG obrazującej 
szybkość rozkładu substratów (lub powstawania produktów). Na podstawie analizy kształtu krzywej 
DTG i przeprowadzonej dekonwolucji przyjęto, że osad niewapnowany z OŚ Kalisz można opisać 6 
grupami reakcji, zaś osad wapnowany z tejże oczyszczalni i osad z OŚ w Aleksandrowie Łódzkim 5 
grupami reakcji. Oszacowanie parametrów metodami regresji nieliniowej w przypadku dużej ilości 
parametrów jest ryzykowne i dlatego ważnym jest wstępne oszacowanie wartości parametrów 
startowych. Aby określić udziały poszczególnych grup reakcji przeprowadzono dekonwolucję krzywej 
DTG – rozłożenie jej na składowe piki odzwierciedlające grupy zachodzących reakcji. Założono,  
że rozkład termiczny osadu można w uproszczeniu opisać modelem kilku reakcji równoległych n-tego 
rzędu. Z analizy izokonwersyjnej uzyskano rozkład energii aktywacji i czynnika przedwykładniczego z 
równania Arrheniusa w funkcji stopnia konwersji. Do oszacowania parametrów kinetycznych 
wykorzystano metodą regresji nieliniowej. W obliczeniach zastosowano procedurę optymalizacyjną 
Levenberga-Marquarta. Parametrami optymalizującymi były stałe kinetyczne w równaniu Arrheniusa, 
rzędy reakcji oraz udziały poszczególnych reakcji w całkowitym ubytku masy. Układ równań 
różniczkowych bilansu masy całkowano metodą Rungego-Kutty 5 stopnia. 

 
Keywords: pyrolysis, sewage sludge, thermogravimetry 
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WPROWADZENIE 

Dla wybranych osadów ściekowych wyznaczono parametry kinetyczne grup reakcji 
zachodzących podczas pirolizy w badanym zakresie temperatur. Zastosowana metodyka 
wymagała przeprowadzenia eksperymentów termograwimetrycznych dla kilku szybkości 
nagrzewania próbki. W tym przypadku zastosowano trzy szybkości nagrzewania próbki  
β=5; 10; 20 k/min. Zastosowano tzw. Luming model grupujący reakcje zachodzące w 
określonym zakresie temperatur i przybliżający je jedną reakcją opisanym założonym modelem 
(np. reakcją n-rzędu). Dla takich uogólniających reakcji wyznaczono parametry kinetyczne - 
czynnik przedwykładniczy, energię aktywacji, rząd reakcji i udział poszczególnych reakcji. 
Założono schemat niezależnych reakcji równoległych. Rozkład substancji o trudnej do 
identyfikacji strukturze chemicznej jakim są osady ściekowe jest skomplikowany pod 
względem chemicznym i dlatego, aby wyznaczyć parametry kinetyczne reakcji zastosowano 
kilkustopniową procedurę dla każdego z przebadanych osadów: 

 Przeprowadzono dekonwolucję krzywej DTG – rozkład krzywej DTG określający 
(wykorzystano program Netzsch Peak Separation) 

 Przeprowadzono analizy udział i maksymalnej szybkości poszczególnych grup reakcji 
w całym procesie  

 Procedurę Friedmana i Ozawy-Flynn-Wall’a, na podstawie których oszacowano 
rozkład wartości energii aktywacji i czynnika przedwykładniczego w funkcji stopnia 
konwersji  

 Wyznaczono parametry kinetyczne grup reakcji - energia aktywacji, czynnik 
przedwykładniczy, rząd reakcji, udziały reakcji (zastosowano program Netzsch 
Kinetics) wykorzystując informacje uzyskane z poprzednich działań umożliwiających 
przybliżone oszacowanie parametrów startowych 

BADANIA TERMOGRAWIMETRYCZNE 

Jak wspomniano wcześniej, aby oszacować parametry kinetyczne przeprowadzono 
badania termograwimetryczne osadów przy trzech szybkościach nagrzewania próbki. 
Zastosowanie wyników pomiarów z kilku skanów temperaturowych umożliwia lepsze 
oszacowanie parametrów niż przy zastosowaniu jednego skanu temperaturowego. Do 
oszacowania parametrów kinetycznych wybrano trzy osady 

 Osad z oczyszczalni ścieków w Kaliszu-Kucharach niewapnowany 
 Osad z oczyszczalni ścieków w Kaliszu-Kucharach wapnowany 
 Osad z oczyszczalni ścieków w Aleksandrowie Łódzkim 

Poniżej przedstawiono termogramy TG i wykresy DTG dla tych osadów, dla trzech 
szybkości nagrzewania próbki β= 5; 10; 20 K/min. 
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Rys. 1. Osad z OŚ Kalisz (niewapnowany). Wykres TG dla trzech szybkości nagrzewania 

próbki β= 5; 10; 20 K/min 

 
Rys. 2. Osad z OŚ Kalisz (niewapnowany). Wykres DTG dla trzech szybkości 

nagrzewania próbki β= 5; 10; 20 K/min 
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Rys. 3. Osad z OŚ Kalisz (wapnowany). Wykres TG dla trzech szybkości nagrzewania 
próbki β= 5; 10; 20 K/min 

 
Rys. 4. Osad z OŚ Kalisz (wapnowany). Wykres DTG dla trzech szybkości nagrzewania 

próbki β= 5; 10; 20 K/min 
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Rys. 5. Osad z OŚ Aleksandrów Łódzki. Wykres TG dla trzech szybkości nagrzewania 
próbki β= 5; 10; 20 K/min 

 

Rys. 6. Osad z OŚ Aleksandrów Łódzki. Wykres DTG dla trzech szybkości nagrzewania 
próbki β= 5; 10; 20 K/min 
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WYZNACZANIE PARAMETRÓW KINETYCZNYCH 

Poniżej przedstawiono kolejne etapy wyznaczania parametrów kinetycznych opisane 
wcześniej. 

Osad OŚ Kalisz 

 
Rys. 7. Osad OŚ Kalisz (niewapnowany). Dekonwolucja krzywej DTG 

TABELA 1 . Osad OŚ Kalisz (niewapnowany). Parametry pików otrzymanych  
z dekonwolucji krzywej DTG 

Nr piku 1 2 3 4 5 6 

Typ piku FRASER FRASER FRASER FRASER FRASER FRASER 

Powierzchnia % 13,2 8,0 35,2 32,1 2,5 9,1 

Pozycja °C 223,7 257,4 306,0 401,5 655,7 867,9 

Amplituda 0,3 0,3 0,4 0,3 0,07 0,1 

Szerokość 50,3 29,3 102,0 158,4 76,4 150,7 

Asymetria 0,4 -0,2 0,2 0,0 0,2 -0,1 
 

NETZSCH Peak Separation      Project:  Osad Kalisz NW
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Rys. 8. Osad OS Kalisz (niewapnowany) analiza Friedmana 

TABELA 2. Osad OS Kalisz (niewapnowany). Tabelaryczne warto ci energii aktywacji 
 i czynnika przedwykładniczego otrzymane na podstawie analizy Friedmana 

 
 

Friedman Analysis       Osad Kalisz NW
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Rys. 9. Osad OŚ Kalisz (niewapnowany) wykres zmian energii aktywacji i czynnika 
przedwykładniczego w funkcji stopnia konwersji (na podstawie analizy Friedmana) 

 

Rys. 10. Osad OS Kalisz (niewapnowany) analiza Ozawy-Flynn-Wall’a. 
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TABELA 3. Osad OS Kalisz (niewapnowany). Tabelaryczne warto ci energii aktywacji 
 i czynnika przedwykładniczego otrzymane na podstawie analizy Ozawy-Flynn-Wall’a 

 

Rys. 11. Osad O  Kalisz (niewapnowany) wykres zmian energii aktywacji i czynnika 
przedwykładniczego w funkcji stopnia konwersji (na podstawie analizy Ozawy-Flynn-Wall’a) 
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Rys. 12. Osad OŚ Kalisz (niewapnowany). Krzywe TG. Dane doświadczalne 

i dopasowanie modelem 6 reakcji równoległych niezależnych. 

 
Rys. 13 . Osad OŚ Kalisz (niewapnowany). Krzywe DTG. Dane doświadczalne 

i dopasowanie modelem 6 reakcji równoległych niezależnych. 
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TABELA 4. Parametry kinetyczne reakcji pirolizy - osad Kalisz (niewapnowany) 

Parametry kinetyczne 

Grupa reakcji  1 2 3 4 5 6 

log A A1/s^-1: 4,18 16,29 7,98 8,01 12,57 12,02 

E kJ/mol: 155,96 246,39 100,27 111,29 104,31 168,07 

Rząd reakcji.  2,57 3,56 4,99 4,39 1,69 1,85 

Udział reakcji uł mas 0,13 0,08 0,35 0,32 0,02 0,09 

Ubytek masy (5 K/min) % mas -74,9      

Ubytek masy (10 K/min ) % mas -70,9      

Ubytek masy (20 K/min ) % mas -73,4      
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Rys. 14.  Osad OŚ Kalisz (wapnowany). Dekonwolucja krzywej DTG 

TABELA 5. Osad OŚ Kalisz (wapnowany). Parametry pików otrzymanych  
z dekonwolucji krzywej DTG 

Nr piku 1 2 3 4 5 

Typ piku FRASER FRASER FRASER FRASER FRASER 

Powierzchnia % 9,1 35,3 22,9 24,8 7,9 

Pozycja °C 95,1 307,8 431,1 702,1 800,4 

Amplituda 0,07 0,2 0,3 0,2 0,05 

Szerokość 80,0 128,5 63,1 66,8 115,6 

Asymetria -0,7 -0,3 -0,06 0,5 0,5 

NETZSCH Peak Separation      Project:  Osad Kalisz W
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Rys. 15 . Osad OS Kalisz (wapnowany) analiza Friedmana 

TABELA 6. Osad OS Kalisz (wapnowany). Tabelaryczne warto ci energii aktywacji  
i czynnika przedwykładniczego otrzymane na podstawie analizy Friedmana 
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Rys. 16. Osad OŚ Kalisz (wapnowany) wykres zmian energii aktywacji i czynnika 

przedwykładniczego w funkcji stopnia konwersji (na podstawie analizy Friedmana) 

 
Rys. 17. Osad OS Kalisz (wapnowany) analiza Ozawy-Flynn-Wall’a 
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Rys. 18. Osad O  Kalisz (wapnowany) wykres zmian energii aktywacji i czynnika 
przedwykładniczego w funkcji stopnia konwersji (na podstawie analizy Ozawy-Flynn-Wall’a) 

TABELA 7. Osad O  Kalisz (wapnowany) .Tabelaryczne warto ci energii aktywacji  
i czynnika przedwykładniczego otrzymane na podstawie analizy Ozawy-Flynn-Wall’a 
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Rys. 19. Osad OŚ Kalisz (wapnowany). Krzywe TG. Dane doświadczalne i dopasowanie 

modelem 5 reakcji równoległych niezależnych 

 
Rys. 20. Osad OŚ Kalisz (wapnowany). Krzywe DTG. Dane doświadczalne 

i dopasowanie modelem 5 reakcji równoległych niezależnych. 
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TABELA 8 . Parametry kinetyczne reakcji pirolizy- osad Kalisz (wapnowany) 

Parametry kinetyczne 

Grupa reakcji  1 2 3 4 5 

log A A1/s^-1 3,72 14,69 10,39 9,08 6,23 

E kJ/mol 46,26 351,62 173,21 125,82 167,57 

Rząd reakcji.  4,99 2,81 1,41 5,32 0,56 

Udział reakcji uł mas 0,17 0,09 0,17 0,34 0,23 

Ubytek masy (5 K/min) % mas -54,29     

Ubytek masy (10 K/min ) % mas -55,03     

Ubytek masy (20 K/min ) % mas -54,86     
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Osad OŚ Aleksandrów Łódzki 

 
Rys. 21. Osad OŚ Aleksandrów Łódzki. Dekonwolucja krzywej DTG 

 

TABELA 9. Osad OŚ Aleksandrów Łódzki. Parametry pików otrzymanych  
z dekonwolucji krzywej DTG 

Nr piku 1 2 3 4 5 

Typ piku FRASER FRASER FRASER FRASER FRASER 

Powierzchnia % 10,9 36,8 28,0 13,7 10,6 

Pozycja °C 275,9 337,7 393,1 441,4 716,9 

Amplituda 0,12 0,18 0,23 0,14 0,10 

Szerokość 56,4 69,8 70,5 54,2 54,7 

Asymetria 0,2 0,7 0,6 -0,6 0,8 

 

NETZSCH Peak Separation      Project:  Osad Aleksandrów
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Rys. 22 . Osad O  Aleksandr w dzki analiza Friedmana 

 
TABELA 10 . Osad O  Aleksandr w. Tabelaryczne warto ci energii aktywacji i czynnika 

przedwykładniczego otrzymane na podstawie analizy Friedmana 
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Rys. 23 . Osad OŚ Aleksandrów Łódzki analiza Ozawy-Flynn-Wall’a. 

 

 
Rys. 24. Osad OŚ Aleksandrów Łódzki. Wykres zmian energii aktywacji i czynnika 

przedwykładniczego w funkcji stopnia konwersji (na podstawie analizy Ozawy-Flynn-Wall’a) 
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TABELA 11. Osad O  Aleksandr w dzki. Tabelaryczne warto ci energii aktywacji 
i czynnika przedwykładniczego otrzymane na podstawie analizy Ozawy-Flynn-Wall’a 

 

 
Rys. 25. Osad O  Aleksandr w dzki. Krzywe TG. Dane do wiadczalne i dopasowanie 

modelem 5 reakcji r wnoległych niezale nych. 
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Rys. 26. Osad OŚ Aleksandrów Łódzki. Krzywe DTG. Dane doświadczalne  

i dopasowanie modelem 5 reakcji równoległych niezależnych. 

Tabela 12. Parametry kinetyczne reakcji pirolizy- osad OŚ Aleksandrów Łódzki 

Parametry kinetyczne 

Grupa reakcji  1 2 3 4 5 

log A A1/s^-1 10,5 13,5 13,2 1,9 8,6 

E kJ/mol 112,8 167,1 186,6 151,4 217,5 

Rząd reakcji.  4,9 4,9 6,0 5,7 1,8 

Udział reakcji uł mas 0,05 0,21 0,29 0,34 0,11 

Ubytek masy (5 K/min) % mas -70,2     

Ubytek masy (10 K/min ) % mas -68,3     

Ubytek masy (20 K/min ) % mas -69,2     
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OMÓWIENIE WYNIKÓW OBLICZEŃ KINETYCZNYCH 

Ze względu na skomplikowany przebieg pirolizy złożonego materiału, jakim są osady 
ściekowe, niemożliwe jest zastosowanie stechiometrii zachodzących reakcji tak jak w przy-
padku rozkładu nieorganicznych związków o znanej budowie i przebiegu stechiometrycznym 
rozkładu. Dlatego też zastosowano tzw. lumping model grupujący zachodzące w podobnych 
zakresach temperatur reakcje [1, 2] . Założono prosty schemat reakcji równoległych nieza-
leżnych n-tego rzędu. Z analizy kształtu krzywej DTG wnioskowano o prawdopodobnej liczbie 
grup reakcji. Dekonwolucja krzywej DTG umożliwiała wstępne ustalenie prawdopodobnego 
udziału poszczególnych grup reakcji.  

Na podstawie analizy kształtu krzywej DTG zdecydowano się opisać zachodzące procesy 
w przypadku osadu ściekowego niewapnowanego z OŚ Kalisz - 6 grupami reakcji równo-
ległych (dekonwolucja na 6 pików) a w przypadku osadów - wapnowanego z OŚ Kalisz  i osadu 
Aleksandrowa Łódzkiego 5 grupami reakcji (dekonwolucja na 5 pików). Dekonwolucję 
przeprowadzono pikami o asymetrycznym kształcie (Fraser-Suzuki). Asymetria piku związana 
jest z rzędem reakcji [5] 

Przeprowadzone analizy Friedmana i Ozawy-Flynn-Wall’a umożliwiły analizę 
zachodzących procesów. Zmienność zarówno wartości energii aktywacji jak i czynnika 
przedwykładniczego świadczy, że mamy do czynienia z wieloma zachodzącymi reakcjami [3]. 
Oszacowywanie wartości tych parametrów ułatwia dalsze obliczenia metodami 
optymalizacyjnymi, które są bardzo czułe na wartości startowe parametrów i mają znaczący 
wpływ na ich ostateczną wartość. Zarówno analizy Friedmana i Ozawy-Flynn-Wall’a są 
metodami bardzo czułymi i otrzymane wartości na początku i końcu przedziału obliczeniowego 
(małe i wysokie stopnie konwersji) dlatego mogą być one niemiarodajne w tych zakresach [4]. 
Wpływa także na to materiał i reprezentatywność próbki, dokładność przyrządu i 
powtarzalność pomiarów (związana np. z reprezentatywnością próbek będącą mieszaniną 
wieloskładnikową). 

Otrzymane parametry kinetyczne dobrze odwzorowują krzywe pomiarowe TG i DTG  
i mogą posłużyć do modelowych obliczeń reaktora, jeśli znany będzie rozkład temperatur  
w reaktorze i czasów przebywania. Wysokie rzędy rekcji świadczą, że może tu zachodzić wiele 
reakcji o niewiele różniących się energiach aktywacji [5]. Oceniając otrzymane wartości 
parametr ów kinetycznych otrzymywanych w wyniku regresji nieliniowej należy pamiętać o 
tzw. efekcie izokinetycznym – wzajemnego wpływu na siebie E i k [6]. Dlatego też, wartości 
mogą jedynie służyć do odwzorowania krzywych pomiarowych – zachodzących procesów a 
nie ich ocenie pod względem typowo rozumianej kinetyki chemicznej 
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ABSTRACT 

The main purpose of the research was to examine the effect of hybrid-intermittent drying on drying 
kinetics, energy consumption and quality of dried apricots. The drying processes were realized in 
different combinations of microwave and ultrasound assistance, including convective drying as a 
reference test. Apricots in the form of quarters were dried at air temperature of 60°C and velocity of 
0.4 m/s, in an innovative laboratory hybrid dryer equipped with a microwave and high-power 
ultrasonic generator. Drying and temperature curves, total and specific energy consumption as well 
as total color change, water activity and rehydration properties of apricots were examined. It was 
proved that hybrid-intermittent drying reduces the overall drying time and energy consumption, 
ensures better product quality, that is smaller color change and water activity, as well as higher 
ability to rehydration. 

 

Keywords: intermittent drying, microwave, ultrasound, energy, quality 

 

INTRODUCTION 

Fresh food products, mainly fruits and vegetables belong to a group of biological materials with 
low microbial stability due to their high moisture content, more specifically a high value of 
water activity. Drying is one of the most popular processing methods to preserve them and 
prevent such phenomena as food spoilage and decay (Jangam et al., 2010). Dehydration of 
foods reduces their water activity which results in improved protection against bacteria, yeasts 
and molds (Labuza et al., 1970). Moreover, drying processes enhance the shelf life of fruits and 
vegetables, that are found in many different applications. Conventional drying techniques, e.g. 
convective drying (hot air drying), is still extensively employed, but on the other hand, such a 
long-lasting processing gives rise to low drying performance and high operating costs (Ratti, 
2001). Thus, overcoming the limitations of conventional dryers has given rise to some emerging 
drying technologies and to a new advancement in drying technology, e.g. hybrid drying. 
Combination of various drying techniques as well as periodical application of additional energy 
sources such as microwave radiation, ultrasound, etc., can contribute to higher drying 
performance, lower energy consumption and better product quality (Mujumdar and Law, 2010). 
Recently, one of the drying method of high interest is non-stationary drying, called as 
intermittent drying, based on changes in drying conditions. In this solution, the drying rate is 
slowing down at given time intervals (relaxation/tempering) in order to protect the dried 
material from damage (Chua et al., 2003; Kowalski et al., 2013; Szadzińska, 2014). Usually, 
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intermittent drying is performed with the change in temperature, humidity, air flow rate, etc., 
but may also concern different forms of energy supply: convection, microwave, infrared or 
ultrasound (Kowalski et al., 2015; Kumar et al., 2014). Another method, in which is believed a 
further improve in quality of dried biological materials is microwave drying. Due to greater 
internal heat and moisture transport, microwave drying reduces total drying time and food 
product oxidation (Orsat et al., 2005). Another source to intensify the drying efficiency is 
ultrasound. High power ultrasound (20-500 kHz) causes various phenomena such as heating of 
the material, micro-vibrations and air turbulences near the material (Kowalski and Pawłowski, 
2015). Moreover, ultrasound generates a rapid series of contractions and expansions of the 
material tissue called as “sponge effect” (Gallego-Juárez et al., 1999). Many experimental 
investigations have shown that integration of  various drying techniques results in better quality, 
shorter drying time and energy savings (Zhang et al., 2006; Legay et al., 2011). Thus, the aim 
of the study was to analyze the effect of convective-intermittent drying with microwave and 
airborne ultrasound application on drying kinetics, energy and quality aspect of apricots. 
 

MATERIAL AND METHODS 

Apricots (Prunus armeniaca L.) var. ‘Orangered’ that were used for the drying experiments 
were purchased at a local market. It is an early seasoned dessert variety. The fruits are very 
attractive, yellow-orange, with a carmine blush gently dotted, medium juicy, sweet, slightly tart 
and aromatic. Before drying the apricots were washed in tap water, drained with blotting paper, 
deprived of their kernels and cut into 8 quarters. The samples with a total mass of approximately 
80 g and an average moisture content of 0.86 kg water/kg wb were placed on a rotary pan in 
the form of a ring, skin-side down, and dried to a final average moisture content of 0.02 kg 
water/kg wb. Eight different drying tests were carried out, including convective drying as a 
reference, as shown in Table 1. 

 
Table 1. Drying tests 

Drying program Description 

CV convective drying 
CVUD convective-ultrasound drying 
CVMW convective-microwave drying 
CVMW5UD30 convective drying with 5-minute microwave and 30-minute ultrasound 

application 
CVUDMW5-30(4) convective-ultrasound drying with 5-minute microwave application 

and 30-minute interval (only 3 cycles) 
CVMW5-30(4)UD convective drying with 5-minute microwave application and  

30-minute interval (only 4 cycles) with ultrasound-assisted final drying 
CVUDMW3-20(5) convective-ultrasound drying with 3-minute microwave application 

and 20-minute interval (only 5 cycles) 
CVMW3-20(5)UD convective drying with 3-minute microwave application and  

20-minute interval (only 5 cycles) with ultrasound-assisted final drying 
 
The drying tests were carried out in an innovative laboratory hybrid chamber dryer equipped 
with magnetron and ultrasonic airborne system. The apparatus allows drying with the use of 
convection, microwave radiation and ultrasound separately or simultaneously, and to measure 
all of the process parameters online, such as air temperature and humidity, air flow rate, material 
mass and its surface temperature, microwave and ultrasound power and total energy 
consumption. Each drying test was carried out in duplicate.  
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The process parameters used in these studies were as follows: air temperature Ta = 60°C, air 
flow velocity through the pan va = 0.4 m/s, microwave power (MW) of 100 W and ultrasound 
power (UD) of 200 W. The initial moisture content was calculated on the basis of fresh material 
dried for 24 h at 60°C in the chamber dryer, model SN75 (Memmert, Germany). The moisture 
content X kg water /kg wb was determined using the following equation (Strumiłło, 1983): 

0m
mmX dt   (1) 

where mt kg denotes the sample mass measured at time t, md kg is the mass of the dry sample 
and m0 is the initial mass of the sample. 
 
The total energy consumption (EC) is defined as the sum of electric energy in kWh consumed 
in drying process by the hybrid dryer and the control equipment (computer, control cupboard, 
etc.). The specific energy consumption (SEC) is the ratio of EC kWh to the amount of water 
removed during drying (mw kg). The SEC was calculated according to Eq. (2) (Senapati et al., 
2014): 

wm
ECSEC   (2) 

The quality of apricots was assessed by measuring their total color change, water activity and 
ability to rehydration. First, several randomly chosen fresh/dried samples were grounded in a 
mill (IKA–Werke, Germany) to obtain a homogeneous pulp. Then, total color change (ΔE) 
between fresh and dried apricot was measured using a colorimeter, model CR-400 (Konica 
Minolta, Japan), and indicated by CIE L*a*b* color space, where L* is lightness, a* is the color 
parameter from red to green and b* denotes the color parameter from yellow to blue. ΔE was 
calculated using the following equation (CIE, 1978): 

   222 ***)( baLE DDDD  (3) 

Water activity (aw) was measured before and after drying experiments. For this purpose 
randomly selected fresh/dried samples were placed in the chamber of the water activity meter 
LabMaster-aw Standard (Novasina AG, Switzerland).  
 
The dried product ability to rehydration (water absorption) was tested in a 500 ml baker 
containing 150 ml of distilled water by boiling one sample for 5 min. The rehydration ratio (RR) 
was calculated according to Eq. (4) (Aboud, 2013): 

BR

R

m
mRR   (4) 

where mR is the mass of the rehydrated sample and mBR is the mass of the sample before 
rehydration. 
 

RESULTS AND DISCUSSION 

The effectiveness of hybrid-intermittent drying was assessed in terms of the drying kinetics, on 
the basis of obtained drying and temperature curves. At first, the convective drying process 
(CV) was carried out as a reference to hybrid-intermittent drying tests assisted with microwave 
or/with ultrasound. Next, the convective-ultrasound (CVUD) and convective-microwave 
(CVMW) drying tests at constant conditions were performed. Figure 1 presents the CV, CVUD 
and CVMW drying curves.  
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Figure 1. CV, CVUD and CVMW drying curves 

The convective drying was found to be the longest process as the apricots achieved the final 
moisture content after 920 min. Application of ultrasound in convective drying (CVUD) caused 
a 53% decrease in total drying time, as compared to CV drying test. However, the shortest 
drying time of the above methods was CVMW, where a 93% shorter processing time was 
achieved. It proves, that both ultrasound and microwave significantly improve drying kinetics 
of the biological material. Figure 2 shows the material temperature plots (Tm) during CV, 
CVUD and CVMW drying as well as the air temperature (Ta). 

 
Figure 2. Material temperature curves in CV, CVUD and CVMW drying 

As it follows form Figure 2, the lowest material temperature during drying was observed for 
the CV test. In CVUD test the material temperature was approximately 5°C higher than in CV 
test. In the case of CVMW drying the material temperature raised sharply at the very beginning 
of dehydration, maximum up to 88°C, which has had a considerable impact on the drying time 
as well as the final quality. 
 
The next series of the studies were hybrid-intermittent drying processes combining hot air (CV), 
microwave (MW) and ultrasound (UD) in different combinations (see Table 1). Figure 3 
presents an example data of dehydration in non-stationary conditions.  
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Figure 3. Drying curves in hybrid-intermittent drying 

The results of hybrid-intermittent drying (changes of 5-30), showed a clear reduction in total 
drying time of apricots between 60% and 80%, in reference to CV test. Each pulse of MW-
heating "pumped" the moisture to the material surface, in turn the ultrasound heated the material 
surface and enhanced the moisture removal. However, the shortest drying time of the 
combinations was observed while an intermittent 5-minute MW application with 30-minute UD 
application was used (CVMW5UD30), i.e. 175 min. Moreover, a more frequent periodicity of 
microwave application, i.e. 3-minute MW and 20-minute off, resulted in 6-13% increase in 
drying time, as compared to programs with changes of 5min-30min. Furthermore, it was noted 
that reduction in number of MW cycles as well as the use of UD-assisted final drying prolongs 
the overall drying time. Figure 4 shows the examples of material temperature data of drying 
tests detailed above. 

 
Figure 4. Material temperature curves in hybrid-intermittent drying 

During CV drying, the material temperature (Tm) was maintained below the air temperature for 
a long time. A comparison of CV with hybrid-intermittent processes shows that periodical MW 
application as well as UD enhancement have a strong impact on the temperature profile. 
Intermittent MW application caused a temporary material temperature increase above the 
drying agent temperature, maximum up to 80°C (see Fig. 4: CVMW5UD30). In turn, 
simultaneous MW and UD action resulted in higher material temperature during the 30-minute 
relaxation period (see Fig. 4 CVMW5UD30 and CVUDMW5-30(4)). This kind of relaxation plays 
a key role, because during these interval the moisture and temperature profiles are leveling. On 
the other hand, ultrasound assisted final drying allowed to reduce and align the material 
temperature in the first two hours of processing (see Fig. 4 CVMW5-30(4)UD). A slight lower 
material temperature (max.70°C) was observed only in the case of MW changes (3-20) with 
UD-assisted final drying. 
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Table 2 presents the total energy as well as the specific energy consumed in different drying 
processes. 

 
Table 2. Total energy EC and specific energy consumption SEC 

Drying  
program 

EC,  
kWh 

SEC,  
kWh/kg 

CV 9.03  0.18 137.17  2.74 
CVUD 6.86  0.14 102.39  2.05 
CVMW 1.07  0.02 16.13  0.32 
CVMW5UD30 3.02  0.06 46.55  0.93 
CVUDMW5-30(4) 5.05  0.10 74.76  1.49 
CVMW5-30(4)UD 5.62  0.11 83.17  1.66 
CVUDMW3-20(5) 5.55  0.11 82.71  1.65 
CVMW3-20(5)UD 6.04  0.12 90.31  1.81 

 
The highest value of EC and SEC were obtained in the case of CV program. In turn, the lowest 
values of these parameters were noted for CVMW program, i.e. only 1.07  0.02 EC and 16.13 
 0.32 SEC. Total energy and specific energy consumption were definitively lower for all the 
hybrid-intermittent processes, i.e. in the range of 33-66%, as compared to CV. However, the 
lowest EC and SEC was gained in the case of convective drying with 5-minute MW and 30-
minute UD application (CVMW5UD30). If the more frequently changes were used (3-20) the 
moisture evaporation was inhibited. As a consequence, the EC and SEC increased.  
 
Figure 5 presents the results of color difference (ΔE) between fresh and dried apricots. 

 
Figure 5. Total colour change 

The highest value of total color change, i.e. 22.71 ± 0.96, was observed for samples dried in the 
CV test. In this case, discoloration of apricots was due to long lasting processing with hot air, 
which resulted in degradation of natural dyes. However, samples dried with UD and MW 
application were characterized by lower ΔE. However, the best dried product from the color 
viewpoint was obtained after convective-ultrasound drying with intermittent MW heating, i.e. 
CVUDMW5-30(4) (8.84 ± 0.44). In turn, the samples dried by convection combined with 
intermittent-MW (3-20) and UD application in the final drying (CVMW3-20(5)UD) revealed 
smaller color degradation, as compared to program with continuous UD action  
(CVUDMW3-20(5)). This can result from lower material temperature, that not exceeded 70°C. 
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The next, very important quality factor measured in the studies was water activity in fresh and 
dried apricot samples (Figure 6), as this is one way to verify the dried product stability, e.g. 
development of microflora. 

 
Figure 6. Water activity 

The obtained results showed significant decrease in water activity in dried apricot in 
comparison to fresh material, the value of which was 0.969  0.009. After each drying 
processing the value of aw was less than 0.6, thus the microbial growth was inhibited and 
biologically stable products were received. However, for all the samples dried in hybrid and 
hybrid-intermittent drying programs the water activity was lower than for CV test, i.e. in the 
range of 0.397-0.483. Moreover, no significant differences after drying in various intermittent 
programs were observed. 
 
The last parameter assessed in the studies was the relationship between rehydration ratio and 
drying programs (Figure 7). Dying causes various changes in the structure of biological material 
and also influences the renewed absorption of water. Rehydration, as a reverse process to 
dehydration, shows the degree of structure damage after drying.  

 
Figure 7. Rehydration ratio 

As it follows from the above graph, the lowest ability to rehydration was observed in the case 
of apricots dried purely convectively. The RR value of 1.40 ± 0.11 shows a destructive influence 
of this drying method associated with the material shrinkage and pores closure. Because the 
apricots dried in hybrid and hybrid-intermittent processes reached higher RR values, as 
compared to CV test, these products were characterized by a better preserved structure. 
Moreover, no major differences were found between different intermittent drying tests. 
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CONCLUSIONS 

The results of hybrid-intermittent drying of apricots presented in these studies showed that the 
application of microwave and ultrasound in the convective drying of apricots improves the 
drying kinetics as well as the product quality, as compared to conventional hot air drying. 
However, the dosing regimen turned out to be extremely important when combining different 
heat energy sources. It was proved that the total drying time and the total energy as well as the 
specific energy SEC consumption strongly depend on the drying program, i.e. the quantity of 
MW cycles as well as their frequency. It was found that the skillful application of microwave 
radiation and ultrasound allows to reduce drying time and energy consumption, and thus to 
reduction of costs. Moreover, the obtained results confirmed that hybrid-intermittent drying is 
beneficial from the final quality point of view, as it provides smaller change of colour, safe 
level of water activity and also better rehydration properties of the dried biological material.  
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ABSTRACT 

The contribution presents a new group of motionless mixing technology named hydraulic mixer 
(HM). The hydraulic mixing is carried out in a hydraulic mixer which consists of concentrically 
aligned inner and outer compartments which have cylindrical shapes. The HM utilizes alternate 
changes of pressure in a unit caused by adequate in- and out-flows of an air, which creates alternate 
liquid flows from inner to outer and from outer to inner compartments. The recorded results have 
shown a possibility of liquid mixing in the apparatus which does not contain any moving parts and 
reveal various physical phenomena such as chaotic strokes of coloured liquid, waving of interfacial 
surface, occurrence of separated mixed zoned and formation of concave-convex structures at liquid 
interface in inner compartment during air inlet into inner compartment. 

 

Keywords: hydraulic mixing, laminar mixing, motionless mixers, chaotic mixing 

 

INTRODUCTION 

Chemical and biological industries are looking for more economic and safer mixing processes 
which would intensify their common operations. Many of the processes are carried out in a 
liquid phase, which sometimes contains solid particles, e.g. reaction, separation and mixing. 
Usually mixing proceeds in apparatus of various geometries, for example: stirred tanks, 
pipelines, packed beds, fluidized beds, circulation loops, columns with various internals, etc. 
(Smith 2005). In processes which require mild sheering forces due to presence of biologically 
active or fragile ingredients, the motionless mixing technologies are looked for. Within that 
group of mixing technologies three main groups can be classified: static mixers, pneumatic 
mixers and jet mixers (Bałdyga et al. 1995; Forney and Nafia 1998; Patwardhan and Gaikwad 
2003; Espinosa-Solares et al. 2008; Katoh and Yoshida 2009; Xu and Huang 2012; Karcz 
2013). 
This contribution presents a new group of motionless mixing technology named hydraulic 
mixer (HM), and therefore, the basis of hydraulic mixing process and assessment of its 
performance. It has to be noted that, the design of HM has been obtained with use of 
HAZOP-based framework for conceptual process design presented elsewhere (Mitkowski and 
Szaferski 2016; Mitkowski et al. 2016). 

EXPERIMENTAL SET-UP 
The hydraulic mixer (HM) is a tank apparatus consisted of two compartments, i.e. outer and 
inner compartments, as schematically presented in Figure 1. The division to two compartments 
is due to the concentrically located inner tube. Therefore, HM has outer compartment with 
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annular cross-section and inner compartment with circular cross-section. Both compartments 
are interconnected with circular space (4) which has 194 mm in diameter and default height of 
20 mm; this height is called the clearance height (hc). The clearance can be increased stepwise 
by 20 mm from 20 mm up to 60 mm. The essential part of HM is computer-aided controlling 
system (CS) which utilize pressure measurements from pressure indicators (PI1 and PI2) to 
open and close feeding and releasing valves (V1, V2 and V3, V4, respectively) in order to 
obtain: 

 annular flow into outer space (AFIOS). The AFIOS flow is obtained when the high 
pressure is applied to inner compartment (7). It is also manifested by a decrease of liquid 
height h in inner compartment (5) and increase of liquid height H in outer compartment 
(3). 

 annular flow out of outer space (AFOOS). The AFOOS flow is obtained when higher 
pressure is applied in outer space (6) which is characterized by the decrease of liquid 
height H in volume 3 and increase of h in volume 5. The flow is directed from outer 
compartment (3) through the common space (4) to inner space (5) 

 

Figure 1. Experimental set-up of hydraulic mixer set-up (based on Mitkowski et al. 2016): 
C1 – compressor; F1, F2 – air filter; T1 – gas reservoir (27.2 dm3); R1, R2 – pressure reducing valves; V1 – air 

inlet valve to outer compartment; V2 – air inlet to inner compartment; V3 – air outlet valve from outer com-
partment; V4 – air outlet valve from inner compartment; V5, V6 – communicated valves; PR1 – pressure relieve 

valve in outer compartment; PR2 – pressure relieve valve in inner compartment; PI1 – pressure meter in outer 
compartment; PI2 – pressure meter in inner compartment; CS – control system connected with PC; 1 – hydraulic 

mixer casing; 2 – casing of inner compartment; 3 – liquid volume in outer compartment with liquid height H;  
4 – common volume with height hcl; 5 – liquid volume in inner compartment with liquid height h; 6 – gas 

volume in outer comportment; 7 – gas volume in inner compartment; AFOOS – annular flow out of outer space; 
AFIOS – annular flow into outer space, CoHM – centre place of dye injection,  

HDoHM – half-distance of dye injection 
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MATERIALS AND METHODS 

The mixing performance was assessed with use of visualization technique, which based on 
dilution of dye. Use of various dyes as indicators of mixing performance has been widely 
accepted as the flow behaviour visualization and analysis method (Hardt and Schönfeld 2003; 
Schönfeld et al. 2004; Ghanem et al. 2014). In our case, the aqueous solution of malachite green 
dye (20 w% of malachite green in distilled water) was injected with use of surgical needle (at 
either one of two spots in the bottom of HM, more precisely, in the centre of the bottom of HM 
(CoHM, Figure ) and in the half-distance between the outer surface of inner cylinder and the 
inner surface of outer cylinder (HDoHM, Figure ). The volume of injected dye solution was 
always equal to 3 ml.  
The mixing of dye solution in HM has been recorded with use of digital camera (Canon EOS 
60D). The movies have rate of 50 fps and resolution of 1280720 pixels and were saved in 
*.mov files. The analysis of the recorded movies was performed with assistance of the set of 
following software: FFmpeg (Fabrice Bellard 2015) and ImageJ 1.48 (National Institutes of 
Health 2015) with Bio-Formats 5.1.0 (Open Microscopy Environment 2015) plug-in. More 
details about experimental procedure are discussed in (Mitkowski et al. 2016). 
The process time at which the system is considered as the well mixed is that when dye reaches 
the air-liquid interface and liquid has a uniform colour throughout liquid zone. The height of 
dye which is reported later on, is representing the uniform colour zone counted from the bottom 
of hydraulic mixer. The reported here height of dye, if not stated otherwise, represents the 
arithmetical average value of measured heights of dye in six places: next to the outer walls of 
outer compartment, in the middle between walls of outer compartment and next to the inner 
walls of outer compartment. 

 
RESULTS: MIXING TIME AND HEIGHT OF DYE IN FUNCTIONS OF 

PROCESS PARAMETERS 

The performed set of experiments varied in volume of mixed liquid (i.e. ratio of liquid height 
to inner diameter of cylindrical space varied between 1 and 2) and height of clearance (i.e. equal 
to 20, 40 or 60 mm). In terms of classical definition of Reynolds number, only local values of 
Re can be obtained and never cross 11 000, however, most of the time local Re are in laminar 
regime (Mitkowski et al. 2016). In this work the obtained results are presented in the form of 
mixing process time required to achieve uniform colour in whole liquid volume and modified 
Reynolds number for hydraulic mixing (Mitkowski et al. 2016): 

 
n

cycle,jin cl
HM s,i,j

i=1w out in s,i p
j=1

t4d hRe h
D +d +d t t





 
 D 

 
 

  (1) 

 s,i,j in,s,i,j f,s,i,j in,s,i,j f,s,i,jΔh = H -H + h -h  (2) 

where: HMRe  – modified Reynolds number for hydraulic mixing,  – density (kg/m3),  

 –  viscosity (Pa s), din – inner diameter of inner compartment (m), ind   – mean diameter of 
inner compartment (m), Din – inner diameter of outer compartment (m), dout – outer diameter of 
inner compartment (m), h – height of clearance (m), tcycle,i – time of i-th cycle (s),  
ts,i – characteristic time of a step during an i stage (s), tp – hydraulic mixing process time (s), 
h – height of liquid in inner compartment (m), H – height of liquid in outer compartment (m), 
hf,s,i – final height of liquid in inner compartment in a step i (m), Hf,s,i – final height of liquid in 
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outer compartment in a step i (m), hin,s,i – initial height of liquid in inner compartment in a step 
i (m), Hin,s,i – initial height of liquid in outer compartment in a step i (m) 
In order to compare results obtained for various ratios of initial height of liquid to inner 
diameter, the normalized height of dye (Hn) is introduced: 

 d,n
n

c,0

H
H =

H
  (3) 

where: Hd,n – height of dye (m), Hc,0 – initial liquid height (m). 
It has to be highlighted that more details about hydraulic description of hydraulic mixing are 
presented in (Mitkowski et al. 2016). 
The details of all discussed here sets of twelve experiments are listed in Table 1. The time of 
mixing depends on the place where dye has been injected. The shortest time of obtaining well 
mixing was obtained for experiment No. 1 (177.88 s) while the longest for experiment No. 5 
(2423.76 s). For experiments in which clearance height has been set up to 20 mm and 40 mm 
the times of mixing are shorter when dye is injected centrically (CoHM) than to outer 
compartment (HDoHM). Different behaviour has been observed for experiments with clearance 
height equal to 60 mm, i.e. experiments 5, 6, 11 and 12. The shortest process time for those 
experiments where obtained when dye has been injected to outer comportment and Hc,0/D was 
equal to 1 (experiment No. 11). The longest time, equal to 2423.76 s was obtained for 
experiment 5, which was mainly due to the occurrence of not well coloured region in outer 
compartment close to the gas-liquid interface (Figures 2a-b). Similar observation has been 
noted for experiment No. 6 (Figures 2c-d).  

 
Table 1. Details of performed experiments 

No. Hc,0/D hcl [m] P [hPa] Place of dye 
injection 

Number of 
cycles 

tp [s] 
HMRe  

1 1 0.02 135 CoHM 5 177.88 1.17.104 
2 2 0.02 670 CoHM 10 494.88 2.18.104 
3 1 0.04 110 CoHM 12 394.00 3.08.104 
4 2 0.04 570 CoHM 15 694.24 6.34.104 
5 1 0.06 100 CoHM 66 2423.76 6.12.104 
6 2 0.06 560 CoHM 29 1139.44 3.12.104 
7 1 0.02 135 HDoHM 9 329.96 1.71.104 
8 2 0.02 670 HDoHM 19 991.96 3.77.104 
9 1 0.04 110 HDoHM 29 941.14 4.18.104 
10 2 0.04 570 HDoHM 22 1062.06 9.58.104 
11 1 0.06 100 HDoHM 15 549.088 4.48.104 
12 2 0.06 560 HDoHM 15 590.36 2.74.104 

 
It has to be noted that the tracking of dye for experiments in which dye was injected to outer 
compartment is difficult because in both compartments the unmixed regions are observed. 
Therefore, the course of normalized heights of dye in 1-6 experiments are presented in Figure 
Błąd! Nie można odnaleźć źródła odwołania.. It is important that for all experiments except 
No. 1, the plateaus of Hn between 0.6 and 0.85 were observed. It is significant that for Hc,0/D = 2 
and height of clearance equal to 20 mm only one plateau is observed which is at around 
Hn = 0.86. With the increase of clearance to 40 mm at Hc,0/D = 1 the plateau at around Hn = 0.6 
and Hn = 0.75 are observed. For Hc,0/D = 2 only one plateau is found (exp. 2 and 3, in Figure 
Błąd! Nie można odnaleźć źródła odwołania.) although for higher values of HMRe  the step-
like increase is observed (exp. 4 and 5, Figure Błąd! Nie można odnaleźć źródła odwołania.) 
Very interesting results have been found for clearance height equal to 60 mm which caused for 
Hc,0/D = 1 significant increase in HMRe  required to reach well mixing but on the other hand 

allowed to decrease HMRe  for Hc,0/D = 2, although the process time increased. 
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a) Exp. No. 5, tp = 945 s b) Exp. No. 5,tp = 962.08 s 

  
c) Exp. No. 6, tp = 673.1 s d) Exp. No. 6, tp = 694.68 s 

Figure 2. Long-time unmixed regions 

 
In general, it can be stated that increase of initial height of liquid to inner diameter in HM causes 
occurrence of plateau. Additionally, it can be stated that increase in the clearance height causes 
increase of HMRe  at which well mixing is observed, although for Hc,0/D equal to two and 
clearance height of 60 mm the well mixing time decreases in comparison to Hc,0/D equal to 2 
at clearance height of 40 mm. 
 

RESULTS: OBSERVED PHYSICAL PHENOMENA 

The performed experiments resulted in recording various physical phenomena such as chaotic 
strokes of coloured liquid, separated coloured zones and formation of concave-convex 
structures at liquid interface in inner compartment during air inlet into inner compartment.  
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Figure 3. Separated coloured zones observed during hydraulic mixing 

During delivering of air into the inner compartment, the formation of concave-convex structure 
at liquid interface was observed, which is presented in frame-by-frame form in Figure 4. When 
the liquid level in inner compartment was approaching its lower limit a concave structure 
became forming (Figure 4a), which maximum was manifested by formation of centrically 
located pick (Figure 4b). The phenomena are occurring sequentially as Figures 4c-ab present. 
According to authors the phenomenon of forming the liquid pick could be due to two processes 
occurring in the system. The first one is the compression of air in both compartments and the 
second one is the liquid flow behaviour in the clearance. The initially observed waving of air-
liquid interface in compartments could be related to sudden acceleration of liquid, which than 
is transferred to the concave-convex structures due to more steady flow and finally diminishing 
of the concave-convex structure due to slowing down acceleration to the final stop (Figures 
4p-ab). It is important to notice, that waving of interfacial surface continues up to five seconds 
after the air inlet is closed. Definitely, the waving is more intensive in inner compartment than 
in outer one, therefore these observations justifies that better and faster mixing occurs in inner 
volume, which is also supported by the observed differences in mixing times between 
experiments with delivering the dye solution to inner or outer compartments (Table 1). 
The explanation of occurring the long-time unmixed zones, as those observed in Figures 2a-c, 
can be related to the phenomenon of creating chaotic streaks which form pathways of delivering 
the dye into upper parts of hydraulic mixer. The pictures of observed streaks are presented in 
Figure 5. Figures 5a-b deliver important observation that streaks are more intense close to outer 
wall of outer comportment which stays in line with the observed more intensive dye colour 
close to outer wall than to inner one (Figure 6). 
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a) tp = 19.36 s b) tp = 19.38 s c) tp = 19.40 s 

   

d) tp = 19.42 s e) tp = 19.44 s f) tp = 19.46 s 

   

g) tp = 19.48 s h) tp = 19.50 s i) tp = 19.52 s 

   

j) tp = 19.54 s k) tp = 19.56 s l) tp = 19.58 s 

   

m) tp = 19.60 s n) tp = 19.62 s o) tp = 19.64 s 

   

p) tp = 19.66 s q) tp = 19.68 s r) tp = 19.70 s 

   

s) tp = 19.72 s t) tp = 19.74 s u) tp = 19.76 s 

   

w) tp = 19.78 s x) tp = 19.80 s y) tp = 19.82 s 

   

z) tp = 19.86 s aa) tp = 19.90 s ab) tp = 19.94 s 

Figure 4. Formation of a convex-concave liquid interface in inner compartment (Exp. 5, cycle 1, step 10) 
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a) exp. No. 6, tp = 65.26 s b) exp. No. 6, tp = 67.94 s c) exp. No. 6, tp = 101.84 s d) exp. No. 6, tp = 105.48 s 

Figure 5. Streaks of dye solutions in outer compartment 

 

    

a) exp. No. 6, tp = 258.68 s b) exp. No. 6, tp = 263.46 s c) exp. No. 6, tp = 348.78 s  d) exp. No. 6, tp = 348.96 s 

  

e) exp. No. 5, tp = 677.12 s f) exp. No. 5, tp = 677.94 s 

Figure 6. Separated coloured zones observed during hydraulic mixing 
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Figure  presents other interesting phenomenon of separated zones which consists of at least two 
separated coloured zones by one zone which does not contain dye (Figure f). It is important to 
note, that for experiments with Hc,0/D = 1 there is only one zone which does not contain dye, 
while for those with Hc,0/D = 2 two zones were observed. The second zone is very thin and 
close to gas-liquid interface as it is observed in Figure d. The creation of uncoloured zones can 
be related to the occurring streaks phenomenon which deliver dye to upper parts of HM, which 
than could be transferred to uncoloured zones through diffusion. 
Although authors deliver some explanation of the observed phenomena, it has to be kept in 
mind that these explanations are hypothetical, and have forms of hypotheses. In general, it is 
evident that all these behaviours intensify the process of hydraulic mixing and that hydraulic 
mixing has chaotic behaviour. 
 

CONCLUSIONS 

The performed studies proof the concept of hydraulic mixing and deliver the analysis not only 
of the process of hydraulic mixing but also deliver hypotheses for recorded phenomena. As 
presented in this work, the performance of hydraulic mixing measured by hydraulic mixing 
time and modified Reynolds number for hydraulic mixing is affected by the set of various 
parameters such as height of clearance and initial height of liquid. In general, the increase of 
heights of clearance causes extension of hydraulic mixing time, although there was exception 
for clearance height equal to 60 mm. For that clearance and delivering the dye to outer 
compartment a significant decrease of mixing time was observed. These observations are also 
expressed through adequate modified Reynolds numbers.  
The observed phenomena: long-time unmixed regions, formation of convex-concave interface 
structures, streaks of dye solutions and separated coloured zones, present the complex 
behaviour of hydraulic mixing process which needs further experimental and computational 
fluid dynamic studies. That complex behaviour provides also possibilities that further 
improvements in internal design and process operation could intensive hydraulic mixing. 
It has to be highlighted that descriptions and explanations of results obtained pose many 
difficulties and give even more challenges for future work. Two main directions for future 
studies are considered. The first one is going to be focused on mathematical description and 
modelling of hydraulic mixing process. The second direction is going to be focused on further 
experimental studies which would include influence of process parameters, i.e. applied 
pressures and characteristic process time steps, and design of internals focused on process 
intensification. Moreover, the application to real process case study which would utilize its mild 
mixing conditions is looked for. 
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STRESZCZENIE 

Praca przedstawia modyfikację mieszalnika o standardowym dnie płaskim poprzez wprowadzenie 
metalowego dna sitowego. Wprowadzone modyfikacje umożliwiają otrzymywanie emulsji 
wielokrotnych, czego nie udało się uzyskać bez obecności sita. Samo mieszadło nie zapewnia już 
wystarczającego rozproszenia oleju, a otrzymane emulsje są w konsekwencji mniej stabilne, 
pomimo zastosowania emulgatora. Otrzymane średnie średnice kropel były wyraźnie mniejsze niż 
w przypadku wytwarzania emulsji tylko mieszadłem szybkoobrotowym z łopatkami prostymi. 

 

Słowa kluczowe: dno sitowe, emulsyfikacja, membrana metalowa, mieszalnik sitowy 

 

WPROWADZENIE 

Właściwościami charakteryzującymi układy emulsyjne są lepkość, stabilność oraz własności 
elektryczne i optyczne. Mogą one ulegać zmianie w wyniku zastosowania różnych metod 
otrzymywania emulsji, bądź wykorzystania właściwości użytych emulgatorów (Fleszer i in., 
2013). 
Stabilność jest najważniejszą cechą emulsji, decydującą w znacznym stopniu o jej 
właściwościach przetwórczych i użytkowych. Rozkład wielkości kropel powinien być 
niezależny od czasu. W znaczeniu termodynamicznym, nietrwałość emulsji związana jest ze 
wzrostem napięcia powierzchniowego, co z kolei prowadzi do wzrostu wielkości kropel. 
Można więc powiedzieć, że stabilność wzrasta, gdy napięcie powierzchniowe się zmniejsza. 
Warunkiem trwałości jest możliwie kulisty kształt kropel fazy wewnętrznej. Nieregularny 
kształt kropel świadczy o tym, że emulsja ulega procesowi rozbijania. Stabilność emulsji jest 
zatem najlepsza, gdy cząstki fazy rozproszonej są małe, a ich wymiary możliwie jednakowe. 
Zazwyczaj wymagana jest wysoka stabilność emulsji i dąży się do uzyskania jej maksymalnej 
wartości w celu zapewnienia jak najdłuższego terminu przydatności, jednak w niektórych 
procesach, jak oczyszczanie ścieków, usuwanie tłuszczu z mleka czy też dehydratacja ropy 
naftowej, pożądane jest jak najszybsze rozdzielenie faz (Sęk J., 2004, Schubert H. i in. 2009). 
Warunkiem, który musi być spełniony w celu otrzymania emulsji jest wzajemna 
nierozpuszczalność faz. Ilość kropel po rozproszeniu jest tak duża, iż przyczynia się to do 
znacznego wzrostu powierzchni granicznej między fazami. Powierzchnia graniczna określa 
wspólną powierzchnię na granicy zetknięcia dwóch niemieszających się ze sobą substancji. W 
celu otrzymania emulsji należy wytworzyć jak największą powierzchnię graniczną. Procesowi 
temu przeciwdziała napięcie powierzchniowe, dlatego do układu emulsyjnego wprowadza się 
dodatkowo emulgator, a także stosuje pracę mechaniczną w postaci mieszania. Mieszanie 
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rozdrabnia dodatkowo fazę rozproszoną do cząstek o możliwie najmniejszych wymiarach. 
Wraz z przerwaniem tego procesu następuje jednak natychmiastowa koalescencja, dlatego też 
niezbędne jest dodanie wspomnianego wcześniej emulgatora. 
Procesy mechaniczne są najczęściej stosowane w celu otrzymania emulsji, co potwierdzają 
liczne publikacje (Repelewicz U. i in., 2007, Rodgers T.L. i in., 2012, Tang S.Y. i in., 2013, 
Jadhav A.J. i in., 2015, Gutiérrez G. i in., 2009, Katoh R. i in., 1996, Lepercq-Bost É. i in., 
2008, Trentin A. i in., 2010, Ribeiro H.S. i in., 2005, Mitkowski, Szaferski, 2016). Często 
składają się z dwóch następujących po sobie czynności: pierwszym krokiem jest mieszanie i 
dyspersja, co prowadzi do powstania gruboziarnistych emulsji (otrzymane krople mają 
wymiary około 100 μm). Następnym krokiem jest homogenizacja, której celem jest redukcja 
wielkości kropel oraz stabilizacja nośnika.  
W wielu przypadkach najbardziej pożądane jest emulgowanie z wytworzeniem drobnych 
kropelek. Najczęściej stosowane są jednak procesy mechaniczne, z których największe 
zainteresowanie wzbudza metoda membranowa, która jest coraz częściej stosowana 
w przemyśle spożywczym i kosmetycznym (Canselier J.P. i in., 2004). W ostatniej pracy 
(Mitkowski, Szaferski, 2016) zaproponowano mieszalnik z dnem sitowym SEM (z ang. Sieve 
Emulsification Mixer), w którym wytwarzano emulsje W/O. 
 

WYNIKI BADAŃ 

Emulsję otrzymano w laboratoryjnym stanowisku badawczym, składającym się z trzech 
głównych elementów: zbiornika z dnem sitowym, mieszadła mechanicznego oraz pompy 
perystaltycznej. Zastosowano zbiornik z polimetakrylanu metylu o średnicy wewnętrznej 
równej 190 mm, zaopatrzony w szybkoobrotowe mieszadło turbinowego z łopatkami prostymi 
o średnicy 100 mm, pracujące ze stałą częstością obrotów vm = 10 [1/s]. Faza olejowa była 
wtłaczana do układu przy pomocy pompy perystaltycznej TH 15 firmy Aqua-Trend, z 
masowym natężeniem przepływu równym 25 [g/min]. Szczegółowy opis stanowiska 
zamieszczono w pracy (Mitkowski, Szaferski, 2016). 
 

 

Rysunek 1. Schemat modyfikacji dna zastosowanego w badaniach doświadczalnych 
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Do badań wykorzystano sito, którego schemat przedstawiono na rysunku 1, zamocowane 
w dolnej części zbiornika, którego zadaniem było wstępne rozproszenie oleju, poprzez 
wtłoczenie go do układu za pomocą pompy perystaltycznej przez otwory o średnicy 1 mm. 
W pierwszej fazie olej podawany był przez dno sitowe do momentu wytworzenia emulsji o 
danym założonym udziale fazy olejowej. Drugim etapem było przetłaczanie, za pomocą pompy 
perystaltycznej, otrzymanej emulsji i ponowne podawanie przez dno sitowe. 
Analiza wyników opierała się na wykonanych zdjęciach mikroskopowych próbki otrzymanej 
emulsji, przy pomocy mikroskopu Nikon Eclipse 50i, wyposażonego w kamerę Opta-Tech 
podłączoną do komputera. Zdjęcia wykonywano w 10-cio krotnym przybliżeniu przy pomocy 
programu MultiScanBase. Wykonane zdjęcia wgrywano następnie do programu Image Pro-
Plus i za jego pomocą dokonywano pomiaru średnic kropel. Obydwa programy pochodzą od 
firmy Media Cybernetics Inc. 
Przed rozpoczęciem zasadniczych badań przygotowywano roztwór wody destylowanej i 2% 
niejonowego środka powierzchniowo czynnego Tween 40 (polioksyetylenowany 
monopalmitynian sorbitanu, Sigma-Aldrich). Roztwór przygotowywano z wykorzystaniem 
homogenizatora IKA T50 Ultra-Turrax, którego prędkość obrotowa wynosiła 4000 obrotów na 
minutę, a czas homogenizacji 30 minut. W celu wytworzenia emulsji, z wcześniej 
przygotowanym roztworem, jako fazę rozpraszaną zastosowano olej spożywczy o nazwie 
handlowej „Kujawski” o gęstości 915 [kg/m3] i lepkości 12,7·10-3 [Pa s]. 
Na podstawie badań doświadczalnych otrzymano wyniki średniej średnicy kropli dla zdjęć 
danej próbki. Następnie z równania Sautera wyznaczone zostały średnice zastępcze. Na ich 
podstawie dokonano analizy statystycznej oraz sporządzono histogram przedstawiający 
częstotliwość występowania kropel o danej wielkości średnicy. 
 

 

 
Rysunek 2. Przykładowe wyniki mieszalnika SEM 
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Otrzymaną emulsję, pomimo szerokiego rozkładu wielkości kropel, można uznać za względnie 
monodyspersyjną, ponieważ ponad połowa przebadanych wyników należy do jednego zakresu. 
Najwięcej otrzymano kropel (rysunek 2) o wielkości 1÷2 μm (około 48%). Ponadto w układzie 
występowała przeważająca liczba kropel w pozostałych niskich przedziałach, a mianowicie po 
około 16% pomiarów dla wartości niższych od 1 μm oraz z zakresu 2÷3 μm. Wraz ze wzrostem 
średnicy można także zaobserwować malejący udział kropel w danym zakresie, przy czym 
obecność kropel o średnicy powyżej 8 μm jest w odniesieniu do reszty znikoma. Przy takim 
rozkładzie średnic kropel emulsję można zaliczyć do układów drobnodyspersyjnych. Z 
histogramu wynika także, iż wyniki dla każdej z prób były powtarzalne, co pozwala na 
stwierdzenie, iż otrzymane pomiary są wiarygodne. 
 

 
Rysunek 3. Wykres zależności średnicy d32 od czasu procesu dla mieszalnika SEM 

Z wykresu (rys. 3) wynika, że w przypadku zastosowania dna sitowego, czas trwania procesu 
ma wpływ na wartość średnicy kropel. Zarówno już w pierwszym pomiarze, po upływie 30 
minut od rozpoczęcia procesu mieszania, można uzyskać zbliżone, a nawet niższe wartości, niż 
w przypadku próbek pobranych do analizy po upływie znacznie dłuższego czasu. 
Zaobserwowano również, że po czasie kiedy uzyskano najwyższe wartości średnic kropel, ta 
wartość zaczyna się zmniejszać wraz ze wzrostem czasu prowadzonego procesu. 
 

 
Rysunek 4. Przykładowy obraz z mikroskopu emulsji wytworzonej przy pomocy mieszalnika SEM 

Uzyskano bardzo niską wartość średniej rzeczywistej, zaledwie 2,69 μm oraz prawie 10-cio krotnie 
wyższą wartość dla średnicy zastępczej (18,06 μm). Może to wynikać z faktu, iż obecność nawet małej 
ilości bardzo dużych kropel, skrajnie odbiegających od średniej wartości (jak w przypadku największej 
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średnicy, której uśredniona wartość jest równa 46,62 μm) ma znaczący wpływ na końcowy wynik 
średnicy zastępczej. Przykładowy obraz poddany analizie w programie Image Pro-Plus przedstawiono 
na rysunku 4. Zauważyć można, że metoda ta pozwala na otrzymywanie emulsji wielokrotnych, 
cenionych w przemyśle. 
W celach porównawczych wykonano analizę emulsji otrzymanej w mieszalniku za pomocą mieszadła 
mechanicznego. W przypadku tych badań dno sitowe nie brało udziału w procesie wytwarzania 
mieszaniny. Wyniki pomiarów nie są już tak powtarzalne, zwłaszcza dla trzech pierwszych przedziałów, 
co przedstawia wykres na rysunku 5. 
 

 

 
Rysunek 5. Zestawienie wyników dla emulsji wytwarzanej za pomocą mieszalnika mechanicznego 

Niezmienny pozostaje fakt, iż największy procent zmierzonych kropel mieści się w przedziale 1÷2 μm. 
Rozkład kropel jest w tym przypadku inny niż dla badań z wykorzystaniem dna sitowego, ponieważ 
zmierzono stosunkowo znacznie mniej kropel o wartości średnicy niższej niż 1 μm. Więcej kropel 
odnotowano natomiast w przedziale 2÷5 μm. Dla tego przypadku także zaobserwowano bardzo 
niewielki procent pomiarów w zakresie 8÷10 μm, jednakże wzrósł procentowy udział kropel o 
średnicach większych niż 10 μm. 
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Rysunek 6. Wykres zależności średnicy d32 od czasu procesu dla wytwarzania emulsji za pomocą mieszalnika 
mechanicznego 

W przypadku wytwarzania emulsji w standardowym mieszalniku mechanicznym, występuje zależność 
średnicy zastępczej od czasu (rys. 6), tj. wraz z upływem czasu zmniejsza się wartość średniej średnicy 
zastępczej, co równoznaczne jest z lepszym zdyspergowaniem oleju w wodzie. 
Średnia średnica d32 jest znacznie niższa w przypadku zastosowania dna sitowego w początkowym 
zakresie do 90 minut prowadzonego procesu. Rozpiętość średniej średnicy kropel dla mieszalnika 
mechanicznego jest większa niż dla mieszalnika SEM, co jest widoczne na podstawie porównania rys. 
2 i rys. 5 oraz rys. 4 i rys. 7. Liczba kropel emulsji otrzymanej w standardowym mieszalniku 
mechanicznym jest znacznie mniejsza niż w mieszalniku typu SEM. Dodatkowo zaobserwowano, że za 
pomocą mieszalnika mechanicznego bardzo trudno otrzymać emulsje wielokrotne, co było natomiast 
możliwe w mieszalniku SEM. 

 

 
Rysunek 7. Przykładowy obraz z mikroskopu emulsji wytworzonej przy pomocy mieszalnika mechanicznego 

PODSUMOWANIE 
Celem pracy była analiza wpływu dna sitowego w zbiorniku z mieszadłem mechanicznym, na 
wielkość kropel fazy rozproszonej, a tym samym jakości emulsji. Lepsze wyniki pomiarowe 
uzyskano dla badań, w których wykorzystano dno sitowe, którego zadaniem było wstępne 
wydzielenie kropel. Dzięki dużej ilości otworów, rozmieszczonych w niewielkich odstępach 
od siebie, możliwe było rozdzielenie w wysokim stopniu fazy olejowej już na samym wstępie 
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procesu wytwarzania emulsji. Wypychane spod sita krople oleju były ścinane siłami 
wytwarzanymi przez pracujące mieszadło, co w efekcie prowadziło do lepszego rozproszenia 
kropel oleju w wodzie. W wyniku tego zabiegu otrzymano duże rozdrobnienie kropel, co 
pozwalało na zmierzenie średnio 431 kropel na powierzchni 31,7 mm2. Umożliwiło to 
wyznaczenie około 3000 punktów pomiarowych przy przeanalizowaniu zaledwie 8 zdjęć na 
próbkę, a uzyskana średnia wartość największej zmierzonej kropli wynosi 46,62 μm.  
Słabiej wypada prowadzenie procesu, gdzie rozproszenie fazy olejowej dokonywane było 
wyłącznie przy pomocy mieszadła mechanicznego bez dodatkowego przetłaczania oleju przez 
dno sitowe. Całkowita średnica ma w tym przypadku wyższą wartość, a średnia średnica 
Sautera, równa 33,80 μm, jest wyższa od wartości uzyskanej dla dna sitowego. Ponieważ 
średnia ilość kropel przypadająca na badane zdjęcie wynosiła zaledwie 109, założona ilość 
pomiarów oscylowała w granicach od 800 do 1000 i wymagała zmierzenia kropel średnio z 10 
zdjęć na próbkę. Dodatkowo w badaniach tych występowały największe wartości średnic 
kropel. 
W celu otrzymania emulsji o możliwie najdrobniejszych rozmiarach kropel i wysokiej jakości, 
należy prócz tradycyjnej metody mieszania mechanicznego z wykorzystaniem mieszadła 
turbinowego z łopatkami prostymi wspomóc proces stosując dno sitowe. Ponadto zastosowanie 
dna sitowego umożliwia otrzymywanie emulsji wielokrotnych, czego nie udało się uzyskać bez 
obecności sita. Samo mieszadło nie zapewnia już wystarczającego rozproszenia oleju, a 
otrzymane emulsje są w konsekwencji niestabilne, pomimo zastosowania emulgatora. 
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STRESZCZENIE 

W pracy przedstawiono wyniki badań doświadczalnych dla zmodyfikowanego mieszadła HE-3X 
i HE-3. Badania przeprowadzono dla wody destylowanej i roztworów poliakryloamidu Rokrysol 
WF1 oraz ciała stałego w postaci granulatów polietylenu i polipropylenu. Wykazano wpływ 
wprowadzonych modyfikacji w konstrukcji mieszadła na minimalne częstości obrotów mieszadła 
potrzebne do wytworzenia zawiesiny kompletnej oraz nakłady energetyczne dla badanych 
mieszadeł w zakresie wartości liczby Reynolds’a od 60000 do 130000. 

 

Słowa kluczowe: zmodyfikowane mieszadło HE-3X, minimalna częstość obrotów, moc mieszania 

 

WPROWADZENIE 

W omawianych układach składniki zwykle różnią się między sobą gęstością, co wpływa na typ 
zawiesin. Najczęściej gęstość fazy rozpraszanej jest większa od gęstości fazy rozpraszającej, a 
więc cząstki w takim układzie dążą do gromadzenia się na dnie aparatu. Celem procesu 
mieszania jest więc poderwanie ich z dna i rozproszenie w cieczy. Występują jednak i takie, w 
których gęstość fazy rozpraszanej jest mniejsza niż gęstość cieczy, w takim przypadku 
obserwujemy zawieszenie cząstek ciała stałego na powierzchni cieczy, co ma związek z dzia-
łającą na nie siłą wyporu. W takich przypadkach, zmieszanie polegać będzie na „wchłonięciu” 
cząstek ciała stałego do wnętrza cieczy. W związku z powyższym rozróżniamy dwa 
podstawowe typy zawiesin, a mianowicie, zawiesiny konwencjonalne i niekonwencjonalne. 
W przypadku wytwarzania zawiesin niekonwencjonalnych cząstki ciała stałego unoszą się ku 
powierzchni. Takie zawiesiny określane są mianem „lekkich” (Karcz i in. 2006, 2007, 
Wojtowicz, 2014, Wojtowicz i in. 2009). Mieszadła, które idealnie nadają się do tego typu 
układów, to takie, które wytwarzają osiowy lub promieniowo-osiowy strumień cieczy.  
Zasada powstawania zawiesin „lekkich” polega na wciąganiu cząstek ciała stałego do wnętrza 
cieczy oraz równomiernym rozproszeniu ich w całej jej objętości za pomocą mieszadła.  
Do wytworzenia zawiesiny konieczne jest osiągnięcie odpowiednich prędkości przepływu 
cieczy w mieszalniku. Aby to było możliwe, należy znaleźć optymalną częstość obrotów 
mieszadła dającą takie rezultaty. W zależności od zastosowań technologicznych produkowanej 
zawiesiny, występują różne wymagania, co do stopnia rozproszenia w niej cząstek stałych. W 
zawiesinach konwencjonalnych (Dyląg i in., 1995) występują dwa charakterystyczne stany 
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graniczne rozproszenia fazy cząstek stałych. Pierwszym z nich jest stan, w którym cała faza 
stała zawieszona jest w cieczy i wprawiona jest w ruch, nie tworząc przy tym zalegającego na 
dnie mieszalnika nieruchomego osadu. Z kolei drugim stanem granicznym określa się 
zawiesinę, której cząstki stałe równomiernie rozproszone są w całej objętości zbiornika.  
Konieczne jest wprowadzenie pewnego kryterium określającego, kiedy w danym mieszalniku 
występują opisane powyżej etapy zmieszania układu. Dzięki niemu możliwe będzie również 
doświadczalne wyznaczenie krytycznych częstości obrotów mieszadła pozwalające na 
wytworzenie zawiesiny. Istotne znaczenie ma określenie, kiedy osiągamy stan zawiesiny 
całkowitej, którą charakteryzuje zawieszanie wszystkich cząstek ciała stałego w cieczy. Jest to 
bardzo skomplikowane, ponieważ różni autorzy zwracają uwagę na różne aspekty, jak 
określenie mocy mieszania przeliczonej na jednostkę objętości mieszanej cieczy lub określenie 
wartość minimalnej liczby Reynoldsa czy też minimalna liczba częstości obrotów mieszadła. 
Najczęściej wykorzystywanym kryterium oceny jest wizualne kryterium zaproponowane przez 
Zwieteringa (Zwietering, 1958). Polega ono na tym, że cząstki fazy rozpraszanej pozostawać 
mogą w bezruchu maksymalnie przez jedną sekundę, po czym muszą być powtórnie wprawione 
w ruch. Liczbę obrotów mieszadła, przy której taki efekt jest osiągany nazywamy minimalną 
częstością obrotów mieszadła n0. Inaczej możemy powiedzieć, że jest to minimalna liczba 
obrotów mieszadła, przy której wytwarzana jest pełna zawiesina. Stosowanie zbyt dużej 
częstości obrotowej mieszadła dla mieszania takich układów nie ma uzasadnienia 
ekonomicznego, bowiem szybki wzrost mocy mieszania, który jest niewspółmierny z 
zachodzącą jednocześnie wymianą masy przyczynia się jedynie do wzrostu zużycia energii, a 
co za tym idzie i kosztów procesu. 
 

STANOWISKO POMIAROWE 

Elementami stanowiska pomiarowego (rys. 1) był płaskodenny mieszalnik o średnicy 
wewnętrznej 0,290 m z czterema standardowymi przegrodami płaskimi, napęd, układ 
regulacyjno-pomiarowy, podnośnik ułatwiający zmianę położenia mieszadła w aparacie oraz 
układ doprowadzający powietrze do mieszalnika (Szaferski i in., 2011).  
 

 
Rysunek 1. Stanowisko pomiarowe: 

1 – tensometryczny momentomierz, 2 – przekładnia pasowa, 3 – silnik, 4 – układ regulaciji prędkości 
obrotowej n, 5 – miernik prędkości obrotowej z automatyczną obróbką wyników, 6 – komputer, 7 – układ 

zbiornik-mieszadło, 8 – podnośnik śrubowy 

Badania doświadczalne przeprowadzono w mieszalniku zaopatrzonym w zmodyfikowane 
mieszadło szybkoobrotowe własnej konstrukcji HE-3X, przedstawione na rys. 2. Modyfikacja 
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polegała na wprowadzeniu do mieszadła szybkoobrotowego Chemineer HE-3 (Chemineer, 
2013) dysku znanego z mieszadła turbinowego tarczowego Rushtona. Ze względu na testowy 
charakter badań wyniki porównywano z rezultatami otrzymanymi dla mieszadła 
szybkoobrotowego HE-3. 
 

 
Rysunek 2. Schemat stosowanego w badaniach mieszadła HE-3X 

 
Mieszadła umieszczano na wysokości 1/3, 1/2 oraz 2/3 średnicy zbiornika licząc względem 
jego dna. Zbiornik napełniony był do wysokości równej średnicy aparatu. Jako fazę 
rozpraszającą zastosowano wodę destylowaną oraz wodne roztwory poliakryloamidu Rokrysol 
WF1 o stężeniu od 2000 do 4000 ppm, natomiast fazą rozpraszaną był granulat polipropylenu 
(PP-RR) o kształcie walca oraz polietylen (PE-LD) o kształcie pastylek (tabela 1). 
 

Tabela 1. Parametry stosowanych granulatów 

Rodzaj granulatu PE-LD PP-RR 
Masa pojedynczej cząsteczki, m [g] 0,0275 0,0847 

Gęstość usypowa, ρu [kg/m3] 587,6 565,6 
Gęstość pomiarowa, ρs [kg/m3] 921,3 905,6 

Porowatość,  [kg3/kg3] 0,343 0,369 
Średnica zastępcza, de [m] 0,00385 0,00563 

Długość, hs [mm] 3,48 7,23 
Średnica, ds [mm] 3,50 4,43 
Barwa substancji bezbarwna czerwona 

 
Średnicę zastępczą badanych granulatów de wyliczono w oparciu o rekomendowaną klasyczną 
zależność (Stręk, 1981): 

 3e
m6d
 


  (1) 

Granulaty dodawano w równych porcjach w zakresie udziału masowego ciała stałego (Xm) w 
mieszaninie od 0,005 do 0,035. W momencie wytworzenia zawiesiny kompletnej odczytywano 
wartość minimalnej częstości obrotów mieszadła. Do oceny zawiesiny stosowano 
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zmodyfikowane kryterium wizualne Zwieteringa. W przypadku zawiesin, w których gęstość 
ciała stałego jest mniejsza od gęstości cieczy, na powierzchni mieszaniny tworzy się 
charakterystyczna rozeta. Wraz ze wzrostem częstości obrotowej mieszadła rozeta zanika. 
Częstość obrotową mieszadła, przy której cząsteczki ciała stałego znikają z okolic przegród i 
nie pojawiają się na powierzchni mieszaniny dłużej niż przez jedną sekundę, uznawano jako 
charakterystyczną dla wytworzenie zawiesiny. 
Ze względu na złożone właściwości polimerów oraz mieszanin ich roztworów przeprowadzono 
badania reologiczne wodnych roztworów Rokrysolu WF1 o stężeniach od 2000 ppm do 4000 
ppm (tabela 2). Badania te konieczne były do ustalenia charakteru badanych zawiesin. 
Przeprowadzone zostały przy użyciu reometru rotacyjnego Physica MCR-501 (Kembłowski i 
in., 1985). Reometry rotacyjne są urządzeniami bazującymi na pomiarach ścinania 
występującymi pomiędzy dwoma powierzchniami, z których jedna wykonuje ruch obrotowy, 
podczas gdy druga jest nieruchoma. W omawianym przypadku badania wykonano w układzie 
dwóch współosiowych cylindrów DG-26,7/T200. 
Wartość liczby Reynoldsa dla badanych płynów wyznaczano dla płynów nienewtonowskich 
korzystając z zależności zaproponowanej w pracy (Głuz i Pawłuszenko, 1967): 

  
K
dn4Re

2m2
m1

m








  (2) 

Tabela 2. Wyniki pomiarów reologicznych 

Roztwór wodny m K [Pa sm] 
Rokrysol WF1 2000 ppm 0,753 0,039 
Rokrysol WF1 3000 ppm 0,722 0,059 
Rokrysol WF1 4000 ppm 0,694 0,085 

 
WYNIKI 

Na podstawie przeprowadzonych badań doświadczalnych wykazano, iż wytworzenie zawiesiny 
przez zmodyfikowane mieszadło HE-3X następuje przy niższych wartościach minimalnej 
częstości obrotów mieszadła w porównaniu z mieszadłem HE-3. Również zwiększenie stężenia 
poliakryloamidu Rokrysol WF1 wywołuje zwiększenie obrotów mieszadła w celu osiągnięcia 
mieszaniny. Przykładowe wykresy dla granulatu polipropylenu obrazujące te zależności 
przedstawiono na rysunkach 3-5. Dla zawiesin polietylenu otrzymano zbliżony przebieg 
zależności. Próby analizy wytwarzania zawiesin pod kątem wpływu średnicy granulatu na 
możliwości pompujące mieszadeł nie ujawniły się. Nie ma zatem dla badanych mieszadeł 
wpływ wielkości cząstek na minimalną częstość obrotów mieszadła potrzebną do wytworzenia 
badanych zawiesin w badanym zakresie stężeń poliakryloamidu. 
Podobnie, jak w przypadku wytwarzania zawiesin innymi mieszadłami, także badane mieszadła 
ujawniały wpływ udziału granulatu w mieszaninie na możliwości pompowania mieszadła, 
czego obrazem był wzrost częstości obrotów mieszadła potrzebnych do uzyskania mieszaniny 
kompletnej. 
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Rysunek 3. Minimalne częstości obrotów mieszadeł podczas wytwarzania zawiesiny (PP-RR) w wodzie 

destylowanej 

 

 
Rysunek 4. Minimalne częstości obrotów mieszadeł podczas wytwarzania zawiesiny (PP-RR) w wodnym 

roztworze poliakryloamidu Rokrysol WF1 o stężeniu 2000 ppm 

 
Rysunek 5. Minimalne częstości obrotów mieszadeł podczas wytwarzania zawiesiny (PP-RR) w wodnym 

roztworze poliakryloamidu Rokrysol WF1 o stężeniu 4000 ppm 
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Na podstawie zależności liczby Newtona od liczby Reynoldsa wyznaczono charakterystyki 
mieszadła HE-3X, które zestawiono w celach porównawczych z mieszadłem HE-3. 
Przykładowy wykres dla wybranych udziałów masowych, przedstawiony na rysunku 6 
obrazuje, jak wprowadzona modyfikacja obniża liczbę mocy dla badanych zawiesin. W pracy 
(Szaferski i in., 2013) przeprowadzono podobne badania z użyciem wodnych roztworów gumy 
arabskiej. Otrzymane wyniki przedstawiają identyczny charakter zależności liczbę mocy od 
liczby Reynoldsa. Analiza aktualnych badań dla zawiesiny obu granulatów w wodzie 
destylowanej wykazała, że wpływ wielkości granulatu na liczbę mocy jest niewidoczny.  
 

 
Rysunek 6. Liczby mocy mieszania dla wytwarzanej zawiesiny polipropylenu (PP-RR) w wodnym roztworze 

poliakryloamidu o stężeniu 2000 ppm 

 
W mieszaninie dwufazowej, której fazą ciągła była woda destylowana, zaobserwowano wpływ 
udziału granulatu na liczbę mocy. Dla mieszadła HE-3X wartość liczby mocy mieści się w 
zakresie od 0,60 do 0,90 w badanym zakresie udziału masowego od 0,005 do 0,35. W 
przypadku roztworów polakryloamidu wartości oscylowały w zakresie od 0,69 do 1,22. 
Wartości najwyższe uzyskano dla roztworu o stężeniu 4000 ppm. Analiza nie dała 
jednoznacznej odpowiedzi czy wielkość granulatu ma wpływ na liczbę mocy mieszania dla 
badanych wodnych roztworów polimeru.  
 

PODSUMOWANIE 

Celem przeprowadzonych badań doświadczalnych była analiza możliwości pompujących 
zmodyfikowanego mieszadła szybkoobrotowego HE-3X, na podstawie minimalnych częstości 
obrotowych mieszadła potrzebnych do wytworzenia mieszaniny dwufazowej ciecz-ciało stałe. 
Wykazano, iż wytworzenie zawiesiny przez zmodyfikowane mieszadło HE-3X, w stosunku do 
mieszadła HE-3, następuje przy niższych wartościach minimalnej częstości obrotów mieszadła, 
a na ich zwiększenie wpływa wzrost stężenia roztworu zastosowanego polimeru, w badanym 
przedziale stężeń od 1000 do 4000 ppm.  
Nie wykazano wpływu średnicy granulatu, w badanym zakresie średnic zastępczych, na 
możliwości pompujące mieszadeł. Nie ma zatem dla badanych mieszadeł wpływ wielkości 
cząstek na minimalną częstość obrotów mieszadła. 
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Analizowano również wpływ wysokości zawieszenia mieszadła na właściwości pompujące 
mieszadła HE-3X. Dla mieszadła umieszczonego na 2/3 wysokości cieczy w aparacie, w 
stosunku do jego dna, najszybciej otrzymywano zawiesinę kompletną. 
Przeprowadzona analiza liczby mocy mieszania wykazała jej wzrost przy zwiększaniu udziału 
granulatów w mieszaninie oraz stężenia polimeru w badanych roztworach. 
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STRESZCZENIE 

W pracy przedstawiono wyniki badań czasu mieszania oraz udziału gazu zatrzymanego w 
układzie wielofazowym w aparacie kolumnowym airlift z zewnętrzną cyrkulacją płynu. Fazę ciągłą 
układu stanowiła woda destylowana, fazę gazową - powietrze, natomiast fazą stałą były cząstki mielonej 
kredy o gęstości 2000 kg/m3. Analizowano wpływ stężenia ciała stałego w zawiesinie oraz wielkości 
strumienia gazu doprowadzanego do kolumny na udział gazu zatrzymanego w kolumnie w strefie 
wznoszenia lub opadania oraz na wielkość czasu mieszania. Badania czasu mieszania oraz udziału gazu 
zatrzymanego w mieszaninie wykonano dla trzech stężeń ciała stałego (cp = 1, 2, 3%) oraz w układzie 
bez ciała stałego (cp = 0). Objętościowe natężenie przepływu powietrza doprowadzanego do kolumny 
zmieniano w zakresie (0.5 x 10-7 ÷ 3.5 x 10-7) m3/s. Wykazano, że czas mieszania i udział gazu 
zatrzymanego w mieszaninie zależą od stężenia ciała stałego w zawiesinie, wielkości strumienia gazu 
wprowadzanego do kolumny i średnicy rury cyrkulacyjnej kolumny. 

 

Słowa kluczowe: kolumna airlift, układ wielofazowy, czas mieszania, hold-up  

 

WPROWADZENIE 

Kolumny airlift ze względu na prostą budowę mogą być z powodzeniem stosowane do 
prowadzenia wielu procesów technologicznych lub biotechnologicznych (Essadki i wsp. 2008, 
2011, Kawalec-Pietrenko, 2003). Ponadto nie wymagają one stosowania dodatkowych 
urządzeń mieszających (mieszadło lub pompa), a przepływ wymuszony jest strumieniem gazu 
wprowadzanego do aparatu i odbywa się dzięki istnieniu różnicy gęstości i różnicy ciśnień 
mieszaniny w poszczególnych strefach aparatu. Biorąc pod uwagę budowę aparatu i rodzaj 
cyrkulacji płynu istnieją dwa podstawowe typy aparatów airlift: kolumna typu „rura w rurze”, 
która charakteryzuje się wewnętrzną cyrkulacją płynu oraz kolumna typu „rura obok rury”, 
która ze względu na kierunek przepływu nazywana jest aparatem z zewnętrzną cyrkulacją 
płynu. Budowa aparatu i rodzaj cyrkulacji płynu oraz właściwości fizyczne mieszaniny mają 
istotny wpływ na wielkość podstawowych parametrów hydrodynamicznych, charakteryzują-
cych przepływ w kolumnie airlift.  Dodatkowo w grupie reaktorów airlift z zewnętrzną 
cyrkulacją płynu obserwuje się dużą różnorodność geometrii aparatu.  Testowano różne 
sposoby usytuowaniu rury strefy wznoszenia i opadania względem siebie oraz połączeniu rur 
ze sobą (Pirouzi i wsp., 2014),  sposobu odgazowania (Dziubiński i wsp., 2002) lub natleniania 
mieszaniny (Essadki, 2008, 2011). Fazę gazową dostarczano do aparatu za pomocą pojedynczej 
płytki z różną liczbą otworków (Dhaouadi i wsp., 2006, Jones i wsp., 2010) lub za 
pośrednictwem płytek o bardziej złożonej konstrukcji lub w większej liczbie płytek 
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(Hammond-ur-Rehman i wsp., 2013). Zmieniano także średnice rury strefy wznoszenia lub 
opadania (Dhaouadi i wsp., 2006) i wysokość aparatu (Huang i wsp., 2013). Badania 
prowadzono zarówno w układzie dwufazowym (Dhaouadi i wsp., 2006, Dziubiński i wsp., 
2002), jak i trójfazowym (Dhaouadi i wsp., 2006, Liu i wsp., 2008, Kawalec-Pietrenko, 2004), 
dla płynów modelowych lub biologicznych. 

Wpływ poszczególnych zmiennych operacyjnych lub procesowych na hydrodynamikę 
mieszaniny oceniano na podstawie wielkości czasu mieszania (Pirouzi i wsp., 2014, Yazdian i 
wsp., 2009, Szoplik i wsp., 2015), udziału gazu zatrzymanego w mieszaninie (Pirouzi i wsp., 
2014, Jones i wsp., 2010), współczynnika wnikania masy (Fakhari i wsp., 2014, Guo i wsp., 
1997, Pirouzi i wsp., 2014, Stang i wsp., 2001) lub ciepła (Dhaouadi i wsp., 2006), prędkości 
cyrkulacji cieczy (Dziubiński i wsp., 2002, Huang i wsp., 2013), czasu przebywania (Essadki i 
wsp., 2011), rozmiaru pęcherzy gazu (Zhang i wsp., 2005). Najczęściej czas mieszania badano 
metodą stężeniową (Fakhari i wsp., 2014) lub spektofotometryczną (Fakhari i wsp., 2014). Do 
pomiaru udziału gazu zatrzymanego w mieszaninie najczęściej stosowano metodę 
manometryczną (Fakhari i wsp., 2014) lub tomografii oporowej (Hammond-ur-Rehman i wsp., 
2013), a do pomiaru rozkładu ciała stałego stosowano metodę Wenge (Dhaouadi i wsp., 2006). 
Natomiast prędkość cyrkulacji cieczy wyznaczano na przykład bezinwazyjnym ultrasonicznym 
przepływomierzem (Dziubiński i wsp., 2002). Badania wybranych parametrów hydrodyna-
micznych prowadzono także metodą symulacyjną w oparciu o numeryczną mechanikę płynu 
(Cao i wsp., 2009, Karcz i wsp., 2012, 2013, 2013a, Liu i wsp., 2008, Sarkar i wsp., 2008, Stang 
i wsp., 2001). 

Celem prezentowanych badań jest analiza wpływu stężenia fazy stałej, średnicy rury 
cyrkulacyjnej oraz strumienia fazy gazowej na wielkość udziału gazu zatrzymanego w strefie 
wznoszenia oraz opadania i wielkość czasu mieszania mieszaniny dwufazowej oraz trójfazowej 
w kolumnie airlift z zewnętrzną cyrkulacją płynu. 
 

METODYKA BADAŃ 

Badania podstawowych parametrów charakteryzujących hydrodynamikę układu 
wielofazowego wykonano w kolumnie airlift z zewnętrzną cyrkulacją płynu. Schemat instalacji 
doświadczalnej ilustruje Rys. 1. Aparat zbudowany jest z dwóch pionowych rur, z których jedna 
o średnicy wewnętrznej D = 0.11 m jest napowietrzana i stanowi strefę wznoszenia, natomiast 
rura cyrkulacyjna o średnicy wewnętrznej d (d1 = 0.05 lub d2 = 0.065 m) stanowi strefę 
opadania mieszaniny. Całkowita wysokość kolumny wynosi H = 2 m, natomiast objętość 
robocza aparatu w zależności od średnicy rury cyrkulacyjnej wynosiła odpowiednio 25.5 x 10-

3 lub 27 x 10-3 m3. W dolnej części rury napowietrzania umieszczony był dyfuzor gazu w postaci 
płytki z otworkami o średnicy 2 mm każdy, przez które wprowadzano do aparatu powietrze. 
Liczba otworków w dyfuzorze gazu była zmienna i wynosiła odpowiednio i = 3, 6 lub 12 
otworków.  W górnej części kolumny następowało odpowietrzanie mieszaniny. W badaniach 
testowano trzy kombinacje systemów odpowietrzania: pozostawiając obydwie kolumny 
otwarte do atmosfery, zamykając rurę napowietrzaną lub zamykając rurę cyrkulacyjną.  

Badania czasu mieszania wykonano metodą konduktometryczną, polegającą na pomiarze 
zmiany przewodności mieszaniny w czasie po wprowadzeniu na powierzchnię mieszaniny w 
rurze cyrkulacyjnej 5 cm3 trasera w postaci nasyconego roztworu NaCl. Do pomiaru 
przewodności zastosowano czujnik konduktometryczny, umieszczony w króćcu rury 
cyrkulacyjnej, który połączono z urządzeniem wielofunkcyjnym CX-701. Czas mieszania 
definiowano jako czas od chwili wstrzyknięcia trasera do momentu wyrównania się stężenia 
NaCl w całej objętości reaktora, tzn. gdy wahania przewodności są mniejsze niż ±3 μS 
końcowej przewodności płynu w reaktorze. Przykładowy zapis zmiany przewodności cieczy w 
czasie oraz metodykę wyznaczania czasu mieszania tm zamieszczono na Rys. 2. 
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Rys. 1. Schemat kolumny airlift z zewn trzn  cyrkulacj : 1 – rura napowietrzana (strefa wznoszenia), 
2 – rura cyrkulacyjna (strefa opadania),  3, 4 – rura pozioma g rna i dolna, 5 – manometr odwr cony,  

6 – zaw r odpowietrzaj cy manometru, 7 – konduktometr, 8 – czujnik konduktometryczny,  9 – 
rotametr,  10 – zaw r regulacji rotametru,  11 – zaw r dopływu powietrza z sieci, 12 – płyta dyfuzora, 

13 – zaw r dopływu powietrza do kolumny, 14 – zaw r spustowy cieczy 
 

 
 

 

 

 

 

 

 

 

Rys. 2. Wykres zmiany przewodno ci mieszaniny w czasie 
 

Udział fazy gazowej, zatrzymanej w mieszaninie w strefie wznoszenia lub opadania kolumny 
airlift mierzono metod  manometryczn , przy zastosowaniu dw ch odwr conych 
manometr w, podł czonych oddzielnie do kr c w kolumny napowietrzanej i cyrkulacyjnej. 
Udział φwz gazu zatrzymanego w strefie wznoszenia i opadania φop wyznaczano na podstawie 
zale no ci (Szoplik i Stelmasińska, 2015): 
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gdzie: l – odległość pomiędzy króćcami manometrycznymi (l = 1.04 m), Δhwz, Δhop – różnica 
poziomów cieczy w rurkach manometru (odpowiednio wznoszenia i opadania) [m], ρm – 
gęstość mieszaniny [kg/m3], ρg  = 1.267 kg/m3 – gęstość gazu. 

Fazą ciągłą mieszaniny dwufazowej lub trójfazowej była woda destylowana, fazę stałą 
stanowiły cząstki mielonej kredy, natomiast fazą rozpraszaną było powietrze, którego strumień 
objętościowy zmieniano w zakresie Vg·107  (0.5; 3.5) m3/s. Stężenie ciała stałego (ρs = 2000 
kg/m3) w zawiesinie wynosiło odpowiednio cp0 = 0% (ρm =   998 kg/m3), cp1 = 1% (ρm = 1003 
kg/m3), cp2 = 2% (ρm = 1008 kg/m3), cp3 = 3% (ρm = 1015 kg/m3). 

 
WYNIKI BADAŃ 

Analizę wpływu wybranych parametrów procesowych (wielkość strumienia gazu 
wprowadzanego do kolumny i stężenie ciała stałego w zawiesinie) i konstrukcyjnych aparatu 
kolumnowego (średnicę rury cyrkulacyjnej i sposób odpowietrzania mieszaniny w aparacie) na 
wielkość czasu mieszania i udziału gazu zatrzymanego w cieczy przeprowadzono na podstawie 
wyników 19 serii badań doświadczalnych. Wyniki badań dla poszczególnych serii pomiarów 
przedstawiono graficznie na Rys. 3 ÷ Rys. 8 i opracowano w postaci zależności (3 ÷ 5), a para-
metry tych równań zestawiono w Tab. 2 oraz Tab. 3. Dodatkowo wyniki wszystkich serii 
opracowano w postaci wspólnych zależności (6 ÷ 8), umożliwiających oszacowanie czasu 
mieszania tm lub udziału φ gazu zatrzymanego w mieszaninie w strefie wznoszenia lub opadania 
w zależności od wielkości strumienia gazu, stężenia ciała stałego w zawiesinie oraz średnicy 
rury cyrkulacyjnej. 
 

WPŁYW ŚREDNICY RURY CYRKULACYJNEJ NA CZAS MIESZANIA I UDZIAŁ 
GAZU ZATRZYMANEGO W MIESZANINIE 

 
Udział φ gazu zatrzymanego w mieszaninie w kolumnie airlift zależy nie tylko od 

wielkości strumienia gazu Vg doprowadzanego do aparatu, ale przede wszystkim od miejsca 
jego pomiaru w kolumnie. Wyraźnie większe wartości udziału gazu są obserwowane w 
kolumnie strefy wznoszenia φwz w porównaniu do kolumny strefy opadania φop. Zależność taka 
jest charakterystyczna, niezależnie od wielkości strumienia Vg gazu oraz stężenia ciała stałego 
w zawiesinie (cp0 lub cp3). Na Rys. 3a zamieszczono wyniki obliczeń udziału gazu 
zatrzymanego w mieszaninie dwufazowej ciecz-gaz (cp0) w strefie wznoszenia i opadania, 
natomiast na Rys. 3b przedstawiono analogiczne wyniki, jednak uzyskane w układzie 
trójfazowym ciecz-gaz-ciało stałe (cp3). Porównując wyniki zamieszczone na Rys. 3a oraz 3b 
można stwierdzić, że średnica rury cyrkulacyjnej (d1 lub d2) nie ma większego wpływu na 
udział φwz gazu zatrzymanego w mieszaninie dwufazowej w strefie wznoszenia, ale w układzie 
trójfazowym nieznacznie wyższe wartości udziału φwz charakteryzują kolumnę z rurą 
cyrkulacyjną o mniejszej średnicy d1 = 0.05 m. Natomiast wyraźne są różnice pomiędzy 
wielkościami udziału gazu zatrzymanego w mieszaninie dwu- lub trójfazowej w strefie 
opadania kolumny, chociaż w tym przypadku udział gazu φop zatrzymanego w rurze 
cyrkulacyjnej o średnicy d2 nie zależy od stężenia ciała stałego w zawiesinie. Natomiast 
zastosowanie w kolumnie airlift rury cyrkulacyjnej o mniejszej średnicy (d1) wpływa na 
dwukrotne zmniejszenie udziału φ w układzie trójfazowym w porównaniu z mieszaniną 
dwufazową. Ponadto wyniki zamieszczone na Rys. 3a oraz 3b wykazały, że liczba otworków 
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(i = 3, i = 6 lub i = 12) w dyfuzorze, przez który wprowadzano gaz do kolumny, nie ma 
większego wpływu na wielkość udziału φ zarówno w strefie wznoszenia, jak i opadania. 

 
 

a)                                                            b) 

 
Rys. 3. Zależność udziału φ gazu zatrzymanego w mieszaninie od strumienia Vg gazu; a) wyniki dla 

układu dwufazowgo (cp0); b) wyniki dla układu trójfazowego (cp3) 
 

Średnica rury cyrkulacyjnej kolumny airlift nie ma także większego wpływu na wielkość 
czasu tm w układzie dwufazowym (Rys. 4a). Natomiast wyraźnie dłuższy czas mieszania 
mieszaniny trójfazowej jest niezbędny w przypadku zastosowania kolumny airlift z mniejszą 
średnicą rury cyrkulacyjnej (d1). Świadczą o tym dane zamieszczone na Rys. 4b. Można 
przypuszczać, że zmniejszenie średnicy rury cyrkulacyjnej powoduje, że więcej gazu 
zatrzymuje się w tej strefie (w porównaniu do układu z większą średnicą rury cyrkulacyjnej), 
stąd swobodne opadanie ciała stałego w tej strefie przechodzi w opadanie zakłócone, co wpływa 
na wydłużenie czasu mieszania. Jednak różnice pomiędzy wielkościami czasu mieszania w 
układzie trójfazowym (cp3), uzyskanego w kolumnie z rurą cyrkulacyjną d1 lub d2 zmnieszają 
się ze wzrostem wielkości strumienia gazu doprowadzanego do kolumny. 
 

a)                                                                       b) 

 
Rys. 4. Zależność czasu tm mieszania od strumienia Vg gazu ; a) wyniki dla układu dwufazowgo (cp0); 

b) wyniki dla układu trójfazowego (cp3) 
 

WPŁYW SPOSOBU ODPOWIETRZANIA MIESZANINY NA CZAS MIESZANIA  
I UDZIAŁ GAZU ZATRZYMANEGO W MIESZANINIE 

  
Kolumna air-lift z zewnętrzą cyrkulacją płynu może pracować w trzech możliwych 

konfiguracjach: z zamkniętą rurą napowietrzaną, z zamkniętą rurą cyrkulacyjną lub z otwartymi 
do atmosfery rurami strefy wznoszenia i opadania. Wpływ sposobu odpowietrzania mieszaniny 
na udział gazu zatrzymanego w układzie dwufazowym (ciecz-gaz) w kolumnie air-lift z rurą 
cyrkulacyjną o średnicy d1 lub d2 zamieszczono na Rys. 5. Analiza tych wyników wykazała, 
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że sposób odpowietrzania mieszaniny w kolumnie nie ma istotnego wpływu na udział φwz w 
strefie wznoszenia kolumny (dla d1 oraz d2). Podobne wnioski można sformułować, jeśli 
porównane zostaną wyniki udziału gazu zatrzymanego w mieszaninie w strefie opadania. W 
tym przypadku można przypuszczać, że na zmniejszenie wielkości udziału φop w kolumnie 
cyrkulacyjnej w większym stopniu wpływa średnica rury niż sposób odpowietrzania 
mieszaniny. Prawie czterokrotnie większy udział gazu zatrzymanego w mieszaninie (dla Vg = 
const) obserwuje się w kolumnie z rurą cyrkulacyjną o mniejszej średnicy (d1). Ponadto 
wyraźnie większy jest wzrost udziału gazu zatrzymanego w strefie opadania (dla d1) ze 
wzrostem strumienia gazu Vg w porównaniu z wynikami uzyskanymi w kolumnie z rurą 
cyrkulacyjną o większej średnicy (d2).  

a)                                                                       b) 

 
Rys. 5. Zależność udziału φ gazu zatrzymanego w mieszaninie dwufazowej ciecz-gaz (cp0) od 
wielkości strumienia Vg gazu; a) wyniki dla strefy wznoszenia; b) wyniki dla strefy opadania 

 
Na Rys. 6 przedstawiono zależność czasu mieszania dwufazowej mieszaniny ciecz-gaz od wielkości 
strumienia gazu doprowadzanego do kolumny air-lift pracującej w trzech konfiguracjach układu 
odpowietrzania. Analizując te wyniki można zauważyć, że wielkość czasu mieszania głównie zależy od 
wielkości strumienia gazu Vg, natomiast zastosowany system odpowietrzania mieszaniny nie ma 
wiekszego wpływu na czas mieszania tm.  
 

 
Rys. 6. Zależność czasu tm mieszaniny dwufazowej (cp0) od strumienia Vg gazu; (otwarte) - obydwie 
rury otwarte; (wz_zamkn) – rura wznoszenia zamknieta; (op_zamkn) – rura cyrkulacyjna zamknięta 

 
WPŁYW STĘŻENIA CIAŁA STAŁEGO NA CZAS MIESZANIA I UDZIAŁ GAZU 

ZATRZYMANEGO W MIESZANINIE 
 

Obecność ciała stałego w mieszaninie napowietrzanej w kolumnie airlift wyraźnie 
wpływa na wielkość udziału gazu zatrzymanego w aparacie. Na podstawie porównania 
wyników badań udziału φwz w strefie wznoszenia kolumny (Rys. 7a) można zauważyć, że 
zakładając strumień gazu Vg = const, największe wartości udziału gazu charakteryzują układ z 
najmniejszą zawartością ciała stałego (cp1) w kolumnie z rurą cyrkulacyjną o mniejszej 
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średnicy (d1). Natomiast najniższe wartości udziału φwz odpowiadają układowi z największą 
zawartością ciała stałego w mieszaninie (cp3) i większą średnicą rury cyrkulacyjnej (d2). 
Podobny wpływ stężenia ciała stałego na udział gazu zatrzymanego jest obserwowany w strefie 
opadania kolumny z mniejszą średnicą rury cyrkulacyjnej (Rys. 7b). Natomiast nieznaczny jest 
wpływ stężenia ciała stałego w zawiesinie na udział gazu zatrzymanego w strefie opadania φop 
w kolumnie w rurą cyrkulacyjną o większej średnicy (d2).  

 
a)                                                                  b) 

 

Rys. 7. Zależność udziału φ gazu zatrzymanego w mieszaninie trójfazowej o różnym stężeniu ciała 
stałego cp w funkcji strumienia gazu Vg; a) strefa wznoszenia; b) strefa opadania 

 
Na Rys. 8 zamieszczono wyniki badań czasu mieszania trójfazowej mieszaniny o różnym 

stężeniu ciała stałego w kolumnie z rurą cyrkulacyjną o średnicy d1 (Rys. 8a) lub rurą 
cyrkulacyjną o średnicy d2 (Rys. 8b). Porównanie tych wyników wykazało, że czas tm nie 
zależy od stężenia ciała stałego w zawiesinie w przypadku mieszania jej w kolumnie z rurą 
cyrkulacyjną o mniejszej średnicy (d1). Jeśli jednak mieszanina będzie napowietrzana w 
kolumnie z rurą cyrkulacyjną o większej średnicy (d2) to można zauważyć, że (dla Vg = const) 
czas mieszania zmniejsza się ze wzrostem zawartości ciała stałego w mieszaninie, co można 
wytłumaczyć mniejszym udziałem fazy gazowej (w porównaniu do układu z rurą o średnicy 
d1) i wzrostem prędkości opadania zawiesiny.  
  

a)                                                                 b) 

 
Rys. 8. Zależność czasu tm mieszania mieszaniny trójfazowej o różnym stężeniu ciała stałego od 

strumienia Vg gazu; a) średnica rury cyrkulacyjnej d1; b) średnica rury cyrkulacyjnej d2 
 
WPŁYW WIELKOŚCI STRUMIENIA GAZU WPROWADZANEGO DO KOLUMNY  

NA CZAS MIESZANIA I UDZIAŁ GAZU ZATRZYMANEGO 
 

Analiza wyników badań przedstawionych na Rys. 3 ÷ Rys. 8 wykazała, że niezależnie od 
stężenia ciała stałego w zawiesinie (cp) i średnicy rury cyrkulacyjnej (d), wielkości czasu tm 
mieszania i udziału φ gazu zatrzymanego w mieszaninie dwufazowej lub trójfazowej silnie 
zależą od wielkości strumienia Vg gazu doprowadzanego do kolumny. Uogólniając, czas 
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mieszania zmniejsza się, a udział gazu zatrzymanego w mieszaninie zwiększa się ze wzrostem 
strumienia gazu. Zakładając stałą wielkość średnicy rury cyrkulacyjnej oraz dla zadanego 
stężenia ciała stałego w zawiesinie, wielkość udziału gazu zatrzymanego w aparacie w strefie 
wznoszenia lub opadania oraz wielkość czasu mieszania dla dowolnej wielkości strumienia 
gazu zatrzymanego w mieszaninie można oszacować na podstawie zależności (3) ÷ (5). 
Współczynniki i wykładniki tych równań dla poszczególnych stężeń mieszaniny oraz geometrii 
aparatu kolumnowego zestawiono w Tabeli 2 oraz Tabeli 3. 

1g1)obl(wz bVa        (3) 

2g2)obl(op bVa        (4) 
3b

g3)obl(m Vat        (5) 

 
Tabela 2. Zestawienie parametrów równań (3) oraz (4) 

cp [-] wag d [m] a1 b1 a2 b2 

0 0.05 2.178·107 1.0936 1.383·107 0.5719 
0.065 3.302·106 0.0677 

0.03 0.05 2.236·107 0.2509 1.187·107 -0.4195 
0.03 0.065 2.003·107 0.5115 0.762·106 0.1845 
0.01 0.05 2.397·107 0.2666 1.334·107 -0.1131 

 
Tabela 3. Zestawienie parametrów równania (5) 

cp [-] wag d [m] a3 b3 

0 0.05; 0.065 0.0367 -0.462 
0; 0.01 0.065 0.0155 -0.5164 

0; 0.01; 0.02; 0.0 3 0.05 0.0582 -0.4359 
0.03 0.05 0.0016 -0.665 

0.02; 0.0 3 0.065 0.0115 -0.51 
 

Rezultaty badań opracowano także w postaci uogólnionych równań (6) ÷ (8). Zależności 
opisują wyniki badań czasu mieszania tm oraz udziału gazu zatrzymanego w kolumnie strefy 
wznoszenia φwz oraz w strefie opadania φop w zakresie Vg = <0.5 x 10-7 ÷ 3.5 x 10-7> m3/s, cp = 
<0 ÷ 0.03> wag, d = 0.05 lub 0,065 m. Oszacowany na podstawie zależności (9) oraz (10) średni 
błąd względny aproksymacji dla równania (6) wynosi 14%, na podstawie równania (7) wynosi 
6%, natomiast dla równania (8) jest równy 31%.  
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Jakość równań opisujących zależność czasu tm oraz udziału wz lub op od strumienia gazu Vg 
oraz średnicy d rury cyrkulacyjnej i stężenia ciała stałego cp przedstawiono graficznie na Rys. 
9 w postaci histogramu częstości reszt tm(exp) – tm(obl) (Rys. 9a), φwz(exp) – φwz(obl) (Rys. 9b) oraz 
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φop(exp) – φop(obl) (Rys. 9c). Analiza tych danych pokazuje, że najbardziej prawdopodobne jest 
zdarzenie polegające na tym, że różnica między czasem mieszania zmierzonym i obliczonym 
będzie wynosiła od 4 do 6 sekund (prawdopodobieństwo wynosi 45%). Natomiast z 
prawdopodobieństwem 78% różnica między czasem mieszania mieszaniny dwufazowej lub 
trójfazowej zmierzonym i obliczonym z równania (6) będzie mniejsza niż 10 sekund.  
Natomiast na podstawie analizy wyników rozkładu częstości reszt φwz(exp) – φwz(obl) można 
wnioskować, że największe prawdopodobieństwo charakteryzuje zdarzenia polegające na tym, 
że różnica między zmierzonym udziałem gazu zatrzymanego w strefie wznoszenia i obli-
czonym z równania (7) będzie zawierała się w zakresie od 0 do 0.1 %. W tym przypadku średni 
błąd aproksymacji równania wynosi zaledwie 6%. Rozkład częstości reszt udziału gazu 
zatrzymanego w zawiesinie w rurze cyrkulacyjnej kolumny airlift przedstawiony na Rys. 9c 
pokazuje, że w tym przypadku, chociaż wartości φop są prawie o połowę mniejsze niż w strefie 
wznoszenia, to reszty są wyraźnie większe. Oszacowano, że około 52% wartości φop 
(obliczonych z równania 8) jest zaniżonych w stosunku do wartości rzeczywistych.   

 
a)                                                       b)     c) 

 
Rys. 9. Histogramy częstości reszt dla równań (6) ÷ (8) 

 
PODSUMOWANIE 

Wyniki badań czasu mieszania oraz udziału gazu zatrzymanego w mieszaninie 
opracowano w postaci zależności od wielkości strumienia gazu dostarczanego do kolumny oraz 
wielkości stężenia ciała stałego w zawiesinie i średnicy rury cyrkulacyjnej kolumny. 
Wykazano, że czas mieszania mieszaniny trójfazowej można skrócić poprzez zwiększenie 
strumienia gazu doprowadzanego do kolumny lub średnicy rury cyrkulacyjnej i zwiększenie 
stężenia ciała stałego w zawiesinie. Natomiast udział gazu zatrzymanego w mieszaninie można 
zwiększyć przyjmując większy strumień gazu doprowadzanego do aparatu, mniejszą średnicę 
rury cyrkulacyjnej lub zmniejszając stężenie ciała stałego w mieszaninie. 
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ABSTRACT 

This study examined the concept of concentration and purification multiple categories 
of wastewater by freezing and thawing. Experiments have demonstrated that the 
freezing of contaminated liquid contributing to the concentration contaminants in 
solution and particular. A high degree of purification was achieved on many 
parameters. The results of comparative laboratory tests for single and multiple freezing 
are presented. It was found that higher degree of concentration of pollutants in 
wastewater frozen several times were present. It has been reported that in the first 20-
30% the melted liquid volume is over 92% of all impurities. This gives great 
opportunities to use this method to concentrate pollutants. Results have revealed that 
the application of the process in full scale is possible. Significant agglomeration of 
solid particles was noted. Tests with clay slurry revealed that repeated freezing and 
thawing significantly improve characteristic of slurry for sedimentation and filtration.  
 

Keywords: freeze crystallization, snow metamorphism, landfill leachate, tannery, 
wastewater, dewatering. 

 
INTRODUCTION 

Freeze and thaw separation  

Conventional methods for treatment of municipal and industrial fluid waste are costly, 
particularly if large volumes have to be processed. Professional engineers and scientists are 
looking for economical alternatives for methods that are currently in use. In recent decades, 
with particular emphasis, the process of freezing of wastewater has been investigated. Several 
different approaches have been studied and the process has gained new interest for industrial 
and municipal wastewaters.  
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In 60’s, research studies were intensified at the two-phase concentration process. In such 
approach ice grows in solution by adding to its structure water molecules. If ice incorporates to 
its structure impurities internal stresses appear. Therefore, ice crystals try to collect only 
molecules of water and reject dissolved and solid compounds. In this approach impurities are 
concentrated in the remaining unfrozen liquid. Such method was studied by Taft, 1965; Baker, 
1967, 1967a, 1969, and recently by Wakisaka et al. (2001) and Gay et al. (2003). The focus of 
researchers were issues of trapping and rejection of solid particles during freezing of 
contaminated water and migration of particles in front of a growing ice plane (Corte, 1962; 
Cisse and Bolling, 1971; Halde, 1979). The authors reported that the best particle migration as 
well as the best concentration effect were obtained at a low freezing rate. This fact was also 
noted by Chian et al. (2002). However, Parker (1999), for higher concentration of solids, noted 
satisfactory results after experiments with ultra-rapid freezing of alum sludges.  
 
Muller and Sekoulov (1992) used a falling film reactor to examine the potential of the freeze 
concentration to reuse municipal wastewater. Pure water was removed from the solution as ice. 
Impurities were concentrated in the remaining water. The authors noted that efficiencies of up 
to 99% of conductivity, TOC, DOC or NH4-N in a single stage freezing of municipal 
wastewater were achieved. For wastewater with higher concentration of impurities the 
efficiency was about 91%. 
 
Cragin (1995) studied an exclusion of Sodium chloride from ice during freezing. He reported 
that for a given freezing rate, the salt incorporation mechanism depends upon the solution 
concentration. Later, Geo et al. (2009) noted that mixing of the freezing liquid reduce the 
influence of the initial feed water impurity concentration on the efficiency of separation.  
 
Various attempts have been made to apply, in full scale, the beneficial effect of the freeze 
crystallization process. For example, the process has been successful in food industry for 
concentration of fruit juices and pre-concentration of wine (Kyprianidou-Leodidou T.C., 
Botsaris G.D.,1990). Recently Montusiewicz et al. (2010) examined the effect of freezing and 
thawing effects on anaerobic digestion of mixed sewage sludge from municipal WWTP. For 
treatment of industrial or municipal wastewater, in most cases, the traditional freeze and thaw 
process with application of the refrigeration system has not been accepted for full scale 
application because of its high energy consumption. The concept of freezing wastewater in 
natural weather conditions, with ambient temperature below zero, dramatically change the 
situation and create favorable circumstances for industrial applications. 
 
Large volumes of wastewater, such as mine tailings, create serious environmental problems. 
The wastewater, from Canadian Athabasca Oil Sands are well known example. Treatment of 
fine tailings from Athabasca Basin has been the subject of many theoretical and experimental 
studies in the last several decades. Many different methods and technologies, including 
freezing, were tested (FTFC, 1995). Sego D. C., (1996) used freezing for removal of impurity 
from recycle water from the extraction of bitumen from oil sands. The author reported achieving 
separation over 95% of original chloride and sodium concentration in field tests. Gao et al. 
(2004) used spray freezing for concentration of oil sands tailings pond water and the pulp mill 
wastewater. In the experiments, the wastewater froze partially with run off production or 
completely during the operation. The authors concluded that to achieve higher efficiency of 
impurity removal, the wastewater should be only partially frozen. It could be assumed that the 
method of partially frozen spray are similar to conventional two phase concentration process. 
Most probably part of wastewater in the form of droplets were frozen as a bulk ice on the ground 
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and the concentrated run off was created. Beier et al. (2007) as well investigated the feasibility 
of using freeze separation process for reducing salinity of oil sands process water from 
Athabasca Basin in Northern Alberta. Experiments revealed that during freeze-thaw cycle, the 
majority of salts were concentrated into less than one quarter of the original frozen volume. 
Moreover, Gao W. and Shao Y. (2009) used progressive freeze concentration process for 
removal of five commonly used pharmaceuticals (ibuprofen, gemfibrozil, acetylsalicylic acid, 
metoprolol and sulfamethoxazole). By freezing only 80% of feed water and without washing 
the ice, about 84-92% of reduction of the drug content in ice was achieved in single 
unidirectional downward freezing (UDF). In two stage UDF about 99% reduction was achieved. 
With a few exceptions, which will be discussed later in this paper, freeze-thaw concept has been 
applied for treatment of several different industrial wastewaters but only in a small scale 
experimental studies.  
 
At the same time, parallel to research of wastewater freezing, were carried out independent 
studies in the field of separation of impurities present in the natural snow. Johannensen et al. 
(1975, 1978) reported that 20 to 30 % of the first run off from a natural snow pack contained 
up to 80% of dissolved compounds absorbed to snowflakes and deposited on the ground. This 
phenomenon, called “ionic pulse” or “first flash” is partially responsible for acidification of 
surface water during the spring. The process of ions elution from natural snowpack still remains 
of particular concerns of scientists (Brimblecombe et al., 1985, 1987; Bales, 1989; Tranter, 
1992). Recently, Meyer et al. (2006; 2009), based on experiments, reported that even though 
conductivity of melt indicated a preferential early elution of ions, in the first melt water fraction, 
no “first flash” phenomenon was observed for soluble PAHs. Furthermore, the authors noted 
that water soluble organic chemicals, such as atrazine, are preferentially released at an early 
stage of melting. Authors concluded, that such chemicals were accumulated at the surface of 
the snow particles and dissolved in the downward percolating meltwater. Therefore, they were 
released with first meltwater. Furthermore, the author stated that hydrophobic substances 
attached to particles such as the larger polycyclic aromatic hydrocarbons, are often released at 
the end of melting because of particles coagulation and its trapping in pores of the snow pack. 
Meyer and Wania (2011) also developed a snowmelt model to simulate and predict the elution 
of organic substances from melting snow. The process responsible for segregation of chemical 
compounds in the natural snow pack, as well as its concentration is different than the standard 
processes in freeze and thaw operations. Segregation of impurities in natural snowpack and ion 
elution as well as ionic pulse are created by the snow metamorphism phenomenon 
(Sommerfeld, LaChapelle, 1970). The effect of metamorphism in natural snow is known but 
the mechanism of this segregation is still investigated by many researchers (Colbeck, 1980; 
Marbouty, 1980; Christon et al. 1994, Pinzer et al. 2012). 
 
Brimblecombe et al. (1985, 1987) revealed that some compounds are released earlier and with 
higher concentration than others. The authors established the following sequence of ions elution 
from the natural snowpack: 

 
SO4

2-  >  NO3
-  >  NH4

+  >  K+  >  Ca2+  >  Mg2+  >  Na+  >  Cl- 
 
Sulphate and nitrate are removed in preference to chloride and the cations such as Sodium, 
Magnesium, Calcium as well as Potassium. Preferential chemical elution was also noted by 
Cragin et al. (1993). The authors noted that preferential chemical elution during snow melting 
is influenced by preferential rejection of ions during snow crystal growth. The author also stated 
that less soluble chemical impurities, such as sulfates, are rejected more efficiently and 
therefore appear sooner and in higher concentrations in the melt water than more soluble 
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species, such as chloride. Droste and Johnson (1993) analyzed various pollutants in the snow 
and snowmelt from four snow dumpsites in the Ottawa-Carleton Region. They also noted a 
high concentration of contaminants in the first melt water coming from the snow pack. 
Taterniuk et al. (2009) also reported “ionic puls” in first melt from snow at municipal storage 
facilities. The salt concentration in the first melt water was 10 times higher than average 
concentration in the bulk snow. The authors reported that about 90% of the chloride and sodium 
was released from experimental cores within the first 19% of melt water. 
 
Several studies were done to use man-made snowmaking techniques and freeze/thaw process 
for treatment of wastewater. The first trial was done in 1974. The Upper Yampa Water 
Conservation District of Colorado and Wright-McLaughlin Engineers performed trials of 
sewage effluent storage as snow. The purpose of the study was to evaluate the use of sewage 
for snowmaking on the ski slopes. Some limited monitoring program was conducted. Pollutants 
in effluent, snow and snow melt were examined. Significant reduction of BOD5 in the snowpack 
was noted. Huber and Palmateer in a joint project with J.A. White of Delta Engineering (1985) 
performed extensive studies on properties of secondary treated effluent converted to man-made 
snow. Particular emphasis was placed on the bacteriological aspects of Atomizing Freeze 
Crystallization (AFC) and chemical properties of snowpack and melt water. Results were very 
promising, the authors stated that ponded melt water was better quality than tertiary effluents. 
Similar studies of freeze crystallization, done by Zapf-Gilje et al. (1985) also referred to 
municipal wastewater. The phenomenon of chemical compound segregation in the man-made 
snow pack profile was reported. In 1995, Delta Engineering build the first full scale AFC plant 
for treatment of secondary effluent in Carrabassett Valley, Maine, USA. Shortly after, the 
second AFC plant, also for secondary effluent from WWTP, was built in Westport, Ontario, 
Canada. 
 
Several research project was conducted to investigate possible application of AFC for treatment 
of municipal and industrial fluid waste (White J. A. 1998). White and Lefebvre (1997) 
presented pilot scale field experiment with treatment of agricultural and hog manure wastes. 
Szpaczynski and White (2000a) presented results from experiments with freeze/thaw treatment 
of boiler and cooling water system from fertilizer plant. The wastewater was converted to ice 
crystals (man-made snow) by atomizing wastewater in cold ambient temperature. To simulate 
the natural condition of temperature fluctuations and the Temperature Gradient Metamorphism 
-TGM, the container with ice crystals was kept outdoors and buried in natural snow pack. In 
March, when the ambient temperature in the snowpack reached melting point, the snow 
gradually melted (48 hours) and samples of discharged melt water were analyzed for selected 
contaminants. The calculated efficiency of nitrate concentration was 94%. High concentration 
was also reported for Nitrite – 89.7 % and Phosphorous – 87 %. About 80% by weight of 
Sodium, Chloride and Sulfate were concentrated in the first 30% of melt. Additionally, the 
authors presented results of experiments with acid mine drainage. The samples originated from 
a drainage pond at the Inco Copper Cliff Mill Site in Sudbury, Ontario. The experiment was 
done by J. A. White in 1989. The wastewater was converted to snow by two-phase atomization. 
The snow was made in February and deposited in several insulated containers (about 100 l. 
each), then aged for five weeks outdoors, and melted at room temperature in 48 hours. 
Progressively during the melting, the samples of melt water were collected and analyzed in the 
professional laboratory. Preferential elution of ions were noted. However, the results for SO4 
did not support result of research work done by Brimblecombe et al. (1985) for natural 
snowpack. In J. A. White’s project, elution of sulfate ions was less efficient than others 
measured parameters (Fig. 8, Szpaczynski and White, 2000a). Nevertheless, the concentration 
of metals in the first melt was very impressive. Application of freeze and thaw processes and 
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phenomenon of ice crystals metamorphism for treatment of landfill leachate in small scale 
experiments were investigated in late 90’s and presented by Szpaczynski and White (2000 b). 
The leachate samples were converted to ice crystals (snow). As was expected, leachate was 
highly contaminated with organic and inorganic compounds. During the storage of leachate in 
the form of man-made snow, the temperature gradient metamorphosis took place. After several 
week of storage and simulating the presence of temperature gradient, the samples of melt water 
were collected and the volume of each sample was measured. Significant concentration of 
organic and inorganic contaminants took place during the metamorphosis of snow. Most of the 
pollutants were concentrated and removed in the first 20 to 30% of the melt. Compare to raw 
leachate, the first samples of melt water were darker in color. This illustrated the efficacy of the 
concentration by freeze and thaw process. 
 
Several more studies were done by different authors. Recently, spray freezing technology is 
promoted. In fact, the base of action of spray freezing is similar to regular two phase freezing 
with falling film reactor. The authors (Gao et al., 2004) stated that to achieve higher efficiency 
of impurity removal, the wastewater should be only partially frozen. In our opinion, 
Temperature Gradient Metamorphism (TGM) of ice crystals can assure very high efficiency of 
concentration of impurities in the first part of melt and the complete freeze out by atomization 
of fluid waste in cold ambient temperature guarantee a high efficiency of treatment. 
Furthermore, create favourable condition for precipitation of dissolved compounds inside the 
droplet. These precipitates are later released because of TGM actions. However, sufficient time 
of snow storage is required to insure proper condition for metamorphism. Periodical thawing 
and refreezing in warm days and cold nights in spring can significantly improve efficiency of 
concentration of contaminants in the first “ionic pulse”.  

 
EXPERIMENTS OF FREEZE AND THAW OF FLUID WASTE 

 
MATERIALS AND METHODS  
 
In the following experiment, authors of this work, present comparison of two different freeze 
and thaw processes for treatment of waste water. The first one is based on TGM of ice crystals. 
The second one, the decantation test, concerns complete freeze out of the same volume of 
wastewater sample but frozen as a bulk ice. For the best results, to simulate melting and 
refreezing in natural condition, the second sample (B) was frozen and thawed 5 times. 
Schematic of the experimental setup used in the snowmelt experiments is presented in figure 1. 
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Figure 1. Schematic of the experimental setup for snowmelt experiment 
 
For the first container (A), the sample of landfill leachate was frozen in small cubes (dia ~5 
mm). Then, the cubes were crushed in a laboratory ice crusher to made man-made snow. The 
column was filled with about 9 liters of snow for further processing by TGM. The container 
“A” was located outdoors and buried in the natural snow pack. Variations of ambient 
temperature created favorable conditions for TGM and concentration of contaminants at the 
surface of ice grains. The snow was kept outdoors for a period of about 4 weeks in temperatures 
ranging from -15°C to -1°C. The temperature of the snowpack was control by thermocouples. 
When the temperature in the snowpack warmed up to the melting point, the container was 
temporarily placed in the laboratory freezer. The TGM was further simulated for about 4 weeks 
by changing the temperature of the container from -15 °C to -1 °C. Although the temperature 
was kept below 0 °C some liquid and soluble compounds can be present at boundaries and in 
pores of snow particles and can gradually flowed down because of freezing point depression. 
Therefore, some dissolved compounds (salts), with low eutectic point, accumulated at the 
bottom of the container. Before melting, the container was placed in the second larger container 
with ice cubes that insured slow melting of snow. The samples were collected from the bottom. 
 
The second column “B” was filled out with raw landfill leachate and completely frozen at 
temperature -25 °C then, slowly melted. The process of freeze and melt was repeated 5 times. 
Care was taken not to disturb the melt water in the container before next cycle of freezing. After 
5 cycles the meltwater was discharge by the special valves. The first volume was withdrawn 
from the top, the last one at the bottom. Although, there were several sampling valves, for 
comparison purposes, the meltwater was collected only from 4 vales. Four composite samples 
were prepared from it. The top sample represents the cleanest effluent. The bottom one, the 
most contaminated part of melt - the concentrate. The results are presented in figures 2 to 14. 
The chemical composition of the samples from containers was analyzed, accordingly to the 
Standard Method for the Examination of Water and Wastewater, at the professional laboratory 
with accreditation. 
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RESULTS AND DISCUSSIONS 
 
A) Landfill Leachate 
 
The efficiency of the process was different for different elements. Not like with tests with acid 
mine drainage (Szpaczynski and White, 2000a), the efficiency of concentration of Sulfate in 
the first flash of 30% of melt water was very high, and after that, in the rest of melt water, was 
generally not detectable. Very high efficiency of the treatment was also noted for chloride and 
such compounds as Boron, Potassium and Sodium. More than 95% of these elements were 
removed from the snow sample. An increase in BOD, COD, DOC and TOC, in the first melt 
was also very high and reached values of 92%, 94%, 95% and 97%, respectively. Other 
elements such as Aluminum, Chromium, Nickel, Zinc and Iron were concentrated to 93%, 90%, 
93%, 89% and 92%, respectively. The concentration efficiency of Copper was at the range of 
77%. Lower efficiency of concentration was reported for Fluoride. The graph for Fluoride is 
not presented but the analysis were achieved. Fluoride is easy incorporated into the ice structure 
and thus its efficiency of concentration was limited. Generally, more than 92 % of all 
contaminants were concentrated and discharged in the first 30% of sample volume in container 
“A”. In the graphs, continuous lines represent concentration of compounds in meltwater from 
this container.  
 
The area under each curve represents the mass ratio of a compound in sample. For example, if 
we assume that the first 30% of melt is the concentrate, the mass ratio of a compound in this 
concentrate is represented by the area under the curve in the range of V/V0 from 0 to 0.3.  
Dashed lines represents meltwater from the decantation test, where the landfill leachate was 
frozen as bulk ice. It is clear, that the concentration efficiency of contaminants in the first melt 
are higher if the dominant process of separation is snow metamorphism. The separation of 
contaminants in complete freeze out of leachate, even with 5 cycle of freeze and thaw do not 
give the same quality of treatment as for snow samples with presence of TGM. The efficiency 
of concentration in decantation test is noticeable lower. 
 

          
 
Figure 2. Concentration of Na in meltwater             Figure 3. Concentration of Cl in meltwater 
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 Figure 4. Concentration of Cr in meltwater              Figure 5. Concentration of Ni in meltwater 
 
 
 

           
 
Figure 6. Concentration of K in meltwater                Figure 7. Concentration of Fe in meltwater 
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Figure 8. Concentration of Zn in meltwater              Figure 9. Concentration of Al in meltwater 
 
 
 
 

         
 
Figure 10. Concentration of Zn in meltwater            Figure 11. Concentration of B in meltwater 
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Figure 12. Concentration of TOC/DOC                   Figure 13. Concentration of SO4 in meltwater 
             in meltwater of landfill leachate                             of landfill leachate 

 
Figure 14. Concentration of BOD5                            Figure 15. Concentration of Al in meltwater 
             in meltwater of landfill leachate                               of landfill leachate 
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B) Tannery effluents 
 
Unit operations at tannery factory include the use of a number of chemicals such as surfactants, 
acids, dyes, tanning agents, salts etc.  (C. Di Iaconi et al., 2002). Because of low 
biodegradability of such chemicals, effluents from tannery wastewater treatment plants creates 
a serious problem. Moreover, in many cases effluents after conventional biological treatment 
do not meet the required limits for parameters such as COD, salinity, ammonia and surfactants. 
 
Authors of this work performed preliminary research at possibility of application of freeze/thaw 
process for treatment of effluents from tanneries. The effluent samples used in this study were 
collected from the plant after partial treatment. In figure 15 and 16 example of concentration 
curves for BOD5 and COD for freeze/thaw experiment with effluents from tanneries are 
illustrated. The effluent was converted to man-made snow and divided for two equal volumes. 
The first was placed in a container and kept for 2 weeks at temperature from about –15 °C to –
1 °C and then slowly melted. The samples of melt were analyzed for concentration of several 
compounds. The second part of man-made snow was placed in the same container but kept for 
6 weeks in temperature from –15 °C to –1°C. The temperature in the freezer was controlled and 
the TGM was simulated and intensified by changing the temperature inside the freezer. 
Example of experimental date, for BOD5 and COD are presented in both, figure 15 and 16. 
Higher impurity removal from meltwater was observed for the snow with longer storage time 
(6 weeks) when the TGM had time to “process” the whole volume of the snow sample. This 
confirm hypothesis that long storage time and sufficient TGM allows for high efficiency of the 
concentration process (Szpaczynski, White, 2000a).  

 
 
 

 

           
 
Figure 16. Concentration of BOD5 in melt water     Figure 17. Concentration of COD in melt water 
             of wastewater from tanneries                                  of wastewater from tanneries 
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C) Full-scale treatment of municipal wastewater 
 
Additional test was done at the full scale AFC plant in Westport, Ontario, Canada. At the 
beginning of melting season the conductivity of ponded meltwater in close range from the 
main snowpack (figure 18) was measured. The results are showed in figure 19.  
 
 

 

 
 

Figure 18. The full scale man-made snow-pack in the mid winter. Treatment of municipal 
wastewater in Westport, Ontario, Canada. 
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Figure 19. Conductivity of meltwater, precipitation and temperatures 
during the melting season 

 
The average conductivity of the waste water was about 800 S/cm. The graph also presents 
total precipitation as well as the lowest and the highest monthly temperatures and the mean 
temperature for each month of melting season. Because of the size of the snowpack (height ~ 
10-12 m, length ~ 50m) the volume of melt water discharge was not recorded. However, based 
on the graph presented in figure 18, it can be noticed that the fast melting started in March after 
the significant precipitation event. Ionic pulse took place at the beginning of March but, 
unfortunately, it was recorded only in part. The first fraction of the meltwater are observed to 
have significantly higher conductivity than later fractions. Elevated concentration of salts (high 
conductivity) was reported in the second half of March and significantly dropped at the turn of 
March and April. After that, until the beginning of June, conductivity dropped slowly and 
ranged from about 300 S/cm to about 200 S/cm. The next substantial drop was noticed in 
June after higher precipitation occurred.  
 
Based on small scale experiments, it was established (Szpaczynski, White, 2000) that the 
relative concentration of a compound in melt water can be described very well by the following 
exponential equation:  
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 d

VbaC  exp  ;        (1) 
 

where: 

;
0C

CC   ;
0V

VV   

 
C  - current concentration of compound in a sample; 
C0 - the concentration of the feed water; 
V  - discharged volume of melt water; 
V0 -  total volume of melt water; 

 a, b, d – constants 
 
Unfortunately, the full scale experimental data for conductivity, presented above, revealed, that 
relative concentration of compound in meltwater can be described by exponential law only with 
R2=0.86. The reason for this is that the rate of melting of man-made snow located outdoors is 
influenced by a number of factors, including rainfall, solar radiation, ambient temperature, 
shape and the size of the snow-pack etc. Any high rainfall creates favorable condition for fast 
melting and removing dissolved contaminants from the snowpack. In such case, the meltwater 
is usually diluted by rain water. 
 
D) Agglomeration of solid particles in freeze and thaw process 
 
If the rate of freezing is sufficiently small, most of fine solid particles are rejected by ice and 
push in front of growing crystals. It is well known that freeze/thaw process can improve 
efficiency of agglomeration of particles and dewatering. Significant work in the field of freezing 
of solid-liquid mixture was done by Corte (1962), Vol’khin and Ponomarev (1965), Nakamura 
and Okada (1976), Halde (1979), Reed et al. (1986), Vesilind et al. (1990), Martel et al. (1998), 
Dawson et al. (1999) and recently by Tao et al. (2006 a, b), Gao (2011).  

 
Agglomeration of solid particles in man-made snow crystals made from municipal sludge or 
mineral suspension is more complex. It starts from liquid droplets that have to be super-cooled 
and nucleated to freeze out in cold ambient air. At the first moment, after nucleation, the 
development of ice is fast. The surface of droplet is cover with a thin shell of ice but inside 
exists liquid and its temperature rise to about 0 °C. Then, because the droplet is still exposed to 
low ambient temperature the liquid inside the droplet cool down. In this stage, the ice crystals 
grows inside the droplet. It is slow process and depends from the ambient temperature. The 
volume of liquid within the drop is reduces and the pressure increases. Because ice absorbs only 
molecules of pure water the concentration of dissolved compounds increases. Some of them, 
such as dissolved salts exceed the limits of its solubility and precipitate. If gases exceed its 
solubility range, it nucleate and bubble of gas is created inside the droplet. That gas is later 
released during the TGM. If the temperature is sufficiently low, the droplet can freeze out 
completely in the air and hits the ground completely frozen. Such snow is called “dry”. Solid 
particles that are inside the droplet, such as colloids undergo natural agglomeration and are 
easily separated in the next step. Particles are pushed to each other and create clusters that are 
dehydrated because water molecules can diffuse in the direction of ice. These clusters are also 
released if the TGM take place in the snowpack or are released during melting and refreezing 
in spring. Melt water percolate down and the particles remain in the pores of the snow and 
further agglomerate to form relatively large granules. At the end, most of solids remains on the 
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surface. In figure 20 the photograph of the surface of the full scale snowpack from Atomizing 
Freeze Crystallization plant in Westport, Ontario is presented. These precipitated solids can be 
easy removed if liner is installed under the snowpack and/or it can be used as fertilizer.  
 

 
Figure 20. The surface of the full scale of man-made snow-pack from secondary effluent of 
municipal wastewater processed by Atomizing Freeze Crystallization (AFC). End of melting 
season in June, Westport, Ontario, Canada. 
 

 
Figure 21. Microscopic view of the surface of clay slurry with one cycle of freeze and thaw 
process. 

 

 
 

Figure 22. Microscopic view of the surface of clay slurry with five cycles of freeze and thaw 
process. 
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The freeze and thaw cycles significantly enhance the process of separation during the storage 
period. At a time when there is a high TGM in the snowpack, the majority of the snow volume 
is transferred to a vapor state and back into a solid state. Longer storage time and more frequent 
and higher variations in temperature during winter give a higher efficiency of concentration and 
more efficient process of agglomeration. Most of the contaminants are deposited on the surface 
of the ice grains in the pores of the snow pack. Moreover, fluctuations in the ambient 
temperature around freezing point repeatedly thaw and freeze the ice crystals and the solid 
particles are rejected from the ice structure. 
 
The authors of this work carried out an experiment to see what is the difference in the 
characteristics of the clay slurry that was once and five times frozen. In order not to distort the 
characteristics of the sludge, the sample of sludge was not filtered, but freeze-dried. Frozen 
water in the pores of the sludge sublimated and the undisturbed structure of sludge was revealed. 
 
Clay slurry such as for example mine tailings from Athabasca Oil Sands cannot be filtered 
because the resistance of filtration is very high and the filtration is not economical. After 
freezing one time the agglomerates of clay particles are created (figure 21) and filtration or 
sedimentation is easier to performed. Even better results can be achieved if the slurry is frozen 
five times (figure 22). It can be hypothesising that during the TGM the snow particles volume 
is transferred to a vapor state and back into a solid state several times. Therefore, the efficiency 
of agglomeration and subsequent separation of solid particles is so high in Atomizing Freeze 
Crystallization plant.  
 
 

CONCLUSIONS 
 
Very high efficiency of the treatment was noted for chloride and such compounds as Boron, 
Potassium and Sodium. More than 95% of these elements were removed in concentrate from 
the snow sample. An increase in BOD, COD, DOC and TOC, in the first melt was also very 
high and reached values of 92%, 94%, 95% and 97%, respectively. Other elements such as 
Aluminum, Chromium, Nickel, Zinc and Iron were concentrated to 93%, 90%, 93%, 89% and 
92%, respectively. The concentration efficiency of Copper was at the range of 77%. Generally, 
more than 92 % of all contaminants were concentrated and discharged in the first 30% of sample 
volume. Converting landfill leachate to man-made snow and its storage with presence of TGM 
before melting resulting in an improved efficiency of concentration of pollutants. This method 
proved to be better than the standard freeze/thaw decantation option. Significant concentration 
of BOD5 and COD was also reported for tannery effluent. Higher impurity removal from 
meltwater was observed for the snow with longer storage time (6 weeks) – longer exposer to 
TGM. This prove the hypothesis that TGM has influence on efficiency of the Atomizing Freeze 
Crystallization process. Moreover, TGM and spring melting and refreezing improve 
agglomeration of particles and characteristic of sludge. 
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ABSTRACT 

Standard polypropylene fibrous filters and filters produced for arsen removal, 
modified by hematite nanoparticles on the fibers surface, were examined in 
theoretical considerations of solid particles removal from water. The adhesive 
forces of both filters were calculated and compared with each other in the 
environment of variously charged contamination.  
The results show an improvement of the filter performance depending on the 
contamination charge. This development may result in higher separation efficiency 
and reduced resuspension of the deposited particles during the filtration process. As 
in water systems most of the solids are negatively charged, the surface 
modifications towards positively charged can enhance depth filters performance. 
 

Keywords: adhesion forces, depth filtration, hematite, polypropylene, water 
 

INTRODUCTION 

Nowadays, the traditional filtration techniques are not enough for the constantly developing 
world. People identify the problems and try to invent specialized products. One of them is a 
filter modified with hematite (Fe2O3) particles for arsen (As) removal from water 
(Tomaszewska et al., 2016). It was proved that hematite introduced on the polypropylene 
fibrous surface can be durable and adsorb different types of arsen ions (Fig. 1). How this 
modification does influence on the separation efficiency of solid particles? 
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Fig. 1. AsIII and AsV concentrations as a function of time: (a) synthetic water similar to Wallis 

water containing AsIII (SW), (b) natural spring water from an alpine village in the Wallis 
region of Switzerland containing AsV (NW) (Tomaszewska et al., 2016) 

 
The chemical properties of materials indeed define the behavior of surrounding objects.  
Furthermore, the implementation of nanoparticles on such fibrous structures develops the 
surface of the fibers and therefore also increases the probability of an efficient solids capture.  
In this study the filtration properties of a standard polypropylene filter and a filter modified 
with hematite nanoparticles were examined. The theoretical separation of Arizona Test Dust 
(ATD) and aminated Polystyrene Latex (PSL) particles suspended in water was analyzed. The 
results were summarized in conclusion. 
 

MATERIALS AND METHODS 

Filter characterization 
The topic of this study is a filter modified with Fe2O3 nanoparticles (Sicotrans Red L2715D) 
by a dip-coating method (Tomaszewska et al., 2016). In order to do this, the cartridge is pre-
treated with O2 plasma discharge (Dionex 2000 reactor) and then immersed in electrostatically 
stabilized aqueous suspension of Fe2O3 under low vacuum conditions. Afterwards, the cartridge 
is washed with deionized water, dried and heated to 145O for 5 s. The effect of this modification 
is shown in Fig. 2. 
As can be noticed, the polypropylene fibers are entirely covered by Fe2O3 nanoparticles. 
Therefore, the modified filter chemical properties will be considered as for Fe2O3 material.
 

 
Fig. 2. SEM image of (a) non-modified and (b) modified filter 

 
 

(a) (b) 
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Filter behavior 
In depth filtration process the removal of particles from a particle suspension is effected by 
passing the suspension through a filter structure with particle deposition taking place at the 
surface of the filter elements throughout the entire filter volume. The particles are being 
transported towards the fiber surface by different mechanisms: inertial impaction, interception, 
sedimentation, electrostatic forces, Brownian diffusion and straining. Which mechanism 
dominates depends on many parameters such as: fluid flow, particle and physicochemical fabric 
properties. However, weather the particle will stay on the fiber or not, decide the interactions 
between the contacting particle and the fiber surface (Tien, 2012). The most important forces 
that govern the adhesion of the particles are: London – van der Waals force and electrical double 
- layer interactions. Only by the modification of the chemical properties of the filtration system 
it is theoretically possible to achieve an improvement in solid particles filtration process. 
The London – van der Waals force’s origin comes from momentary pairwise oscillations in 
electron density, causing the creation of instantaneous dipole moments that draw the particles 
together (Vigneswaran, 2009). The value can be easily approximated by (Tien, 2012): 

𝐹𝑣𝑑𝑤 = −
2

3
[

𝐻/𝑟𝑝

ℎ2(ℎ+2)2
] 𝒏     (1) 

where h is the separation distance between the particle and the fiber and rp is the particle radius, 
n is the unit normal vector. The Hamaker constant for a specific system, H, depends on the 
Hamaker constants of the particle, Hp, fiber, Hf, and water, Hw, according to: 

𝐻 = (√𝐻𝑝 −√𝐻𝑤)(√𝐻𝑓 −√𝐻𝑤)     (2) 
The electrical double - layer interactions result from the formation of a double – layer of charge 
around solid materials placed in aqueous environments. For the filtration process the value of 
this force may be calculated as (Vigneswaran, 2009): 

𝐹𝐸𝐷𝐿 =
𝑟𝑝( 𝑝

2+ 𝑓
2)𝜅 exp(−𝜅ℎ)

2(1−exp(−2𝜅ℎ))
(2

𝑝 𝑓

𝑝
2+ 𝑓

2 − exp(−𝜅ℎ))𝒏   (3) 

where ɛ is the dielectric constant of the liquid, ζp, ζf are the zeta potentials of the particle and 
the fiber respectively, κ is the inverse Debye length. 
To the theoretical considerations two types of particles, differing in zeta potential sign, were 
chosen. Arizona Test Dust (Powder Technology Inc.) (ATD) is a standard powder for filtration 
performance testing. It is mostly based on silica and can simulate i.e. suspended sand behavior. 
Opposite zeta potential exhibit aminated polystyrene latex particles (PSL) that can represent 
i.e. some water viruses performance. 
The basic parameters used in calculations are listed in Table 1. Zeta potential of ATD was 
measured by Zetasizer 3000 (Malvern Instruments Ltd.), modified and unmodified filter surface 
by SurPASS Electrokinetic Analyzer (Anton Paar GmbH). 
 
Table 1. Parameter values used in the research 

 H [10-20 J] ζ [mV] 
Water 5.00 (Guo et al., 2002) - 
Arizona Test Dust 10.00 (Guo et al., 2002) -30  
Polystyrene latex 6.37 (Tsai et al., 2007)  50 (Adamczyk et al., 2010) 
Polypropylene 22.80 (Zywczyk et al., 2015) -40  
Hematite 25.00 (Lefevre et al., 2009) -20  
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RESULTS AND CONCLUSIONS 

The results of the measurements are presented in Figs. 3-4. Calculations were provided for the 
so-called “most-penetrating” particle size, which is 0.3 μm, as the deposition efficiency due to 
the transport mechanisms is the lowest and the adhesion forces are the most noticeable. 
 

 
Fig. 3. Total adhesion forces according to the separation distance for a system with modified 
and unmodied filters and (a) ATD and (b) PSL patricles of ap = 0.15 μm in water of κ = 0.960 
μm 
 

  
Fig. 4. Electrical double – layer interactions force according to the separation distance for a 
system with modified and unmodied filters and (a) ATD and (b) PSL patricles of ap = 0.15 μm 
in water of κ = 0.960 μm 
 
The adhesion force acts along the normal direction to the surface. If it is negative the attraction 
occur. In the opposite event the repulsion proceed. It can be noticed (Fig. 3) that the adhesion 
force for the contrary charged particles increases or decreases depending on the filter material. 
As London – van der Waals forces are always negative in this systems, the electrical double – 
layer interactions (Fig. 4) decide about the attraction. Low values of the adhesion forces, 
comparing to the particle transport forces, result in low filtration efficiency and are prone to the 
negative effect of the deposit resuspension (Johnson et al., 2007). 
As in the water-systems most of the contamination is negatively charged, the surface 
modifications towards positively charged can improve depth filters performance. Modification 
of the polypropylene fibers do not change significants of the geometry of the filter, so deposition 
efficiency of particles for both types of fibers remains the same. New filter structure could be 
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used for simultaneous sorption of arsenic ions and removal of condensed form of the matter 
from water. This hypothesis will be examined in future experimental research. 
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ABSTRACT 

In this paper, differential quadrature method (DQM) is used to find the numerical solutions of 
reaction-diffusion equations with different boundary conditions. The DQM-method changes the 
reaction- diffusion equation (ordinary differential equation) into a system of algebraic equations. 
The obtained system is solved by using built-in procedures of Maple (Computer Algebra System-
type program). Calculations were performed with the use of Maple® program. The test problems 
include reaction-diffusion equation applying in heterogeneous catalysis. The method can be applied 
even in relatively hard tasks (e.g. ill-conditioned, free boundary problems).  

 

Keywords: Numerical Algorithm; Boundary Value Problem, Reaction-diffusion Equation 

 

INTRODUCTION 

Shooting methods, finite difference methods and orthogonal collocation methods are usually 
employed numerical approaches for solution of chemical engineering boundary-value problems. The 
methods are rather well-known and their descriptions and applicability in chemical engineering are 
widely reported in research articles and textbooks. There are also available mathematical programs, both 
general mathematics software (Maple, Matlab etc.) and simulating software (Comsol, Ansys etc.) that 
are useful for solving engineering problems. However, there are problems, in which applicability of the 
mentioned methods/software is limited and/or inconvenient. The DQM is a new numeric method which 
can be applied to widened scope of our computation. It can be very helpful in relatively hard tasks. 
Reaction-diffusion equation is a good illustration of potential problems with solution. The presented 
below examples have physical meaning and appear in real processes relatively often. 
 

DEFINITION OF THE PROBLEMS 

For one dimensional problems reaction diffusion equation is given by 

  02

2

2

 cf
dx
dc

xdx
cd   (1) 

where:  c – concentration,  
  f(c) – kinetic rate equation 

x – distance,  
 – Thiele modulus,  
=0 for slab, =1 for cylindrical and =2 for spherical geometry.  
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For heterogeneous catalysis eq. (1) describes mass-balance inside catalyst pellet. f(c) is kinetic 
rate equation, usually of Langmuir-Hinshelwood type, power-law type etc.  

For typical operating conditions, a solution usually must satisfy the following boundary 
conditions:  

0
0


xdx

dc
 (2a) 

  11 c  (2b) 

Commonly applying numerical methods (shooting methods, finite difference methods, volume 
methods and orthogonal collocation methods) are efficient for diffusion-dominated systems, 
that is for small and medium values of . For systems with highly fast reactions and/or strong 
diffusive effects, i.e. for high Thiele modulus values, problem became ill-conditioned and as a 
result nonphysical oscillations in the solution or even lack of convergence can be observed.  

If dead zone in a pellet is formed, a solution must satisfy the following boundary 
conditions: 

0
0


xxdx

dc  (3a) 

  00 xc  (3b) 

  11 c  (3c) 

Equation (1) with boundary conditions (3) is an example of free boundary problem. Finding a 
solution of free boundary problem is usually quite hard task. Presented dead zone problem in 
heterogeneous catalysis is mathematically related to a nonlinear Stefan problem - it can be 
treated as its stationary version. It is worth noting that the most popular mathematical programs 
such as Matlab, Maple, Mathematica and simulating programs (Comsol, Ansys) currently do 
not provide support of this type of calculations. 
 

MATHEMATICAL METHOD 

The differential quadrature method (DQM) will be applied to approximate the solution of the 
mass-balance equation in the catalyst pellet (eq. (1)).  
The differential quadrature method is a numerical technique for solving differential equations. 
It was introduced by Bellman (Bellman et. al. 1972), but its improved version, useful for 
technical calculations, was introduced over 20 years later by Chen (Chen, 1996). By this 
method, we approximate the derivatives of a function at any location by a linear summation of 
all the functional values at a finite number of grid points.  
First we divide the domain into N grid points. The differential quadrature discretization of the 
first and the second derivatives at a point xi is given by 

   



N

j
jijix xcaxc

1

 (4) 

   



N

j
jijixx xcbxc

1

 (5) 

aij and bij are weighting coefficients. They can be calculated as follows (with the use of Nth 
degree polynomials): 
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The weighting coefficients of the higher order derivatives one can find in Chen. 
When the DQM approach is applied to the problem (1), one obtains 

      Nicfxca
x

xcb j

N

j
jij

j

N

j
jij ,...,2,1;0

11

 



 (12) 

The stability of the DQM depends on the distribution of grid points. Chen recommends 
Chebyshev-Gauss-Lobatto grid points distribution (he obtained the stable solution in most 
cases). For presented problem the recommended distribution is given by formula 

   Ni
N
ixi ,...,2,1;

1
1cos1

2
1
















 (13) 

However, in the present work an uniform grid points distribution was used: 

Ni
N
ixi ,...,2,1;

1
1





  (14) 

The further tests show that in the considered case there was no significant differences in the 
results. 
 

 RESULTS 

The calculation procedure was implemented by author in CAS-type program Maple® in 
accordance with the presented DQM procedure. Resulted system of algebraic equations was 
solved using built-in procedure for non-linear sets of algebraic equations.  
Advices of DQM-method will be presented for two mentioned problems. 
Firstly, solution of equation (1) with boundary conditions (2) will be obtained. Let’s assume 
the simple non-linear reaction rate 

  2

1 ccf   (14) 
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The problem is non-linear but it can be easily solved with typical methods if Thiele modulus is 
sufficiently small. If not – problem becomes ill-conditioned and it requires the use of special methods 
of solution (e.g. orthogonal colocation method on finite element). Results are presented in Fig.1. 

 

Figure 1. Concentration vs. distance inside the pellet 
The built-in Maple procedure (mesh number = 8192) is able to solve eq. (1) with boundary 
condition (2) up to 21 (lack of convergence is reported by Maple for larger values of ), 
while DQM-method (17 grid points) makes possible calculations up to 160. Additionally 
calculations using DQM-method were approx. 20 times faster. Obtained results shows, that the 
discussed method is fast and can be applied in wide range of model parameter values. It follows 
that DQM procedure is much better than built-in procedure of Maple. 
In the next step, solution of equation (1) with boundary conditions (3) will be discussed. It is 
so-called dead zone problem . If kinetic function is given in the form 

  nccf 2
 (15) 

the dead zone appears if -1<n<1 and a Thiele modulus value is sufficiently large i.e. for >c, 
where c is the critical value of the Thiele modulus. For <c the reactant concentration in the 
center of the pellet is positive and a dead zone is absent; for = c concentration in the pellet 
center drops to zero and a dead zone is also absent (York et al., 2011). These two cases are out 
of our interest. For >c, the reactant concentration is equal to 0 within the range (0, x0); this 
range is the “dead zone” which appears in the pellet. x0 is an unknown coordinate of the end of 
the dead zone. As mentioned, it is an example of free boundary problem. Maple currently do 
not provide support of this type of calculations and usefulness of DQM-method will be 
presented on the basis of analytically obtained relation presented e.g. by Andreev (Andreev, 
2013).  
















 

n
n

nc 1
1

1
2  (16) 

If kinetic equation is given by eq. (15), critical value of Thiele modulus is given by eq. (16). 
Obtained results are presented in Table 1.  
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Table 1. Comparison of a critical value of the Thiele modulus obtained numerically with exact solution 

n c.DQM c.an relative error 
=0 

0.75 7.48331 7.48331 0.000 
0.50 3.4641 3.4641 0.000 
0.25 2.10819 2.10819 0.000 
0.00 1.41421 1.41421 0.000 
-0.25 0.98086 0.9798 -0.001 
-0.50 0.66867 0.66667 -0.003 
-0.75 0.40706 0.40406 -0.007 

=1 
0.75 8.00000 8.00000 0.000 
0.50 4.00000 4.00000 0.000 
0.25 2.66667 2.66667 0.000 
0.00 2.00000 2.00000 0.000 
-0.25 1.60800 1.60000 -0.005 
-0.50 1.33883 1.33333 -0.004 
-0.75 1.14996 1.14286 -0.006 

=2 
0.75 8.48528 8.48528 0.000 
0.50 4.47214 4.47214 0.000 
0.25 3.12694 3.12694 0.000 
0.00 2.44949 2.44949 0.000 
-0.25 2.04561 2.03961 -0.003 
-0.50 1.77383 1.76383 -0.006 
-0.75 1.57692 1.56492 -0.007 

 
For n0 calculations are errorless while for n<0 the computed values of c,DQM are not as 
accurate. The errors are not large for specified tolerance – they are less than 1%.  Also these 
tests demonstrate the high accuracy of the differential quadrature method.  
The last test of the DQM method was made for the real heterogeneous process. Also in this case 
critical value of Thiele modulus was computed.  
Methanol steam reforming over a commercial Cu/ZnO/Al2O3 catalyst will be considered as a 
practical example. Hydrogen production from hydrocarbon steam reforming is a cost-effective 
method in providing hydrogen; methanol steam reforming is a simple and efficient way of 
producing hydrogen on a small scale: 

kJHHCOOHOHCH K 57;3 4732223 D (17) 

Kinetic equation, catalyst data and process data were reported by Lee (Lee et al., 2004). Catalyst 
properties, gas compositions and effective diffusivity of methanol and hydrogen are taken from 
the mentioned article. The authors propose the following kinetic equation at atmospheric 
pressure and in a temperature range between 433 and 533K: 

     

















 




skg
molpkPap

RT
molkJr HMM ;6.11/103exp1019.2 647.0564.09  (18) 

At first, the concentration profile of methanol and hydrogen inside a catalyst particle depend 
upon each other by the following mutual relation: 
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 MMs
He

Me
HsH yy

D
D

yy 
,

,3  (19) 

so that pH can be removed from eq. (18). As a result, methanol concentration profile and 
effectiveness factor can be determined from single mass balance equation (1) with boundary 
conditions (3).  
Thiele modulus  is defined by: 

 

MeMs

M
Dc

r
,

2





  (20) 

Result of calculations are presented in Table 2. 
 

Table 2. Critical Thiele modulus values for methanol steam reforming 

c,- T, K 

feed comp. 30M45W125N (yMs=15 mol%, yHs=0); d=0.3mm 

6.2 528 

feed comp. 30M45W125N (yMs=15 mol%, yHs=0); d=0.425mm 

6.1 513 

feed comp. 30M60W100N10H (yMs=15 mol%, yHs=5 mol%); d=0.3mm 

5.9 531.5 

feed comp. 30M60W100N10H (yMs=15 mol%, yHs=5 mol%); d=0.425mm 

5.9 516.5 

feed comp. 30M60W110H (yMs=15 mol%, yHs=55 mol%); d=0.3mm 

dead zone is not observed for examined temperature range; extrapolated value 
of critical Thiele modulus: c = 5.3 for 547.5K 

feed comp. 30M60W110H (yMs=15 mol%, yHs=55 mol%); d=0.425mm 

5.2 531 

Presented results show that the higher temperature and larger catalyst pellets are conductive to 
appearing of dead zone. It agrees with theory of diffusion-reaction processes because diffusion 
resistance grows in the catalyst. Moreover, the following observations are interesting:  

 critical values of Thiele modulus on the basis of experimental results are practically the 
same for the same gas compositions  

 dependence of critical modulus on the composition of the mixture is significant. It 
follows that Φc-value is characteristic for kinetic equation.  

Presented observations confirm conclusions drawn on the basis of theoretical considerations by 
Andreev (Andreev, 2013).  
 

CONCLUSIONS 

On the basis of the presented results following conclusions can be drawn: 
 the DQM method is “flexible” and effective - it enables to obtain results of high 

precision in a wide range of model parameters values, for free boundary problems and 
for real processes, 
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 algorithm DQM can be easily implemented in CAS-type programs, e.g. Maple, 
 its application range is wider than for commonly founded built-in procedures (in 

commercial programs). 
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STRESZCZENIE 

Procesy separacji składników mieszanin gazowych mają szerokie zastosowanie w przemyśle. 
Rozwój materiałów polimerowych stwarza nowe możliwości zastosowania membran do separacji 
mieszanin składników gazowych. Coraz większym zainteresowaniem cieszą się membrany typu 
Mixed Matrix (MMM), zawierające w polimerowej macierzy rozproszone nieorganiczne cząstki 
stałe. Parametrem odpowiedzialnym za szybkość transportu składnika gazowego przez membranę 
jest przepuszczalność. Ta z kolei jest funkcją współczynnika sorpcji i dyfuzji. W pracy 
zaprezentowano wyniki pomiarów współczynników przepuszczalności i dyfuzji membrany 
polimerowej oraz membrany typu Mixed Matrix. W tym celu wykonano nowe stanowisko badawcze 
wykorzystujące metodę znaną w literaturze jako time-lag. 

 

Słowa kluczowe: membrany, separacja gazów, współczynnik dyfuzji, współczynnik permeacji 

 

MECHANIZMYTRANSPORU GAZU W MEMBRANACH 

Membrany do separacji gazów, ze względu na budowę, dzielimy na membrany porowate  
i membrany nieporowate (lite). Rozdzielanie gazów za pomocą membran porowatych, zależy 
od szybkości przepływu gazu przez pojedynczy por membrany o określonej długości  
i średnicy. Przepływ gazu przez pory membrany porowatej może mieć charakter: laminarny, 
molekularny lub dyfuzji molekularnej (Panday i in., 2001). Przepływ laminarny gazu ma 
miejsce wtedy, gdy średnia droga swobodna cząsteczek gazu jest dużo mniejsza od średnicy 
kanału. W tym przypadku spełnione jest równanie Poiseuille’a. Z przepływem molekularnym, 
zwanym również przepływem knudsenowskim, mamy do czynienia wtedy, gdy średnia droga 
swobodna cząsteczek gazu jest porównywalna ze średnicą pora (Baker,  2001). Separacja 
składników gazowych prowadzona przy wykorzystaniu membran porowatych jest jednakże 
nieefektywna z uwagi na niskie wartości idealnego współczynnika separacji. 
 
W przypadku membran nieporowatych, szybkość przenikania gazów przez membrany zależy 
od rozpuszczalności (sorpcji) i dyfuzji gazu w materiale membrany. Dla membran 
posiadających litą warstwę selektywną, powszechnie przyjmuje się model 
rozpuszczalnościowo – dyfuzyjny za obowiązujący mechanizm transportu składników 
gazowych przez membranę. Separacja składników mieszaniny wynika z różnicy ich szybkości 
przenikania przez warstwę rozdzielającą (Ceynowa i in. 2003). 
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Przebieg procesu transportu masy w modelu rozpuszczalno ciowo-dyfuzyjnym mo na 
podzieli  na cztery etapy: 
 

1. adsorpcja składnika na powierzchni membrany, 
2. absorpcja składnika w membranie, 
3. dyfuzja składnika przez membran , 
4. desorpcja składnika do permeatu. 
 

Etapy 1 i 4 zachodz  szybko i ich wpływ na separacj  składnik w gazowych jest pomijalny w modelu. 
To etapy 2 i 3 decyduj  o przebiegu procesu separacji składnik w mieszaniny gazowej (Kujawski, 
2009). St d parametr opisuj cy szybko  transportu składnika przez membran  (wsp łczynnik 
przepuszczalno ci, P) zawiera w sobie zar wno wsp łczynnik rozpuszczalno ci składnika gazowego 
w membranie, S, jak i wsp łczynnik dyfuzji tego składnika przez materiał membrany, D. Ostatecznie 
wsp łczynnik ten przyjmuje posta : 
 
 P D S   (1) 
 
Z kolei wz r opisuj cy strumień molowy składnika NN  przez powierzchni  membrany F opisany jest 
nast puj c  zale no ci  Ficka: 
 

 
N pP
F l

D
 

N pPN pPN pDN pDN p
 P P  (2) 

 
gdzie p jest r nic  ci nień cz stkowych składnika po obu stronach membrany, za  l jest grubo ci  
membrany.   

 
 
 

ZMODYFIKOWANA METODA TIME LAG 

 
Metoda time lag umo liwia w spos b do wiadczalny wyznaczenie wsp łczynnika dyfuzji 
(Frish, 1957). Metoda ta polega na pomiarze warto ci ci nienia po stronie permeatu w funkcji 
czasu. Wykres ilustruj cy przebieg zmienno ci ci nienia w czasie przedstawiono na rys. 1. 
 
 

 
Rysunek 1. Wykres zmian ci nienia po stronie permeatu w funkcji czasu w metodzie time lag 
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Zauważyć można, że początkowo ciśnienie nie ulega zmianie (Ye i in., 2006). Jest to czas,  
w którym składniki gazu dyfundują przez membranę. Po pewnym czasie, składniki przechodzą 
przez membranę, co można zaobserwować poprzez zmianę ciśnienia po stronie permeatu. 
Zwykle charakter tej zmiany jest liniowy (Rutherford, 1997). W omawianej metodzie, 
wyznacza się styczną do otrzymanej prostej i wyznacza się punkt przecięcia z osią czasu, który 
określa czas θ, zwany czasem time lag. Znając grubość membrany l, można z następującego 
równania wyznaczyć współczynnik dyfuzji (Strzelewicz i in., 2008): 
 

 



6

2lD  (3) 

 
W niniejszej pracy opracowano i zastosowano modyfikację przedstawionej powyżej, która 
dodatkowo umożliwia wyznaczenie współczynnika permeacji. 
 
Wyjściową zależnością jest równane stanu gazu doskonałego 
 
 TRnVp   (4) 

gdzie: 
V – objętość gazu [m3], 
n – liczba moli [mol], 
T – temperatura [K]. 
 
Zróżniczkowanie względem czasu równania (4) prowadzi do zależności 
 
 TRNV

dt
dp

   (5) 

 
Wykorzystując równanie (2) w równaniu (5) otrzymuje się po przekształceniu wzór 
umożliwiający wyznaczenie wartości współczynnika przepuszczalności: 
 

 
dt
dp

TRFpp
lVP

pn







)(
 (6) 

 
gdzie 
pn – ciśnienie całkowite gazu po stronie nadawy [Pa], 
pp – ciśnienie całkowite gazu po stronie permeatu [Pa], 
t – czas [s]. 
 
W zmodyfikowanej metodzie time lag szukaną wartość dp/dt można wyznaczyć określając kąt 
nachylenia otrzymanej prostej z wykresu przedstawionego na rys. 1. Na tej podstawie  
z równania (6) wyznaczany jest współczynnik permeacji (współczynnik przepuszczalności) dla 
danego składnika gazu. Przybliżoną wartość współczynnika rozpuszczalności można 
wyznaczyć poprzez przekształcenie równania (1) do postaci 
 
 

D
PS   (7) 
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STANOWISKO BADAWCZE DO WYZNACZANIA WSP CZYNIKA 
PERMEACJI I DYFUZJI METOD  TIME LAG 

 
Badania prowadzone s  na własnym stanowisku badawczym do badania membran płaskich. 
Schemat instalacji przedstawiono na rys. 2. 

 
Rysunek 2. Schemat instalacji do wyznaczania wsp łczynnik w dyfuzji i przepuszczalno ci 

Płaska membrana umieszczona jest w module membranowym. Po stronie nadawy znajduje si  
zbiornik ci nieniowy wypełniony badanym gazem. Po stronie permeatu znajduj  si  zbiorniki 
ci nieniowe, w kt rych gromadzony jest gaz permeuj cy przez membran . Instalacja jest 
zaopatrzona w zawory odcinaj ce oraz elektroniczne czujniki ci nienia. Układ jest umieszony 
w termostatowanej komorze. Praca instalacji kontrolowana jest przez specjalnie napisany 
program komputerowy. Przed przyst pieniem do badań, układ jest pr niowany przez kilka 
godzin, w celu usuni cia składnik w gazowych z membrany oraz z instalacji. Nast pnie 
napełniany jest zbiornik ci nieniowy po stronie nadawy badanym gazem pod zadanym 
ci nieniem. Badania polegaj  na pomiarach zmian warto ci ci nienia po stronie permeatu w 
trakcie trwania procesu. 
W pracach badawczych przebadano membran  płask  wytworzon  z 10% roztworu polimeru 
blokowego Pebax 2533, rozpuszczonego w 2-butanolu. Wyznaczono czas time lag dla 
membrany o grubo ci 250 m i powierzchni 29 cm2 dla r nych gaz w. Na podstawie czasu 
time lag obliczono wsp łczynnik dyfuzji membrany dla metanu, azotu i dwutlenku w gla. 
Dodatkowo, dzi ki zastosowaniu opisanej wcze niej modyfikacji w metodzie time lag, 
wyznaczono wsp łczynnik permeacji dla badanych gaz w i obliczono wsp łczynnik 
rozpuszczalno ci. Przebadano r wnie  membran  płask  typu mixed matrix (MMM) o grubo ci 
250 m, kt ra w swojej macierzy wykonanej z tego samego polimeru zawierała 10% dwutlenku 
krzemu o wielko  cz stek 1-5 m. W tabeli 1 przedstawiono wyniki badań prowadzonych w 
temperaturze 40oC.  

 
Tabela 1. Wyniki badań dla przebadanych membran płaskich 

 
Gaz 

10% Pebax 2533 10% Pebax 2533 z SiO2 10% 

D cm2/s  P barrer  S mol/(m3 Pa)  D cm2/s  P barrer  S mol/(m3 Pa)  
CO2 2,59 10-6 133,8 0,43 10-3 0,97 10-6 156,6 0,54 10-3 
N2 0,74 10-6 7,9 0,09 10-3 0,31 10-6 10,65 0,12 10-3 

CH4 0,29 10-6 22,8 0,61 10-3 0,22 10-6 31,58 0,48 10-3 
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Na wykresie, rys. 3, zaprezentowano otrzymane współczynniki dyfuzji w zależności od 
efektywnej średnicy cząstek badanych gazów. Na wykresie dodatkowo umieszczono wyniki z 
danych literaturowych dla PEBAX 1653 (Kim i in., 2001) o właściwościach zbliżonych do 
polimeru użytego w pracach doświadczalnych. Otrzymane w niniejszej pracy wyniki badań dla 
PEBAX 2533 są zbliżone do danych literaturowych (Bondar i in., 2000). Zauważyć można, że 
membrany zawierające dodatkowo cząstki krzemu charakteryzują się niższymi wartościami 
współczynnika dyfuzji. 

 

 
Rysunek 3. Współczynniki dyfuzji dla poszczególnych gazów 

 
Metoda time-lag może być wykorzystywana do wyznaczania współczynników dyfuzji gazów w 
membranach nieporowatych. Opisana w pracy modyfikacja tej metody dodatkowo umożliwia 
wyznaczenie współczynników permeacji gazów przez membranę, a w przypadku małych przepływów 
gazów, również pozwala na wyznaczenie rozpuszczalności gazu w membranie. Otrzymane wyniki 
badań dla opracowanych nieporowatych membran płaskich są zgodne z danymi literaturowymi, co 
potwierdza skuteczność zastosowanej w badaniach metody badawczej.  
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ABSTRACT 

Siliceous monoliths with very open hierarchical pore structure of interconnected meandering flow-
through macropores (20-50 µm) and large mesopores (10-25 nm) demonstrate huge potential as 
exceedingly effective multichannel catalytic microreactors operating at low backpressures and 
considerable flowrates. Their easily accessible surface (300 m2/g) can be functionalized with various 
groups, metals and enzymes to tailor surface and catalytic properties. We demonstrated their full 
technological viability using various immobilized enzymes: invertase, trypsin (proteolysis) 
acyltransferase (transesterification of NPG), and well as acid sulphonic groups catalysed synthesis 
of n-buthyl acetate and lactate and application of isolated zirconium in chemoselective MRV 
reduction of carbonyl compounds. One example - full transesterification of neopentylglycol with 
ethyl acetate in a biphasic system was observed in less than one minute  compared to 7 hours using 
a native enzyme in batch system. The microreactors appear to be stable in the continuous processes 
with aqueous or organic solvents even for several weeks. 

 

Key words: microreactors, microfluidic devices, process enhancement 

 

INTRODUCTION 

By definition, a microreactor (MR) is a devise that has microchannels on the order of 
micrometers and that enables chemical reactions to be performed in space several orders of 
magnitude smaller than conventional batch reactors (Asano et al., 2010). This downsizing of 
MRs brings a number of most advantageous features of major practical importance: 

 easy and immediate scale up, by numbering up, facilitates mass production 
 exceedingly large surface-to-volume ratio boosts the rate of reaction, and so do 
 very intensive mass/heat transfer and fast mixing (t~ L2/D) which contribute to 
 improved process control and safety, whereas 
 in-flow synthesis of chemicals and extended window of process operations improve 

process economy (Wohlgemuth et al., 2015). 
 
The application of micromachining technologies already resulted in the manufacture of 
(stacked) platelet and functionalised capillary MRs, whereas the materials chemistry methods 
gave rise to the monolithic multichannel reactors, initially made from polymers and more 
recently from silica. This lecture deals with the latter class of MRs elaborated in our group and 
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presents some of the most amazing findings resulting from the extensive studies of the siliceous 
monolithic MRs carried out in Gliwice in collaboration with both domestic and foreign partners. 
 

ENGINEERING OF MONOLITHIC MULTICHANNEL 
MICROREACTORS 

The siliceous monoliths that feature a very open bi-continuous structure of interconnected 
meandering flow-through macropores of micrometric sizes and silica skeleton hosting large 
mesopores can be obtained by a modified Nakanishi method using a direct, but somewhat 
complex procedure involving the sol gel method combined with the pore-templating and a 
timely induced phase separation (Szymańska et al., 2013). But more importantly, the method 
enables that the size of larger channels and smaller pores (hierarchically connected) to be tuned 
to the specific needs by the choice of process variables (Fig.1)  
 
 

 
Figure 1. SEM images of a bi-continuous structure of siliceous monoliths obtained from different synthetic 

protocols and a schematic representation of the MR’s set up 
 
The monoliths thus obtained appeared to demonstrate a huge potential as the exceedingly 

effective multichannel catalytic microreactors operating at low backpressures (1-2 bars) and 
quite considerable flowrates quantified in mL/min and not μL/min as in most typical MRs 
(Szymańska et al., 2013; aKoreniuk et al., 2015; Berdys et al., 2015; bKoreniuk et al., 2015; 
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aSzymańska et al., 2016; bSzymańska et al., 2016). Their large (300-400 m2/g) and easily 
accessible surface (owing to hierarchical pore structure) can be functionalised with specific 
groups and other moieties (aKoreniuk et al., 2015; Berdys et al., 2015), metals (bKoreniuk et 
al., 2015) and the enzymes (Szymańska et al., 2013; aSzymańska et al., 2016; bSzymańska et 
al., 2016) in a controlled way to impart and tailor to the needs both the surface and catalytic 
properties, e.g. hydro- or lipophylicity in the vicinity of catalytic site, ability to engineer the 
protein confinement effect, etc. In this way, very high rates of reactions and excellent selectivity 
could be obtained.  
 

PERFORMANCE OF THE MONOLITHIC MICROREACTORS 
In recent years we carried out extensive studies of both the engineering and catalytic issues of 
MRs to demonstrate their full technological viability. These studies used various catalytically 
active species: immobilized enzymes: invertase (sucrose hydrolysis) (Szymańska et al., 2013), 
trypsin (proteolysis) (aSzymańska et al., 2016), acyltransferase (transesterification of NPG 
using tailored adsorption of His6-tagged protein and covalent immobilization) (bSzymańska et 
al., 2016), penicillin acylase (covalent immobilization) and lipases (adsorption, kinetic 
resolution of solketal), and well as acid sulphonic groups catalysed synthesis of n-buthyl acetate 
and lactate (aKoreniuk et al., 2015; Berdys et al., 2015), and application of izolated zirconium 
in chemoselective MRV reduction (bKoreniuk et al., 2015).  
 

SELECTED AMAZING PROPERTIES OF THE MONOLITHIC MRS UNDER STUDY 
 
Full transesterification of neopentylglycol (NPG) with ethyl acetate in a biphasic system was 
observed in less than one minute compared to 7 hours using a native enzyme in batch system 
(bSzymańska et al., 2016). The microreactors appeared to be stable in the continuous processes 
with aqueous or organic solvents even for several weeks. 
 
Proteolytic performance of the MRs was examined in the digestion of myoglubin and 
cytochrom c, to find that efficiency of tryptic digestion was strongly influenced by the flow rate 
and decreased with increase in the flow rate, thus indicating that the rate of proteolysis was 
controlled by the kinetics of proteolysis and not diffusion. But more importantly, after 2.4 min 
residence time the peptide sequence coverage values were already about 40-50%, whereas for 
24 min they were ca. 90% and 70% for myoglobin and cytochrom c, respectively, compared 
with 12 h long processes with the native enzyme (aSzymańska et al., 2016).  
 
The silica MR functionalised with arenesulphonic acid groups was tested in the flow synthesis 
of b-buthyl acetate and n-buthyl lactate to find that 99% conversion of the acid could be 
obtained when the process was carried out at 140 °C, and that was the same as reported before 
(aKoreniuk et al., 2015). However, the productivity obtained using the monolithic MR was four 
times higher (ca. 0.9 mmol/g min) and it could be increased even to the value of 1.25 mmol/g 
min with the increase in the flow rate. 
 
The silica MR, 8 cm long, activated with anchored isolated zirconium species and terminated 
with isopropoxy/hydroxo ligands was shown to be very efficient system for the chemiselective 
Meerwain-Ponndorf-Verley reduction of carbonyl compounds to alcohols (bKoreniuk et al., 
2015). For the contact time of 35 min the productivity was found to be ca. 1.9 mmol/h mmol 
Zr and both the values of ketone conversion and selectivity of the product were ~ 100%. To the 
best of our knowledge it is the first report on the MVR reduction in the flow process. 
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STRESZCZENIE 

Enzyme immobilization improves their stability, facilitates recovery of biocatalysts and enables 
continuous operation. The enzymes are usually attached to the solid, preferably porous carriers, and 
engineering of the biocatalyst should make use of advantages of the specific reactor setup. In simple 
stirred-tank reactors the biocatalysts face shearing and tensile forces, which lead to particles abrasion 
and disintegration. We believe that these limitations can be overcome if the enzymes are attached to 
small pallets of hierarchical multi-modal pore structure, packed into annular basket of the rotating 
bed reactor of the SpinChem® type. Monoliths of the similar structure enabled an exceedingly rapid 
rates of reactions in the continuous multichannel microreactors. Herein, we report the results of 
studies of SCR performance in sucrose hydrolysis using invertase immobilized onto the beads of 
similar structure and compare its performance with the Kieselgel 60-based particulate packing, 
considered as benchmark.  

 

Keywords: multimodal structured packing, rotating bed SpinChem reactor, process enhancement 

 

WPROWADZENIE 

Różnorodne techniki immobilizacji enzymów na nośnikach stałych są z powodzeniem 
stosowane dla zwiększenia stabilności enzymu, ułatwienia separacji po procesie, umożliwienia 
ponownego wykorzystania i prowadzenia procesów ciągłych (Szymańska i in., 2013). Rodzaj 
nośnika/metody immobilizacji powinny być dobrane z uwzględnieniem warunków procesu i 
stosowanego reaktora. Ze względu na dużą odporność chemiczną/biologiczną/termiczną, 
biokompatybilność, możliwość funkcjonalizacji powierzchni, nośniki krzemionkowe już od 
kilku lat cieszą się dużą popularnością. Wyróżnia się wśród nich nośniki proszkowe (MCF, 
SBA-15 itp.), ziarniste (żele krzemionkowe) i monolityczne (stosowane jako rdzenie 
mikroreaktorów). Dwa pierwsze spośród wymienionych typów matryc wykorzystuje się 
głównie w reaktorach zbiornikowych (okresowych i ciągłych) z mieszaniem mechanicznym. 
Niestety stosowanie mieszadeł bardzo często prowadzi do mechanicznego uszkodzenia 
nośnika/biokatalizatora, powodując jego rozdrobnienie, wymycie enzymu z nośnika 
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i w konsekwencji utratę aktywności. Rozwiązaniem może być zastosowanie reaktora 
rotacyjnego typu SpinChem® (opatentowanego przez szwedzką firmę Nordic ChemQuest) 
pozwalającego na jednoczesne mieszanie i efektywną perkolację cieczy przez złoże 
heterogenicznego katalizatora umieszczonego w cylindrycznym koszu z przegrodami, 
zamocowanym do wału mieszadła (Rys. 1) (Aurell i in., 2014; Mallin i in., 2013). Reaktor ten 
można postrzegać jako modyfikację znanego reaktora koszykowego (Carberry, 1964; Mahoney 
i in., 1978). Zastosowanie tego typu reaktora nie tylko pozwala na efektywne prowadzenie 
procesu, ale całkowicie niweluje problem mechanicznego uszkodzenia nośnika i ułatwia 
separację katalizatora. Ograniczeniem reaktora rotacyjnego SpinChem® jest wielkość ziaren 
stosowanego katalizatora, ich średnica musi być z praktycznych względów większa niż 0,1-0,2 
mm (Aurell i in., 2014; Mallin i in., 2013). Niemożliwe jest więc zastosowanie proszkowych 
mezoporowatych nośników krzemionkowych o otwartej strukturze i powierzchni właściwej 
powyżej 500 m2/g, których wielkość ziaren waha się od 30 do 70 µm. Drugą grupę nośników 
stanowią żele krzemionkowe charakteryzujące się dużą powierzchnią właściwą (300-500 
m2/g), jednakże obecność małych mezoporów (2-5 nm) ogranicza ich zastosowanie. Wśród tej 
grupy można jednak znaleźć takie, których wielkość ziarna pozwala na wykorzystanie we 
wspomnianym reaktorze rotacyjnym (Szymańska i in, 2007). Trzecia grupa nośników 
krzemionkowych to monolity o kształcie walca, które cechuje otwarta, bimodalna (20-50 µm i 
10-20 nm) hierarchiczna struktura, i które mogą być z dużym powodzeniem stosowane jako 
rdzenie przepływowych mikroreaktorów (Szymańska i in., 2013; aSzymańska i in., 2016; 
bSzymańska i in., 2016). 
Celem przedstawionych prac było opracowanie nowych nośników, o otwartej, hierarchicznej 
strukturze porów charakterystycznej dla nośników monolitycznych, ale dedykowanych dla 
zastosowań w reaktorze rotacyjnym. Wydaje się że nadanie im postaci cząstek o wielkości 
nawet kilku mm powinno ułatwić przepływ cieczy, co winno sprzyjać intensyfikacji transportu 
masy do ich powierzchni. Adaptując poprzednio opracowaną metodę (Szymańska i in. 2013) 
otrzymano cząstki krzemionkowe o stosownej wielkości i strukturze porowatej, do których po 
funkcjonalizacji powierzchni odpowiednimi grupami, przyłączono enzym, a następnie 
sprawdzono aktywność katalityczną w reaktorze rotacyjnym typu SpinChem®. Jako materiał 
porównawczy wybrano znane żele krzemionkowe (Kieselgel 60) o średnicy ziarna w zakresie 
0,2-0,5 mm. 
 

 
Rysunek 1. Reaktor rotacyjny typu SpinChem® 

 
OMÓWIENIE WYNIKÓW 

W ramach badań zsyntetyzowano dwa rodzaje ziaren krzemionkowych: MH1 o wielkości 
makroporów w zakresie 30-50 µm i MH2 o makroporach mieszczących się w przedziale 
8-10 µm. Pełną charakterystykę materiałów zawarto w Tabeli 1, a obrazy SEM przedstawiono 
na Rys. 2. Warto zauważyć, że parametry tekstury (powierzchnia właściwa i objętość porów) 
nośnika referencyjnego -Kieselgelu 60 zbliżone są do parametrów monolitycznych ziaren MH1 
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i MH2. Zasadnicz  r nic  stanowiła wielko  ziaren (te drugie s  zdecydowanie wi ksze), a 
tak e wielko  por w  w Kieselgelu 60 posiadały one rednic  ok. 8 nm podczas gdy w MH1 i 
MH2 wyst powały zar wno du e mezopory jak i hipermakropory o rednicach 
mikrometrycznych (Tabela 1). 

Procesy modyfikacji no nik w i immobilizacji enzymu były identyczne. Modyfikacja 
spowodowała zmniejszenie powierzchni wła ciwej i obj to ci mezopor w, w MH1 tak e zanik 
małych mezopor w. Oba no niki zwi zały podobne ilo ci białka (Tabela1), co nale y przypisa  
podobnej teksturze. 

 
Tabela 1. Parametry tekstury krzemionek oraz ilo  zwi zanego białka 

 SBET m2/g  VpN2 cm3/g  Rp nm  Białko zwi zane mg/g  
MH1 308 1,27 2/17 - 
MH1-NH2 162 0,96 -/16 10,8 
HM1-po regeneracji 265 1,14 2/17 9,9 
MH2 590 1,05 6 - 
MH2-NH2 370 0,77 6 8,3 
Kieselgel 60 264 0,75 8 - 
Kieselgel 60-NH2 188 0,5 4 9,8 
Kieselgel 60-po regenracji 207 0,64 7,8 - 

 

 
Rysunek 2. Obrazy SEM struktury monolitycznych ziaren: MH1 (lewy) i MH2 (prawy) 

   

 
Rysunek 3. Konwersja sacharozy z wykorzystaniem ziaren MH1, MH2 i Kieselgel 60 
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Proces prowadzono tak, by masa katalizatorów (i w przybliżeniu substancji czynnej) wpro-
wadzana do kosza reaktora rotacyjnego była taka sama. Reakcję prowadzono stosując obroty 
mieszadła w zakresie od 100 do 750 rpm, a uzyskane wyniki przedstawiono na Rysunku 3. 

Stwierdzono, że konwersja sacharozy tylko w niewielkim stopniu zależy od wielkości 
cząstek, głownie natomiast od ich struktury porowatej. Ziarna o najbardziej otwartej strukturze 
(MH1) zapewniały uzyskanie praktycznie 100 % konwersji substratu po 75 min reakcji. W tym 
samym czasie, dla struktur MH2 dochodziła ona do 30 %, a dla komercyjnych żeli 
krzemionkowych zaledwie do 5 % (Rys. 3). W ramach prowadzonych prac badano również 
wpływ obrotów mieszadła na szybkość procesu. Dla struktury MH2, charakteryzującej się 
obecnością małych mezoporów i makroporów (Tabela 1, Rys. 2), zwiększenie obrotów 
mieszadła nie wpłynęło w sposób zasadniczy na wzrost konwersji substratu. A zatem, nawet 
znaczące zwiększenie szybkości przepływu nie pozwalało na pełną penetrację przez reagenty 
ich bardziej zwartej struktury. W przypadku ziaren MH1 wzrost obrotów mieszadła powodował 
systematyczny wzrost konwersji substratu - przy wzroście obrotów mieszadła w zakresie 100 
– 500 rpm konwersja sacharozy wzrosła z 50 % do 90 %. Dalsze zwiększanie obrotów 
mieszadła (do 750 rpm) powodowało jednak tylko nieznaczny wzrost stopnia przereagowania 
substratu, co nie odbiegało zresztą od oczekiwań.  

Ze względu na łatwość regeneracji nośników krzemionkowych, cząstki MH1 poddano 
działaniu wysokiej temperatury, usuwając w ten sposób unieruchomiony enzym i grupy 
funkcyjne. Zregenerowany nośnik ponownie sfunkcjonalizowano, a potem unieruchomiono na 
nim inwertazę i przebadano jej aktywność. Nie stwierdzono znaczących różnic w ilości 
przyłączonego białka (Tabela 1) i uzyskanej aktywności (Rys. 3). Wskazuje to na prostą metodą 
regeneracji i ponownego wykorzystania nośnika.  
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STRESZCZENIE 

W pracy określono wpływ parametrów operacyjnych realizacji procesu spieniania polikaprolaktonu 
przy użyciu CO2 w stanie nadkrytycznym na morfologię i właściwości mechaniczne 
otrzymywanych trójwymiarowych polimerowych struktur porowatych w kontekście ich 
użyteczności do zastosowań biomedycznych. W szczególności, określono wpływ na przebieg 
procesu następujących parametrów: temperatura (50-100 °C), ciśnienie (8-18 MPa), czas nasycania 
polimeru ditlenkiem węgla (1-6 h), szybkość dekompresji mieszaniny (1600-3600 bar/min) oraz 
czas spieniania (5-30 min). Wytworzone struktury porowate poddano analizie jakościowej i 
ilościowej przy użyciu skaningowej mikroskopii elektronowej (SEM), mikrotomografii (μ-CT) oraz 
statycznej próby ściskania. Wykazano silny wpływ warunków realizacji procesu spieniania na 
strukturę wewnętrzną i właściwości mechaniczne otrzymywanych pian stałych. 

 

Słowa kluczowe: płyny w stanie nadkrytycznym, spienianie polimerów, polikaprolakton, 
polimerowe struktury porowate 
 

WPROWADZENIE 

W ostatnich latach rozwój współczesnej inżynierii chemicznej jest ukierunkowany na 
opracowanie i badanie przebiegu nowatorskich, skutecznych, efektywnych ekonomicznie oraz 
bezpiecznych dla środowiska naturalnego technologii umożliwiających wytwarzanie 
funkcjonalnych struktur porowatych. Produkty te mogą mieć szeroki zakres zastosowań, jednak 
z uwagi na duże ich zapotrzebowanie w dziedzinie inżynierii biomedycznej do regeneracji 
zniszczonych tkanek, mogą stanowić obiecujące rozwiązanie problemu jako biodegradowalne 
rusztowania do hodowli komórek kostnych.  

Technologie z wykorzystaniem płynów w stanie nadkrytycznym stanowią alternatywę 
wobec tradycyjnych metod spieniania materiałów polimerowych realizowanych z użyciem 
szkodliwych dla środowiska lotnych substancji organicznych. Ponadto część powszechnie 
stosowanych technik spieniania wymaga realizacji w podwyższonej temperaturze, co 
uniemożliwia włączenie w strukturę piany substancji termowrażliwych, np. leków czy 
hormonów wzrostu (Duarte A.R.C i in., 2009; Tsivintzelis I. i in., 2006; Tsivintzelis I. i in., 
2007). Wykorzystanie powszechnie znanego bezpiecznego medium jakim jest ditlenek węgla 
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w stanie nadkrytycznym do produkcji funkcjonalnych struktur porowatych pozwala ominąć 
wymienione ograniczenia.  

Możliwość wykorzystania ditlenku węgla w stanie nadkrytycznym w inżynierii 
tkankowej jest uzasadniona jego unikalnymi właściwościami, takimi jak: niepalność, przez co 
zapewnia bezpieczeństwo środowiska procesowego, nietoksyczność, powszechna dostępność, 
niski koszt oraz niskie wartości parametrów krytycznych. Proces wykorzystujący ditlenek 
węgla w stanie nadkrytycznym może być prowadzony w łagodnych warunkach, w wyniku 
czego generowane są mniejsze straty energii, a co za tym idzie mniejsze koszty procesu. 
Ponadto istotną zaletę stanowi łatwy sposób usuwania CO2 z układu poprzez dekompresję, 
dzięki czemu nie jest potrzebny dodatkowy etap oczyszczania produktu końcowego z jego 
pozostałości (Nalawade S. P. i in., 2006).  

Proces spieniania polimerów przy użyciu płynów w stanie nadkrytycznym jest 
realizowany w trzech etapach. Pierwszym etapem jest nasycanie matrycy polimerowej płynem 
w stanie nadkrytycznym w warunkach zwiększonego ciśnienia i temperatury. W wyniku tego 
procesu następuje plastyfikacja i pęcznienie materiału oraz obniżenie temperatury jego 
zeszklenia, lepkości oraz napięcia powierzchniowego. Na skutek dyfuzji gazu wewnątrz 
materiału dochodzi do wytworzenia jednofazowego roztworu polimer/CO2. Drugi i trzeci etap 
procesu obejmuje chłodzenie i gwałtowną dekompresję układu, w wyniku czego dochodzi do 
przesunięcia stanu równowagi termodynamicznej mieszaniny oraz nukleacji i wzrostu 
obszarów gazowych w matrycy przetwarzanego polimeru (Jacobs L.J.M. i in., 2007; Reverchon 
E. i in., 2008; Tsivintzelis I. i in., 2012). Otrzymane trójwymiarowe struktury stanowią 
tymczasowy nośnik dla rosnących i różnicujących się komórek, dlatego powinny się 
charakteryzować szczególnymi cechami, takimi jak duża porowatość, odpowiedni rozmiar 
porów, stopień i szybkość degradacji determinowane przebiegiem proliferacji komórek, 
biokompatybilność oraz odpowiednie właściwości mechaniczne (Karimi M. i in., 2012; 
Markočič E. i in., 2013). Cechy te zależą w dużej mierze zarówno od specyfiki wykorzystanego 
materiału, jak i stosowanej metodyki wytwarzania, w tym parametrów prowadzenia procesu. 
Jednym z najczęściej wykorzystywanych materiałów w dziedzinie inżynierii tkankowej jest 
polikaprolakton. Jest on biodegradowalnym, półkrystalicznym poliestrem o stosunkowo niskiej 
temperaturze topnienia wynoszącej 60°C (Karimi M. i in., 2012; Markočič E. i in., 2013). 

Celem pracy jest zbadanie przebiegu procesu spieniania oraz analiza morfologii i 
właściwości mechanicznych otrzymanych pian stałych w celu zidentyfikowania cech 
umożliwiających wykorzystanie porowatych struktur w biomedycynie jako biodegradowalne 
rusztowania do hodowli komórek kostnych. Istotnym aspektem pracy jest ocena wpływu 
parametrów prowadzenia procesu (temperatury, ciśnienia, czasu nasycania i szybkości 
dekompresji) na przebieg formowania trójwymiarowych struktur porowatych o odpowiednich 
właściwościach.  
 

MATERIAŁY I METODY 

Modelowym materiałem polimerowym był komercyjnie dostępny polikaprolakton 
(PCL) w formie granulek (D = 3 mm) o masie Mn = 80 000 i gęstości 1,19 g/cm3 dostarczony 
przez Sigma Aldrich (Włochy). Czynnikiem rozdmuchującym polimer był ditlenek węgla o 
czystości 4,5 firmy Linde Gaz (Polska). W pierwszej części badań doświadczalnych 
przeprowadzono spienianie polikaprolaktonu przy użyciu ditlenku węgla w stanie 
nadkrytycznym w wysokociśnieniowej instalacji badawczej. Na rysunku 1 przedstawiono 
schemat doświadczalnego układu wysokociśnieniowego do spieniania polimeru przy użyciu 
ditlenku węgla w stanie nadkrytycznym. Wysokociśnieniowa instalacja badawcza zawierała 
butlę z ditlenkiem węgla, pompę do płynów w stanie nadkrytycznym, termostatowaną komorę 
wysokociśnieniową, przetworniki ciśnienia i temperatury oraz regulator ciśnienia wstecznego 
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BPR. Pompa do dozowania płynów w stanie nadkrytycznym (Supercritical Fluids 
Technologies, Inc., USA) umożliwiała dostarczanie ditlenku węgla z butli do termostatowanej 
wysokociśnieniowej komory o objętości 50 cm3 wykonanej ze stali nierdzewnej. Kontrolę 
parametrów realizacji procesu realizowano przy wykorzystaniu układów regulacji 
automatycznej. Utrzymanie stałej wartości ciśnienia oraz sterowanie szybkością dekompresji 
było możliwe dzięki zastosowaniu regulatora ciśnienia wstecznego BPR (Tescom, USA). 

Rysunek 1. Schemat wysokociśnieniowej instalacji doświadczalnej 
 

Spienianie polikaprolaktonu było przeprowadzone w trzyetapowym procesie realizowanym w 
sposób okresowy. Granulki polimeru były umieszczane w komorze wysokociśnieniowej, gdzie 
przeprowadzono ich topnienie i nasycanie ditlenkiem węgla w stanie nadkrytycznym w 
odpowiednich warunkach procesowych. Następnie otrzymany roztwór była poddawany 
szybkiemu chłodzeniu i dekompresji, czemu towarzyszyło powstawanie i wzrost pęcherzy 
gazowych wewnątrz materiału polimerowego. W tabeli 1 przedstawiono zakres zmienności 
parametrów realizacji procesu spieniania polikaprolaktonu. 

 
Tabela 1. Parametry realizacji poszczególnych etapów procesu spieniania polikaprolaktonu 

I etap 
Topienie i nasycanie polimeru ditlenkiem 

węgla w stanie nadkrytycznym 

II etap 
Chłodzenie mieszaniny 

III etap 
Dekompresja mieszaniny 

Temperatura: 323 - 373 K 
Ciśnienie: 8 - 18 MPa 

Czas: 1 - 6 h 

Temperatura: 298 K 
Ciśnienie: 8 - 18 MPa 

Czas: 0,08 - 0,5 h 

Szybkość dekompresji: 
5 MPa/s 

 
 W drugiej części badań doświadczalnych przeprowadzono ocenę użyteczności 
otrzymanych stałych polimerowych struktur porowatych do zastosowań biomedycznych 
poprzez zastosowanie specjalistycznych metod badań analitycznych. W celu wykonania 
analizy właściwości struktur porowatych zastosowano trzy metody analityczne: skaningową 
mikroskopię elektronową (SEM), mikrotomografię (μ-CT) i statyczną próbę ściskania. 
Wykorzystanie wymienionych metod umożliwiło identyfikację wpływu parametrów i sposobu 
realizacji procesu spieniania na właściwości otrzymanych pian stałych.  
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WYNIKI I DYSKUSJA 
 

Morfologię przekroju poprzecznego i powierzchni bocznej polimerowych struktur 
porowatych wytworzonych w różnych warunkach realizacji procesu spieniania analizowano 
przy użyciu skaningowego mikroskopu elektronowego SEM firmy Phenom. Na rysunku 2 
przedstawiono zdjęcia mikroskopowe przekroju poprzecznego otrzymanych pian stałych 
wytworzonych techniką spieniania przy użyciu ditlenku węgla w stanie nadkrytycznym w 
różnych warunkach ciśnienia i temperatury przy stałym czasie nasycania polimeru ditlenkiem 
węgla wynoszącym 1 godzinę. Zastosowana metoda analityczna umożliwiła określenie wpływu 
parametrów operacyjnych na morfologię i właściwości jakościowe struktur porowatych. 

 

 
 

Rysunek 2. Zdjęcia mikroskopowe SEM przekroju poprzecznego pian stałych wytworzonych w warunkach 
zmiennego ciśnienia i temperatury w stałym czasie nasycania 1 h 

Na rysunku 3 przedstawiono zdjęcia mikroskopowe przekroju poprzecznego pian 
stałych wytworzonych w warunkach zmiennego ciśnienia i czasu nasycania polimeru 
ditlenkiem węgla dla stałej temperatury realizacji procesu wynoszącej 70°C. Na podstawie 
analizy uzyskanych wyników stwierdzono istotny wpływ parametrów procesowych na 
morfologię otrzymanych struktur porowatych. Analizowane piany stałe charakteryzowały się 
dużą niejednorodnością struktury wewnętrznej oraz różnorodnym kształtem porów. Ponadto 
struktury te były pokryte jednolitą nieporowatą powierzchnią. Zaobserwowano wzrost gęstości 
powierzchniowej porów o niewielkich rozmiarach ze zwiększaniem czasu nasycania polimeru 
ditlenkiem węgla. Ponadto zwiększanie ciśnienia i zmniejszanie temperatury procesu 
powodowało zwiększenie niejednorodności wytwarzanej struktury porowatej, co jest korzystne 
dla przebiegu procesu wzrostu regenerowanej tkanki w polimerowym rusztowaniu kostnym. 
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Rysunek 3. Zdjęcia mikroskopowe przekroju poprzecznego pian stałych wytworzonych w warunkach zmiennego 

ciśnienia i czasu nasycania w stałej temperaturze 70°C 

 
W tabeli 2 zestawiono wartości graniczne parametrów charakteryzujących wytworzone 

piany stałe istotnych w kontekście oceny ich użyteczności do zastosowań biomedycznych jako 
rusztowania kostne. W nawiasach przedstawiono warunki realizacji procesu wytwarzania pian, 
dla których została zidentyfikowana wartość odpowiedniego parametru. Wytworzone materiały 
porowate charakteryzowały się porowatością osiągającą 90%, co pozwala na zastosowanie 
wytworzonego biomateriału w medycynie regeneracyjnej. Ponadto, średni rozmiar porów 
zawierał się w szerokim zakresie zmienności, co umożliwia wykorzystanie wytwarzanych pian 
dla zastosowań w inżynierii biomedycznej do regeneracji różnego typu tkanek. 
Zaobserwowano wzrost średnich rozmiarów porów oraz zmniejszenie ich średniej gęstości 
powierzchniowej wraz z wzrostem ciśnienia i temperatury realizacji procesu spieniania. Bardzo 
istotnym parametrem charakteryzującym własności mechaniczne biomateriału jest wartość 
modułu Younga jako miara jego sprężystości. Im większa porowatość struktury tym sztywność 
piany maleje, a najbardziej sztywne struktury otrzymano w warunkach najniższej temperatury 
i ciśnienia. Wartości tego parametru dla całego rozważanego w pracy zakresu zmienności 
warunków operacyjnych realizacji procesu zawierały się w przedziale dopuszczalnym dla 
zastosowań wytwarzanych struktur porowatych jako rusztowania kostne w medycynie 
regeneracyjnej.  



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r.  

1413 
 

Tabela 2. Zestawienie właściwości wytworzonych struktur porowatych 

Parametr Wartość minimalna Wartość maksymalna 
Średni rozmiar porów [μm] 
(ciśnienie/temp/czas nasycania) 

11,75 (+1,99) 
(18/70/1) 

46,52 (+3,07) 
(13/100/1) 

Porowatość [%] 
(ciśnienie/temp/czas nasycania) 

48,00 (+2,01) 
(13/50/1) 

89,33 (+2,05) 
(18/70/1) 

Gęstość powierzchniowa 
porów [106 porów/cm2] 

(ciśnienie/temp/czas nasycania) 

1,75 (+0,18) 
(8/100/1) 

10,42 (+2,40) 
(18/70/1) 

Moduł Younga [MPa] 
(ciśnienie/temp/czas nasycania) 

1,033 (+0,62) 
(8/70/6) 

20,20 (+6,62) 
(8/50/1) 

 
Na rysunku 4 przedstawiono wpływ parametrów operacyjnych realizacji procesu 

spieniania na średni rozmiar porów wytworzonych porowatych struktur polimerowych. 
Wykazano wzrost rozmiarów porów wraz ze zwiększaniem temperatury realizacji procesu, 
przy czym zakres zmienności tych rozmiarów jest odpowiedni dla wykorzystania 
wytworzonych struktur do zastosowań biomedycznych jako rusztowania do namnażania 
komórek kostnych. 

 
Rysunek 4. Wpływ parametrów operacyjnych procesu spieniania polimeru na średni rozmiar porów 

 
WNIOSKI 

W pracy przedstawiono wyniki badań doświadczalnych procesu spieniania 
polikaprolaktonu przy użyciu ditlenku węgla w stanie nadkrytycznym. W szczególności 
zbadano wpływ temperatury, ciśnienia i czasu nasycania polimeru ditlenkiem węgla na 
właściwości wytwarzanych polimerowych struktur porowatych. Na podstawie wykonanych 
zdjęć mikroskopowych SEM przeprowadzono analizę ilościowych i jakościowych właściwości 
otrzymanych polimerowych pian stałych, co umożliwiło określenie silnego wpływu warunków 
operacyjnych realizacji procesu spieniania polikaprolaktonu na cechy otrzymanych struktur 
porowatych. Wykazano, że zwiększenie ciśnienia i temperatury realizacji procesu powoduje 
wzrost średniego rozmiaru i zmniejszenie średniej gęstości powierzchniowej porów. 
Wytworzone struktury porowate charakteryzują się właściwościami spełniającymi wymagania 
medycyny regeneracyjnej, co umożliwia ich zastosowania w inżynierii tkankowej jako 
biodegradowalne rusztowania do hodowli komórek kostnych. Ponadto zbadano wpływ 
parametrów operacyjnych realizacji procesu spieniania polikaprolaktonu na morfologię i 
właściwości mechaniczne wytworzonych struktur porowatych w kontekście spełnienia 
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wymagań inżynierii tkankowej. Wykazano spełnienie tych wymagań przez materiały  porowate 
wytworzone w rozważanym w pracy zakresie zmienności parametrów operacyjnych procesu 
spieniania, co pozwala na kontynuację badań ich użyteczności jako rusztowania kostne. W 
szczególności materiały te zostaną poddane testom cytotoksyczności poprzez wykonanie 
odpowiednich badań biologicznych w warunkach in vitro.  
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STRESZCZENIE 

W pracy opracowano sposób wytwarzania membran polimerowych z dodatkiem nanostruktur 
węglowych reprezentowanych przez tlenek grafenu (GO). Membrany o podstawowym składzie 
zostały wytworzone metodą inwersji faz. Matryca polimerowa (membrana referencyjna) została 
uformowana przy użyciu polimeru rozpuszczonego w rozpuszczalniku organicznym, tj. fluorku 
poliwinylidenu (PVDF) w dimetyloacetamidzie (DMAC). Dodatkowo wzbogacano ją 
plastyfikatorem – poliglikolem etylenowym (PGE). Następnie do podstawowej matrycy 
polimerowej dodano tlenek grafenu (GO) rozdyspergowany za pomocą ultradźwięków w 
rozpuszczalniku (DMAC). Porównano właściwości tak wytworzonych membran. Przedstawiono 
badania struktury (porowatość i grubość) oraz kąt zwilżania i hydrodynamikę. Właściwości 
transportowe membran badano za pomocą aparatury doświadczalnej do procesu ultrafiltracji – 
KOCH Membrane Systems. Membrany scharakteryzowano przez obliczenie strumienia permeatu 
oraz oporu membran bez i z dodatkiem tlenku grafenu. 

Słowa kluczowe: tlenek grafenu, formowanie membrany polimerowej, transport przez membranę 
 

WPROWADZENIE 

Szczególne znaczenie technik membranowych należy przypisać problematyce usuwania 
zanieczyszczeń z rozcieńczonych roztworów wodnych. Dbałość o jakość przygotowania wody 
pitnej oraz produkcyjnej odprowadzanej do środowiska jest jednym z głównych priorytetów w 
skali światowej. Rozwój badań naukowych ma zatem na celu zwiększenie wydajności lub 
selektywności membran przy zachowaniu niezbędnych nakładów energii. 
W pracy proponuje się zastosowanie nanocząstek węgla w postaci tlenku grafenu (graphene 
oxide - GO), którego zadaniem będzie wpłynąć na poprawę selektywności membran 
polimerowych w stosunku do roztworów wodnych. Poprzez badanie struktury i odpowiednie 
sterowanie procesem wytwarzania membran będzie można uzyskać nowe rodzaje materiałów 
oraz określić oddziaływanie nanocząstek węgla na separację np. wielkocząsteczkowych czy 
jonowych roztworów. Doniesienia w literaturze tematu o podobnym charakterze ukazały się w 
ostatnich kilku latach w wiodących czasopismach o tematyce membranowej.  
W ostatnim dziesięcioleciu dużym zainteresowaniem cieszą się membrany sfunkcjonalizowane 
różnymi nonocząstkami (Muller i in., 2014; Sadeghi i in., 2009; Hong i He, 2012) oraz 
nanomateriałami otrzymywanymi na bazie węgla, z powodu ich coraz łatwiejszego 
pozyskiwania, mechanicznej wytrzymałości i chemicznej odporności tychże membran (Blus i 
in., 2015; Nicolai i in., 2014; Joshi i in., 2014; Sun i in., 2013; Putz i in., 2010).  
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W ostatnich kilku latach analizowano przydatność grafenu w membranach do odsalania wody 
morskiej, produkcji wody pitnej oraz separacji gazów (Zhu i in., 2013; Jiang i in., 2009; Suk i 
Aluru, 2010). Podobnie jak przy zastosowaniu innych nanocząstek np. nanorurek węglowych 
napotyka się trudności techniczne, w tym przypadku dotyczące precyzyjnego kontrolowania 
wielkości porów w materiale. W każdym przypadku podstawowym problemem badań jest 
opracowanie odpowiedniej struktury membran z nanocząstkami węgla i opracowanie 
prawdopodobnego mechanizmu transportu cząsteczek wody przez nie (Nicolai i in., 2014; Sun 
i in., 2013).  

W pierwszym podejściu zaczęto wytwarzać membrany z dodatkiem grafenu. Produkcja 
grafenu na skalę przemysłową jest jak dotychczas bardzo droga, dlatego stosuje się materiały 
pochodne o zbliżonych właściwościach jak np. nanorurki węglowe czy tlenek grafenu (Chua i 
Pumera, 2014; Han i in., 2015). Ten ostatni jest znacznie tańszy i łatwiejszy do wytworzenia 
nawet w warunkach laboratoryjnych, zwykle metodą Hummers’a (Hummers i Offeman, 1958) 
W przeciwieństwie do grafenu GO jest zdecydowanie bardziej podatny na modyfikacje 
powierzchni. Membrany zawierające chemicznie przekształcone nanopowierzchnie GO, ze 
względu na swoje atomowe wymiary stały się obecnie najbardziej opracowywanymi 
teoretycznie i eksperymentalnie nanomateriałami. Właściwości swoje zawdzięczają obecności 
tlenowych polarnych grup funkcyjnych m.in.: hydroksylowej, karboksylowej, epoksydowej i 
ładunkom ujemnym (Dikin i in., 2007; Erickson i in., 2010). Tlenek grafenu ma strukturę 
amorficzną, a jego właściwości zależą od rodzaju i rozmieszczenia grup funkcyjnych 
zawierających tlen. Ma potencjalne możliwości zastosowania w wielu dziedzinach takich jak 
wytwarzanie materiałów kompozytowych, medycyna, optyka, nanobiotechnologia (Wang i in., 
2011). Zastosowania w większości przypadków opierają się na wykorzystaniu GO membran 
jako selektywnych przegród w separacji gazów i cieczy (Nair i in., 2012; You i in., 2013; Gao 
i in., 2011; Huang i in., 2014a; Huang i in., 2014b). Nanopłatki tlenku grafenu są stosowane 
jako nanowypełniacze w celu zwiększenia hydrofilowości oraz zmniejszenia zjawiska foulingu 
w ultrafiltracyjnych membranach polimerowych. Zastosowanie tego nanododatku zasadniczo 
zwiększa strumień permeatu (Jin i in., 2013). Ponadto w procesach filtracji oraz adsorpcji 
stosowany jest m.in. do oczyszczania roztworów wodnych zawierających barwniki (Pathipati i 
in., 2013; Zhang i in., 2011; Yang i in., 2011; Sun i in., 2012; Li i in., 2013; Ramesha i in., 
2011; Sharma i in., 2013) oraz jony metali ciężkich (Li i in., 2012; Ma i in., 2016). 
Prezentowana praca wpisuje się zatem w nowe trendy badań światowych i może być 
uzupełnieniem badań nad preparatyką nowych materiałów membranotwórczych. 
Prowadzone badania polegały na ocenie zmian właściwości transportowo-separacyjnych 
membrany ultrafiltracyjnej z tlenkiem grafenu lokowanym w całej masie polimeru. Specyficzne 
właściwości GO (np. wpływ na zwilżalność powierzchni, wysoka przewodność elektryczna) 
spowodowały zmianę oddziaływań woda lub rozdzielany roztwór – membrana, a tym samym 
obecność nanocząstek węgla wpłynęła na zmianę właściwości transportowych membrany. 
Określono skład wytwarzanych membran i biorąc pod uwagę koncentrację nanocząstek w 
polimerze, w powiązaniu z ultrafiltracyjnym procesem membranowym stwierdzono 
zwiększoną permeację wody przez membranę. Wymieniona wyżej literatura tematu donosi o 
jednoczesnym zatrzymaniu innych cząstek lub cząsteczek na membranie. Można zatem 
twierdzić, że membrany tego typu będą mogły być wykorzystane do odsalania wody, w tym 
morskiej, usuwania zanieczyszczeń jonowych z wody i ścieków oraz usuwania twardości wody 
np. w procesie przygotowania wody w elektrociepłowniach.  
 

PREPARATYKA MEMBRAN 

W pierwszym etapie badań opracowano podstawowy skład membrany referencyjnej 
wytwarzanej metodą inwersji faz. Odczynniki chemiczne pochodziły z firmy Sigma Aldrich. 
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Polimer – polifluroek winylidenu (PVDF) o masie cząsteczkowej 534000g/mol w ilości 15g, 
rozpuszczano w 85g dimetyloacetamidu (DMAC) o masie cząsteczkowej 87,12g/mol poprzez 
mieszanie magnetyczne w temperaturze otoczenia przez 24h. W ten oto sposób otrzymano 
membranę polimerową o podstawowym składzie (Mem1). Następnie wzbogacono skład 
matrycy polimerowej w celu poprawy właściwości mechanicznych i plastyczności przez 
dodanie 5g plastyfikatora – poliglikolu etylenowego (PGE) odpowiednio o masach 
cząsteczkowych 200g/mol (Mem2), 400g/mol (Mem3). W kolejnym etapie badań 
zdecydowano do membran o określonym składzie dodać tlenek grafenu (GO). W tym 
przypadku GO był ultradźwiękowo dyspergowany przez 1h w 10g rozpuszczalnika (DMAC) i 
następnie łączony z polimerem. Całość mieszano 24h. W ten sposób uzyskano kolejne 
membrany: polimerowe bez plastyfikatora PGE z dodatkiem 0.5mg GO (Mem4) i 1mg GO 
(Mem5); z plastyfikatorem o Mcz=200g/mol z dodatkiem 0.5mg GO (Mem6) i 1mg GO 
(Mem7); z plastyfikatorem o Mcz=400g/mol z dodatkiem 0.5mg GO (Mem8) i 1mg GO 
(Mem9). Po 24 godzinach mieszania membranę wylewano i formowano film o grubości 250µm 
przy użyciu noża odlewniczego firmy Elcometer 3530. Tak wytworzona membrana była 
kondycjonowana w wodzie destylowanej przez około 24 h, a następnie sprawdzano jej 
właściwości i hydrodynamikę w procesie ultrafiltracji.  
Dodatek GO znacząco zmienia morfologię membrany polimerowej (Xia i Ni, 2015; Zhao i in., 
2014), co przykładowo przedstawiono na rysunku 1. 

 
 
Rysunek 1. Zdjęcie SEM przekroju poprzecznego oraz powierzchni membrany z PVDF bez GO (a, c) oraz z 5% 

dodatkiem GO (b, d)  
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WYNIKI BADAŃ I ICH INTERPRETACJA 

Badano przepuszczalność wytworzonych 9-ciu membran w zakresie ciśnień 
transmembranowych 1,0-6,0MPa w procesie ultrafiltracji oraz przeprowadzono pomiar kąta 
zwilżania.  

Objętościowy strumień permeatu liczono ze wzoru (1): 

tA
VJ v




 
(1) 

Jv  objętościowy strumień permeatu [m3/(m2·h)], V  objętość permeatu [m3], A  
powierzchnia membrany [m2], t  czas [h] 

Wielkość oporu membrany obliczano ze wzoru (2): 



D




v
m J

PR
 

(2) 
Rm  opór hydrauliczny membrany [1/m], ΔP  ciśnienie transmembranowe [Pa], η  

lepkość wody w 25°C [Pa·s]. 
 

 
Na rysunku 2 przedstawiono objętościowe strumienie permeatu dla wszystkich membran bez 
dodatku tlenku grafenu. Po wnikliwej analizie zdecydowano się wzbogacić wszystkie 
membrany tym dodatkiem. 
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Rysunek 2. Objętościowe strumienie permeatu dla membran bez dodatku GO 
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Na rysunku 3 przedstawiono wzrost Jv dla membran po dodaniu 0,5 mg oraz 1,0 mg tlenku 
grafenu. 

 
Rysunek 3. Objętościowe strumienie permeatu dla membran z dodatkiem GO 

 
Stwierdzono, że dla membrany (Mem2) bez GO, ale z dodatkiem PGE (200g/mol) uzyskano 

dość wysoki objętościowy strumień permeatu, którego wartość stabilizowała się już po 
osiągnieciu ciśnienia transmembranowego ΔP=3·105 Pa. Dodatek 0,5 mg i 1,0 mg GO 
zdecydowanie zwiększył Jv dla wody, co przedstawiono na rysunku 4. 
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Rysunek 4. Porównanie objętościowego strumienia permeatu dla membrany bez i z dodatkiem GO 

 
Obliczone opory Rm dla membran Mem1, Mem4, Mem5 (bez i z dodatkiem GO) 

przedstawiono na rysunku 5. Jak wynika z rysunku ze wzrostem zawartości nanostruktur węgla 
opór membrany przyjmował mniejsze wartości.  
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Rysunek 5. Opór membrany bez plastyfikatora z lub bez dodatku GO 

Oznaczono kąt zwilżania dla wszystkich membran. Na rysunku 6 przedstawiono kąt 
zwilżania dla membrany Mem2 bez dodatku oraz Mem7 z lokowanym w niej tlenkiem grafenu. 
Jak można zauważyć, dodatek GO wpływa na zmniejszenie kąta zwilżania z 54° do 20°, co jest 
związane ze wzrostem hydrofilowości membrany [Ganesh i in., 2013].  
                          Mem2     Mem7 

 
 

Rysunek 6. Kąt zwilżania dla membrany bez i z dodatkiem GO 
PODSUMOWANIE 

W pracy przedstawiono preparatykę membran polimerowych wykonanych metodą inwersji 
fazowej. Uzyskano membrany elastyczne i wytrzymałe mechanicznie. Porównano wielkości 
strumieni permeatu dla otrzymanych membran w zależności od ich kompozycji, z dodatkiem 
plastyfikatora oraz bez i z dodatkiem tlenku grafenu.  

Stwierdzono, że dodatek tlenku grafenu zwiększa istotnie przepuszczalność membrany, 
nawet 65-krotnie. Dla membrany z PGE (200g/mol) Jv wyniósł 0,035 m3/(m2·h) przy ΔP=6·105 
Pa, a dla takiej samej membrany z dodatkiem GO Jv=2,30 m3/(m2·h).  Obecność GO w 
membranie powoduje wzrost hydrofilowości powierzchni, co zostało wyrażone przez 
zmniejszenie kąta zwilżania.  

Prezentowane badania stanowią podstawowy etap związany z optymalizacją składu 
membrany. W dalszym etapie planuje się prowadzenie badań separacyjnych dla substancji 
modelowych o znanych masach cząsteczkowych, w tym wodnych roztworów związków 
wielko-, małocząsteczkowych i jonowych, co będzie skutkować otrzymywaniem czystej wody. 
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STRESZCZENIE 

W pracy przedstawiono proces adsorpcji barwnika azowego Direct Orange 26 na łusce słonecznika 
jako biosorbencie pochodzenia rolniczego. Przeprowadzono badania kinetyki i równowagi 
sorpcyjnej, z określeniem pojemności sorpcyjnej łuski. Kinetyka sorpcji została opracowana na 
podstawie pseudo pierwszo- i pseudo drugorzędowego równania. Pozwoliło to na domniemanie 
chemicznego mechanizmu sorpcji. Równowagę sorpcyjną opisano z wykorzystaniem równań 
dwuparametrowych (Freundlicha, Langmuira) oraz trójparametrowego (Redlicha-Petersona). 
Główne eksperymenty, dla różnych parametrów procesu, przeprowadzono w kolumnie 
laboratoryjnej. Do opisu uzyskanych wyników zastosowano model Thomasa bazujący na 
objętościowym natężeniu przepływu, stężeniu początkowym roztworu i masie adsorbentu. 
Wyznaczono charakterystyczne współczynniki w równaniach oraz dokonano oceny statystycznej 
modelowania równowagi, kinetyki i dynamiki adsorpcyjnej. 

 

Keywords: łuska słonecznika, barwnik Direct Orange 26, kinetyka, równowaga i dynamika adsorpcji   

 

WPROWADZENIE 

Potencjalne zagrożenie dla wód stanowią ścieki z przemysłu tekstylnego, zwykle o 
skomplikowanym składzie chemicznym z dużym udziałem substancji barwnych. Obecność 
barwników w ściekach jest niepożądanym zjawiskiem i nawet niewielkie stężenie barwnika w 
wodzie jest zauważalne. Wiele barwników lub cząsteczek pochodzących z ich przemiany mają 
działanie kancerogenne i mutagenne dla ludzi oraz innych form życia. Mogą również 
kumulować się w organizmie. Barwniki w środowisku wodnym m.in. ograniczają  
przepuszczalność światła, powodują opóźnienie fotosyntezy, hamują rozwój fauny i flory, 
zakłócają rozpuszczanie tlenu i obniżają zdolność wody do samooczyszczania. Istnieje wiele 
konwencjonalnych sposobów oczyszczania wody i ścieków z zanieczyszczeń pochodzących z 
przemysłu barwiarskiego. Tradycyjne metody oczyszczania ścieków (chemiczne i fizyczne) 
należą często do metod kosztownych, które generują kłopotliwe do zagospodarowania odpady. 
Pośród wielu dostępnych metod takich jak chemiczne depozytowanie, koagulacja, wymiana 
jonowa, techniki membranowe, adsorpcja oferuje najbardziej obiecujące wyniki, biorąc pod 
uwagę oszczędność i efektywność (Allen i in., 2004; Priya i in., 2014). 
Ze względu na swoją wydajność największe zainteresowanie w procesie sorpcji zdobyły 
adsorbenty: aktywowane węgle, zeolity czy silikażele. Aktualnie poszukuje się materiałów 
ekonomicznych, skutecznych, tanich i łatwo dostępnych. Takie właściwości wykazują sorbenty 
pochodzenia roślinnego, które dzięki budowie celulozowo-ligninowej umożliwiają adsorpcję 
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wielu zanieczyszczeń z wody. Materiały te w dużej mierze stanowią frakcje odpadowe w 
głównym nurcie produkcji, nie generują dodatkowych kosztów, dzięki czemu stanowią 
atrakcyjny zamiennik syntetycznych substancji.  
Analiza literatury pokazuje zainteresowanie nowymi i atrakcyjnymi cenowo materiałami 
pochodzenia roślinnego wykorzystywanymi w procesach biosorpcji. Poszukuje się materiałów 
biologicznych, które będą efektywnie usuwać różne zanieczyszczania wody, jednocześnie będą 
nieszkodliwe dla środowiska oraz łatwo utylizowane. Ważne jest także, aby materiał był tani i 
łatwo dostępny na danym terenie (Sud, 2008; Soldatkina i in. 2009;  Hameed i in. 2009). 
Badania zwykle dotyczą sorpcji jonów metali ciężkich i barwników. Ciekawym przypadkiem 
są badania z zastosowaniem alg, bakterii, grzybów, drożdży, jak również odpadów 
przemysłowych i rolniczych do usuwania jonów chromu (Urbańska, 2013). Natomiast 
pojemność sorpcyjną wybranych biosorbentów, odpadów pochodzących z przemysłu 
spożywczego, drzewnego oraz rolniczego w stosunku do jonów ołowiu przedstawiono w pracy 
(Gala i in., 2010). W przypadku sorpcji barwników stosuje się podobne naturalne sorbenty 
pochodzenia roślinnego (Osma i in., 2007; Jain i in., 2009; Srinivasan i in., 2010; Tomczak i 
in., 2015). Eksperymenty z wykorzystaniem łuski słonecznika w celu usunięcia barwników z 
wodnych roztworów ścieków włókienniczych zostały opisane w artykule (Gbekeloluwa i in., 
2014). Podano optymalne warunki prowadzenia procesu oraz sposób modyfikacji materiału 
zapewniający zwiększenie pojemności sorpcyjnej materiału. Badania nad wykorzystaniem 
łuski słonecznika zostały przeprowadzone w celu usunięcia jonów metali ciężkich Cu+2. 
Sorbent wykazał maksymalną zdolność sorpcyjną wynoszącą 57.14 mg/g w temperaturze 30°C 
i, przy pH równym 5.0 (Witek-Krowiak, 2012). Optymalizacja wykorzystania poznanych 
materiałów sorpcyjnych polega na poszukiwaniu dogodnych warunków procesu oraz na 
odpowiedniej modyfikacji materiału, dzięki której możliwe będzie zwiększenie pojemności 
sorpcyjnej. 
W prezentowanej pracy przedstawiono możliwość oczyszczenia wody z barwnika azowego 
Direct Orange 26 na sorbencie pochodzenia naturalnego – odpadowej łusce słonecznika, która 
została odpowiednio zmodyfikowana w celu zwiększenia pojemności sorpcyjnej i wydajności 
procesu. Przeprowadzono badania kinetyki, równowagi oraz dynamiki w kolumnie 
adsorpcyjnej dla różnych parametrów procesowych: stężenia początkowego barwnika, 
objętościowego natężenia przepływu i wysokości złoża. Na podstawie otrzymanych krzywych 
przebicia dokonano opisu matematycznego z wykorzystaniem modelu Thomasa. 
 

MATERIAŁY UŻYTE DO BADAŃ 

Badania przeprowadzono dla układu łuska słonecznika – barwnik azowy Direct Orange 26. 
Łuskę słonecznika pozyskano ze zbiorów krajowych słonecznika (Helianthus annus L.) w 2015 
roku. Jest to materiał odpadowy otrzymywany w procesie łuszczenia nasion (100 kg łuski 
kosztuje ok. 100 PLN). Ze względu na skład chemiczny i budowę lignocelulozową nie znalazła 
zastosowania w przemyśle spożywczym, a jedynie jako dodatek do paszy. Składa się z celulozy 
(48%), hemicelulozy (35%) i ligniny (17%) (Piyo, 2014). Celuloza i hemiceluloza są 
biopolimerami zbudowanymi z cukrów, natomiast lignina jest biopolimerem zbudowanym z 
pochodnych aromatycznych alkoholi fenylowych. Budowa i struktura rozmieszczenia 
poszczególnych frakcji wskazuje na możliwość wykorzystania łuski słonecznika jako 
biosorbentu (Rysunek 1).  
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Rysunek 1. Kompleks lignocelulozowy (Leja i in., 2009) 

Ściana komórkowa sorbentu biologicznego zbudowana jest w większości z polisacharydów, 
lipidów oraz protein zawierających liczne grupy funkcyjne, dzięki którym możliwe jest 
wytworzenie nowego wiązania np. z barwnikiem. Do grup funkcyjnych odpowiedzialnych 
za wiązanie substancji zaliczamy grupy karboksylowe, hydroksylowe, sulfonowe, fosforytowe 
oraz aminowe. (Volesky, 2007). Wiązanie barwnika z sorbentem może być rezultatem działania 
słabych sił van der Waals’a i silnego oddziaływania jonowego między naładowanymi  grupami 
sulfonowymi barwnika a powierzcnią sorbentu reprezentowaną przez grupy wodorotlenowe 
zgodnie z poniższym schematem (Sateu i in., 2011): 
 

Łuska  OH   +   H+ + O3S  Barwnik = Łuska  OH2
+   +   H+ + O3S  Barwnik 

 
Łuska słonecznika użyta do badań była myta i gotowana przez 2h w szybkowarze (130˚C). W 
celu zwiększenia pojemności sorpcyjnej była modyfikowana przez wytrawianie w 10% H2SO4 
przez 5h w 60˚C. Po chemicznej obróbce, łuskę suszono w 105˚C przez 2 godz. Sposób 
chemicznej modyfikacji opracowano po wcześniejszych badaniach z użyciem jedynie umytej 
łuski. Badania kinetyki, równowagi i dynamiki sorpcyjnej były prowadzone w temperaturze 
T=25˚C przy pH = 5÷6. 
Barwnik azowy Direct Orange 26 o czystości zgodnej z normą, o wzorze sumarycznym 
C33H22N6Na2O9S2 i masie cząsteczkowej 756.67 g/mol (Numer CAS 3626-36-6) pochodził z  
Firmy Boruta-Zachem Kolor Sp. z o.o. (Polska). Stosowany jest we włókiennictwie, do 
koloryzacji produktów kosmetycznych i gospodarstwa domowego (Rozporządzenie Ministra 
Zdrowia z 30 Marca 2005). 
 

KINETYKA SORPCJI 

Określenie kinetyki sorpcji jest podstawowym krokiem w ocenie przydatności adsorbentu. W 
tym przypadku ocenia się zmiany stężenia analizowanej substancji w roztworze i sorbencie w 
funkcji czasu. Badania kinetyki i równowagi sorpcji przeprowadzono jednocześnie w tym 
samym zestawie pomiarowym. 
W szklanych kolbkach umieszczano 5 g s.m. sorbentu i dodawano 200 cm3 roztworu o stężeniu 
barwnika 50÷800 mg/dm3. Kolbki z mieszaniną wytrząsano mechanicznie w łaźni wodnej do 
czasu ustalenia się równowagi adsorpcyjnej w T=25oC. W trakcie procesu mierzono stężenie 
barwnika Direct Orange 26 w fazie wodnej na spektrofotometrze UV-Vis Jasco V630 przy 
długości fali 494 nm do momentu uzyskania stanu równowagi.  
W trakcie eksperymentów obserwowano spadek stężenia barwnika w roztworze, co odpowiada 
ilości barwnika zaadsorbowanej przez materiał (Rysunek 2), którą można obliczyć ze wzoru 
(1). 
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)( 0 CC
m
Vq   (1) 

gdzie: q – ilość zaadsorbowanego barwnika [mg/g], C0 – stężenie początkowe [mg/dm3], C – 
stężenie chwilowe [mg/dm3], V – objętość roztworu [dm3], m – masa adsorbentu [g]. 

  
Rysunek 2. Kinetyka sorpcji dla układu łuska słonecznika – Direct Orange 26 

 
Kinetyka sorpcji pozwala na określenie szybkości procesu, a tym samym umożliwia 
wyznaczenie czasu wystąpienia oczekiwanych zmian stężenia substancji usuwanej. Kinetyka 
sorpcji najczęściej opisywana jest za pomocą równań: 
 
- pseudo pierwszorzędowego równania Lagergrena 

                               )(1 qqk
dt
dq

e                                                     (2) 

- pseudo drugorzędowego równania Ho and McKay 

      )(2 qqk
dt
dq

e    (3) 

gdzie: qe – równowagowa ilość zaadsorbowanego barwnika [mg/g], k1 – stała kinetyczna [1/s], 
k2 – stała kinetyczna [g/mg min]. 
Prezentowane modele (2) i (3) są często stosowane (Ho i in., 2004; Ho, 2006). Kiedy adsorpcja 
ma charakter głównie fizyczny kinetyka w większości przypadków opisywana jest równaniem 
(2). Model ten daje doskonałe dopasowanie dla niższych wartości stężeń równowagowych, a 
niezadowalające dla wyższych. Wówczas preferowany jest model pseudo drugorzędowy (3). 
W modelu tym zakłada się, że chemisorpcja jest procesem dominującym i kontrolującym 
przebieg adsorpcji.  
Na rysunku 3 przedstawiono kinetyczne dane eksperymentalne dla układu łuska słonecznika - 
Direct Orange 26 dla stężenia C0=800 mg/dm3 i ich aproksymację równaniami (2) i (3). Punkty 
reprezentują eksperyment, a linie określają dopasowanie modelu. Oceniając opis matematyczny 
za pomocą kwadratu współczynnika determinacji R2 należy stwierdzić, że model pseudo 
drugorzędowy lepiej opisuje kinetykę sorpcji, a co za tym idzie proces ma charakter raczej 
chemisorpcji, niż sorpcji fizycznej.  
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Rysunek 3. Kinetyka procesu dla układu łuska słonecznika – Direct Orange 26 

 
RÓWNOWAGA SORPCJI 

Określenie równowagi dla układu sorbent – sorbat w stałej temperaturze, nazywane izotermą 
sorpcji ma również fundamentalne znaczenie w badaniach sorpcyjnych. Równowaga jest 
ustalona, kiedy szybkość adsorpcji jest równa szybkości desorpcji. Uzyskuje się zależność 
pomiędzy stężeniem analizowanej substancji w sorbencie qe [mg/g s.m.], a stężeniem substancji 
w roztworze Ce [mg/dm3]. Badania równowagi dostarczają informacji na temat pojemności 
sorpcyjnej danego sorbentu. Najczęściej stosowanymi równaniami do opisu równowagi ciało 
stałe - ciecz stosowane są równania: 
  
- Freundlicha 
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gdzie: qe – równowagowe stężenie w adsorbencie [mg/g], qm – pojemność sorpcyjna [mg/g], Ce 
– stężenie równowagowe w roztworze [mg/dm3], KF – stała Freundlicha [dm3/g], KL – stała 
Langmuira [dm3/g], KRP – stała Redlicha-Petersona [mg/g], n – stała Redlicha-Petersona [-]. 
Wyniki badań opisane izotermami (4), (5) i (6) uzyskane dla stężenia początkowego barwnika 
C0=800 mg/dm3 przedstawiono na rysunku 4. Współczynniki w równaniu wyznaczono metodą 
Simplex z wykorzystaniem programu Origin 7. Z oceny statystycznej wynika, że opis każdym 
z równań równowagi daje podobne rezultaty, ze wskazaniem na izotermę Freundlicha. 
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Rysunek 4. Opis równowagi sorpcyjnej dla układu łuska słonecznika – Direct Orange 26  

 

DYNAMIKA SORPCJI 

Badania dynamiki adsorpcji prowadzono w szklanej kolumnie o średnicy 3.45ˑ10-3 m i długości 
0.70m. Kolumnę wypełniano suchą łuską słonecznika o gęstości =453 kg/m3. Analizowany 
roztwór za pomocą pompy dozującej podawany był do kolumny w kierunku od dołu do góry 
złoża i odprowadzany na zewnątrz układu. W kontrolowanych odstępach czasowych pobierano 
próbki na wylocie z kolumny i analizowano za pomocą spektrofotometru UV-Vis Jasco V630. 
Temperatura roztworu była stabilizowana do wartości 25°C, a kontrolowane pH wynosiło 5.8. 
W celu oceny dokładności i poprawności proponowanego modelu adsorpcji w kolumnie 
należało przeprowadzić doświadczenia z zastosowaniem różnych parametrów procesu. 
Eksperymenty prowadzono dla dwóch początkowych stężeń roztworu C0=50 i 75 mg/dm3, 
czterech objętościowych natężeń przepływu Q=50, 100, 200 i 400 cm3/h, czterech wysokości 
złoża H=0.580, 0.435, 0.290 i 0.145 m, co korespondowało z masami łuski wynoszącej m=145, 
108, 72.5 i 36.25 g. 

W pracy do opisu badań eksperymentalnych wykorzystano model Thomasa (Mustafa i 
in., 2010; Lambrecht i in., 2015), który w swoich założeniach nie uwzględnia wewnętrznych 
oraz zewnętrznych oporów wymiany masy, jak również pominięte zostaje zjawisko dyspersji 
osiowej. 
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gdzie: KT – Stała Thomasa [cm3/mgˑh], Q – natężenie przepływu [cm3/h], q0 – pojemność 
adsorbentu [mg/g], m – masa złoża adsorbentu [g] 
W celu znalezienia współczynników równania sporządzano wykresy zależności ln((C0/Ct)-1) 
w funkcji czasu t, wyznaczono współczynniki a i b z przebiegu linii prostej oraz obliczono 

współczynniki KT 
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Wartości współczynników zostały zawarte w Tabeli 1. Uzyskane wyniki eksperymentalne opi-
sano za pomocą krzywych przebicia wygenerowanych z modelu Thomasa zgodnie z poniższym 
wzorem: 
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Tabela 1. Wartości współczynników KT i q0 dla C0=50mg/dm3 i 75mg/dm3 dla różnych natężeń przepływu 

Natężenie 
przepływu Q=400 cm3/h Q=200 cm3/h Q=100 cm3/h Q=50 cm3/h 

C0=50 mg/dm3 

KT 








hmg
cm3

 5.3 ∙ 10−3 1.8 ∙ 10−3 1.2 ∙ 10−3 5.0 ∙ 10−4 

q 








g
mg  2.34 2.72 2.54 3.53 

C0=75 mg/dm3 

KT 








hmg
cm3

 5.2 ∙ 10−3 1.1 ∙ 10−3 1.0 ∙ 10−3 2.3 ∙ 10−4 

q 








g
mg  2.04 4.61 3.34 6.47 

 

WYNIKI BADAŃ W KOLUMNIE 

Na rysunku 5 przedstawiono zmiany stężenia barwnika w strumieniu wylotowym z kolumny w 
funkcji czasu dla różnych natężeń przypływu Q=400 cm3/h, Q=200 cm3/h, Q=100 cm3/h, Q=50 
cm3/h i dwóch stężeń początkowych C0=50 mg/dm3 i C0=75 mg/dm3 przy wysokości 
wypełnienia kolumny złożem adsorpcyjnym równej 0.58m.   
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Rysunek 5. Zależność zmiany stężenia barwnika od czasu w dla natężenia przepływu Q=50cm3/h, Q=100cm3/h, 

Q=200 cm3/h i Q=400 cm3

Analiza rysunków pozwoliła na określenie czasów przebicia i nasycenia złoża odpowiednio dla 
stężeń barwnika 0.05C0 i 0.95C0. Wartości te zawarto w tabeli 2. 
 

Tabela 2. Czas przebicia oraz nasycenia złoża w zależności od natężenia przepływu 

Natężenie 
przepływu dla 
C0=50 mg/dm3 

Czas przebicia 
0,05C0=2.5 mg/dm3 

Czas nasycenia 
0,95C0=47.5 mg/dm3 

Q [cm3/h] tP [h] tN [h] 
400 6 27.5 
200 9.5 80 
100 27 126 
50 118 310 

Natężenie 
przepływu dla 
C0=75 mg/dm3 

Czas przebicia 
0,05C0=3.75mg/dm3 

Czas nasycenia 
0,95C0=71.25 mg/dm3 

Q [cm3/h] tP [h] tN [h] 
400 4.5 26.5 
200 12 90 
100 20 120 
50 71 458 

 
Na czasy przebicia i nasycenia mają wpływ takie parametry procesu jak: wysokość złoża w 
kolumnie adsorpcyjnej, natężenie przepływu barwnika oraz stężenie początkowe barwnika 
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w strumieniu wejściowym. Wartość czasu przebicia i nasycenia rośnie wraz ze zmniejszeniem 
natężenia przepływu, zmniejszeniem stężenia początkowego barwnika w strumieniu 
wejściowym oraz zwiększeniem wysokości złoża adsorpcyjnego. 
Rysunek 6 ilustruje zależność zmiany stężenia w strumieniu wyjściowym w funkcji czasu dla 
czterech wariantów wysokości złoża przy natężeniu przepływu Q=50 cm3/h.  
Rysunek 7 przedstawia zależność zmiany stężenia barwnika w strumieniu wyjściowym w 
funkcji czasu dla różnych wariantów natężeń przepływu przy stałej wysokości równej 0.58m 
oraz stężeniu barwnika w strumieniu wejściowym równym C0=50 mg/dm3. Punkty 
odpowiadają wynikom eksperymentalnym, a linie ciągłe wygenerowano z modelu Thomasa. 

 
Rysunek 6. Zmiana stężenia w strumieniu wyjściowym w funkcji czasu dla różnych wariantów wysokości złoża 

 

 
Rysunek 7. Zmiana stężenia w strumieniu wyjściowym w funkcji czasu dla różnych wariantów natężenia 

przepływu 

0 50 100 150 200 250 300 350
0

10

20

30

40

50

C
 [m

g/
dm

3 ]

t [h]

 H=58cm
 H=43.5cm
 H=29cm
 H=14.5cm
 Model Thomasa 

0 50 100 150 200 250 300 350 400
0

10

20

30

40

50

C
 [m

g/
dm

3 ]

t [h]

  Q=400 [cm3/h]
  Q=200 [cm3/h]
  Q=100 [cm3/h]
  Q=50 [cm3/h]
 Model Thomasa



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

1432 
 

Z analizy rysunków wynika, że model Thomasa może być z powodzeniem stosowany do oceny 
zmian stężenia np. barwnika na wylocie z kolumny. Należy jednak stwierdzić, że w celu 
pełnego opisania adsorpcji w kolumnie punktem wyjścia jest bilans masy i w formie 
podstawowej lub zmodyfikowanej stosowany jest do opisu pracy kolumny adsorpcyjnej (Chen 
i in., 2003; Babu i in., 2005; Tomczak, 2013). 

PODSUMOWANIE 

W pracy przeprowadzono badania kinetyki, równowagi i dynamiki w kolumnie adsorpcyjnej w 
celu oczyszczenia roztworów wodnych z barwnika azowego Direct Orange 26 na sorbencie 
będącym materiałem odpadowym - modyfikowanej łusce słonecznika. Wybór adsorbentu 
wynikał z dostępu oraz niskiego kosztu pozyskania materiału. Modyfikacja łuski miała na celu 
zwiększenie pojemności sorpcyjnej.  
Można stwierdzić, że modyfikowana łuska słonecznika stanowi przydatny, alternatywny 
materiał sorpcyjny mogący być zastosowany do oczyszczania ścieków pochodzenia 
włókienniczego. Dla stężenia 800 mg/dm3 uzyskano pojemność sorpcyjną ok. 11 mg/g suchej 
łuski. 
Kinetykę procesu opisano zadawalająco równaniami psedo pierwszo- i psedo drugorzędowymi, 
lepsze rezultaty uzyskując dla tego drugiego, co może świadczyć o chemicznym mechanizmie 
sorpcji barwnika na łusce słonecznika. 
Do opisu równowagi sorpcyjnej zaproponowano zastosowanie dwu- i trójparametrowych 
równań. Dokonano porównania opisu matematycznego za pomocą równań Freundlicha, 
Langmuira, Redlicha-Petersona. Aproksymacja danych doświadczalnych we wszystkich 
analizowanych przypadkach przebiegła w sposób zadowalający, co potwierdziła ocena 
statystyczna.  
Na podstawie uzyskanych krzywych przebicia dokonano opisu matematycznego otrzymanych 
wyników za pomocą modelu Thomasa, który w sposób zadawalający aproksymował wyniki 
eksperymentalne. Efektywność procesu adsorpcji w kolumnie zależy od odpowiednio 
dobranych parametrów procesowych. Dla tej samej wysokości złoża znaczenie ma niższe 
stężenie początkowe barwnika oraz mniejsze objętościowe natężenie przepływu co skutkuje 
wydłużeniem czasu przebicia i nasycenia kolumny.  
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STRESZCZENIE 

Wytworzono nowe nanokatalizatory do reakcji metanizacji CO2 na kantalowych nośnikach 
strukturalnych oraz określono ich aktywność w zakresie temperatur 100-500oC. Do wytworzenia 
cienkich warstw fazy aktywnej zawierającej spinel kobaltowy (Co3O4), tlenek rutenu IV (RuO2) lub 
mieszaninę tych tlenków (Co3O4/RuO2) wykorzystano metodę chemicznej depozycji z par 
związków metaloorganicznych wspomaganej plazmą (PEMOCVD). Testy katalityczne 
przeprowadzone w bezgradientowym reaktorze przepływowym, przy stosunku H2/CO2=4 
w mieszaninie wlotowej wykazały, że największą aktywność posiadał katalizator RuO2, najmniejszą 
nanokatalizator mieszany (Co3O4/RuO2). Zaobserwowano niewielki spadek aktywności badanych 
warstw aktywnych spowodowany częściową redukcją form tlenkowych do postaci metalicznych. 
Efekt ten można odwrócić przez ponowną kalcynację katalizatora. Wytworzone katalizatory mają 
potencjał do wdrożenia przemysłowego ze względu na innowacyjny charakter aktywnej 
nanowarstwy. 

Słowa kluczowe: metanizacja CO2; nanokatalizatory; depozycja plazmowa 

WSTĘP 

Procesy wykorzystujące energię z odnawialnych źródeł do uzyskania paliw na cele 
energetyki gazowej są uważane za przyszłościowe i możliwe do realizacji jako korzystne 
ekonomicznie i energetycznie. Koncepcja zakłada konwersję energii odnawialnej na energię 
wodorową, która może być zamieniona na bezpieczniejszy nośnik energii, taki jak metan, 
pozwalając na utylizację odpadowego CO2 pochodzącego z procesów przemysłowych. Proces 
uwodornienia CO2 do metanu wymaga opracowania sprawnych i trwałych katalizatorów 
pozwalających skutecznie obniżyć energię aktywacji niekorzystnej energetycznie reakcji 
z udziałem wodoru i CO2. W reakcji metanizacji CO2 szeroko stosowane są katalizatory na 
bazie niklu, ze względu na niski koszt i łatwą dostępność. Wadą katalizatorów niklowych jest 
możliwość ich dezaktywacji już w niskiej temperaturze. W przeciwieństwie do niklowych, 
katalizatory rutenowe opisywane są jako najstabilniejsze w szerokim zakresie warunków 
procesowych. Innymi skutecznymi metalami tworzącymi fazę aktywną katalizatorów  
w reakcji metanizacji są Rh, Co, Fe, które są naniesione na tlenkowe nośniki takie jak Al2O3, 
TiO2, SiO2, CeO2 (Xiong Su i in., 2016). 

Podstawą syntezy metanu jest wykorzystanie reakcji Sabatiera, wysoce energetycznej 
redukcji CO2 opisanej równaniem: 

𝐶𝑂2 + 4𝐻2 ↔ 𝐶𝐻4 + 2𝐻2𝑂             ∆𝐻 (298.15 𝐾) = −164.75 𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙   (1) 
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Analizując charakter i stechiometrię reakcji (1) (zmniejszenie objętości produktów 
względem substratów; reakcja egzotermiczna), tworzeniu metanu sprzyja wzrost ciśnienia 
i spadek temperatury, dlatego problem zaprojektowania i wytworzenia katalizatora, który 
pozwoli na przebieg reakcji z zadowalającą szybkością w niskich temperaturach jest 
szczególnie istotny. Oprócz podstawowej reakcji (1), w procesie uwodornienia CO2 zachodzi 
jeszcze szereg reakcji pobocznych. 

Celem niniejszych badań jest wytworzenie cienkich warstw nanokatalizatorów w oparciu 
o tlenki kobaltu i rutenu za pomocą techniki depozycji plazmowej, określanej jako PEMOCVD 
(plasma-enhanced metal-organic chemical vapor deposition), na powierzchnie 
ustrukturyzowanych nośników metalowych oraz ustalenie ich aktywności w reakcji metanizacji 
CO2. Nowa generacja nanokatalizatorów opartych o tlenki metali nieszlachetnych wytworzona 
tą metodą może znaleźć zastosowanie w reaktorach strukturalnych w procesach chemicznego 
przetwarzania odpadowego CO2 w użyteczne produkty, takie jak syntetyczny metan. 
Intensywne badania prowadzone w ostatnich latach nad wpływem sposobu wytwarzania 
warstwy aktywnej katalizatora na jego właściwości wykazały, że katalizatory 
w formie nanostrukturalnej wytwarzane metodą PEMOCVD charakteryzują się lepszą 
aktywnością, stabilnością oraz wyższą selektywnością niż katalizatory klasyczne (Tyczkowski 
i Kapica, 2007). 

PRZYGOTOWANIE KATALIZATORÓW 

Cienkie warstwy nanokatalizatora zawierające spinel kobaltowy (Co3O4),  tlenek rutenu IV 
(RuO2) oraz mieszaninę Co3O4/RuO2 były wytwarzane na kantalowej gazie (wire gauzes) za 
pomocą metody chemicznej depozycji związków metaloorganicznych wspomaganej plazmą 
(PEMOCVD) (Kapica i in., 2013). Budowę geometryczną nośnika pokazano na zdjęciu ze 
skaningowego mikroskopu elektronowego (rysunek 1). 

 
Rysunek 1. Zdjęcie z mikroskopu SEM kantalowej gazy (stop Fe/Cr/Al)  

(obraz przed procesem kalcynacji podłoża) 

W celu kalcynacji powierzchni podłoża, wycięte krążki z gazy metalicznej poddawano 
obróbce termicznej w piecu muflowym w 900oC. Celem tego procesu było uzyskanie na 
powierzchni nośnika tlenku glinu w formie -Al2O3.  
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Kolejnym krokiem było nałożenie na podłoże warstw katalitycznych w niskociśnieniowym 
przepływowym reaktorze plazmowym z wyładowaniem jarzeniowym o częstotliwości 13,56 
MHz. Metoda PEMOCVD zaliczana do procesów polimeryzacji plazmowej, pozwala na 
precyzyjne osadzanie cienkich warstw z par związków metaloorganicznych na dowolnych 
podłożach, czego nie udaje się osiągnąć żadną inną metodą. Na rysunku 2 pokazano 
przykładową mikrofotografię SEM powierzchni nośnika kantalowego po obróbce termicznej 
i z nałożoną warstwą typu II (tabela 1). 

 
Rysunek 2. Zdjęcie z mikroskopu SEM katalizatora typu II 

Proces nakładania warstw najczęściej prowadzi się w mieszaninie metaloorganicznego 
prekursora oraz gazu nośnego.  Prekursorami użytymi do wytworzenia nanokatalizatorów były 
dikarbonylo-cyklopentandienyl kobaltu (CpCo(CO)2, Stream Chemicals) i bis(etylo-
cyklopentadienyl) rutenu (Ru(EtCp)2, Sigma-Aldrich), które w warunkach normalnych są 
cieczami. Gazami nośnymi zastosowanymi w procesie plazmowej depozycji były argon (Linde, 
99,999%) i tlen (Linde, 99,95%), których przepływ regulowano za pomocą masowych 
kontrolerów przepływów (Brooks, SLA5850). Całkowite ciśnienie w komorze reaktora 
wynosiło około 4-5 Pa, natomiast moc wyładowania wynosiła 60 W. Depozycja trwała 120 
min. Podstawowe dane dotyczące warunków przygotowania nanokatalizatorów zawarte są 
w tabeli 1. 

Tabela 1 Warunki przygotowania katalizatorów metodą PEMOCVD 

Katalizator Prekursor Gaz nośny 

I Ru(EtCp)2 Ar + O2 

II Ru(EtCp)2, CpCo(CO)2 Ar 

III CpCo(CO)2 Ar 

 
Metoda PEMOCVD pozwoliła na nałożenie na nośnik cienkich warstw zawierających 

w swojej budowie kobalt i ruten. W celu usunięcia obecnego w warstwach węgla i uzyskania 
aktywnej postaci tlenkowej tych metali, warstwy poddawane były kalcynacji w temperaturze 
600°C przez godzinę w piecu muflowym. 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

1437 
 

TEST AKTYWNOŚCI KATALITYCZNEJ 

Badania uwodornienia CO2 do metanu na wytworzonych nanokatalizatorach prowadzono w 
bezgradientowym reaktorze przepływowym wykonanym według konstrukcji opisanej 
w pracy (Nazimek i in., 2006), w zakresie temperatur 150-500°C, pod ciśnieniem 
atmosferycznym. Konstrukcja reaktora umożliwia bardzo intensywne mieszanie reagentów, co 
zapewnia warunki idealnego wymieszania i pozwala na wykluczenie oporów dyfuzyjnych. 
Każdorazowo złoże katalityczne stanowiły cztery krążki z gazy metalicznej o średnicy 30 mm, 
ułożone jeden na drugim (całkowita powierzchnia nośnika wynosiła 54,48 cm2).  
Do reaktora, za pomocą masowych kontrolerów przepływu (Brooks SLA5850), doprowadzany 
był wodór (Linde, 99,999%) i ditlenek węgla (Linde, 99,7%), w stosunku objętościowym 4:1, 
z natężeniem przepływu mieszaniny reakcyjnej równym 50 Ncm3/min.  

Oznaczenie składu strumienia reagentów opuszczającego reaktor dokonywano za pomocą 
chromatografu gazowego (SRI 8610 C), wyposażonego w układ dwóch kolumn podłączonych 
do detektora przewodności cieplnej (TCD). W ten sposób, na podstawie wcześniej 
sporządzonych krzywych wzorcowych dla H2, CO2 i CH4, wyznaczano strumień 
nieprzereagowanych substratów i pożądanego produktu reakcji, czyli CH4. Jako miarę 
aktywności katalizatora przyjęto w niniejszej pracy stopień konwersji CO2 (XCO2). 

WYNIKI I DYSKUSJA 

Zależność stopnia konwersji CO2 od temperatury prowadzenia procesu dla poszczególnych 
nanokatalizatorów przedstawiono na rysunku 3. Wszystkie testowane układy zostały 
przygotowane na tym samym nośniku i miały taką samą powierzchnię geometryczną. Wyniki 
testów aktywności pokazują, że wytworzone cienkie warstwy tlenków metali wykazują różną 
aktywność katalityczną w reakcji uwodornienia CO2 do metanu. W niskich temperaturach 
procesu, tj. 150-200°C, zaobserwowano brak aktywności katalitycznej we wszystkich 
przypadkach.  Metan zaczynał się tworzyć od 250°C na katalizatorze I (RuO2) osiągając 
maksymalne stężenie w strumieniu produktów w temperaturze 400oC, co odpowiada 45% 
stopniowi konwersji CO2.  

 
Rysunek 3. Wpływ temperatury na stopień konwersji CO2 dla wytworzonych nanokatalizatorów (H2/CO2=4) 
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Katalizator RuO2 wykazuje największą aktywność katalityczną w całym zakresie 
temperatur. Najmniejsza aktywność katalityczna widoczna jest dla katalizatora II 
(RuO2/Co3O4). We wszystkich przypadkach zaobserwowano zmniejszenie produkcji metanu w 
najwyższej temperaturze procesu (500oC), co jest zgodne z przewidywaniami w oparciu 
o analizę składu równowagowego mieszaniny reakcyjnej. 

Testy stabilności dla wytworzonych układów katalitycznych wykazały niewielki spadek ich 
aktywności po kilkunastu godzinach prowadzenia reakcji katalitycznej w zakresie temperatur 
150-500°C. Powtórna kalcynacja pozwoliła na przywrócenie pierwotnych właściwości 
katalitycznych.  

WNIOSKI 

Wykonane testy kinetyczne pokazały, że cienkie warstwy tlenków rutenu i kobaltu 
wytworzone metodą PEMOCVD na ustrukturyzowanych powierzchniach metalowego nośnika 
wykazują aktywność katalityczną w reakcji metanizacji CO2 w temperaturze powyżej 300oC. 
Wydajność produkcji metanu zmienia się dla przebadanych układów w następujący sposób: 
RuO2 > Co3O4 > RuO2/Co3O4. Zaobserwowano niewielki spadek aktywności dla wszystkich 
badanych warstw katalitycznych, wynikający z redukcji wodorem aktywnego tlenku metalu do 
postaci metalicznej. Ten niekorzystny efekt może zostać odwrócony za pomocą powtórnej 
kalcynacji katalizatora, bez obniżenia jego aktywności katalitycznej. Wyniki niniejszych badań 
są zachęcające do podjęcia dalszych prac w zakresie wytwarzania nowych nanowarstw o 
wysokich właściwościach katalitycznych w reakcjach konwersji CO2 do użytecznych 
produktów. 
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ABSTRAKT 

W pracy rozpatrzono przebieg hydrolizy biopolimerów enkapsulowanych wraz z enzymami w sieci 
hydrożelu. Analizie poddano reakcje, w których produkt końcowy jest silnym inhibitorem, stąd też 
jego uwalnianie poza sieć hydrożelu powinno sprzyjać wzrostowi szybkości i wydajności reakcji.  
W przypadku reakcji hydrolizy białka (Mcz=66 kDa) uzyskano pozytywne wyniki. Termolizyna 
silnie hamowana przez krótkie peptydy, po ich usunięciu poza sieć hydrożelu efektywnie 
katalizowała reakcję. W wyniku usunięcia produktów poza strefę reakcji uzyskano wzrost szybkości 
reakcji i większe stopnie przereagowania (bliskie oczekiwanym).  
Odmienne spostrzeżenia dotyczą hydrolizy celulozy – substratu o znacznie większej masie 
cząsteczkowej (>500 kDa) ulegającemu hydrolizie przez kilka enzymów obecnych w preparacie. 
Testowana reakcja zachodziła ze znacznie mniejszą szybkością, aniżeli w roztworze. Efekt 
usuwania poza strefę reakcji glukozy nie był w tych warunkach zauważalny.  

 

Słowa kluczowe: enkapsulacja enzymów; inhibicja produktem; hydroliza biopolimerów; celuloza; BSA 

 

WPROWADZENIE 
 
Kapsułkowanie biokatalizatów w hydrożelach jest prostą i tanią metodą immobilizacji 

enzymów.  
Hydrożele są zbudowane z trójwymiarowej sieci łańcuchów polimerowych oraz z 

cząsteczek wody. Posiadają korzystne właściwości, takie jak biodegradowalność i 
nietoksyczność. Ponadto żele hydrofilowe cechują się dużą pojemnością adsorpcyjną, 
odpornością termiczną i chemiczną, elastycznością oraz dobrą wytrzymałością mechaniczną 
(Tyliszczak 
i Pielichowski, 2007). Znalazły szerokie zastosowanie w przemyśle farmaceutycznym, 
biomedycznym oraz spożywczym głównie jako nośniki enzymów (Van Tomme i in., 2008; 
Sosnowska 2009).   

Jako substancje żelujące w celu wytwarzania hydrożeli wykorzystuje się substancje 
nieorganiczne lub, częściej, organiczne, do których należą polimery naturalne i syntetyczne 
(Janicki i in., 2008; Maresca i in. 2016). Jednym z najbardziej popularnych jest alginian, 
rozpuszczalny w wodzie liniowy polisacharyd pozyskiwany ze ścian komórkowych alg 
morskich, głównie z rodziny brunatnic (łac. Phaeophyceae) lub produkowany pozakomórkowo 
przez bakterie z rodzaju Azotobacter i Pseudomonas (de Vosa i in., 2014; Messaouda i in., 2015  

Wcześniejsze badania pokazały, że enkapsulacja enzymów katalizujących reakcję 
związków małocząsteczkowych przebiega z dużą efektywnością (Krajewska, 1991; Douglas i 
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in. 2013; Pulat i Akalin, 2013).  Opracowany model (Trusek-Holownia i Noworyta, 2015a) 
pozwala na dobór takich parametrów układu (głównie rozmiaru kapsułek i stężenia enzymu) 
by proces przebiegał w reżimie kinetycznym.  

W obecnej pracy analizowane było oryginalne podejście do hydrolizy związków 
wielkocząsteczkowych. Hydroliza biopolimerów takich jak np. celuloza, skrobia, białka 
przebiega najczęściej przy silnej inhibicji produktami reakcji (związkami 
małocząsteczkowymi, najczęściej pojedynczymi merami tj. odpowiednio glukozą, 
aminokwasami) (Polakovic i Bryjak, 2004; Al.-Zuhair i in., 2007; Merz i in., 2015; Valencia i 
in., 2016).  

Cel pracy obejmował więc enkapsulację enzymu/kompleksu enzymów wraz z wysoką 
ilością substratu w sieci hydrożelu umożliwiającego swobodną dyfuzję produktów reakcji 
będących niskocząsteczkowymi związkami. Spodziewanym efektem było, że odbiór produktu 
(inhibitora) poprawi wydajność reakcji oraz że produkt(y) będą odseparowane (oczyszczone) z 
mieszaniny reakcyjnej, dokładniej mówiąc od substratu i enzymu.  

Z definicji proponowany proces jest okresowy. Po uzyskaniu bliskiego maksymalnego 
stopnia hydrolizy (przy hydrolizie biopolimerów nie jest to zawsze jednoznaczne z hydrolizą 
wszystkich wiązań) żel byłby upłynniany, utracona aktywność enzymatyczna uzupełniania 
dodatkową porcją enzymu i po dodaniu nowej porcji substratu kapsułki formowane byłyby 
ponownie.  

W pracy analizowano hydrolizę białka (albuminy) oraz celulozy. Określono czy enzym 
(związek wielkocząsteczkowy) jest w stanie reagować z inną wielkocząsteczkową substancją 
(substratem) w sieci hydrożelu i czy spodziewane efekty są uzyskane.  

 
MATERIAŁY I METODY 

Materiał y 
 Surowicza albumina wołowa – BSA (Sigma)  
 Celuloza mikrokrystaliczna (Sigma)  
 Termolizyna ze szczepu Bacillus thermoproteolyticus, T0331 (Sigma) 
 Cellulase from Aspergillus sp., C2605 (Sigma) (CAS) 
 Pullulan Standard Set (Fluka) 
 Dextran Standard Kit (Phenomenex) 
 Gel Filtration Markers Kit for Protein Molecular Weights 6,500-66,000 Da (Sigma) 
 Alginian sodu (POCh)  
 Bufor HEPES (Sigma) 
 Pozostałe odczynniki cz.d.a. (POCh)  
 
Hydroliza albuminy (BSA) przez termolizynę (TLN) w formie natywnej i enkapsulowanej 
Roztwór BSA (20 g/L w 0,05 M buforze HEPES, pH 7,0) inkubowano w temperaturze 60oC, 

przez 60 minut. Procedura ta miała na celu rozfałdowanie łańcucha albuminy i zwiększenie w 
ten sposób dostępu enzymu do miejsc cięcia.  

Po czasie 60 minut temperaturę r-ru obniżono do 5oC (w celu uniemożliwienia zajścia 
reakcji w trakcie wytwarzania kapsułek) i dodano enzym (TLN), tak by jego stężenie wynosiło 
0,02 g/L. Roztwór ten następnie zmieszano w stosunku objętościowym 1:1 z 3% r-rem 
alginianu sodu przygotowanym w 0,05 M buforze HEPES, pH 7,0. Tak powstały roztwór 
wkraplano za pomocą pipety pasterowskiej do łaźni sieciującej (4% roztwór CaCl2, 5oC). 
Przygotowane kapsułki alginianowe wraz z łaźnią sieciującą inkubowano w lodówce przez 1 
godzinę, w celu całkowitego usieciowania. Po tym czasie kapsułki odsączono, przepłukano 
buforem i przeniesiono do 0,05 M  buforu HEPES o pH=7 i o temperaturze 50oC. Moment ten 
odpowiadał zainicjowaniu reakcji hydrolizy. Stosunek objętościowy kapsułek alginianowych 
do buforu wynosił 1:1,5. Przez cały proces układ był mieszany na mieszadle magnetycznym.  
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Równocześnie prowadzono reakcję hydrolizy w 0,05 M buforze HEPES (pH=7,0; 50oC) 
zawierającym 10 g/L rozfałdowanego substratu i 0,01 g/L TLN. Była to próba kontrolna.    

W odstępach czasu z obu układów pobierano próby do analizy.  W celu zatrzymania reakcji 
prowadzonej dla natywnej formy enzymu do popranych prób dodawano 30 μl 2M HCl (zmiana 
pH) do 2 ml pobranej próbki, a następnie próbkę umieszczano w lodzie. Zebrane próbki z obu 
reakcji poddano analizie HPLC.   

 
 

Analiza chromatograf iczna produktów hydrolizy białka 
 

Do rozdziału chromatograficznego poszczególnych składników reakcji hydrolizy białka 
wykorzystywano zestaw HPLC z detektorem UV firmy Shimadzu oraz kolumnami do filtracji 
żelowej połączonymi szeregowo BioSep-SEC s2000 i Yarra SEC- 2000 (Phenomenex). Przed 
analizą próby filtrowano za pomocą filtrów strzykawkowych o rozmiarze porów 0,22 m. 
Rozdział prowadzono w następujących warunkach: eluent – 0,1 M bufor fosforanowy pH 6,8; 
przepływ – 0,6 mL min-1; długość fali – 214 nm; temperatura – 25°C; czas analizy – 50 min. 
Masy cząsteczkowe poszczególnych składników mieszaniny reakcyjnej wyznaczano na 
podstawie krzywej standardowej wykonanej dla roztworów związków o znanych masach 
cząsteczkowych wykorzystując Gel Filtration Markers Kit for Protein Molecular Weights 
6,500-66,000 Da (Sigma).   

 

Hydroliza celulozy (CL) przez celulazy z Aspergillus sp. (CAS) w formie natywnej  
i kapsułkowanej  

Roztwór celulozy (CL) o zadanym stężeniu z zakresu 1-20 g/L przygotowano w 0,05 M 
buforze Na2SO4/HCl, pH 4,5, mieszając intensywnie w temperaturze 60oC. Po rozpuszczeniu 
substratu temperaturę r-ru obniżono do 5oC (w celu uniemożliwienia zajścia reakcji w trakcie 
wytwarzania kapsułek) i dodano preparat wyjściowy enzymu.  Stężenie całkowite białka w 
preparacie wyjściowym (CAS) oznaczono na 27,82 g/L wykorzystując krzywą standardową 
CBiałka=1.512 .A(280nm). Stężenie białek enzymatycznych po rozcieńczeniu w roztworach 
reakcyjnych było w zakresie 1,57-7,36 g/L.  

Roztwór zawierający CL i CAS wkraplano za pomocą pipety pasterowskiej do łaźni 
sieciującej (4% roztwór CaCl2, 5oC). Przygotowane kapsułki alginianowe wraz z łaźnią 
sieciującą inkubowano w lodówce przez 1 godzinę, w celu całkowitego usieciowania. Po tym 
czasie kapsułki odsączono, przepłukano buforem i przeniesiono do 0,05 M buforu Na2SO4/HCl, 
pH 4,5 i temperaturze 45oC. Moment ten odpowiadał zainicjowaniu reakcji hydrolizy. Stosunek 
objętościowy kapsułek alginianowych do buforu wynosił 1:1,5. Przez cały proces układ był 
mieszany na mieszadle magnetycznym.  

Równocześnie prowadzono reakcję hydrolizy celulozy w 0,05 M buforze Na2SO4/HCl, pH 
4,5 i temperaturze 45oC zawierającym rozpuszczony substrat i natywny enzym. Zakres stężeń 
CL i CAS odpowiadał stosowanym w układzie z kapsułkami.  

Postęp reakcji monitorowano pobierając w czasie próby do analizy metodą DNS (Miller, 
1959) stosując krzywą standardową opartą na stężeniu glukozy Ccukry redukujące [g/l] = (Abs550 nm 
+ 0,01)/0,634. Cześć prób poddano także analizie HPLC.   

 
 

Analiza chromatograf iczna produktów hydrolizy celulozy 
 

Do rozdziału chromatograficznego poszczególnych składników reakcji hydrolizy CL 
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wykorzystywano zestaw HPLC z detektorem UV firmy Waters oraz kolumnami do filtracji 
żelowej połączonymi szeregowo: PolySep-GFC-P6000, PolySep-GFC-P3000 i PolySep-GFC-
P1000 (Phenomenex, USA) umożliwiającymi w takiej konfiguracji detekcję zarówno glukozy 
jak i większych masowo produktów hydrolizy. Przed analizą próby filtrowano stosując filtry 
strzykawkowe o rozmiarze porów 0.22 m. Rozdział prowadzono w następujących warunkach: 
eluent – 0,05 M siarczan sodu; przepływ – 1,0 ml min-1; długość fali – 205 nm; temperatura – 
30°C; czas analizy – 40 min. Masy cząsteczkowe poszczególnych składników układu 
reakcyjnego wyznaczano na podstawie krzywej standardowej wykonanej dla roztworów 
związków o znanych masach cząsteczkowych (Pullulan Standard Set (Fluka, USA) i Dextran 
Standard Kit (Phenomenex, USA)).  

 

 

WYNIKI I ICH OMÓWIENIE 
Wykonane wstępnie badania dla hydrolizatów albuminy ujawniły, że dla przygotowanych 

w podanych warunkach kapsułek alginianowych (1.5% alginian sodu, łaźnia sieciująca 4% w/v 
CaCl2, 1 h sieciowania), granica przepuszczalności występuje przy 10,8 kDa. Oznacza to, że 
wszystkie stosowane enzymy zostały trwale zimmobilizowane (potwierdzono to także w 
badaniach aktywności w roztworze). Substrat wyjściowy: albumina (66 kDa) i celuloza (> 500 
kDa) były także trwale zamknięte w sieci alginianowej. 

Badania prowadzone zarówno dla termolizyny (oraz innych proteaz) oraz celulaz wskazują 
na silną inhibicję produktami hydrolizy. Dla termolizyny hydrolizujacej albuminę zależność 
szybkości reakcji opisano z dobrą dokładnością równaniem uwzględniającym inhibicję 
niekompetycyjną wybranymi produktami hydrolizy (Trusek-Holownia i in. 2016). Jednym z 
proponowanych rozwiązań było przeprowadzenie procesu z membranowym odbiorem 
produktu. Uzyskano w ten sposób wzrost stopnia przereagowania (Trusek-Holownia i in. 2016) 
przy zachowaniu wysokiej (charakterystycznej dla enzymu natywnego) aktywności 
enzymatycznej. Jednak rozwiązanie to wymaga inwestycji w moduł(y) membranowy, 
wysokosprawną pompę ciśnieniową. Wskazany jest również system płukania wstecznego, 
który zapewnia stacjonarność procesu. Alternatywą może być więc proces prowadzony w 
proponowanym układzie z enkapsulowanym enzymem i substratem.  

    
Hydroliza albuminy (BSA) przez termolizynę (TLN) w formie natywnej i kapsułkowanej  
Postęp hydrolizy BSA przez termolizynę monitowano za pomocą HPLC. Stosując rozdział 

oparty na filtracji żelowej uzyskiwano w czasie rozkład mas cząsteczkowych hydrolizatów. 
Przyjmując uśrednioną masę cząsteczkową pojedynczego meru w cząsteczce BSA obliczano 
ilość wiązań peptydowych pozostających do hydrolizy. Szczegółowo metoda obliczeń została 
opisana w poprzedniej pracy (Trusek-Holownia i Noworyta, 2015b). Stopień hydrolizy (DH) 
przedstawiony w pracy wyznaczono na podstawie wzoru:  

 
𝐷𝐻 =

𝐴

𝐵
∙ 100%      (1) 

gdzie: 
𝐷𝐻 – stopień hydrolizy [%] 
A – ilość wiązań peptydowych w hydrolizacie po danym czasie reakcji [n/L] 
B – całkowita ilość wiązań peptydowych w substracie białkowym (BSA) [n/L] 
 
Na Rysunku 1 przedstawiono przykładowe porównanie stopnia hydrolizy BSA (10,0 g/L) 

przy udziale enzymu TLN o stężeniu 0,01 g/L w r-rze (przypadek enzymu natywnego) i 
enkapsulowanego obok substratu w sieci alginianu.    
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Rysunek 1. Stopień hydrolizy BSA uzyskany w r-rze TLN (0,01 g/L) i w kapsułkach alginianowych, pH 7.0, 

50°C 
 
Uzyskane wyniki wiadcz  o efektywnej reakcji hydrolizy BSA zachodz cej w sieci 

alginianu. Ju  warto ci uzyskane w pierwszych etapach reakcji wskazuj , e proces zachodz cy 
z enkapsulowanym enzymem i substratem jest efektywniejszy. Wynika to z faktu, e w 
roztworze bardzo szybko zachodzi inhibicja enzymu (Trusek-Holownia i in. 2016). Co istotne 
po dobie reakcji stopień hydrolizy BSA przez termolizyn  wynosi 8,21 co jest bliskie 
spodziewanej na podstawie specyficzno ci substratowej warto ci końcowej (Trusek-Holownia 
i in., 2016) 8,40. R wnocze nie z udziałem enzymu natywnego reakcja zostaje zatrzymana na 
poziomie DH = 4,37.  

 
 

Hydroliza celulozy  przez celulazy z Aspergillus sp. w formie natywnej i kapsułkowanej  

Wg producenta w roztworze CAS znajduj  si  4 enzymy (celobiozydaza I i II, endo-1,4--
D-glukanaza, -glukozydaza) rozcinaj ce poszczeg lne wi zania w celulozie. St d te  
spodziewanym produktem końcowym jest glukoza.  

Na Rysunku 2 pokazano przykładowy przebieg hydrolizy CL z udziałem CAS w formie 
natywnej (CCAS=2,53 g/L).  
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Rysunek 2. St enie glukozy uzyskane w reakcji hydrolizy CL (r ne st enia) katalizowanej przez natywn  CAS (2,53 

g/L), pH 4.5, 45oC 
 
Dla mniejszych st eń (2,5-10 g/L) CL, w przedziale czasowym 120-144 h zaobserwowano 

ju  niewielki post p reakcji. Obliczony stopień przereagowania dla tych serii, po czasie 144h 
wynosi rednio 12% i jest daleki od oczekiwanego 100% przereagowania. Analiza  wszystkich 
serii pomiarowych wskazuje na inhibicj  kompetycyjn  pomi dzy końcowym produktem 
reakcji (glukoz , kt rej obecno  jako jedynego produktu potwierdzono w analizie HPLC) a 
substratem wyj ciowym. Zwi kszenie st enia enzymu w nieistotny spos b wpłyn ło na 
końcowy stopień hydrolizy. 

Na Rysunku 3 przedstawiono przebieg hydrolizy CL zachodz cej w  kapsułkach. W analizie 
HPLC stwierdzono, e tylko glukoza jest uwalniana na zewn trz kapsułek, pomimo, e sie  
hydro elu ma przepuszczalno  na poziomie 10,8 kDa. St d te  uzyskiwany produkt był 
wysokiej czysto ci.   

 
Rysunek 3. Masa uwolnionej glukozy w reakcji hydrolizy CL (r ne st enia) katalizowanej przez enkapsulowan  AS 

(7,36 g/L), pH 4.5, 45oC 
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Niemniej szybkość zachodzącej w sieci hydrożelu reakcji była bardzo niska. Masa 
uwolnionej glukozy, po czasie reakcji 120 h odpowiada bardzo niskim stopniom 
przereagowania: od 4,66% dla stężenia CL 1 g/L do 1,67 % dla stężenia CL 10,0 g/L.  

Z uwagi na wysoką masę cząsteczkową substratu oraz masy enzymów planowane jest 
przeprowadzenie powyższej reakcji w luźniejszej sieci hydrożelu (alginian o stężeniu o 0,75-
1,0%).  Oczekiwane jest, że luźniejsza sieć zmniejszy opory dyfuzyjne.  

  

PODSUMOWANIE 

Na podstawie przeprowadzonych badań stwierdzono:  
1’ Możliwa jest równoczesna immobilizacja wielkocząsteczkowego substratu i enzymu(ów) 

w sieci hydrożelu;  
2’ Hydroliza białka (substratu o masie 66 kDa) zachodziła z wysoką szybkością, odmiennie 

do wielkocząsteczkowego substratu jakim jest celuloza mikrokrystaliczna, w przypadku której 
opory dyfuzyjne uniemożliwiały uzyskanie zadowalającego stopnia hydrolizy;  

3’ Na skutek usuwania inhibitorów (niskocząsteczkowych peptydów) uzyskano bliski 
oczekiwanego stopień hydrolizy białka. Produkty opuszczające kapsułki ulegały pełnej 
hydrolizie (rozkład mas peptydów był zgodny z teoretycznym), co świadczy o tym, że szybkość 
katalizy była wysoka (prawdopodobny reżim dyfuzyjny procesu).  

4’ W przypadku hydrolizy celulozy pożądane jest rozszerzenie badań na preparat o znacznie 
niższym stopniu usieciowania, a tym samym o mniejszych oporach dyfuzyjnych.  

 
Badania wykonane w ramach projektu z działalności statutowej Wydziału Chemicznego 

Politechniki Wrocławskiej S 50105/Z0311. 
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ABSTRAKT 

W pracy rozpatrzono uwalnianie substancji modelowej (cyjanokobalaminy) z nośnika o strukturze 
rdzeń-powłoka. Transport masy opisano klasycznym równaniem na dyfuzyjny strumień masy. 
Współczynnik transportu (przenikania) powiązano z charakterem fazy odbierającej. Badano 
obecność składników występujących w organizmie człowieka w płynie śródtkankowym oraz w 
chłonce na dyfuzyjny strumień masy. Wykazano, że substancje wielkocząsteczkowe niezdolne do 
wnikania do wnętrza nośnika tworzą na powierzchni nośnika warstwę, która nieznacznie spowalnia 
uwalnianie substancji. Spowolnienie ma miejsce również w przypadku transportu 
przeciwprądowego składników organicznych. Niemniej sole obecne w organizmie, w tym 
występujący w najwyższym stężeniu NaCl, prawdopodobnie na skutek pojawiającego się ciśnienia 
osmotycznego, przyśpieszają znacząco transport uwalnianej substancji. Aby zapobiec temu 
zjawisku w nośniku należałoby umieścić obok substancji leczniczej, również sole o stężeniu 
analogicznym do stężeń w płynie otaczającym nośnik.  

 

Słowa kluczowe: terapia lokalna; dyfuzja; współczynnik transport; nośnik polimerowy 

 

 
WPROWADZENIE 

 
Systemy dostarczania leków na bazie polimerów badano w ciągu ostatnich kilku lat jako 

środek do osiągnięcia wysokich stężeń terapeutycznych substancji antynowotworowych w 
terapiach lokalnych pacjentów chorych na raka (Davis i in., 2008; Weinberg i in., 2008; De 
Souza i in., 2010). Rozwój tych technologii napędzany jest przez dążenie do zwiększenia 
przeżywalności pacjentów i poprawy jakości ich życia m.in.: poprzez zwielokrotnienie 
dostępności biologicznej leku w miejscu choroby, dostarczanie go do tkanek rakowych, 
zwiększenie jego rozpuszczalności i minimalizację ogólnoustrojowych efektów ubocznych. 
Istniejące systemy można podzielić na dwie grupy w zależności od sposobu ich dostarczania i 
mechanizmu działania. Pierwszy polega na dostarczeniu systemowym i opiera się głównie na 
nanomateriałach, takich jak nanocząstki polimerowe, liposomy i dendrymery. Tego typu 
nośniki mają funkcję aktywnej lokalizacji miejsca docelowego dzięki ich sprzęganiu z różnymi 
ugrupowaniami chemicznymi charakteryzującymi się silnym powinowactwem do markerów 
ekspresji guza nowotworowego lub poprzez uwolnienie masy w wyniku odpowiedzi na lokalnie 
występujące bodźce (pH, temperatura itp.) (Wolinsky i in., 2012).                                 

Drugą grupę, rozpatrywaną w niniejszej pracy, stanowią nośniki polimerowe typu 
zbiornikowego do kontrolowanego uwalniania leków jako układy wszczepienne do guza lub w 
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sąsiedztwie tkanki rakowej. Te rozwiązania zostały wdrożone w różnych formach między 
innymi jako folie uwalniające leki, żele, płytki i cząsteczki (Langer, 1983).  Większość z tych 
systemów jest biodegradowalna, aby ominąć drugą operację usuwania układu i w celu 
uniknięcia przewlekłej odpowiedzi immunologicznej na ciało obce. Polimery stosowane w tych 
systemach są pochodzenia naturalnego (Al-Ghananeem i in., 2009; Gerber i in., 2011; Li i in., 
2011; Barhoumi i in., 2015; Kulkarni i in. 2015), ale wykorzystuje się także polimery 
syntetyczne (Wolinsky i in., 2012) zwykle nie biodegradowalne,  ale biozgodne.  

Niezwykle istotnym aspektem branym pod uwagę przy projektowaniu nośników z grupy 
drugiej jest przedłużone (kilkunasto-, kilkudziesięciodniowe) uwalnianie substancji aktywnej. 
Celem jest uwalnianie substancji aktywnej w ściśle określonej dawce dobowej, przy stałej 
wartości strumienia. 

W pracy  (Trusek-Holownia i Jaworska, 2012) przedstawiono model transportu leku z 
nośnika typu rdzeń-powłoka. W modelu tym występuje współczynnik transportu, który na 
etapie projektowania procesu należy znać. Rozpatrując opory transportu masy przyjęto i zwery-
fikowano (Trusek-Hołownia i Jaworska, 2012), że dominujący opór pochodzi od 
współczynnika transportu w powłoce, tj. membranie otaczającej homogeniczny rdzeń. 
Współczynnik transportu jest więc silnie zależny od jej grubości, porowatości, wielkości 
porów. Jest on także funkcją rodzaju substancji (głównie jej współczynnika dyfuzji i wielkości 
cząsteczek) oraz rodzaju środowiska (gł. wypełniającego pory membrany).  
W prezentowanej pracy rozpatrzono dodatkowy parametr, który może mieć wpływ na wielkość 
uzyskiwanych strumieni masy. Badano wpływ substancji obecnych w chłonce, środowisku 
otaczającym wprowadzane do organizmu nośniki. Jako że nośniki takie podawane są w miejscu 
zmienionym chorobowo (stan zapalny) lub też po wycięciu guza wysięki chłonotokowe są 
często występującym zjawiskiem.  
Chłonka składa się głównie z płynu śródtkankowego, niemniej w stosunku do niego występuje 
w niej znacznie wyższe stężenie materii organicznej, gł. tłuszczy i komórek odpornościowych 
(leukocytów). Skład chłonki zależy od miejsca jej powstawania, jak i zaawansowania stanu 
zapalnego. W tabeli 1 podano uśredniony skład.  
 

Tabela 1. Skład chłonki (Karpińska-Jazdon i Spychalski, 2005; Agrawal i in., 2008) 

Skład Stężenie [g/L] 

Chlorek sodu 8.0 

Glukoza 0,7 – 1.0 

Trójglicerydy 1.5 – 13.2 

Glicerol 1.0-10.0*  

Białko (gł. albumina) 20- 25 

Leukocyty  do 500* 
*wartość oszacowana  

 
 W pracy określony został wpływ składników niskocząsteczkowych zdolnych do 

przenikania do wnętrza nośnika (zjawisko dyfuzji przeciwkierunkowej) oraz substancji 
mogącej akumulować (sorbować) się na powierzchni powłoki (membrany polimerowej). W 
pierwszym przypadku określono wpływ soli (NaCl) obecnej w płynie fizjologicznym, glukozy 
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oraz glicerolu; w drugim białka (albuminy) oraz trójglicerydów. Z uwagi na swoistość badań 
nie prowadzono badań z udziałem leukocytów. Substancją modelową, uwalnianą z nośnika była 
cyjanokobalamina.  

 
MATERIAŁY I METODY 

Materiały 
 cyjanokobalamina (witamina B12) – firma Sigma Aldrich 
 NaCl – firma POCh 
 albumina wołowa – firma POCh 
 glukoza – firma Chempur 
 glicerol – firma POCh 
 etanol – firma POCh 
 moduł zawierający asymetryczne kapilary wytworzone z polisulfonu o punkcie 

odcięcia 10kDa (IBIB-PAN, Warszawa) 
 Lowry Reagent – firma Sigma Aldrich 
 Folin&Ciocalteus Phenol Reagent -  firma Sigma Aldrich     
 zestaw Liquick Cor-TG 30 + wzorzec  - firma Pz Cormay 

 
Aparatura  
W badaniach został wykorzystany moduł (Fotografia 1), który zawierał asymetryczne 

kapilary wytworzone z polisulfonu o punkcie odcięcia 10kDa. W module znajdowało się 10 
kapilar typu „hollow-fiber”. Całkowita powierzchnia geometryczna kapilar wynosiła 2,50·    10 
-3 m2.   

 
Fotografia 1. Moduł kapilarny z membranami polisulfonowymi 
 

Do wnętrza kapilar wtłoczono roztwór substancji modelowej o ustalonym stężeniu, który 
następnie poddawany był cyrkulacji, dzięki zastosowaniu pompy tłoczącej (Cole-Parmer). Po 
stronie zewnętrznej kapilar cyrkulowała faza odbierająca. Objętość faz została tak dobrana, aby 
umożliwić analizę badanych związków. Układ badawczy przedstawiono na Fotografii 2.  
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Fotografia 2. Zestaw pomp tłoczących wraz z modułem kapilarnym. 
 
Oznaczanie stężenia cyjanokobalaminy  
 
Stężenie cyjanokobalaminy oznaczano spektrofotometrycznie przy długości fali 

λ = 361 nm. Przygotowano roztwory substancji w zakresie od 0,005 g/l do 0,09 g/l i  na 
podstawie uzyskanych wartości absorbancji wyznaczono krzywą standardową o równaniu: Abs 
(361) = 21,53 . C [g/L].  

 
Oznaczanie stężenia chlorku sodu  
 
Stężenie chlorku sodu oznaczano konduktometrycznie za pomocą wykalibrowanej 

elektrody jonoselektywnej. Przygotowano roztwory substancji w zakresie od 0,01 g/l do 1 g/l i 
na podstawie uzyskanych wartości przewodnictwa wyznaczono krzywą standardową o 
równaniu: Przewodność (S/cm) = 2198 . C [g/L]. 

 
Oznaczanie stężenia glukozy – test DNS 
 
Stężenie glukozy  oznaczano za pomocą testu DNS (Miller, 1959).  Przygotowano roztwory 

substancji w zakresie od 0,1 g/l do 1,9 g/l i na podstawie uzyskanych wartości absorbancji 
wyznaczono krzywą standardową o równaniu: Abs(550 nm) = 0,537 . C [g/L] -  0,073. 

 
Oznaczenie stężenia glicerolu 
 
Stężenie glicerolu oznaczano za pomocą zestawu Liquick Cor-TG, opartego na metodzie 

kolorymetrycznej z oksydazą glicerolofosforanową (Jacobs i Van Denmark, 1960). 
Przygotowano roztwory glicerolu zakresie jego stężenia w zakresie od 0,1 g/l do 0,6 g/l i na 
podstawie uzyskanych wartości absorbancji w teście wyznaczono krzywą standardową o 
równaniu: Abs(546 nm) = 1,30 . C [g/L] + 0,266.  
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Oznaczanie stężenia białka (albuminy) 
 
Stężenie albuminy oznaczano metodą Lowry’ego (Lowry i in., 1951). Przygotowano 

roztwory albuminy w zakresie jej stężeń od 0,02 g/l do 0,2 g/l i na podstawie uzyskanych 
wartości absorbancji uzyskanych w teście Lowry’ego wyznaczono krzywą standardową o 
równaniu: Abs(750 nm) = 3,39 . C [g/L] + 0,122.  

 
Badanie transportu masy 
 
Analizowano transport dyfuzyjny cyjanokobalaminy przez membrany polisulfonowe. Przed 

rozpoczęciem badań membrany zostały uwodnione (hydrofilizowane) 50% etanolem, przez 
czas 1h, po czym etanol został wymyty wodą destylowaną podawaną w sposób ciągły pod 
ciśnieniem 0,3 MPa (zapewniało to uzyskanie strumienia permeatu).                       

Stosowane w badaniach moduły (do każdego eksperymentu stosowano nowy) zawierały 10 
kapilar o długości 0,071m, grubości ścianki 250µm, średnica wew. 530µm. Całkowita 
powierzchnia geometryczna (wewnętrzna) kapilar wynosiła - 2,50·10-3 m2.                       Badania 
prowadzono w temperaturze 37°C odpowiadającej warunkom organizmu ludzkiego. W celu 
wykluczenia istotnego wpływu współczynnika wnikania w fazach ciągłych poddawane były 
one cyrkulacji ( w zakresie 16-22 L/h). Objętości obu faz były równe 75ml. Wewnątrz kapilar 
cyrkulowano roztwór wodny cyjanokobalaminy (substancji modelowej) 
o stężeniu 1 g/l. Natomiast roztwór odbierający  cyrkulowano od strony zewnętrznej kapilar. 
Granicę międzyfazową utrzymywano poprzez ustalenie przepływu obu faz oraz wyrównanie 
ciśnień po obu stronach membrany (dławienie).   

W przypadku badania wpływu dyfuzji przeciwprądowej w fazie odbierającej w 
poszczególnych eksperymentach obecny był: NaCl o stężeniu 8g/L, glukoza o stężeniu 1 g/L 
lub glicerol o stężeniu 10 g/L. Zmiany stężeń poszczególnych składników monitorowano w obu 
fazach w ustalonych odstępach czasu. Wszystkie analizy wykonano w dwóch powtórzeniach.  

Transport z uwzględnieniem obecności składników układu (albuminy, trójglicerydów) na 
powierzchni zewnętrznej membrany (powłoki nośnika) poprzedzono procesem 
sorpcji/osadzania. Proces ten prowadzono w 37oC,  przez 2 h, cyrkulując po stronie zewnętrznej 
membran medium (75 mL) zawierające dany komponent, którymi w poszczególnych 
eksperymentach były trójglicerydy w ilości 10 g/L lub albuminy o stężeniu 25 g/L. Wewnątrz 
kapilar cyrkulowano wodę. Równowagową ilość substancji zaadsorbowanej/osadzonej na 
powierzchni membrany obliczono na podstawie bilansu masy opartego na metodzie Lowry’ego 
dla białka i metodzie miareczkowej dla trójglicerydów.  

W trakcie badania transportu masy z nośnika w fazie odbierającej obecny był sorbat, tak aby 
w trakcie całego procesu utrzymywany był stan równowagi sorpcyjnej. Wodę obecną w trakcie 
prowadzenia procesu sorpcji (cyrkulującą wewnątrz kapilar) zamieniono roztworem 
cyjanokobalaminy o stężeniu 1 g/L.  

Ostatni etap badań stanowiło wyznaczenie transportu masy cyjanokobalaminy w warunkach 
zbliżonych do warunków panujących w organizmie żywym. Badania poprzedzono procesem 
sorpcji albuminy oraz trójglicerydów, prowadzonym przy cyrkulacji medium przez czas 2h po 
zewnętrznej stronie membrany, w temperaturze 37oC.  Stężenia poszczególnych składników w 
medium cyrkulującym wynosiły: 25 g/L albuminy i 10 g/L trójglicerydów. Z uwagi na dodatek 
trójglicerydów medium miało charakter emulsji. W czasie monitorowania transportu masy 
cyjanokobalaminy do medium odbierającego dodano jeszcze NaCl oraz glukozę uzyskując ich 
stężenie odpowiednio 8g/L i 1 g/L. Stężenie cyjanokobalaminy w fazie cyrkulującej wewnątrz 
kapilar wynosiło 1 g/L a przepływ obu faz utrzymywany był na poziomie 16-22 L/h. Granica 
międzyfazowa utrzymywana była poprzez dławienie mające za zadanie wyrównanie ciśnień. 
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Przed analizą spektrofotometryczną cyjanokobalaminy próby wirowano (10 min., 4000 
obr/min.) w celu rozdzielenia fazy tłuszczowej.  

 

WYNIKI I ICH OMÓWIENIE 

W oparciu o zmiany stężenia cyjanokobalaminy w czasie wyznaczono strumień masy. Z 
uwagi na przemieszanie w fazach ciągłych założono w nich stałość stężenia i stąd gęstość 
strumienia masy (n) opisano:  
𝑛 =

𝑚

A
= 𝐾 · ∆𝐶 = 𝐾 · (𝐶𝑤𝑒𝑤. −

𝐶𝑧𝑒𝑤.

𝑃
)                                                                                               (1)  

Bilansując masę substancji uwalnianej:  
𝑉𝑧𝑒𝑤 ∙

𝑑𝐶𝑧𝑒𝑤

𝑑𝑡
= 𝐾 ∙ 𝐴 ∙ (𝐶𝑤𝑒𝑤(𝑡) −

𝑉𝑤𝑒𝑤

𝑉𝑧𝑒𝑤·𝑃
(𝐶𝑤𝑒𝑤,0 − 𝐶𝑤𝑒𝑤))                     (2)       

gdzie:  
A -powierzchnia transportu [m2] 
Cwew, Czew – odpowiednio stężenie składnika transportowanego w fazie rezerwuarowej i  fazie odbierającej  [g/L] 
K – współczynnik transportu  [m/s] 
m- strumień masy [g/s] 
n- gęstość strumienia masy [g/s.m2] 
P – współczynnik podziału, P=C*wew./ C*zew. ( C* - stężenie równowagowe) [g/L] 
t - czas [s] 
Vwew, Vzew – odpowiednio objętości fazy rezerwuarowej i fazy odbierającej [L] 
 
Całkując równanie (2) po czasie od 0 do t uzyskuje się:  
𝑙𝑛

𝐶𝑤𝑒𝑤(𝑡=0)

𝐶0−(
1

𝑃
+
𝑉𝑧𝑒𝑤
𝑉𝑤𝑒𝑤

)∙𝐶𝑧𝑒𝑤
= (

1

𝑃
+
𝑉𝑧𝑒𝑤

𝑉𝑤𝑒𝑤
) ∙

𝐾∙𝐴

𝑉𝑧𝑒𝑤
∙ 𝑡                                                                                (3)    

Liniowa zależność 𝑙𝑛 𝐶𝑤𝑒𝑤(𝑡=0)

𝐶0−(
1

𝑃
+
𝑉𝑧𝑒𝑤
𝑉𝑤𝑒𝑤

)∙𝐶𝑧𝑒𝑤
= f(t) potwierdza słuszność przyjęcia płaskiego 

profilu w fazach ciągłych. W ten sposób z równania (3) w łatwy sposób można wyznaczyć 
współczynnik przenikania K.  

Jako powierzchnię transportu przyjęto całą powierzchnię geometryczną membrany 
przemnożoną przez współczynnik porowatości (oszacowany na podstawie zdjęć z mikroskopu 
elektronowego) na poziomie 0,5. Ewentualny błąd wynikający z oszacowania porowatości w 
odniesieniu do obliczeń prezentowanych w artykule nie ma znaczenia, gdyż analizowane są 
zależności względne (dokładnie relacje współczynników transportu wyznaczone w różnych 
warunkach). Z uwagi na środowisko wewnątrz kapilar oraz na środowisko zewnętrzne wartość 
współczynnika podziału (P) przyjęto równą 1.   

 
 
Wpływ dyfuzji przeciwkierunkowej  
Badania prowadzono dla trzech substancji małocząsteczkowych występujących w 

organizmie zarówno w omawianej w artykule chłonce, jak i w płynie śródtkankowym. Po 
stronie odbierającej cyrkulowano roztwór zawierający w poszczególnym eksperymencie NaCl 
o stężeniu 8g/L, glukozę o stężeniu 1 g/L lub glicerol o stężeniu 10 g/L. Monitorowano zmiany 
stężenia składnika transportowanego (cyjanokobalaminy) w obu fazach, jak również zmiany 
składników wprowadzonych do medium odbierającego.  

Przykładowy przebieg zmian stężeń cyjanokobalaminy w fazie odbierającej dla różnych 
mediów przedstawiono na Rys. 1, natomiast w Tabeli 2 zestawiono wartości współczynnika 
obliczone na podstawie zmian stężenia w obu fazach z równania (3).   
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Rysunek 1. Zmiana st enie cyjanokobalaminy w fazie odbieraj cej (wodzie, wodzie z dodatkiem NaCl o st eniu 8 g/L, 

glukozy o st eniu 1 g/L i glicerolu o st eniu 10 g/L). Temperatura 37oC, membrana polisufonowa o wsp łczynniku 
odci cia 10 kDa, A=2,50 10 -3 m2 

Zgodnie z oczekiwaniami substancje dyfunduj ce w przeciwpr dzie mog  wpływa  na 
obni enie wsp łczynnika transportu substancji uwalnianej z no nika. Zjawisko to 
zaobserwowano dla substancji organicznych. Efekt jest widoczny szczeg lnie dla glukozy, 
kt ra podana była w st eniu 10 razy ni szym ani eli glicerol, a wsp łczynnik transportu masy 
cyjanokobalminy obni ony został o ok. 25%. 

Odmienny wpływ zaobserwowano przy transporcie w obecno ci NaCl w fazie odbieraj cej. 
S l o st eniu 10 g/L w spos b znacz cy podnosi ci nienie osmotyczne i st d wpływ tego 
zjawiska mo e by  powodem przy pieszonej dyfuzji w kierunku przeciwnym. Wsp łczynnik 
transportu wzr sł w tym przypadku o 18.6%.  

 
Tabela 2. Warto ci wsp łczynnika transportu masy cyjanokobalaminy, obliczone na podstawie r wnania (3), 37oC 

Faza odbieraj ca K s  b d s  
Woda 3,34 .10-8 4,16.10-11 
Woda  8 g/L NaCl  3,96 .10-8 1,23.10-11 

Woda  1 g/L glukozy 2,50 .10-8 5,70.10-11 
Woda  10 g/L glicerolu 2,78 .10-8 3,22.10-11 

 

Wpływ warstwy substancji organicznych na powierzchni no nika 
Substancje obecne w płynie otaczaj cym no nik mog  mie  tendencj  do osadzania si  na 

powierzchni no nika polimerowego. Zjawisko to b dzie szczeg lnie miało wpływ przy ostrym 
stanie zapalnym, w kt rym st enie leukocyt w osi ga bardzo wysok  warto  (nawet do 50% 
m/v w chłonce (Agrawal i in., 2008)). Z uwagi na charakter badań i szczeg lne restrykcje 
zwi zane z prac  z leukocytami wpływ tego komponentu układu nie był badany. Analizowano 
natomiast wpływ obecno ci białka, dokładnie wyst puj cej obficie w organizmie albuminy 
oraz tr jgliceryd w. W przypadku białka mo na m wi  o jego sorpcji na no niku i r wnowadze 
sorpcyjnej wyst puj cej w układzie. W przypadku tr jgliceryd w o ich osadzaniu na 
powierzchni.  

Badania transportu masy cyjanokobalaminy poprzedzono cyrkulacj  r-ru białka o st eniu 
jakie wyst puje w organizmie (25 g/L) oraz medium zawieraj cym tr jglicerydy w ilo ci 10 
g/L. Po dw ch godzinach z bilansu masy oszacowano warto  składnik w na powierzchni 
membrany (no nika). Wyniosły one: w przypadku białka 11,4 g/cm2 i 8,95 g/cm2 w przypadku 
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tr jgliceryd w. Warto ci te nie uległy znacz cej zmianie (zakres bł du analitycznego) po 
pozostawieniu układu na kolejne 22 h.  

W tabeli 3 zestawiono warto ci wsp łczynnika transportu masy dla cyjanokobalaminy dla 
no nika pokrytego i niepokrytego warstw  substancji organicznej. Zar wno w przypadku 
obecno ci warstwy białka jak i tłuszczu odnotowano spadek warto ci wsp łczynnika 
transportu. Nie jest on jednak bardzo znacz cy (mniejszy ni  oczekiwano) i nie przekracza 6% 
warto ci wyj ciowej.  
Tabela 3.Warto ci wsp łczynnika transportu masy cyjanokobalaminy z no nika bez i z warstw  substancji organicznej 37oC

Faza odbieraj ca K s  d s  
No nik  3,34 .10-8 4,16.10-11 
No nik z warstw  białka  
(11.4 mg/cm2) 

3,14 .10-8 4,75 10 -12 
 

No nik z warstw  
tr jgliceryd w   

(8.95 mg/cm2) 

3,04 .10-8 4,67 10 -11 

 

Transpor t w układzie wieloskładnikowym (rzeczywistym) 
W ostatnim etapie badań no nik został pokryty warstw  białka oraz tr jgliceryd w a 

transport prowadzono do medium zawieraj cego NaCl, glukoz , glicerol, albumin  oraz 
tr jglicerydy, w st eniu badanym uprzednio i odpowiadaj cym st eniom w organizmie 
ludzkim. Na Rysunku 2 przedstawiono zmiany st enia cyjanokobalaminy w fazie odbieraj cej 
i zestawiono je z warto ciami uzyskanymi dla no nika bez warstwy z transportem do wody.  

 

 

Rysunek 2. Zmiana st enie cyjanokobalaminy w fazie odbieraj cej, kt r  stanowiła woda lub medium imituj ce warunki w 
organizmie ludzkim (37oC). W tym drugim przypadku no nik pokryty był warstw  białka i tr jgliceryd w 
 

Wyznaczony z bł dem 7,78 10 -11 m/s  wsp łczynnik transportu w układzie rzeczywistym 
wyni sł 3,62 10 -8 m/s  i jest o 8,4% wy szy ani eli dla wody stanowi cej medium odbieraj ce 
i no nika nie zawieraj cego materii organicznej na swej powierzchni. Wynika st d, e wpływ 
NaCl i wynikaj cy z jego obecno ci w relatywnie wysokim st eniu wzrost ci nienia 
osmotycznego jest dominuj cy.  
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PODSUMOWANIE 

Badania przeprowadzone w pracy wskazują na konieczność rozpatrzenia środowiska 
zewnętrznego przy precyzyjnym projektowaniu nośnika leku. Zarówno substancje 
wielkocząsteczkowe niemające możliwości wniknięcia do wnętrza nośnika, jak i 
małocząsteczkowe dyfundujące w przeciwprądzie wpływają na współczynnik transportu 
substancji leczniczej. Szczególne znaczenie ma obecność soli w organizmie człowieka. 
Prawdopodobnie przy ich wysokim stężeniu wytwarzane ciśnienie osmotyczne sprzyja 
szybszemu uwalnianiu substancji z nośnika. W efekcie ten dodatni wpływ łagodzi negatywny 
wpływ wynikający z warstwy osadzonej na nośniku jak i dyfuzji przeciwprądowej substancji 
organicznych. Efekt wynikający z obecności soli w środowisku odbierającym może zostać 
zniwelowany poprzez zastosowanie analogicznych stężeń soli w nośniku i będzie to metoda 
dodatkowego (obok warstwy powłoki) spowolnienia masy leku, do którego często się dąży. W 
pracy nie rozpatrywano obecności leukocytów obecnych obficie w chłonce. Należy się 
spodziewać, że ich negatywny wpływ może być znaczący i powinien być rozpatrzony w terapii 
medycznej.  

Badania wykonane w ramach projektu NCN 2013/11/B/ST8/03672. 
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STRESZCZENIE 

Przedstawiono wyniki badań doświadczalnych w zakresie oceny przepuszczalności materiałów 
porowatych w odniesieniu do przepływu gazu. Badaniom podano karbonizaty o anizotropowej 
strukturze szczelinowo-porowatej, a także – celem porównania – materiały modelowe typu pumeks 
i spieki poliamidowe. Badania wykonano na specjalnie do tego celu przygotowanym stanowisku 
pomiarowym, umożliwiającym pomiar gazoprzepuszczalności względem trzech orientacji 
przepływu, odniesionych do symetrycznych próbek o kształcie sześciennym. Wyniki pomiarów 
wskazują na wyraźny wpływ kierunkowości przepływu na przepuszczalność karbonizatów, co 
wynika z anizotropowej ich struktury wewnętrznej. Zdefiniowano współczynnik przepuszczalności 
tego typu materiałów oraz dokonano eksperymentalnej oceny wartości tego współczynnika 
względem strumienia gazu oraz całkowitego spadku ciśnienia na porowatym złożu. Dokonano 
oceny przydatności metod obliczeniowych charakteryzujących hydrodynamikę przepływu gazu 
przez porowate materiały oraz wskazano na możliwość numerycznego odwzorowania geometrii 
przepływowej materiałów o stałej strukturze szkieletowej.   

 

Słowa kluczowe: materiał porowaty, gazoprzepuszczalność, karbonizat, porowatość 

 

WPROWADZENIE 

Przepływ gazu przez ośrodki o porowatej strukturze ma miejsce w wielu obszarach 
procesowych. Najczęściej związany jest ze zjawiskiem filtracji albo przepływem gazu przez 
warstwy wypełnienia, jako ośrodka porowatego o luźnym ułożeniu. Z przepływem tym 
spotykamy się także w procesach technologicznych związanych z termicznym procesowaniem 
węgli, a także podczas przemieszczania się naturalnych gazów (np. metanu) przez górotwory, 
czy też przepływu reakcyjnych gazów przez różnej postaci karbonizaty, takie jak koks, węgle 
aktywowane itp. [Błaszczyk, 2014; Stańczyk, 2012; Woźnicka i in., 2013; Younger, 2011].  
W niektórych procesach technologicznych działanie aparatów oraz zachodzący w nich 
przepływ gazu uzależnione są od rodzaju i budowy dystrybutorów fazy gazowej, które także 
bardzo często wykonane są z materiałów porowatych [Zawora, 2001].  
W każdym przypadku rozpoznanie warunków przepływu gazu przez porowate złoża niesie za 
sobą istotne problemy związane z opisem hydrodynamiki i oceną mechanizmów ruchu gazu 
przez ośrodki porowate, zwłaszcza przy ich zróżnicowanej budowie i strukturze wewnętrznej. 
Z drugiej strony znajomość tych mechanizmów pozwala na dokonanie oceny warunków 
procesowych, jakie towarzyszą hydrodynamice przepływu gazu przez tego typu materiały,  
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a w konsekwencji na szczegółowy opis zjawisk hydrodynamicznych, jakie towarzyszą 
przepływowi gazu przez materiały i złoża porowate.  
Pomimo powszechnej obecności przepływu gazu w materiałach porowatych w literaturze 
przedmiotu nadal brakuje jednoznacznej interpretacji oraz wyraźnego wskazania na charakter 
zjawisk hydrodynamicznych towarzyszących temu przepływowi. Głównej tego przyczyny 
upatrywać należy w bardzo złożonej i różnorodnej zarazem strukturze materiałów porowatych, 
co ze względu na zmienne warunki przepływu pociąga za sobą trudności  
w opisie tych zjawisk, ale często także ze względu na zmieniającą się skalę procesu – od 
porowatego ziarna do porowatego złoża. W obszarze tym w literaturze przedmiotu brakuje też 
modeli, uwzględniających w swym opisie cechy strukturalne porowatych materiałów, 
wynikające z ich niejednorodnej budowy. Sytuacja jeszcze bardziej się komplikuje  
w odniesieniu do oceny hydrodynamiki przepływu gazu przez materiały stałe o porowatej 
(szkieletowej) budowie. Jednocześnie, w obszarze tym trudno napotkać informacje odnoszące 
się do hydrodynamiki przepływu gazu przez tego rodzaju porowate materiały.  
Niniejsza praca wychodzi naprzeciw niektórym z tych problemów. Przedstawiono wyniki 
badań doświadczalnych w zakresie oceny gazoprzepuszczalności różnego rodzaju stałych 
materiałów porowatych oraz dokonano oceny warunków procesowych związanych  
z hydrodynamiką przepływu gazu przez materiały o anizotropowej strukturze wewnętrznej. 
Wskazano także na możliwości numerycznego modelowania struktury przepływowej 
materiałów porowatych o szkieletowej budowie.  
 

CHARAKTERYSTYKA WARUNKÓW PROCESOWYCH 

Każdy ośrodek porowaty cechuje się określoną porowatością, a jego struktura przepływowa 
uzależniona jest od tej porowatości, ale także od rozmiaru (średnicy) kanalików jak i ich 
kształtu – przy danej długości kanalika. Drugą specyficzną cechą ciał porowatych jest ich 
zdolność do magazynowania i transportowania płynów wskutek działania sił zewnętrznych  
i wewnętrznych. Aksielrud i Altszuler [Aksielrud i in. 1987] wskazują, że przepływ gazu przez 
ośrodki porowate o wymiarach kanalików (porów) rzędu milimetrów i mniej, jest 
zdominowany przez zjawiska procesowe wynikające z hydrodynamiki przepływu płynu 
lepkiego, podczas gdy w przepływach przez struktury o bardzo małych wymiarach porów, 
rzędu dziesiątych części mikrometra, zjawiska te są ograniczane przez fizykochemiczne  
i dyfuzyjne oddziaływania mechaniczne zachodzące na granicy faz. Fakt ten znajduje 
potwierdzenie także w pracach innych autorów [Dulniеw, 1991; Mozhaev , 2002], przy czym 
rozbieżność między tymi zjawiskami zanika, gdy utrzymana jest duża intensywność ruchu 
gazu. Niemniej, w każdym przypadku mechanizm przepływu gazu w porowatych złożach jest 
ściśle powiązany ze strukturą geometryczną samego ośrodka porowatego, zależy więc od 
konfiguracji i rozmiaru kanalików, a także ich kształtu oraz krętości. Wyróżnić przy tym 
możemy dwa zasadnicze przypadki przepływu płynu w złożach porowatych, jak to 
zobrazowano na rysunku 1. 
Pierwszy, gdy przepływ ten odnosi się do złoża porowatego o strukturze ziarnistej, oraz drugi 
– gdy materiał porowaty stanowi sztywną szkieletową strukturę z porami i kanalikami.  
W pierwszym przypadku (rys.1a) ma się do czynienia z przepływem w przestrzeni pomiędzy 
ziarnami i można przyjąć, że wynikająca z porowatości złoża () przestrzeń jest w całości 
aktywna dla przepływu. Natomiast w przypadku drugim (rys. 1b), przepływ zachodzi jedynie 
w obszarze porów i kanalików stanowiących o porowatości struktury szkieletowej. Ponieważ 
w strukturze takiej część porów i kanalików może być zamknięta, albo wprost ślepa, przepływ 
przez taki materiał ograniczony jest jedynie do przestrzeni kanałów otwartych i wzajemnie ze 
sobą połączonych, o powierzchni swobodnej mniejszej niż to wynika z porowatości materiału. 
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Dodatkowa złożoność hydrodynamiki wynika z faktu, że struktury te stanowią złoża zwarte 
(sztywne), w żaden sposób nie mogące być rozluźnione podczas wzrostu ciśnienia w układzie. 
W konsekwencji, warunki przepływu przez takie struktury będą różniły się względem siebie,  
a odstępstwo to będzie tym większe, im większa będzie krętość kanalików, oraz im większy 
będzie udział zamkniętych dla przepływu kanałów i ślepych porów [Lambe i Whitman, 1978].  
Miarą tego odstępstwa może być m.in. współczynnik oporów przepływu o pewnej zastępczej 
wartości, odniesionej do porowatość złoża (ε), średnicy zastępczej kanalików (dε) oraz 
rzeczywistej drogi przepływu (Lε), jaka wynika z krętości kanalików. 
 

a) b) c) 

 
  

Rysunek 1. Schemat przepływu płynu przez złoże porowate: a) ziarniste (kręty kanalik), za [Lambe i in., 1978];  
b) o sztywnej budowie szkieletowej z otwartymi kanałami przepływowymi oraz porami  ślepymi i zamkniętymi 

dla przepływu – wg [Strzelecki i in., 2008]; c) model Darcy’ego – wg [Piecuch, 2009] 
 
Podstawą szczegółowej analizy ruchu płynów w ośrodkach porowatych pozostaje prawo 
Darcy’ego. W swej pierwotnej postaci prawo to opisuje warunki przepuszczalności różnego 
rodzaju gruntów w analogii do mechanizmu filtracji podczas laminarnego ruchu wody przez 
warstwę piasku, stanowiącą złoże ziarniste (rys. 1c). Jeżeli uwzględnić zróżnicowanie 
właściwości cieczy, to jej prędkość przepływu przez porowaty ośrodek uzależniona będzie 
proporcjonalnie do zmiany gęstości, a odwrotnie proporcjonalnie do zmiany lepkości 
[Strzelecki i in., 2008]. Wówczas równanie Darcy’ego przybierze postać 
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Ostatnie równanie pokazuje, że przy znanym strumieniu przepływu (Q) przepuszczalność złoża 
porowatego może być wyznaczona na drodze eksperymentalnej, o ile znane są właściwości 
płynu () oraz geometryczne parametry układu przepływowego (Ao).   
W ujęciu fenomenologicznym ocena przepuszczalności ośrodka porowatego może być 
podporządkowana różnym kryteriom hydrodynamicznym, co zależy od struktury ośrodka, 
rodzaju płynu (jedno- i wielofazowy) oraz sposobu wymuszania przepływu (grawitacyjny, 
ciśnieniowy). Liczne w tym względzie publikacje [Strzelecki, 2008; Piecuch, 2009; 
Orzechowski, 2009; Błaszczyk, 2014], opisujące ten proces zarówno od strony badawczej jak 
i analitycznej, odnoszą się de facto do zjawiska filtracji i są na ogół utożsamiane  
z zagadnieniem laminarnego przepływu cieczy przez złoże ziarniste, zgodnie do prawa 
Darcy’ego [Bębenek i in., 1997]. Nie wyczerpuje to oczywiście wielu innych przypadków 
ruchu płynów przez ośrodki porowate. Dla warunków przejściowego i burzliwego ruchu cieczy 
wyróżnić można chociażby badania Forchheimera [Amao, 2007; Peszyńska 2010],  Erguna 
[Ergun, 1952] i Brinkmana [Franchi, 1996; Tobiś, 1981]. Bardziej zaawansowany opis 
przepływu dla przestrzennego układu kapilar w postaci wiązki krętych kanalików odnajdujemy 
również u Kozeny’ego-Carmana [Kembłowski, 1985]. Przykładowe porównanie zakresu 
ważności modeli Darcy’ego, Forchheimera i Brinkmana przedstawiono na rysunku 2, 
zaczerpniętym z pracy [Hansen, 2007]. Z przebiegu funkcji opisującej przepuszczalność gazu 
względem spadku ciśnienia na porowatym złożu wynika, że poza obszarem Darcy’ego (A), w 
którym obowiązuje liniowa zależność tej funkcji, w pozostałych obszarach, odnoszących się do 
przepływu przejściowego i burzliwego (B i C), funkcja ta ma charakter nieliniowy. Jeżeli na 
ruch płynu wywierają wpływ jedynie zjawiska dyfuzji, to w obszarze laminarnym opis 
zagadnienia przepuszczalności także jest nieliniowy. Ogólnie więc, im większa turbulencja 
przepływu, tym siły bezwładności mają większy wpływ na generowanie oporów przepływu.   

 

 
Rysunek 2. Charakterystyka warunków przepływowych przez złoża porowate:  

(A) - obszar Darcy’ego, (B) - obszar Forchheimera, (C) - obszar Brinkmana   
 

Przykładowe zestawienie kilku charakterystycznych modeli wykorzystywanych do obliczania 
współczynnika przepuszczalności materiałów ziarnistych przedstawiono w tabeli 1. Ja widać, 
modele te są bardzo zróżnicowane, a w niektórych przypadkach – jak. np. modele Slichtera  
i Dulliena – nie uwzględniają właściwości płynu. Nie wszystkie też (chociażby jak ASTM  
i Szczełkaczewa), uwzględniają parametr porowatości, jako charakterystyczną cechę złoża 
ziarnistego. A ponieważ modele te odniesione są do ośrodków porowatych o strukturze 
ziarnistej, znacznie utrudnia to ich adaptacje do rozpatrywanej w niniejszej pracy 
hydrodynamiki przepływu gazu przez porowate materiały o szkieletowej budowie.  
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Tabela 1. Modele opisujące współczynnik przepuszczalności (Wałowski, 2015) 
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BADANIA DOŚWIADCZALNE – ANALIZA WYNIKÓW POMIARÓW 

Badaniom na przepuszczalność podano wiele zróżnicowanych rodzajów materiałów, których 
średnia porowatość bezwzględna zawierała się w granicach  (22÷56)%. Większość stanowiły 
karbonizaty (koksy) z termicznego procesowania węgla kamiennego, a ponadto takie materiały 
jak częściowo przetopione skały płonne (w tym wulkaniczne), pumeks naturalny  
i syntetyczny, a także porowaty spiek poliamidowy.  
Badania prowadzono na specjalnie do tego celu wykonanym stanowisku [Filipczak i in., 2015], 
którego schemat przedstawiono na rysunku 3a. Zasadniczym elementem tego stanowiska jest 
kanał przepływowy (rys. 3b), w którym umieszczona jest próbka (1) porowatego materiału. 
Badane próbki miały kształt sześcianu (rys. 3c), a konstrukcja kanału przepływowego 
umożliwiała dokonywanie pomiaru gazoprzepuszczalności dla każdego z trzech głównych 
kierunków przepływu (X, Y, Z), poprzez obrót sześciennej próbki w wybranej płaszczyźnie 
celki pomiarowej. 
Badane materiały wykazywały się zróżnicowaną budową, a ich struktura wewnętrzna była 
oceniana na podstawie obrazu skaningowego – rysunek 4. Na tej podstawie określono też 
porowatość materiału, oraz jej średnią wartość efektywną (otwartą dla przepływu), wynikającą 
z otwartych porów [Wałowski, 2015]. Za miarę przepuszczalności przyjęto strumień 
objętościowy gazu, wynikający z różnicy ciśnienia wymuszającego przepływ w danej osi.  
Przykładowe wyniki pomiarów charakteryzujące przepuszczalność karbonizatu przedstawiono 
na rysunku 5. Z rozkładu punktów doświadczalnych widać, że przepuszczalność tego rodzaju 
materiału istotnie zależy od kierunkowości przepływu gazu. Wskazuje to na wyraźny efekt 
asymetrii przepuszczalności względem danego kierunku przepływu gazu, a w konsekwencji na 
wyraźnie anizotropową strukturę tego typu materiału. Punktem odniesienia do tej asymetrii 
może być tworzywo z poliamidu porowatego, stanowiące spiek cząstek kulistych (o średnicy 
ok. 0,1 mm). Z danych doświadczalnych wynika, że charakterystyka przepuszczalności tego 
tworzywa praktycznie nie zależy od kierunku przepływu gazu, co wskazuje na symetryczną 
strukturę jego budowy. Jednocześnie, pomimo znacznie mniejszej od karbonizatu in situ 
porowatości,  poliamid ten cechuje się podobną charakterystyką przepływu gazu.  
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a)  b) c) 

 
 

 
 

  

Rysunek 3. Schemat stanowiska pomiarowego, wraz z elementami wyposażenia: a) układ pomiarowy:   
1- materiał porowaty (próbka), 2- manometr różnicowy,  3- rotametr (3a- przepływomierz bąbelkowy dla 

najmniejszych strumieni), 4- reduktor ciśnienia gazu, 5- zawór regulacyjny, 
b) kanał przepływowy, c) celka pomiarowa: 1- korpus uszczelniający, 2- próbka (D=49 mm, a=20 mm) 

 
a) b) c)  d) 

    
Rysunek 4.Obrazy SEM struktury karbonizatów:  

a) karbonizat in situ, b) koks, c) skała płonna in situ,  d) karbonizat ex situ (powiększenie 35) 
 
 a) b) 

  
Rysunek 5. Rozkład punktów doświadczalnych charakteryzujących asymetryczność przepływu powietrza przez 

złoże karbonizatu in situ (a) oraz porównanie tej asymetrii do porowatego spieku z poliamidu (b)   
 

Potwierdza to spostrzeżenie, że większy efekt przepuszczalności karbonizatów wynika bardziej 
z ich porowo-szczelinowatej struktury, aniżeli ze skali porowatości. Interesujące jest przy tym, 
że dla porowatego poliamidu charakterystyka przepuszczalności ma także nieliniowy charakter, 
co w zakresie prowadzonych pomiarów świadczy o przewadze burzliwego przepływu gazu nad 
jego ruchem laminarnym. Potwierdzają to wyniki badań pokazane na rysunku 6, 
przedstawiające charakterystyki przepuszczalnościowe dla przepływu powietrza przez materiał 
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koksu o zwielokrotnionej objętości próbek sześciennych – 303030, 404040 i 505050 
mm. Wyniki tych pomiarów pokazują zarazem, że wzajemne odstępstwo dla przepuszczalności 
gazu pomiędzy próbkami o wielokrotnie większej objętości nie przenosi się na proporcjonalne 
przesunięcie charakterystyki przepuszczalności. Ma to duże znaczenie w aspekcie przenoszenia 
skali, a jednocześnie potwierdza tezę, że w przypadku porowatych materiałów szkieletowych 
skala ich porowatości nie jest czynnikiem dominującym dla opisu hydrodynamiki 
gazoprzepuszczalności. Spostrzeżenie to potwierdzają wyniki pomiarów pokazane na rysunku 
7, odniesione do średniej przepuszczalności różnego rodzaju materiałów, dla przepływu 
powietrza w dwóch prostopadłych kierunkach (Y, Z). W każdym przypadku (a potwierdzają to 
wyniki badań także dla innych układów), materiały o relatywnie dużej porowatości – takie jak 
pumeks, czy koksy – cechują się bardzo małą przepuszczalnością, co świadczy o ich w dużej 
mierze zamkniętej dla przepływu gazu strukturze wewnętrznej.  
Porównawcze zestawienie wartości współczynnika przepuszczalności, wyznaczanego  
w odniesieniu do niektórych badanych materiałów przedstawiono na rysunku 8. Jak można 
zauważyć, we wszystkich analizowanych przypadkach otrzymuje się bardzo zróżnicowane 
wyniki, zarówno w aspekcie zastosowanej metody obliczeniowej (tabela 1), jak i ze względu 
na rodzaj materiału. Wyróżnić przy tym można trzy charakterystyczne tendencje zmian 
wartości współczynnika przepuszczalności wraz ze wzrostem ciśnienia: malejące, niezmienne 
oraz wzrastające. Zgodnie do modelu Darcy’ego tendencja malejąca wskazuje na większy efekt 
dławienia strumienia gazu, aniżeli wynikać by to mogło z rozporządzalnej wartości ciśnienia. 
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Rysunek 6. Charakterystyka przepuszczalności koksu o zwielokrotnionej objętości próbki 
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Rysunek 7.  Charakterystyka przepuszczalności materiałów porowatych  względem kierunku przepływu gazu  
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Do podobnych wyników prowadzi metoda ASTM, jakkolwiek wartości współczynnika 
przepuszczalności są w tym przypadku znacznie mniejsze. Inne opracowania nie dają tak 
jednoznacznych wyników, a stałe wartości tego współczynnika wyznaczone wg metod Dulliena 
i Slichtera, należy tłumaczyć tym, że metody te uwzględniają w swym opisie jedynie parametry 
strukturalne porowatego materiału (tab. 1). Podobną notację obserwuje się dla modeli 
Forchheimera i Brinkmana, dla których nieznaczna tendencja wzrostowa dla 
gazoprzepuszczalności wynika z uwzględnienia w tych modelach właściwości gazu. Odmienny 
całkowicie charakter zmian współczynnika przepuszczalności można natomiast zauważyć dla 
modelu Szczełkaczewa. W tym przypadku opis hydrodynamiki daje się być najbliższy 
fizykalnej struktury karbonizatów, czyli ich znacznej szczelinowatości. Wskazuje na to 
proporcjonalny wzrost skali przepuszczalności wraz ze wzrostem ciśnienia, pozbawiony 
znacznych efektów dławienia – zgodnie do przepływu płynu przez przewody prostoosiowe.  
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Rysunek 8. Współczynnik przepuszczalności względem różnych metod obliczeniowych 

 
W kontekście dużych rozbieżności, a zarazem licznych ograniczeń w stosowaniu znanych  
z literatury modeli, zarówno w aspekcie struktury materiałów porowatych, jak i sposobu 
podejścia do oceny hydrodynamiki przepływu gazu przez takie materiały, podjęto próbę 
opracowania własnego modelu do oceny współczynnika przepuszczalności. 
Z założenia, własny model odniesiono do alternatywnego podejścia jakie wynika z oporów 
miejscowych przepływu, które przy odniesieniu współczynnika oporów oraz prędkości gazu do 
warunków związanych z wartością porowatości () można zapisać jako 
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Przekształcenie tego równania prowadzi do wyrażenia  

g

o

g
og

PAPAQ
 

D


D


2
2 22

 , (5) 

w którym efektywna powierzchnia przepływu gazu (Ao) wynika z porowatości złoża.  
W przeliczeniu na całkowity przekrój (A) kanału przepływowego daje to AAo  . 

Łatwo zauważyć, że składowa 


22 oA  tego wyrażenia ma wymiar powierzchni, co  

w hydrodynamicznym ujęciu pozwala ją traktować jako odpowiednik współczynnika 
przepuszczalności. Stąd (z definicji)   
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O ile znane są parametry hydrodynamiczne (strumień, spadek ciśnienia na złożu oraz 
porowatość złoża i rodzaj gazu), to wartość współczynnika przepuszczalności może być 
wyznaczona na drodze eksperymentalnej. Wówczas bowiem 
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Jeżeli odnieść tak zdefiniowany współczynnik przepuszczalności do wieloosiowego kierunku 
przepływu (X, Y, Z), to dla każdego z nich otrzymamy 
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Wynikająca stąd średnia (objętościowa) wartość współczynnika przepuszczalności może być 
obliczona jako średnia ważona 

3
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W przeciwieństwie do niektórych modeli wzór ten nie uwzględnia wpływu lepkości gazu na 
przepuszczalność, lecz ma on charakter wielkości doświadczalnej, przez co ujmuje w swej 
postaci wszystkie cechy i parametry, jakie wynikają z hydrodynamiki przepływu gazu. 
Przykładowe wyniki wyznaczonego na tej podstawie współczynnika przepuszczalności dla 
karbonizatu in situ przedstawiono na rysunku 9. Zwraca uwagę zróżnicowana intensywność 
przepływu gazu względem danego kierunku przepływu, co wskazuje na silną anizotropowość 
tego rodzaju materiału. Podobne rezultaty otrzymano także dla pozostałych karbonizatów.  
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Rysunek 9. Współczynniki gazoprzepuszczalności dla karbonizatu in situ, wg (9) 
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Charakterystyczną cechą wyników badań dotyczących tego współczynnika przepuszczalności 
jest monotoniczny na ogół charakter zmian jego wartości wraz ze wzrostem ciśnienia. 
Wskazuje to na odpowiednio proporcjonalny wzrost przepuszczalności materiałów wraz ze 
zwiększającym się ciśnieniem, co w stosunku do znanych z literatury modeli lepiej odpowiada 
zjawiskom przepływu przez stałe struktury porowate. Prowadzi to też do spostrzeżenia, że 
zmiana taka jest równoznaczna ze wzrostem strumienia gazu. Oczywiście, jak to także wynika  
z pomiaru tego strumienia, dla wielu materiałów obserwuje się też bardzo niski poziom 
przepuszczalności, co ma swe źródło w strukturze tych materiałów – rysunek 10. 
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Rysunek 10. Uśrednione wartości współczynnika gazoprzepuszczalności różnych materiałów, wg (10) 

 
Uwzględniając procesowe właściwości materiału porowatego, w tym przepuszczalność i jego 
anizotropię, podjęto także próbę stworzenia zespolonego obszaru krętej sieci wielowarstwowej 
na drodze numerycznej. Przyjęty do tworzenia mnogiej sieci mikrokanałów algorytm obejmuje 
zasadniczo trzy wariantowe etapy.  
Założono przy tym, że geometria sieci odpowiada porowatej strukturze, analogicznej do 
symetrycznego w objetości rozpływu gazu przez mikrokanały o konfiguracji porów prostych, 
zakrzywionych i krętych. Pozwoliło to na zamodelowanie geometrii pola przepływu gazu  
w sześcianie, przy założeniu wymiarowym odpowiadającym badanym próbkom. W tym celu 
wykorzystano przeliczenie liczby mikrokanałów wynikających z objętości przepływu gazu 
względem rzeczywistej porowatości analizowanej próbki. Przyjęto przy tym konfigurację 
odpowiadającą sieci mikrokanałów rozmieszczonych regularnie (rys. 11a,b) oraz losowo, kiedy 
w skrajnych przypadkach kanały sieci częściowo nachodziły na siebie, tworząc quasi-fraktalną 
sieć mikrokanałów krzywoliniowych (rys. 11c,d).  
Opracowana metodyka tworzenia geometrii sieci mikrokanałów pozwala w konsekwencji na 
wskazanie kryteriów powierzchniowych bryły. Natomiast uzyskana struktura szkieletowa 
umożliwia procedowanie dalszych obliczeń, zgodnie do adekwatnych metod numerycznych  
w zakresie oceny hydrodynamiki przepływu gazu przez porowate materiały o szkieletowej 
strukturze [Wałowski, 2015; Wałowski i in., 2014]. 
 

PODSUMOWANIE 

Przeprowadzone rozpoznanie zagadnienia gazoprzepuszczalności ośrodków porowatych 
wykazało, że w literaturze przedmiotu jest bardzo mało informacji odnoszących się do 
hydrodynamiki przepływu gazu przez stałe (szkieletowe) materiały porowate. W tym względzie 
wykonano odpowiednie badania doświadczalne gazoprzepuszczalności tej grupy materiałów, a 
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także oceny zjawisk hydrodynamicznych wynikających z oporów przepływu gazu. Badania te 
uzupełniono o numeryczne obliczenia, symulujące wewnętrzną strukturę badanych materiałów, 
z uwzględnieniem krętości i przestrzennego rozkładu kanałów przepływowych.  
 

a) b) 

  
c) d) 

  
Rysunek 11. Algorytm modelowania geometrii wielowarstwowej sieci mikrokanałów: a) równoległa sieć 

mikrokanałów prostych, b) równoległa sieć mikrokanałów krzywoliniowych, c-d) quasi-fraktalna sieć 
mikrokanałów krzywoliniowych i krętych 

 
Stwierdzono, że o skali przepuszczalności szkieletowych materiałów porowatych decydują tak 
charakterystyczne parametry jak stopień efektywnej dla przepływu gazu porowatości oraz 
anizotropowa struktura tych materiałów. Obie te cechy w istotny sposób wpływają na 
współczynnik przepuszczalności, co zostało uwzględnione w ocenie teoretycznej zagadnienia. 
Jednocześnie, odniesiona do gazoprzepuszczalności ocena parametrów hydrodynamicznych 
wykazała, że żaden z dostępnych w literaturze modeli nie czyni zadość poprawnej korelacji  
z uzyskanymi wynikami badań. Badania te wskazują, że taki stan rzeczy tłumaczyć należy nie 
tylko znacznym ograniczaniem adoptowanych modeli do ośrodków szkieletowych, lecz przede 
wszystkim znaczną anizotropowością struktury badanych materiałów.  
Ukonstytuowany na podstawie uzyskanych wyników badań własny model identyfikacji 
współczynnika przepuszczalności materiałów porowatych, oparty na wartości miejscowych 
oporów przepływu, poprawnie oddaje tendencje zmian parametrów hydrodynamicznych.  
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USUWANIE WODY I CZĄSTEK Z OLEJU NAPĘDOWEGO 
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STRESZCZENIE 

W pracy opisano proces jednoczesnego usuwania zemulgowanej wody i cząstek stałych metodą 
filtracji. Materiał filtracyjny stanowiła zmodyfikowana powierzchniowo struktura firmy Ahlstrom, 
w której zasadnicza warstwa zbudowana jest z celulozy podpartej na dwuwarstwowym podkładzie 
z mieszaniny poliestrów. Modyfikacje przeprowadzono w celu zwiększenia hydrofobowości 
materiału, w celu poprawy skuteczności separacji wody w wyniku oddziaływań kapilarnych oraz 
minimalizacji adhezji kropel wody i cząstek do powierzchni separacyjnej (samooczyszczanie filtra 
podczas pracy). Właściwości powierzchniowe celulozy scharakteryzowano pomiarami kątów 
zwilżania (statycznego) i ześlizgu dla kropli wody. Wyniki eksperymentalne przeprowadzone dla 
czystej wody, porównano z badaniami, w których obecne były również zanieczyszczenia stałe, 
co pozwoliło na określenie wpływu obecności cząstek o różnych właściwościach na proces separacji 
wody. 

 

Słowa kluczowe: filtry celulozowe, modyfikacja powierzchni, hydrofobowość, filtracja oleju napędowego 

 

WPROWADZENIE 

W niniejszej pracy skupiono się na usuwaniu zdyspergowanej wody i zanieczyszczeń stałych z 
oleju napędowego. Zagadnienie to jest szczególnie ważne ze względu na konstrukcję układów 
wtryskowych silników wysokoprężnych, pracujących pod wysokim ciśnieniem i wymaga-
jących wysokiej czystości oleju napędowego. Obecność wody może prowadzić do korozji 
elementów układu i mechanicznego uszkodzenia tych urządzeń oraz sprzyja namnażaniu się 
mikroorganizmów, mogących blokować filtry oleju napędowego nawet w temperaturach 
znacznie powyżej temperatury blokowania zimnego filtra (ang. CFPP). Zanieczyszczenia stałe 
mogą gromadzić się w paliwie podczas magazynowania lub w trakcie transportu. Ich obecność 
jest również niepożądana ze względu na możliwość erozji oraz blokowania dysz wtryskowych, 
zmieniając warunki rozpyłu w komorze spalania, a w skrajnych przypadkach całkowicie 
blokując przepływ paliwa.  
W celu zapewnienia dobrej jakości paliw, rozwijane są nowe techniki filtracyjne oraz materiały 
separacyjne, które muszą sprostać różnorodnym i zmieniającym się na przestrzeni ostatnich lat 
zmianom właściwości fizykochemicznych paliw oraz rosnącym wymaganiom odnośnie 
dopuszczalnych zawartości zanieczyszczeń. Zgodnie z obecnie obowiązującą normą dla oleju 
napędowego (PN-EN 590, 2013) całkowita zawartość wody w oleju napędowym nie może 
przekraczać 200 mg/dm3. Na skuteczność separacji wody najistotniejszy wpływ ma obecność 
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związków powierzchniowo czynnych, które najczęściej gromadząc się na granicy faz 
stabilizują emulsje wodno-olejowe, utrudniając wzajemny kontakt kropel. Pośrednią miarą ich 
obecności jest obniżenie wartości napięcia międzyfazowego. Im niższe napięcie międzyfazowe, 
tym większe prawdopodobieństwo, że układ zawiera surfaktanty, a dyspersja wytworzona w 
danych warunkach hydrodynamicznych charakteryzować się będzie kroplami o mniejszych 
rozmiarach – separacja wody z oleju napędowego będzie więc trudniejsza. W przypadku oleju 
napędowego o niskiej zawartości siarki (ULSD, Ultra Low Sulfur Diesel) napięcie 
międzyfazowe waha się w zakresie 9-25 mN/m, natomiast w przypadku paliw z dodatkami 
biokomponentów bywa na ogół jeszcze niższa i wynosi 8-15 mN/m. Ma to ścisły związek z 
dodawanymi do paliw biokomponentami, jak i syntetycznymi środkami poprawiającymi 
parametry użytkowe oleju napędowego, np. właściwości smarne (Stanfel, 2009). 
Obecne techniki separacyjne rozwijają się w kierunku doskonalenia materiałów filtracyjnych. 
W zależności od właściwości powierzchni i struktury materiału, filtracja zdyspergowanej wody 
z paliwa może być realizowana w elementach koalescencyjnych lub separacyjnych. 
W pierwszym przypadku, w trakcie przepływu dyspersji przez odpowiednio zaprojektowaną 
strukturę (gradient porowatości, średni rozmiar włókien, zwilżalność materiału) następuje 
łączenie się kropel dyspersji na włóknach w całej objętości filtra, a następnie ich odłączanie w 
wyniku działania sił oporu i grawitacji. Typowe struktury koalescencyjne dla paliw wykonuje 
się z hydrofilowych włókien szklanych lub celulozowych. Innym podejściem jest stosowanie 
filtrów separacyjnych, w których hydrofobowy materiał stanowi barierę dla zdyspergowanych 
kropel wody, jednocześnie przepuszczając ciągłą fazę olejową. Zatrzymane na powierzchni 
materiału krople wody ulegają koalescencji, a następnie ociekają i gromadzą się w przestrzeni 
zbiorczej obudowy filtra (Patel i in., 2014). Jednostopniowe filtry separacyjne mają znacznie 
prostszą budowę i mniejsze wymiary, dzięki temu znajdują zastosowania bezpośrednio w 
pojazdach, zabezpieczając układy zasilania. Powinny charakteryzować się zdolnością do 
samooczyszczania się oraz zmniejszoną adhezją zarówno zanieczyszczeń stałych, jak i wody. 
Jak wiadomo, kombinacja materiału lub pokryć związkami chemicznymi o niskiej energii 
powierzchniowej oraz odpowiedniej chropowatości w skali nanometrycznej pozwala uzyskać 
materiał o właściwościach silnie hydrofobowych. Stosowane są zatem różne modyfikacje 
wpływające na skład chemiczny powierzchni i jej morfologię (Song i in., 2013). 
 

CHARAKTERYSTYKA MATERIAŁÓW 

W niniejszych badaniach zastosowano niskosiarkowy olej napędowy o napięciu międzyfazo-
wym wynoszącym 11,50,05 mN/m dla metody pomiaru z płytką Wilhelmiego i 10,860,63 
mN/m wyznaczonym poprzez ekstrapolację wyników napięcia dynamicznego, uzyskanych 
metodą objętości kropli. Jako materiał filtracyjny wykorzystano komercyjnie dostępną 
strukturę firmy Ahlstrom o następujących średnich wartościach parametrów: masa 
powierzchniowa (gramatura) 280 g/m2, grubość ok. 750 µm. Według danych uzyskanych od 
producenta zasadnicza warstwa filtracyjna była celulozowa naniesiona na podkład poliestrowy 
(warstwa spunbond PET ok. 20 g/m² oraz warstwa meltblown PBT ok. 50 g/m²). Materiał ten 
zastosowano jako strukturę podstawową, którą modyfikowano powierzchniowo w celu nadania 
jej cech silnie hydrofobowych. Czysty materiał, który był wstępnie zaimpregnowany żywicą 
fenolową, wykorzystano jako materiał referencyjny. Przeprowadzono dwie modyfikacje, z 
których jedna polegała na depozycji komercyjnie dostępnego roztworu x-clean® EC 1206 firmy 
NANO-X GmbH będącego zawiesiną nanocząstek na bazie krzemu w etanolu. Natomiast, 
druga modyfikacja polegała na zwiększeniu chropowatości materiału wyjściowego poprzez 
depozycję cząstek krzemionki o różnych rozmiarach na włóknach filtra w pierwszym etapie 
oraz pokryciu fluorosilanem (1H,1H,2H,2H-perfluorooctyltriethoxysilan) w drugim etapie 
modyfikacji (Goncalves i in., 2008). 
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BADANIA DOŚWIADCZALNE 

Filtry testowano w układzie badawczym, którego działanie polega na wymuszonym przepływie 
dyspersji w pętli zamkniętej od zbiornika oleju napędowego przez filtr testowy, a następnie 
przez dwa filtry komercyjne (separator wody oraz filtr adsorpcyjny). Wodę wprowadzano do 
układu za pomocą membranowej pompy dozującej. Dyspersję wody w oleju wytwarzano w 
wyniku jednokrotnego przepływu wody przez pompę odśrodkową. Testowany filtr separacyjny 
umieszczano w szklanej obudowie, gdzie przepływ dyspersji realizowany był od zewnątrz do 
środka plisowanego elementu. Odpływ umieszczony w górnej części obudowy zapewniał 
samoodpowietrzanie układu. Ociekająca z powierzchni filtra woda gromadziła się i była 
odbierana z dolnej części obudowy. Wszystkie filtry testowano w następujących warunkach: 
czas testu 150 min, stężenie wlotowe wody 2500 mg/dm3, przepływ 200 dm3/h. Filtry badano 
dla dwóch odmiennych stopni emulsyfikacji wody, uzyskanym dzięki różnej wartości częstości 
obrotowej wirnika pompy: 570 obr/min oraz 2870 obr/min. Na podstawie analizy mikrosko-
powej określono rozkłady liczbowe rozmiarów kropel, dla których wartość średnia i odchylenie 
standardowe wynosiły odpowiednio 12,28,07 µm dla niższej częstości obrotowej oraz 
2,671,49 µm dla wyższej, maksymalnej częstości obrotowej pompy. Jako zanieczyszczenie 
stałe zastosowano pył testowy A3 Medium Test Dust zgodny z normą ISO 12103-1 oraz tlenek 
żelaza (III) o rozmiarach cząstek mniejszych niż 5 µm. Cząstki stałe wprowadzano do układu 
testowego wraz z wodą, a ich stężenie w dyspersji woda/olej dopływającej do filtra wynosiło 
ok. 16 mg/dm3. Materiały separacyjne testowano w formie struktury plisowanej podpartej na 
cylindrycznym rdzeniu, który wraz z materiałem filtracyjnym wklejano w okrągłe podstawy. 
Otrzymany filtr miał następujące wymiary: efektywna wysokość struktury filtracyjnej 135 mm, 
liczba plis 44, wysokość plis 25 mm. Całkowita powierzchnia filtracyjna wynosiła 0,297 m2, 
dzięki czemu możliwe było osiągnięcie stosunkowo wysokiego przepływu przy zachowaniu 
bardzo niskiej prędkości pozornej przez porowatą strukturę separacyjną, co jest niezbędne dla 
osiągnięcia wysokiej skuteczności filtracji. Zawartość wody w oleju napędowym mierzono 
metodą Karla Fischera, z wykorzystaniem kulometru Titrando 851 firmy Metrohm. Natomiast 
stężenie cząstek stałych w strumieniu wylotowym określono na podstawie przyrostu masy 
membrany o nominalnej wielkości porów 0,22 mikrona, przez którą filtrowano znaną objętość 
próbki pobranej za filtrem testowym. 
 

WYNIKI 

W celu jakościowej oceny hydrofobowości stosowanych materiałów filtracyjnych, wykonano 
pomiary statycznych kątów zwilżania materiałów przez kroplę wody oraz pomiary statycznych 
kątów ześlizgu dla kropli wody o objętości 50 l (Tabela 1). Parametry te pozwalają określić 
zdolność materiału filtracyjnego do odpychania kropel wody oraz ich ociekania z powierzchni, 
a tym samym wstępnie oszacować efekt modyfikacji struktury pod kątem jej wykorzystania do 
oczyszczania oleju napędowego. 
 

Tabela 1. Wyniki pomiarów kątów ześlizgu i zwilżania powierzchni przez kroplę wody 

Materiał Kąt zwilżania przez wodę (CA), ° Kąt ześlizgu kropli wody (α50*), ° 

Celuloza, bez modyfikacji 134,4  7,9 > 85 
Celuloza, x-clean® EC 1206 136,7  1,9 41,0  2,8 
Celuloza, cząstki krzemionki 
i fluorosilan 145,7  2,7 47,1  3,2 
* - kąt ześlizgu dla kropli wody o objętości 50 µl 
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Poniżej przedstawiono wyniki eksperymentalne odwadniania oleju napędowego bez obecności 
cząstek stałych dla filtra wykonanego z celulozy bez modyfikacji (Rysunek 1) oraz dla filtra z 
pokryciem roztworem x-clean® EC 1206 (Rysunek 2). Wyniki otrzymano dla częstości 
obrotowej pompy równej 570 obr/min. 

 
Rysunek 1. Wykres zależności spadku ciśnienia oraz stężenia wylotowego wody nierozpuszczonej w funkcji 

czasu dla celulozy bez modyfikacji; częstość obrotowa wirnika pompy: 570 obr/min 

 

 
Rysunek 2. Wykres zależności spadku ciśnienia oraz stężenia wylotowego wody nierozpuszczonej w funkcji 

czasu dla celulozy z modyfikacją roztworem x-clean® EC 1206; częstość obrotowa wirnika pompy: 570 obr/min 

 
Porównując powyższe wykresy można zauważyć, że filtr modyfikowany wykazuje większą 
efektywność zatrzymywania wody. Dopiero po jednej godzinie trwania testu za filtrem 
modyfikowanym zauważono wzrost stężenia wody w oleju napędowym, jednak wartość ta była 
na wyraźnie niższym poziomie niż dla filtra referencyjnego. 
W kolejnym etapie badań, dla tych samych materiałów filtracyjnych przeprowadzono separację 
zdyspergowanej wody z oleju napędowego w obecności dwóch rodzajów cząstek stałych. W 
obu przypadkach zauważono, że cząstki stałe częściowo gromadziły się na powierzchni filtrów, 
głównie w wgłębieniach pomiędzy plisami oraz częściowo ociekały wraz z wodą z powierzchni 
filtrów. Gromadzące się na powierzchni materiału filtracyjnego cząstki, spowodowały 
wytworzenie dodatkowej bariery dla kropel wody przy znikomym wzroście spadku ciśnienia. 
W rezultacie, podczas całego testu stężenie wody nierozpuszczonej w oleju napędowym za 
filtrami testowymi było równe 0 mg/dm3. Nie stwierdzono również obecności cząstek stałych 
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za filtrami testowymi. Podczas testów przeprowadzonych w obecności cząstek tlenku żelaza 
(III) zaobserwowano wyższy spadek ciśnienia na testowanych materiałach filtracyjnych. 
Podejrzewa się, że miało to związek z łatwiejszą penetracją cząstek w głąb struktury materiału 
filtracyjnego (gdzie się trwale deponowały) i jednocześnie trudniejszym ociekaniem cząstek ze 
względu na ich mniejsze rozmiary w porównaniu z rozmiarami cząstek pyłu testowego. 
Analogiczne testy doświadczalne przeprowadzono dla maksymalnej częstości obrotowej 
pompy równej 2870 obr/min. W trakcie testu, małe krople dyspersji nie ociekały z powierzchni 
materiałów filtracyjnych, tylko się na niej gromadziły powodując wzrost oporów przepływu. 
Rosnący spadek ciśnienia powodował przepychanie kropel wody na drugą stronę filtra zarówno 
dla testu z obecnością i bez obecności cząstek stałych. W przypadku zastosowania pyłu 
testowego A3 Medium Test Dust, filtr ulegał przebiciu w czasie od 10 do 15 minut od 
rozpoczęcia dozowania wody przy spadku ciśnienia powyżej 20 mbar, natomiast w obecności 
cząstek tlenku żelaza (III) przebicie następowało po czasie krótszym niż 5 minut przy spadku 
ciśnienia poniżej 17 mbar. Związane jest to zapewne z hydrofilowym charakterem cząstek 
hematytu, którego właściwości powodowały obniżenie wartości ciśnienia kapilarnego 
zatrzymującego wodę, co w konsekwencji objawiało się przebiciem przy niższej wartości 
spadku ciśnienia. 
Na Rysunku 3 przedstawiono otrzymaną morfologię materiału zmodyfikowanego cząstkami 
krzemionki i fluorosilanem. Ponadto, w Tabeli 1 przedstawiono wyniki pomiarów kąta 
zwilżania materiału przez kroplę wody, które świadczą o jego hydrofobowych właściwościach. 
Otrzymana wartość statycznego kąta ześlizgu dla kropli wody o objętości 50 l, świadczy 
niskiej zdolności materiału do samooczyszczania się. W celu poprawy tego parametru aktualnie 
kontynuowane są prace optymalizujące proces jednorodnego pokrywania powierzchni 
materiału cząstkami krzemionki.  

 
Rysunek 3. Zdjęcie SEM włókien celulozy wraz z zdeponowanymi na powierzchni cząstkami krzemionki 

(powiększenie 2500x) 

 
PODSUMOWANIE I WNIOSKI 

W niniejszej pracy zbadany został proces usuwania nierozpuszczonej, zdyspergowanej wody z 
oleju napędowego metodą filtracyjną w procesie jednostopniowym, który stosowany jest w 
klasycznych separatorach wody montowanych w samochodach. Otrzymane wyniki 
doświadczalne świadczą o tym, że obecność hydrofobowych cząstek pyłu testowego A3 
Medium Test Dust oraz hydrofilowych cząstek tlenku żelaza (III) zwiększyła skuteczność 
odwadniania oleju napędowego. Osadzające się na powierzchni materiału filtracyjnego cząstki 
wytworzyły dodatkową warstwę, stanowiącą barierę dla kropel wody przy znikomym spadku 
ciśnienia. Przypuszcza się, że jednoczesna obecność cząstek stałych i fazy olejowej na 
powierzchni filtracyjnej ułatwiła separację wody z układu poprzez wzmocnienie 
hydrofobowego charakteru powierzchni filtracyjnej. W przypadku zastosowania cząstek tlenku 
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żelaza (III) wysoką skuteczność odwadniania oleju napędowego przypisuje się zmianie ich 
właściwości na hydrofobowe w wyniku katalizowanych przemian w obecności oleju 
napędowego. 
W przyszłości wykonane zostaną kolejne testy odwadniania oleju napędowego z 
wykorzystaniem struktur celulozowych ze względu na ich liczne zalety. Planowane jest także 
zastosowanie innych modyfikacji, w tym pokrycie powierzchni filtrów tlenkiem grafenu. 
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ABSTRACT 

The mathematical model of internal heat source capacity generation at microwave heating was 
formulated in cylindrical coordinates, taking into account Lambert law and the effect of microwaves 
focusing. The experimental studies were carried out for selected carbonaceous (Norit RB4) and non-
carbonaceous (HiSiv 1000) adsorbent beds heated by microwaves at frequency of 2.45 GHz. The 
heat generation effect in the adsorbents was determined using fluoro-optic thermometer. Based on 
theoretical and experimental results, the applicability of microwave heating of adsorbent bed was 
assessed. The value order of theoretical radius of adsorption column was determined, at which 
microwave heating is relatively efficient and economically justified. Experimental sample 
temperatures were compared with simulated values. Obtained results confirmed the validity of 
determination of internal heat source capacity generation in the adsorbent beds. 

 

Keywords: internal heat source capacity, microwave heating, Lambert’s law, dielectric properties 

 

INTRODUCTION 

Application of microwaves in adsorption processes is a promising alternative for classical 
adsorbent regeneration methods mainly due to their ability to generate heat volumetrically and 
selectively throughout adsorbent bed. In microwave heating of granular adsorbents, the 
determination of internal heat source capacity in a material is essential for the sake of both 
modeling and optimization of adsorbent regeneration process. Due to small penetration depths 
of microwaves, especially in carbonaceous adsorbents, the distribution of electric filed strength 
in material needs to be taken into account. Furthermore, varying concentration of an adsorbed 
component and temperature in the adsorption column has a great influence on effective 
dielectric properties of adsorption system. 
Microwaves, usually at standard frequency f=2.45 GHz, are applied in adsorbent regeneration 
process in order to desorb and remove volatile organic compounds (VOCs) from the bed. Due 
to interaction of electromagnetic waves with dielectrics (adsorbent and /or adsorbates), energy 
conversion mechanisms occur which result in thermal heating effect. Mostly two mechanisms 
are important: dipolar rotation and ionic conduction (Schiffmann, 2006). The latter takes place 
in solutions of ionic compounds and is not considered here.  
The dipolar rotation occurs in dipolar compounds such as water, where dipoles attempt to 
follow and align electric field vector, which is changing rapidly at frequency of microwaves. 
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The decay of dipoles causes an energy conversion from electrical field energy to potential 
energy of dipoles and next to stored kinetic and thermal energy in a material (Schiffmann, 
2006). The average power generated volumetrically in a heated material (internal heat source 
capacity) is calculated according to the relation (Metaxas, 1996; Schiffmann, 2006): 

 2
0vQ f E     (1) 

where 0  is free space permittivity and    is material relative loss factor. As wave frequency 
f is constant, electric field strength E is the only controllable process parameter that reflects 
heating intensity. In small samples, E can be assumed as uniform within material, then 

0 2 rmsE E E  (Metaxas, 1996) and: 

 2
02v rmsQ f E    (2) 

where Erms is root mean square value. However, in thick layers of dielectrics, E decays in 
distance z from the surface of material according to Lambert’s law: 

 0
zE E e   (3) 

where 0E  is electric field strength at the surface and   is attenuation factor.  
 

MATERIALS AND METHODS 

Two commercial adsorbents were investigated: Norit RB4 activated carbon (Norit, Netherland) 
and HiSiv 1000 zeolite (UOP, USA). Basic physical properties of the adsorbents provided by 
the manufacturers are shown in Table 1.  
 

Table 1. Physical properties of adsorbents 

Adsorbent Norit RB4 HiSiv 1000 

Surface area (BET), m2/g 1100 370 
Bulk density  kg/m3 445 550 
Particle density  kg/m3 742 993 
Bed porosity  m3/m3 0.4 0.446 
Particle porosity  m3/m3 0.347 0.275 

 
Experimental investigation of adsorbent microwave heating was carried out in a copper 
rectangular waveguide (5x10 cm) having TE01n wave propagation mode (Fig. 1). Resonant 
conditions inside the applicator were obtained by means of a movable tuner, which was used to 
adjust cavity length. A sample was placed inside the waveguide through removable closure. 
Tuning procedure relied on searching such an optimal tuner position, at which readings from 
microwave detector were maximal. Voltage signals from microwave detector connected with 
magnetic loop under the sample were proportional to E value inside applicator. Temperature of 
a sample was recorded during measurements by means of a fluoro-optic thermometer 
(LumaSense Technologies, USA).  
Before experimental studies on internal heat capacity generation in adsorbents, two procedures 
were performed: applicator tuning and determination of characteristic curve of magnetron 
power regulator. 
For all studied materials, the microwave applicator was tuned at given sample temperature. The 
optimal tuning conditions were determined basing on graphical relation of microwave detector 
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voltage detU  and measured tuner position for given setting of magnetron power regulator N. 

Maximum of this function ( max ) points the optimal tuner position when standing wave 

propagation occurs and the highest rmsE  value is obtained in the applicator. 

 
Fig. 1. Rectangular microwave applicator used for measurements of dielectric properties 

 
The results of tuner positions measurements for Norit RB4 and HiSiv 1000 are shown in Fig. 
2. In addition, picks for air (empty applicator) and Teflon (container for samples) are presented. 
It should be noted that height of a peak depends on microwave power (setting of the power 
regulator) whilst the peak maximum has the same position for a given material at specific 
temperature. 

 
Fig. 2. Microwave detector voltage vs tuner position for Norit RB4, HiSiv 1000, air and Teflon at temperature 

range 2530°C 
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The characteristic curve of magnetron power regulator was determined based on calorimetric 
measurements. A sample of distilled water was heated in the tuned applicator. During 
experimental runs, temperatures inside a sample and detU  were recorded. Volumetric heat Qv 
generated in water was calculated according to relation:   

 
wv w p wQ m c T / tD D  (4) 

Electric field strength rmsE  in a material is then yield by rearranging Eq. (2): 

 
02

v
rms

w

QE
f  




 (5) 

where   and    are temperature depended relations (Elisson, 2007). For different settings of 
magnetron power regulator, the relation between rmsE and power regulator settings N was 
determined: 

 11 146 140 07rmsE . N .   (6) 

 
DIELECTRIC PROPERTIES OF ADSORBENTS 

For specific microwave system, the efficiency of microwave heating is affected by dielectric 
properties of a material: relative dielectric constant   and relative loss factor   , which can 
vary with temperature.  
Values of    were determined for Norit RB4 and HiSiv 1000 on the basis of calorimetric 
measurements. They were performed in the same way as the procedure of characteristic curve 
of magnetron power regulator determination. However, now having determined Qv and rmsE
from Eqs (4) and (6), the unknown parameter    in Eq. (2) was calculated. For Norit RB4 the 
value  =17.4 was obtained. However, in the case of HiSiv 1000 this parameter was too small 
to measure it with satisfactory accuracy. The value  =0.03 (Price & Schmidt, 1998) was 
therefore used in further calculations.  
The relative dielectric constant of Norit RB4 was assumed as  =9 according to Challa et al. 
(1994). Zeolites are reported as materials having very small dielectric constants and can be 
classified as materials “transparent” for microwaves. The value  =3.4 was assumed for HiSiv 
1000 according to Price and Schmidt (1998). 
When choosing the adsorbent for microwave desorption process, the microwave penetration 
depth in a material bed is the key factor that must be taken into consideration. This factor 
determines also the maximum diameter of adsorption column that can be effectively heated by 
microwaves. The penetration depth   is defined as the distance, at which the microwave power 
decays to 1/e of its value at the material surface (Schiffmann, 2006): 

 
 

1 2

0
1 22

2
2 1 tan 1

/

/




  

 
 

         

 (7) 

where 0  is the free-space wavelength and loss tangent tan /    . The determined and 
assumed dielectric parameters for studied adsorbents are shown in Table 2 together with 
calculated penetration depths.  
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Table 2. Dielectric parameters and penetration depths of adsorbents 

Adsorbent  ,  
- 

  ,  
- 

 ,  
m 

Norit RB4 9 17.4 0.01 
HiSiv 1000 3.4 0.03 1.2 

 
MATHEMATICAL MODEL OF INTERNAL HEAT SOURCE 

CAPACITY GENERATION AT MICROWAVE HEATING 

The mathematical model of internal heat source capacity is formulated in two-dimensional 
geometry heated by means of microwaves. A cylindrical material with homogenous structure 
and temperature independent parameters is considered. It is assumed that all sides of a sample 
are thermally isolated and no mass transfer occurs. Plain electromagnetic waves propagate 
perpendicularly to all material surfaces. The incident wave is partly transmitted at air –product 
boundary at side, top and bottom surfaces and dissipates incompletely inside a sample. When 
the wave reaches the opposite product–air boundary, it is partly reflected back and propagates 
again throughout the material. Three passages of microwaves are usually sufficient to assume 
that all microwave energy is absorbed and dissipated within material as heat. The rate of electric 
field strength decay depends on attenuation factor   (Metaxas, 1996): 

 

1 2
22 1 1 1

2

/

f
c
 

 


        
   

  

 (8) 

whilst the change in phase of propagating wave is described by the phase factor: 
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 (9) 

where c is the speed of light in air. The fraction of wave transmitted at air (1) – product (2) 
boundary is given by transmission coefficient (Ponne, 1995): 

  
   

2 2
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 (10) 

and the fraction of wave relected at material–air boundary depends on the reflection coefficient: 

    

   

2 2
1 2 1 2

2 2
1 2 1 2

R
   

   

  


  
 (11) 

Electric field intenisty of the wave propagated along radial coordinate r, through the side 
material surface is a vector sum of particular E values for trasnmited wave Er1, the wave 
transmitted from the other side Er2 and reflected Er3: 

 2 2 2
1 2 3r r r rE E E E    (12) 

where: 

 2
1 0

max( R r )
r FE F TE e  
  (13a) 
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 2
2 0

max( R r )
r FE F TE e  
  (13b) 

 2 3
3 0

max( R r )
r FE F TRE e  
  (13c) 

and FF is the focusing parameter defined as the ratio of cylinder radius and radial coordinate 
postion Rmax/r (Ponne, 1995). The E values for waves trasnmitted axially from bottom (Eb) and 
top (Et ) of a sample are calculated as: 

 2 2
x yb b bE E E   (14a) 

 2 2
x yt t tE E E   (14b) 

where 
xbE , 

ybE , 
xt

E , 
ytE are defined as follows: 

 
1 2 3x x x xb b b bE E E E    (15a) 

 
1 2 3y y y yb b b bE E E E    (15b) 

 
1 2 3x x x xt t t tE E E E    (15c) 

 
1 2 3y y y yt t t tE E E E    (15d) 

Particulate electric field strengths are calcualted for three passages of wave: 
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with wave phases: 

 1 2 3
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where wavelength in a product is 0p p/    . Finally, internal heat source capacity in a 
cylindrical material is the sum of volumetric heats generated due to attenuation of three waves 
propagating through side, top and bottom sample surfaces: 

    2 2 2
02v r b tQ r,z f E E E       (18) 

EXPERIMENT AND SIMULATION RESULTS 

The model of internal heat source capacity was applied to analyze electric field strength and 
temperature distributions in samples of Norit RB4 and HiSiv 1000 at microwave heating. The 
geometry used in calorimetric measurements was considered, i.e. a cylinder of height L=14 mm 
and radius Rmax=17 mm. Components of electric field strength calculated according to Eqs (12) 
and (14) are shown in Figs 3 and 4 for E0 equaled 251 V/m. For sample having radii not much 
greater or less than penetration depth, the wave focusing effect inside material can be observed 
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(Figs 3-4). This phenomenon occurs for spherical and cylindrical objects and is caused by 
decrease of heated volume when microwaves propagate towards sample center (Ponne, 1995).  

 
Fig. 3. Electric field strength distribution for microwaves propagation along r radial position through side surface 

(Er) and along z axial position through top (Et) and bottom surface (Eb) of Norit RB4sample:  
L=0.014 m; Rmax=0.017 m; E0=251 V/m 

 
Fig. 4. Electric field strength distribution for microwaves propagation along r radial position through side surface 

(Er) and along z axial position through top (Et) and bottom surface (Eb) of HiSiv 1000 sample:  
 L=0.014 m; Rmax=0.017 m; E0=251 V/m 

 
Microwave power per unit volume increases, therefore heat generated inside material is also 
expected to increase for smaller and smaller sample radius. In axial direction such effect does 
not occur.  
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In order to verify reliability of used model of internal heat source capacity and derived dielectric 
parameters, the temperature profiles in the analyzed samples were calculated by discretization 
of Fourier’s equation: 

 
2 2

2 2
1

v p
T T T TQ c

r r r z t
 
    

    
    

 (19) 

in 2D cylindrical geometry. In Eq. (19),   – heat conductivity,   - density and  pc  - specific 
heat of a material are assumed as temperature independent. Implicit Crank-Nicolson scheme 
was applied in numerical calculations using Matlab software.  
The exemplary simulated temperature contours for adsorbent samples (L=14 mm, Rmax=17 mm) 
at selected heating time are shown in Figs 5 and 6. Initial temperatures of Norit RB4 and HiSiv 
1000 were Tini=306.37 K and Tini=308.42 K, respectively. The result of superposition of waves 
propagating through side, top and bottom surface of adsorbent and occurring focusing effect in 
cylindrical sample is clearly visible in carbonaceous material (Fig. 5). Very small  value of 
Hisiv 1000 causes much less effective internal heat source generation in comparison with Norit 
RB4 (Fig. 6). 

 
Fig. 5. Simulated temperature contours T [K] in Norit RB4 sample after 20 s period of microwave 

heating: L=0.014 m; Rmax=0.017 m; E0=251 V/m; N=10; Tini=306.37 K 

In Fig. 7 the measured and simulated temperature of Norit RB4 is depicted for 20 s microwave 
heating period. The initial material temperature was Tini=308.42 K. Fluoro-optic probe was 
placed in the center of a sample and its measured temperature corresponds to calculated 
temperature in the axis position, which was averaged for nodes at r=0 and z=0..L. Good 
agreement between simulated and experimental results confirms the validity of used model of 
internal heat source capacity. 
Layers of material heated by microwaves should usually have thickness no greater than 
penetration depth. When applying microwaves in desorption process, this limit distance can be 
increased due to combined effect of microwave heating mechanism, heat conduction and 
convection. 
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Fig. 6. Simulated temperature contours T [K] in HiSiv 1000 sample after 20 s period of microwave 

heating: L=0.014 m; Rmax=0.017 m; E0=251 V/m; N=10; Tini=308.42 K 

 
Fig. 7. Simulated and measured temperature of Norit RB4 sample:  

L=0.014 m; Rmax=0.017 m; E0=251 V/m; N=10; Tini=306.37 K 
Moreover, focusing effect in cylindrical shape should be also taken into account. In Fig. 8 
electric field strength values Er are depicted for samples having radius Rmax up to 0.1 m for 
Norit RB4 (dry) and Rmax up to 1.0 m for HiSiv 1000 (loaded with propane-2-ol). Propagation 
of microwaves through bottom and top surface is neglected. For E0 equaled 1000 V/m, electric 
field strength inside Norit RB4 layer decreases to 1/eE0 (i.e. 370 V/m) at surface for Rmax0.018 
m, at half radius for Rmax0.011 m and in axis for Rmax0.019 m. Such small radii of theoretical 
adsorption column indicate very limited applicability of Norit RBR in desorption process.  
Dielectric properties of HiSiv 1000 loaded with propan-2-ol enable generation of internal heat 
sources within material. Effective values of dielectric properties of loaded bed:  =3.89 and 
 =0.58 were calculated at 330.15 K when    reaches maximum for propan-2-ol (Witkiewicz 
& Nastaj, 2014). 
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Fig. 8. Electric field strength values for microwaves propagation along r radial position through side 

surface (Er) at axis (r=0), half sample radius (r=Rmax/2) and surface (r=Rmax): E0=1000 V/m 

 
Electric field strength inside HiSiv 1000 layer decreases to 370 V/m at surface for Rmax0.065 
m, at half radius for Rmax0.08 m and in axis for Rmax0.36 m (Fig. 8). During desorption 
process, penetration depth of microwaves should increase gradually with increasing bed 
temperature. In spite of non-uniform distribution of electric field strength in material bed, self-
limiting effect of microwave heating should occur (Reuss et al., 2002). It relies on generation 
of internal heat sources in regions with higher concentration of propan-2-ol. 
 

CONCLUSIONS 

The mathematical model of internal heat source capacity generated by microwaves was 
formulated in two-dimensional cylindrical geometry. The model was applied to analyze electric 
field strength and temperature distribution in exemplary carbonaceous (Norit RB4) and 
noncarbonaceous adsorbent (HiSiv 1000). The superposition of waves propagating through 
side, top and bottom surface of adsorbent was taken into account. The measured average 
temperature of Norit RB4 sample was compared with simulation results and proved the validity 
of the model. Results for HiSiv 1000 were inconsistent due to ineffective generation of  internal 
heat sources in zeolites. 
Simulated distributions of electric field strength revealed the focusing effect of microwave 
heating in cylindrical geometry for both examined materials. Analysis of electric field strength 
values calculated for different radii of adsorbent column showed that polar compounds (propan-
2-ol) could be desorbed from HiSiv 1000 bed having radius of the order of few dozens. Due to 
high value of relative loss factor, the microwave desorption from Norit RB4 is possible only 
for very small adsorbent radii (the order of few centimeters). 
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ABSTRACT 

Regardless the low production rate, electrospinning remains the most widely used technique for 
nanofibers production. Thus, development of multi-jet technologies for electrospinning gives an 
opportunity to upscale and increase throughput, with only one drawback – electrostatic mutual jet 
repulsion effect. In present research we propose air blow-assisted multi-jet electrospinning system 
allowing production of nanofibers with yield, at least, tenfold higher than single jet electrospinning. 
The system produces nanofibers in two modes: multi-jet electrospinning and blow-assisted multi-jet 
electrospinning. Nanofibers morphology and size were investigated based on scanning electron 
microscope micrographs. The comparison of the two modes shows changes in nanofibers 
morphology from beaded structure to fine nanofibers, and the slight increase in fiber mean size with 
application of blowing assistance. What is more, blow-assisted multi-jet electrospinning allows to 
collect nanofibers in two times more focused way, lowering the product loss. 

 

Keywords: nanofibers, poly-L-lactic acid (PLLA), multi-jet electrospinning, blow-assisted electrospinning 

 

INTRODUCTION 

The main limitation of electrospinning process is low nanofibers production rate. Since 1934, 
when Fromhals introduced electrospinning to wider public by submitting a patent application, 
researchers have been investigating possibilities of industrial usage of this technique 
(Fromhals, 1934). On the laboratory scale, electrospinning allows to produce ultrafine 
nanofibers with rates sufficient enough to conduct experiments. Thus, nanofibrous structures 
generated by electrospinning gathered attention of specialists from fields like filtration 
(Gopal et al., 2006; Zhang et al., 2016), chemical catalysis (Chen et al., 2011; 
Kumar et al., 2013), tissue engineering (Sakai et al., 2008; Pilarek et al., 2014), and the like. 
To overcome low throughput of electrospinning, research groups proposed multi-jet 
approaches. In 2016 Zheng et al., summarized these approaches to electrospinning scale up in 
three categories: multineedle electrospinning (Theron et al., 2005; Xie et al., 2012), multihole 
electrospinning (Zhou et al., 2009; Varabhas et al., 2008), and free surface electrospinning 
(Forward & Rutledge, 2012; Jiang et al., 2013). Even though above approaches allow 
improvement in nanofibers production rate by electrospinning, there is an important issue with 
multi-jet electrospinning – the deviation of the jets caused by mutual electrostatic repulsion. 
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Use of several nozzles for polymer solution supply in multi-jet electrospinning causes the 
electric field deviation that leads to jets repulsion. In 2001, Deitzel et al. proposed application 
of additional rings in single-jet electrospinning to stabilize the electric field. After that, the same 
approach was introduced to multi-jet electrospinning. Kim et al. introduced multi-jet 
electrospinning system with additional cylindrical electrode surrounding the nozzles system 
(Kim et al., 2006). Another modification by additional electrodes in multi-jet process was an 
auxiliary electrode. Placed in parallel to the collector, either supporting the nozzles 
(Angammana  Jayaram, 2011  Xie  Zeng, 2012), or working as additional collector 
( iu et al., 2009), the auxiliary electrode controls the electric field uniformity in the multi-jet 
electrospinning process. Tomaszewski  Szadkowski, and Yang et al. suggested that 
appropriate nozzles distribution in multi-jet electrospinning system facilitates collecting 
process of nanofibers (Tomaszewski  Szadkowski, 2005  Yang et al., 2010). Another 
approach to overcome the instabilities in electric field for the single-jet electrospinning includes 
application of high speed air stream. Several groups used this approach to control the collecting 
process in simple electrospinning system, and to improve the nanofibrous product quality 
(Wang et al., 2005  He et al., 2014  Pu et al. 2014). 
In present work, we introduce air blowing assistance to multi-jet electrospinning process. The 
aim of our research was to overcome electrostatic mutual repulsion of the polymer jets, thus to 
improve collecting process of nanofibers, and improve electrospinning throughput. We present 
specifically designed system for blow-assisted multi-jet electrospinning. Experiments were 
carried out in two modes: multi-jet electrospinning and blow-assisted multi-jet electrospinning. 
We measured the influence of air blow assistance on nanofibers quality - morphology and mean 
size - and their collecting process in the system. 
 

 
Figure 1. Blow-assisted multi-jet electrospinning system (BMES)  a) multi-jet electrospinning (MES) spinneret: 
1 – polymer nozzles, 2 – electrode, 3 – electrode support, 4 – polymer solution chamber, 5 – air duct, 6 – mount, 

7 – base  b) MES axial cross-section  c) BMES air flow schematic – inside and outside  d) schematic of MES 
and BMES system: 1 – syringe pump (polymer solution source), 2 – spinning chamber, 3 – high voltage power 

supply (air source, connected to base, is not shown) 
 

MATERIALS AND METHODS 

low assisted lti jet electrospinning syste  
The multi-jet electrospinning (MES) technology with assistance of blowing air was developed, 
and the spinneret of blow-assisted multi-jet electrospinning (BMES) system is shown in 
Figure 1. The BMES system consisted of following components. Polymer solution was 
delivered to the system by syringe pump (Ascor, Poland, Figure 1d-1) using 20ml syringe 
(BD Plastipak, USA), to the polymer solution chamber in multi-jet system (Figure 1a). The 
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MES spinneret consisted eight polymer nozzles – inner diameter of 0.8 mm – placed on the 
electrode (Figure 1a-1). The aluminum ring with outer diameter of 45 mm and inner diameter 
of 20 mm was used as an electrode (Figure 1a-2). The polymer nozzles were arranged on the 
electrode on the circumference of a concentric circle having diameter of 32 mm, at the apexes 
of the octagon inscribed in a circle. The electrode was placed on the polymer solution chamber 
(Figure 1a-4). Further, the system consisted an air duct and mount (Figure 1a-5 and 1a-6, 
respectively) placed onto the support (Figure 1a-7). Compressed air, with controlled pressure, 
was delivered by the air pump (HydrovaneHV01, UK) through the inner and outer air nozzles 
(Figure 1c). The inner air nozzle had the diameter of 20 mm, and the outer air nozzle – 120 mm. 
At a distance of 60 mm over the polymer solution nozzles the collecting aluminum plate was 
mounted. The electrode and collecting plate were connected to the high voltage power supply, 
to positive connector and grounding, respectively. The Electrostatic Generator ET-100/F 
(JJ Serwis, Poland, Figure 1d-3) was used as a high voltage power supply to provide voltages 
in the range from 0 to 25 kV. 
 
Polymer solutions 
Poly-L-lactic acid (PLLA) with weight-average molecular weight about 200 kDa 
(Biomer L9000, Krailing, Germany) was used to prepare solutions for both, MES and BMES. 
Mixture of dichloromethane and N,N-dimethylformamide (9:1, v/v) was used as a solvent 
(analytical grade, Carlo Erba Reagents, Italy). The PLLA solutions of mass concentration of 4, 
6 and 8% w/w, were prepared 24 hours before the experiments. Preparation of the polymer 
solutions was conducted in the room temperature, and relative humidity was in a range between 
40 to 55%, conditions corresponding to those of MES and BMES processes. Zero-shear rate 
viscosity of the prepared solutions was determined using Brookfield DV-III+ rheometer 
(Brookfiled, Inc., USA). Resulting viscosity of PLLA solutions with concentration of 4% w/w, 
6% w/w, and 8% w/w was 52 ± 1 mPa∙s, 347 ± 39 mPa∙s, and 2574 ± 658 mPa∙s, respectively. 
 
Multi-jet electrospinning of PLLA nanofibers 
The MES nanofibrous mats were prepared in the system described above (see Figure 1-a and 
1-b). Polymer solution was delivered to the system by syringe pump with constant feed rate of 
15 ml∙h-1, about tenfold higher than reported for classic electrospinning (Liverani et al., 2014). 
The applied high voltage of 15, 20 and 25 kV generated the electrostatic field causing stretching 
of the PLLA solution and formation of nanofibers by solvent evaporation. Resulting nanofibers 
were collected on the surface of a grounded aluminum plate. The MES process was conducted 
in the room temperature, and relative humidity was in a range between 40 to 55%. 
 
Blowing-assisted multi-jet electrospinning of PLLA nanofibers 
The BMES nanofibrous mats were produced in the system described above (Figure 1), with 
blowing assistance by high speed air stream (Figure 1c). The procedure of BMES, feed rate and 
voltages were the same as for MES process, however in order to facilitate the spinning process 
the compressed air stream was applied. Using air pump and reductive valves system, the air 
stream with inlet pressure of 3 bars was used. As well as MES, the BMES was conducted in the 
room temperature, and relative humidity was in a range between 40 to 55%. 
 
Scanning electron microscope analysis 
The differences in morphology and size between PLLA nanofibers obtained in MES and BMES 
were determined based on the analysis of scanning electron microscope (SEM, PhenomTM, 
Phenom World, Netherlands) micrographs. Obtained nanofibrous mats were cut into square 
pieces 10 mm x 10 mm and sputtered with gold (K550 Emitech, Quorum Technologies, UK) 
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prior SEM analysis. ImageJ software (version 2.0.0-rc-43/1.50g) was used to analyze the SEM 
micrographs. 
 
Analysis of collecting of nanofibrous mats 
The collecting patterns of nanofibrous mats produced in MES and BMES on aluminum 
collecting plate were investigated. Both processes were conducted for 5 minutes and the 
collector was removed from the system to take a photograph. Optical differences of products 
from MES and BMES were investigated digitally using ImageJ software (version 2.0.0-rc-
43/1.50g) to calculate the area of the collector covered by the nanofibrous PLLA mats. 
 
Statistics 
Results of nanofibers mean diameter analysis are expressed as mean value ± standard error 
(SE). One hundred diameters of single fiber were measured for each experiment, to calculate 
mean value. Results from experiments of collecting of nanofibrous mats and experiments of 
nanofibers mean diameter dependence on applied, voltage as well as viscosity measurements 
are expressed as mean value ± standard deviation (SD). Statistical significance of difference 
between compared populations was analyzed using single factor analysis of variance (one-way 
ANOVA) for p<0.05. 
 

 
Figure 2. SEM micrographs of MES and BMES nanofibers; normal size distribution of MES and BMES 

nanofibers; process parameters and mean fiber diameter of nanofibers spun from PLLA solution with 
concentration of 4% w/w – note that sample MES PLLA 4% V=20kV contains only a few fibers and was not 

considered in size distribution and mean value calculations. 
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RESULTS 

Nanofibers morphology and sizes 
The key properties of the nanofibrous mats are uniform fibers morphology and narrow size 
distribution within the single mat, when mean fiber diameter is the most widely used 
characterization parameter for the product. Efficiency of a technology proposed for nanofibers 
production must be in parallel to the product quality. Figure 2 shows results of SEM analysis 
of MES and BMES nanofibers spun from PLLA solution with concentration of 4% w/w. 
Regardless of the production process, nanofibers contain beads within their structure. BMES 
allows nanofibers formation for all voltage values, from 15 to 25 kV, comparing to MES 
process which produces PLLA foil when 20 kV voltage was applied. Regardless the beaded 
morphology, nanofibers exhibit narrow size distributions, where mean fiber diameter is in a 
range from about 150 nm to about 180 nm for MES process, and from about 140 nm to about 
170 nm for BMES, when air pressure is 3 bars. 
 

 
Figure 3. SEM micrographs of MES and BMES nanofibers; normal size distribution of MES and BMES 

nanofibers; process parameters and mean fiber diameter of nanofibers spun from PLLA solution with 
concentration of 6% w/w 

 
Nanofibers produced from PLLA solution with 6% w/w concentration of polymer have less 
beads within the structure comparing to nanofibers produced from 4% w/w solution, see 
Figure 3. In the same manner as in electrospinning, MES spun nanofibers from solution with 
increasing polymer concentration exhibit finer fibers morphology maintaining narrow size 
distribution (Lee et al., 2003). Application of blow-assistance to the multi-jet process results 
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with nanofibers with fewer and more stretched beads in fiber structure, as shown in SEM 
micrographs (Figure 3). Nanofibers size distributions for MES are much narrower than for 
BMES. Mean fiber diameter for MES nanofibers ranges from about 130 nm for 15 kV voltage 
to about 280 nm for 25 kV, when application of air blowing-assistance with a pressure of 3 bars 
in BMES results with product with mean fiber diameter from about 230 nm to about 330 nm. 
 

 
Figure 4. SEM micrographs of MES and BMES nanofibers; normal size distribution of MES and BMES 

nanofibers; process parameters and mean fiber diameter of nanofibers spun from PLLA solution with 
concentration of 8% w/w – note that sample MES PLLA 8% V=15kV exhibit foil morphology and was not 

considered in size distribution and mean value calculations. 
 
Figure 4 shows morphology of nanofibers produced in MES and BMES from PLLA solution 
with 8% w/w polymer concentration. Application of high electrostatic voltage from 20 kV to 
25 kV in MES process results with fine nanofibers, while 15 kV causes polymer solution to 
create a foil instead of nanofibers. What is more, application of BMES with air pressure of 3 
bars allows production of fine nanofibers, in the range of voltages from 15 kV to 25 kV, with 
relatively narrow size distribution for thicker fibers. Mean fiber diameter for MES ranges from 
about 700 nm to about 850, and for BMES - from about 700 nm to about 900 nm. 
We observed that changes in applied voltage in both, MES and BMES, influences final 
product’s morphology and mean fiber diameter. Figure 5 presents data indicating that in case 
of MES process for PLLA solution with 6% w/w polymer concentration mean fiber diameter 
increases with voltage. Mean fiber diameter reaches maximum value (in the investigated range 
of voltages) for PLLA solutions with polymer concentration of 6% w/w and 8% w/w in BMES 
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for 20 kV. However, for PLLA solution with 4% w/w polymer concentration increase of voltage 
does not affect the mean fiber diameter. 
 

 
Figure 5. The change in the mean fiber diameter for nanofibers produced in MES and BMES with the applied 

voltage 
 
Collecting of nanofibers 
Mutual electrostatic repulsion of polymeric jets in multi-jet electrospinning (MES) are the main 
drawback of this technique. It affects the stability of the process and uniformity of produced 
nanofibrous mats, as well as focus of the product collection in the process generating product 
loss. In Figure 6 we present data that describes the difference between collecting the nanofibers 
in MES and BMES. The area of the nanofibrous mat collected in the BMES is 50% lower 
comparing to the product of the MES. 
 

 
Figure 6. Comparison of collecting of nanofibers in MES and BMES for PLLA solution with 6% w/w 

concentration, V=20kV, p=3bar (in case of BMES); the asterisk denotes significant difference (p<0.05) between 
area of nanofibrous mat from MES and BMES. 

 
DISCUSSION 

Nanofibers morphology and sizes 
In electrospinning the effect of beads formation is well-known (Lee et al., 2003). Low viscosity 
of polymer solution and high surface tension of the solution cause instabilities in classic single-
jet electrospinning and beads formation within the fibers structure (Reneker, et al. 2000, Yarin 
et al., 2001). We observed the same effect in both, multi-jet electrospinning (MES) and blow-
assisted multi-jet electrospinning (BMES). MES and BMES conducted with PLLA solution 
with concentration of 4% w/w and 6% w/w – relatively low polymer concentration in solution 
and low solution viscosity – results with beaded nanofibers. Spinning with PLLA solution with 
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polymer concentration of 8% w/w allows production of bead-free nanofibers, regardless of the 
spinning process. 
Increasing the polymer solution concentration (and viscosity) leads not only to the formation of 
bead-free nanofibers in most spinning processes (like electrospinning or solution blow 
spinning), but also to the increase of mean fiber diameter and slight broadening of size 
distribution of fibers (Wojasiński et al. 2014). This effect appears in both investigated 
processes: MES and BMES. Nanofibers obtained in BMES had the mean fiber diameter about 
50 nm to 100 nm higher comparing to nanofibers from MES for the same voltage (for PLLA 
solutions with concentration of 6% w/w and 8% w/w). This difference between mean fiber 
diameter obtained in MES and BMES, has a different cause than polymer solution properties. 
The main driving force of the nanofibers formation in MES is electrostatic force – generated 
between positively charged polymer nozzles electrode and grounded collector - acting on the 
polymer solution jet. Polymer jet charged in this manner interacts not only with a collector, jet 
itself (causing bending instabilities), but also with other polymer jets in MES. Mutual 
electrostatic repulsion causes broadening of nanofibers collecting area in this process. All of 
these interactions of polymeric jets in MES effect with increase of the flight time of the jets 
from polymer nozzles to the collector surface. This gives a polymer jets longer time to stretch 
and generate thin nanofibers, similar to the effects reported elsewhere for electrospinning 
(Reneker et al., 2000). In BMES, the electrostatic force of nanofibers formation is not the only 
driving force. There are additional viscous interactions of high speed air surrounding polymer 
jets in this process. Viscous interactions between polymer jets and air stream add not only the 
driving force, but also focus the nanofibers during collecting process. This results with 
reduction of mutual electrostatic repulsion of polymer jets, reduction of bending instabilities of 
polymer jets, and thus - reduction of flight time of the polymer jets from the nozzles to 
collecting plate. Shorter the flight time of polymer jet in nanofibers formation process, shorter 
the time for stretching the jet, than thicker the resulting nanofibers generated in BMES. 
Recently reported modifications of multi-jet electrospinning (MES) in order to facilitate 
collecting process of nanofibers include application of additional electrodes, auxiliary 
electrodes and specifically designed polymer nozzles arrays (Tomaszewski & Szadkowski, 
2005; Kim et al., 2006; Kumar et al. 2010). Most of those solutions requires complication of 
the electrospinning system or specific modelling of electrostatic field in order to optimize the 
nozzles array. Application of air blowing-assistance to multi-jet electrospinning (BMES) allows 
simple and precise control of nanofibers collecting, by reduction of the collecting area. 
However, the air stream affects the nanofibers formation process, thus proper optimization of 
processing parameters, like voltage, air pressure, and the like, might be necessary. 
 

CONCLUSION 

We report design and development of the multi-jet electrospinning (MES) system, with 
additional blow-assistance (BMES) for poly-L-lactic acid (PLLA) nanofibers production. The 
system allows nanofibers formation from PLLA solutions with concentration of polymer from 
4% w/w, through 6% w/w, to 8% w/w – from solutions with low viscosity to high viscosity. 
Resulting nanofibers exhibit mean fiber diameter in the range from about 140 nm to about 
180 nm, from about 130 nm to about 330 nm, and from about 700 nm to about 900 nm, 
respectively, for both MES and BMES. Main advantage of BMES in comparison to MES is 
ability to increase of the focus of nanofibers collecting process two times by application of 
surrounding high speed air stream. This improves the throughput and decreases the product loss 
of multi-jet spinning process. Proposed system, with additional design and processing 
parameters optimization might be the next step towards the scale up of electrospinning of 
polymer nanofibers. 
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ABSTRACT 

Impinging jet reactors were used to produce molybdenum disulphide particles in precipitation 
process, by means of a wet chemical synthesis technique. In this work influence of mixing process 
on precipitation of BaSO4 and MoS2, as well as parallel chemical test reactions have been studied. 
In order to achieve high mixing intensities and low residence times in mixing chamber three different 
jet reactors were used. The results of experiments can be used to determine simple precipitation 
kinetics, and therefore further extend application of CFD simulations in design process of chemical 
reactors and in solving engineering problems. 

 

Keywords: molybdenum disulphide, precipitation, jet reactors, mixing 

 

INTRODUCTION 

Mixing of fluids is a common unit operation in industrial processes. Its importance is especially 
significant in turbulent flows with fast competing reactions, because time scales for reactions 
are of similar or even lower orders of magnitude than those for mixing. Consequently mixing 
efficiency in the system is a crucial factor in improving quality of desired product. Among 
different reactor types, jet mixers are often used in processes, which require high mixing 
intensities. This type of reactors enables almost instantaneous mixing at molecular level 
(Johnson and Prud'homme, 2004). 
Jet mixers are used in industry especially for particles and nanoparticles production (Lince et 
al., 2008; Marchisio, 2009), such as nanocrystals of molybdenum disulphide (MoS2) (Santillo 
et al., 2012). This compound is most commonly used as a lubricant or lubricant additive, e.g. 
engine oil additive (Clauss, 1972). Advanced nanomaterials have shown some promise because 
of their contribution to reducing friction and enhancing protection against wear (Rapoport et 
al., 1999; Rapoport et al., 2003). When incorporated in full lubricant formulations in a stable 
way, and if their performance benefits can be sustained under those circumstances, they offer 
the possibility of some performance breakthroughs which have not witnessed since the 
development of the now ubiquitous anti-wear additives, Zinc Dialkyl Dithiophosphates 
(ZDDP’s), about 70 years ago. These developments can contribute to a substantial energy 
saving, reduce equipment maintenance and lengthen the life of the machines. In the case of 
engine oil applications, these nanomaterials can help increase the durability and performance 
of exhaust-treatments and reduce harmful emissions. 
Another application of molybdenum disulphide is found in petrochemistry. Since it is generally 
nonreactive compound, resistant to diluted acids and oxidation, it can be successfully used as 
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catalyst in the hydrodesulphurization process (Russel et al., 2006). Another possible application 
of MoS2 as catalyst is found to be in hydrogen evolution reaction (Hinnemannet al., 2011). 
Produced hydrogen can be used as energy carrier in renewable energy processes or simply as 
fuel. Significant development of catalysts surface reduces required quantities, which makes n-
MoS2 competitive solution compared to catalysts used nowadays. 
Moreover, molybdenum disulphide is found to be promising material in electronics. It can be 
characterized as transition-metal dichalcogenide semiconductor, with a sandwich structure of 
three hexagonal atomic layers, sulfur-molybdenum-sulfur. Strong covalent bonding among 
atoms enables the formation of 2D layers (Tributsch and Bennett, 1977), loosely bound to each 
other because of weak van der Waals interactions. Such layered structures can be made into 
ultrathin films, which allows to think of MoS2 as raw material for devices such as sensors and 
diodes, as well as suggests possible applications among others in ion batteries (Feng et al., 
2009) or hydrogen storage (Chen et al., 2001). 
Nanoparticles production by precipitation process requires the use of appropriate type of 
chemical reactor. Such reactor should be characterized by high mixing intensity, as well as its 
design should limit the possibility of hold up of the product. Impinging jet reactors tends to 
possess both of these characteristics (Liu et al., 2008), since generally they have simple design 
(e.g. T-mixer), and obtained mixing quality is higher than for typical solutions (stirred tank) 
(Kölbl et al., 2011). High mixing intensity inside mixing chamber results from the formation of 
high values of the rate of energy dissipation in the impingement zone of the inlet streams. The 
region of high energy dissipation is formulated since kinetic energy of inlet streams is being 
converted into highly turbulent flow caused by collisions and redirections of the flows in a very 
small space. Moreover jet reactors do not have mechanical elements, which might be covered 
with the product particles. 
 

EXPERIMENTAL SYSTEM 

The reactors used in this study are shown in Figure 1. Considered reactors were two T-mixers 
(symmetric and vortex) and Y-mixer. The symmetric T-mixer can be characterized with two 
inlet pipes arranged symmetrically to the mixing chamber, while the vortex T-mixer has inlet 
pipes arranged tangentially to the outlet pipe. Both T-mixer reactors had inlet pipes diameter 
djet = 1.45 mm and outlet diameter equal to dout = 2 mm. In the Y-mixer both inlet and outlet 
pipes diameters were the same size and were equal to djet = dout = 1 mm. 

 
Figure 1. Geometries of the reactors: a) symmetric T-mixer; b) vortex T-mixer; c) Y-mixer 

In this work the authors are interested in the influence of mixing on two particular processes. 
The first one is the process of reactive flow involving two parallel chemical reactions: 
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neutralization of sodium hydroxide (A) with hydrochloric acid (B) and alkaline hydrolysis of 
ethyl chloroacetate(C): 

 NaOH + HCl
k1→∞
→   NaCl + H2O (1) 

 NaOH + CH2COOC2H5
k2
→CH2ClCOONa + C2H5OH (2) 

The second one is the process of precipitation of two different compounds. First one is the 
sparingly soluble test material (barium sulphate), obtained from two aqueous ionic solutions, 
sodium sulphate and barium chloride: 

 BaCl2 + Na2SO4
k3
→BaSO4 ↓ +2NaCl (3) 

Second compound is the molybdenum disulphide, obtained in wet synthesis technique (Santillo 
et al., 2012). This technique is based on the preparation of an aqueous solution of citric acid 
and ammonium molybdate to form a complex of molybdenum (IV) with citric acid, to which a 
suitable amount of ammonium sulphide is added to obtain MoS2. 
In literature there is no fully known reaction kinetics for molybdenum disulphide. The simplest 
course of the reaction involves following stoichiometry: 

 (NH4)6Mo7O24 + 14(NH4)2S
citric acid
→      7MoS2 + 17H2O + 34NH3 +

7

2
O2 (4) 

However, in kinetics above the possibility of molybdenum reduction due to occurrence of citric 
acid is not taken into account. In such case the course of reaction can follow two different 
kinetics: 
 𝑀𝑜𝑂2 + 2(𝑁𝐻4)2𝑆

𝑐𝑖𝑡𝑟𝑖𝑐 𝑎𝑐𝑖𝑑
→       𝑀𝑜𝑆2 + 2𝐻2𝑂 + 4𝑁𝐻3 (5) 

 Mo2O5 + 4(NH4)2S
citric acid
→      2MoS2 + 4H2O + 8NH3 +

1

2
O2 (6) 

One can observe that this way of obtaining molybdenum disulphide leads to quite complex 
reaction system. However, this wet synthesis technique resorts to a simple and scalable process, 
and involves low-cost reagents, instead of other more complex reaction methods. Since 
molybdenum disulphide precipitation is very fast process, the rate of mixing is the rate-
controlling mechanism of the process. Because of this fact, impinging jet reactors are currently 
being investigated for this application. 
Analytical grade chemicals and ultrapure water were used to prepare reactant solutions for both 
test processes. In case of precipitation, reactor was cleaned before each experiment with 
sulphuric acid to remove the product from the reactor walls. Products samples were collected 
at the reactors outlets. 
To measure final selectivity of parallel chemical reactions described by (1) and (2), HPLC 
technique was used. Samples were analyzed with the use of 1260 Infinity LC System device. 
In order to measure mean diameter size of precipitated particles, Beckman&Coulter LS 13320 
device has been used to analyze the product samples. This device is using Dynamic Light 
Scattering and Polarization Intensity Differential Scattering techniques to measure particles 
sizes. 
In order to properly measure sizes of particles below 400 nm, Beckman&Coulter device 
requires to supply refractive indexes and absorption coefficients for MoS2 at four different 
wavelengths, which were calculated based on real and imaginary components of the dielectric 
function of 2H-MoS2 (Beal and Hughes, 1979). 
 

RESULTS AND DISCUSSION 

In recent works authors have shown that in jet reactors, after exceeding certain value of jet 
Reynolds number defined as: 
 𝑅𝑒𝑗𝑒𝑡 =

𝑢𝑗𝑒𝑡 𝑑𝑗𝑒𝑡 𝜌

𝜇
 (7) 
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mixing process stops to be the limiting factor in chemical reactions or precipitation processes 
(Makowski et al., 2012; Makowski et al., 2014). That means that above characteristic value of 
jet Reynolds number there is no improvement in mixing quality in these systems. 
Figure 2 shows model predictions and experimental data of final selectivity of the slower second 
reaction (2). Results were obtained for larger symmetric T-mixer with inlet diameter equal to 
djet = 7 mm and outlet diameter equal to dout = 11 mm. Selectivity is expressed by: 
 XS =

cC0−𝑐C 

cA0
 (8) 

In large eddy simulations and k-ε the closure for parallel reactions based on application of the 
Beta probability distribution of the mixture fraction was used (Makowski and Bałdyga, 2011). 
LES model was supplemented with dynamic stress model to reflect effects of the small scales 
on large ones. In computations the subgrid diffusivity was calculated based on constant value 
of the subgrid Schmidt number (Pitsch and Steiner, 2000).The subgrid concentration variance 
was predicted by the use of scale similarity model (Cook and Riley, 1994) with the constant 
value of the model coefficient equal to 5 (Michioki and Komori, 2004). The k-ε model was 
completed with the non-equilibrium multiple-time-diffusion model - turbulent mixer model 
(Bałdyga, 1989). 

 
Figure 2. Effects of Rejet on final selectivity of chemical reaction in symmetric T-mixer with djet = 7 mm 

One can see that for Rejet higher than 1500 there is small improvement in mixing conditions in 
the reactor. Also LES predictions much better agree with experiments than those obtained with 
simpler k-ε model. 
Figure 3 shows effects of inlet concentrations on mean diameter size of BaSO4 particles. 
Calculations and experiments were performed for the same larger symmetric T-mixer as above. 
In simulations local instantaneous rates of nucleation and crystal growth depended on the values 
of activity coefficient, which was calculated according to Bromley method (Bromley, 1973). 
Nucleation kinetics for BaSO4 was described by the following empirical equations for 
nucleation rate RN (Orciuch, 2001): 
 𝑅𝑁 = 1.06 ∙ 10

12𝑒𝑥𝑝 (
−44.6

𝑙𝑛2𝑆𝑎
) + 1.5 ∙ 1045𝑒𝑥𝑝 (

−3020

𝑙𝑛2𝑆𝑎
) (9) 

 𝑆𝑎 = (
𝑐𝐴𝑐𝐵

𝐾𝑆𝑎
) 𝛾𝐴𝐵 (10) 

where KSa is a thermodynamic solubility product of BaSO4, γAB is activity coefficient. 
The rate of the crystal growth, G, depended on the ions concentrations in the solution and on 
the ions concentrations at the crystal surface, which results in the following expression for G: 

 𝐺 = 𝑘𝑔 ((
(𝑐𝐴−

𝐺

𝑘𝐷
)(𝑐𝐵−

𝐺

𝑘𝐷
)

𝐾𝑆𝑎
)

0.5

𝛾𝐴𝐵 − 1)

2

 (11) 
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where kg = 4.0×10−11 m s−1 (Wey and Garside, 1997) and kD = 10-4 (m s-1)(m3 kmol-1) (Bałdyga 
and Orciuch, 1997). 
In the population balance of dispersed phase the nucleation and crystal growth only were 
considered, while aggregation and breakage were neglected. The balance was solved using the 
standard method of moments (Hulburt and Katz, 1964) and the closure procedure proposed for 
RANS simulations by Bałdyga and Orciuch (Bałdyga and Orciuch, 1997). In the closure 
procedure the concept of the mixture fraction has been used. 

 
Figure 3. Effects of inlet concentrations, ci0 = cA0 = cB0, on mean BaSO4 particle diameter size, d43, Rejet = 2000, 

symmetric T-mixer with djet = 7 mm 

One can see that model quite well agrees with experiments and that with increasing reactants 
concentrations particle sizes are rapidly decreasing until reaching constant minimum value. 
Results presented on Figures 2 and 3 involved reactor made in larger scale, however, similar 
behavior of the smaller impinging jet reactors is also observed. 
Figure 4 shows influence of the jet Reynolds number, on the selectivity XS for inlet 
concentrations cA0 = cB0 = cC0 = 100 mol m-3 in different types of jet reactors. 

 
Figure 4. Effects of Rejet on final selectivity of chemical reaction, experimental data 

One can see that in each system an increase of the Reynolds number results in decrease of final 
selectivity, which corresponds to smaller amount of by-product. For lower tested values of Rejet 
final selectivity in Y-mixer reactor is lower, however this results from smaller diameter sizes 
of inlet and outlet pipes of this particular reactor. For highest tested Reynolds number, lowest 
selectivity values were obtained in vortex T-mixer. The reason for this behavior lies in better 
mixing conditions inside impingement zone, that is increased vorticity and turbulence intensity. 
Figure 5 shows effects of jet Reynolds number and inlet reactant concentrations on mean BaSO4 
particles diameters, d43, in each studied reactor. 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

1501 
 

 
Figure 5. Effects of Rejet and inlet concentrations, ci0 = cA0 = cB0, on mean BaSO4 particle diameter size, d43: 

a) Y-mixer; b) symmetric T-mixer; c) vortex T-mixer 

One can see that for higher tested concentrations of inlet solutions, similar as in case of final 
selectivity of chemical reaction, for jet Reynolds number higher than 300 there is no decrease 
in mean particle diameter size. This value of Reynolds number corresponds to changing from 
laminar flow in mixing chamber to turbulent mixing (Johnson and Prud'homme, 2004; Sultan 
et al., 2012). Below this value differences in particles sizes can be observed. For lower 
concentrations above this characteristic value of Rejet decrease of mean particles diameter size 
can be seen, but differences are smaller than those for laminar flow. 
Results also show that much bigger influence on particle size have inlet concentrations than 
Rejet. This results from higher saturation ratios for higher concentrations, therefore, in such 
condition nucleation is being promoted, instead of growth of the crystals. Such behavior of jet 
reactors has been observed in literature (Bałdyga and Orciuch, 1997). 

 
Figure 6. MoS2 particles size characteristics in Y-mixer: a) effects of molybdenum concentration, cMo, on volume 

fraction of particles with d43 < 500 nm; b) effects of cMo on d43 for particles with d43 < 500 nm; 
c) effects of cMo on d43 for whole particles size range 

Results in Figure 6 show effects of molybdenum concentrations on particle characteristics and 
were obtained for constant flow rate equal to 20 ml min-1. Particles size characteristics seem to 
have larger sensitivity to concentration increase in vortex T-mixer. For this reactor one can 
observe increase in volume fraction of particles with d43 below 500 nm (Figure 6a) and 
corresponding decrease of d43 in full size range (Figure 6c). Also increase of about 70 nm in 
sizes of d43 for submicron fraction can be seen (Figure 6b). Results for symmetric T-mixer 
changes slightly, regardless of the molybdenum concentration used. Since the volume fraction 
of the submicron particles is highest in the vortex T-mixer, it can be considered as the best of 
all studied geometries for nanoparticles production. 

CONCLUSIONS 

The course of complex chemical processes, parallel chemical reactions and precipitation, 
carried in the jet reactors has been studied. In first considered process application of vortex 
T-mixer reactor led to lowest values of final selectivity, especially for highest tested values of 
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jet Reynolds number. In case of the precipitation test system, mean diameter size of barium 
sulphate particles is affected mainly by inlet reactant concentrations, which means that mixing 
is faster than precipitation. In studied reactors, characteristic Reynolds number occurs at value 
of approximately 300, above which there is almost no improvement in mixing quality. These 
tendencies were observed in previous works of the authors, where similar behavior of larger 
systems has been shown. 
Results obtained in the precipitation process of molybdenum disulphide indicates that analysis 
of mixing process in jet reactors is not sufficient to determine and predict reactors behavior in 
case of nanoparticles production. Comparison between studied jet reactors, based on these 
results, shows that vortex T-mixer gives product with better characteristics. Y-mixer was 
considered as worse for practical application, since allows much lower maximum flow rates 
than T-mixers due to smaller inlet diameter sizes, while gives similar results to vortex 
T-mixer. 
Experimental data show that inlet concentrations, flow rate have influence on the size of 
precipitated MoS2 particles, however, experiments did not give enough information to fully 
characterize systems behavior. Therefore, in future works authors will focus on the 
development of the simple model that describes influence of mixing on the course of the 
process. The problem lies in the lack of information about reaction kinetics. 
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ABSTRACT 

This paper is focused on subgrid closure for fluctuations of the passive scalar concentration in liquids 
at different Schmidt numbers. Simulations and experiments were carried out in two impinging jet 
reactors of different geometries. Predicted distributions of concentration variance, obtained with the 
use of literature subgrid scale models, were compared with experimental findings obtained by planar 
laser induced fluorescence technique. The results of large eddy simulation supplemented with two 
subgrid-scale variance models are in very good agreement with experiments. Since simpler scale 
similarity LES model requires a priori defined value of model coefficient, further study of dynamic 
model is presented in this work. 

 

Keywords: PLIF, large eddy simulation, mixing, subgrid scale scalar variance 

 

INTRODUCTION 

Numerical simulations, apart from helping understand physical mechanisms governing fluid 
dynamics, is nowadays used as a tool in engineering analyses, where flow characteristics need 
to be predicted in equipment design phase (Sagaut, 2006). The main purpose of numerical 
simulations in such applications is to reduce the costs and time needed to develop desired 
solution. Since the quality of the predictions strongly depends on the level of chosen resolution, 
to obtain most accurate results, simulations should take into account all the length scales present 
in liquid flow. Large eddy simulations can be considered as good tool for simulation of complex 
processes, such as mixing, because in this method wide range of large scales, called “resolved 
fields” are computed directly from filtered Navier-Stokes equations, while only phenomena 
occurring at small scales, called subgrid scales (SGS), are modelled. 
Turbulent reactive flows are often encountered in many industrial applications. In large eddy 
simulations of such flows, filtered mixture fraction field contains no information about the small 
scales, and additional modeling is required to statistically represent the details of scalar mixing. 
To describe mixing of the reactants in subgrid scale, subgrid scalar variance can be used. 
However, it should be noted that majority of literature models have been proposed only for a 
turbulent reacting air flow (Cook and Riley, 1994; Pierce and Moin, 1998; Balarac et al., 2008) 
characterized with low Schmidt number. Model with general applicability require use of model 
coefficient (Cook and Riley, 1994; Michioka and Komori, 2004), which should be specified a 
priori by the user. That is why authors introduced different approach to calculate value of the 
coefficient for scale similarity model for concentration variance, which takes into account 
numerical cell size, fluids Schmidt number and turbulence in the system (Wojtas et al., 2015). 
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EXPERIMENTAL SYSTEM 

In this work the authors investigated the course of mixing process of liquids with increased 
viscosity in two types of impinging jet reactors. Geometry of the reactors is shown in Figure 1. 
The symmetric T-mixer has the simplest geometry of this type of reactors. It can be 
characterized by symmetrically, coaxially and perpendicularly arranged inlet pipes to the 
mixing chamber. The vortex T-mixer has slightly modified geometry compared to symmetric 
T-mixer, and has inlet pipes arranged tangentially to the outlet pipe. Both reactors have been 
studied in two variants: with inlet pipes diameter, djet, equal to 4.6 mm or 7.0 mm. Outlet pipe 
diameter, dout, was constant in each system and was equal to 11 mm. Length of the inlet pipes 
was equal to 100 mm and as for the outlet pipes it was equal to 300 mm. Since several jet mixers 
has been studied in this paper, therefore, for the sake of readability they will be further referred 
as: 
T-mixer I - symmetric T-mixer with djet = 7 mm; 
T-mixer II - symmetric T-mixer with djet = 4.6 mm; 
V-mixer I - vortex T-mixer with djet = 7 mm; 
V-mixer II - vortex T-mixer with djet = 4.6 mm. 
 

 

Figure 1. Geometry of the mixers: a) symmetric T-mixer (T-mixer); b) vortex T-mixer (V-mixer) 
Two dimensional particle image velocimetry (PIV) and planar laser-induced fluorescence 
(PLIF) techniques were used in experiments to measure instantaneous distributions of fluid 
velocity and tracer concentration in the reactors respectively. The measurement system 
consisted of a double-cavity Nd-YAG 532 nm laser with energy equal to 50 mJ per pulse and 
two CCD cameras (Dantec Dynamics FlowSense 4M and Dantec Dynamics HiSense MkII). In 
order to reduce optical distortion effects, the reactors were equipped with a transparent 
rectangular casing which was filled with double distilled water during measurements. Thickness 
of a laser sheet in PIV and PLIF experiments plays an important role in microscale 
measurements (Mortensen et al., 2004). In experiments the thickness was equal to 0.2 mm, 
while spatial resolution was about 10-3 mm3 in case of PIV, and between 10-5 and 10-4 mm3 in 
PLIF experiments. These values correspond to similar (or even smaller) cell volumes in the fine 
CFD meshes. Therefore, collected experimental data can be directly compared to the CFD 
results. 
Dantec borosilicate glass particles of average diameter equal to 10 μm were used as seeding 
particles for PIV measurements. Rhodamine B was used as a fluorescent tracer in PLIF 
measurements and its concentration in the inlet solution, cin, was equal to 0.2 g m-3. In order to 
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eliminate optical interferences in PLIF experiments, the camera was equipped with an optical 
filter which passes light having a wavelength similar to the wavelength of light emitted by 
Rhodamine B (610 nm). In all experiments all solutions were prepared from double distilled 
water. In PIV experiments the inlet streams A and B contained seeding particles, while in PLIF 
measurements stream A was pure water and stream B contained water solution rhodamine B. 
Velocity vector maps were calculated using PIV software (Dantec Dynamics Studio). 
During PLIF experiments a value of local instantaneous mixture fraction, f, was determined, 
which resulted from local instantaneous value of measured rhodamine concentration, c: 
 𝑓 =

𝑐

𝑐𝑖𝑛
 (1) 

The experimentally determined values of the concentration variance were calculated from: 
 σ2 = ∫ [f − 〈f〉]2ϕ(f)df

1

0
=
1

N
∑ [fi − 〈f〉]

2N
i=1  (2) 

where 𝜙(𝑓) represents the probability density function and N is the number of measurements. 
During one PIV measurement 2000 two-dimensional maps of two components of instantaneous 
velocity vector were acquired, and in the case of PLIF also 2000 two-dimensional maps of 
instantaneous tracer concentration were captured, so N was equal to 2000. Mean values were 
calculated from the instantaneous data. 
 

MODELING 

In order to predict the course of the mixing process in jet reactors two turbulence models were 
used: the realizable k-ε model with enhanced wall treatment wall function and large eddy 
simulation. In LES computations a Smagorinsky-Lilly dynamic stress model was employed in 
order to reflect the effects of the small scales on large ones. In the case of subgrid tracer mixing 
in LES, it is necessary to use the closure, due to concentration fluctuations below scale of 
numerical grid. The model based on constant subgrid Schmidt number was applied to determine 
values of the subgrid diffusivity (Pitsch and Steiner, 2000): 
 𝑆𝑐𝑠𝑔𝑠 =

𝐷𝑠𝑔𝑠

𝜈𝑠𝑔𝑠
= 0.4 (3) 

where νsgs is subgrid scale viscosity. 
Since subgrid scalar variance plays a crucial role in LES-based modeling of turbulent flow with 
chemical reactions, especially when the methods based on the mixture fraction concept are 
applied, it is necessary to properly represent mixing of the reagents below numerical scale. In 
this work two models for SGS scalar variance were used. First model, so-called scale similarity 
model (Cook and Riley, 1994), is based on assumption of fractal nature of turbulence, which 
implies that the subgrid scale variance can be determined using the slightly larger scales than 
resolution of numerical mesh: 

 𝜎𝐶𝑅
2̅̅ ̅̅̅ ≈ 𝑐𝐶𝑅𝜎2̃ = 𝑐𝐶𝑅 (𝑓̅2̃ − 𝑓̅

̃2) (4) 
where ̃  denotes test-filter and cCR is the model constant that needs to be specified. In present 
work the test-filter was equal to twice the filter width (∆̃̅= 2∆̅). 
Cook and Riley (1994) showed that model yielded accurate predictions in homogeneous 
isotropic turbulence. On the other hand, one should note that the value of cCR does not have to 
be constant, because it could vary with the flow type, characteristics of the grid, local Reynolds 
and Schmidt numbers values, etc. Therefore, it is necessary to properly determine value of this 
coefficient. Michioka and Komori (Michioka and Komori, 2004) have identified that with the 
increase of the Schmidt number, the value of cCR increases reaching value of 5. 
Since the Schmidt and the Reynolds numbers values should be introduced into the SGS variance 
model, the authors proposed new model coefficient to be used together with the scale similarity 
model (Wojtas et al., 2015). In this approach, concentration variance is calculated by integration 
of the whole range of wave numbers of the energy spectrum of concentration fluctuations: 
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 𝜎
Δ̃
2̅̅ ̅ = {[1.70 (1 − (

𝜆𝐾

Δ̅
)
2
3⁄

)] +
1.14

𝐵𝑎
[
1
3⁄

Δ̅
2
3⁄
(
𝜈
)
1
2⁄

ln 𝑆𝑐]} (𝑓̅2̃ − 𝑓̅̃2) = 𝑐Δ̃ (𝑓̅
2̃ − 𝑓̅̃2) (5) 

where λK is Kolmogorov scale, Ba is Batchelor number, ε is turbulent kinetic energy dissipation 
rate and 𝑐Δ̃ is thus defined dynamic model coefficient for scale similarity SGS concentration 
variance model. 
Commercial CFD software ANSYS Fluent 14 was used to simulate hydrodynamics in studied 
reactors. The numerical meshes of each system have been created in ANSYS ICEM 14 and 
each consisted of about 800 000 hexahedral cells. In the impingement zone, that is region with 
highest energy dissipation rate values, mesh was the densest. The SIMPLE method was used 
for the pressure-velocity coupling, and the second-order discretization schemes were used for 
all variables to minimize numerical diffusion effects. Computations were regarded as 
satisfactory converged when the total normalized residuals were smaller than 10-6. The mean 
values of all simulated parameters in LES were obtained using a time-averaging procedure. 
 

RESULTS AND DISCUSSION 

Results of LES modeling employing the SGS models were compared with both experimental 
data and results of RANS modeling (k-ε) supplemented with the Turbulent Mixer Model 
(Bałdyga, 1989; Bałdyga and Bourne, 1999), which enables prediction of the distribution of the 
concentration variance, as well as its inertial-convective, viscous-convective and viscous-
diffusive components within energy spectrum. 
The experiments and calculations were performed for Rejet = 1000÷4000, where: 
 𝑅𝑒𝑗𝑒𝑡 =

𝑢𝑗𝑒𝑡 𝑑𝑗𝑒𝑡 𝜌

𝜇
 (6) 

and ujet is mean velocity at the inlet, ρ and μ are density and dynamic viscosity respectively. 
Figure 2 shows measured and predicted contours of dimensionless axial component of 
root-mean-square velocity fluctuations, Uz,RMS, in T-mixer I, where: 
 𝑈𝑧,𝑅𝑀𝑆 =

𝑢𝑧,𝑅𝑀𝑆

𝑢𝑗𝑒𝑡
 (7) 

Results were obtained for Rejet = 2000 and Rejet = 4000. The comparison shows much better 
agreement of the LES results with the experimental data than the results of the k-ε model. 

 
Figure 2. Contours of the measured and predicted values of dimensionless mean axial root-mean-square velocity 

fluctuations, Uz,RMS, in the T-mixer I in injection zone 

Mixture fraction distributions in the systems were determined by PLIF experiments. Figure 3 
shows distributions of mean mixture fraction in T-mixer II and V-mixer II on the axis of inlet 
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jets. One can see that also in smaller jet reactors k-ε model fails to give correct results. In the 
case of T-mixer II, even for highest tested jet Reynolds number, this model do not predict 
correctly fluids behavior in mixing chamber. For this system LES results are again in much 
better agreement with experimental data. Results obtained for V-mixer II with the use of both 
models show good agreement with experiments and this can be explained by increased vorticity 
and turbulence in the injection zone in this reactor type. 

 
Figure 3. Mean mixture fraction distributions on the axis of inlet jets, djet = 4.6 mm: 

a) T-mixer II, Rejet = 4000, z = 2.3 mm; b) V-mixer II, Rejet = 1000, z = 7.3 mm, y = 0 mm; 
c) V-mixer II, Rejet = 4000, z = 2.3 mm, y = 0 mm 

In recent works, the authors proved that LES supplied with both studied models for subgrid 
tracer variance give accurate predictions with experimental data in T-mixer I (Wojtas et al., 
2015). In the Figure 4 one can see the variance distributions in injection zone in T-mixer II. 
Predictions of k-ε model completely differ from measurements, both with variance values and 
position in which mixing occurs. In the case of LES predictions one can see that results obtained 
for both scale similarity models are the same, and with almost perfect agreement with 
experiments. This further proves correctness of the concept of introduced by the authors 
dynamic model coefficient, which takes into account numerical cell size, fluids Schmidt number 
and turbulence in the system. 

 
Figure 4. Mixture fraction variance distributions in T-mixer II, Rejet = 4000: 

a) z = 2.3 mm; b) z = 12.3 mm 

As stated above, when using mixture fraction concept in modeling of turbulent flow with 
chemical reaction subgrid tracer concentration variance and its values plays a significant role. 
In order to further verify correctness of introduced coefficient for scale similarity model 
simulations of the course of reactive flow, the experiments involving two parallel chemical 
reactions were performed: 
 𝐴 + 𝐵

𝑘1→∞
→   𝑆 (8) 

 𝐴 + 𝐶
𝑘2
→𝑅 (9) 
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where k1 >> k2, A - sodium hydroxide, B - hydrochloric acid, C - ethyl chloroacetate. 
The closure based on a probability density function was used in modeling of the chemical 
reactions. Probability density function of tracer concentration is approximated by beta function, 
which is directly related to concentration variance value. 
Figure 5 shows influence of the jet Reynolds number on the selectivity of the slower reaction 
in V-mixer I and V-mixer II. One can see good agreement of LES model, supplied with both 
scale similarity models, with experiments. Moreover, both models give identical results. 
Underestimation of results using RANS model is related to the overestimation of variance 
values. The final selectivity, XS, is expressed by: 
 𝑋𝑆 =

𝑐𝐶0−𝑐𝐶 

𝑐𝐴0
 (10) 

 
Figure 5. Effects of Rejet on final selectivity for inlet concentrations cA0 = cB0 = cC0 = 100 mol m-3. 

As shown on Figure 5, both methods of defining scale similarity coefficient leads to identical 
final selectivity values of chemical reactions at Schmidt number near 1000. Figure 6 shows 
effects of Schmidt number on final selectivity predicted with the use of LES supplied with both 
models. Different values of Schmidt number in the solutions used in simulations were 
calculated as for different concentrations of diethanolamine at 298 K (Snijder et al., 1993). 
Isokinetic conditions were considered in simulations, as stated in Table 1. 
 

Table 1. Physicochemical properties of inlet solutions used in simulations 

cDEA [mol m-3] ν [m2 s-1] D [m2 s] ujet [m s-1] Sc Rejet 

10 0.88 10-6 0.84 10-9 0.51 1050 4000 
1984 1.85 10-6 0.53 10-9 0.51 3490 1950 
4010 5.08 10-6 0.34 10-9 0.51 14930 700 

 

 
Figure 6. Effects of Sc on final selectivity for inlet concentrations cA0 = cB0 = cC0 = 100 mol m-3 
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One can see that effects of Schmidt number on final selectivity predicted with the use of both 
models can be seen only at high Schmidt numbers in both T-mixer I and V-mixer I reactors. 
Increase of reaction selectivity can be explained by the fact of reduction of mixing intensity in 
viscous-convective and viscous-diffusive region of concentration spectrum with the increase of 
Schmidt number and viscosity of solutions. 
Differences between predictions of the models correspond to differences in concentration 
variance distributions at high Schmidt numbers. In order to further verify the concept of the 
dynamic model coefficient for scale similarity model it is necessary to validate simulations with 
experimental data. Figures 7 and 8 show measured and predicted contours of mean mixture 
fraction and mixture fraction variance at high Schmidt numbers along the outlet pipe in T-mixer 
II. Different values of Schmidt number in the solutions used in experiments were obtained by 
adding diethanolamine (Snijder et al., 1993), as stated in Table 2. Experiments were carried out 
at 298 K. 
 

Table 2. Physicochemical properties of inlet solutions used in experiments 

cDEA [mol m-3] ν [m2 s-1] D [m2 s] ujet [m s-1] Sc Rejet 

205 0.96 10-6 0.79 10-9 0.42 1200 2000 
1455 1.49 10-6 0.59 10-9 0.65 2500 2000 
2780 2.70 10-6 0.45 10-9 1.17 6000 2000 

 

 
Figure 7. Contours of mean mixture fraction in T-mixer II, djet = 4.6 mm, Rejet = 2000: 

a) Sc = 1200; b) Sc = 2500; c) Sc = 6000 
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Figure 8. Contours of mixture fraction variance in T-mixer II, djet = 4.6 mm, Rejet = 2000: 

a) Sc = 1200; b) Sc = 2500; c) Sc = 6000 

One can see mixing conditions do not change dramatically with the increase of Schmidt 
number. Despite the variance distribution looks almost identical in the injection zone, increased 
variance values can be observed at higher parts of the reactor. This is related to mentioned 
reduction of mixing intensity. Predictions of k-ε model again are not in agreement with 
experiments and more complex models have to be used in order to simulate mixing at high 
Schmidt numbers. 
 
 

CONCLUSIONS 

The method of large eddy simulation was applied to model the passive scalar variance 
distribution in the jet reactors for incompressible fluids. Two subgrid scale models for scalar 
variance were applied and the results were compared with RANS predictions and experimental 
data obtained by PIV and PLIF techniques. 
Presented work showed that correct predictions of scalar variance distribution in the system 
have big influence on simulations of the course of complex chemical processes and further 
development and validation of subgrid scalar variance models is necessary. Since results 
obtained with the use of simpler RANS (k-ε) model are not satisfactory, in future works the 
authors will validate dynamic model coefficient for scale similarity model by experiments  
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STRESZCZENIE 

W pracy poddano analizie wpływ mieszania nieustalonego na wymianę masy w mieszalniku 
zaopatrzonym w pojedyncze mieszadło: turbinę Rushtona i mieszadło PBT. Zastosowano dwa typy 
mieszania nieustalonego: ze zmiennym i stałym kierunkiem obrotów o przebiegu 
charakterystycznym dla fali trójkątnej. Uzyskane wyniki wskazują, że zastosowanie mieszania 
nieustalonego, w mieszalniku bez przegród, pozwala na uzyskanie większych wartości 
współczynników wnikania masy w porównaniu do mieszania ustalonego. Wzrost ten jest zależny 
od typu mieszania ustalonego, mieszadła oraz wartości liczby Reynoldsa. Dla mieszania 
nieustalonego obserwuje się wzrost zapotrzebowania na moc mieszania. Przeprowadzone badania 
potwierdzają przydatność mieszania nieustalonego, szczególnie w sytuacjach, gdy stosowanie 
przegród nie jest wskazane. 

 

Słowa kluczowe: mieszanie, oscylacje, wymiana masy, gaz-ciecz 

 

WPROWADZENIE 

Mieszanie układów dwufazowych gaz-ciecz znajduje zastosowanie w procesach 
wymiany masy, szczególnie w przypadku trudno rozpuszczalnych gazów (Kamieński, 2004). 
Celem mieszania jest wytworzenie odpowiednio rozwiniętej powierzchni kontaktu gaz-ciecz, 
co uzyskiwane jest podczas mieszania burzliwego w mieszalnikach zaopatrzonych w przegrody 
standardowe, jednakże napotyka ono wiele problemów takich, jak zaleganie gazu za łopatkami 
mieszadła w postaci kawern gazowych, obniżenie mocy mieszania czy zachłystywanie 
mieszadła gazem. 

Mieszanie nieustalone jest z powodzeniem stosowane w procesach wymiany w 
układach ciecz-ciecz (kolumna ekstrakcyjna Karra, kolumna OBR czy OBC (Ni i in., 2003)) w 
celu intensyfikacji wymiany masy, szczególnie w sytuacjach, gdy zastosowanie przegród 
pionowych nie jest wskazane. Mieszanie nieustalone może być realizowane na różne sposoby, 
poprzez ruch posuwisto-zwrotny mieszadła dyskowego (Kamieński i Wójtowicz, 2003, 2001; 
Komoda i in., 2000; Masiuk, 1999; Masiuk i Rakoczy, 2007; Senda i in., 2014; Wójtowicz, 
2013, 2008) lub innego mieszadła specjalnego (Kordas i in., 2013; Masiuk, 2000), pulsację 
hydrauliczną cieczy (Budzyński i Dziubiński, 2014) czy nieustalony ruch obrotowy mieszadła 
(Woziwodzki, 2014, 2013, 2011; Yoshida i in., 2010, 2009) 

Dotychczas przeprowadzone badania mieszania nieustalonego realizowanego poprzez 
zmienny ruch obrotowy mieszadła (FRRI) wskazują na zwiększone, w stosunku do mieszania 
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ustalonego, wartości mocy względnej oraz współczynników wnikania masy (Woziwodzki i in., 
2015; Woziwodzki i Broniarz-Press, 2014; Yoshida i in., 2005, 2003, 2001, 1996). 
 Większość badań mieszania FRRI w układach gaz-ciecz skupia się na zmianach 
częstości obrotów o charakterze sinusoidalnym (Yoshida i in., 2003, 2001, 1996), trójkątnym 
(Woziwodzki i in., 2015; Woziwodzki i Broniarz-Press, 2014) i charakterze prostokątnym 
(Takahashi i in., 2011). Prace poświęcone analizie typu ruchu nieustalonego na wymianę masy 
są nieliczne.  

Z tego powodu celem niniejszym pracy jest analiza wpływu typu ruchu nieustalonego 
na wymianę masy w układach dwufazowych gaz-ciecz w mieszalniku zaopatrzonym w 
mieszadło promieniowe lub osiowe. 

STANOWISKO DOŚWIADCZALNE 

Badania przeprowadzono w mieszalniku o średnicy D = 0,29 m bez przegród. Wysokość 
słupa cieczy wynosiła H = D. Mieszalnik zaopatrzony został w mieszadło promieniowe (turbinę 
Rushtona (RT)) oraz mieszadło osiowe (PBT). Średnica mieszadeł wynosiła d = 0,1 m, a 
wysokość łopatki odpowiednio a = 0,2 d oraz a = 0,125 d. Wysokość zawieszenia mieszadła 
wynosiła h = d. Jako media robocze wykorzystano wodę destylowaną oraz powietrze. 
Powietrze wprowadzano do mieszalnika poprzez bełkotkę pierścieniową o średnicy db = 0,85 
d, umieszczoną w połowie odległości między mieszadłem a dnem mieszalnika. Natężenie 
przepływu gazu zmieniano w zakresie Vg ϵ <0,3; 1,3> m3/h, co pozwoliło na uzyskanie 
prędkości przepływu gazu liczonej na przekrój mieszalnika w zakresie wg ϵ <0,0021; 0,0055> 
m/s. 

Analizie poddano dwa typy mieszania nieustalonego: przebieg trójkątny ze zmianą 
kierunku obrotów (FR1, rys. 1a) oraz bez zmiany kierunku obrotów (F1, rys. 1b). 

a) b) 

  
Rysunek 1. Przebieg zmian częstości obrotów mieszadła w czasie: a) FR1, b) F1 

We wszystkich przypadkach wartość maksymalnej częstości obrotów mieszadła nmax 
zmieniano w zakresie nmax ϵ (1,4; 14,85) s-1, co pozwalało na uzyskanie maksymalnych wartości 
liczby Reynoldsa w zakresie Remax ϵ (14000; 150000) oraz wartości średniej dla mieszania 
nieustalonego Remn ϵ (9000; 80000). Częstotliwość oscylacji zmieniano w zakresie f ϵ (0,058; 
0,92) Hz. Analiza współczynników wnikania masy kLa została przeprowadzona w zakresie 
liczb Reynoldsa Remn ϵ (30000; 80000). Do wyznaczenia objętościowych współczynników 
wnikania masy kLa zastosowano metodę dynamiczną polegającą na pomiarze ilości tlenu 
rozpuszczonego w badanej cieczy za pomocą czujnika tlenowego. Przed przystąpieniem do 
pomiarów ciecz poddawano odtlenianiu za pomocą azotu. Miało to na celu wyeliminowanie 
wpływu efektów osiowych na współczynnik kLa. 
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SPOSÓB OPISU MIESZANIA NIEUSTALONEGO 

Ruch obrotowy nieustalony mieszadła opisuje się wykorzystując równania charakterystyczne 
dla fali trójkątnej. Na podstawie tego częstość obrotów mieszadła, dla mieszania FR1 i F1 
można opisać odpowiednio wzorami:  

  )10sin(25
1)6sin(9

1)2sin(8)( max2 ftftftntn 


   (1) 

   )10sin(25
1)6sin(9

1)2sin(8)( max2 ftftftntn 


   (2) 

Do opisu zmian mocy mieszania w trakcie oscylacji mieszadła zastosowano koncepcję Stokesa 
oraz Morisona (Morison i in., 1950; Stokes, 1851). Zgodnie z tą koncepcją całkowita siła 
działająca na mieszadło jest sumą siły oporu i bezwładności. Na podstawie tego zmiany 
momentu obrotowego dla wymienionych wyżej rodzajów mieszania nieustalonego można 
opisać poniższymi równaniami: 
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gdzie CD, CI, C1, f są odpowiednio współczynnikiem oporu dla mieszadła, współczynnikiem 
bezwładności, stosunkiem wysokości łopatki do średnicy mieszadła (C1 = a/d) i częstotliwością 
oscylacji. Współczynnik oporu jest bezpośrednio związany z budową mieszadła, a współ-
czynnik bezwładności określa ilość energii niezbędnej do zmiany kierunku cyrkulacji cieczy. 
 Równania (1) i (2) pozwalają na wyznaczenie wartości średniej całkowej dla częstości 
obrotów: 

 

f

mn dttnfn
/1

0

)(   (5) 

WYNIKI BADAŃ 

 Badania zapotrzebowania na moc mieszania nieustalonego układów jednorodnych 
wykazały, że moc mieszania nieustalonego FR1 jest większa w porównaniu do mieszania 
ustalonego w mieszalniku z przegrodami (Woziwodzki, 2013, 2011). Dla mieszania 
nieustalonego F1 (rys. 2) obserwuje się z kolei porównywalne, z mieszaniem ustalonym, 
zapotrzebowanie na moc. Dla turbiny Rushtona liczba mocy mieszania nieustalonego wynosi 
NeF1 = 4,85, a dla PBT NeF1 = 1,1. 
 Dla układów dwufazowych obserwuje się podobną zależność – uzyskuje się większe 
wartości mocy względnej Pg/P0, co związane jest z niestabilnością kawern gazowych 
występujących za łopatkami mieszadła (Woziwodzki i in., 2015; Woziwodzki i Broniarz-Press, 
2014). Wyniki te wskazują, że mieszanie nieustalone może być stosowane w celu intensyfikacji 
wymiany masy w układach dwufazowych. 
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Rysunek 2. Zale no  liczby mocy od liczby Reynoldsa dla mieszania nieustalonego układ w jednorodnych 

 W pierwszym etapie badań analizowano wpływ cz stotliwo ci oscylacji mieszadła na 
moc mieszania. Uzyskane wyniki pokazuj , e w zadanym zakresie liczb Keulegana-
Carpentera (KC = nmax/f) KC  (15  250) wpływ cz stotliwo ci oscylacji jest pomijalny, gdy  w 
tym zakresie siła oporu jest wielokrotnie wi ksza ni  siła bezwładno ci. Dalsze zwi kszanie 
cz stotliwo ci oscylacji powoduje zwi kszenie wpływu siły bezwładno ci, a tym samym 
wzrost zapotrzebowania na moc. Z tego powodu wa ne jest okre lenie zakresu liczb KC, w 
kt rych dominuje siła bezwładno ci, siła oporu lub obie siły jednocze nie, gdy  pozwoli to na 
odpowiednie dobranie r wnania opisuj cego zmian  momentu obrotowego w czasie. 
 W drugim etapie badano wpływ typu mieszania nieustalonego na warto ci 
obj to ciowych wsp łczynnik w wnikania masy kLa. Na rysunku 3 przedstawiono zale no  
wsp łczynnika kLa od liczby Reynoldsa dla mieszania nieustalonego Remn. 

a) b) 

  
c) 

 

Rysunek 3. Por wnanie warto ci obj to ciowego wsp łczynnika wnikania masy kLa dla mieszania FR1 i F1 i turbiny 
Rushtona: a) wg =0,0021 m/s, b) wg = 0,0042 m/s, c) wg = 0,0055 m/s 

Otrzymane wyniki do wiadczalne wskazuj , e zastosowanie mieszania nieustalonego 
pozwala zwi kszy  intensywno  wymiany masy. W por wnaniu do mieszania ustalonego 
(stała cz sto  obrot w, mieszalnik z przegrodami) warto ci kLa s  wi ksze. Efekt ten jest 
zale ny od pr dko ci przepływu gazu wg oraz liczby Reynoldsa. Dla mieszadła promieniowego 



XXII Og lnopolska Konferencja In ynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 wrze nia 2016 r. 

1518 
 

wraz ze wzrostem liczby Reynoldsa r nica warto ci wsp łczynnik w kLa maleje, a przy 
Remn  90000 wymiana masy podczas mieszania ustalonego i nieustalonego jest por wnywal-
na. Przyczyn  tego stanu jest formowanie kawern gazowych oraz ich niestabilno . W trakcie 
mieszania nieustalonego zmienne s  warunki hydrodynamiczne panuj ce w mieszalniku, co 
powoduje, e r wnie  liczba oraz wielko  kawern gazowych za łopatkami mieszadła ulega 
zmianie. Wraz ze wzrostem maksymalnej cz sto ci obrot w mieszadła obserwuje si  r wnie  
wzrost wielko ci kawern w obszarze mieszadła, co poci ga za sob  zmniejszenie ilo ci energii 
rozpraszanej przez mieszadło, a tym samym ogranicza wzrost intensywnosci wymiany masy.  

Wpływ typu mieszania nieustalonego dla mieszadła RT uwidacznia si  dla pr dko ci 
przepływu gazu wg  0,0021 m/s, przy kt rych dla mieszania nieustalonego F1 uzyskuje si  
mniejsze warto ci kLa. Mieszanie F1 charakteryzuje si  stałym kierunkiem obrot w mieszadła 
i kierunkiem pompowania cieczy (w stron  powierzchni swobodnej). Brak zmiany kierunku 
obrot w mieszadła powoduje, e w mieszalniku wytwarza si  silniejsza cyrkulacja okr na, 
kt ra powoduje zmniejszenie intensywno ci wymiany masy. Z tego powodu uwidacznia si  
efekt cz stotliwo ci oscylacji na wsp łczynnik kLa wraz ze wzrostem wg. Wzrost cz stotliwo ci 
f skutkuje niewielkim spadkiem warto ci kLa w zakresie wy szych warto ci liczb Reynoldsa 
(Remn 80000). 

Dla mieszadła PBT, w por wnaniu do mieszadła RT, warto ci obj to ciowych 
wsp łczynnik w wnikania masy s  mniejsze. Na rysunku 4 przedstawiono zale no ci 
wsp łczynnik w kLa od liczby Reynoldsa dla mieszadła PBT. 

a) b) 

  
c) 

 

Rysunek 4. Por wnanie warto ci obj to ciowego wsp łczynnika wnikania masy kLa dla mieszania FR1 i F1 i mieszadła 
PBT: a) wg = 0,0021 m/s, b) wg = 0,0042 m/s, c) wg = 0,0055 m/s 

Por wnanie uzyskanych warto ci kLa dla mieszania nieustalonego z mieszaniem 
ustalonym wskazuje, e wsp łczynniki te s  wi ksze dla wg  0,0021 m/s. Wraz ze wzrostem 
cz sto ci obrot w mieszadła r nica ta nie zmienia si .  

W trakcie mieszania nieustalonego za pomoc  mieszadła PBT zmienia si  kierunek 
pompowania cieczy. Zmienia si  r wnie  spos b podawania gazu do obszaru mieszadła z 
bezpo redniego na po redni. Otrzymane wyniki wskazuj , e nieustalony ruch mieszadła mo e 
powodowa  wzrost siły osiowej skierowanej w kierunku powierzchni swobodnej cieczy. To 
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może powodować, że ten kierunek pompowania jest dominujący w mieszalniku, co powoduje, 
że wartości kLa są większe w porównaniu do pompowania cieczy w kierunku dna mieszalnika. 
Wzrost siły osiowej może występować również dla mieszadeł promieniowych (Roy i Acharya, 
2011). Badania Roya i Acharya wskazują, że dla tych mieszadeł pojawia się siła osiowa 
skierowana w kierunku dna mieszalnika. Wpływ siły osiowej będzie tematem dalszych badań. 

Dla mieszadła PBT obserwuje się wyraźnie mniejszy wpływ typu mieszania 
nieustalonego na wymianę masy. Jest on większy w zakresie Remn > 90000 oraz wg > 0,0055 
m/s. Powyżej tego zakresu wzrost cyrkulacji okrężnej powoduje spadek intensywności 
mieszania i wymiany masy. Dla mieszadła PBT nie zaobserwowano znaczącego wpływu 
częstotliwości oscylacji na wymianę masy (w zakresie KC ϵ (15; 250) i wg ϵ <0,0021; 0,0055> 
m/s). 

Objętościowy współczynnik wnikania masy zmienia się wraz z prędkością przepływu 
gazu. Zwiekszenie prędkości wg powoduje wzrost wartości kLa, co jest słuszne dla obu typów 
mieszadeł i sposobu mieszania. Dla mieszania FR1 i turbiny Rushtona współczynnik kLa jest 
proporcjonalny do wg

0,378, a dla mieszadła PBT do wg
0,516. Zgodnie z teorią (Kamieński, 2004) 

dla mieszania ustalonego objętościowe współczynniki wnikania masy sa proporcjonalne do 
pierwiastka prędkości przepływu gazu wg

0,5. Dla mieszadła PBT wykładnik potęgi jest zgodny 
z teorią, a dla turbiny Rushtona jest mniejszy. Należy zaznaczyć, że wartość tego wykładnika 
może się zmieniac w zakresie 0,33-0,74 (Martín i in., 2009). Mniejszy wpływ prędkości gazu 
wg może być spowodowany obecnością siły osiowej skierowanej w dół, jednakże wymaga to 
weryfikacji. 

PODSUMOWANIE 

W pracy przeprowadzono analizę wpływu mieszania nieustalonego na wymianę masy w 
mieszalniku bez przegród zaopatrzonym w pojedyncze mieszadło.  

Zastosowanie mieszania nieustalonego pozwala na zwiększenie współczynników 
wymiany w układzie gaz-ciecz, co wskazuje, że ten sposób mieszania może być z powodzeniem 
stosowany w sytuacjach, gdzie obecność przegród w mieszalniku nie jest wskazana. 

Mieszanie nieustalone może charakteryzować się stałym i zmiennym kierunkiem 
obrotów mieszadła (F1 i FR1). Zastosowanie mieszania ze zmiennym kierunkiem obrotów w 
czasie pozwala na uzyskanie większych wartości objętościowego współczynnika wnikania 
masy. Wzrost ten jest obserwowany zarówno dla mieszadeł promieniowych, jak i osiowych, 
przy czym w przypadku tych ostatnich efekt typu mieszania nieustalonego jest niewielki. 

Dla mieszadeł promieniowych uzyskuje się większe wartości współczynnika wnikania 
masy kLa. Jest to związane z większym zapotrzebowaniem na moc mieszania tych mieszadeł. 
Jednakże wraz ze wzrostem liczby Reynoldsa różnica wartości współczynników kLa dla 
mieszania nieustalonego i ustalonego maleje. Może to być związane ze zwiększaniem się 
kawern gazowych oraz wzrostem siły osiowej skierowanej w dół, co pogarsza efektywność 
wymiany masy. W przypadku mieszadła PBT wzrost siły osiowej skierowanej w stronę 
powierzchni swobodnej cieczy powoduje, że objętościowy współczynnik wymiany masy dla 
mieszania nieustalonego, w całym analizowanym zakresie liczb Reynoldsa, jest większy (w 
stosunku do mieszania ustalonego) dla prędkości przepływu gazu wg>0,0021 m/s. 
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STRESZCZENIE 

W typowych instalacjach pirolizy rozdział frakcyjny produktów ciekłych zachodzi podczas 
kilkustopniowej kondensacji gazu popirolitycznego, w wyniku czego otrzymuje się tzw. szerokie 
frakcje będące mieszaninami wieloskładnikowymi, które często nie spełniają wymagań norm 
obowiązujących dla paliw ciekłych. W pracy podjęto badania frakcjonowania destylacyjnego i 
analizę właściwości poszczególnych frakcji oleju popirolitycznego z pirolizy odpadów gumowych, 
szczególnie zużytych opon samochodowych. Badania miały na celu sprawdzenie możliwości 
zastosowania surowego oraz frakcjonowanego oleju popirolitycznego jako samodzielnego paliwa 
lub komponentu mieszanek paliwowych. Określono skuteczności wydzielania z oleju cennych 
składników, takich jak limonen i niskowrzące węglowodory aromatyczne. Zbadano również 
możliwość podwyższenia temperatury zapłonu oleju popirolitycznego poprzez usunięcie z niego 
składników najbardziej lotnych. Podział oleju na frakcje prowadzono metodą destylacji prostej i 
rektyfikacji, w procesach jedno- i dwustopniowych.  
 

 

Słowa kluczowe:: piroliza, olej popirolityczny, frakcjonowanie, paliwo alternatywne, utylizacja zużytych 
opon 

 

WPROWADZENIE 

Decydujący wpływ na wydajność produkcji oleju podczas pirolizy odpadów gumowych, w tym 
głównie zużytych opon samochodowych, mają temperatura i ciśnienie procesu. Olej 
pirolityczny jest wytwarzany w ilości ok. 40÷60% pierwotnej masy wsadu, przy czym jego 
ilość maleje ze wzrostem temperatury procesu. 
Oprócz wyjściowego składu surowca o składzie ciekłych produktów pirolizy decyduje cały 
szereg parametrów, w tym m.in. rodzaj i konfiguracja reaktora, sposób przygotowania wsadu, 
sposób ogrzewania, temperatura procesu, stosowany katalizator, czy też czas przebywania 
pierwotnych produktów rozkładu w strefie podwyższonej temperatury. Z analizy elementarnej 
wynika, że w skład pierwiastkowy oleju wchodzą głównie: węgiel, wodór, azot, siarka i tlen. 
Głównymi komponentami oleju są węglowodory: alifatyczne, cykloalifatyczne, aromatyczne 
(jedno- i wielopierścieniowe) oraz związki organiczne zawierające heteroatom (siarkę, azot, 
tlen). Wzrost temperatury i ciśnienia pirolizy przesuwa równowagę chemiczną w kierunku 
tworzenia węglowodorów aromatycznych, kosztem związków alifatycznych. Jednym z 
cennych węglowodorów wchodzących w skład oleju jest limonen (monoterpen), o temperaturze 
wrzenia ok. 176oC. Zawartość limonenu w oleju jest najwyższa w przypadku pirolizy 
niskotemperaturowej i niskociśnieniowej. Olej pochodzący z pirolizy niskotemperaturowej jest 
też zwykle bogaty we frakcję aromatyczną BTX (benzen, toluen ksyleny) (Martinez i in., 2013). 
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Olej pirolityczny kondensuje w postaci ciemnobrązowej cieczy o specyficznym zapachu. 
Właściwości fizykochemiczne, tj.: lepkość, gęstość, pH, wilgotność, temperatura zapłonu, 
wartość opałowa i in., są zależne od składu oleju.  
Waloryzacja oleju, ze względu na jego bardzo złożony skład chemiczny, jest procesem 
złożonym i kosztownym. Frakcję olejową można poddać obróbce uszlachetniającej głównie 
poprzez: 

- oczyszczanie mechaniczne w celu usunięcia zanieczyszczeń stałych i wody emulsyjnej 
(dekantacja, wirowanie, filtracja), 

- frakcjonowanie metodami destylacyjnymi, w celu wydzielenia pożądanych frakcji lub 
zatężenia wybranych komponentów, 

- obróbkę chemiczną lub adsorpcję, głównie w celu usunięcia związków siarki i 
jednoczesnej dezodoryzacji oleju. 

Główne rozważane kierunki wykorzystania oleju popirolitycznego to:  
- substytut lub komponent paliw ciekłych (oleju napędowego, oleju opałowego),  
- produkcja chemikaliów (niskowrzące rozpuszczalniki BTX, limonen), 
- inne zastosowania szczególne (w produkcji żywic, sadzy i koksu elektrodowego, 

drogowych mieszanek bitumicznych, naftalenu, pianek poliuretanowych, gumy, 
wodoru). 

Wysoka wartość opałowa oleju popirolitycznego oraz jego właściwości fizykochemiczne 
wskazują, że najkorzystniejsze jest wykorzystanie go do zasilania kotłów energetycznych (olej 
opałowy) lub jako paliwa do zasilania silników (olej napędowy). Z porównania właściwości 
surowego oleju popirolitycznego z wymaganiami jakościowymi dla olejów napędowych i 
opałowych wynika, że olej popirolityczny nie spełnia norm i nie może być stosowany 
bezpośrednio jako samodzielne paliwo. Konieczna jest jego waloryzacja w celu dostosowania 
właściwości do wymagań określonych w odpowiednich normach (np. PN-EN 590, PN-C-
96024). Istotnym mankamentem jest przede wszystkim aromatyczny charakter oleju, niska 
temperatura zapłonu i duża zawartość siarki. Jego zaletami są natomiast doskonałe właściwości 
w zakresie niskich temperatur użytkowania (m.in. brak wytrącania się parafin) oraz niska 
zawartość metali, a w szczególności praktycznie brak wywołującego korozję wanadu (Dębek i 
in., 2010). 
Drugim rozważanym kierunkiem zagospodarowania oleju jest wydzielanie wybranych 
węglowodorów (benzenu, toluenu, ksylenów, limonenu). Separacja tych związków z oleju 
popirolitycznego jest trudna, ze względu na obecność wielu substancji o zbliżonych 
temperaturach wrzenia. Szczególnie niepożądane są organiczne związki siarki (np. tiofen i jego 
pochodne) o silnym, nieprzyjemnym zapachu.  
 

METODYKA BADAŃ DOŚWIADCZALNYCH 

Rozpoznanie możliwości odzyskania wartościowych składników oleju pochodzącego z pirolizy 
odpadów gumowych stanowi ważne wyzwanie, którego rezultat może być istotnym elementem 
bilansu ekonomicznego tej technologii. 
Cele szczegółowe prac doświadczalnych to: 

- wyznaczenie krzywych destylacyjnych oleju i ich analiza pod kątem wymagań norm 
dla paliw ciekłych, 

- rozdział oleju na użyteczne szerokie frakcje: paliwowe, rozpuszczalnikowe i smoliste, 
- zbadanie możliwości separacji z oleju wybranych węglowodorów: limonenu i BTX, 
- zbadanie skuteczności podwyższenia temperatury zapłonu oleju poprzez 

oddestylowanie składników o najniższej temperaturze wrzenia. 
W badaniach laboratoryjnych stosowano próbki oleju z jednego z krajowych zakładów pirolizy 
opon samochodowych. Zakład ten realizuje proces pirolizy periodycznej, niskotemperaturowej. 
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Podział na frakcje ciekłych produktów pirolizy następuje już w procesie produkcyjnym podczas 
kondensacji gazów popirolitycznych. Gazy są skraplane w kilku wymiennikach ciepła 
umieszczonych w układzie szeregowym. W pierwszym kondensatorze odbierane są składniki 
najcięższe, tzw. smoliste, a w kolejnych frakcje o coraz niższych temperaturach kondensacji. 
W pracach doświadczalnych stosowano zarówno poszczególne pierwotne frakcje oleju, jak i 
ich mieszaninę, tzw. olej uśredniony. 
Badania laboratoryjne frakcjonowania oleju popirolitycznego przeprowadzono w dwóch 
układach badawczych, z czego jeden służył do destylacji prostej, a drugi do rektyfikacji. 
Podczas rektyfikacji stosowano kolumnę rozdzielczą o średnicy 0,03 m i wysokości 1 m z 
płaszczem i izolacją z wełny mineralnej, wypełnioną szklanymi pierścieniami Raschiga o 
średnicy 6 mm lub kolumny Vigreux o wysokościach 0,4 i 0,8 m. Schemat i fotografię 
przykładowego zestawu do rektyfikacji z kolumną wypełnioną i kolumną Vigreux jako 
deflegmatorem przedstawiono na rysunku 1. 

   
 

Rysunek 1. Zestaw do rektyfikacji oleju popirolitycznego z kolumną z wypełnieniem 

Do analiz składu oleju stosowano chromatograf gazowy GC Shimadzu 2014 z detektorem 
płomieniowo-jonizacyjnych (FID) i kolumną zeolitową Zebron ZB-5HT o długości 30 m, 
średnicy 0,25 mm i grubości warstwy zeolitowej 0,25 m. Badania ilościowe przeprowadzono 
metodą wzorca zewnętrznego. 
 

KRZYWE DESTYLACYJNE 

Skład oleju popirolitycznego może znacznie się różnić w zależności od warunków pirolizy. 
Węglowodory zawarte w oleju popirolitycznym mają temperatury wrzenia od ok. 70 do 400oC, 
czyli w zakresie analogicznym do paliw pochodzenia mineralnego. Zwykle jednak olej ten 
zawiera większą zawartość frakcji najlżejszej i najcięższej, kosztem frakcji pośredniej, w 
porównaniu np. do typowego oleju napędowego, czy opałowego (Murugan i in., 2008). 
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Skład frakcyjny (zakres temperatur destylacji) jest ważnym wskaźnikiem służącym do oceny 
zdolności rozruchowych paliwa, skłonności do samozapłonu, regularności przebiegu spalania 
oraz tendencji do tworzenia tzw. nagarów w komorze spalania i elementach wtryskiwaczy. 
Paliwa zawierające ciężkie frakcje końcowe są niepożądane, gdyż nie spalają się całkowicie, a 
poza tym podczas spalania tworzą się nadmierne ilości osadów, w tym smół. Z kolei zbyt mała 
ilość lekkich frakcji w paliwie utrudnia zapłon. Zawartość poszczególnych frakcji wpływa 
także na lepkość mieszaniny, od której zależy prawidłowe działanie urządzeń wtryskowych 
(właściwe rozpylenie w komorze spalania). 
Podział oleju na frakcje prowadzono metodą destylacji prostej i rektyfikacji, w procesach 
jedno- i dwustopniowych. Na rysunkach 2 i 4 przedstawiono przykładowe krzywe destylacyjne 
uzyskane podczas destylacji frakcyjnej oleju, a na rysunku 3 fotografię uzyskanych destylatów. 
Barwa kolejno odbieranych destylatów w procesie zarówno destylacji, jak i rektyfikacji 
zmieniała się stopniowo od praktycznie bezbarwnej (dla pierwszej frakcji) przez żółtą do 
brązowej. Pozostałość była gęstą oleistą cieczą o kolorze brązowo-czarnym. Wszystkie próbki 
posiadały charakterystyczny drażniący, siarkowy zapach, szczególnie silny dla pierwszych, 
najlżejszych frakcji o wysokiej lotności. 
 

 
 

Rysunek 2. Przykładowe krzywe destylacyjne oleju popirolitycznego 

 

 
 

Rysunek 3. Przykładowa fotografia destylatów oleju popirolitycznego uśrednionego 
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Rysunek 4. Por wnanie krzywych destylacyjnych oleju popirolitycznego pochodz cego z r nych szar  

produkcyjnych 

 
Oleje popirolityczne, zar wno u rednione jak i frakcje pierwotne z instalacji pirolizy, maj  inne 
przebiegi krzywych destylacyjnych ni  typowe oleje nap dowe i opałowe, co uniemo liwia ich 
bezpo rednie zastosowanie jako substytutu paliw ropopochodnych. 
 

WYDZIELANIE WYBRANYCH SK ADNIK W OLEJU 

Składnikami oleju popirolitycznego, kt re mog  by  z niego wydzielane jako produkty o 
warto ci rynkowej s  przede wszystkim: limonen (dipenten), benzen, toluen, ksyleny (BTX). 
Jednak w adnym z prowadzonych badań do wiadczalnych, zar wno własnych jak i 
raportowanych w literaturze, nie udało si  uzyska  czystych składnik w prostymi metodami 
destylacyjnymi. Mo liwe jest jedynie ich zat anie, a jego efektywno  w du ej mierze zale y 
od pocz tkowej zawarto ci tych substancji w oleju. W olejach badanych w niniejszej pracy, 
st enia tych składnik w były bardzo niskie. Zgodnie z oczekiwaniem, najwy sze zawarto ci 
poszczeg lnych składnik w stwierdzono w olejach lekkich, w kt rych st enie limonenu 
wahało si  w granicach 1,8 3,4%mas., a sumaryczne st enie BTX 4,95 6,7%mas., w zale no ci 
od partii oleju popirolitycznego.  
Limonen jest jednym z gł wnych pierwotnych produkt w pirolizy gumy, powstaje w reakcji 
termicznego rozkładu poliizoprenu stanowi cego 50 60% składu opon. Na skutek reakcji 
wt rnych wydajno  produkcji limonenu maleje ze wzrostem temperatury i ci nienia pirolizy 
oraz czasu przebywania w reaktorze. Produktami przemiany limonenu s  zwi zki aromatyczne, 
tj. trimetylobenzen, m-cymen, indan. W temperaturze powy ej 450oC nast puje szybki rozkład 
termiczny limonenu. Z tego wzgl du najwy sze st enia limonenu w oleju popirolitycznym 
osi ga si  podczas pirolizy pr niowej i niskotemperaturowej. Powy ej 550oC zawarto ci 
limonenu s  ladowe (Danon i in., 2015). 
Limonen (C10H16 1-metylo-4-izopropenylocykloheksa-1,8-dien), w glowod r terpenowy, 
wyst puje w odmianach optycznych D i L: 

 
       L-limonen            D-limonen 

Oba enancjomery wyst puj  w naturalnych olejkach eterycznych. Prawoskr tna forma 
limonenu ma zapach cytrynowy, natomiast lewoskr tna przypomina zapach drzew iglastych. 
Mieszanina racemiczna zwana jest dipentenem. Z wyj tkiem wła ciwo ci optycznych, obie 
odmiany optyczne limonenu maj  takie same wła ciwo ci fizyczne: 

- masa molowa136,24 g/mol, 
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- gęstość 0,842 g/cm3, 
- temperatura wrzenia 175÷177oC (101,3 kPa), 110oC (13,33 kPa), (Stanciulescu i in., 

2006). 
Limonen jest wykorzystywany jako komponent zapachowy i smakowy w produktach 
spożywczych, kosmetycznych, farmaceutycznych i domowych środkach czyszczących. Jest 
również stosowany jako rozpuszczalnik w produkcji farb, żywic, klejów, jako środek 
czyszczący (w metalurgii i przemyśle elektronicznym) oraz jako plastyfikator w przemyśle 
gumowym. Ponadto, limonen jest surowcem do syntezy wielu pochodnych takich jak: mentol, 
karwon, karweol, α-terpineol, tlenek limonenu, alkohol perillowy, p-cymen. 
Przeprowadzono kilka serii zatężania limonenu w procesach jednostopniowych i 
dwustopniowych, w różnych zestawach destylacyjnych i rektyfikacyjnych. Najwyższe stężenie 
limonenu stwierdzono w destylacie odbieranym w zakresie temperatur 170÷175oC podczas 
jednostopniowej rektyfikacji oleju lekkiego w zestawie z kolumną z wypełnieniem. Uzyskano 
ok. 12-krotne zatężenie. Podczas tej samej rektyfikacji, w destylacie odebranym poniżej 120oC 
nastąpiło ok. 5,5-krotne zatężenie benzenu i 7-krotne toluenu, a w destylacie o zakresie 
temperatur wrzenia 120÷150oC ‒ ok. 8,5-krotne zatężenie ksylenów. 
Obecnie stosowane metody rozdziału (opierające się na destylacji) nie są w stanie zapewnić 
wysokiego stopnia czystości limonenu. Spowodowane jest to występowaniem w oleju 
związków o zbliżonej temperaturze wrzenia. Wśród tych substancji najbardziej uciążliwe są 
organiczne związki siarki z rodziny tiofenów i tioli, powodujące nieprzyjemny zapach, co 
dodatkowo obniża jakość pozyskanego produktu. Na rysunku 5 przedstawiono przykładowy 
chromatogram destylatu, w którym stwierdzono najwyższe stężenie limonenu, pokazujący duże 
zagęszczenie pików związków o podobnych temperaturach wrzenia. 
 

 
Rysunek 5. Chromatogram destylatu 170175C otrzymanego podczas rektyfikacji w zestawie z kolumną  

z wypełnieniem 

 
Ze względu na niskie ceny tych substancji otrzymywanych tradycyjnymi metodami (limonen 
ze skórek owoców cytrusowych, BTX z ropy naftowej), ich dalsze frakcjonowanie i 
oczyszczanie nie ma uzasadnienia ekonomicznego. Cena rynkowa limonenu waha się w 
granicach od 1500 do 2500 USD za tonę tego związku i zależy od stopnia czystości. 
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PODWYŻSZANIE TEMPERATURY ZAPŁONU 

Separacja z oleju popirolitycznego związków o niskich temperaturach wrzenia jest celowa ze 
względu na bezpieczeństwo procesowe. Rozpuszczone w oleju nieskraplające się gazy 
popirolityczne wraz z najlżejszymi ciekłymi składnikami w głównej mierze odpowiadają za 
niską temperaturę zapłonu surowego oleju.  
Temperaturę zapłonu oleju popirolitycznego bada się przede wszystkim w celu oznaczenia 
bezpieczeństwa przeciwpożarowego podczas jego użytkowania. Temperatura zapłonu 
charakteryzuje skłonność substancji do tworzenia mieszanin palnych. Jest to minimalna 
temperatura, w której dana substancja wytwarza ilość par, wystarczającą do stworzenia z 
powietrzem mieszaniny zapalającej się po zbliżeniu płomienia. 
Z powodu niskiej temperatury zapłonu olej popirolityczny nie może być stosowany np. jako 
samodzielne paliwo grzewcze. Również jego magazynowanie i transport obarczone są 
ryzykiem zapłonu lub wybuchu. Z tego względu podjęto próbę podwyższenia temperatury 
zapłonu poprzez usunięcie z oleju najbardziej lotnych składników.  
Niżej zestawiono temperatury zapłonu kilku składników oleju popirolitycznego: 

- benzen  (-11,1)oC, 
- toluen   (-4,4)oC, 
- etylobenzen  15oC, 
- o-ksylen    30oC, 

- m-ksylen   29oC, 
- p-ksylen   25oC, 
- styren   31oC. 

Badania doświadczalne podwyższania temperatury zapłonu przeprowadzono dla oleju 
uśrednionego, dla którego wartość ta jest równa 26oC. Lotne składniki oleju wydzielano w 
procesie prostej destylacji. Po osiągnięciu założonej temperatury wrzenia i odebraniu porcji 
destylatu, przerywano destylację i pobierano próbkę pozostałego w kolbie oleju, w celu 
oznaczenia jego temperatury zapłonu. Następnie destylację kontynuowano do osiągnięcia 
kolejnej założonej temperatury wrzenia i powtarzano procedurę. Pomiary temperatury zapłonu 
wykonano metodą tygla zamkniętego wg normy PN-EN ISO 2719:2007. 
Temperatury zapłonu oleju uśrednionego po usunięciu kolejnych niskowrzących frakcji 
zestawiono w tabeli 1. 
 

Tabela 1. Temperatura zapłonu oleju uśrednionego po oddestylowaniu niskowrzących węglowodorów 

Maksymalna temperatura wrzenia 
usuniętego destylatu, 

oC 

Szacunkowa ilość usuniętego 
destylatu,  

%mas. 

Temperatura zapłonu, 
oC 

Olej surowy 0,0 26,0 
123,5 1,9 64,5 
142,5 3,3 60,5 
160,0 6,5 72,5 

 
Metoda usuwania najlżejszych składników oleju w celu podwyższenia jego temperatury 
zapłonu okazała się bardzo skuteczna. Oddestylowanie nawet niewielkiej ilości oleju rzędu 
2÷3%mas. pozwoliło na podwyższenie temperatury zapłonu do wartości spełniającej wymagania 
norm dla oleju napędowego (min. 55oC), lekkich i ciężkich olejów opałowych (odpowiednio 
56oC i 62C). Wydzielenie z oleju popirolitycznego związków o niskiej temperaturze zapłonu 
zwiększa wartość handlową pozostałego oleju.  
 

PODSUMOWANIE 

Frakcjonowanie oleju popirolitycznego pochodzącego z krajowego zakładu pirolizy opon 
samochodowych prowadzono metodą destylacji prostej i rektyfikacji, w procesach jedno- i 
dwustopniowych. W pracy przedstawiono przykładowe krzywe destylacyjne.  
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Stwierdzono, że olej popirolityczny ma inną krzywą destylacyjną niż typowe oleje napędowe i 
opałowe, co utrudnia jego zastosowanie jako substytutu paliw ropopochodnych. 
Nie jest możliwe uzyskanie czystych składników podczas rozdzielania oleju prostymi 
metodami destylacyjnymi. Możliwe jest jedynie ich zatężenie. W przypadku limonenu 
uzyskano zatężenie ok. 12-krotne, natomiast w przypadku niskowrzących węglowodorów 
aromatycznych (frakcja BTX) ok. 4-krotne. 
Badane oleje miały niskie temperatury zapłonu, wykluczające ich zastosowanie do celów 
paliwowych. Oddestylowanie ok. 2÷3%mas. najlżejszych składników oleju spowodowało 
podwyższenie temperatury zapłonu pozostałego oleju do wartości zbliżonych do temperatury 
wymaganej dla paliw opałowych i napędowych. 
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SUMMARY 

In this work the effect of mobile phase composition and temperature on the retention behavior of 
several test compounds (including non-polar and polar substances) on diol- Acclaim Mixed Mode 
HILIC-1 column in methanol – water systems with high (RPLC mode) and low (HILIC mode) water 
content was analysed. In the studied systems both linear, slightly curved and curved van’t Hoff plots 
were observed. This indicates, that depending on solute physicochemical properties and mobile 
phase composition, both single and more complex retention mechanism(s) may influence the 
retention behavior of tested substances. The possibilities of different retention mechanisms existence 
(e.g. connected with adsorbent surface heterogeneity, hydrophobic and hydrogen bond interactions) 
in the analysed systems have been also discussed. 
 

Keywords: diol stationary phase, HILIC, RP-HPLC, mobile phase composition, retention, 
van’t Hoff plot 

 

INTRODUCTION 

Increased interest has been recently observed in using hydrophilic interaction chromatography 
(HILIC) based on polar stationary phases combined with partly aqueous eluents (around 2–40% 
water) containing different organic solvents, e.g. acetonitrile or alcohols (Jandera, 2011; Liu et 
all, 2009).  
The list of useful HILIC stationary phases for various applications is very long and includes 
any silica-based or organic-polymer polar stationary phases (Jandera, 2011). Chemically 
bonded diol stationary phases are also used in HILIC. However, diol columns are less popular 
compared to other HILIC packings (Jandera, 2011). In this respect, it seems obvious that the 
potential of diol-type stationary phases is not yet adequately explored both from practical and 
theoretical point of view. These adsorbents show high polarity and hydrogen bonding 
properties, like the bare silica, and do not contain ionizable groups other than non-reacted 
residual silanols that can be partially blocked by a silylating reagent to avoid irreversible 
adsorption of polar compounds. Diol-silica columns have been mainly used for separations 
(Jandera, 2011) of vitamins, proteins, low molecular phenolic compounds and flavonoids. The 
overview of applications of different diol stationary phases can be found in e.g. (Jandera, 2011). 
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The diol-type Acclaim Mixed Mode HILIC-1 column is relatively new (first described in 2008 
year (Liu et all, 2008)). The bonding of this chromatographic material contains both hydrophilic 
functionalities, i.e. diol groups and also hydrophobic functionalities, i.e. a C10 alkyl chain. Note 
that conventional HILIC diol phases have a short (usually three carbon) alkyl chain merely 
serves as a linker between the terminal polar group and the attachment point on the silica 
surface. Therefore, this HILIC phase is termed to be a multi modal packing material which 
means it can be operated either in HILIC mode (in highly organic conditions) or in reversed 
phase liquid chromatography (RPLC) mode (in highly aqueous conditions) and provides great 
potential for separation of a wide range of polar and non-polar molecules (Liu et all, 2008). By 
the manufacturer, the Acclaim column exhibits greatly increased hydrophobic retention for 
neutral, non-polar molecules compared to a conventional diol column and works in reversed-
phase mode when the mobile phase contains less than about 70% organic solvent by 
concentration. At the same time the column works in HILIC mode when the mobile phase 
concentration of organic solvent is greater than about 70%. Although this column provides 
superior chromatographic properties and supports a broader variety of applications compared 
to conventional diol columns (Liu et all, 2008), the available literature is yet devoid of 
conclusive experimental or theoretical evidences on how exactly retention is generated on this 
polar packing. This is the reason why the authors decided to investigate this column. 
The retention mechanism of the HILIC phases makes them especially useful for separation of 
different polar organic compounds as a complement to reversed phase chromatography 
(RPLC). The aim of this study was to examine different test solutes retention/adsorption 
behavior (including analytes with different polarity, hydrophobicity and other physicochemical 
properties) on Acclaim Mixed Mode HILIC-1 column in methanol – water systems with high 
(RPLC mode) and low (HILIC mode) water content. In a HILIC technique the most popular 
organic component of a mobile phase is acetonitrile. Methanol is often used as an organic 
component of a mobile phase in reversed phase liquid chromatography (RPLC) and there are 
many papers presenting different investigations of retention process. Opposite to RPLC, the 
retention mechanism of the HILIC mode using alcohol as an eluent component was rather 
poorly explored and relatively few papers concerning the study on retention/sorption 
mechanism in such systems (also on diol adsorbents) can be found e.g. (Liu et all, 2009). 
Therefore the authors have made a study on the presented above stationary phase in methanol 
– water mobile phase systems. Besides, in order to obtain insights into retention mechanism, 
for the same set of test solutes and for the wide range of mobile phase compositions, the 
influence of column temperature (using van't Hoff plots) was also established and evaluated.  
 

EXPERIMENTAL 

The investigations were conducted using Dionex/Thermo Scientific Acclaim® Mixed-Mode 
HILIC-1 column (150mm x 4.6mm, 5µm particle size, 120Å pore size and 300m2/g surface 
area). The hold-up volume of the column was derived from pycnometric measurements 
(McCormick et all, 1980) made at 20oC under atmospheric pressure using acetonitrile and 
trichloromethane as solvents. The densities of these two solvents at 20oC are 0.786 and 1.48 
g/cm3, respectively. The column hold-up volume was established as V0=1.820±0.008 cm3 and 
the obtained values of total porosity, εt, and phase ratio, Φ, are: 0.73 and 0.3697, respectively. 
The liquid chromatography (LC) system consisted of Primaide Merck–Hitachi pump (model 
1110), Primaide Merck–Hitachi UV detector (model 1410), Primaide Merck–Hitachi column 
oven (model 1310) and Merck model L-7612 solvent degasser. 
1,3,5-tri-tert-butylbenzene (TTBB), n-pentylbenzene (nPB), quercetin (Q), chrysin (CH), 
phenol (PH), 4-tert-butylphenol (TBP) and caffeine (CAF) were studied as test analytes using 
aqueous – methanol (MeOH) mobile phases both in RPLC (high content of water) and HILIC 
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(high content of MeOH) modes. Neither supporting salts nor buffers were added to the eluent 
so these compounds can only interact with the two eluent components for sorption onto the diol 
stationary phase. An ultrasonic bath was used to degas the mobile phases for 5 min just after 
mixing MeOH and water or buffer. In most of the studies, the content of aqueous phase in eluent 
was changed in the range of volume fraction, φ, from 0 to 0.6 V/V. For the detailed mobile 
phase compositions the reader is referred to the respective sections in the text as well as to 
figure legends and table captions. The flavonoids (Q, CH) were received from Aldrich. The 
other substances and chromatographic grade solvents were purchased from Merck. Table 1 
gives selected properties (molar mass, M, partition coefficient, logPo/w, numbers of of H-bond 
donors and acceptors) of test solutes analyzed in this study. Distilled, deionized and 
demineralized water was prepared on SolPure-78Z (ELKAR) water deionizer. 
 

Table 1. Test solutes and their selected properties (http://www.chemspider.com) 

No. Compound Abbreviation M 
g/mol logPo/w H-bond 

donors 
H-bond 

acceptors 

1 1,3,5-tri-tert-
butylbenzene TTBB 246 6.61 - - 

2 n-pentylbenzene nPB 148 4.26 - - 
3 quercetin Q 302 2.16 5 7 
4 chrysin CH 254 3.01 2 4 
5 phenol PH 94 1.67 1 1 
6 4-tert-butylphenol TBP 150 3.21 1 1 
7 caffeine CAF 194 -0.55 - 3 

 
All investigations were carried out isocratically at 1.0 cm3/min flow rate. The injection volume 
(samples dissolved in the mobile phase) was 0.02 cm3 of working standard solutions (20 
µg/cm3). At the beginning of each set of experiments, the column was equilibrated at adequate 
temperature by washing with approximately 20 column hold-up volumes, V0, of the fresh 
mobile phase. The retention times, tr, of sample compounds were measured in triplicate for 
mobile phases containing various volume ratios of methanol:water at 20, 25, 30, 35, 40, 45 and 
50oC. The experimental data (the retention times for the peak apexes) were corrected for the 
extra-column volume dead time (i.e., the time needed for the eluent to flow through the 
capillaries connecting the valve with the column and the column with the detector), td=0.08 
min. On the basis of the experimental tr, the retention factors, k=(Vr-V0)/V0=(tr-t0)/t0, were 
calculated and arithmetic means from three repeated experiments were used in the regression 
analysis for the determination of thermodynamic constants in the van’t Hoff equation. The 
linear regression analysis was conducted using OriginPro 8 SRO software. 
 

RESULTS 

Solute retention in RPLC and HILIC modes 
Aromatic hydrocarbons (TTBB, nPB), flavonoids (Q, CH) and phenols (PH, TBP) exhibit 
similar, nonlinear shapes of lnk=f(φH2O) dependencies in the analysed systems - see Figure 1A. 
Generally, regardless of temperature, these substances are very poorly, however noticeably 
retained in systems with water content 0-25% V/V (HILIC mode). After exceeding 
approximately of the 25% water content in MeOH (RPLC mode), the retention factors of these 
substances are significantly growing. Comparing the retention of the test substances belonging 
to the respective types of compounds it is also apparent that the more hydrophobic compounds 
(Table 1) were more strongly retained than the less hydrophobic in the whole analyzed range 
of eluent compositions and temperatures. For example, as it can be seen in Figure 1A, at column 
temperature 20oC the more hydrophobic chrysin (logPo/w=3.01) was more strongly retained than 
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the less hydrophobic quercetin (logPo/w=2.16). The same situation was observed in the whole 
analyzed range of temperatures. 
For CAF studied in aqueous – methanol mobile phases, U-shape plot of lnk versus the water 
phase concentration were observed in the whole temperature range - see Figure 1B. Besides, 
caffeine exhibits relatively low retention in HILIC and RPLC modes. 
 

 
Figure 1. Plots of lnk versus φH2O and lnk versus ln(φH2O) considering seven model compounds at column 

temperature 20oC 
 
To evaluate the impact of mobile phase composition on retention, as suggested by Hemstrom 
and Irgum (Hemstrom et all, 2006), in Figures 1C and 1D lnk versus ln(φH2O) dependencies 
were also reported. In theory, linearity of lnk=f(φH2O) would indicate a predominance of a 
partitioning process, whereas linearity of lnk=f(lnφH2O) would reveal an adsorption mechanism 
(Hemstrom et all, 2006). As shown in Figure 1, in the both cases, no linearity was observed. 
The same situation occurs in the whole analysed temperature range. This may be an evidence 
of rather complex retention mechanism in the analysed systems. 
 

Effect of column temperature – van’t Hoff plots 
Column temperature is also an important parameter that affects the retention of compounds in 
liquid chromatography. The main reason for studying the relationship between solute retention 
factors and temperature was to gain insights into retention mechanism(s) changes involved 
between solutes of different properties and diol- stationary phase used both in the HILIC and 
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the RPLC modes in systems with different content of MeOH as an organic component of a 
mobile phase. The relationship between retention factor, k, and column temperature, T, is often 
described by van't Hoff equation (Tchapla et all, 1988): 
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where: ∆𝐻0 and ∆𝑆0 are respectively the enthalpy and entropy changes corresponding to the 
chemical exchange of the solute going from the mobile to the stationary phase; R is the gas 
constant (8.314 J K−1 mol−1), 𝛷 is the phase ratio and T is temperature (in Kelvins). 
In Figures 2-5, the experimental lnk versus 1/T plots (points) and best fitted regression results 
obtained from van't Hoff equation (lines) for all test solutes, applied mobile phase compositions 
and temperature range 20–50oC were presented. Note, that higher temperature values were not 
studied due to instability of the column according to the manufacturer's recommendation. Table 
2 lists regression results from eq. (1) for systems presented in Figures 2-6. Generally, the results 
of investigations show that retention of all analysed test substances decreased at higher 
temperatures, tantamount to negative retention enthalpies ∆𝐻0 (Table 2) indicating an 
exothermic process. The same trend was observed for all mobile phase compositions. The 
experimental lnk=f(1/T) plots indicate, that linear, slightly nonlinear and also nonlinear 
dependencies were observed in the analysed systems. This is confirmed by listed in Table 2 
values of correlation coefficients, R2, describing the validity of the van’t Hoff model (eq. 1).  
In case of TTBB (Figure 2A) and nPB (Figure 2B) studied in systems containing 5-25% V/V 
and 40-50% (40-60% for nPB) V/V water, R2 values close to 1 (Table 2) demonstrate the 
validity of eq. (1) and suggest that mainly single retention mechanism controls their retention 
over the experimental temperature range. Curvatures of the van’t Hoff plots were revealed in 
mobile phase with pure MeOH (R2 close to 0.9), but even more significantly (R2<0.8) at 
concentrations of water 35% V/V. For Q (Figure 3A) and CH (Figure 3B) rather linear van't 
Hoff plots (R2 close to 0.99) were observed with eluents containing 5-30% and 40-60% V/V 
water (Table 2), suggesting dominance of a single retention mechanism over the experimental 
temperature range. Lower values of R2 occur in the case of mobile phase with pure MeOH (R2 
close to 0.94-0.96 for both substances) and at concentrations of water 35% V/V (R2 for both 
substances are close to 0.93-0.95). For PH (Figure 4A) the regression results for eq. (1) with R2 
close to 0.99 were obtained for eluents containing 5%, 15%, 25% and 60% V/V water. The 
correlation coefficients are lower than 0.96 (especially for φH2O=10%, R2=0.8652) for other 
eluent compositions (Table 2). For TBP (Figure 4B) the R2 close to 0.99 were observed only in 
15%, 25%, 50% and 60% V/V water (Table 2). The R2 lower than 0.98 (especially for φH2O=0% 
and 35%, R2 are equal 0.9016 and 0.8757 respectively) were obtained for other eluent 
compositions. The experimental retention–temperature dependences exhibit linearity for CAF 
(Figure 5) in mobile phases with water content range 0-25% V/V. R2 values are rather stable 
and greater than 0.99. This suggests that mainly single retention mechanism controls the 
retention in the examined eluents and temperatures. A certain curvatures of lnk=f(1/T) were 
revealed for the water content range in mobile phase 30-50% V/V (see Table 2) - the minimal 
value of R2=0.9647 was obtained for φH2O=50% V/V whereupon R2 was increased up to 0.9898 
for φH2O=60% V/V. Analysing the ∆𝐻0 and ∆𝑆0 values determined for individual types of 
compounds, a significant variability of these parameters (especially for flavonoids and phenols) 
depending the mobile phase composition and compound’s hydrophobicity was observed (Table 
2). For example the ∆𝐻0 values for more hydrophobic CH are higher than for less hydrophobic 
Q when eluents containing from 0 to 30% V/V of water (Table 2) have been applied. For the 
rest of eluents the situation is opposite. At the same time the ∆𝑆0 values for CH are greater than 
the ∆𝑆0 values for Q in the whole range of eluent compositions. Analogical situation was also 
observed for PH and TBP – see Table 2. The other picture of the enthalpy and entropy 






XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r.



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała , 5-9 września 2016 r.  

1535 
 

variability depending on the mobile phase composition is observed for aromatic hydrocarbons 
and acids. The ∆𝐻0 values for less hydrophobic nPB are higher than for more hydrophobic 
TTBB (Table 2) for all investigated mobile phase compositions, while the ∆𝑆0 values are 
generally higher for TTBB except for eluents with low water content (φH2O range 0-10% V/V).  
 
 

 
Figure 2. The van’t Hoff plots of TTBB (A) and nPB (B) for different mobile phase compositions. Points – 

experimental data, lines - van’t Hoff model 
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Table 2. Enthalpy ∆𝐻0 [kJ/mol] and entropy ∆𝑆0 [J/mol∙K] changes of solute transfer (regression results from van't Hoff equation) for the analysed chromatographic systems. 

φH2O 
V/V 

∆𝐻0 ∆𝑆0 R2 ∆𝐻0 ∆𝑆0 R2 ∆𝐻0 ∆𝑆0 R2 ∆𝐻0 ∆𝑆0 R2 ∆𝐻0 ∆𝑆0 R2 
TTBB nPB Q CH PH 

0 -11.81 -61.37 0.9499 -8.98 -50.18 0.9329 -9.74 -42.65 0.9403 -8.74 -34.42 0.9643 -20.41 -94.85 0.9401 
0.05 -11.05 -51.96 0.9957 -9.23 -46.45 0.9951 -16.96 -64.07 0.9816 -12.80 -45.79 0.9918 -22.10 -97.16 0.9841 
0.1 -16.81 -64.39 0.9687 -14.41 -58.65 0.9873 -19.23 -68.94 0.9930 -15.51 -51.68 0.9922 -17.48 -79.22 0.8652 

0.15 -9.27 -36.27 0.9985 -8.80 -37.73 0.9989 -15.91 -56.52 0.9992 -12.86 -41.36 0.9996 -13.29 -64.03 0.9898 
0.2 -10.69 -35.44 0.9865 -9.68 -36.42 0.9864 -14.65 -49.43 0.9833 -13.99 -42.09 0.9973 -8.32 -45.27 0.9423 

0.25 -14.49 -42.76 0.9936 -12.63 -42.22 0.9966 -17.62 -56.48 0.9947 -16.99 -48.93 0.9915 -12.09 -55.78 0.9958 
0.3 -21.39 -59.69 0.9660 -17.54 -61.11 0.9722 -21.38 -65.75 0.9854 -21.72 -61.05 0.9827 -13.42 -57.97 0.9760 

0.35 -13.36 -26.93 0.6730 -12.12 -31.70 0.7515 -15.73 -43.70 0.9505 -16.27 -39.33 0.9336 -8.09 -38.29 0.9459 
0.4 -16.96 -32.09 0.9994 -14.16 -33.71 0.9962 -21.54 -58.98 0.9841 -22.69 -56.19 0.9821 -10.26 -43.15 0.9690 

0.45 -25.68 -54.60 0.9852 -24.90 -64.36 0.9714 -21.43 -55.27 0.9795 -23.24 -54.20 0.9848 -12.54 -49.23 0.9575 
0.5 -22.87 -39.61 0.9989 -18.86 -40.95 0.9960 -24.27 -66,62 0.9795 -27.82 -64.81 0.9895 -11.86 -45.22 0.9770 

0.55 - - - - - - -30.60 -77.03 0.9912 -30.90 -70.32 0.9884 - - - 
0.6 - - - -20.55 -37.15 0.9860 -28.45 -66.67 0.9990 -27.02 -53.97 0.9903 -11.64 -40.68 0.9885 

 
continued of Table 2. 

φH2O 
V/V 

∆𝐻0 ∆𝑆0 R2 ∆𝐻0 ∆𝑆0 R2 
TBP CAF 

0 -17.51 -83.60 0.9016 -13.35 -53.59 0.9946 
0.05 -14.19 -67.89 0.9575 -11.65 -49.01 0.9916 
0.1 -15.81 -69.15 0.9723 -10.80 -46.83 0.9977 

0.15 -10.64 -50.01 0.9964 -11.99 -50.89 0.9952 
0.2 -9.62 -43.22 0.9748 -10.51 -45.94 0.9920 

0.25 -11.74 -47.20 0.9891 -11.71 -49.54 0.9969 
0.3 -15.06 -54.88 0.9698 -12.56 -51.86 0.9896 

0.35 -8.09 -28.62 0.8757 -10.41 -43.73 0.9883 
0.4 -13.33 -42.19 0.9631 -11.46 -45.81 0.9908 

0.45 -13.38 -39.88 0.9819 -15.47 -57.89 0.9876 
0.5 -14.57 -40.42 0.9940 -14.05 -51.98 0.9647 
0.6 -14.91 -34.85 0.9907 -13.66 -46.97 0.9898 
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Figure 3. The van’t Hoff plots of Q (A) and CH (B) for different mobile phase compositions. Points – 

experimental data, lines - van’t Hoff model 
 

 
Figure 4. The van’t Hoff plots of PH (A) and TBP (B) for different mobile phase compositions. Points – 

experimental data, lines - van’t Hoff model 
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Figure 5. The van’t Hoff plots of CAF for different mobile phase compositions. Points – experimental data, 

lines - van’t Hoff model 
 

DISCUSSION 

As previously mentioned, in accordance to Hemstrom and Irgum (Hemstrom et all, 2006) finding, 
nonlinear lnk=f(φH2O) and lnk=f(lnφH2O) dependencies (Figure 1) suggest that the retention 
mechanism is rather complex, i.e. surface adsorption (via different sorption interactions type) 
may coexist in different proportions with a partition mechanism (mostly driven by 
hydrophobicity). Due to presence of long-chain alkyl groups (which are capable of separating 
different molecules via hydrophobic interaction) on the adsorbent surface, the hydrophobic 
interactions could influence to some extent the global retention mechanism of the tested 
compounds. It is especially evident for the non-polar aromatic hydrocarbons tested in this study 
(where the retention mechanism is inherent to the RPLC). However, taking into account the 
presented results as well as Jaroniec – Martire theory (Jaroniec, 1993 and literature cited 
therein), the presence of mixed adsorption – partition mechanism is in this case also possible.  
As it was shown in previous section, the retention behavior of examined substances strongly 
depends on their hydrophobicity. On the other hand, when multiple polar functional groups 
such as e.g. –OH, –NH2 contribute to analyte polarity, hydrogen-bonding interactions could 
affect the global retention mechanism in most HILIC columns (Hao, 2008). Flavonoids, phenols 
and caffeine have a noticeable hydrogen-bonding potentials (Table 1) and (as shown in the 
results section) are rather poorly retained in the HILIC mode presumably due to the presence 
of methanol in the mobile phase. It is commonly accepted that in the HILIC mode a water-
enriched liquid layer is established within the stationary phase (Jandera, 2011), thus partitioning 
of the solutes from the mobile phase into the hydrophilic layer occurs. Methanol as an organic 
component of the mobile phase with its strong ability for hydrogen bonding (this polar protic 
solvent can be both donor and acceptor of hydrogen bonds) may disturb the formation of the 
water layer at the stationary phase surface, replacing water molecules, thus producing a more 
hydrophobic stationary phase (Jandera, 2011; Hao, 2008). As a consequence, the analytes with 
hydrogen-bonding potentials are less retained. It should be also noticed, that replacing MeOH 
with acetonitrile (this aprotic solvent can be only hydrogen bond acceptor) as a weak eluent 
component gives in HILIC mode higher retention factors e.g. for CAF (Kamińska et all, 2015). 
Basing on the above observations it is clearly evident that the eluting strength is also correlated 
with the different hydrogen bonding potentials of the organic solvents. Thus, except for the 
hydrophobic retention, the hydrogen bonding interactions (especially in the HILIC mode) could 
also influence the retention behavior of flavonoids, phenols and caffeine in the analysed mobile 
phases.  
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Regarding polar columns, many strongly or moderately polar compounds show U-shape plots 
of k versus the concentration of water in the mobile phase, with a minimum corresponding to 
the transition point from the RPLC to the HILIC mechanism (Jandera, 2011). In this work, such 
dependence was observed for caffeine. As it was mentioned above, the HILIC retention is 
controlled by liquid-liquid partitioning between the mobile phase and the water-enriched 
solvent layer at the surface of the polar stationary phase (Jandera, 2011). Hydrophobic, 
hydrogen bonding and other electrostatic-type (e.g. ion-exchange or ion repulsion) interactions 
may also contribute to the retention, depending on the sample, the stationary phase and the 
composition of the mobile phase (Hao, 2008; Wu et all, 2008). Opposite to the HILIC, the 
RPLC mode retention is essentially controlled by non-polar (solvophobic) interactions 
(Jandera, 2011). Simultaneously, in the RPLC mode interactions with polar groups and residual 
silanols in the stationary phase may affect the retention. On the other hand, solvophobic 
interactions may contribute to some extent to the retention under the HILIC conditions, as most 
polar stationary phases (except for bare silica) contain some non-polar structural elements, such 
as hydrocarbon “spacers” enabling covalent attachment of polar groups to the surface of the 
silica support. Hence, depending on the amount of the organic % in the mobile phase, these 
combined effects may control the resultant retention in many HILIC columns. In the presence 
of the combined HILC/RPLC retention mechanism, the RPLC behavior predominates in water-
rich mobile phases and the retention decreases with rising concentration of the organic solvent, 
until minimum retention is achieved. The retention starts to rise again with further increase of 
the organic solvent concentration, as the polar interactions become stronger than the 
solvophobic ones in highly organic mobile phases. CAF is the most hydrophilic substance 
among being analyzed and has a certain hydrogen-bonding potential (Table 1). So, the retention 
behavior of CAF under HILIC conditions is presumably connected with hydrophilic partition 
in which (due to the rather low CAF retention and presence of MeOH in mobile phase) H-bond 
interactions may also affect the retention mechanism. At the same time, CAF is rather bulky 
molecule (M=194 g/mol), which may be retained in water-rich eluents by hydrophobic 
interactions and connected with the increase of CAF retention observed in the RPLC mode. 
The change in retention as a function of the column temperature is dependent on both functional 
groups of an analyte and a stationary phase as well as on a composition of a mobile phase. The 
presented in previous section results of investigations indicate that the retention process is 
exothermic in all analyzed chromatographic systems. The observed linearity or non-linearity of 
van’t Hoff plots provides information on whether the retention mechanism(s) changes over the 
studied temperature range or not (Melander et all, 1978). The obtained in some of the analysed 
systems non-linear plots could indicate: (a) alteration in the main retention mechanism to 
another with increasing temperature (e.g. the electrostatic interactions are diminished, while the 
adsorptive forces become prevalent); (b) some conformation changes in a bonded phase or (c) 
the thickness of adsorbed part of the mobile phase (e.g. water) on the stationary phases could 
vary with temperature. In addition, the above discussed mechanisms may be combined (Kucera 
et all, 2011). Noteworthy is also the fact that the enthalpy values derived for individual test 
substances were very different depending on the mobile phase composition that could also 
indicate the existence of strong specific (secondary) interactions between these substances and 
functional groups of the tested stationary phase. Taking into account two facts: (i) the surface 
of actual adsorbents is heterogeneous by nature and (ii) the sample components have multiple 
functional groups, the observed nonlinearities of van’t Hoff plots may be also caused by the 
specific analyte – stationary phase interactions connected with the presence of energetically 
different active sites on the stationary phase surface (both alkyl groups with polar terminus and 
residual silanols can act as low- and/or high-energy active sites). The presence of such 
interactions was confirmed in literature (e.g. (Gritti et all, 2009) for many silica based (and not 
only) adsorbents, mobile phases and chromatographed compounds. Besides, in accordance to 
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Kim finding (Kim et all, 2004), qualitative assessments of the adsorption energy distribution 
(AED) at different temperatures indicate that temperature has a significant influence on the 
adsorption energy on the high-energy sites and on the saturation capacity of the low-energy 
sites. The latest investigations of AED (Kamińska et all, 2016) conducted in the same column 
for CAF in different MeOH – water systems, indicate that in the RPLC mode the adsorption 
mechanism is seriously heterogeneous. In contrast, in the HILIC mode where the van’t Hoff 
plots are almost linear, the adsorption behavior is quasi-homogeneous. It was also stated, that 
e.g. phenols (PH, TBP) exhibit heterogeneous adsorption behavior both in the HILIC and the 
RPLC modes (it is especially evident in systems where nonlinearities in van't Hoff plots were 
observed). Thus it seems, that the surface heterogeneity could in some cases influence the 
retention mechanism in the tested column and provide explanation (to a certain degree) 
observed nonlinearities in van't Hoff plots in some of the analysed systems. 
It should be also pointed that, if the observed nonlinearities in the van't Hoff plots are due to 
changes in enthalpy and entropy of either solutes, but are not caused by a temperature-
dependent phase ratio, then the obtained results may be evidence of a complex retention 
mechanism in the analysed systems. Because the authors were focused only on practical 
observations of selected test substances retention behavior, therefore investigations related to 
the phase ratio variability were beyond the scope of the present study. 
 

CONCLUSIONS 

In this study the retention behavior of several test substances on Acclaim Mixed Mode HILIC-
1 column was analysed using MeOH as weak eluent component. The acquisition of retention 
data for chemically different compounds in a wide range of temperatures and mobile phase 
compositions allowed evaluation of their retention mechanism(s) variability in the tested 
column. Although a structurally simple ligand was chosen, rather complex processes (that 
generate retention for chemically different compounds in different mobile phase compositions) 
were revealed. It was found that depending on mobile phase composition, both linear, slightly 
curved and curved van’t Hoff plots were observed in the studied systems. This leads to the 
conclusion that a single retention mechanism may dominate in some systems and 
simultaneously in others the presence of additional mechanisms is highly probable. Moreover, 
fairly significant changes of the ∆𝐻0 and ∆𝑆0 values were observed for all tested compounds 
depending on the mobile phase composition, that may indicate the presence of specific 
interactions between the analytes and functional groups of the tested stationary phase. It was 
also found that the retention behavior strongly depends on compounds hydrophobicity in the 
analysed systems. On the other hand, in case of the compounds with hydrogen-bonding 
potentials, the presence of MeOH in eluent may cause that the H-bond interactions also 
influence the retention mechanism. Additionally, the presence of other specific interactions 
connected with energetic heterogeneity of stationary phase surface should not be ruled out.  
Summing up, the presented results confirm that the tested column is suitable for both RPLC (in 
highly aqueous conditions) and HILIC (in highly organic conditions) applications. Besides, 
taking into account the obtained results and rather complex picture of retention mechanism, 
more sophisticated studies (especially in column overload conditions) are required in this issue. 
This is the purpose of the present and further authors’ research. 
 

REFERENCES 

Gritti F., Santos Pereira A., Sandra P., Guiochon G., 2009. Comparison of the adsorption 
mechanisms of pyridine in hydrophilic interaction chromatography and in reversed-phase 
aqueous liquid chromatography. J. of Chromatogr. A 1216, 8496–8504. 



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

1541 
 

Hao Z., Xiao B., Wang N., 2008. Impact of column temperature and mobile phase components 
on selectivity of hydrophilic interaction chromatography (HILIC). J. of Sep. Sci. 31, 1449-
1464.  

Hemstrom P., Irgum K., 2006. Hydrophilic interaction chromatography. J. of Sep. Sci. 29, 
1784-1821. 

Jandera P., 2011. Stationary and mobile phases in hydrophilic interaction chromatography: a 
review. Anal. Chim. Acta 692, 1-25.  

Jaroniec M., 1993. Partition and displacement models in reversed-phase liquid 
chromatography with mixed eluents - Review Article. J. of Chromatogr. A 656, 37-50. 

Kamińska J., Zapała W., 2015. Influence of modifier concentration on retention in hydrophilic 
interaction chromatography - preliminary investigations. Chem. Eng. and Equip. 54(1), 4-7 
(in Polish). 

Kamińska J., Chutkowski M., Zapała L., Zapała W., 2016. Studies on the sorption behavior of quercetin, 

phenol, and caffeine as test substances on diol mixed-mode HILIC column. JLC&RT 39(3), 161-170.  

Kim H., Gritti F., Guiochon G., 2004. Effect of the temperature on the isotherm parameters of 
phenol in reversed-phase liquid chromatography. J. of Chromatogr. A 1049, 25–36. 

Kucera R.P. Kovarikova P., Klivicky M.,Klimes J., 2011. The retention behaviour of polar 
compounds on zirconia based stationary phases under hydrophilic interaction liquid 
chromatography conditions. J. of Chromatogr. A 1218: 6981-6986. 

Liu M., Ostovic J., Chen E. X., Cauchon N., 2009. Hydrophilic interaction liquid 
chromatography with alcohol as a weak eluent. J. of Chromatogr. A 1216, 2362-2370. 

Liu X., Pohl C., 2008. New hydrophilic interaction/reversed-phase mixed-mode stationary 
phase and its application for analysis of nonionic ethoxylated surfactants. J. of 
Chromatogr. A 1191, 83-89. 

McCormick R.M., Karger B.L., 1980. Distribution Phenomena of Mobile-Phase Components 
and Determination of Dead Volume in Reversed-Phase Liquid Chromatography. Anal. 
Chem. 52, 2249-2257. 

Melander W., Campbell D.E., Horvath C., 1978. Enthalpy-entropy compensation in reversed-
phase chromatography. J. of Chromatogr. 158, 215-225. 

Tchapla A., Heron S., Cohn H., Guiochon G., 1988. Role of temperature in the behavior of a 
homologous series in reversed phase liquid chromatography. Anal. Chem. 60, 1443-1448. 

Wu J.Y., Bicker W., Lindner W., 2008. Separation properties of novel and commercial polar 
stationary phases in hydrophilic interaction and reversed-phase liquid chromatography 
mode. J. of Sep. Sci. 31, 1492-1503. 

 

  



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

1542 
 

 

WŁASNOŚCI SORPCYJNE KOLUMNY DIOLOWEJ ACCLAIM 
MIXED MODE HILIC-1 NA PRZYKŁADZIE FENOLU I KOFEINY 

JAKO SUBSTANCJI TESTOWYCH 

Wojciech Zapała1, Lidia Zapała2, Justyna Kamińska1, Marcin Chutkowski1 
 
 

1. Katedra Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Wydział Chemiczny Politechniki Rzeszowskiej,  
al. Powstańców Warszawy 6, 35-959 Rzeszów, e-mail:ichwz@prz.edu.pl  

2. Zakład Chemii Nieorganicznej i Analitycznej, Wydział Chemiczny Politechniki Rzeszowskiej, 
 al. Powstańców Warszawy 6, 35-959 Rzeszów 

 
 

STRESZCZENIE 

Przeanalizowano proces adsorpcji fenolu i kofeiny w diolowej kolumnie Acclaim Mixed Mode 
HILIC-1 w fazach ruchomych złożonych z metanolu i wody oraz acetonitrylu i wody o różnych 
zawartościach rozpuszczalnika organicznego. W badanych układach wyznaczono metodą analizy 
frontalnej (FA) izotermy adsorpcji oraz określono rozkłady energii adsorpcji (AED). Uzyskane 
wyniki badań wskazują na heterogeniczny charakter oddziaływań fenolu z testowaną fazą 
stacjonarną. Kofeina w fazach ruchomych zwierających mniejszą ilość wody wykazuje 
homogeniczny charakter oddziaływań sorpcyjnych, natomiast w fazach ruchomych o większej 
zawartości wody – heterogeniczny. Równowagi adsorpcyjne w badanych układach opisano 
odpowiednimi modelami izoterm, których dokładność w opisie danych doświadczalnych 
zweryfikowano statystycznie.  

 

Słowa kluczowe: kolumna diolowa, izoterma adsorpcji, rozkład energii adsorpcji, model izotermy 

 

WPROWADZENIE 

Proces retencji w chromatografii cieczowej jest zjawiskiem bardzo skomplikowanym, 
zależnym od wielu czynników (temperatura, ciśnienie, obecność modyfikatora fazy ruchomej, 
pH fazy ruchomej, itp.). Dodatkowo wpływ na jego przebieg mają: rodzaj i własności fazy 
stacjonarnej, typ fazy ruchomej, jej skład jakościowy i ilościowy oraz właściwości molekularne 
chromatografowanych związków. Mechanizm retencji jest zwykle analizowany na podstawie 
czasów retencji pików chromatografowanych substancji otrzymanych w warunkach 
analitycznych, tzn. na podstawie pików uzyskanych po wprowadzeniu na szczyt kolumny 
chromatograficznej bardzo małej masy analizowanego związku. Tego typu badania są 
oczywiście bardzo pomocne, jednak w celu uzyskania pełniejszego obrazu zachodzących w 
kolumnie zjawisk konieczne jest przeprowadzenie badań w warunkach przeładowania kolumny 
próbką chromatografowanej substancji. W badaniach tych istotną rolę odgrywa izoterma 
adsorpcji, która powinna być wyznaczona dla możliwie najszerszego zakresu stężeń badanej 
substancji. Doświadczalnie wyznaczona izoterma adsorpcji umożliwia poprawne określenie 
parametrów termodynamicznych niezbędnych do badań symulacyjnych (modelowania) 
procesu oraz jego optymalizacji. Odpowiednia interpretacja danych równowagowych dostarcza 
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także szeregu informacji dotyczących mechanizmu retencji w badanym układzie 
chromatograficznym.  
Do opisu (modelowania) równowagi adsorpcyjnej można stosować wiele różnych modeli 
izoterm (Gritti i in., 2004). W przypadku izoterm typu I (tzw. wypukłych) najprostszy jest 
model izotermy Langmuira zakładający jednowarstwową adsorpcję na homogenicznej 
energetycznie powierzchni fazy stacjonarnej. 

CK
CKqq s






1

11

1
 (1) 

gdzie qs1 i K1 to odpowiednio pojemność chłonna złoża i stała równowagi adsorpcji.  
 
Powierzchnia adsorbentów stosowanych w różnych rodzajach chromatografii cieczowej jest  
z natury heterogeniczna energetycznie, tzn. na powierzchni adsorbentu występują centra 
aktywne o różnej energii. Zastosowanie w tym przypadku modelu izotermy Langmuira jest 
raczej niewłaściwe ponieważ chromatografowana substancja może w różny sposób (np. przez 
oddziaływania elektrostatyczne, hydrofobowe, itd.) oddziaływać z taką powierzchnią 
adsorbentu. Jeżeli założymy obecność na powierzchni adsorbentu dwóch różnych centrów 
energetycznych, to do opisu równowagi adsorpcji można stosować model izotermy bi-
Langmuira (Gritti i in., 2004): 
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Celem niniejszej pracy było zbadanie charakteru oddziaływań adsorpcyjnych pomiędzy 
wybranymi substancjami testowymi o różnych własnościach fizykochemicznych i nowej 
generacji (Liu i in., 2008) diolową fazą stacjonarną (kolumna Acclaim Mixed Mode HILIC-1). 
Badania przeprowadzono w układach zawierających eluenty złożone z wody i metanolu oraz 
wody i acetonitrylu o różnych zawartościach rozpuszczalnika organicznego. Do wstępnej oceny 
oddziaływań sorpcyjnych w badanych układach zastosowano wykresy Scatcharda.  
W kolejnym etapie badań obliczono rozkłady energii adsorpcji (ang. adsorption energy 
distribution, AED). Na podstawie uzyskanych wyników, do wyznaczonych doświadczalnie 
izoterm adsorpcji dopasowano odpowiednie modele izoterm, których adekwatność oceniono 
statystycznie. 
 

CZĘŚĆ DOŚWIADCZALNA 

Aparatura badawcza 
Badania przeprowadzono w kolumnie Dionex/Thermo Scientific Acclaim® Mixed-Mode 
HILIC-1 (150 mm x 4.6 mm, 5 µm średnica ziarna, 120 Å rozmiar porów). Testowana faza 
stacjonarna zawiera hydrofilowe grupy diolowe związane z dziesięciowęglowymi łańcuchami 
alifatycznymi osadzonymi na matrycy krzemionkowej. Dzięki takiej strukturze adsorbent ten 
wykazuje zarówno własności hydrofilowe, jak i hydrofobowe. Schemat struktury powierzchni 
stosowanej fazy stacjonarnej przedstawiono na rys. 1.  
Czas retencji substancji niezatrzymywanej t0=1,82 min wyznaczono metodą piknometryczną 
(McCormick i in., 1980). Wyznaczona w oparciu o czas martwy kolumny porowatość całkowita 
złoża wynosiła 휀𝑡=0,73. 
Badania wykonano z wykorzystaniem wysokosprawnego chromatografu cieczowego Primaide 
firmy Merck – Hitachi (Niemcy). W skład tego aparatu wchodziły następujące urządzenia: 
pompa eluentu model 1110, termostat kolumnowy model 1310, detektor UV model 1410. Pracą 
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chromatografu sterował program D-7000 HSM firmy Merck, za pomocą którego rejestrowano 
na twardym dysku komputera wyniki eksperymentów. 
 

 
Rysunek 1. Struktura powierzchni fazy stacjonarnej w kolumnie Acclaim™ Mixed-Mode HILIC-1 

 
Odczynniki 

Jako substancje testowe zastosowano fenol i kofeinę. Związki te, należące do różnych klas 
chemicznych, różnią się strukturą chemiczną i własnościami fizykochemicznymi. Dlatego 
powinny w różny sposób oddziaływać z powierzchnią fazy stacjonarnej umożliwiając tym 
samym bardziej obiektywną ocenę mechanizmu adsorpcji/retencji w testowanej kolumnie. 
Badania prowadzono w układach chromatograficzych, w których jako fazy ruchome 
zastosowano roztwory wody i metanolu (MeOH) oraz wody i acetonitrylu (ACN) o różnych 
zawartościach rozpuszczalnika organicznego. Nie stosowano ani dodatku soli, ani buforu, 
dzięki czemu testowane substancje oddziaływały jedynie ze składnikami eluentu i fazą 
stacjonarną. Substancje testowe oraz rozpuszczalniki zakupiono w firmie Merck.  

 
Analiza frontalna 

Przed rozpoczęciem badań kolumnę kondycjonowano przemywając ją świeżą fazą ruchomą  
w ilości odpowiadającej około dwudziestu jej objętości. Do doświadczalnego wyznaczenia 
izoterm adsorpcji w badanych układach zastosowano metodę analizy frontalnej polegającą na 
wykorzystaniu krzywych wyjścia wykonanych dla różnych stężeń badanego związku 
chemicznego (Gritti i in., 2005). Doświadczalny przebieg zależności qi=f(Ci) wyznaczono na 
podstawie wyrażenia: 
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0

1 t
ttCq ri

t

t
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gdzie: qi – stężenie zaadsorbowanej substancji na powierzchni adsorbentu, Ci – stężenie 
substancji w fazie ruchomej, tri – czas retencji dla i-tej krzywej wyjścia, t0 – czas retencji 
substancji inertnej (nie adsorbującej się), t – porowatość całkowita złoża. 
 
W analizie frontalnej czas retencji tri można wyznaczać się jedną z trzech metod (Gritti i in., 
2005): równych pól, stężenia średniego, punktu przegięcia. Metody stężenia średniego  
i punktu przegięcia są zwykle mniej dokładne od metody równych pól zwłaszcza gdy krzywa 
wyjścia jest asymetryczna (jak dla izoterm wklęsłych lub s-kształtnych), a także gdy opory 
transportu masy są duże. Metoda stężenia średniego jest zalecana, gdy na poziomie plateau 
krzywej wyjścia występują silne oscylacje stężenia, a metoda punktu przegięcia, gdy krzywa 
wyjścia jest idealnie symetryczna. W niniejszej pracy do wyznaczania czasu retencji 
zastosowano metodę równych pól. 
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Izotermy adsorpcji fenolu i kofeiny wyznaczono w temperaturze 20oC przy natężeniu 
przepływu fazy ruchomej 1,0 cm3/min stosując jako eluenty roztwory wody i metanolu oraz 
wody i acetonitrylu zawierające 70% i 90% V/V rozpuszczalnika organicznego. Analizę 
frontalną prowadzono w zakresie stężeń badanych substancji od 2∙10−5 g/dm3 do stężenia 
maksymalnego limitowanego rozpuszczalnością danej substancji w eluencie. Pomiary 
wykonywano przy długościach fali detektora UV wynoszących 294 nm dla fenolu i 303 nm dla 
kofeiny. Krzywą kalibracji detektora dla każdej badanej substancji wyznaczono na podstawie 
plateau uzyskanych krzywych wyjścia i aproksymowano wielomianem trzeciego stopnia.  
 

Rozkład energii adsorpcji (AED) 
Metoda AED, oprócz wyznaczenia ilości centrów aktywnych na powierzchnia adsorbentu, 
umożliwia także definitywne wskazanie właściwego modelu izotermy uwzględniającego 
specyfikę oddziaływań pomiędzy chromatografowaną substancją i fazą stacjonarną. 
Przykładowo, w obrazie AED dla izotermy bi-Langmuira obserwuje się dwa wyraźnie 
rozdzielone pasma energetyczne. Natomiast dla izotermy Totha obserwuje się tylko jedno, 
zazwyczaj rozmyte pasmo energetyczne (Fornstedt, 2010). 
W metodzie tej stan energetyczny powierzchni adsorbentu charakteryzuje funkcja rozkładu 
energii adsorpcji )(F . Funkcja ta jest dyskretyzowana dla M punktów sieci energetycznej 
(tzn. przyjmuje się, że adsorbent składa się z M różnych, homogenicznych energetycznie 
powierzchni). Przyjmując, że doświadczalnie wyznaczona izoterma adsorpcji jest sumą izoterm 
odniesionych do każdego z homogenicznych centrów aktywnych powierzchni adsorbentu oraz 
zakładając dla każdego centrum aktywnego langmuirowski model lokalnej izotermy, 
wyznaczoną doświadczalnie izotermę można opisać zależnością (Stanley i in., 2003; Gritti i in., 
2004; Stanley i in., 1993): 





 



d
CK

CKFCq
0 )(1

)()()(  (4) 

gdzie: )(Cq  - całkowita, zaadsorbowana na powierzchni ilość substancji będąca  
w stanie równowagi ze stężeniem C tej substancji w fazie ciekłej,  - energia wiązania 
pomiędzy zaadsorbowaną substancją i powierzchnią adsorbentu, K – stała związana  
z  następującą zależnością: 















TR
KK exp)( 0  (5) 

gdzie K0 współczynnik równania którego wartość jest zwykle taka sama niezależnie od 
rodzaju centrum aktywnego. Założenie wartości tego współczynnika jest potrzebne w celu 
uzyskania informacji dotyczących wartości energii adsorpcji. W analizie rozkładu energii 
adsorpcji można je pominąć. 
Równanie (4) należy w celach normalizacyjnych uzupełnić następującym warunkiem 
brzegowym: 





0

)( sqdF  (6) 

gdzie qs jest całkowitą pojemnością chłonną adsorbentu. 
Ilość q(Cj) substancji zaadsorbowanej dla danego stężenia Cj oblicza się iteracyjnie  
z zależności: 
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gdzie: k – numer iteracji, jϵ[1,N], iϵ[1,M], 
1

minmax
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max , min  - maksymalna i minimalna energia wiązania wynikająca z zależności (5) dla 
maksymalnego i minimalnego stężenia próbki w analizie frontalnej (Kmin=1/10Cmax, 
Kmax=1/Cmin). 
 
Dla iteracji k=0 funkcja AED ( )( iF  ) jest równomiernym rozkładem (na M centrach 
aktywnych) ilości zaadsorbowanej substancji dla jej maksymalnego stężenia Cmax  
w płynie: 

M
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k )()( max0  , iϵ[1,M]                                                   (8) 

Funkcja rozkładu energii jest uaktualniana po każdej iteracji na podstawie zależności: 
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W efekcie obliczeń iteracyjnych otrzymujemy rozkład energii adsorpcji lub zależność 
pomiędzy stałą równowagi adsorpcji, Ki, na i-tym typie centrum aktywnego  
i ilością centrów aktywnych, qs,i, w obrębie których analit znajduje się w stanie równowagi 
adsorpcyjnej.  
Obliczenia prowadzono za pomocą programu opracowanego przez Stanley’a i współautorów 
(Stanley i in., 2003; Gritti i in., 2004; Stanley i in., 1993). Program ten oparty jest na metodzie 
EM (ang. expectation-maximization) i nie wymaga przyjmowania żadnych założeń wstępnych 
odnośnie rozkładu energii adsorpcji i modelu izotermy. Program EM oblicza ilość 
zaadsorbowanego składnika traktując wielkość )( iK   jedynie jako zmienną w przestrzeni 
energetycznej. Zatem ani temperatura ani współczynnik, K0, w równaniu (5) nie muszą być 
zdefiniowane. Danymi wejściowymi programu są: doświadczalnie wyznaczona izoterma 
adsorpcji (w postaci N punktów doświadczalnych zależności q=f(C)), minimalna  
i maksymalna wartość stałej równowagi adsorpcji (Kmin i Kmax) określona na podstawie 
zastosowanych w analizie frontalnej najwyższego i najniższego stężenia analitu (odpowiednio 
Cmax i Cmin) oraz liczba punktów, M, sieci energetycznej (zwykle 225). Program wykonuję 
określoną liczbę iteracji, która w zależności od dokładności danych wynosi zazwyczaj od 
jednego do dziesięciu milionów powtórzeń. Dokładniejszy opis zastosowanej metody można 
znaleźć w literaturze (Stanley i in., 2003; Gritti i in., 2004; Stanley i in., 1993). 
 

Estymacja parametrów modelu izotermy adsorpcji 
Wartości qs i K dla najbardziej prawdopodobnych modeli izoterm adsorpcji wynikających  
z przeprowadzonych badań wyznaczano metodą regresji nieliniowej na podstawie danych 
doświadczalnych zależności qi=f(Ci) analizowanych układów chromatograficznych.  
W obliczeniach zastosowano metodę Marquardta–Levenberga w wersji zmodyfikowanej przez 
Fletchera (Fletcher, 1971). Ocenę dokładności wyznaczenia parametrów modelu oparto na 95% 
przedziale ufności testu Studenta. Obliczenia prowadzono za pomocą opracowanego w 
Katedrze Inżynierii Chemicznej i Procesowej programu CHROMATOGRAPHIC COLUMN 
v. 2.03 w którym została zaimplementowana metoda Marquardta–Levenberga. Program ten jest 
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udostępniony na stronach internetowych Politechniki Rzeszowskiej. Do statystycznej oceny 
adekwatności modelu izotermy zastosowano test Fishera (F-test): 
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gdzie N – liczba punktów doświadczalnych, l – liczba estymowanych parametrów modelu, 
qobl – stężenie substancji na powierzchni fazy stacjonarnej wyznaczone wg. modelu izotermy, 


q  - średnia wartość stężenia na powierzchni fazy stacjonarnej. 
 

DYSKUSJA WYNIKÓW 

Równowaga adsorpcji w układach z różnymi fazami ruchomymi 
Wyznaczone metodą analizy frontalnej izotermy adsorpcji dla badanych układów 
przedstawiono na rys. 2A oraz 3A. Na rys. 2B i 3B przedstawiono odpowiadające 
wyznaczonym izotermom wykresy Scatcharda. Wykres Scatcharda jest bardzo użytecznym 
narzędziem pozwalającym na minimalizację ilości i rodzaju możliwych modeli izoterm 
adsorpcji opisujących dany układ (Fornstedt, 2010). Wynika to z faktu, że różnym przebiegom 
wykresu Scatcharda odpowiadają różne rodzaje modeli izoterm. Przykładowo wklęsła 
zależność Scatcharda odpowiada izotermom heterogenicznym (np. bi-Langmuira lub Totha), 
wypukła może być opisana modelami Jovanovica lub Fowlera, natomiast izotermie Langmuira 
odpowiada liniowy przebieg tej zależności (Fornstedt, 2010).  
Wykresy Scatcharda dla fenolu (rys. 2B) są nieliniowe (wklęsłe) dla wszystkich badanych 
składów fazy ruchomej. Analogiczne przebiegi obserwuje się także dla kofeiny w układach 
zawierających mniejsze (70% V/V) stężenia rozpuszczalników organicznych (rys. 3B). Jednak 
w układach o większej zawartość rozpuszczalników organicznych w eluencie (90% V/V) 
wykresy Scatcharda dla kofeiny mają przebieg liniowy (rys. 3B). Na podstawie otrzymanych 
wykresów Scatcharda można zatem wnioskować, że homogeniczny model izotermy Langmuira 
powinien być adekwatny tylko w przypadku opisu równowagi adsorpcji kofeiny  
w układach z eluentami bogatszymi w rozpuszczalnik organiczny. W pozostałych układach 
bardziej adekwatne w opisie równowag adsorpcyjnych powinny być heterogeniczne modele 
izoterm, jak np. model Totha, czy bi-Langmuira. Warto zauważyć, że izoterma bi-Langmuira 
ma bardzo podobny przebieg na wykresie Scatcharda jak izoterma Totha (Fornstedt, 2010) 
szczególnie wtedy, gdy różnice energii adsorpcji dla poszczególnych centrów aktywnych są 
niewielkie. Na podstawie wykresów Scatcharda nie można więc definitywnie wskazać 
najbardziej adekwatnego modelu izotermy.  
W kolejnym etapie badań, w celu ostatecznego wskazania najbardziej odpowiednich modeli 
izoterm opisujących równowagi adsorpcyjne w badanych układach, przeanalizowano rozkłady 
energii adsorpcji stosując metodę AED. Wykresy rozkładu energii adsorpcji (AED) dla 
badanych układów przedstawiono na rys. 4-5. Profile AED fenolu (rys. 4) dla wszystkich 
składów fazy ruchomej oraz profile AED kofeiny (rys. 5) dla eluentów zawierających 70% V/V 
rozpuszczalnika organicznego są bimodalne i wskazują na obecność dwóch energetycznie 
różnych centrów aktywnych o różnych pojemnościach chłonnych.  
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Rysunek 2. Izotermy adsorpcji fenolu w różnych fazach ruchomych (A) oraz odpowiadające im wykresy 
Scatcharda (B). Punktami zaznaczono dane doświadczalne, linie dotyczą dopasowanego modelu izotermy bi-

Langmuira. Wartości parametrów modelu izotermy przedstawiono w tabeli 1 

 
 

 

Rysunek 3. Izotermy adsorpcji kofeiny w różnych fazach ruchomych (A) oraz odpowiadające im wykresy 
Scatcharda (B). Punktami zaznaczono dane doświadczalne, linie dotyczą dopasowanego modelu izotermy 

Langmuira lub bi-Langmuira. Wartości parametrów modeli izoterm przedstawiono w tabeli 1 
 
 
We wszystkich przypadkach główna część całkowitej pojemności chłonnej złoża, qs, skupiona 
jest wokół niskoenergetycznych centrów aktywnych (centra aktywne typu 1). Centra 
wysokoenergetyczne (centra aktywne typu 2) mają wyraźnie mniejszą pojemność chłonną, tzn. 
mniejszą powierzchnię pod pikiem na wykresie AED. Na tej podstawie można stwierdzić, że 
najbardziej adekwatnym modelem izotermy adsorpcji będzie w w/w układach model bi-
Langmuira, a wszystkie pozostałe modele homogeniczne (np. Langmuira) oraz heterogeniczne 
(np. n-Langmuira oraz Totha) można odrzucić. 
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Rysunek 4. Rozkłady energii adsorpcji fenolu obliczone metodą EM na podstawie izoterm adsorpcji 

przedstawionych na rys. 2A. Liczba iteracji wynosiła dziesięć milionów,  
liczba punktów sieci energetycznej M= 225 

 

 
Rysunek 5. Rozkłady energii adsorpcji kofeiny obliczone metodą EM na podstawie izoterm adsorpcji 

przedstawionych na rys. 3A. Liczba iteracji wynosiła dziesięć milionów,  
liczba punktów sieci energetycznej M= 225 

 
Zupełnie inny rozkład energii adsorpcji obserwuje się dla kofeiny (rys. 5) w eluentach 
zawierających 90% metanolu i 90% acetonitrylu – w tych układach rozkład energii adsorpcji 
jest unimodalny. Można zatem wnioskować, że równowagę adsorpcyjną w tych dwóch 
układach najlepiej opisywać będzie model Langmuira. Warto zauważyć, że profile AED dla 
izotermy Totha również są unimodalne, jednak zwykle silnie rozmyte i niesymetryczne. Dla 
powyższych dwóch układów przebiegi rozkładów energii są jednak dość „ostre”  
i symetryczne, dlatego model izotermy Totha (podobnie jak inne modele heterogeniczne) 
można na tej podstawie odrzucić. Analizując mechanizm retencji/adsorpcji kofeiny wydaje się, 
że proces adsorpcji tej substancji jest kontrolowany przez pewien rodzaj centrów aktywnych 
występujących na powierzchni adsorbentu w stosunkowo niewielkiej ilości. W warunkach 
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dużego stężenia rozpuszczalnika organicznego w fazie ruchomej, centra te są prawdopodobnie 
wysycane cząsteczkami rozpuszczalnika (i przez to praktycznie nieaktywne) uniemożliwiając 
tym samym oddziaływania cząsteczek kofeiny z tymi centrami. Dzięki takiemu mechanizmowi, 
w obrazie AED obserwuję się homogeniczny/unimodalny rozkład energii adsorpcji.  
W układach o mniejszej zawartości rozpuszczalnika organicznego w fazie ruchomej, następuje 
uaktywnienie tych centrów i obraz AED staje się heterogeniczny i bimodalny.  
 

Modelowanie równowagi adsorpcji 
W tabeli 1 przedstawiono wyestymowane wartości parametrów poszczególnych, 
rozpatrywanych w niniejszej pracy modeli izoterm oraz wartości testu Fishera (F-test). Na rys. 
2A i 3A pokazano dopasowanie poszczególnym modeli izoterm do odpowiednich danych 
doświadczalnych. Przedstawione w poprzednim punkcie wyniki badań kofeiny w układach 
zawierających 90% metanolu i 90% acetonitrylu w eluencie wskazują na homogeniczny 
charakter rozkładu energii adsorpcji. Zatem równowagę adsorpcyjną w tych układach powinien 
poprawnie opisywać model izotermy Langmuira. Tezę tą potwierdzają wyniki przedstawione 
na rys. 3A oraz zestawione w tabeli 1 bardzo duże wartości testu Fishera. Oprócz tego 
wyestymowane wartości parametrów modelu (K1 i qs1) są bardzo zbliżone do odpowiednich 
wielkości, które można odczytać z odpowiednich wykresów AED (patrz rys. 5).  
Dla pozostałych badanych układów chromatograficznych (dla fenolu i w dwóch przypadkach 
dla kofeiny), uzyskane rozkłady energii adsorpcji (rys. 4-5) sugerują bilangmuirowski charakter 
równowagi adsorpcyjnej. Na podstawie wyników przedstawionych na rys. 2A i 3A (bardzo 
dobre dopasowanie tego modelu izotermy do danych doświadczalnych) oraz w tabeli 1 (bardzo 
duże wartości testów Fishera) stwierdzono, że w tych układach model izotermy bi-Langmuira 
faktycznie bardzo dokładnie opisuje odpowiednie doświadczalne izotermy adsorpcji. 
Jakkolwiek dla większości otrzymanych bimodalnych profili AED, wartości pojemności 
chłonnych dla centrów aktywnych typu 1 są niemożliwe do odczytania (ze względu na 
niekompletność zbieżności funkcji AED), rozkład/kompozycja wartości wyestymowanych 
parametrów modelu (tabela 1) zasadniczo odpowiada odpowiednim wartościom możliwym do 
wyznaczenia z wykresów rozkładu energii adsorpcji. Uzyskane, bimodalne profile AED 
wskazują, że centra aktywne o większej energii (typu 2) mają mniejszą pojemność chłonną w 
porównaniu do centrów niskoenergetycznych (typu 1) – patrz rys. 4-5. Taką samą zależność 
można odczytać na podstawie danych zamieszczonych w tabeli 1, co również potwierdza 
poprawność wyboru modelu izotermy adsorpcji. 
 

Tabela 1. Wyestymowane wartości parametrów izotermy Langmuira (równ. 1) 
i bi-Langmuira (równ. 2) 

Substancja % rozp. organicznego, 
V/V 

K1, 
dm3/g 

qs1, 
g/dm3 

K2, 
dm3/g 

qs2, 
g/dm3 F-test 

fenol 

70% MeOH 2.33·10-3 384.75 0.49 0.30 6.01·104 
90% MeOH 8.59·10-4 521.99 0.01 4.79 1.48·107 
70% ACN 2.63·10-3 250.59 0.19 0.02 6.51·105 
90% ACN 8.51·10-4 510.93 0.54 0.01 4.59·106 

kofeina 

70% MeOH 6.85·10-3 170.17 0.27 0.41 4.80·105 
90% MeOH 0.01 88.65 - - 1.04·105 
70% ACN 3.66·10-3 186.93 1.21 0.49 1.37·106 
90% ACN 3.66·10-3 344.61 - - 8.21·106 
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PODSUMOWANIE 

W niniejszej pracy przeanalizowano proces adsorpcji fenolu i kofeiny w diolowej kolumnie 
Acclaim Mixed Mode HILIC-1 w fazach ruchomych zawierających różne stężenia acetonitrylu 
lub metanolu w wodzie. Przeprowadzone przy pomocy wykresów Scatcharda oraz metody 
AED badania wykazały, że kofeina w eluentach o większej zawartości rozpuszczalnika 
organicznego wykazuje homogeniczny charakter adsorpcji. Dla pozostałych analizowanych 
układów charakter ten jest heterogeniczny – stwierdzono występowanie dwóch energetycznie 
różnych centrów aktywnych, z którymi oddziałują testowane substacje. Oprócz tego, na 
podstawie uzyskanych wyników badań dobrano adekwatne dla danego układu modele izoterm. 
Adekwatność tych modeli w opisie równowag adsorpcyjnych oceniono statystycznie. 
 

LITERATURA 

Fletcher R. A modified Marquardt sub-routine for nonlinear least-squares, AERE-R6799-
Harwell, England 1971. 

Fornstedt T., 2010. Characterization of adsorption processes in analytical liquid–solid 
chromatography. J. of Chromatogr. A 1217, 792–812. 

Gritti F., Felinger A., Guiochon G., 2004. Properties of the Adsorption Equilibrium Isotherms 
Used and Measured in RPLC. Chromatographia Supplement 60, 3-12. 

Gritti F., Guiochon G., 2004. Accuracy and precision of adsorption isotherm parameters 
measured by dynamic HPLC methods. J. of Chromatogr. A 1043, 159-170. 

Gritti F., Guiochon G., 2005. Critical contribution of nonlinear chromatography to the 
understanding of retention mechanism in reversed-phase liquid chromatography. J. of 
Chromatogr. A 1099, 1-42. 

Liu X., Pohl C., 2008. New hydrophilic interaction/reversed-phase mixed-mode stationary 
phase and its application for analysis of nonionic ethoxylated surfactants. J. of 
Chromatogr. A 1191, 83-89. 

McCormick R.M., Karger B.L., 1980. Distribution Phenomena of Mobile-Phase Components 
and Determination of Dead Volume in Reversed-Phase Liquid Chromatography. Anal. 
Chem. 52, 2249-2257. 

Stanley B.J., Guiochon G., 1993. Numerical estimation of adsorption energy-distributions from 
adsorption-isotherm data with the expectation-maximization method. J. of Phys. Chem. 97, 
8098-8104. 

Stanley B.J., Krance J., 2003. Analysis of active sites and heterogeneity in commercial 
reversed-phase octadecylsilanated silica with numerically calculated sorption 
distributions. J. of Chromatogr. A 1011, 11-22. 

 
  



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

1552 
 

 

THE MONITORING OF THE NUTRIENTS IN THE SULEJOW 
RESERVOIR WATERBODY IN THE PERIOD  

OF MAY – SEPTEMBER 2015 

Aleksandra Ziemińska-Stolarska1, Mirosław Imbierowicz1, Marcin Jaskulski2, Janusz 
Adamiec1, Ireneusz Zbiciński1, Aleksander Szmidt2, Ewa Imbierowicz1 

 
1. Faculty of Process and Environmental Engineering, Lodz University of Technology, ul. Wólczańska 213,  

90-924 Łódź, Poland, e-mail: miroslaw.imbierowicz@p.lodz.pl 
2. Faculty of Geographical Sciences, University of Lodz, Narutowicza 88,  

90-139 Łódź, Poland, 

 
 

ABSTRACT 

In the article some results of research monitoring programme launched in January 2015 as part of 
the MONUSL project are presented. The data obtained from direct, continuous measurement of all 
the waterbodies of the Sulejów Reservoir are crucial for understanding the mechanisms and 
dynamics of algae blooms taking place in that water. 

Samples of surface water were taken from all Sulejow Reservoir’s waterbodies; water samples were 
analyzed in the laboratory and the following parameters were measured: chemical oxygen demand 
(COD), biological oxygen demand (BOD5), concentration of total organic carbon (TOC), nitrate (N-
NO3

-) and phosphates (PO4
3-). The methodology for determining these parameters was consistent 

with the standards applied to the monitoring of surface water quality. Monitoring measurements 
were carried out every two weeks, starting in May 2015 and have been continued until October 2015. 
Collected data allowed to observe changes in water quality parameters in the selected points of the 
Sulejów Reservoir. 

The complexity and wide range of monitoring studies carried out as part of the MONSUL project 
have allowed for a comprehensive assessment of the ecological status of Sulejów Reservoir. The 
results of monitoring measurements have also been used to develop and verify a mathematical model 
of the Sulejow Reservoir (GEMSS). 

 

Keywords: Monitoring of biogenic compounds, Sulejow Reservoir, MONSUL project 

 

INTRODUCTION 

Water resources of Poland in terms of the number of inhabitants amount only to  
ca. 1500 m3/capita and are comparable to Egypt. The growing water deficit and stepping in the 
central subregions in Poland constitute a barrier for sustainable development. An additional 
obstacle are periodic floods and droughts. Their occurrence is determined first of all by climatic 
factors, but water losses increase due to insufficient retention in forests (only 29% woodiness) 
and retention in artificial reservoirs. Hence, artificial reservoirs in Poland are a very important 
element of water management, but nowadays the quality of collected waters is low. Many lakes 
are characterized by high degradability, including eutrophication.  
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The Sulejow Reservoir was built in 1973 by impounding the Pilica River with a dam located near 
the village of Smardzewice, as a result of the increase in water demand to support the expanding 
Lodz agglomeration. Reservoir is a typical lowland, low volume reservoir with major water level 
fluctuations. The reservoir’s technical characteristics have been described in detail in a previous 
article [Zieminska-Stolarska et al., 2013]. The reservoir is defined by the following main 
parameters: length 17.1 km, average width 1.5 km, average depth 3.3 m, shoreline length 58 km, 
surface area 22 km2, usable capacity 75·106 m3. 
The Sulejow Reservoir initially served as a place for storing water; now it is an important space 
for recreation, water sports and a unique and very complex ecosystem with a variety of plant 
and animal species. The reservoir’s evolution strongly impacted the local economy, farming, 
water retention and microclimatic conditions. However, water conditions are degrading due to 
unconstrained volumes of pollutants draining into the reservoir, resulting in the excessive 
growth of blue-green algae. This environmentally adverse impact must be assessed, predicted 
and minimized. 
 

OBJECTIVES, SCOPE AND METHODS OF RESEARCH  

A monitoring programme, determining the quality of surface waters flowing into Sulejów 
Reservoir has been established some years ago and it is still carried on in accordance with the 
“National Programme of Environmental Monitoring in the years 2010-2015” within the statutory 
tasks of the Provincial Environmental Inspectorate in Łódź [WIOS, 2013]. But, in January 2015, 
under the MONUSL project, a new and enhanced research monitoring programme for Sulejów 
Reservoir was launched. The main goal of the project was to develop an universal tool for 
enabling critical and balanced decisions that concern the environmental protection of the 
reservoir’s waters. Crucial for achieving this objective are data obtained from direct, continuous 
measurement of all waterbodies of the Sulejów Reservoir. These data were used for developing a 
mathematical model of the Sulejow Reservoir that can be used for simulation of the ecological 
status of the reservoir. The main partners of the project are Faculty of Process and Environmental 
Engineering, Technical University of Lodz, (TU Lodz), Faculty of Geographical Sciences, 
University of Lodz and the Norwegian Institute for Water Research (NIVA). 

The monitoring programme lunched within the framework of the MONSUL project consists of 
three compatible research platforms: real-time monitoring systems, mounted on two buoys 
deployed in the Sulejow Reservoir, a mobile floating measuring system equipped with EXO2 
probe and offline measuring system: water samples are taken from the reservoir and analyzed in 
the laboratory. The real-time and mobile measuring systems are described in another article 
(Adamiec et al., 2016).  

Concentrations of nutrients (i.e. nitrogen and phosphorous compounds) in the waterbody of 
Sulejow Reservoir were determined using the off-line measuring system. During the rides by 
boat on the reservoir, more than 30 water samples were collected from selected points on the 
lake, and then were analyzed in the laboratory. Additionally, some samples were collected from 
critical points in the reservoir area, i.e., at the mouth of the Pilica River, on the Luciąża River and 
down the Pilica River, behind the dam. In the water samples taken from the reservoir, the 
following parameters were determined: chemical oxygen demand (COD), biological oxygen 
demand (BOD5), total organic carbon (TOC), nitrate (N-NO3

-) and phosphates (PO4
3-). The 

methodology for determining these parameters was consistent with the standards applied to the 
monitoring of surface water quality. Listed above water quality indicators were measured with 
a spectrophotometer and using tests provided by Hach Lange. COD was determined using e 
dichromate methods in the presence of silver sulphate as a catalyst. This analysis was in 
accordance with the ISO 6060-1989 standard.  



XXII Ogólnopolska Konferencja Inżynierii Chemicznej i Procesowej, Spała, 5-9 września 2016 r. 

1554 
 

Determination of BOD5 involved the determination of oxygen within sample concentrations 
on the day of sampling and after five days’ incubation at a constant temperature of 20C. The 
oxygen concentration in the samples was measured in an alkaline solution in the presence of a 
derivative of pyrocatechol and Fe2+ ions. This analysis was in accordance with the EN 1899-1 
standard. TOC was determined by mineralization of organic compounds in a microwave oven 
at 100C for two hours. At these conditions, organic compounds were completely oxidized to 
CO2, the amounts of which were measured by spectrophotometric methods. This analysis was 
in accordance with the DIN 38409-H3 standard. Nitrogen levels in nitrate(V) were determined 
by a reduction of nitrate(V) ions to nitrate(III) and by the reaction of these ions with sulphanilic 
acid and chromotropic acid. The coloured products of these reactions were measured by 
spectrophotometric methods. Phosphates (PO4

3-) were determined by the reaction of these ions 
with potassium molybdate in the acids solutions. The concentration of the obtained coloured 
ions was determined by spectrophotometry. Determination of PO4

3- was in accordance with the 
PN-EN ISO 6878-2006 standard. All of the above mentioned analyses were performed twice 
and the determined concentrations presented in the article are the average of two parallel 
measurements. In the next paragraph, results of monitoring of nitrogen and phosphorous 
compounds in the Sulejow Reservoir are presented. 
 

DISSCUSION OF RESULTS  

Laboratory measurements of water samples were carried out every month, starting in May 
2015 and were continued until the end of September 2015. It must be pointed out that year 2015 
was an unusually dry. Climatic water balance in the region of Sulejow Reservoir was negative 
at that time – rainfalls deficit changes within the following ranges: -143.4 mm in May to -200.2 
mm in September 2015 (in 2014 climatic water balance of Sulejow community was -14,3 mm 
in May and -8.4 mm in September 2014) [IUNG-PIB, 2016]. For this reason the water levels in 
the Sulejow Reservoir, and in the Plica and Luciąża Rivers were very low. This facts should be 
taken into account during the discussion of the results, obtained during realisation of MONSUL 
project. 

The measurements performed between May and September 2015 on the area of Sulejow 
Reservoir allowed us to observe the changes in concentrations of nutrients compounds in 
selected points of that artificial lake. The changes of orthophosphates(V) concentrations in the 
critical points, located on the Sulejów Reservoir, in the period of May and September of 2015 
are presented in the Table 1 and on the Fig. 1. 
 

Table 1. Changes of orthophosphates(V) concentrations in the Sulejów Reservoir waterbody in the period of 
May – September 2015 (mg PO43-/dm3) 

ID Description 28.05.2015 25.06.2015 22.07.2015 26.08.2015 21.09.2015 
1 Luciąża River (tributary) 0.280 0.315 0.335 0.285 0.290 
2 Pilica River (tributary) 0.110 0.150 0.130 0.325 0.235 
3 Zarzęcin 0.090 0.233 0.055 0.215 0.115 
4 Bronisławów 0.100 0.160 0.035 0.170 0.315 
5 Karolinów 0.100 0.145 0.065 0.110 0.235 
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Figure 1. Changes of PO4

3- concentration in the selected points of Sulejow Reservoir  
in the period of May – September 2015 

 
Data presented in Table 1 and on the Fig. shows, that high phosphate levels in the period of 
May-September 2015 was observed in the waters of Luciąża River. The concentrations of 
orthophosphate(V) were within 0.28 – 0.335 mg PO4

3-/dm3 and sometimes exceeded the limits 
established for II class of water quality (WG(II) < 0.31 mg PO4

3-/dm3). In the Pilica River 
concentrations of phosphate(V) were not as high as in Luciąża River, although in the month of 
August the concentrations of PO4

3- exceeding the limits for II class of water quality were 
observed. In the Sulejow Reservoir waterbody phosphate levels in May and June were not 
higher than average levels of these compounds in the tributaries suppling the reservoir. These 
indicates that the Sulejow Reservoir was not probably fed during this period by phosphates 
derived from surface runoff or other direct sources of emissions. However, in July - during the 
intensive vegetation of phytoplankton - the concentrations of phosphate in the reservoir are 
lower than those observed in the waters of the Luciąża and Pilica rivers. During this period, the 
phytoplankton assimilate large amounts of phosphates and a concentration of that substance in 
the reservoir decreased. The opposite process was observed in the post-vegetation period (the 
end of August and Sepember 2015). In that case the concentration of phosphates in the Sulejow 
Reservoir is greater than in rivers flowing into the reservoir. It means that phosphates were 
probably released from decomposed phytoplankton and sediments.  

The changes of nitrate(V) concentrations in the selected points located on the Sulejów 
Reservoir, in the period of May – September of 2015 are presented in the Table 2 and on the 
Fig. 2. As we can see from the data presented in the Table 2, concentration of N-NO3

- in the 
samples taken from the Reservoir are much lower, then concentration of N-NO3

- in Luciąża and 
Pilica rivers. This confirms suppositions that surface runoff from agricultural fields surrounding 
the Sulejow Reservoir were very low in May-September 2015 and main loads of nutrients were 
emitted within Luciąża and Pilica rivers tributaries.  
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Table 2. Changes of nitrate(V) concentrations in the Sulejów Reservoir waterbody in the period of May – 
September 2015 (mg N-NO3-/dm3) 

ID Description 28.05.2015 25.06.2015 22.07.2015 26.08.2015 21.09.2015 
1 Luciąża River (tributary) 0.980 0.515 0.440 0.425 0.545 
2 Pilica River (tributary) 0.260 0.577 0.155 0.475 0.350 
3 Zarzęcin 0.210 0.185 0.010 0.060 0.070 
4 Bronisławów 0.190 0.150 0.010 0.010 0.050 
5 Karolinów 0.175 0.085 0.001 0.001 0.010 

 
 

 
Figure 2. Changes of N-NO3

- concentration in the selected points of Sulejow Reservoir  
in the period of May – September 2015 

 
During the vegetation season, i.e. in the period July - August concentrations of nitrate ions in 

the Sulejow Reservoir water were falling down, almost to zero. This proves that NO3
- ions are 

assimilated by the microorganisms present in the water. Nitrate ions are involved in circulation 
of nitrogen compounds in the ecosystem and contribute to the growth of phytoplankton and 
intensive cyanobacterial blooms. 
 

SUMMARY 

An enhanced research monitoring programme launched in January 2015 as part of the 
MONUSL project delivered results that allowed for a comprehensive assessment of the 
ecological status of the Sulejów Reservoir’s water. The data obtained from direct, continuous 
measurement of the waterbodies of the reservoir are crucial for understanding the mechanisms 
and dynamics of algae blooms taking place in the water. The results of monitoring 
measurements have also been used to develop and verify the mathematical model of the Sulejow 
Reservoir. A correctly constructed and verified hydrodynamic and water quality model can be 
used as a useful tool for the sustainable management of local water resources. 
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ABSTRACT 

The present study deals with modelling and validation of a novel planar Solid Oxide Fuel Cell 
(SOFC) design fuelled by gas mixture of partially pre-reformed methane. The developed 3D model 
based on the ANSYS Fluent Computational Fluid Dynamics (CFD) tool supported by an additional 
Fuel Cell Tools module. The governing equations for momentum, heat, gas species, ion and electron 
transport were implemented and coupled to kinetics describing the electrochemical and reforming 
reactions. In the model, the Water Gas Shift (WGS) reaction in porous anode layer was included. 
Electrochemical oxidations of hydrogen and carbon monoxide fuels were both considered. The 
developed model allowed to predict the distributions of temperature, current density and gas flow in 
the fuel cell.  

 

Keywords: planar Solid Oxide Fuel Cells, Computational Fluid Dynamics, methane 
 

INTRODUCTION 

Solid Oxide Fuel Cells, in contrast to PEMFCs, can be fed directly with hydrocarbon fuels 
containing methane, carbon monoxide or even carbon dioxide generated by reformers (Kang et 
al. 2008). No need to eliminate CO through catalytic reactors makes that as a main advantage 
of using SOFCs. In addition, according to Park et al. (2012) an overall electrochemical reaction 
rate in the SOFC can vary up to 50% with the oxidation of CO in comparison to only oxidation 
of hydrogen. Therefore, both hydrogen oxidation and carbon monoxide oxidation should be 
included in a cell level study, where anode species composition contains notable amounts of 
CO, such as in pre-reformed hydrocarbon feeds, syngas feeds or fuel cells with internal 
reforming (Tweedie and Lemcoff, 2014). Carbon monoxide oxidation was considered at the 
cell level modelling by Andersson et al. (2013), Ho et al. (2009), Iwai et al. (2011) as well as 
Razbani et al. (2013). Iwai et al. (2011) developed a numerical model for an anode supported, 
intermediate temperature direct internal reforming planar SOFC. In the simulations the steam 
reforming reactions using methane, the Water-Gas-Shift (WGS) reaction and the 
electrochemical reactions of hydrogen and carbon monoxide were taken into account. The 
results showed that the endothermic steam reforming reaction led to a reduction in the local 
temperature near the inlet and limited the electrochemical reaction rates therein. However, it 
was found that the local temperature and current density distributions can be controlled by 
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tuning the pre-reforming rate (Iwai et al., 2011). Direct internal methane reforming in the high 
temperature SOFC was investigated by Ho et al. (2009) using Star-CD with in-house developed 
subroutines. Carbon monoxide produced by the reforming reaction was taken part in the 
electrochemical processes, while being in equilibrium with the WGS reaction. Co- and counter 
flow configurations were tested. For co-flow a sub-cooling effect manifests itself in the methane 
rich region near the fuel entrance, while for counter flow a super heating effect was noticed in 
the downstream, where all the methane was consumed. A fully coupled 3D model was applied 
also by Razbani et al. (2013) to a planar electrolyte supported SOFC fed by methane free biogas 
using the COMSOL software. The simulation results showed that using the methane free biogas 
a more uniform current density profile was obtained due to the high CO2 content and the reverse 
WGS reaction. It was noticed that the WGS reaction was faster than the electrochemical 
reactions. Razbani et al. (2013) explained this behaviour due to the endothermic reverse WGS 
reaction, when CO and H2O were produced and caused fast consumption of H2 and CO2. The 
contribution of CO oxidation in the overall current productions ranges from 7% to 17% for cell 
voltage from 0,9 V to 0,7 V. Andersson et al. (2013) showed that a fuel mixture containing a 
high fraction of electrochemical reactants such as hydrogen and carbon monoxide enables a 
high Nernst potential in the region close to the inlet, which increases the current density there. 
Thus, the Nernst potential covering the electrochemical reaction with carbon monoxide had a 
stronger influence by changes in the operating temperature in comparison to the reaction with 
only hydrogen. This relationship will vary for different cell design and operating condition 
when the fuel cell was designed. Therefore, the aim of this study was to apply earlier developed 
three-dimensional numerical model for pure hydrogen (Pianko-Oprych et al., 2016) to a novel 
planar Solid Oxide Fuel Cell design fuelled by reformate mixtures. The idea was to check 
whether the model after adjustment for the presence of carbon monoxide will be able to predict 
thermal and electrochemical fuel cell performance. In order to visualize electrochemical and 
gas phase reaction regions the species and current density distributions were displayed. The 
obtained results will be used as guidelines for further investigations and identification of proper 
flow paths that increase the SOFC performance. 
 

PHYSICAL AND NUMERICAL MODEL  

In the SOFC, electrical and ionic conduction, heat transfer, gas phase mass transport as well as 
chemical reactions take place simultaneously. To include all the phenomena, conservation 
equations for momentum, mass, species and energy were applied to the SOFC domains. The 
Navier-Stokes equations were used to model the flow in the anode and cathode flow channels, 
while the Brinkman equations were utilized to model the flow in the porous electrodes. For the 
mass balances, the concentrated species transport equations were used assuming that species 
transport was dominated by the gas diffusion. Thermal energy was transferred by conduction 
and convection, while the radiative heat transfer was neglected due to its low impact (Pianko-
Oprych et al., 2014). For the electronic and ionic charge balance the appropriate distributed 
charge transfer equations were applied. The electron transport was considered in order to collect 
current from the fuel cell. More details on the applied model can be found in (Pianko-Oprych 
et al., 2016). 
In this study, the following electrochemical oxidation reactions of H2 and CO were considered: 

2
2 2 2H O H O e     (1) 

2
2 2CO O CO e     (2) 
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2
2

1 2
2

O e O    (3) 

Carbon monoxide can be oxidized in the electrochemical reaction (Eq. (2), but can also react 
with water (Eq. (4)) in the Water Gas Shift (WGS) reaction: 

2 2 2CO H O CO H    (4) 

The cell voltage was determined by setting boundary conditions such that the electrical 
potential, cell =0 in the anode side, while cell =Ecell in the cathode side (current tap surface). 
For the study, the cell voltage was varied from 1,1 to 0,3. To calculate the volumetric current 
densities, the Butler-Volmer equations were used (Eqs.(5-7)):  

                               2 2

2 2

, , , ,
0, , exp expanode act an H cathode act an H

H an H

n F n F
i i

RT RT
       

     
    

     (5) 

       , , , ,
0, , exp expanode act an CO cathode act an CO

CO an CO
n F n F

i i
RT RT

       
     

    
    (6) 

        2 2

2 2

, , , ,
0, , exp expanode act an O cathode act an O

O cat O

n F n F
i i

RT RT
       

     
    

     (7) 

where: 
2 2
, ,H CO Oi i i  are the current density, 

2 20, , 0, , 0, ,, , ,an H an CO cat Oi i i  are the effective exchange 
current density, F is the Faraday’s constant, n is the number of electrons that are released per 
reaction, R is the universal gas constant, T is the absolute temperature and anode  and cathode  are 
anodic and cathodic transfer coefficients, respectively.  
The computational domain of a novel planar SOFC design consisted of three ceramic layers of 
membrane electrode assembly: anode, electrolyte, cathode and two cross-flow bipolar plates with 
26 ribs as shown in Figure 1a. The gases flowed diagonally. The fuel and air flows were cross-
wise opposed on each bipolar plate side.  

 

    
(a) (b) 

Figure 1. A schematic of the novel planar Solid Oxide Fuel Cell design (a) and numerical mesh (b) 
 
The mesh consisted of 890 thousand computational cells generated in the ANSYS Meshing 
15.0 is presented in Figure 1b. The physical properties of the SOFC are shown in Table 1, while 
the operating conditions and input parameters for the SOFC model are listed in Table 2.  
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Table 1. Physical properties of the SOFC 
Parameter Anode Electrolyte Cathode Current collectors 

Material Ni-YSZ YSZ LSM - 
Thickness mm 0,25 0,01 0,06 1 
Density kg/m3 7740 6000 5300 7450 
Specified heat capacity J/kgK 595 400 607 600 
Thermal conductivity W/mK 6,23 2,7 10 27 
Resistivity Ohm.m - 0,1 - - 
Electronic conductivity 
1/Ohm.m 

30300 - 12800 769000 

Anode-current collectors 
contact resistance Ohm.m2 

1.10-7 - 1.10-8 - 

Porosity 0,3 - 0,3 - 
 

Table 2. Boundary conditions of the SOFC model 
Domain region Parameter Value 

Air inlet Flow rate: 0,25 l/min 
 Temperature: 973 K 
 Mass fraction of species: 23,3% O2, 76,7% N2 
Fuel inlet Flow rate:                         0,075 l/min 
 Temperature: 973 K 
 Mass fraction of species:     75% H2, 25%  CO 
Air outlet Pressure: 1.105 Pa 
Outer current collector (anode side) surface Voltage tap surface: 0 V 
Outer current collector (cathode side) surface Current tap surface: 0,7 V 
Anode  Exchange current density 7460 A.m2 

Cathode  Exchange current density 10090 A.m2 
 
All layers of the SOFC membrane-electrode assembly including thin cathode were resolved in 
the model with one exception – a thin electrolyte was considered as electrode-electrolyte 
interfaces.  
In order to attain convergence for the momentum, energy and species differential equations the 
second order upwind discretization scheme was used, while for the pressure equation the second 
order discretization scheme was applied. Discretization of the electric potential by the first order 
upwind scheme was considered, while for gradient estimations the Green Gauss node was used. 
The 3D computational model was developed in the commercial CFD code ANSYS Fluent 15.0 
with an additional ANSYS Fuel Cell Tools module.  

 
RESULTS AND DISCUSSION 

The current - voltage curve was constructed and validated against the experimental data of 
Bossel (2015). A comparison of the calculated voltage vs. current curve with the experimental 
results for reformate of methane is presented in Figure 2. The CFD curve corresponds quite 
well with the experimental one for the operating voltage of 1,1 and 0,7 V, while at the lowest 
analysed voltage of 0,3 V significant deviation in the electrical current was noticed for reformat. 
The sudden drop of power was observed at the highest current value and it can be explained by 
fuel starvation.  
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Figure 2. Voltage [V] vs. current [A] curve for the single planar SOFC at temperature of 700oC and for methane 

 
An attempt to explain such SOFC behaviour was undertaken. For this purpose the hydrogen, 
water, oxygen, CO and CO2 mass fraction distributions were shown in Table 3, respectively. 
Fuel inlet of hydrogen and CO was located at the left bottom corner, while the air inlet was 
located at the upper left corner. The fuel and air flow directions were across the fuel cell and 
perpendicular to each other. The mass fractions of hydrogen and carbon monoxide significantly 
change diagonally between the fuel inlet and outlet. The simulation results indicate the regions 
where hydrogen and carbon monoxide were available electrochemically highly active and the 
fuel cell was locally able to produce current at the applied voltage, while in the areas where 
local fuel starvation can be noticed, the cell could not produce enough electrical current 
particularly at the cell voltage of 0,3 V. It can be noticed that areas where hydrogen and carbon 
monoxide concentrations strongly decreased (Table 3a) and (Table 3d) overlap with regions of 
the highest current density (Table 5). What was surprising that the WGS reaction showed the most 
activity at the upper part of the cell in the regions close to the air inlet and fuel outlet surfaces, where 
higher amount of CO2 was noticed at the electrolyte interface from the anode side. On the other hand, 
increasing the mass fraction of water decreased the probability of carbon formation, however 
temperature gradients across the fuel cell may contribute to its occurrence. 
Therefore, a key parameter in the electrochemical analysis of the planar SOFC is temperature. 
Temperature distribution at the electrolyte from the anode side for methane is shown in Table 
4. The highest temperature was noticed at the lowest operating cell voltage of 0,3 V. This is 
likely due to the high concentrations of hydrogen and carbon monoxide at the inlet, which result 
in an increase in the electrochemical heat generation. Temperature distributions were highly 
non-uniform in the planar fuel cell and differ quite significantly for the operating voltage range 
values. An indication of hot spots was critical from the fuel cell safety reason, because too high 
temperature gradients within the cell can lead to its damage. 
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Table 3. Species distributions in the electrolyte from the anode side [kg/kg]: (a) mass fraction of hydrogen, 
(b) mass fraction of water, (c) mass fraction of oxygen, (d) mass fraction of CO,  (e) mass fraction of CO2 

 
0,3 V 0,7 V 1,1 V 

  
 

(a) 

  
 

(b) 

   
(c) 

   
(d) 

   
(e) 
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Table 4. Distributions of temperature at the electrolyte from the anode side [K] for methane 

0,3 V 0,7 V 1,1 V 

   
 
 
The consumption rates of hydrogen, CO and oxygen as well as the formation rates of water and 
CO2 affect the current density distributions presented in Table 5. Areas of the highest current 
density appear in the same regions, where the highest formation rates were noticed. 
 

Table 5. Current density distributions [A/m2] at the electrolyte from the cathode side for methane  
0,3 V 0,7 V 1,1 V 

   
 
 

CONCLUSIONS 

The presented modelling investigation was carried out to estimate the performance of a novel 
planar SOFC design fuelled by reformate of methane and to provide a forecasting tool to predict 
its performance in relation to fuel composition changes in the system application. It was shown 
that when the applied cell voltage was decreased, the fuel cell current density increased. This 
rule has been proven for the operating cell voltage of 1,1 V and 0,7 V, but then the sudden drop 
of current value was noticed due to probably lack of fuel. In order to analyze the effect of the 
fuel starvation as well as inlet concentrations of hydrogen and carbon monoxide further 
numerical studies should be performed to estimate an effect of the different feed compositions 
on the SOFC performance.  
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ABSTRACT 

The aim of this paper was to demonstrate the feasibility of using a Computational Fluid Dynamics 
tool for the design of a novel Proton Exchange Membrane Fuel Cell and to investigate the 
performance of serpentine micro-channels flow fields. A three-dimensional steady state model 
consisting of momentum, heat, species and charge conservation equations in combination with 
electrochemical equations has been developed. The design of the PEMFC involved electrolyte 
membrane, anode and cathode catalyst layers, anode and cathode gas diffusion layers, two collectors 
and serpentine micro-channels of air and fuel. The distributions of mass fraction, temperature, 
pressure drop and gas flows through the PEMFC were studied. The current density was predicted in 
a wide scope of voltage. The current density - voltage curve and power characteristic of the analysed 
PEMFC design were obtained. A validation study showed that the developed model was able to 
assess the PEMFC performance. 

 

Keywords: Proton Exchange Membrane Fuel Cells, Computational Fluid Dynamics, flow field design, 
polarization curve 

 

INTRODUCTION 

Fuel cells are attractive and promising power generation devices due to their high power density 
and low pollutant emissions. Comparing to conventional chemical combustion systems which 
are currently most common, a key benefit of fuel cell is theoretically high-energy efficiency (Li 
H. et al., 2010). From a few kinds of fuel cells, Proton Exchange Membrane Fuel Cell (PEMFC) 
is characterized by low operating temperature (less than 100oC) which makes it quick to start 
up and easy to handle (Kunusch C. et al., 2012). The complexity of the phenomena that are 
involved inside a PEMFC, despite a huge number of performed studies and experiments, results 
in still active areas of necessary research include reduction of cost, weight and size of cells as 
well as growth of the durability and performance. Fuel cells are sensitive to changes on 
operation conditions and also susceptible to potential damage. 
One of the main crucial aspect is a level of oxygen in PEMFC (Vega-Leal A et al., 2007). In 
the case of too low amount of oxidizer, undesirable hot spots appear in the membrane and output 
power decreases, what is called cathode/ oxygen starvation. On the other hand, too high oxygen 
flow affects its ionic resistance and implies on higher power demand for supplying air, reducing 
the overall system performance. 
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Another issue is proper membrane water content, which has a critical impact on the protonic 
conductivity, water transport properties, mechanical resistance and gas permeability (Kunusch 
C. et al., 2012). Several mechanisms determine the amount of water present: water permeability 
as a result of pressure difference between anode and cathode channels, diffusion due to the 
water concentration gradient across the membrane, water generation on the cathode side at a 
rate proportional to the electric current produced and electro-osmotic drag induced by water 
molecules dragged by the proton flow from anode to cathode. Understanding of the water 
transport mechanism is crucial for estimating the performance and the durability of the fuel 
cells. 
Numerical modeling can contribute to improve fundamental understanding of the mechanisms 
and reactions that take place within fuel cells. Distribution of the reactants over the surface of 
electrodes is vital for an optimal operation of PEMFC. One of the first model of the PEMFC 
was based on empirical relationships that do not consider gas dynamics (Springer C. et al., 
1991). It was an one-dimensional and steady-state model. Moreover, a three-dimensional, 
single-phase, isothermal model was applied with fully humidified gas feed and validated against 
the current distribution data (Ju H., Wang C-Y., 2004). A comparison of simulations and 
experiments pointed out a lack of agreement in the current distribution despite of the average 
polarization curves which matched nearly perfectly. Water behavior in the air - water flow 
inside a U-shaped micro-channel for PEMFC was studied (Quan P. et al., 2005). It has been 
proved that the bend area of a serpentine flow channel has significant effects on the flow field 
and the water flooding could occur in the “after-bend” section. This may block the reactant 
supply to reaction sites what causes decreasing fuel cell performance. Furthermore, the sub-rib 
convection, which was affected by the serpentine flow field, significantly influenced the cell 
performance when the oxygen supply or membrane moisture content was limited (Wang X-D. 
et al., 2009). It was shown that changing channel aspect ratio had slight effect on cell 
performance but the oxygen supply was sufficient for single serpentine flow field. 
The presented work describes the results of numerical performance investigation for a PEMFC 
novel design distinguished by serpentine micro-channels flow fields. In order to obtain voltage-
current characteristics of the PEMFC, a three-dimensional model was developed in the 
Computational Fluid Dynamics (CFD) commercial software ANSYS Fluent 15.0 with an 
additional Fuel Cell Tools module (ANSYS Inc., 2015). The steady-state simulations 
considered momentum, species, mass and heat transfer as well as the transport of electric 
current driven by electric potential in combination with electrochemical reactions. 
 

PHYSICAL AND NUMERICAL MODEL  

Fuel cells convert chemical into electric energy. The process can be described by the 
fundamental reaction (1), what usually happens in three steps enabled by catalysts (2-4). Ions 
are transported from one reaction site to another inside the fuel cell. In the meantime, electrons 
have to pass through the external electrical circuit because of an semipermeable membrane. 
This generates the usable voltage (power). 

OHOH 222 2
1

  (1) 

  eHH 222  (2) 

  2
2 2

2
1 OeO  (3) 

OHOH 2
22    (4) 
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Fuel cell consists of the anode, cathode and membrane. In the case of a Proton Exchange 
Membrane Fuel Cell (PEMFC), the membrane is a proton conducting polymer material. 
Catalyst layers on both sides of membrane and in touch with it, also called electrodes, are porous 
mediums which allow diffusive flow of gases (fuel on anode side and air on cathode one) and 
electrons transport. Gas diffusion layers (GDL) are also porous environments which permit 
diffusive flow (in void regions) and electrons transport (in solid regions). Gas channels supply 
fuel and oxidizer on the anode and cathode sides, respectively and exhaust reaction products 
and untapped substrates. Current collectors are solid materials used to conduct electrons to the 
external electrical circuit and provide structural stability. All functional regions are shown in 
Figure 2. 
During modelling of the PEMFC fluid flow with reacting species, heat and mass transfer, 
electrochemical heterogeneous reactions, transport of electric current driven by electric 
potential and phase change in the case of occurrence of liquid water were considered. Therefore, 
fuel cell operation was governed by the mass, momentum, species and energy conservation 
equations (5-8), respectively:  

  0 v  (5) 

  MSpvv    (6) 

    jjjj SyDyv    (7) 

     hj jjsf SJhTkkhv  )1(   (8) 

where: ρ - density, t - time, v  - velocity vector, p - pressure,   - porosity, y - mass fraction of 
species, h - enthalpy, k - thermal conductivity, T - temperature, J - diffusive flux, j - subscript 
of chemical species, s - subscript of solid phase (includes GDL, catalyst layer, membrane, 
current collector), f - subscript of fluid phase. 
The momentum source term, MS , was defined by Eq. (9) in the gas diffusion layers and the 
catalyst layers, where K - the permeability,  - viscosity. In other zones it was equal to zero. 

v
K

SM 


  (9) 

The volumetric energy source term, hS , was described by Eq. (10), where ohmRI 2  was the 

ohmic heating term, reactionh  - the heat of formation of water term, R - the electric work term, 

phaseh  - the latent heat of water term. 

phasecatanreactionohmh hRhRIS  ,
2   (10) 

The heterogeneous reactions that take place on the catalyst surfaces were accompanied by the 
rate of species production as described in (11). In this formula jwM ,  was the molecular mass 

of the respective species, jD  - the gas phase diffusivity of species j, r - the ratio of the specific 
reactive surface area to volume, yj,surf f,cent - the species mass fractions at the reacting surface 
and cell center, respectively,  -  the average distance between the reaction surface and cell 
center, n - number of electrons released in a reaction, F the Faraday constant. 
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The gas phase species diffusivity was calculated according to formula (12), where s was volume 
fraction of liquid water (water saturation), rs - exponent of pore blockage, 0 - superscript of the 
beginning value. 
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The species source terms of Eq. (7), Sj, were defined in Eq. (13-15) for fluid zones and were 
zero for others. 
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Electron transport through the solid conducting regions including the catalyst layer, the porous 
electrode (GDL) and the current collectors as well as proton conductivity through the electrolyte 
were calculated based on Eq. (16) and (17), respectively.  

  0 sss R  (16) 

  0 mmm R  (17) 

where: s  was the electrical conductivity of the respective solid zone, m  - the membrane 
electrical conductivity calculated by an empirical formula (18),   - the electric potential, R - 
the volumetric transfer current defined according to the Butler-Volmer Equation as shown in 
Eq. (19-20), where jref - volumetric reference exchange current density, X - local species 
concentration, R - gas constant, α - transfer coefficient, λ - stoichiometry coefficient and β,   
- membrane conductivity coefficients. 
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The activation loss, η, was calculated as the difference between the solid and membrane 
potentials as shown in Eq. (21-22), where VOC was the open circuit voltage. 

msan    (21) 

OCmscat V   (22) 
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Since the PEMFC operates under relatively low temperature (< 100oC), the water vapor may 
condense to liquid water, especially at high current densities. In this approach, the liquid water 
formation and transport was governed by the conservation equation (23) for the volume fraction 
of liquid water (water saturation) - s. It was assumed that the capillary diffusion dominated 
inside porous media and no capillary diffusion inside channels was included in the model. 

w
c

l
l rs

ds
dpKs
















3

 (23) 

Where: l - subscript stands for liquid water, rw - condensation rate, pc - capillary pressure 
computed as a function of s (water saturation) . 
In this study a novel design of Proton Exchange Membrane Fuel Cell with a serpentine micro-
channels flow fields was used in the CFD calculations. The PEMFC geometry with gas 
distribution and dimensions is presented in Figures 1, while functional regions with boundary 
conditions for the electric and protonic potential fields are shown in Figure 2. Operating 
parameters and material properties are summarized in Tables 1 and 2, respectively. 

   
Figure 1. PEMFC geometry: (a) gas distribution, (b) dimensions [mm] 

 
Figure 2. Boundary conditions and regions of the PEMFC  
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Table 1. Physical and operating parameters used in the model 

Model parameter Value Unit 

Thickness of current collector 0.6 mm 
Depth of flow channels in collectors 0.3 mm 
Thickness of anode/ cathode gas diffusion layer 0.3 mm 
Thickness of anode/ cathode catalyst layer 0.03 mm 
Thickness of electrolyte 0.06 mm 
Operating temperature 80 (353) oC (K) 
Inlet/ outlet fuel/air temperature 80 (353) oC (K) 
Inlet mass flow rate of fuel  6∙ 10-7 kg/s 
Inlet species of fuel (mass ratio) H2:H20  0.8:0.2 - 
Inlet mass flow rate of air 5∙ 10-6 kg/s 
Inlet species of air (mass ratio) O2:H20:N2 0.2:0.1:0.7 - 
Outlet fuel/air pressure 200000 Pa 
Voltage at anode terminal surface 0 V 
Voltage at cathode terminal surface 0.3 – 1.05 V 
Open Circuit Voltage (OCV) 1.1 V 
Anode ref. current density 10000 A m2 
Anode ref. concentration 1 kmol/m3 
Anode concentration exponent 0.5 - 
Anode exchange coefficient 2 - 
Cathode ref. current density 20 A m2 
Cathode ref. concentration 1 kmol/m3 
Cathode concentration exponent 1 - 
Cathode exchange coefficient 2 - 
Reference diffusivity 3∙ 10-5 - 
Viscous resistance of porous zone 1E12 1/ m2 
Catalyst layer, anode & cathode porosity 0.5 - 
Electrolyte equivalent weight 1100 kg/kmol 
Electrolyte protonic conduction coefficient 1 - 
Electrolyte protonic conduction exponent 1 - 

 
Table 2. Material properties 

Component Property Value Unit 

Current collector 

Density 2719 kg/m3 
Specified heat capacity 871 J/kgK 
Thermal conductivity 100 W/mK 
Electrical conductivity 1∙ 106 1/Ohm m 

Catalyst layer/  
Gas diffusion layer 

Density 2719 kg/m3 
Specified heat capacity 871 J/kgK 
Thermal conductivity 10 W/mK 
Electrical conductivity 5000 1/Ohm m 

Electrolyte 

Density 1980 kg/m3 
Specified heat capacity 2000 J/kgK 
Thermal conductivity 2 W/mK 
Electrical conductivity 1∙ 10-16 1/Ohm m 

 
In Figure 3, the applied mesh consisted of 51 thousands hexahedral cells is presented. During 
simulations the current density was obtained in a wide scope of voltage from 1.05 V to 0.3 V 
with a step of 0.15 V. In addition, the following assumptions were used in the developed 
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approach: steady-state operating conditions, incompressible and laminar flow since the velocity 
of the gases was low, ideal gas mixtures, all material parameters were isotropic and 
homogenous, all electrochemical reactions were gaseous phase reactions, isothermal operation. 

 
Figure 3. PEMFC mesh 

 
RESULTS AND DISCUSSION 

The calculated polarization curve and power density characteristic in a wide scope of voltage 
from 1.05 V to 0.3 V are presented in Figure 4 for a novel design of Proton Exchange Membrane 
Fuel Cell with a serpentine micro-channels flow fields. For the design of the PEMFC the 
greatest power was observed in the voltage range between 0.6 to 0.45 V.  

 
Figure 4. PEMFC polarization curve and power characteristic 

 
Understanding of the water transport mechanism is crucial for prediction of the PEMFC 
performance. Distributions of vapor mass fraction and liquid water at anode and cathode sides 
are shown in Figure 5. It was confirmed that the vapor water content was increased along the 
flow direction both at anode side and at cathode side. Furthermore, the greater operating voltage 
(in other way: the lower current), the bigger growth of water amount (0.37 kg/kg at 0.3 V and 
0.46 kg/kg at 0.9 V at the outlet). The same trend existed in the case of liquid water.  
Moreover, the hydrogen and oxygen mass fractions and pressure, temperature distributions are 
displayed in Figure 6. It was found that the mass fractions of oxygen and hydrogen were reduced 
along their flow direction. Additionally, the maximal utilization of hydrogen was observed at 
the greatest voltage but the maximal utilization of oxygen occurred at the lowest voltage. It was 
also noticed that the highest temperature was at the lowest voltage (and the greatest current). 
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0.3 V    0.6 V    0.9 V 

   (a) 

   (b)
  

   (c) 

   (d)
  

Figure 5. Mass fraction distributions of: (a) vapor in anode, (b) vapor in cathode, (c) liquid water in anode, (d) 
liquid water in cathode [kg/kg] 
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0.3 V    0.6 V    0.9 V 

   (a) 

   (b) 

   (c) 

   (d) 
Figure 6. Distributions of: (a) mass fraction of hydrogen [kg/kg], (b) mass fraction of oxygen [kg/kg], (c) 

pressure [Pa], (d) temperature [oC] 

Finally, the current density distributions at membrane and terminal surface are indicated in 
Figure 7. It can be seen different distributions of current density for various voltages at 
membrane surface. This was due to the fact that the PEMFC performance strongly depends on 
the mass, heat and charge transport. The area of greatest current was noticeable at the outlet. 
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0.3 V    0.6 V    0.9 V 

   (a) 

   (b)    (c 
Figure 7. Current density distributions: (a) at membrane surface, (b) at terminal surface [A/m2] 

CONCLUSIONS 

In this study the calculated current - voltage curve and power characteristic in a wide scope of 
voltage for a novel design of Proton Exchange Membrane Fuel Cell with a serpentine micro-
channels flow fields were achieved. This modeling allowed to reveal the extensive influence of 
flow fields and phenomena inside fuel cell on the PEMFC performance. The effect of operating 
voltage on gas species, liquid water content and flow was studied. It was noticed that the current 
distribution was not uniform and depended on the flow design. Moreover the anode side of 
membrane was more susceptible to drying than the cathode one. It has been demonstrated that 
water content played a key role in the PEMFC performance. 
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ABSTRACT 

The article presents results of rheological experiments with gypsum suspensions of different 
concentration of solids. Nonstandard method of measurement using agitator in a vessel was used 
for the measurements. It has been proven that the method can be used for determining rheological 
properties of suspensions with an advance as it prevents the solids to settle down during the 
measurements. A power characteristic of an anchor agitator presented in previous works has been 
verified using new experimental data extending the old characteristic to wider range of Reynolds 
numbers. 

 

Keywords: rhelogy, suspension, mixing, agitator, gypsum, viscosity 

 

INTRODUCTION 

In recent years, there have been great developments in the field of waste processing. Sludge 
suspensions of various compositions and with various concentrations of solids are waste 
materials for which improved treatment processes are being developed. Concentrated sludge 
suspensions are usually viscous, and often exhibit non-Newtonian flow behaviour (Rieger and 
Moravec, 2014). This causes problems in mixing when they are processed. This paper 
presents viscosity measurements of waste gypsum suspensions from energetic 
desulphurization units. 
Typical arrangements using a rotational viscometer with two coaxial cylinders, cone-and-plate 
or plate-and-plate, are not suitable for rheological measurements, because of particle 
sedimentation. To avoid sedimentation, agitators were used instead of rotating cylinders. The 
procedure for viscosity evaluation is based on the Metzner-Otto method (Metzner and Otto, 
1957) for calculating the power consumption of an agitator. Using this method, power 
consumption can be calculated from the Newtonian power characteristic of the agitator  

 RePo f  (1) 

Where power number 

53Po
dn

P




 (2) 

and Reynolds number 
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 (3)  

The shear rate can be calculated from the following relation  
kn  (4) 

where k is Metzner-Otto constant. The values of this constant for the anchor agitator used in 
this paper were presented in our earlier paper (Rieger and Novák, 1973) on the power 
consumption of agitators in viscous power law non-Newtonian fluids. 
 

EXPERIMENTAL 

An anchor agitator was used in the experiments (see Fig. 1). The main geometrical parameters 
of this agitator are characterised by the following ratios d/D=0.9, h/d=0.2, c/d=0.055. 
 

 
 

Figure 1 The anchor used in the experiments. 

 
The power characteristic of the anchor presented in our earlier paper (Novák and Rieger, 
1975) was verified experimentally. Two viscosity standards with viscosities of 0.05 and 5 Pas 
and water were used in the measurements. The experiments were carried out in perspex 
unbaffled cylindrical vessels with a flat bottom 70, 100, 140 and 150 mm in diameter. The 
Metzner-Otto method was verified by measurements with a PAA solution. The power 
consumption measurements were carried out on an adapted RC20 rotational viscometer (see 
Fig. 2). 
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Figure 2 A rotational viscometer with an anchor agitator. 

 
The rheological behaviour of the PAA solution was measured on an RC20 rotational 
viscometer with CC48 coaxial cylinders. The proposed method was used for viscosity 
measurements of gypsum suspensions with different concentrations. The mean diameter of the 
gypsum particles measured on an A22 laser analyser was 0.05 mm.  
 

RESULTS 

As was mentioned above, typical arrangements of rotational viscometers cannot be used for 
rheological measurements, because of particle sedimentation. The dependence of the 
sedimentation velocity on the volumetric concentration of the gypsum suspension is presented 
in Fig. 3. 
 

 
Figure 3 Dependence of sedimentation velocity on concentration. 
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The power characteristic of the anchor agitator verified experimentally in vessels 70 mm and 
100 mm in diameter is shown in Fig. 4. 
 

 
Figure 4 Power characteristic of the anchor agitator. 

 
A rheogram of the PAA solution is shown in Fig. 5. This figure shows that viscosity decreases 
with increasing shear rate, and the PAA solution exhibits strongly pseudoplastic behaviour. 
 

 
Figure 5 Rheogram of PAA solution. 

 
The experimental values obtained by measurements with a PAA solution with the 
characteristics of an anchor agitator in vessels 70, 100 and 140 mm in diameter are shown in 
Fig. 6. The figure shows relatively good agreement between the experimental values and the 
power characteristic. 
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Figure 6 Results of measurements on the anchor agitator. 

 
As has been presented above, the proposed method was used for measurements of gypsum 
suspensions. The results of these measurements in vessels 100 mm and 150 mm in diameter 
are shown in the following figures.  
 

 
Figure 7 Dependence of viscosity on shear rate for a suspension with a volumetric concentration of 16%. 
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Figure 8 Dependence of viscosity on shear rate for a suspension with a volumetric concentration of 32%. 

 

 
Figure 9 Dependence of viscosity on shear rate for a suspension with a volumetric concentration of 47%. 

 

 
Figure 10 Dependence of viscosity on shear rate for a suspension with a volumetric concentration of 50%. 
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Figure 11 Viscosity of gypsum suspensions at different volumetric concentrations. 

 
Figure 11 shows that the viscosity of the suspension increases with increasing particle 
volumetric concentration. Fig. 12 shows that the dependence of suspension viscosity on 
concentration can be described by the following equation proposed by Chong et al, 1971.  

l

vvm

v

cc

c


2

4
31 














 (5) 

 

 
Figure 12 Dependence of viscosity on volumetric concentration. 
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LIST OF SYMBOLS 

cv         volumetric particle concentration (-) 

cvm       maximum volumetric particle concentration (-) 

d impeller diameter (m) 

k Metzner and Otto’s constant (-) 

n impeller speed (s-1)

P power consumption (W) 

Po power number (-) 

Re Reynolds number (-) 

 shear rate (s-1)

 non-Newtonian viscosity (Pas)

𝜇 dynamic viscosity (Pas)

𝜇l dynamic viscosity of liquid (Pas)

 density (kgm-3)
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