Capitolul 1

Mecanisme de transfer ale proprietatii
Impulsul, energia termica si speciile moleculare pot fi transferate prin doua mecanisme, $i anume,
unul molecular, la scara microscopica, desfasurat din aproape in aproape, prin intermediul unor

particole, iar celdlalt, convectiv, la scara macroscopica, realizat odatd cu masa fluiduluiin curgere.
1.1 Transferuride proprietate prin mecanism molecular
1.1.1 Transfer de impuls

Impulsul este definit ca forta ce actioneaza un anumit timp asupra sistemului, in final ajungandu-
se la produsul (masa X viteza).
Fluxul de impuls reprezinta cantitatea de impuls transferata in unitatea de timp, avind semnificatia

fizica a unei forte:

%=%=ma=F, kg-m/s?

Fluxul specific de impuls deprezinta cantitatea de impuls transferata in unitatea de timp, prin
unitatea de suprafata si are semnificatia fizicd a unei tensiuni:
I/(A-t)=F-t/(A-t)=F/A=rt, N/m2=Pa
Transferul de impuls la scard microscopica este cuantificat de legea lui Newton, ecuatia
constitutiva fiind:
2
ox
Ecuatie onform careia, fluxul specific de impuls sau tensiunea de forfecare este proportional cu

‘L'Xy =

gradientul de viteza, constanta de proportionalitate fiind i coeficientul de vascozitate al fluidului,

de obicei mésurat sau tabelat. Unitatile de masura corespunzatoare marimilor sunt:

N _N/m* N _ . _kgm kg
[T]]s|—[T/(dV/dy)]s|——%‘% = ﬁ s =Pa-s = 22 = m
dyns g-czm's g
Mleps==— =—=—=——=P (Poise)

De obicei se utilizeaza un submultiplu al Poise-ului, centiPoise (cP):
1cP=102P=10-3Pa-s

Se defineste vascozitatea cinematicd ca raportintre vascozitatea la forfecare si densitatea fluidului:
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care are ca unitati de masura:
kg m _m?
[ﬁ]SI_m-s kg s
3 2
[9]ces=—— - L& =25 = St = 10~*m2/s (St =Stockes)
cms g s

De obicei, vascozitatea fluidelor este influentatd de temperatura, pentru lichide aceasta scade cu
cresterea temperaturii, iar pentru gaze, creste odatd cu parametrul de stare. Vascozitatea se poate
determina experimental, citi din tabele functie de temperatura sau calcula cu diverse ecuatii din
literatura. La gaze, la presiuni mari, vascozitatea este influentata si de presiune.

Revenind la legea lui Newton, indicii x si respectiv, y indica directia de curgere si respectiv,
directia de transmitere a impulsului care, datoritd manifestarii fortelor de frecare intre volumele
elementare de fluid determind o variatie a vitezelor de deplasare a acestora pe directie normala la
directia de curgere, asa Cum este prezentat in figura 1, ce prezintd o curgere de tip Couette care
poate fiintalnita la convectia unui fluid intre doua placi plane sau doi cilindri concentrici. Aceasta
are loc numai cu transfer de impuls molecular. Fluidul cuprins intre doua placi, dintre care una
fixa sialta mobild, care se deplaseaza cu viteza constantd V=ct. intr-o singura directie, sub actiunea
fortei tangentiale F este reprezentat in Figura 1.1(a). Volumele elementare din imediata vecinatate
a placii vor fi antrenate cu aceeati viteza V, acestea la randul lor antrenand volumele elementare
superioare care insa se vor deplasa cu viteze mai mici datorita actiunii fortelor de frecare. Astfel,
pe directia Oy, apare un gradient de viteza, ce indica transmiterea fluxului de impuls pe aceasta
directie. Profilurile vitezelor, la diverse momente de timp t=0, t;, t, si la atingerea regimului

stationar (t=00), cand se atinge un profil liniar, sunt reprezentate in Figura 1.1 (b).
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Figura 1.1 Profilul vitezelor la diverse momente de timp, in curgerea dintre doua placi paralele
Orice fluid care respecta legea lui Newton se numeste fluid newtonian.

1.1.2 Transfer de caldura

Transferul de caldurd molecular, numit si transfer conductiv, este guvernat tot de o lege

constitutiva, si anume legea lui Fourier:
dT
= —)—
qy dy

in care: g este fluxul specific de caldura, W/m?2

A — coeficietul de conductivitate termica, W/mK

dT : g e : . .
o este gradientrul de temperaturd dupadirectia de transmitere a fluxului termic, K/m.

Aceasta statuteaza ca fluxul termic specific transferat prin mecanism conductiv este prop ortional

cu gradientul de temperatura. Transferul are loc in sensul scaderii temperaturii, adica a unui

(13 (13

gradient de temperaturd negativ, de aici si aparitia semnului in ecuatie.

Coeficientul de conductivitate termica, A, are valori diferite functie de natura materialului,

de starea de agregare, de temperatura si presiune. Pentru gaze, coeficientul de conductivitatea
termica are valori intre 0,006 — 0,6 W/mK, crescand odata cu temperatura, pentru lichide intre
0,007-0,7 W/mK, variind invers cu temperatura, cu exceptia apei si glicerinei. Tn multe cazuri,
inginerul chimist trebuie sd mareasca sau sa micsoreze transferul de caldura pana la un anumit

nivel, fapt realizabil adesea prin selectarea corectd a valorilor conductivitatilor termice



corespunzatoare diverselor materiale. Dintre materialele utilizate mai des in aplicatiile ingineresti
in vederea imbunatatirii transferului termic, se pot mentiona materialele metalice cu valori ale
coeficientilor de conductivitate termica cuprinse in intervalul 8,7 - 458 W/m2K, cum ar fi cuprul
pur cu o conductivitate termica de aproape 400 W/m?2K si aluminiul, cu o conductivitate termica
de 203 W/m2K.

Limitarea transferului de caldura dar si a temperaturii suprafetelor este realizabila prin utilizarea
materialelor izolante caracterizate de valori mici ale coeficientilor de conductivitate cuprinse in
intervalul 0,02-0,12 W/mK. De exemplu, aerul sau orice gaz poate fi un bun izolator in special
dacase evitd convectia in masa acestuia in timpul transferului de caldura. Vidul este un altexcelent
izolator. Exista o mare varietate de materiale izolante atat din punct de vedere al structurii, a
costului cat si a temperaturilor maxime la care pot fi folosite. De obicei, cu cat temperatura de
lucru a utilajului ce urmeaza a fi izolat este mai mare, cu atat conductivitate termica si costul
materialului izolant vor fi mai mari. Printre materialele izolante utilizate des in industria chimica
se pot numara vata de sticld cu o varietate de densitdti ce se reflectd in valori diferite ale
conductivitatii termice cuprinse intre 0,03 si 0,06 W/mK, poliuretanul cu o conductivitate termica
joasa de aproximativ 0,02 W/mK si o temperatura maxima de operare de 120°C, precum si perlita
CU 0 temperaturd maxima de operare de 980°C si conductivitati termice cuprinse intre 0,05 si 1,5
W/mK. Materialele refractare cu coeficienti de conductivitate termica in intervalul 0,12-11
W/mK, au carateristici relativ diferite, ca de exemplu caramida pe baza de oxid de aluminiu cu o
conductivitate termica de 2 W/mK si o temperatura de lucru de aproximativ 1760°C.

Tn figura 2, este reprezentat un sistem de 2 plici plane, intre care exista un fluid. Cea superioari
are temperatura T, si cea inferioara, temperatura T;>T,, astfel incat datorita distributiei neuniforme
a temperaturii, apare un transfer de flux de caldura, pe directia Oy, intre placi. Profilurile
temperaturilor, la diverse momente de timp t=0, t;, t, Si respectiv, la atingerea regimului stationar

(t=00), cand se atinge un profil liniar, sunt reprezentate in Figura 1.2 (b).
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Fig.1.2 Profilul temperaturilor la diverse momente de timp, la transferul conductiv intr-un perete

plan

1.1.3 Transfer de masa

Transferul de masa la scard microscopica, numit si difuzie moleculara, este cuantificat de

urmatoare ecuatie constitutiva:

dcg
ng = —Dyp _dy

numita si legea lui Fick care stabileste legatura dintre fluxul specific de specie moleculara, na (kg
d kgA
A/m3s) si gradientul de concentratia al acesteia, dL; (mTS), in conditii izoterme si izobare,

constanta de proportionalitate fiind coeficientul de difuzie al speciei A in specia B, Dyg(m?/s).

Semnul minus apare, ca si in celelalte legi constitutive mai sus-mentionate, deoarece transferul
de specie are loc Tn sensul scaderii concetratiei acesteia, adica in sensul unui gradient de

concentratie negativ.

Coeficientul de difuziune moleculara reprezinta o proprietate a sistemului care se determina
experimental, in caz contrar, se poate calcula utilizand o serie de ecuatii din literatura ce au o

baza teoretica sau sunt semi-empirice.



La gaze, valorile Dag sunt cuprinse intre 10-4si 10-3m2/s si pot fii considerate independente de
concetratia componentilor. La lichide, valorile sunt de 10-1°—10-9 m%/s si depind de natura

componentilor, de temperatura, de vascozitate si de concentratie.
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Fig.1.3 Profilul concentratiilor speciei moleculare A la diverse momente de timp, intre placi

paralele

Considerand acelasi fluid cuprins intre doua placi, cea inferioara prin care poate difuza specia
moleculara A, de concentratie cao, S1 cea superioard, la cafre concentratia este 0, se va constata 0
difuzie a fluxului de specie moleculara A de la placa inferioara spre cea superioara. Profilurile
concentratiilor, la diverse momente de timp t=0, ty, t, Si respectiv, la atingerea regimului stationar

(t=00), cand se atinge un profil liniar, sunt reprezentate in Figura 1.3 (b).

1.1.4 Transferuri de proprietate in curgerea turbulenta

Spre deosebire de curgerea laminard, caracterizata de linii de curent paralele, curgerea turbulenta
este caracterizatd de o deplasare haotica, Intdmplatoare a volumelor constituiente de fluid,
respectiv de aparitia turbioanelor, vartejurilor.

Orice parametru caracteristic curgerii turbulente va avea fluctuatii in timp si spatiu. Intr-un punct
din masa fluidului in curgere, viteza de exemplu, va avea o multitudine de valori intr-un anumit

interval de timp, asa cum este indicat in figura 1.4.
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Fig.1.4 Fluctuatii de viteza si viteza medie temporala, intr-un punct din mas fluidului aflatin

curgere turbulenta

Ecuatiile stabilite pentru curgerea laminard se pot extrapola la curgerea turbulentd prin
introducerea valorilor instantanee ale marimilor, urmata de o mediere temporald, caz in care in

ecuatii apar termeni auxiliari, caracteristici curgerii turbulente.



1.2 Transfer prin mecanism convectiv

Mecanismul de transfer convectiv consta In trnasportul impulsului, caldurii si masei de catre un
fluid aflat in curgere. Intensitatea curgerii este estimata prin intermediul criteriului Reynolds, Re,

definit prin ecuatia:
Re=pvl/n

n care p si p sunt densitatea si vascozitatea fluidului, v este viteza medie de curgere a acestuia, |
este o lungime caracteristica care, pentru o conducta este chiar diametrul acesteia, I=d. Valorile
critice ale numarului Re sunt 2300 si respectiv 4000 pentru trecerea de la regimul laminar la cel

intermediar si respectiv, pentru trecerea regim intermediar- regim turbulent.

Criteriul Reynolds intervine in toate ecuatiile criteriale caracteristice transferului de caldura si
respectiv de masa, prezentate mai jos, indicand o crestere a coeficientilor individuali de transfer

si implicit, al fluxului de proprietate transferat:

-transfer de caldura:

n

Nu=CRe"Pr" Gr* (1) (13)" ...(12)’

unde Nu este criteriul fundamental al transferului de caldura, deoarece contine coeficientul

individual al transferului de caldura, a.

-transfer de masa:
Sh = CRe™Sc™(19)" (19)P .... (19)4

unde Sh este criteriul fundamental al transferului de masa, deoarece contine coeficientul

individual al transferului de masa, k.



in ecuatiile criteriale unde C, respectiv, m, n, p, r, ( sunt constanta si respectiv, exponentii

caracteristici fiecarei ecuatii criteriale ce se aplica unui anumit sistem.
Capitolul 2 Transferuri interfazice
Transfer interfazic de caldura si masa

In industria chimicd, curgerea fluidelor este insotiti adesea de transfer de cildurd intre doui
fluide de temperaturi diferite sau de masa, intre doua faze diferite, procese ce intervin separat sau
de cele mai multe ori simultan in cadrul unor operatii unitare precum absorbtie, adsorbtie,
distilare, rectificare, extractie, uscare etc. Pentru a caracteriza cinetica transferurilor din fiecare
faza, s-au definit coeficientii individuali de transfer, coeficientul de frecare, coeficientul
individual de transfer termic si coeficientul individual de transfer de masa. Stabilirea acestora se
face din asa-numitele criterii de similitudine, Nu (Nusselt) si respectiv Sh (Sherwood),
determinate din ecuatii criteriale caracteristice transferurilor, a caror coeficienti sunt stabiliti pe

cale experimentala.
2.1 Coeficienti individuali de transfer
2.1.1 Coeficientul de frecare

Fluidele curg prin spatii de sectiuni diferite ca marime si forma. Odata ce acestea vin n contact
cu frontiere solide ce delimiteaza spatiul de curgere, in apropierea peretilor se formeazd o zona in
care apar modificari ale distributiei vitezei, astfel chiar 14nga perete viteza volumelor de fluid
este 0 datorita fortelor de frecare semnificative manifestate intre perete si fluid. Pe masurd ce ne
departam de perete, viteza acestora creste pana cand influenta peretelui asupra fluidului devine
nesemnificativd, ca urmare distributia vitezelor ramine plana (viteza ct.).Zona adiacentd
frontierei solide in care viteza este variabild pe directie normald, formeaza stratul limita
hidrodinamic (vezi figurile 2.1 si 2.3), unde este concentratd intreaga rezistenta la transfer.
Structura stratului este dependenta de regimul de curgere si de caracteristicile frontierei solide

cum ar fi geometrie, rugozitate si dimensiuni.

In regimul laminar, grosimea stratului limitd creste odatd cu deplasarea fluidului de-a lungul
plicii. In regim turbulent, stratul limita cuprinde, zona substratului laminar, zona intermediara si

zona turbulenta.



Integrarea ecuatiilor Navier-Stockes ce descriu conservarea fluxului specific de impuls transferat

permit calculul efortului unitar/tensiunii la perete, cu relatia:

PV
2

T, =4

n care A este coeficientul de frecare. Produsul dintre tensiune si suprafata A a frontierei solide ce

vine in contact cu solidul permite calculul fortei de antrenare a fluidului pe directia de curgere:

PVo”
2

F=1,-A=1——A

Coeficientul de frecare f este adimensional, depinde de natura fluidului, de regimul de curgere,

de geometria (forma) si rugozitatea suprafetei solidului.

Calculul coeficientului de frecare se realizeaza pornind de la legea lui Newton, considerand ca

intreaga rezistenta la curgere este concentrata in stratul limita, de grosime § constanta:

dv
Tp =N @|y=0

Considerand ca viteza variaza liniar in interiorul stratului limita,

3 ca: = ni=
rezultd ca: 7, =1 5

2
respectiv: A pv% =1 1%” , relatie ce poate fi pusa si in forma:

N |~
®
slsS
8
~
S|~

unde prin identificarea expresiei numarului Reynolds, se obtine:

1 1-R L
E— . e = —
2 é
De retinut ca intr-o conducta prin care curge laminar un fluid, de la intrarea in conductd exista o

distantd Ls numitd lungime de stabilizare a curgerii, de-a lungul careia viteza este dependentd de

coodonatele radiala si axiald. Pentru L>Ls, intreaga conductd devine ocupatd de stratul limita,

10



profilul vitezelor devenind unul parabolic care se mentine constant de-a lungul traseului de

curgere, asa cum se observa si in figura 2.1 (a).

Tn cazul curgerii turbulente a unui fluid intr-o conducti, zonele mentionate anterior sunt in forma
prezentatd in figura 2.1 (b), in care sunt puse 1n evidentd deosebirile dintre cele doud regimuri de

curgere, laminar si turbulent, din punctul de vedere al structurii si evolutiei stratului limita:
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i / o o / 4
Cc”

_ b Fully developed turbulent

" J u i L . N
= velowily profile
{by —- " —- et — I——— e et e ——
R % 7 %

Eniry length

Figura 2.1 Strat limita (a) laminar si (b) turbulent intr-o conducta

2.1.2 Coeficientul individual de transfer de caldura

Coeficientul individual convectiv de transfer de caldura, «, indicad intensitatea transferului de

caldurd convectiv conform ecuatiei:

ee—2
A(T; — T,)
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unde Q este fluxul termic transferat intre fluidul de temperatura Tr si frontiera solida de
temperaturd Tp , A este suprafata de transfer de cildurd. Are ca unititi de misurdi W/m?°C si va
depinde de geometria frontierelor solide, de natura fluidului (conductivitate, capacitate calorica,

densitate, vascozitate etc.), starea de agregare si de regimul curgerii (laminar sau turbulent).

La curgerea unui fluid de temperaturd T. diferitd de cea a frontierei solide, Tp, se
formeaza un strat limita termic datoritd gradientilor de temperatura ce existd in imediata

apropiere a peretelui, v. figura 2.2.

Grosimea stratului limita termic, 1, reprezinta distanta pe directie normala la directia de

curgere pentru care este valabil urmatorul raport:

Strat limita
hidrod\i namic

Strat limita
termic

Figura 2.2 Straturile limita hidrodinamic si termic de-a lungul unei placi

Grosimea acestuia, Jr, este in general diferitd de grosimea stratului limita hidrodinamic,
0, definita anterior ca distanta pe directie normald pentru care este indeplinitd conditia:
VIV.=0.99. Daca grosimea stratului limita hidrodinamic, o, este dependenta de criteriul lui
Reynolds, Rex, grosimea stratului limita termic depinde atat de Rex cat si de criteriul Prandtl, Pr,

conform relatiilor:
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In stratul limita termic transferul de caldura se realizeaza prin mecanism conductiv astfel
incat fluxul termic specific local la o distanta x fata de capatul de atac al placii, se poate calcula

utilizand legea lui Fourier:

a

q,=—-4
’ oy

y=0,x
Coeficientul de convectie local in stratul limita termic definit de:

a
ay y=0,x
ax

T,-T,

-A

depinde de gradientul de temperatura din strat la acea locatie. Pe masura ce stratul limita creste
(odata cu cresterea lui X), gradientul de temperaturd scade si ca urmare scade atat coeficientul de

convectie (v. figura 2.3) cat si fluxul termic transferat.

S
/
/
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.
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AR RN NN AR, x
Laminar Turbulent

Figura 2.4 Variatia grosimii stratului limita si a coeficientului convectiv la curgerea de-a lungul

unei placi plane

In regim laminar, coeficientul a scade de-a lungul zonei de stabilizare hidrodinamica, dupa care

acesta ramane practic constant, iar In regim turbulent, scidderea este mai putin accentuata.
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2.1.3 Coeficientul individual de transfer de masa

Coeficientul individual de transfer de masa, Kk, reprezintd cantitatea de specie moleculara

transferat n unitatea de timp prin unitatea de suprafatd, sub actiunea unei forte motrice unitare:
p= 4

Alcap — )

Unitatea de masura va depinde de modul in care este exprimata concentratia.

Prin analogie cu transferul de caldurd, a fost introdus conceptul de strat limitd difuzional, care

reprezinta filmul de fluid adiacent frontierei solide cu care vine In contact, in care apar gradienti

de concentratie, pe directic normala. In stratul limit, este concentrati intreaga rezistentd a

transferului de masa de specie moleculara.

Conform legii lui Fick:
— _p,. %4
M = —Dap ly=0

Gradientul de concentratie este constant, deci poate fi scris ca diferenta intre concetratiile de la
limita stratului difuzional si cea de la perete, raportate la grosimea stratului, o :

dcy | _CA—CAp
dy y=0 8¢

astfel incat:
_ Dygp

= p—
Ny 5 (CA CA)
c

D . . T 5 . .
unde % =k, deci coeficientul individual de transfer de masa este invers proportional cu

c

grosimea stratului limitd, deci:

ny = k(cAp - CA)
Coeficientul individual de transfer de masd apare in criteriul Sherwood care reprezinta raportul
dintre fluxul transferat convectiv de component A, la interfata, si fluxul transferat prin mecanism

molecular din acelasi component A:

kl
Sh =

Dpp
Ecuatia criteriald a transferului de masa are urmatoarea forma generala:

Sh = cRe™Sc™(19) () ... (19)"
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in care intervin criteriile Reynolds, Schmidt precum si criteriile geometrice caracteristice
spatiului de curgere. Constanta C si exponentii criteriilor se determina pe cale experimentala. Tn
literatura sunt prezentate o serie de ecuatii criteriale relevante pentru transferul de masa. Pentru a
folosi o asemenea ecuatie, sistemul studiat trebuia incadrat intr-0 categorie pentru care este
valabild o anumita ecuatie criteriala.

2.2 Analogia Tntre fenomenele de transfer

Analogiile intre fenomenele de transfer, propuse in literatura, au la baza similitudinea dintre
ecuatii ce descriu transporturi de proprietate diferite.

In cazul coeficientilor de transfer, s-au stabilit urmatoarele relatii, din care poate fi exprimata

lungimea caracteristica:

f L 1
5 Re=<=>L=- fReé

2
A _ak_L_o -
a—a—>Nu— 75, >L=Nud;
k =248_5gh="L _ Lo [ —Shs,

c DAB c

rezultand egalitatile: - fRed = Nud, = Shé,
Aceasta similitudine a fost stabilitd de Reynolds si are Tn vedere curgerea turbulenta a unui fluid

printre o conducta In care au loc atat transfer de caldura cat si de masa cu peretele conductei. In

conditiile in care grosimile celor trei straturi limitd pot fi considerate legale, § = &; = &,
Aceastd conditie conduce la egalitatile: %Re = Nu = Sh, respectiv:

f Nu Sh

2 Re Re
ecuatie cunoscuta si ca analogia Reynolds. Relatia poate fi folositd cu erori de maxim 35%
numai in cazul gazelor, pentru care este respectatd egalitatea grosimilor celor trei straturi limita.
Relatia nu se aplica la lichide.

O alta analogie utilizatd este cea a lui Chilton si Colburn, care definesc coeficientul de transfer

termic, Ju, si coeficientul de transfer de masa, Jp:
Nu

— p 2/3
M e

— 2/3
Jo ReSc ¢
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Acestia au observat similitudini intre dependenta grafica a coeficientului de frecare la curgerea
unui lichid in conductd functie de Reynolds si dependenta graficd a coeficientului de transfer

termic sau a coeficientului de transfer de masa functie de acelasi Reynolds. Astfel, egalitatile

anterior prezentate: %fRecS = Nud; = Shé,

i scrise: = Nude _ She
pot fi scrise:s = —— = ——

Se Tnlocuiesc pe rand, rapoartele criteriilor din expresiile coeficientilor Colburn pentru transfer

termic si de masa:

Nu

= p 1/3
§}el JuPr
— =7.Sc1/3
Re JnSc

, . o : . .. 8 “1/3 s
precum si rapoartele grosimilor straturilor limitd deduse din conditia analogiei: Et = Pr=13 i

Sc _ ¢.—-1/3

o Sc .

Dupa inlocuirea acestor expresii rezulta egalitatile, cunoscute drept analogia Chilton-Colburn:
f
== Jn=Jo

Relatia este valabild pentru Pr cuprins intre 0,6 si 60, Sc cuprins Intre 0,6 si 3.000. Proprietatile
fizice se calculeaza la temperatura medie dintre perete si masa fluidului.

Analogia se poate utiliza cand este posibila masurarea coeficientului de frecare pentru un fluid ce
curge ntr-un spatiu de geometrie cunoscutd, la o anumita valoare a numarului Reynolds. Pentru
acelasi fluid ce curge prin acelasi spatiu la o aceeasi valoare a criteriului Reynolds, se pot
determina coeficientii individuali de transfer termic si de transfer de masa folosind analogia.
Aplicarea analogiei Chilton Colburn este restrictionata in cazul curgerii prin spatii geometrice

cum ar fi suprafete curbe de exemplu cilindri sau sfere cand este valabila numai egalitatea Ju=Jp
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2.3 Transfer de cildura interfazic

Multe dintre aplicatiile transferului de caldura presupun contactarea a doua fluide aflate
la temperaturi diferite prin intermediul unui perete solid sau direct. Transferul de caldura are loc
de la fluidul cald la perete prin mecanism predominant convectiv, prin perete prin mecanism
conductiv, si respectiv de la perete spre masa de fluid rece prin mecanism predominant
convectiv. Toate aceste procese elementare ce se desfasoara in serie formeaza procesul de
transfer de caldura global. Acesta este caracteristic schimbatoarelor de caldura iar intensitatea sa
este caracterizatd de o marime numitd coeficient global de transfer de caldura a carei

determinare are importanta practica.

Intr-un astfel de caz, procesul global de transfer de cildurd cuprinde trei procese elementare
desfasurate in serie (v.figura2.4):

- transfer de caldura convectiv de la fluidul cald la perete;

-transfer de caldura conductiv prin peretele/peretii solizi;

- transfer de caldura convectiv de la perete la fluidul rece.

Viteza procesului global este mai mica decat a celui mai lent proces elementar ce se numeste
proces elementar determinant. Sistemul va tinde spre atingerea echilibrului termic adica spre
egalizarea temperaturilor.

In regim stationar, fluxurile specifice de caldura sunt egale:

q=a,(Ty —Tp) = %(Tpl = Tpz) = a3(Tpz = T2)
n care: a4, a, sunt coeficientii individual de transfer termic pentru cele doua fete
A este conductivitate termica a peretelui de grosime §.
Ecuatia transferului global de cédldura in regim stationar este:

Q = KAAT 04

in care:Q este fluxul termic transferat (W), K este coeficientul global de transfer termic(W/m?K),
A este suprafata de transfer termic (m?), ATmed este forta motrice globala medie(K).
Fluxul termic Q se calculeaza din bilantul termic al procesului respectiv. Coeficientul global de

transfer termic se determina cu relatia;
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aceasta fiind valabila pentru pereti plani dar si pereti cilindrici subtiri (Rext/Rint<2), peretele

solid fiind format din trei straturi ( 2 depuneri).

“depl Ad;’p:

T =ct. N M\ ) .
- \ I\ Temperaturile celor doud fete variazd pe suprafata de
T \\ transfer termic in functie de sensul de deplasare al fluidelor,
p 4
N - : : : -
i dacd regimul este nestationar, va avea loc si o variatie a
temperaturilor in timp.
T,=ct.
U,I (l:
Fluid 1_ )V HE Fliid 2 Figura 2.4. Rezistente termice de tip convectiv si conductiv
By %% la contactarea indirectd a doud fluide
Rl
R,
P>

Tn cazul schimbitoarelor de calduri, sunt posibile mai multe scheme de contactare ale fluidelor:
in echicurent, contracurent, curent incrucisat si circulatie mixta, v. figura 2.5. Cel mai des se
utilizeaza contactarea in contracurent deoarece permite variatia temperaturilor deoarece permite
variatia temperaturilor in limite mai largi. Tn plus, intre aceleasi limite de variatie de temperatura,

forta motrice globala medie obtinutd in contracurent

este mai mare decat cea Tn echicurent, ce conform

ecuatiei de proiectare determind o arie de transfer mai
mica a schimbatorului, deci costuri reduse de investitie

st exploatare.

Figura 2.5 Scheme de contactare a fluidelor in practica
industriala:a — echicurent; b -contracurent; ¢ -curent
incrucisat; d,e,f — curent mixt.

_;_
‘é

A Uj ‘"

18



O reprezentare a variatiilor de temperatura din schimbatoarele de caldurd cu circulatie
paralela de-a lungul ariei de transfer termic este indicata in figura 2.6 (a) in echicurent, (b) in
contracurent.

:

—;4,,:1'—

AT2
T2i

Figura 2.6 Variatia temperaturii in schimbatoare de caldura:
a. curgerea in echicurent i b. curgerea in contracurent

Forta motrice se calculeaza 1n aceste cazuri cu ecuatia:

in care , ATy si AT, sunt diferentele de temperatura dintre cele doua fluide, de la capetele
utilajului.

La contactarea mixta sau incrucisatd, calculul fortei motrice globale medii este mai
complex. Contactarea mixta, adesea intalnita in schimbatoarele de caldura cu mai multe treceri,
cu sau fara sicane, presupune stabilirea concretd a schemei §i pe baza acesteia, calculul fortei

motrice globale medii cu ecuatia:

ATmed = ST ATmed,c
Cu AT, . diferenta medie de temperaturd calculatd ca medie logaritmica pentru contactarea in
o [ contracurent. Coeficientul de corectie subunitar&; se
ST - [
e 09 NPT RN 1 | determina grafic functie de numerele adimensionale P si R,
T \ N . .
0.8 T\ Nt ¢ calculate cu anumite relatii. Un exemplu de calcul pentru o
9,7 N W e 9 n . .
061 19 Vi 3 astfel de schema de contactare in curent mixt cu fluidul cald
0,5k LLELLD

T

Tt Ll




avand douad treceri si fluidul rece, o singurad trecere, conform figurii 1.40 a, este prezentat in
continuare.

Figura 2.7 Contactarea mixta a doua fluide:a — schema de contactare; b — variatia temperaturii
fluidelor de-a lungul ariei de transfer; ¢ — dependenta &; de parametrii P si R.

Tn figura 2.7 b se reprezinta variatia temperaturilor celor doud fluide pentru schema considerati,
functie de suprafata de transfer termic, iar in figura 2.7 c este prezentat graficul pentru

determinarea coeficientului &; functie de numerele P si R determinate cu ecuatiile:

P T2f _Tzi Tli _Tlf

T1i _T2i T2f _TZi

Pentru fiecare mod de contactare mixta exista un grafic din care se cisteste &; .
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2.4 Transfer de masa interfazic

In industria chimica, sistemele sunt formate din doud sau mai multe faze separate prin interfete.
Transferul de masa presupune transportul unei component dintr-o faza in alta pana la atingerea
echilibrului. Tn acest caz forta motrice a transferului de masa este diferenta dintre concentratia
reald si concentratia la echilibru a componentului transferat. atingerea echilibrului presupune in
transferul de masa atingerea unor valori ale unor concentratii de echilibru, valori calculate cu
ajutorul legilor de echilibru, care coreleaza concentratiile componentului din cele doud faze ale
sistemului cu parametrii de stare, precum presiunea si temperatura.
pentru sistemele ideale gaz-lichid este valabila legea lui Henry:

Pa = kyxa
n care pa este presiunea partiala a componentului A in faza gazoasa, ky este constanta lui Henry,
1ar Xa este fractia molara a componentului A in faza lichida.

Pentru sistemele ideale lichid- vapori este valabila legea lui Raoult:

Pa = Paxy

Tn care pa este presiunea partiala a componentului A in faza de vapori, Pa este presiunea de
vapori a componentului A in stare purd, la temperatura sistemului, iar xa este fractia molara a
componentului A in faza lichida.
Pentru sistemele ideale lichid- lichid este valabila legea lui Nernst:

Ya = kyxy
n care ya este fractia molara a componentului A Tn faza de extract, ky este constanta de repartitie
a lui Nernst, iar xa este fractia molard a componentului A in faza de rafinat.
Stabilirea numarului de parametri ce definesc starea de echilibru se realizeaza utilizand legea
fazelor:

L+F=C+2
n care L este numarul gradelor de libertate necesar pentru definirea echilibrului, F este numarul

de faze, iar C este numarul de componenti independenti.
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Modele si teorii ale transferului de masa

Pentru descrierea si stabilirea ecuatiilor caracteristice transferului de masa au fost inaugurate mai
multe modele si teorii. cele mai des utilizate sunt urmatoarele: modelul celor doua filme, teoria
reinnoirii suprafetei si modelul lui Danckwerts.

Modelul celor doua filme:

- considera ca pe ambele fete de intersectii se formeaza doua straturi limita, numite filme, in care
se concentreaza intreaga rezistente la transfer;

- interfata nu opune rezistenta la transferul de masa;

- in interiorul filmelor transferul are loc prin difuziune moleculard, variatia concentratiilor fiind
liniara;

- In masa fluidelor, regimul de curgere este turbulent, transferurul se realizeaza si prin difuziune
convectiva, iar concentratiile componentilor sunt uniform distribuite, in regim stationar;

- la interfatd echilibrul se atinge instantaneu.

Has InteIface Liquid
film film
Gas ?\' '/ Liquid
phase E phase
Pa '

)

Pai

™

Figura 2.8 Modelul celor doua filme

In figura 2.8, este prezentat un sistem gaz- lichid cu faza gazoasi formata din componentii A si
B, iar faza lichida, din componentii A si C. Componenetul A trece din faza gazoasd in faza
lichida, datorita distributiei neuniforme a concentratiilor acestuia, in cele doud faze, componentii
B si C fiind considerati inerti. Fluxurile specifice de component A transferat prin cele doua filme

sunt:
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NA=Kq(PA-Pai)

NA=Ki(Xai-Xa)
in care kg si ki sunt coeficientii individuali de transfer de masd din cele doua faze, pa este
presiunea partiald a componentului A in faza gazoasa, Xa este fractia molard a componentului A
in faza lichidd, pai si Xai sunt concentratiile componentului A la interfatd, fiind concentratii de
echilibru. Diferentele (pa-pai) si (Xai-Xa) sunt fortele motrice individuale din cele doua faze, sub
actiunea carora are loc transferul de masa.
Difuzia componentului A prin cele doud filme este insotitd de contradifuzia componentului B
prin filmul fazei gazoase si a componentului C, prin filmul fazei lichide, ceea ce ar modifica
grosimea straturilor limita, fapt care, in regim stationar, este compensat prin difuzia convectiva
din masa fazei gazoase filmul de gaz, si din filmul lichid spre masa fazei lichide.
Conform teoriei celor doua filme, coeficientii individuali de transfer de masa sunt proportionali
cu coeficientul de difuzie moleculard Dag, fapt care nu a fost confirmat experimental.
Teoria reinnoirii suprafetei sau a penetratiei
Considera ca transferul de masa are loc la interfata, prin intermediul unor turbioane ce transporta
fluid proaspat din ambele faze. Numarul acestora din este acelasi in cele doua faze, reinnoirea lor
realizand la intervale de timp egale. Componentul A se transferd prin difuzie moleculara, pe o
directie normald la interfatd. Conform acestei teorii coeficientii individual de transfer pe masa
sunt proportionali cu m, fapt verificat experimental, dar depind si de timpul mediu de
reinnoire al suprafetei, parametru ce nu poate fi masurat.
Modelul Danckwerts ( teoria statistica a penetratiei)
Se bazeaza pe modelul precedent, dar introduce urmatoarele ipoteze:
- relnnoirea suprafetei cu turbioane proaspete nu este totala si nu se face intr-o ordine definitd;
- fractia de suprafata reinnoita poate fi considerata constanta din punct de vedere statistic;
- timpul de stationare al turbinelor la interfatd este diferit, statistic Tnsd poate fi considerat
constant.
Conform acestei teorii k; = m , In care A, este fractie de suprafata reinnoita, marime care

insd nu poate fi masurata.
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Ecuatiile transferului de masa interfazic
Transferul global de masa are la baza doud procese elementare, ce se desfasoara in serie:
- difuziunea componentului din masa unei faze pana la interfata;
- difuziunea componentului de la interfatd pana in masa celei de a doua faze.
Transferul are loc pana cand se atinge caracterizatd de valori ale concentratiilor corespunzatoare
concentratiilor de echilibru.
In regim stationar, fluxurile specifice de component transferat se pot scrie astfel:
ng = kg(pA — Dai)

ny = k(x4 — X4)

Fortele motrice individuale, si anume diferentele (py — pai)si (x4; — x4)SUNt exprimate n
unitati de masura diferite. Pentru a le putea aduna 1n vederea obtinerii fortei motrice globale a
transferului de masa, concentratiile dintr-o faza sunt exprimate prin intermediul legilor de
echilibru intr- o forma echivalenta corespunzatoare celei de a doua faze. Functie de modul in
care se face raportarea la o faza sau la cealaltd, vom avea doi coeficienti globali de transfer de
masa si doud forte motrice globale medii de transfer de masa:

Ny = KgAAY yneq pt raportare la faza gazoasa

Ny = KJAAX yjmea pt raportare la faza lichida
n care Na este debitul masic sau molar de componentA ce se transfera dinr-o faza in cealalta, K
si K| sunt coeficientii globali de transfer de masa raportati la cele doud faze, A este suprafata de
transfer de masa, iar AYye0q S1 AXgmeq sunt fortele motrice globale medii raportate la cele doud
faze.
Daca se considera o coloand cu umpluturd prin care se contacteazd in contracurent o faza
gazoasa ce contine componentul A - componentul activ si B - componentul inert, cu o faza
lichida ce contine componentul C, numit absorbant, faza in care trece prin transfer componentul
A, asa cum este prezentat in figura 2.9, debitul de component A transferat se calculeaza conform

ecuatiilor de bilant de masa:

Ny =G(Ya — Yar) = L(Xay — Xa)
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Figura 2.9 Coloana de absorbtie (a); Linie de operare si curba de echilibru (b)

in care G este debitul molar sau masic de gaz inert B, L este debitul molar sau masei de
absorbant C. Ya;i si Yar sunt concentratiile componentului absorbit in faza gazoasa, la intrarea si
respectiv, iesirea din coloand, exprimate sub forma de rapoarte molare sau rapoarte masice.

Coeficientii globali de transfer de masa pot fi calculati utilizand relatiile:

1
Kg =5
kg ki

1
Ki=——7
Tnk, T,

n care kg si ki sunt coeficientii individual de transfer de masa pentru cele doua faze, ky este

constanta lui Henry.
Suprafata de transfer pe masa, A, are expresia:

A = SH,af

25



in care S este sectiunea transversalda a coloanei, Hu este inaltimea umpluturii, a suprafata
specifica a umpluturii, f factorul de udare al umpluturii, reprezentdnd fractia din suprafata
umpluturii care este umectata de lichid.

Fortele motrice globale medii raportate la faza gazoasa si respectiv la faza lichida, pot fi

calculate cu ecuatiile:

Yy — Yy
AYpmea = ﬁ
Yar Yy =Y,
AX Xy — Xyy
Amed — Y av
XAf dXA
Xai X3 — Xy

n care Y, si X; sunt concentratii de echilibru.

Dacia se cunoaste linia de echilibru pentru sistemul investigat - de obicei aceasta se obtine este
experimental- integrala de la numitor se poate rezolva grafic sau prin metode numerice. Daca
linia de echilibru este o dreapta, ecuatiile de mai sus pentru calculul fortelor motrice devin medii
logaritmice a fortelor motrice globale de la extremitatile coloanei:

- pentru faza lichida:

AY,; — AY,
AYpmea = lTYAi
In _AYAf
CUAYy; =Yy — Yy
- pentru faza gazoasa:
AX,; — AXy,
AXamea = A—XAfl
In AX,;

cU AX 4; = Xy — Xy
AXAf = X*Af - XAf

Concentratiile la echilibru, Xai*, XAf*, Yai*, Yaf* se pot calcula folosind o lege de echilibru.
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Intensificarea proceselor/fenomenelor de transfer

Intensificarea proceselor cuprinde o categorie larga de tehnologii care are scopul de a
reduce si / sau imbunatati eficienta proceselor chimice sau biotehnologice.

Intensificarea fenomenelor de transfer face parte integranta din intensificarea proceselor de
transfer, concentrandu-se pe maximizarea parametrilor din ecuatiile ce guverneaza aceste
transferuri, utilizarea unor metode de interventie directa sau indirectd asupra utilajului, a
campurilor de curgere din spatiul acestuia care sa contribuie in mod eficient, de obicei la
cresterea semnificativa a gradului de turbulentd si a microstructurilor convective, deci a

intensitatii de transfer.

Generalitati si pricipii de baza

Existd o multitudine de definitii ale intensificarii proceselor, mai mult sau mai putin
complete, dar toate converg spre ideea centrald a unui proces optimizat, eficient energetic, fara
produsi secundari pe cat posibil, cu un impact asupra mediului cat mai redus. Importanta
intensificarii proceselor chimice este sustinuta si de numeroasele incercari de a da o definitie cat

mai cuprinzatoare a acesteia:

e Intensificarea proceselor chimice exprima proiectarea si punerea in lucru a unor
instalatii chimice extrem de compacte prin care se reduce atat gabaritul utilajelor centrale
ale acestora cat si costul operarii lor (Ramshaw, 1983; Boodhoo si Harvey, 2013)

e Intensificare a proceselor defineste strategia de reducere a marimii instalatiilor
chimice necesare realizarii Tntr-o fabricatie data a unei productii cu obiective de consum
si calitate impuse (Cross si Ramshaw, 2000)

e Intensificarea proceselor chimice se identifica prin dezvoltarea de aparate si
tehnici inovatoare care oferd imbunatatiri drastice in fabricarea si prelucrarea chimica ,
duc la diminuarea substantiala a volumului de, a consumului de energie, a generarii de
deseuri, in cele din urma conducand la tehnologii mai durabile si mai sigure (Stankiewicz
si Mouljin, 2000)

e Intensificarea proceselor de transfer se refera la tehnologii ce permit inlocuirea

echipamentelor mari sau costisitoare cu consum mare de energie cu altele, mai mici, mai
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putin costisitoare, mai eficiente sau care combind mai multe operatiuni Tn mai multe
dispozitive ( utilaje multifunctionale) (Tsouris si Porcelli, 2001)

e Ingineria proceselor chimice urmareste instruirea inginerului specialist spre
principii radical inovatoare in cercetarea si proiectarea proceselor si echipamentelor
specifice fabricatiei de profil (chimice, biochimice, alimentare si de material), astfel incat
eficienta energetica, tehnologica, financiara si de calitate a produsului s fie cat mai buna,
odata cu minimizarea deseurilor si litigiilor de exploatare (Dobre, 2016)

e Intensificarea proceselor chimice reprezintd o abordare integratd pentru inovarea
proceselor si produselor in cercetarea chimica de dezvoltare tehnologica si in inginerie
chimicd, pentru a sustine profitabilitatea, chiar si in prezenta cresterii continue a
incertitudinilor. (Becht s.a., 2008)

Aceste definitii reliefeaza necesitatea de a gasi solutii inovatoare in abordarea oricarui
proces din industria chimica, un rol important revenind modelarii matematice a acestuia.

Stankiewicz si Mouljin considera ca problematica intensificarii proceselor chimice este
impartitd in doud mari domenii:

- echipamente de intensificare a proceselor cum ar fi reactoarele noi si intensive, curgerea
cu amestecare speciald, dispozitive noi pentru transferul de caldura si transferul de masa

- metode de intensificare a proceselor, precum separdrile noi sau hibride, integrarea reactiei
chimice cu separarea, schimbul de caldurd cu tranzitie de fazad in reactoarele multifunctionale,
tehnici de lucru cu energie alternativa provenind din surse diverse ( lumina, ultrasunete etc), noi
metode de control ale proceselor.

Multe dintre discutiile privind intensificarea proceselor chimice sunt legate de nivelul de
micro- scald sau macro- scald la care trebuie actionat pentru ca dezideratele mai sus mentionate
sa fie atinse. Ideea combinatiei dintre reactie ca proces de micro-scald si separare ca proces in
aparentd de macro-scald, poate creste conversia la 100%, in cazul reactiilor reversibile, daca
ambele procese decurg simultan in acelasi aparat. De aceea orientarea cercetdrii in inginerie

chimica, in directia proceselor cuplate cu considerarea desfasurarii acestora la nivel de micro-
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scala, este privitd ca una dintre cele mai inovatoare solutiei ce se poate aplica in intensificarea
proceselor (Moulijin s.a., 2000).

In ultimii ani, o serie de cercetitori au formulat citeva principii de bazi pentru
intensificarea proceselor chimice:

- maximizarea eficacitatii evenimentelor intra si intermoleculare- principiul se refera la
procesele moleculare din cadrul procesului nimic ce trebuie intensificate, fapt ce poate fi realizat
prin favorizarea reactiei principale (de exemplu prin utilizarea unui catalizator mai bun,
utilizarea unui raport de reactanti convenabil, alegerea unor parametrii de lucru optimi:
temperaturd, presiune, un control al nivelului de concentratie al reactantilor prin folosirea unui
inert.

- toate moleculele trebuie sa treaca prin aceeasi experientd in proces - principiul se refera
la faptul cd produsul final va avea o calitate superioard, necontinand impuritati, daca toate
moleculele sau structurile turbulente participante vor avea aceeasi istorie, in cadrul procesului
fizic sau chimic ce are loc. Acest principiu poate fi atins daca sunt luate in consideratie
distributia timpului mediu de stationare in aparat, eliminarea zonelor moarte, micro- si mezo-
amestecarea, gradienti de temperatura si concentratie din spatiul de proces.

- optimizarea fortelor motoare din proces la orice scara si maximizarea suprafetelor
asupra carora acestea actioneaza- principiul se refera la procesele de transfer interfazic pentru
care forta motoare trebuie optimizata, suprafata de transfer trebuie maximizata, astfel incat fluxul
transferat dintre faze sa fie cel mai mare.

- maximizarea efectelor sinergetice ale proceselor, inclusiv a celor secundare- acest
principiu se referd la cresterea maxima a acelor fenomene care se conditioneaza reciproc in mod
amplificat. Un exemplu de proces cuplat sinergetic este procesul de esterificare unde eliminarea

apei din mediul de reactie constituie ideea centrala a cuplarii sinergetice.

Multe dintre abordarile de intensificare a proceselor se bazeaza pe echipamente de transfer
de caldura, fie ca o unitate de functionare cu dimensiuni reduse (de exemplu, schimbator de
caldura compact), fie ca o componenta ce integreaza functionarea mai multor unitati functionale

(de exemplu, microreactoare sau proces de distilare integrat cu reactie chimica).
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Stankiewicz si Moulijn (2000) afirma ca intensificarea proceselor de transfer consta in
utilizarea unor echipamente si / sau metode de proces (sau o combinatie a acestora) pentru a
atinge obiectivul reducerii dimensiunii si / sau al imbunatatirii eficientei in industria proceselor
chimice In special pentru echipamentele de transfer de caldura si masa, au fost utilizate tehnici
de intensificare a proceselor pentru a reduce dimensiunea echipamentului, pentru a creste
capacitatea de prelucrare a unui anumit utilaj si pentru a-i imbunatati eficienta.

Intensificarea fenomenelor de transfer se refera la metode prin care transferurile de
proprietate sunt maximizate, ocupand un loc important in cadrul intensificarii proceselor de
transfer.

In general, metodele de intensificarea a fenomenelor de transfer desfasurate pot fi
caracterizate ca fiind pasive sau active. Metodele pasive nu necesita un consum propriu-zis de
energie din exterior (cu exceptia unei puteri de pompare mai mari, necesare pentru a acoperi
pierderile de presiune). Metodele pasive impun alimentare externa, totusi de multe ori gradul de
intensificare obtinut precum si beneficiile rezultate sunt cu mult mai importante.

Cateva dintre tehnicile pasive pentru imbunatatirea transferului de caldura/masa includ:

» utilizarea mixerelor sau a altor dispozitive ce pot produce vortexuri sau alte structuri
convective caracteristice unei turbulente dezvoltate (rotatia pasiva)

« utilizarea microcanalelor

» utilizarea unor aditivi precum nanoparticule ce imbunatatesc in special transferul de
caldurd, prin modificarea valorilor coeficientilor de conductivitate termica sau a unor adaosuri
care modifica anumite proprietati ale fluidelor, conducand, in final al o crestere a gradului de
turbulentd locala

» modificari ale suprafetei (prin cresterea rugozitatii sau realizarea unor depuneri)

Dintre tehnicile active se enumera:

* Vibratia fluidelor (inclusiv vibratiile de suprafatd sau ale intregii mase de fluid) si
ultrasunetele

* Rotatia activa a fluidului

* Injectie cu bule/particole

* Aplicarea unor campuri diferite ( de ex. electrostatic)
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Alte metode si abordari pentru miniaturizarea si intensificarea Tn aparatele de transfer de
caldura sau masa (clasificate deseori mai simplu, ca tehnologii de intensificare a proceselor)
cuprind:

* Integrarea echipamentelor de transfer de caldurd/masa cu alte operatiuni unitare

* Intensificarea separarilor cu echipamente integrate de schimb de caldura/masa.
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INTENSIFICAREA FENOMENELOR DE TRANSFER PE BAZA ECUATIILOR CE
CARACTERIZEAZA TRANSFERUL DE PROPRIETATE
Metodele de intensificare a proceselor de transfer rezultd din analiza proceselor elementare ce
formeaza procesul global. In fiecare caz trebuie analizat procesul elementar determinant, adica
are loc cu viteza cea mai mica, sd se actioneze in sensul intensificarii acestuia.
Multiplele directii de actionare asupra intensificarii operatiilor de transfer au condus la
dezvoltarea unei game foarte variate, de la forme simple de interventie in constructia aparatelor
si circulatia fluidelor pand la tehnici de lucru complexe sau combinarea avantajelor a doua
tehnici de lucru diferite.
Transferurile interfazice de caldurd si masa sunt caracterizate de ecuatiile:
Qs = KAAT ;104

Ny = KgAAY jneq

Ny = K AAX jmea
Conform acestor expresii, intensificarea se poate realiza prin:
- marirea coeficientului global de transfer de caldura K sau a coeficientilor globali de transfer de
masa (oq, op) prin modificarea conditiilor hidrodinamice in sensul cresterii turbulentei, ceea ce
duce la marirea acestora (datorata dependentelor Nusselt de Reynolds, si respectiv, Sherwood de
Reynolds din ecuatiile criteriale ale: transferului de caldura si respectiv, a transferului de masa).
Marirea coeficientilor globali de transfer de cdldurd sau a celor de transfer de masa corespunde

micsorarii rezistentei totale a transferurilor. daca se considerd ecuatiile de calcul a coeficientilor

globali:
1
K = 1
05—1 + Tdepl + 7 + Tdepz + a_z
K = 1
97T Iy
kg, !
1
=1 71
ko Kgkn
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Se poate constata ca pentru a mari valoarea lui K, trebuie marita valoarea cea mai mica o Sau o,
respectiv a lui kg, ki, adicd micsorata cea mai mare rezistentd a procesului global. Daca se
intervine asupra altor factori, de exemplu se actioneaza in sensul micsorarii celei mai mici
rezistente partiale, rezultatele nu sunt satisfacdtoare, dat fiind cd rezistenta globald ramane
apropiata de valoarea celei mai mari rezistente. Intensitatea schimbului de caldura dintre fluid si
perete, caracterizat de a, poate fi marita prin utilizarea unui regim turbulent, respectiv prin
marirea vitezei de curgere a fluidului dar si cresterea turbulentei.

Imbunitatirea conditiilor hidrodinamice poate fi realizati in cazul transferului de cildurd de
exemplu prin utilizarea schimbatoarelor cu mai multe mersuri sau a schimbatoarelor cu sicane,
iar in cazul evaporarii, prin utilizarea evaporatoarelor cu circulatie fortata. In cazul transferului
de masa, conditii de hidrodinamice pot fi optimizate prin utilizarea coloanelor cu barbotare, a
coloanelor de extractie cu injector sau a unor coloane cu talere rotative, cu agitare etc. In general,
imbunatatirea conditiilor hidrodinamice se poate realiza prin utilizarea asa numitilor promotori
de turbulenta sau de deplasare a fluidelor, procedee ce vor fi detaliate in cadrul metodelor pasive
de intensificare dar si prin metode active. De asemenea, in unele cazuri, cum ar fi cele ce decurg
cu schimbarea starii de agregare, pozitia suprafetei, orizontald sau verticala, este caracterizata de
valori o diferite. Astfel, la condensarea vaporilor in spatiul intratubular al unui schimbator de
caldura, pozitionarea orizontald a schimbatorului determind un coeficient o mai mare decat n
cazul pozitionarii acestuia vertical.

Marirea coeficientului global K se mai poate realiza si prin marirea A/6 - de obicei, n
schimbatoarele de caldura acest raport are o valoare mare deoarece materialul din care se fac
peretii schimbatoarelor au grosimi mici si conductivitate termica mare. De asemenea starea
suprafetei cu care fluidele vin in contact este foarte importantd. Suprafata termicd trebuie
mentinutd curata, fard depuneri. Depunerile constituie rezistente suplimentare la transferul de
caldura conductiv.

Marirea suprafetei de contactare a fazelor

Astfel in cadrul transferului termic, acest lucru este posibil prin utilizarea unor schimbatoare

multitubulare cu mai multe mersuri, a unor schimbatoare cu placi (suprafata placilor striatd),
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schimbatoare spirale sau schimbatoare cu aripioare, iar in transferul de masa, utilizarea unor
coloane cu umplutura, a unor vase cu agitare.

De asemenea, marirea suprafetei de contact interfazic se poate realiza si prin divizarea fazelor,
folosind metode pasive sau active.

Amplificarea potentialului transferului se poate realiza si prin impunerea unei circulatii in
contracurent a fluidelor sau a fazelor.

Daca existd in cazul transferului de caldura de exemplu mecanism radiativ, se urmareste marirea

coeficientului de emisie cu care este proportional fluxul de schimb termic radiativ.

METODE PASIVE DE INTENSIFICARE A FENOMENELOR DE TRANSFER

Metodele pasive de intensificare se caracterizeaza prin generarea de turbulentd suplimentara in
campul de curgere al fluidului, fard consum de energie din exterior. Acest deziderat este obtinut
prin amplasarea in spatiul de curgere a unor elemente fizice de geometrii diferite care desi
constituie rezistente suplimentare contribuind la cresterea indirectd a energiei consumate de
utilajul de transport, contribuie la initierea unor structuri convective turbulente ce intensifica

transferul de proprietate.

Intensificarea transferului de cildura/ masa prin promotori de turbulenta de suprafata

Prin modificarea starii suprafetelor de transfer obtinuta prin introducerea rugozitatii artificiale se
poate intensifica transferul de caldura/ masa. Aceaste rugozitati determina modificari ale stratului
limitd, reducandu-l, ceea ce conduce la cresterea coeficientilor individuali de transfer de
proprietate, dar si a coeficientului de frecare.

Exista mai multe tipuri de rugozitati si anume, canal, nervura sau granular.
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Figura 1 Rugozitati de tip filet (a) (b) (c) trapezoidale (cu un inceput sau 6 inceputuri) (d)

triunghiulare

Rugozitatile de tip canal sunt profile obtinute prin prelucrarea mecanica in peretele suprafetei de
transfer sub forma de canale inelare de tip filet, cu diverse profile: trapezoidal, triunghiular sau
alte geometrii ale santurilor ( v. Figura 1).

Rugozitatile de tip nervura se realizeaza sub forma de:

- benzi subtiri metalice (v. Figura2), sudate longitudinal (a) sau transversal (c) pe exteriorul
conductelor, nervuri dreptunghiulare sau triunghiulare prelucrate transversal, elicoidal (b) sau
lamelar(d) pe suprafata exterioara a tuburilor spirale sau inele de sarma (v. Figura 3), libere sau

sudate pe suprafetele exterioare sau interioare.

oD

P
b

d b

<)

Figura 2 Nervuri exterioare: (a)longitudinale (b)elicoidale (c)radiale (d)lamelare
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Figura 3 Rugozitati exterioare a-spira de sarma sudata b- fire libere
Rugozitatile granulare sunt asperitati de forme si dimensiuni diferite, obtinute prin frecarea
suprafetelor metalice cu hartii speciale si pasta de diamant.
Pentru transferul de caldura, in cazul curgerii fluidelor monofazice in asemenea sisteme, n
literatura sunt propuse o serie de relatii de calcul:
- de exemplu in cazul rugozitatilor de tip filet, pentru transferul de caldura in reactoare nucleare,

se introduce un criteriu de eficacitate:

unde: @, si a sunt coeficientii de transfer convectivi, in prezenta si respectiv in absenta
rugozitatii

f, fr sunt coeficientii de frecare in cazul conductei netede si cu rugozitati.
O reprezentare grafica a criteriului de eficacitate functie de raporturi intre pasul canalelor si eu
indltimea rugozitatilor (p/hy) indica ca eficienta maxima a transferului se obtine la valori ale
raportului de 23 pana la 28, in plus rugozitatile de tip finet cu sase inceputuri sunt mai eficiente

n transferul de caldura decat cele cu un singur inceput, asa cum se observa si in Figura 4:

Intensificarea fenomenelor de transfer
Titular: E. lacobTudose
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Figura 4 Variatia criteriului de eficacitate pentru diverse rugozitati de tip filet

Pentru diverse tipuri de rugozitati, in literatura sunt propuse ecuatii criteriale de calcul a
coeficientilor de transfer de cdldurd/ masd a caror valori comparate cu cele obtinute pentru
suprafetele netede indica clar o crestere semnificativa a transferurilor de proprietate.

Schimbul de caldura in conductele rugoase se desfasoara cu acelasi mecanism ca in conductele
netede. Cu cresterea rugozitatii apare un efect marit asupra structurii curgerii prin reducerea
grosimii substratului laminar. Aceastd reducere imbunatiteste transmisia caldurii prin stratul
limita, in sensul micsorarii rezistentei termice acestuia datoritd intensificarii transportului
turbulent de masa. Difuzia turbulenta a caldurii este dependenta de numarul Prandtl, astfel incat

acest efect va fi mai mare la valori mai ridicate ale criteriului Pr.

In cazul proceselor de fierbere si condensare, natura suprafetei materialului pe care are loc

procesul respectiv are o influentd insemnata. Pentru intensificarea, de exemplu, a fierberii
nucleate se folosesc promotori precum pete de teflon sau alte materiale neudabile, fixate ori pe
suprafata de incalzire ori in diverse orificii. Rezultatele cercetarii au indicat ca sunt necesare
supraincdlziri reduse pentru activarea cavitdtilor reprezentate de materialele aplicate, cu o
crestere semnificativa a coeficientilor individuali de transfer. De exemplu, utilizarea rugozitatii
granulare Tn cazul fierberii hidrocarburilor duce la cresteri ale coeficientului de transfer de
caldura de pana la 200%.

Intensificarea transferului de masa este posibild prin cresterea vitezei relative intre faze si a ariei

suprafetei interfaciale . Acestea sunt posibile prin curgerea fazelor sub forma de film subtire
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peste suprafete solide, prin divizarea lichidului in picaturi mici sau a gazului sub forma de bule
n lichid.

Curgerea fazelor peste suprafete solide de diverse forme, ca de exemplu in coloane de separare
cu umpluturi din inele Raschig etc. sau, mai recent, peste umpluturi multistructurate de tip Sulzer
(cilindri de sitd metalica-v. Figura 5 a), umpluturi elicoidale confectionate din sarma de otel,
sticla sau polietilend, determind o intensificare a turbulentei locale, deci o intensificare a
transferului de masa. De exemplu, in cazul coloanelor cu umplutura Sulzer, se inregistreaza o
intensificare a transferului de masa de pana la 250%, functie de viteza lichidului in coloana, fata

de coloana fara umplutura.
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Figura5 Pachete umplutura (a)Sultzer ( Mellapak) (b) Perform

Umplutura de tip Perform, confectionata din pachete de elemente ca in Figura 5b este o
umpluturd ce asigurd o suprafatd mare de contact si o sectiune libera maxima pentru curgerea
fazelor. Prin modul de amplasare al elementelor se realizeaza o turbulenta intensa, cu reinnoirea
continui a straturilor limitd. In general, este recomandati pentru rectificarea sub vid a lichidelor
termosensibile.

Pentru intensificarea transferului de masa pot fi utilizate atdt rugozitati artificiale de
suprafatd cat si promotori sub forma de fire si benzi metalice montate perpendicular pe directia
de curgere sau sub forma de spirale. S-au Inregistrat intensificari ale transferului de masa de 95%

la curgerea peliculara.
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Dispozitive de divizare a fazelor

Se introduc in coloanele cu talere cu scopul de a dispersa faza gazoasa sub forma de bule,
iar faza lichida sub forma de picaturi.
In cazul circulatiei in contracurent a celor doud faze, in locul talerelor normale, se utilizeazi
variante constructive diferite dintre care mai cunoscute si intrebuintate sunt:
talerul jet, talerul jet -sita si talerul cu profile. Pe aceste talere, lichidul este total sau partial
transformat in picaturi de catre curentul de gaz sau vapori. Conditiile hidrodinamice
modificandu-se n regim de picaturi sau de pulverizare determina o crestere a eficientei talerului,
iar retinerea fazei lichide in coloand devine independenta de indltimea pragului deversor si de
viteza fazei gazoase. In comparatie cu talerele clasice, aceste tipuri de talere prezinti avantajul ca

asigurd dimensiuni reduse pentru coloanele in care sunt utilizate.

Figural Tipuri de talere a. talet jet; b. talet jet-sita; c. taler cu profile

In cazul circulatiei in echicurent a celor doua faze, se utilizeaza dispozitive turbionare. Pentru

operatia de rectificare, dispozitivul este format dintr-un tub central cu diametrul mic 1, pe care
este fixatd o suprafata elicoidala in trepte 2. Vaporii circuld ascendent si formeaza pe suprafata
elicoidald un curent turbionar cu vitezad mare. Lichidul este alimentat prin tubul central intrd in
curentul turbionar si este dispersat sub formd de picdturi mici. Sub actiunea fortei centrifuge,
picaturile se deplaseaza spre peretele coloanei, unde sunt retinute de sicanele verticale 4 si apoi

sunt dirijate in partea centrald, spre tuburile de injectie 3.
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Figura 2 Dispozitive turbionare intr-o coloana de contactare vapori-lichid

Pentru coloane cu sectiunea rectangulara, au fost concepute dispozitivele turbionare formate din

placi conice (1, 2 ,5), sita directoare (3), sicana curba (4), preaplin(6).
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Figura 3 Dispozitiv turbionar pentru o coloana cu sectiune

rectangulara
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Coloana este formata din trepte suprapuse, fazele au circulatie turbionara, iar contactul gaz-
lichid are loc atat in filmele ce se deplaseaza cu viteza mare cat si in regiunile turbionare. Acest
tip de coloane se utilizeaza in operatiile de absorbtie, in spalarea si uscarea gazelor, in uscarea
materialelor granulare.

Elementele de contact turbionare pot inlocui supapele de pe talere. Tn acest caz, fiecare orificiu
de pe taler este prevazut cu doua tuburi concentrice. Prin tubul interior, intra faza gazoasa care
circula ascendent. In tubul exterior se utilizeazid promotori statici de deplasare care fie se
monteaza deasupra tubului ( varianta A) sau in interiorul tubului ( varianta B).

———— T T

4 AN

/

Figura 4 Coloana cu elemente de deplasare turbionara
1-tub de intrare a fazei gazoase, 2- tub concetric cu primul, 3 —conuri de separare, 4 paleta
elicoidala
Prin deschiderea inelard dintre cele doud tuburi, lichidul de pe taler este antrenat de faza gazoasa

in miscare ascendenta. Curentul bifazic capata o circulatie turbionara intre paletele elicoidale 4.
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Sub actiunea fortei centrifuge, lichidul este dirijat spre periferia conurilor 3 si se reintoarce pe
taler, antrenand o cantitate mica de gaz.

In comparatie cu talerele cu supape, productivitatea acestor coloane este de doud-trei ori mai
mare, deoarece creeaza o turbulentd puternica si asigurd o separare completa a fazelor la iesirea

din dispozitivul de contact.

Intensificarea transferurilor prin promotori de deplasare a fluidului (mixere statice)

Pentru intensificarea transferurilor de proprietate, se pot utiliza promotori de deplasare ce sunt
dispozitive statice care se monteaza in interiorul conductei, crednd o turbulenta artificiala in toata
masa fluidului. Cele mai utilizate dispozitive sunt: placile perforate montate perpendicular pe
directia de curgere spirale de plane suprafetele comice benzi metalice rasucite, palete turbionare.
Aceste dispozitive sunt deosebit de eficiente in cazul transferului termic la numere Reynolds
mici. Tn figurile 5 si 6, sunt prezentate diverse tipuri constructive de promotori, montati in
interiorul conductelor. Acestia pot fi spirale plane (a), suprafete conice(c), benzi metalice

rasucite(d), palete turbionare(b),v. Figura 5.
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Figura5 Promotori de turbulentd montati in conducte
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Figura 6 prezinta cateva tipuri constructive de mixere statice des utilizate in industria chimica de

azi, impreunad cu evolutia In timp a turbulentei create.
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Figura 6 Mixere statice moderne

Intensificarea fenomenelor de transfer
Titular: E.lacobTudose
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Efectul Marangoni si influenta lui asupra intensificirii fenomenelor de transfer
Operatiile cu transfer de masa sau de caldura se pot intensifica prin modificarea fortelor de
tensiune superficiala, fenomen datorat unui gradient de temperatura sau de concentratie
(efectul Marangoni) sau ca urmare a introducerii in sistem a unor substante tensioactive.
Efectul Marangoni

Daca pe o interfata lichid- lichid sau gaz- lichid apare un gradient de tensiune superficiald, ca
urmare a variatiei tensiunii superficiale cu temperatura (efect termocapilar), sau ca urmare a
variatiei tensiunii superficiale cu concentratia (efect soluto-capilar), atunci zonele cu tensiune
interfaciala redusa se vor extinde pe interfatd in timp ce zonele cu tensiunea interfaciala
ridicata se vor contracta. Aceste extinderi si contractii simultane ale zonelor cu tensiune
interfaciala diferitd determind o miscare in planul interfetei cunoscutd sub denumirea de
efectul Marangoni.

Pentru o mai bund intelegere a efectului, se considerd o cavitate rectangulard cu un film
subtire de lichid, caruia i se aplicd un gradient de temperatura. Odata ce diferenta de
temperatura a fost aplicata suprafetei orizontale libere a stratului de lichid, regiunile situate
in apropierea peretelui rece vor tinde sda se micsoreze in detrimentul regiunilor situate in
apropierea peretelui fierbinte, determinand deplasarea suprafetei lichidului intr-o directie
opusa gradientului de temperatura al suprafetei, adicd de la peretele fierbinte spre peretele

rece asa cum este reprezentat in Figura 7.

Sens de deplasare pe suprafata
P. <—Gx— _— qﬂdx—, P.

[

—

cald C ié rece

Figura 7 Convectie termocapilara intr-un film subtire de lichid (efect Marangoni datorat

gradientului de temperatura)

Video efect Marangoni: https://www.youtube.com/watch?v=hksYbKYultc

https://www.youtube.com/watch?v=y44rQdiixuw
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Figura 8 Efect Marangoni — structuri convective caracteristice — vedere de sus, vedere
laterald

Miscarea pe interfata si in zonele adiacente interfetei inceteaza cand tensiunea superficiald se
uniformizeaza pe intreaga suprafata de contact a fazelor. Efectul Marangoni poate creea o
turbulenta interfacialda organizata uneori sub forma unor vartejuri numite si celule rotitoare,
de dimensiuni variabile, de ordinul mm, in functie de sistem si de durate de existenta diferite.
Turbulenta interfaciala poate fi declansata de factori interni sistemul precum diferenta dintre
tensiunile superficiale ale fazelor in contact stau diferenta de concentratie determinatd de
difuziunea unui component intre faze si de pe turbati externe precum vibratii, distributie
neuniformad a temperaturilor, introducerea 1n sistem a unor substante tensioactive.

Efectul Marangoni este cel care sta la baza circulatiei interne pusa in evidenta experimental
n interiorul picaturilor de lichid sau a bulelor de gaz. In acest caz, variatia gradientului de
tensiune superficiald este determinatd de variatia concentratiei componentului care se
transfera intre faza dispersatd si faza continua. Intensitatea circulatiei interne depinde de
valoarea tensiunii superficiale pe interfata elementului dispers si de dimensiunile picaturii
sau bulei.

Efectul Marangoni duce la cresterea vitezei proceselor de transfer in special la sisteme

stagnante si pentru circulatia in echicurent. Pentru operatia de extractie lichid- lichid in
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echicurent, s-a constatat cresterea coeficientilor globali de transfer de masa de pana la 400%,
numai daca solutul se transfera din faza organica in faza apoasa.

Pentru operatia de rectificare, efectul Marangoni este important in cazul coloanelor cu
umplutura sau coloanelor cu talere sita. In acest caz, comportarea sistemului este influentati
de diferenta dintre tensiunile superficiale ale componentilor. Daca tensiunea superficiald a
componentului greu volatil este mai mare, efectul Marangoni va tinde sa stabilizeze schimbul
de lichid prin ingrosare, datoritd extinderii zonelor adiacente cu tensiune superficiald mai
mica (v. Figura 9a). Daca tensiunea superficiala a componentului usor volatil este mai mare,
miscarea determinata de efectul Marangoni va duce la ruperea filmului de reflux (v. Figuta
9b), cu un efect negativ asupra transferului de masa, deoarece se micsoreaza suprafata de
contact dintre faze. Tn cazul coloanelor cu talere sita, apare acelasi mecanism, spuma formati
fiind stabilizatd prin mecanism Marangoni numai daca tensiunea superficiala a

componentului greu volatil este mai mare.

Figura 9 Efect Marangoni cu tendinte opuse
a. stabilizarea filmului; b. ruperea filmului

Zonele hasurate au tensiune superficiala mai mica.

Influenta efectului Marangoni asupra transferului de masa depinde de regimul de curgere a

fazelor, aceasta ar fi mai puternica in sistem de curgere laminara si mai redusa in sistemele
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de curgere turbulenta, deoarece turbulenta hidrodinamica genereaza oricum procesul de

reinnoire la interfata.

Efectul substantelor tensioactive

Prezenta substantelor tensioactive influenteaza hidrodinamica interfetelor plane sau curbe,
stagnante sau in curgere laminara. Adaugarea in sistemele bifazice de substante ce scadd
tensiunea superficiala cum sunt etanolul, izobutanolul, alchil aril sulfonat de sodiu a
determinat cresteri ale vitezelor de transfer de masa in special prin cresterea interfetei de
contact.

In operatiile de transfer termic in care are loc transformarea de faza ( fierbere sau
condensare) s-au obtinut rezultate deosebite prin adaugarea substantelor tensioactive. Daca
vaporii contin aceste substante sau suprafata de transfer este impurificata cu astfel de produse
( mercaptani, acidul oleic) care micsoreaza tensiunea superficiala a condensului, condensarea
se realizeaza in picaturi. Coeficientii de transfer termic in acest caz sunt de 4-8 ori mai mari
decat coeficientii pentru condensarea in film.

Intensificarea fierberii se poate face prin introducerea de detergenti in lichid care scad
tensiunea superficiala si miresc pana la 30% coeficientii de transfer termic. Tn cazul fierberii
nucleate, addugarea de alcooli a produs o crestere a coeficientilor de transfer termic de pana

la 40%.
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METODE ACTIVE DE INTENSIFICARE

Intensificarea proceselor de transfer prin utilizarea oscilatiilor

Aceastd metoda consta in suprapunerea peste miscarea normala a fluidelor a unei miscari
oscilatorii obtinute prin utilizarea pulsatiilor si a vibratiilor mecanice, sonice si ultrasonice.

Oscilatiile aplicate fluidelor pot fi: vibratii aplicate aparatului sau suprafetei solide in

contact cu fluidul si pulsatii aplicate mediului fluid.

Utilizarea vibratiilor in intensificarea transferului de cildura

Tn transferul de caldura al fluidelor monofazice au fost supusi vibratiilor, cu precadere
cilindrii orizontali si suprafetele verticale. Cercetarile au aratat ca cele mai convenabile vibratii
care conduc la cresterea coeficientilor de transfer de cadldura sunt cele aplicate la convectie

fortatd. In figura 1 se prezinti cateva dintre rezultatele obtinute in acest sens.
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Figura 1 Efectul vibratiei suprafetei asupra transferului de caldura la miscarea fortatd a

unui lichid in conductd: A —Re,=380 (cavitatie), B- Re,=720 (cavitatie), C-corelat, D- Re,=541,
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E: Re,=5000, F - Re,=20000, G- D,=50,8mm, H- Re,=645/420, |- Re,=1140/862, J- Re,=9500,
K- corelat, L- Re,=200, M- Re,=400

Nota:Cavitatia este fenomenul de formare a unor bule de vapori ntr-un sistem datorita
scaderii presiunii si implicit a temperaturii la care lichidul vaporizeaza.

Aceastd combinatie de energie foarte concentrata si directie focalizatd face ca colapsul
bulele de gaz sa aiba un efect distructiv. Undele de soc ale cavitatie pot provoca vibratii severe

care pot duce la deteriorarea utilajului.

Se observa ca efectele asupra transferului de caldura sunt diverse, variind de la scaderea ale
coeficientului de transfer pand la cresteri de 300%, fenomenul depinzidnd de sistem si de
intensitatea vibratiei, definitd ca produsul dintre amplitudine si frecventa oscilatiei. Cand
intensitatea vibratiei este foarte mare poate aparea si fenomenul de cavitatie asa cum se observa
la curbele A" si B*, deoarece se produce o scadere insemnata a transferului de caldura. n
general, din considerente tehnico- economice, aplicarea vibratiilor nu este practica la utilajele
mari.

Tn cazul fierberii si al condensarii, o serie de studii au aritat ci aceste procese nu sunt

afectate de vibratii.

Utilizarea pulsatiilor in intensificarea transferului de caldura

Pentru producerea pulsatiilor in fluid, se utilizeaza generatoare de forme constructive
diverse. Acestea pot fi intrerupatoare de debit sau traductoare piezoelectrice (este un traductor
electroacustic utilizat pentru conversie de presiune sau stres mecanic intr-o alternativa forta
electrica), ce realizeaza pulsatii de la 1 Hz pana la ultrasunete de 10° Hz. De-a lungul timpului, s-
au efectuat numeroase cercetari legate de transferul de caldura in cazul cilindrilor orizontali sau
verticali. Campul sonor, realizat utilizand diverse sirene sau difuzoare, a fost orientat axial sau
transversal fatd de suprafetele orizontale sau verticale. In unele cazuri, coeficientii de transfer de
caldura la convectia libera in lichide au crescut de la 30% pana la 450 %, prin utilizarea sunetelor

si ultrasunetelor. Acest mod de intensificare a transferului de caldura este totusi costisitor, in
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comparatie cu utilizarea convectiei fortate. In figura 2, este reprezentata cresterea coeficientilor

de transfer in cazul utilizarii pulsatiilor in canale.
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Figura 2 Efectul pulsatiilor asupra transferului de caldura la curgerea lichidelor in

conducte (A-L desemneaza rezultatele obtinute de diversi cercetatori)

Se observd ca aceasta crestere este mai semnificativd in domeniul de tranzitie de la
curgerea laminari la cea turbulentd, respectiv pentru Re ntre 10° si 10%. S-a demonstrat ca in

cazul pulsatiilor de frecventa joasd (cca 80 Hz), coeficientii de transfer de caldura cresc cu 50%

la convectie fortata.

Utilizarea vibratiilor si pulsatiilor in intensificarea transferului de masa
Utilizarea oscilatiilor conduce la intensificarea proceselor de transfer de masa precum
extractie, dizolvare, sublimare sau in operatiile cu transfer simultan de caldura si masa, cum ar fi

evaporarea rectificarea, uscarea. Si in cazul transferului de masa, intensificarea se realizeaza atat
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prin micsorarea rezistentei la transfer ca urmare a cresterii turbulentei in stratul limita si in
volumul fluidului, dar si prin cresterea suprafetei de contact dintre faze.

Intensificarea proceselor de transfer de masa prin vibrare s-a studiat in cazul coloanelor cu
film de fluid, a coloanelor cu umpluturd, in coloanele cu faza continua si o faza dispersata sub
forma de bule, picaturi, particole solide dar si in coloane cu dispozitive de agitare.

Intensificarea transferului de masa in film descendent prin pulsarea fazei gazoase indica o
crestere a absorbtiei amoniacului in apd de 210% 1in conditii de rezonanta fatd de sistemul

neoscilat. Pentru calculul coeficientului total de absorbtie, se pot folosi ecuatiile empirice de mai

jos:
kps = 2,93a%38°9%%38  pt1 <9 < 9,3Hz
kps = 73,2a%°389%%92  pt 9,3 <Y < 15Hz
in care: ks este coeficientul total de absorbtie, kmoli/m*h
a este amplitudinea, m
J este frecventa, Hz.
Si in acest caz se constatd ca efectul oscilatiilor asupra intensificarii scade cu cresterea
criteriului Re.

Aplicarea vibratiilor la coloanele cu umpluturd determina o intensificare a transferului de
masa prin realizarea unei distributii uniforme a lichidului in umplutura, o acoperire uniforma a
suprafetei de contact, cu viteze relativ mari de curgere a fazelor, gradienti mari de vitezd la
interfata si turbulenta in filmul de lichid.

S-a stabilit cd vibrarea verticald a umpluturii coloanelor este mai eficienta decat utilizarea
pulsatiei unei faze.

In cazul utilizarii unor dispozitive pentru dispersarea unei faze sub forma de picaturi de
lichid, bule de gaz, particule solide si a oscilarii sistemului se obtin intensificari notabile ale
transferului de masa.

Pentru calculul transferului de masa, s-au stabilit urmatoarele relatii:

-sisteme de particule solide-fluid:
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Pentru un cilindru vibrat in fluide incompresibile:

Sh = 0,746Re®8Sc033 (%)

1/6

unde r este raza cilindrului,
2war

Uy

Re =

w este pulsatia, Tn rad/s,
a este amplitudinea, Tn m,

19feste vascozitatea cinematica a fluidului.

Pentru sfere solide in apa:
Sh = 18,2Re,,,(0,076 + 0,03a/d,)Sc®33 pentru Re,,, = 3800
Sh = 45,75¢%33 pentru Re,, = 7500

unde dj este diametrul sferei
4padd,

em
U]
-sisteme de picaturi de lichid-gaz
Pentru evaporarea unei picaturi de apa in curent de aer pulsat, n figura 3 se prezinta

variatia coeficientului de transfer de masa cu frecventa.

Frecventa, 9, Hz
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Figura 3 Variatia raportului Shy/Sh cu frecventa pulsatiilor (Reapa=27,5)

o a=0,047 m;
e 3=0,086 m;
A 3=0,140m;

-sisteme bule de gaz-lichid

Dintre multiplele studii, se remarca variatia criteriului Sherwood in functie de acceleratia
vibratorie (data de produsul pulsatie’-amplitudine, w?a) la miscarea unei bule de gaz intr-o
coloana de lichid vibrata, prezentata in figura 4.
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Figura4 Variatia criteriului Sherwood cu accelaratia vibratorie w?a a miscirii coloanei
de lichid, pentru diverse volume ale bulei de gaz, V

Pulsarea fazei fluide se poate realiza cu dispozitive mecanice, electromecanice (de
exemplu, membrane actionate de un vibrator electrodinamic) sau cu generatoare de sunete in
domeniul acustic sau ultrasonic.

Sunt utilizate cu precadere pompele cu piston, pompele cu diafragma, burduf, fara supape

la pulsarea gazelor si pompele cu piston perforat la coloanele de lichid.

53



INTENSIFICAREA FENOMENELOR DE TRANSFER CU AJUTORUL
OSCILATIILOR (METODE ACTIVE)

Miscarea oscilatorie poate fi creatd prin utilizarea pulsatiilor sau a vibratiilor. In cazul
pulsatiilor, miscarea oscilatorie se aplicd mediului fluid, Tnainte de intrarea in utilaj sau intr-0
anumita zona a utilajului. In cazul vibratiilor, oscilatia se aplicd direct utilajului sau unei suprafete
solide aflate Tn contact direct cu fluidul.

Oscilatiile pot fi produse pe cale mecanica, cu ajutorul undelor sonore sau a ultrasunetelor.

Cele mai utilizate sunt oscilatiile sinusoidale, acestea fiind longitudinale cand se aplica pe
directia axei utilajului, sau transversale, cand se aplica pe o directie perpendiculara sau inclinata
fatd de axa utilajului.

Oscilatiile se caracterizeaza prin urmatoarele marimi:

- viteza unghiulara, ®=27n/60 (rad/s)

- frecventd, f=w/2n (Hz=s™) sau perioadi T(s)

- amplitudine a (m)

Se mai utilizeaza si intensitatea oscilatiei, data de produsul dintre amplitudine si frecventa:
I=a f(m/s)

Mecanisme de intensificare prin oscilatii

Aplicand oscilatii sistemului, se creeazd conditii hidrodinamice mai favorabile desfasurarii
procesului de transfer, se mareste suprafata de contactare dintre faze si se uniformizeaza durata de
stationare a fazei dispersate sub forma de bule, picaturi sau granule. Mecanismele de intensificare
sunt detaliate mai jos:

1. Cresterea turbulentei.

Aplicarea oscilatiilor are ca efect aparitia turbulentei de oscilare, care determina o scidere a
rezistentei la transfer a straturilor limita adiacente interfetei. Ca urmare, coeficientii globali de
transfer de caldura si de masa cresc foarte mult, de doua sau chiar de trei ori. Turbulenta de oscilare

este influentatd de marimea amplitudinii si frecventei.
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Oscilatiile au fost utilizate pentru intensificarea procesului de absorbtie. In acest caz,
influenta pozitiva intervine numai la curgerea laminara a gazului, cand creste cu amplitudinea si
respectiv, prezintd un maxim pentru o frecventa caracteristica sistemului ce trebuie separat.

Transferul de caldura a fost studiat in schimbatoare multitubulare, cand fluidul din spatiul
intertubular a fost pulsat, iar prin tevi circuld un agent termic.

La pulsarea unui gaz, efectele favorabile apar in regim laminar si cresc cu maxim 50%, iar

la lichide, efectul este mai puternic, de pana la 300%, functie de amplitudinea si frecventa utilizate.

e~
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Fig.1 Cresterea coeficientilor de transfer de masa din faza gazoasa functie de frecventa si
amplitudinea oscilatiilor

2.Innoirea suprafetei de contact

Conform modelului Danckwerts, la suprafata de contact dintre faze transferul are loc prin
elemente de volum de fluid care se reinnoiesc mereu. Oscilatiile au ca efect marirea frecventei de
formare si distrugere a acestor elemente. Acest proces de innoire mai frecventa a suprafetei de
contact contribuie la intensificarea transferului de masa.

3. Cresterea suprafetei de contact.
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Acest efect joaca un rol deosebit de important operatia de extractie lichid -lichid ce se
desfasoara in coloane cu talere sitd. Transferul de masa are loc intre doua faze lichide, de densitati
diferite. Faza grea o constituie faza cu cea mai mare densitate, care se introduce pe la partea
superioara a coloaneli, circuland descendent prin tuburi deversoare. Cealalta faza, de densitate mai
mica, numita si faza usoara, este introdusa pe la baza coloanei, fiind dispersata in picaturi in urma
trecerii prin perforatiile talerului, avand o circulatie ascendentd prin coloana. Suprafata de transfer
de masa este datd de suprafata tuturor picaturilor din sistem. In coloanele fara pulsatii sau cu
pulsatii extrem de mici, formarea picaturilor are loc in regim de amestecare, deasupra talerului

formandu-se numai picaturi ale fazei usoare.

| Faza continua

-
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Fig.2 Regimuri hidrodinamice diferite in coloana de extractie lichid-lichid cu talere sita si
deversoare (1-coloana; 2- taler sita; 3-deversor)

Daca se aplica pulsatii de intensitate mica, apare un regim de tranzitie caracterizat prin
formarea de picaturi in ambele faze, o parte din faza grea curgand prin deversoare iar cealalta parte
fiind dispersata in faza usoara. La intensitdti mari ale pulsatiilor apare regimul de emulsionare,
cand ambele faze sunt sub forma de picaturi, trecand simultan prin orificiile talerului.

Cele 3 regimuri descrise sunt separate prin puncte de discontinuitate. Fractia de faza

dispersata, x4, se calculeaza cu relatiile:
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- pentru regimul de amestecare: x; = 0,52 (ﬁ) (1 + U—d) h~12q-026
Vg Ve
. e 0,37 va\ "7} _0,68 1-037
-pentru regimul de tranzitie:x; = 0,42(af)v, (1 +v—) h=o%8d™
-0,7
- pentru regimul de emulsionare: x; = 0,54(af)?* (1 + Z—d) h~12q089

n care vq este viteza fazei disperse, v este viteza fazei continue, a este amplitudinea, f este
frecventa, h este distanta dintre talere, d este diametrul orificiilor de pe taler.

Tn regimul de emulsionare, fractia de picituri formate creste foarte mult ceea ce conduce la
o suprafata de contact marita, si ca urmare, la o intensificare a procesului de extractie lichid-lichid.

In extractia solid- lichid, utilizirea pulsatiilor pentru faza lichida, poate conduce la o crestere
cu 300% a transferului de masa, in special in procesul de extractie a uleiurilor vegetale. Oscilatiile
produc o scddere a marimii particulelor solide, respectiv o crestere a numarului lor. De asemenea,
au loc fenomene ca distrugerea membranei celulare sau aparitia cavitatiei (fenomen in care se
formeaza bule de gaz/ vapori in interiorul unui lichid in miscare sau sub actiunea unor campuri
externe, de ex. cdmp ultrasonic) produse de pulsarea masei de lichid.

4. Cresterea si uniformizarea duratelor de stationare

Prezenta oscilatiilor produce scaderea dimensiunilor caracteristice elementelor din faza
dispersatd, a cdror viteza de deplasare se micsoreazd. Ca urmare, durata de stationare respectiv
durata de contactare a fazelor creste si se uniformizeaza. Datorita scaderii vitezei de deplasare a
particulelor, creste retinerea adica creste fractia volumica a fazei disperse din utilaj. O valoare
minima a vitezei de deplasare apare la asa numita frecventa de rezonanta a particulei. La rezonanta,
frecventa proprie caracteristica a sistemului pulsat sau vibrat este egala cu frecventa oscilatorului
(aplicatd), iar amplitudinea oscilatiei devine maxima. Experimental, s-a demonstrat ca eficacitatea
introducerii oscilatiilor depinde de raportul vitezelor celor doua faze discontinue (dispersata) si
continua (va/Vc), de natura sistemului si de intensitatea oscilatiilor.

5.Modificarea suprafetei libere a fazei lichide

In utilajele in care faza lichida prezinti o suprafata libera continua, de exemplu sub forma
de film, introducerea de pulsatii in faza gazoasa duce la modificarea acesteia. La frecvente mici,
suprafata preia exact miscarile oscilatorii, iar la frecvente mai mari, suprafata oscileaza intens,

fiind antrenate bule de gaz in masa lichidului. Odata cu cresterea frecventei, creste turbulenta
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suprafetei si o parte din lichid este dispersat sub forma de picaturi in faza gazoasa. Aceste
modificari produc o intensificare de pana la 200% a transferului de masa.
Moduri de producere a oscilatiilor

Tntr- un sistem dat, oscilatiile pot fi aplicate prin urmatoarele metode:
1. pulsarea fazei fluide continue (lichid sau gaz);

2.  Vibrarea unor suprafete solide ca de exemplu tuburi, pereti, fire care vin in contact
cu un film de lichid;

3. vibrarea suporturilor de baza sau a intregului utilaj;

4.  vibrarea unor elemente constructive montate in interiorul utilajului, ca de exemplu

corpuri de diferite forme, talere, agitatoare.

Pulsarea fazei influente se poate realiza cu dispozitive mecanice, dispozitive
electromecanice, cu generatoare de sunete sau generatoare de ultrasunete. Cel mai des utilizate
sunt dispozitivele mecanice precum pompa cu piston sau pompa cu diafragma.

Generatoarele de vibratii sunt de obicei de naturd electromagnetica sau mecanica, cele
mecanice avand mase excentrice actionate de motoare electrice.

Intensificarea operatiilor de transfer prin utilizarea oscilatiilor conduce de obicei la
micsorarea dimensiunii utilajelor pentru o aceeasi productivitate si calitatea produselor sau, pentru
aceleasi dimensiuni ale utilajelor, la o productivitate mai mare si o calitate a produselor mai buna.
In estimarea costurilor, trebuie insi introduse si cheltuielile aferente producerii oscilatiilor.

Se recomanda, daca este posibil, operarea in domeniul frecventelor de rezonanta, cind se
obtine intensificarea maxima a transferului de proprietate cu un consum minim de energie.
Frecventa de rezonanta depinde de indltimea aparatului, nefiind influentata de diametru.

Aplicatii ale pulsatiilor in transferul de cildura

Intensificarea transferului de caldura prin utilizarea pulsatiilor cu cele mai bune rezultate s-
a obtinut pentru sisteme disperse gaz- solid. Aplicand pulsatii agentului termic gazos la intrarea in
schimbatorul de céldurd, se obtine un strat pulsatoriu dispers. Pentru a obtine o intensificare
maxima a transferului, pentru fiecare caz de incalzire, racire sau uscare a solidului granular, trebuie

stabilite amplitudinile si frecventele optime ale pulsatiilor.
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Tn acest sens, se poate considera o instalatie de ardere a carbunelui in calitate de combustibil
solid intr-o centrala termica. Transferul de caldura are loc intr-o conducta verticald formata din
mai multe tronsoane conice 2. Agentul termic este aer atmosferic, incélzit in prealabil intru -un
schimbator de caldura extern 5. Circulatia se realizeaza in contracurent. materialul granular se
introduce pe la partea superioard a conductei, dintru un buncar de alimentare 1, iar materialul
granular cald este depozitat in buncarul 6 si se evacueaza la baza cu ajutorul unui transportor

elicoidal 7.

Fig3. Instalatie de ardere a carbunelui (combustibil)
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1- buncar de alimentare; 2- tronson de conducta de forma conica; 3- ventilator, 4- dispozitiv
de generare a pulsatiilor; 5- schimbator de caldura;6- buncar de depozitare; 7- transportor elicoidal;

8 - ciclon.

Oscilatiile fazei gazoase sunt generate de catre un dispozitiv cu actionare automata 4, montat
pe conducta de aspiratie a ventilatorului 3. La iesirea din conducta verticald, aerul intrd intr-un
ciclon 8, pentru retinerea particulelor solide antrenate, dupad care se evacueaza in exterior.
Conducta verticald are sectiune variabild, cu ingustari si largiri succesive. Prin acumularea
solidului granular la baza tronsoanelor conice, se realizeazd o amestecare suplimentard si se
amplifica pulsatiile gazului.

Aceeasi metoda se poate aplica si pentru o circulatie in echicurent a celor doui faze. In aceste
conditii, pe inaltimea conductei se pot delimita mai multe zone in care au loc succesiv incalzirea
si uscarea materialului granular, arderea combustibilului si racirea produselor finale.

Aplicatii ale vibratiilor in procesele de transport, maruntire si clasare ale solidelor

Vibratiile produse pe cale electromagnetica sunt extrem de eficiente in transportul
materialelor granulare corozive, abrazive, avand temperaturi foarte mari sau foarte mici.
Vibratorul electromagnetic se aplica pe suprafata exterioard a utilajelor de transport, acestea
putand fi inchise - transportoare tubulare cu lungimi de maxim 30 m- sau deschise - transportoare
cu banda - sau elicoidale, montate in pozitie verticala. Vibratiile produse electromagnetic se pot

utiliza si in cazul dozatoarelor.
’*{v 1
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Electromagnet

4

unitate comanda

Fig.4 Schema unui vibrator electromagnetic
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1- suprafata vibrata; 2- placa vibratorului; 3- unitate comanda, 4- electromagnet;

5- transmisie;

Se pot obtine frecvente de pana la 120 Hz. Caracteristicile vibratiilor pot fi usor modificate
si reglate, functie de natura materialului transportat sau dozat.

Vibratiile se mai utilizeaza in mod frecvent pentru o maruntire fina a solidelor. Un utilaj des
folosit in acest sens este moara vibratd. Vibrarea morii, ce contine aproximativ 80% corpuri de
macinare, se face pe cale mecanicd. Desi eficacitatea maruntirii este foarte bund, in timp apare o

solicitare intensa a elementelor constructive ale morii si a elementelor de suport.
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Fig.5 Instalatie de sortare si clasare a sistemelor polidisperse solide

Utilizarea vibratiilor este deosebit de eficienta in operatia de clasare si sortare a sistemelor
polidisperse solide, caracteristice industriei chimice, industriei farmaceutice si industriei
alimentare. Tn acest scop, se folosesc utilaje formate din mai multe site suprapuse (Fig.5), inclinate
la aproximativ 15°. Prin intermediul unui excentric actionat se imprima ansamblului o miscare
oscilatorie. Sitele sunt amplasate in ordinea descresterii ochiurilor. La capdtul fiecarei site se
separd o anumita fractiune granulometrica.

Sitele vibratoare sunt prevazute cu o legatura elastica intre dispozitivele de cernere si

antrenare, prin intermediul unor arcuri.
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In comparatie cu sitele rotative, formate din cilindri de tabla perforati care se rotesc in jurul
axului, cele vibrate au un consum de energie de 10 ori mai mic, productivitate mai mare si uzura
mai redusa.

Aplicatii ale oscilatiilor in utilaje cu film lichid

Tehnica filmului subtire este utilizatd in industrie pentru evaporarea solutiilor, n absortie,
rectificare, reactii gaz- lichid, incalzire, racire si condensarea vaporilor. Lichidul curge sub forma
unui film subtire, pelicular, de-a lungul unei suprafete solide ce poate fi pland, cilindrica sau de o
altd geometrie. Curgerea in film subtire se poate realiza sub actiunea fortei gravitationale, a fortelor
de frecare, de tensiune superficiala sau a fortei centrifuge.

Regimul de curgere se stabileste functie de valoarea criteriului Reynolds, definit cu relatia:

Re = %

in care Mm este debitul masic de lichid, n este vascozitatea lichidului, iar § este grosimea
medie a filmului de lichid. Curgerea se considera laminara pentru Re<1600, suprafata liberd a
filmului fiind neteda numai la debite foarte mici, pentru Re<20. La debite mai mari, pe suprafata
apar valuri ce sunt caracterizate de amplitudini mari si instabilitate, Tn regim turbulent, pentru
Re>1600. Prezenta valurilor modifica suprafata libera a lichidului, generand turbulenta si avand
un efect pozitiv asupra fenomenelor de transfer.

Intensificarea in filme subtiri de lichid a fost studiata Tn special pentru operatia de absortie.
In acest caz a fost pulsati faza gazoasa, a fost supus vibrarii suportul solid al filmului de lichid si
intregul ansamblu. Tn toate cazurile, s-au obtinut valori mult mai mari ale coeficientului individual
de transfer de masa din filmul de lichid. Si in acest caz, efectul pozitiv al oscilatiilor depinde de
frecventd s1 amplitudine, dar si de regimul de curgere al filmului. Depinzand de sistemul gaz -

lichid studiat, coeficientul de transfer de masa prezinta un maxim la o intensitate caracteristica a

oscilatiei, cele mai mari valori aparand in regim laminar.
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Fig.6 Marirea coeficientului de transfer de masa din faza lichida

Utilizarea oscilatiilor intensifica transferul de masa modificarea conditiilor hidrodinamice la
interfata dintre cele doua faze. In cazul curgerii laminare a filmului, se micsoreazi grosimea
stratului limitd laminar, se creeaza turbulentd de suprafatd si creste suprafata de contact datorita
aparitiei valurilor. La curgerea turbulenta, se micsoreaza substratul laminar si pe suprafata libera
a filmului, se regasesc valuri de frecventa si amplitudine mai mare ce intensifica transferul.

Un caz particular al curgerii In film subtire il constituie coloanele cu umpluturd, in care
pelicula de lichid se formeaza pe suprafata corpurilor de umplere, faza gazoasd curgand in
contracurent, prin spatiile ramase libere. Coloanele cu umplutura prezintd multe avantaje, cum ar
fi suprafata de contact mare, pierderea de presiune micd, o constructie simpla si usor de utilizat.
Ca principal dezavantaj, se poate mentiona dificultatea de a avea o distributie uniforma a celor
doua faze, gazoasa si lichida, pe intreaga sectiune transversald a coloanei. Lichidul are tendinta de
a curge preferential prin zona din imediata apropiere a peretelui, ceea ce conduce la aparitia unor

curgeri radiale, care scad eficacitatea coloanei.
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Distributia neuniforma a lichidului pe sectiunea coloanei este nefavorabild si in cazul
rectificarii, cAnd debitul de lichid este important, mai ales la cifre mari de reflux. In acest caz, s-a
studiat vibrarea coloanei la frecvente si amplitudini mici. Se pot utiliza vibratoare electromagnetice
cu frecvente de ordinul zecilor de Hz si amplitudini de 1-3 mm. Nu sunt recomandate intensitati

mai mari ale vibratiilor, acestea avand efecte nefavorabile asupra corpurilor de umplere.

Vapori

== Distilat

L

e
"

1-coloand de rectificare cu umpluturd
2-condensator

3-fierbdtor

Fig.7 Coloana de rectificare cu umplutura

1- coloana de rectificare cu umplutura; 2- condensator; 3- fierbator; 4- distribuitor de lichid

Vibrarea umpluturii determina o distributie uniforma a lichidului si a vaporilor pe sectiunea
transversald a coloanei, precum si udarea completa a corpurilor de umplere, indiferent de valoarea
debitului de reflux. Eficacitatea coloanei creste proportional cu intensitatea vibratiilor, dar efectul
acestora scade la debite foarte mari de reflux si pentru corpuri de umplere de dimensiuni mici.

Rectificarea in coloane vibrate se recomandd pentru separare a componentilor ce au volatilititi

apropiate.
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Efectul oscilatiilor in extractia lichid- lichid

Pentru cresterea eficacitatii coloanelor de extractie lichid- lichid, se pot utiliza oscilatii
generate prin doud metode:

- prin pulsarea uneia din fazele lichide, de obicei a fazei cu densitate mai mica;

- prin vibrarea intregii coloane sau a unor dispozitive Interne, cum ar fi talerele perforate sau
agitatoarele.

Se considera ca exemplu o coloana cu talere perforate, fara deversoare, in care pulsarea
lichidului se realizeaza cu o pompa cu piston sau o pompa cu membrand. Coloana este operata in
regim de emulsionare, cu cele doua faze, usoara si grea, circuland in sens contrar prin perforatiile
talerelor. La debite mari ale fazei grele, coloand poate fi prevazuta si cu deversoare.

Pentru intensificarea transferului de masa, se pot vibra talerele perforate din interiorul
coloanei. S-a constatat ca cea mai buna solutie este alternarea unui taler vibrat cu unul fix, de forma

inelard, prins de peretele coloanei.

r LLight Liguid
nciple interface | Dt
f==== Heavy Liguid
LR In
’T"‘"'-'_ =1 Tray Column
Doy oo
i Sieve Plate
EEE
BRSS
Light Liguid
S Ot
Heavy Liguid
Oul
Fig.8 Coloane de extractie lichid-lichid
1- coloana de extractie; 2- talere perforate; 1- coloana de extractie;2- arbore central
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3- pompa cu piston; 4- perna de gaz inert. 3- taler fix perete; 4- taler vibrat.

light liquid- faza usoara; heavy liquid - faza grea
Pentru sistemele lichid- lichid ce au densitati apropiate si sunt dificil de dispersat, intre doua
talere consecutive se pot monta agitatoare. Rezultate foarte bune s-au obtinut folosind agitatoare
cu palete verticale perforate (Fig.9), la care sensul de rotatie se schimba la intervale fixate in timp.
Peste curgerea axiala a fazelor in contracurent, se suprapune o deplasare radiala cu turbulenta
locala generati la iesirea lichidului prin perforatii. In functie de conditiile de lucru, performantele

extractorului pot creste si de pana la 10 ori.

Fig.9 Agitatoare cu palete perforate
Cele doud metode de intensificare, pulsarea unei faze si utilizarea de agitatoare, se pot aplica
concomitent. S-au construit coloane de extractie cu talere fixate de axul central aflate in miscare
de rotatie sau coloane in care s-au introdus agitatoare centrifugale in zona dintre doua talere fixe.

Concomitent , s-a imprimat o miscare pulsatorie pentru una din fazele lichide.
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Utilizarea ultrasunetelor pentru producerea oscilatiilor

Ultrasunetele sunt unde acustice cu frecventa cuprinsi intre 16 kHz si 10° kHz. Pentru
Intensificarea operatiilor cu transfer de caldurd si de masa, in medii lichide sau gazoase, sunt
importante undele ultrasonice longitudinale plane. Acestea au traiectorie liniara, se propaga prin
orice mediu elastic gazos, lichid sau solid si determind deplasarea particulelor in directia propagarii
undelor. Regiunea mediului elastic prin care se propaga undele ultrasonice si care se giseste in
stare de vibratie se numeste cAmp ultrasonic. in orice punct din cAmpul ultrasonic, presiunea totala
este datd de suma dintre presiunea statica n acel punct si o presiune acustica instantanee:

P =pst +pi

Viteza de propagare a ultrasunetelor depinde de elasticitatea mediului. Tn cazul gazelor,

viteza de propagare este influentata de temperatura si de structura moleculara a gazului si se poate

calcula cu relatia:

RT
vy, = k ﬁ
in care k este indicele adiabatic, R este constanta universala a gazelor, T este temperatura
absolutd, M este masa moleculara.
Propagarea undelor este Insotitd de o pierdere de energie caracterizatd prin constanta de
atenuare. Atenuarea ultrasunetelor este determinatd de absorbtia in mediu prin frecarea interna (
efecte de vascozitate), transfer termic prin conductie si radiatie, ciocniri intermoleculare si

fenomenul de rezonanta.

In cazul lichidelor, viteza de propagare se poate calcula cu relatia:

n care k¢ este compresibilitatea lichidului, iar p este densitatea.

Viteza de propagare in lichide variaza invers proportional cu temperatura, cu exceptia apei,
la care apare un maxim la 74°c, este minima. Presiunea determina cresterea liniara a vitezei de
propagare pana la valori de 500 at. Atenuarea ultrasunetelor in lichide este mult mai pronuntata

decat in gaze si intensitatea lor scade rapid cu cresterea distantei fata de sursa de generare.
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Ultrasunetele sunt utilizate industrial pentru realizarea urmatoarelor operatii: sedimentarea
particulelor solide din gaze, filtrarea suspensiilor, formarea emulsiilor, transfer de caldura, uscare,

cristalizare, reactii chimice

Sedimentarea in campul ultrasonic.

Ultrasunetele produc ciocniri intre particulele dispersate, care se aglomereaza rezultind
particule cu dimensiuni mult mai mari. Viteza de sedimentare creste foarte mult si pot fi separate
si particulele ultrafine.Productivitatea utilajelor este foarte ridicata in conditii de expunere la
campul ultrasonic pe o perioada de 4-5 s. Pe acelasi principiu se bazeaza si sedimentarea picaturilor
din aerosolii lichizi. Metoda prezintd numeroase avantaje precum posibilitatea de a purifica gaze
de temperaturi ridicate, separarea particulelor polidisperse, purificarea gazelor inflamabile,
fiabilitate ridicata, pret de cost mai mic in comparatie cu metodele electrostatice.

Filtrarea in camp ultrasonic

In cazul suspensiilor, aplicarea ultrasunetelor este limitati de aparitia fenomenului de
cavitatie in faza lichida. Ultrasunetele se utilizeazi pentru vibrarea suprafetei filtrante. In acest
mod, se evita astuparea porilor materialului filtrant cu particule de dimensiuni mici si se Impiedica
depunerea precipitatului pe suprafata de filtrare. Generatorul de ultrasunete este montat la partea
superioara a filtrului. Vibratiile sunt transmise materialului filtrant prin intermediul unei bare cu
sectiune variabila. Materialul filtrant este montat astfel incat vibreaza ca un piston rigid. Suspensia

are o circulatie ascendentd, lichidul trecand prin porii materialului si fiind evacuatt sub forma de

vibratiilor se desprind si se depun la baza filtrului, de unde se evacueaza precipitatul.
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1- filtru, 2- material filtrant, 3- bara pentru transmiterea vibratiilor, 4- generator de
ultrasunete

Formarea emulsiilor

Prin utilizarea ultrasunetelor se obtin emulsii stabile, omogene, cu grad mare de dispersie.
Ttimpul de amestecare este redus si scade concentratia de emulgator necesard pentru stabilizare.
deoarece ultrasunetele au si un efect de coagulare a particulelor, pentru a obtine o emulsie fiind
dispersata se utilizeaza ultrasunete de intensitate mica si cu o durata scurta de aplicare.

Transfer de caldura

Prin aplicarea de vibratii ultrasonice tevilor unui schimbator de cdldurd multitubular, se
mareste viteza transferului termic si In plus, se evita fenomenul de depunere a crustelor pe
suprafata tevilor.

Uscare

Ultrasunetele au, in acest caz, doud efecte de intensificare a operatiei:

-cresterea fortei motrice a transferului de masa si marirea vitezei de transport a vaporilor de
deasupra materialului, prin cresterea turbulentei gazului. In cAmp ultrasonic, uscarea se poate
realiza la temperaturi mai scazute, astfel evitandu- se degradarea termica a materialului si se reduce
durata de uscare, ceea ce inseamna o crestere a productivitatii. Cele mai bune rezultate s-au obtinut

la uscatoarele cu strat fix, cu o grosime de maxim 6 cm a stratului de material.
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Cristalizarea

Ultrasonicarea poate fi utilizata pentru a controla nucleatia si cresterea cristalelor. Cavitatia ultraso-
nica genereaza microbule care promoveaza formarea de nuclee si distributia uniforma a dimensiunii cris-
talelor. Metoda are aplicatii in obtinerea cristalelor fine de zahar sau sare precum si in purificarea compu-
silor farmaceutici prin cristalizare controlata.

Reactii chimice

Ultrasonicarea creste rata reactiilor chimice prin crearea unor conditii extreme la nivel local (presiuni
si temperaturi foarte mari). Aceste conditii sunt generate prin colapsul bulelor de cavitatie, facilitand
reactii chimice altfel dificile. Cateva dintre reactiile intensificate prin ultrasonicare sunt: reactiile de oxi-
dare, polimerizarile, reactii de sinteza nanoparticule.

Tn concluzie, ultrasonicare prezinti numeroase avantaje cum ar fi reducerea timpului necesar proce-
sarii, adaptabilitatea la cantitati mici de reactivi chimici si solventi, versatilitate deoarece poate fi aplicata
la 0 gama larga de procese din diverse industrii precu cea farmaceutica, alimentara, a materialelor avansa-

te.
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YProcedee de imbunatatire a structurii stratului fluidizat
Rezultatele remarcabile obtinute in procesele de transfer care se desfagoaré in

strat fluidizat sunt influentate, in principal, de structura stratului. Performantele
maxime apar in straturile fluidizate omogene si orice defect de structurd duce la

scaderea vitezelor de transfer.

Pentru omogenizarea structurii stratului fluidizat se pot utiliza mai multe
procedee: fluidizare cu gaze sub presiune, fluidizare cu circulatia pulsata a fluiduiui,
fluidizare cu agitare mecanicd, fluidizare in camp centrifugal, fluidizare in camp
magnetic sau electric, vibrofluidizarea.

Fluidizarea cu circulatie pulsati a fluidului este recomandaté la fluidizarea
particulelor de dimensiuni mari cu ajutorul gazelor. Pulsarea gazului se poate realiza
cu dispozitive mecanice, dispozitive electromecanice sau cu generatoare de

btinut urmatoarele efecte

ultrasunete. Prin pulsarea agentului de fluidizare s-au O
pozitive: scaderea pierderii de presiune a gazului, scaderea vitezei minime de
concentratiei solidului din strat prin micgorarea fractiei de goluri.

este in operatia de uscare a unor medicamente gi polimeri.
trifugal se poate realiza prin

trifugal. Campul cen
otirea distribuitorului de fluid sau

fluidizare, cresierea
Principala utilizare

Fluidizarea in camp cen
introducerea tangentiald a gazului in strat, prin r

prin rotirea aparatului de fluidizare.

Introducerea tangentiald a gazului produce © miscare de rotatie a particulelor
solide la periferia aparatului, pe orbite stationare la diferite inaltimi. Se recomanda
pentru uscarea materialelor granulare poroase care necesita o duratd mare de
stationare in uscator.

Utilizarea placil
si impiedicd formarea aglomeratelor din
distributia gazului in strat si induce sensuri noi de
este eficient pentru particule de dimensiuni mici $i
schimbatoare de caldura imersate in start.

Rotirea utilajului cu strat fluidizat inseamna consumuri suplimentare mari de
energie si se justifica numai in cazul uscarii unor materiale pulverulente care nu pot fi

prelucrate prin alte procedee.
- Fluidizarea in camp magnetic sau electric. Campul magnetic se utilizeaza in

cazul fluidizarii de particule feromagnetice. Electromagnetul se plaseaza in interiorul
sau deasupra stratului fluidizat si are ca efect mentinerea solidului intr-un volum
strat dorit. Circulatia particulelor este intensificata, scade fractia de goluri din stre
se pot utiliza debite mai mari de gaz. .
Campul electric se utilizeaza pentru separarea particulelor solide
fluidizat este strabatut de un camp electric unidirectional, particulele solide
cu polaritati diferite si se separa. Separarea este influentata de intensi ‘
electric, de compozitiz, temperatura §i umiditatea particulelor i
stratuiui. Avantajul metodei consta in faptul c@ pot fi sepe

foarte fine.
y

or de distributie rotative elimini zonele de stagnare a solidului
particule. Forta centrifuga modifica

deplasare a particulelor. Procedeul
pentru cazurile cand exista

¥
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UTILAJE INTENSIVE

Echipamentele pentru intensificarea proceselor sunt clasificate ca tipuri de echipamente
fara reactie chimica si cu reactie chimica, adica reactoare. Din prima categorie fac parte inclusiv
mixerele statice. Dupa cum s-a mai prezentat, mixerele statice se refera in mod normal la tuburi,
coloane, sau conducte echipate cu elemente care pot diviza, reordona si recombine fluidele

fara surse de energie suplimentare. Astfel de elemente fixe pot fi lame sau deflectoare,

avand geometrii diferite. Datorita prezentei lor, fluidele miscibile sunt in mod eficient amestecate
si se pot forma bule si picaturi mici cand existd Tn mixer faze nemiscibile ale fluidelor. Tn
comparatie cu dispozitivele tipice de amestecare, cum ar fi agitatoarele mecanice clasice,
mixerele statice au costuri reduse ale echipamentelor, datorita compactitatii si datorita faptului ca
NuU necesita energie suplimentara, pot functiona n spatii mici.

Reactoarele cu mixere statice pot fi utilizate si pentru sistemele cu reactie chimica, cum ar
fi polimerizarea, deoarece asigura 0 amestecare radiala eficienta si sporesc semnificativ rata de
transfer termic. Pentru polimerizarea poli (L-lactidei), de exemplu, s-au inregistrat conditii mai
bune de amestecare intr-un reactor mixer static decét intr-un extruder.

Reactorul mixer Sulzer

Reactorul mixer Sulzer SMR este construit cu elemente de amestecare realizate din tuburi
cu forme specifice. Acestea permit fluidelor ce schimba flux termic sa curga prin/peste
structura caracteristica, prezenta elementelor asigurdnd o zona cu transfer de caldura foarte

ridicat, un amestec radial intens si 0 distributie a timpilor de stationare restransa.

Figura 1 Constructia reactorului mixer Sulzer
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Reactorul mixer SMR este un echipament utilizat pentru realizarea chiar si a unor reactii
puternic exoterme, precum polimerizarile. Ca schimbator de caldura, se aplica mai ales n racire,

in sistemele unde vascozitatea fluidelor creste pe masura ce temperatura este redusa.

Reactoarele cu microcanale (microreactoare)

Reactoarele de capacitate mica, numite microreactoare, pot fi utilizate n aplicatii in care
reactoarele traditionale nu sunt eficiente sau nu pot fi utilizate. Microreactoarele sunt construite
dintr-o retea de canale miniaturizate in care au loc reactii chimice. Au o structura tip sandwich si
dimensiuni ale canalelor interne uneori mai mici decat 1 mm, dimensiunile exterioare ajungand
la cativa centimetri, sunt un alt exemplu de echipament de intensificare. Spre deosebire de
reactoarele traditionale, microreactoarele gazduiesc reactii chimice desfasurate Tn volume mici
de 5-100 ml.

Se pot construi din materiale diverse sticla, plexiglas, silicon, ceramica etc.

Figura 2 Microreactoare din (a) metal; (b) ceramica; (c) poli(dimetilsiloxan), (d) sticla; si
e) f) silicon.
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Chiar daca microreactoarele sunt mici, acestea pot tolera temperaturi si presiuni de pana la
650 ° C si 25 de bari. Aceasta caracteristica permite ca Th microreactoare sa se desfasoare la
scara micd, reactii puternic exoterme sau chiar explozive, deci reactii Cu un potential de
periculozitate mare pentru a se desfasura la scara larga. De asemenea, anumite materiale pot fi
manipulate in siguranta numai in cantitati foarte mici si nu pot fi utilizate Tn procese la scara

larga.

MRT este in prezent una dintre cele mai inovatoare tehnici in domeniul sintezei chimice si
domenii similare, deschizand modalitati de a dezvolta noi procese si de a construi instalatii
chimice economice avansate. Este o0 alternativa inovatoare la productia pe scara larga din
industria chimica.

Avantajele MRT:

Efectele dimensiunilor structurale extrem de mici in asemenea cazuri sunt, producerea unui
raport ridicat suprafata/volum, generarea unor zone de contactare a fazelor/interfaciale mari intre
fluidele nemiscibile, imbunatatirea efectelor de amestecare, capacitatea de a absorbi caldura
creata dintr-o reactie mult mai eficient decét orice reactor discontinuu, imbunatatirea dramatica a
transferului de caldura/masa. Datorita dimensiunilor interne mici, reactoarele cu microcanale pot
creste Vvitezele reactiilor chimice specifice de pana la 1000 de ori fata de cele din sistemele

conventionale.

Ofera conditii de reactie noi, conditii de deseuri reduse, un control mai bun al
temperaturii, amestecarea foarte eficienta n interiorul celulei de reactie ceea ce previne aparitia
gradientilor de concentratie, volumul mic de reactie Th combinatie cu absorbtia eficienta a caldurii

ofera siguranta in desfasurarea procesului.

Dezavantaje MRT:

Probleme de cost, canale cu depuneri, cu obstructionarea sectiunii de curgere, pomparea
mecanica poate genera un flux pulsatoriu care poate fi dezavantajos. Au fost dezvoltate pompe
cu pulsatie redusd. Daca se are in vedere trecerea de la scara micro la scara pilot, reactiile care
se comporta foarte bine intr-un microreactor intampina multe probleme la trecerea la 0 scara
mai mare. Adesea, raportul mare intre suprafatd si volum si timpul uniform de stationare nu

pot fi usor scalate.



Coroziunea constituie o problema mare in microreactoare. Degradarea de cativa um poate trece
neobservata in vasele conventionale. Deoarece dimensiunile interioare tipice ale canalelor sunt

de acelasi ordine de marime, caracteristicile cdmpurilor pot fi modificate semnificativ.

botry Amine Resdence Time [mun]  Yeeld [ L

| I-propylamine 13 b
. I-butylamne i3 "
3 | ~pentylamine ‘. ) 198
4 I-hexyiaming } |5

b nepiy lmmine 2
=OCtviaming i N
~nonylamine

] L-methyl-2-butylamine | 35

9 emethy <2 -butylamine | 'S 14

10 tbutylnmine 13 [

Il cyclopentylamime . 0 '
cyclohexylamine 13 x %3
cyvcloheptylamine
ANl ine

l-naphthylamine ! 4 5

Tabel 1 Exemple de timpi de stationare, randamente si productie in cazul unui microreactor

Reactoarele multifunctionale

O serie de reactoare au devenit intensive prin adaugarea unor functii operatiilor
conventionale realizate de acestea. Exemple de reactoare multifunctionale includ reactoare cu
schimbator de caldura si sisteme de separare reactiva. Reactoarele cu schimbator de céaldura se
referd la reactoare in care se pot realiza operatii cu transfer de caldura, Tn principal pentru

intensificarea termica. De exemplu, aria specificd (m%m?®), coeficientul global de transfer de
caldurda (W /m2K), si raportul sarcina termicd per volumul reactorului multifunctional
compact (kW/ m*K) s-au dovedit a creste de 160, de 8,75 si respectiv de 1400 de ori comparativ

cu cele din tehnologii conventionale (de exemplu, reactor discontinuu cu manta).
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Echipamentele intensive, anterior mentionate, de tip reactoare cu mixere statice si reactoare
cu microcanale, pot fi combinate cu schimbatoare de caldura pentru a facilita transferul de
caldura n timpul reactiilor chimice.

Reactoare cu separare reactiva cupleaza reactiile chimice cu procese de separare pentru a
evita reactii sau alte fenomene chimice nedorite, cum ar fi otravirea catalizatorului /
biocatalizatorului sau mentinerea unei forte motrice ridicate. Un exemplu bine cunoscut in acest
sens este procesul de separare reactiva a acetatului de metil al firmei Eastman Chemical, care are
la baza distilarea reactiva, realizata intr-o coloana speciala, intensiva (Figura 3, b), in care se
realizeaza pe zone toate procesele chimice si fizice, anterior finalizate intr-un flux tehnologic
conform Figurii 3,a.

a Before b After

AA | D
Via process _— MC
intensification C ED
RD
R
RD
M,
D
w
A: Azeo ED: Extractive distillation ~ RD: Reactive distillation
AA: Acetic acid H: Heavies S: Solvent
w C: Catalyst M: Methanol W: Water
D: Distillation MC: Methyl acetate

E: Entrainer R: Reaction

Figure 1

The methyl acetate separative reactor process of Eastman Chemical (4) before and (#) after process
intensification. Figure adapted from Reference 4 with permission.

Figura 3 Proces tehnologic de obtinere a acetatului de metil (Eastman Chemical) avand la

baza distilarea reactiva

Aparatele in care are loc intensificarea fenomenelor de transfer/a proceselor tehnologice
sunt cele Tn care se utilizeaza diverse campuri cu intensitate ridicata. Adaugarea de surse de
energie externe la operatiunile unitare poate intensifica transferurile de masa, caldura si de
impuls. Sursele tipice de energie utilizate pentru intensificarea proceselor includ campul
gravitational, campul centrifugal, campuri acustice, radiatii electromagnetice si campuri
electrice.
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Un exemplu in acest sens sunt asa-numitele reactoare HiGee ce includ utilaje cu strat
(pat) rotativ si respectiv cu disc rotativ.

Functionarea unui reactor cu strat rotativ este prezentata in videoclipul urmator:

https://www.youtube.com/watch?v=yd3sfKZS4 k

Coeficientii de transfer de masa de partea lichidului si respectiv, a gazului in asemenea
reactoare cu strat rotativ sunt de 44 de ori si respectiv, de 9 ori mai mari decét cele din sistemele
conventionale, Tn acest caz reducéndu-se volumul cu cel putin doua ordine de marime.
Parametrii de functionare influenteaza intensitatea proceselor desfasurate.

Contactorul/reactorul centrifugal

Un alt exemplu de sistem cu camp de forte intensificat este contactorul / reactorul centrifug
care poate fi folosit deopotriva in procese fizice si chimice, de ex.extractie lichid-lichid, reactie si
separare de faze in aceeasi unitate. Un astfel de contactor / reactor centrifugal consta doi
cilindri concentrici, unul static si altul rotativ, prevazuti cu o serie de racorduri/ spatii de alimentare

si evacuare a fazelor . In contactor existd 2 zone:
0 zona de amestecare si 0 zona de separare (Fig. 5, Fig. 6, ultima pt extractie). Reactiile apar in
principal in zona de amestecare, unde are loc mixarea intensa datorita unui camp de forfecare

puternic. Campul de forte intens din zona de separare determina ulterior separarea celor doua faze.

Astfel contactorul/reactorul centrifugal este eficient pentru transferul de masa, reactii chimice si
separarea fazelor.

Functionarea unui astfel de utilaj este redata secvential in Figura 5 (a-c).

i ; i

Figura 5 (a-c) Contactor/reactor centrifugal — etape in functionare

Fluxurile de lichide nemiscibile (in galben si albastru) intra Tn regiunea de amestecare

inelard (Figura 5(a)). Are loc amestecarea si dispersia fazelor datorita forfecarii induse de rotorul



in zona inelara formata (Figura 5(b)). Paletele stationare de sub rotor stopeaza rotirea lichidului,
fortandu-1 Tn rotorul gol. Acesta actioneaza ca 0 centrifuga care separa fazele si pompeaza fluidul
in sus (Figura 5(c)). Fazele curg peste deversoare, in zonele inelare colectoare si parasesc

aparatul.

~Splash Plate Stationary state

Upper  Upper Weir— slinger Ring
|

Collector — \

e L

Sep Housing —
Separating
Zone —Y ~Mixing
lone
Rotor
Rotor Inlet — " Hottom Vanes

Figura 6 Contactor/reactor centrifugal pentru sisteme lichid-lichid: (a) schita si aparat; (b)
aparat in functiune

O parte din productia de biodiesel se bazeaza pe utilizarea unor astfel de reactoare. Datorita
fortelor de forfecare mari si a turbulentei accentuate n zona de amestecare, aici efectele de
transfer de masa au fost reduse la minimum si astfel productia de biodiesel este practic limitata
numai de cinetica reactiei. Timpul de stationare al fluidelor intr-un contactor / reactor centrifug
conventional este relativ scurt. Pentru un sistem reactiv lent, cum este cel pentru sinteza
biodieselului prin reactii de esterificare, a fost introdus un contactor centrifugal modificat pentru

a controla timpul de stationare Th zona de amestecare. Acest contactor / reactor centrifugal poate
fi utilizat la temperaturi mai mari de 100° C pentru extractia in sisteme lichid-lichid dar si
pentru sisteme gaz-lichid.
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Reactoarele cu disc rotativ pot, de asemenea imbunatati semnificativ intensitatea
transferurilor de masa si caldura si ofera timpi de stationare mult mai scurti decét reactoarele
conventionale (de ex., reactorul discontinuu cu amestecare).

Campurile acustice sunt adesea folosite pentru intensificarea proceselor, deoarece energia
undelor sonore poate provoca cavitatie acusticd care poate mari transferul de masa si poate
genera radicali care pot mari viteza de reactie. In general, reactoarele cu ultrasunete se refera

la reactoarele echipate cu traductoare de ultrasunete cu o frecventa de 18 kHz si 1 MHz.

Utilizarea ultrasunetelor poate imbunatati dramatic viteza de reactie si
randamentul de obtinere a produsului. De exemplu, atunci cand ultrasunetele au fost utilizate,
randamentul de productie al oxidarii aril-alcanilor a fost sporit cu un factor de 6,7. Efectele
ultrasunetelor pot fi controlate prin reglarea puterii. Cand un traductor cu ultrasunete cu o
frecventa de 18 kHz si 0 putere de 50 W a fost utilizata pentru extragerea uleiului de migdale
folosind CO- supercritic, randamentul de obtinere a produsului a crescut cu 20% . Cand puterea a
fost marita la 110 W, randamentul reactiei a crescut cu aproximativ 90%.
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UTILAJE/TEHNOLOGII INTENSIVE continuare
TEHNOLOGIA CU DISC ROTATIV

Reactorul cu disc rotativ (spinning disc reactor, SDR) a primit o atentie sporita in ultimii
ani datoritd caracteristicilor sale imbunatatite de curgere a fluidului, rezultdnd transferuri
imbunatatite de caldura si masa. Amesterea intensificata din filmul de lichid si formarea valurilor
pe suprafata liberd a acestuia, timpii scurti de rezidentd precum si alte caracteristici ale
tehnologiei discului rotitor fac ca tehnologia SD sa fie extrem de fezabila pentru un numar mare
de aplicatii din industria chimica. Capitolul acopera hidrodinamica SDR si, de asemenea,
caracteristicile de transfer de cadldura si masa, precum si o serie de aplicatii, de la polimerizari la
procesarea alimentelor, sinteze de substante chimice fine si nanoparticule si indepartarea
fotocatalitica a poluantilor apei, toate acestea subliniind beneficiile implementarii tehnologiei
SD.

Introducere

Efectele de rotatie asupra diferitelor sisteme au fost utilizate de foarte mult timp. in mod
similar, tehnologia Spinning Disc (SD) functioneaza prin utilizarea campului centrifug intens
creat prin rotatia unui disc pe a carui suprafata este alimentat un fluid, de obicei cat mai apropiat
de axa discului. Lichidul alimentat curge radial spre exterior formand o peliculd foarte subtire,
adesea cu valuri de suprafatd. Astfel de pelicule subtiri imbunatatesc semnificativ ratele de
transfer de céldura si masa tocmai datoritd amestecarii intense. Tehnologia SD a fost dezvoltata
pentru operatiuni tipice de transfer de caldura si masa, cum ar fi incalzirea, racirea, amestecarea,
adsorbtia, reactii catalitice etc. Reactorul cu disc rotativ (SDR), contine un disc rotativ pe care
sunt contactati reactantii. Distantele scurte de convectie / difuzie caracteristice SD induc
capacitati de transport excelente pentru impuls, cdldura si transferul de masa in sisteme gaz-
lichid si / sau gaz-solid. Mai mult, SDR poate suporta reactii exotermice sau endotermice rapide,
chiar si pentru sisteme lichide cu vascozitate medie pana la mare. De asemenea, poate fi folosit
ca evaporator (Lemme si Langlois, 2001; Wang si colab., 1980) sau chiar, ca aerator sau pentru
desorbtie. Astfel, SDR poate creste substantial eficienta multor procese cheie si, ulterior, reduce

costurile de operare.
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Functionare

In literatura, reactoarele care utilizeaza un disc rotativ au fost cercetate inca din anii 1960,
unul dintre primele SDR constand intr-un disc rotativ, scufundat intr-un vas umplut cu lichid, a
fost descris de Schlichting. Atata timp cat regimul de convectie este laminar, coeficientul de
transfer de masa solid-lichid ramane constant pe intregul disc. Pe masura ce viteza de rotatie
creste, regimul laminar de curgere evolueaza catre un regim de tranzitie si, ulterior, citre un
regim turbulent (Mohr si Newman, 1976), caracterizat prin cresterea coeficientilor de transfer de
masa (Ellison si Cornet, 1971). Aplicatiile unui astfel de disc rotativ scufundat in masa lichida se
refera la procesele de tip electrochimic (Selman si Tobias, 1978), reactii catalizate eterogen, cum
ar fi hidrogenarile, unde catalizatorul este fixat pe discul rotativ (White si Litt, 1975). Un reactor
tipic cu disc rotativ, utilizat in special pentru sistemele gaz-lichid, dar si pentru sistemele solid-

lichid, lichid-lichid sau gaz-solid, este prezentat schematic in figura 1.

LiquidFeed Tubes{One or More)

-

—~
Liquid FilmFlow .V Shroud Plate (Optional)
Over Disk

Gas Entry

,,, R Al =

S Temperature
¥ Controlled
Walls

\9 Liquid Product
i Discharge

Rotating Shaft

Figura 1l Sistem cu dosc rotitor

Lichidul este alimentat prin unul sau mai multe tuburi de alimentare, pe un disc orizontal,
fixat pe un arbore rotativ. Forta centrifuga generata este mare si determina formarea unei pelicule
subtiri de lichid pe disc, caracterizata de tensiuni de forfecare mari. In functie de viteza de
rotatie, pot fi atinse diferite regimuri de curgere in filmul de lichid. De pe marginea discului,
filmul este aruncat catre peretii dubli cilindrici stationari ai carcasei reactorului, unde poate fi

racit. Pentru sistemele gaz-lichid sau gaz-solid, gazul intra in SDR printr-un orificiu din stator,
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plasat langa janta discului. Pentru aplicatii de amestecare, distribuitoarele de lichid trebuie
asezate aproape de suprafata discului, spre centrul sau. De obicei, diametrul discului poate varia
intre 0,1 m si 1 m, viteza acestuia variaza de la 200 rpm pana la 6000 rpm, in timp ce debitele
lichidului variaza in intervalul 0,5-200 cm® / s, in functie de grosimea dorita a filmului lichid.
Suprafata discului poate fi neteda sau striata, prevazutd cu identatii sau diverse depuneri metalice
sub forma de stifturi sau fire - pentru a spori aria suprafetei, turbulenta din interiorul filmului si
pentru a creste timpul de rezidentd al reactantilor pe suprafatd. Tot pe suprafatd se pot depune
catalizatori (de exemplu platind, paladiu, nichel etc.) care sd mareascd randamentul de

transformare al reactantilor(Ramshaw si Mallinson, 1980; Henderson si colab., 2004).
https://www.youtube.com/watch?v=6HRed3JPX Tk

Hidrodinamica filmului de pe disc

Filmul lichid care curge pe un disc rotativ neted este caracterizat de o dinamica complexa
care respecta ecuatia continuitatii (conservarea masei) si ecuatiile Navier-Stockes (conservarea
impulsului). Un echilibru in directie radiala, intre forta centrifuga, care actioneaza spre marginea
filmului lichid, si forta vascoasa, de frecare, care actioneaza in directia opusa, poate fi scrisd in

urmatoarea forma:
v,

ay*

—pw’r = p
1)

Un model simplificat bazat pe teoria lui Nusselt pentru un film de condens (presupunand
ca nu exista forfecare la interfata gaz-lichid, ca filmul este fara valuri si ca nu exista alunecare
tangentiald la suprafata disc-lichid) permite calculul distributiei vitezei radiale, v,, a vitezei
radiale medii, vy, a grosimii filmului, o, a vitezei de forfecare, y “precum si a timpului mediu de
rezidenta (stationare) pe disc, tres, pentru un regim laminar de curgere pe disc, la un debit de
lichid cunoscut , Mm (Boodhoo si colab., 2000; Boodhoo si colab., 2006):

2 2

v, (r,z) = pO T oz _Z (2)
2
1
v (1) = (pMEﬂmz)E i
m — \12n2rp
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EQg. (4) indica faptul ca viteza unghiulard « are un impact mai mare asupra grosimii
filmului decat debitul lichidului. Unele dintre modelele hidrodinamice, propuse sa caracterizeze
hidrodinamical pe discul rotativ, iau in considerare acceleratia Coriolis in directia unghiulara,
presupunand componenta vitezei radiale; astfel, acceleratia Coriolis are o influenta semnificativa
asupra curgerii (Lim, 1980; Momoniat si Mason, 1998; Myers si Lombe, 2006; De Caprariis si
colab., 2012). S-a demonstrat ca efectul Coriolis poate fi neglijat in comparatie cu campul
centrifugal daci inegalitatea (7): 2v,.w < w?r este indepliniti. Aceastd conditie este indeplinitd
pentru filmele subtiri sau discurile cu razd mare. De asemenea, unele modele au fost investigate
pentru fluidele non-newtoniene, cum ar fi topiturile de polimeri (Acrivos si colab., 1960;
Zinatullin si colab., 1968).

In cazul regimurilor de curgere cu valuri pe suprafata liberd a filmului, pentru diverse
debite de curgere ale lichidului, s-a remarcat existenta a trei regiuni, asa cum este prezentat in
Fig. 2: prima, langa regiunea interioara a discului, cu o pelicula neteda, a doua, cu o structurd in
spirald, de 0 lungime de unda in crestere pe masura ce turatia discului a crescut, iar a treia, la
regiunea exterioara a discului, constand din mai multe structuri tridimensionale, cu o turbulenta
accentuata care este evident benefica intensificarii fenomenelor de transfer. Debitele mai mari de
lichid au indus o dezvoltare mai rapida a structurilor tridimensionale, explicandu-se astfel
transferul Tmbunatatit de caldurd sau / si masa care cel mai probabil se datoreaza forfecarii
suplimentare induse de valurile existente pe suprafasa filmului de lichid. O serie de studii au
investigat, de asemenea, din punct de vedere teoretic, caracteristicile de stabilitate si transfer de
masa ale filmului lichid de pe discul rotativ. Solutiile numerice ale ecuatiilor diferentiale partiale,

care guverneaza hidrodinamica si transferul de masa aferent, au indicat formarea unor valuri de
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amplitudine mare, finita si a unor rate de transfer de masa in concordanta acceptabila cu datele
experimentale. Un alt studiu experimental (Jachuck si Ramshaw, 1994) a investigat efectul
rugozitatii suprafetei discului asupra formarii valurilor de suprafata. Au fost investigate trei tipuri
diferite de suprafete pentru a fi comparate rezultatele cu cele obtinute pe o suprafata normala a
discului. Tn timp ce discurile cu suprafata tratatd au prezentat un numar mai mare de valuri pe
suprafata filmului decat in cazul discul cu suprafata neteda, discul canelat normal s-a dovedit a fi
mai eficient in ceea ce priveste formarea valurilor pe suprafata libera comparativ cu discul cu
caneluri modificate (v. Fig.5(a) si (b)), la viteze mari de rotatie. Coeficientii de transfer de

caldura pentru aceste discuri sunt prezentati in subcapitolul intitulat Transfer de caldura.

Fig.2 Comportamentul filmului lichid pe un disc rotativ la acelasi debit de lichid (19 m®/

s) si diferite valori ale vitezei de rotatie:

(@ 100 rpm; (b) 200 rpm; (c) 300 rpm; (d) 400 rpm; (e) 500 rpm; (f) 600 rpm

Un alt studiu (Mohammadi si Boodhoo, 2012) a investigat distributia timpilor de rezidenta
(RTD) a filmului de lichid subtire pe disc, stabilind ca o curgere de tip piston (plug) intr-un SDR
a fost obtinuta la turatii mari ale discului, debite de lichid mai mari si vascozitdti mai mici ale
lichidului. Acest lucru se poate datora turbulentei induse de valuri in stratul de film lichid, care

uniformizeaza profilul de viteza pe sectiunea filmuluide lichid (v. Fig 3).
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Fig3. Curgerea piston (plug) si curgerea piston cu dispersie
De asemenea, cu cat forta centrifuga care actioneaza asupra filmului este mai mare, cu atat
este mai mica tendinta de dispersie, de abatere de la directia de curgere pe disc, ceea ce duce din

nou la un profil de vitezd mai uniform in directia azimutala.

Transfer de caldura

Transferul de caldurad intr-un reactor cu disc rotativ a fost investigat de un numar de
cercetatori pentru diferite sisteme (Jachuck si Ramshaw, 1994; Burns si Henderson, 2006),
inclusiv condensarea vaporilor si fierberea lichidului (Yanniotis, 1996). Un lichid (amestec de
apa si monopropilen-glicol) de vascozitate similara cu cea a apei, a fost alimentat Tn apropierea
centrului discului rotativ, astfel incat sa se formeaza pelicule cu grosimea de aproximativ 50
microni. Distanta scurtd de curgere induce un transfer convectiv eficient atat al impulsului cat si
al caldurii. Mai mult, formarea valurilor pe suprafata filmului de lichid imbunatateste
semnificativ transferul de caldura (si transferul de masa, daca acesta intervine). Pentru fluidele
cu vascozitate scazuta, in literatura de specialitate sunt raportati coeficienti de transfer termic n
filmul de lichid de aproximativ 20-30 kW / m?K, comparativ cu un sistem abur in condensare —
apd in fierbere caracterizat de maxim 4 KW/m?K. Fig. 4 prezinta coeficienti locali de transfer
termic Tn film de aproximativ 10-20 kW / m?K - pentru api - si aproximativ 5-10 kW / m*K -
pentru un amestec de apa si monopropilen-glicol, obtinuti pentru discuri netede care se rotesc la
o turatie de 60 rad / s. De asemenea, coeficientii de transfer de caldura, determinati conform
teoriei lui Nusselt, sunt reprezentati in aceeasi figura. De obicei, viteza de rotatie crescuta a
discului precum si debitele mari de lichide vor genera coeficienti mai mari de transfer de caldura
(Aoune si Ramshaw, 1999; Burns si Henderson, 2006).
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Fig.4 Dependenta coeficientului de transfer local de caldura de raza discului si comparatia

cu teoria lui Nusselt, pentru doua lichide diferite (Aoune si Ramshaw, 1999)

In ciuda rezistentei scazute la transferul de caldura a filmului lichid, rezistenta conductiva a
discului ar putea fi mare, astfel incat coeficientul global de transfer de caldurd va fi limitat de
rezistenta mai mare la transfer. Pentru a depasi acest inconvenient, ar trebui utilizate discuri
subtiri si conditii de curgere imbunatdtite in ceea ce priveste transferul de caldurd. Dupa cum s-a
specificat deja, o serie de investigatii care utilizeaza suprafete de disc modificate (v.Fig5 (a), (b))
au indicat caracteristici imbunatatite de transfer de caldura in comparatie cu datele obtinute pe
suprafate netede, asa cum se indica si in Fig. 5 (c) (Jachuck si Ramshaw, 1994). Indentatiile
modificate aplicate discului s-au dovedit a fi mai eficiente la viteze de rotatie mai mici, in timp

ce canelurile normale, la viteze de rotatie mai mari.
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Fig. 5. Coeficientul mediu de transfer de caldura pentru diferite discuri (Jachuck si

Ramshaw, 1994)

Un alt design interesant, menit sd imbunatateasca transferul de caldura, este un disc rotativ
cu o traseu de curgere in spirald pentru fluidul de transfer de caldura care este recirculat intre
partea inferioard a suprafetei discului si o suprafatd pland, asa cum se aratd in Figura 6.
Transferul total de caldura raportat este caracterizat de un coeficient dublu ca valoare in

comparatie cu cel obtinut pentru o suprafeta plana.
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Fig. 5. SDR cu traseu in spirala (Burns si Henderson, 2006) 1- capac, 2- cilindru de baza,
3- tava circulara, 4- perete circumferential, 5- arbore, 6- ax central, 7- perete interior spiralat,
8,8'- prima si a doua spirald, 9- fluid reactant, 10 - arbore, 11-film lichid, 12- fluid termic, 13,14-

tevi centrale si periferice

Transfer de masa
Transferul de masa intr-un reactor cu disc rotativ in care s-au contactat o faza gazoasa cu

un lichid in film subtire (Brauner si Maron, 1982; Sisoev si colab., 2005) si, de asemenea, intr-un
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sistem lichid-solid (Burns si Jachuck, 2005) au fost investigate. Ca si in cazul transferului de
caldura, distanta scurta de difuzie combinata cu formarea valurilor pe suprafata filmului de lichid
a generat o amestecare suplimentara, suprafata de transfer intre cele doua faze crescand pe
unitate de volum, astfel imbunatatindu-se semnificativ transferul de masa. Pe baza modelului lui
Higbie, coeficientul local de transfer de masa (la o locatie r de la centrul discului) si valoarea
medie a coeficientului de transfer de masd k., pe suprafata discului, atunci cand aparitia
valurilor pe suprafata filmului este neglijata, poate fi estimata folosind Ec. (8) si (9) prezentate
mai jos:

() (35) O

) T 3nipu Ty (T.az-,*a _ T:}f’s']”z

1 "
ki .. =—j 2wk, rdr
o a(ri ) T

(9)

unde D este coeficientul de difuzie aL solutului in filmul lichid.

Valorile experimentale ale coeficientilor locali de transfer de masa, K, in faza lichida au
fost masurate la periferia discului, in partea cea mai subtire a filmului si s-a constatat ca pot
ajunge la 10 m/s pentru faza lichida (Aoune si Ramshaw, 1999), asa cum este prezentat in Fig.
5. Comparatia cu modelul lui Higbie subliniaza, inca o data, efectul benefic al valurilor formate

pe suprafata filmului de lichid asupra coeficientului de transfer de masa.
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Fig. 6. Dependenta coeficientului de transfer local de masa de raza discului, la diferite

viteze unghiulare si comparatie cu modelul lui Higbie (Aoune si Ramshaw, 1999)
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Desorbtia oxigenului a fost investigatd folosind discuri cu suprafatd netedd si, de
asemenea, perforate sau canelate (Koerfer, 1986). S-au utilizat discuri cu diametrul de 0,6 m, la
viteze de pana la 600 rpm. Coeficientul mediu de transfer de masa al filmului de lichid,
reprezentat in Fig. 7, indica o performanta mai buna a discului cu caneluri concentrice (10 mm
latime, 2 mm adancime) decat cea a discului neted. Discul perforat (cu gauri de 1,5 mm si avand
o suprafatd deschisa de 31%) a furnizat valori chiar mai mari ale coeficientului de transfer de
masd, pana la 70 x 10 m/s comparativ cu 5 x 10™m/s pentru discul neted. Diferenta a fost
atribuita suprafetei suplimentare create atunci cand filmul de lichid se desprinde in dreptul

orificiilor.

Disc diameter = 600 mm
Parforated disc

% 107 rru's 4
104 mis 1% 100 FPM /
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1 3o 1-4 disc perforat
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Fig. 7. Coeficientul de transfer de masa pentru diferite discuri, la desorbtia oxigenului
(Koerfer, 1986)
Modelele pentru transferul de masa al substantelor chimice absorbite la interfata gaz-lichid,
care prezic instabilitatile suprafetei filmului de lichid, in conditiile unor parametri diferiti de
functionare precum si efectele acestora asupra transferului de masa, au fost stabilite (Sisoev si

colab., 2005). Acestea sunt in concordanta cu masuratorile experimentale efectuate anterior (de
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ex. de Woods, 1995), care au studiat dependenta regimurilor de aparitie a valurilor functie de
parametri precum debitul de alimentare, viteza de rotatie a discului si proprietatile fizice ale
lichidului, ci si parametrii caracteristici valurilor, cum ar fi frecventa, viteza de deplasare a
acestora. Comparatiile dintre modele si datele experimentale evidentiaza efectul intensificator al
dinamicii valurilor neliniare asupra transferului de masa.

Pentru a caracteriza transferului de masa gaz-lichid, s-a determinat experimental criteriul
Sherwood, (Aoune si Ramshaw, 1999) care a fost comparat cu valorile obtinute prin modelare
(Matar si colab., 2005) obtinandu-se, 0 buna concordanta.

Mai recent, aceste studii au fost extinse pentru a explica prezenta agentilor activi de
suprafata insolubili (Matar si Lawrence, 2006a) precum si a cdmpurilor electrice aplicate extern
(Matar si Lawrence, 2006b). In primul studiu, s-a aratat ca efectul Marangoni actioneazi pentru a
frana curgerea, care, pentru un numar Marangoni relativ mic, poate duce la suprimarea completa
a formarii valurilor de suprafati. In celalalt studiu, (Matar si Lawrence, 2006b) s-a examinat
dinamica unui film subtire de lichid, cu bune proprietati conductive, amplasat intre doi electrozi,
unde electrodul inferior a fost discul de rotatie, iar electrodul superior a fost amplasat la o
distantd mica deasupra filmului lichid, fara a fi in contact cu acesta. Rezultatele sugereaza ca 0
crestere a intensitatii cdmpului electric si scaderea distantei dintre electrozi poate duce la o
crestere a amplitudinii valurilor formate pe suprafata. In plus, au fost folosite variatii spatio-
temporale ale campului electric aplicat, obtinAndu-se o dinamica a valurilot extrem de complexa

si uneori, o destabilizarea a filmului.

Aplicatii SDR

Tehnologia discului rotitor are o gama larga de aplicatii, avand in vedere imbunatatirea
semnificativa a vitezelor de transfer de caldura si masa, atat in sistemele inerte, cat si Cu reactie,
chimica, omogene sau eterogene. Amestecarea intensa, calitatea imbunatatita a produselor finale
in comparatie cu cele obtinute prin metode conventionale si fabricarea unor noi produse, care nu
sunt usor de obtinut prin alte tehnologii, sunt caracteristici importante ale tehnicii SDR care 0

plaseaza in seria utilajelor de intensificare a proceselor de transfer.

3.1. Caracteristici relevante ale discului rotativ
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Unele dintre cele mai reprezentative aplicatii tehnologice SD utilizate direct n procesarea
si sinteza chimica sunt discutate mai jos si sintetizate in Tabelul 1, pentru a demonstra
principalele sale avantaje. Vitezele ridicate ale proceselor de transfer generate la suprafata
filmului de lichid intr-un SDR permit reactii rapide gaz-lichid (Trippa si colab., 2002; Burns si
Jachuck, 2005b). Amestecarea intensa din filmul lichid, aparitia valurilor de interfata, sugercaza
disponibilitatea tehnologiei SDR pentru reactii omogene, dar si pentru cataliza eterogend, unde
discul in sine este suportul catalizatorului (Vicevic si colab., 2004) dar, in mod egal, pentru unele
operatii unitare precum cristalizarea (Trippa si colab., 2002; Cafiero si colab., 2002; Tai si
colab., 2006) sau pentru productia de nanoparticule (Tai si colab., 2008; Raveendran si colab.,
2003; Chin si colab., 2008).

Discul in sine ofera o suprafatd de reactie pentru sistemele care sunt limitate de
transferurile de caldura si de masa, de exemplu pentru reactia substraturilor care sunt foarte
vascoase si cauzeaza probleme in obtinerea unei bune amestecari, in timp ce filmul lichid
caracterizat de tensiuni mari de forfecare poate determina obtinerea unor conversii mari a
reactantilor, asa cum au indicat studiile de polimerizare si condensare. In astfel de cazuri,
discurile mai mari au produs o cantitate crescutd de produs final, cu o distributie ingusta a masei
moleculare a polimerilor (Boodhoo si Jachuck 2000a, b; Boodhoo si colab., 2002; Boodhoo si
colab., 2003; Boodhoo si colab., 2004; 2006). Fabricarea unor substantelor chimice speciale este
de obicei legata de productia de cantitdti mari de deseuri periculoase. Un exemplu in acest sens
este oxidul de alfa-pinen - un intermediar in industria cosmetica bazat pe produse prelucrate sau
deseuri din natura (pin, brad, tamaie, portocala salbatica etc.) sau din mediu natural -
izomerizarea la aldehida campolenica, proces care duce la formarea multor altor produsi
secundari, in functie de conditiile utilizate. Vicevic si colab. (2004) au folosit un SDR in regim
continuu pentru acest ultim sistem mentionat si au obtinut selectivitati optime, in general la cea
mai mare vitezd de rotatie a discului si la cele mai mari debite de alimentare investigate.
Comparatia dintre un reactor SDR si un reactor tip autoclava cu amestecare (STR) utilizat in
mod traditional 1n acest caz, a reliefat o vitezad de reactie si selectivitate mai ridicate, 0
dezactivare redusa a catalizatorului si lipsa necesitatii separarii ulterioare a catalizatorului de
amestecul de produse, Tn cazul tehnologiei cu disc rotitor. Timpii scurti de stationare in SDR, de
ordinul secundelor comparativ cu cele de ordinul minutelor sau chiar orelor impuse de utilizarea

reactoarelor conventionale, fac aceastd tehnologie deosebit de atractiva pentru industriile in care
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sunt manipulate produse sensibile la caldurd, de exemplu in procesarea alimentelor:
concentrarea sucurilor naturale (Akhtar si colab., 2011) sau amestecarea, pasteurizarea,

maturarea si congelarea inghetatei (Akhtar si colab., 2009).

Tabelul 1. Aplicatii tehnologice reprezentative pentru tehnologia SD/SDR

Aplicatii

Caracteristici SD

Referinte

Productia de
polimeri:
polimerizarea
polistirenului;
policondensarea intre
anhidrida maleica si

Tensiuni de forfecare
mari; Amestecare
intensificata de
prezenta valurilor;
Transfer intens de
caldura si masa pentru

Boodhoo et al.,
2000a; Boodhoo et
al., 2002; Boodhoo et
al., 2003; Boodhoo et
al., 2004; Boodhoo
et al., 2000b.

etilen glicol indepartarea vaporilor
de apa
Cristalizare: Amestecare intensa

Carbonat de calciu
Sulfat de bariu
Carbonat de bariu

Formarea unor cristale
fine

Trippa et. al., 2002
Cafiero et al., 2002
Tai et al., 2006

Productia de
ingrediente:
Izomerizarea oxidului
de alfa-pinen
(intermediar in
industria parfumurilor)
Ingrediente
farmaceutice active,
cu anumite distributii
a produsului activ

Timp scurt de
rezidenta pentru a
imbunatati
selectivitatea;
Amestecare intensa

Vicevic et al., 2004

Oxley et al., 2000

Inginerie
Alimentara:
Inghetat -
amestecare,
pasteurizare, maturare,
inghetare;
Concentrarea sucurilor

Timp scurt de
rezidenta potrivit
pentru produsele

sensibile la caldura;
Curgere piston (plug);
Micromixare intensa
pentru o consistenta

imbunatatita a

Akhtar et al., 2009

Akhtar et al., 2011

98



naturale

emulsiei.

Tratamente
fotocatalitice ale apei:
degradarea: - acid 4-
clorobenzoic

- colorant metil
portocaliu

- colorant de rodamina B

Film subtire pentru
tratamentul eficient UV;
Grosimea filmului
reglabila prin debitul si
controlul vitezei de
rotatie a discului

Dionysios et al., 2000
Chang, 2010
Zhang et al., 2011

Fabricarea
nanoparticulelor:
Nanoparticule de argint
Nanoparticule metalice
Nanoparticule
paramagnetice

Amestecare locala
intensa pentru a controla
distributia marimii
particulelor;
Curgere piston

Tai et al., 2008

Raveendran et
al.,2003

Chin et al., 2008

Tratamente biologice:
reactii enzimatice
(Reactor cu 0 panza cu
enzime imobilizate pe
discul rotativ)

Amestecarea rapida intre
substrat si enzima
imobilizata; Transfer de
masa Tmbunatatit in
pelicula subtire de
deasupra si in interiorul
panzei

Fengetal., 2013
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