INGINERIA PROCESELOR FIZICE

Eugenia Teodora Iacob Tudose

Introducere
Ingineria proceselor fizice reprezinta un domeniu fundamental al ingineriei chimice si de
proces, avand ca scop studierea si proiectarea proceselor care implicd fenomene fizice precum
transferul de masa, caldura si impuls. Acest curs oferd o baza teoretica solida si abilitati practice
pentru Intelegerea si aplicarea principiilor esentiale care stau la baza functiondrii echipamentelor

industriale utilizate in separare, schimb de caldura, transport de fluide si alte operatii unitare.

1. Fenomene de transfer — mecanisme, ecuatii relevante in procesele industriale
1.1 Introducere. Concepte de baza
Proprietatea transportata, si anume impuls, energie, masa, specie moleculara, sunt concepte
care se supun legilor de conservare conform carora se pot transforma, dar cantitatea totala ramane
neschimbata (se conserva) si care stau la baza a numeroase procese fizice si chimice din industria
chimica.
Legile de conservare pentru un fluid in curgere laminara, sau chiar turbulentd, pot fi

sintetizate In forma generala:

O — proprietatea conservatd (impuls, masa, energie, specie moleculara)

Flux de @ Flux de @ Flux de @ Flux de @

- Lo + =
iesit acumulat

intrat generat

Fluxul reprezinta cantitatea de proprietate transportatd in unitate de timp.

Caracteristici ale conceptelor de baza

La nivel microscopic sau de mecanism difuzional, transferul de proprietate este guvernat de
asa-numitele ecuatii constitutive, adica ecuatii matematice ce descriu raspunsul unui sistem in
conditiile existentei unor gradienti spatiali de proprietate ( de exemplu, legea lui Newton, Legea
lui Fourier, legea lui Fick).

Asemenea ecuatii nu pot fi derivate din principii fundamentale, dar se supun constrangerii
impuse de legea a II-a a termodinamicii conform careia un sistem evolueaza in sensul generarii de

entropie pozitiva. Coeficientii ce apar in asemenea ecuatii sunt stabiliti experimental (17, A, DAB).



Ecuatiile constitutive Tmpreund cu ecuatiile de conservare si cu anumite conditii de
un sistem, obtinandu-se o solutie analitica a parametrului de interes (viteza, temperatura etc.).
De exemplu, putem calcula distributia temperaturii Intr-un perete plan, unidimensional dupa

directia x, in regim stationar, reprezentat in figura 1.1, pornind de la ecuatia diferentiald a

conductivitatii termice (in care s-a utilizat deja ecuatia constitutiva, legea Fourier, a transferului

de caldura conductiv) si anume:

Figura 1.1 Transfer de caldura conductiv printr-un perete plan

Se pot face urméatoarele simplificari:

- in lipsa unei surse interne de caldura (e;r=0),

R ... . . aT . . .
- in conditiile unui regim stationar, P 0, ecuatia de mai sus, devine:
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Sistemul este unidirectional, dupa directia x, deci 397 = 0 , astfel incat ecuatia precedentd
devine:
d’T
>~=0
dx”
Conditiile la limitd in acest caz sunt:
dax=0,T=T,
fax=6,T=1T,

Se integreaza ecuatia demai sus, dupa prima integrare, rezultand:



Dupa a doua integrare, se obtine:
T=c¢x+c,

Constantele de integrare c/ si ¢2 se obtin din conditiile la limita:

¢; =Tp:
T -T
Clz—_ﬂ-_;gz—’ Tpn}Tp:

Substituind constantele n ecuatia ce da distributia temperaturii de-a lungul axei x, rezulta:

y X
=1, -, —Tp:)(-—;

Ecuatia indica o dependenta liniara a lui T functie de x, asa cum este reprezentat si in Figura

1.1.

La nivel macroscopic, deci cand avem mecanism de convectiv, transferul de proprictate
prezinta urmatoarele caracteristici:

- este independent de sistemul de coordonate ales;

- este independent de natura substantei.

Pentru ca un sistem sa fie complet caracterizat trebuie ca numarul de necunoscute sa fie egal
cu numarul de ecuatii independente, In acest mod fiind posibild stabilirea distributiei vitezelor,
temperaturilor sau a concentratiilor sin acel sistem.

Profilele obtinute sunt solutii teoretice sau analitice si permit design-ul si conducerea unui
proces fard a fi necesar experimentul.

Numarul solutiilor teoretice este mic comparativ cu numarul sistemelor ingineresti ce trebuie
caracterizate.

Daca ecuatiile ce caracterizeaza sistemul nu sunt disponibile si numarul de necunoscute este
mai mare decat numarul de ecuatii independente, obtinerea unei solutii analitice nu e posibila si se
recurge la experimente pentru a obtine coreldri intre marimile ce descriu sistemul.

Aceste corelari sunt limitative, fiind aplicabile numai la geometria, conditiile la limita etc.

caracteristice sistemului.



Notatii. Definitii
X, y, z sunt variabile independente spatiale ( sistem cartezian)
t este variabila timp, la fel independenta

¢ este variabila dependentd spatio-temporal:
¢ =9¢xyzt)

si poate fi densitate, temperatura, concentratie etc.

1.Regim stationar, definit pentru o anumitd locatie spatiald in care variabila dependenta ¢ nu

d
Qﬁg 5f
at x,V.zZ

. . .0 L <
Observatie: Se foloseste derivata partiala a—‘fdeoarece variabila ¢ este dependenta de x, y, z.

variaza in timp:

Derivata totala dp =0 se foloseste cand ¢ este o constantd in campul de curgere (spatial), deci nu

do =dx +dy dz

Variatia unei marimi fizice cu coordonata spatiald (x, y sau z) se numeste gradient (termenii

depinde de x, y, z:

incercuiti) 1n raport cu acea coordonata.

Derivata materiald substantiala:

Do dg dg de\  Odg
= (ux ) +

E a+vya—y+vz£ E

2.Uniform - este definit prin faptul cd variabila ¢ nu este o functie de pozitie, la un anumit moment

G),~ Gy, - &), -

3. Echilibru — Un sistem este in echilibru dacd conditiile de regim stationar si uniformitate sunt

in timp, t:

indeplinite simultan.
Deci un sistem 1in stare de echilibru dacd marimile ce il caracterizeaza nu prezintd variatii spatio-

temporale.



1.2 Mecanisme de transfer ale proprietatii

Impulsul, energia termica si speciile moleculare pot fi transferate prin doud mecanisme, si
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 fluidului in
curgere.In transferul de caldura, intalnim si transferul radiativ, realizat prin intermediul fotonilor

sau undelor electromagnetice.
1.2.1 Transferuri de proprietate prin mecanism molecular

A. Transfer de impuls

Impulsul este definit ca forta ce actioneazd un anumit timp asupra sistemului, in final
ajungandu-se la produsul (masa x viteza).

Fluxul de impuls reprezinta cantitatea de impuls transferatd in unitatea de timp, avind

semnificatia fizica a unei forte:

l
Z=%=ma=F, kg m/s?

Fluxul specific de impuls reprezinta cantitatea de impuls transferata in unitatea de timp, prin
unitatea de suprafatd si are semnificatia fizicd a unei tensiuni:
I/(A-t)=F-t/(A-t)=F/A=t, N/m’=Pa
Transferul de impuls la scard microscopica este cuantificat de legea lui Newton, ecuatia
constitutiva fiind:
dvy,
0x

Ty.r sl |

Ecuatie conform careia, fluxul specific de impuls sau tensiunea de forfecare este proportional
cu gradientul de vitezd, constanta de proportionalitate fiind n coeficientul de vascozitate al

fluidului, de obicei masurat sau tabelat. Unitdtile de masura corespunzdtoare marimilor sunt:

x N -
] il ] = > =

P kg
= = =Pa-s=—
v, /0y m? ms
In alte sisteme de masura, de exemplu CGS, s-a introdus ca unitate de masurd Poise-ul, notat

cu P:

dyne-s
1P=1y =1 g

cm? cm-s
Se pot deduce urmatoarii factori de transformare intre unitatile de masura ale vascozitatii

dinamice din sistemele SI si CGS:



N-s
1 = = 10P = 103¢cP
m

sau:
1cP=10P=10" Pa's

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

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 prezinta o curgere de tip Couette care
poate fi Intdlnita 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
si alta mobild, care se deplaseaza cu viteza constantd V=ct. intr-o singurd directie, sub actiunea
fortei tangentiale F este reprezentat in Figura 1.2(a). Volumele elementare din imediata vecinatate
a placii vor fi antrenate cu aceeati vitezd V, acestea la randul lor antrendnd volumele elementare
superioare care insd se vor deplasa cu viteze mai mici datoritd 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, ti, t> si la atingerea regimului

stationar (t=00), cand se atinge un profil liniar, sunt reprezentate in Figura 1.2 (b).
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Figura 1.2 Profilul vitezelor la diverse momente de timp, in curgerea dintre douad placi paralele

Orice fluid care respecta legea lui Newton se numeste fluid newtonian.



B. Transfer de caldura
Transferul de caldurd molecular, numit si transfer conductiv, este guvernat tot de o lege

constitutiva, si anume legea lui Fourier:

in care: q este fluxul specific de cildurd, W/m?
A — coeficietul de conductivitate termica, W/mK

A — aria de transfer termic, m?

dar . 5 S . . .
o este gradientul de temperaturd dupa directia de transmitere a fluxului termic, K/m.

Aceasta statuteaza ca fluxul termic specific transferat prin mecanism conductiv este

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

(1313

a unui gradient de temperatura 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 temperaturd 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. In multe cazuri,
inginerul chimist trebuie sa mareasca sau sa micsoreze transferul de caldurd 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 termicd cuprinse in intervalul 8,7 - 458 W/m?K, cum ar fi cuprul
pur cu o conductivitate termicd de aproape 400 W/m2K si aluminiul, cu o conductivitate termica
de 203 W/m’K.

Limitarea transferului de caldurd 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 dacd se evitd convectia in masa acestuia in timpul transferului de caldurd. Vidul este un
alt excelent izolator. Existd o mare varietate de materiale izolante atdt 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 numadra vata de sticld cu o varietate de densitati 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 temperaturd maxima de operare de 120°C, precum si perlita
cu o 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.

In Figura 1.3 (a), este reprezentat un sistem de 2 placi plane, intre care existd un fluid. Cea
superioara are temperatura T, si cea inferioara, temperatura T1>T,, astfel incat datorita distributiei
neuniforme a temperaturii, apare un transfer de flux de caldurd, pe directia Oy, intre placi.
Profilurile temperaturilor, la diverse momente de timp t=0, ti, t2 si respectiv, la atingerea regimului

stationar (t=00), cand se atinge un profil liniar, sunt reprezentate in Figura 1.3 (b).
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Figura 1.3 Profilul temperaturilor la diverse momente de timp,

la transferul conductiv intr-un perete plan

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

urmatoare ecuatie constitutiva:

dca
W D A5
A aBf 50

numita si legea lui Fick care stabileste legatura dintre fluxul specific de specie moleculara, Na (kg
d kgA

. . . : . dCaA ;3N . .

A/s), A aria de transfer de masa si gradientul de concentratia al acesteia, d—; (mT)’ in conditii

izoterme si izobare, constanta de proportionalitate fiind coeficientul de difuzie al speciei A in

specia B, Dag (m?/s).



Semnul minus apare, ca si in celelalte legi constitutive mai sus-mentionate, deoarece
transferul de specie are loc In sensul scaderii concetratiei acesteia, adicd 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 literaturd ce au o baza
teoreticd sau sunt semi-empirice.

La gaze, valorile Dag sunt cuprinse intre 10 si 10~ m?/s si pot fii considerate independente
de concetratia componentilor. La lichide, valorile sunt de 10 — 10! m%/s si depind de natura

componentilor, de temperatura, de vascozitate si de concentratie.

Y
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Figura 1.4 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, $1 cea superioard, la care concentratia este 0, se va
constata o difuzie a fluxului de specie moleculara A de la placa inferioara spre cea superioara, asa
cum este indicat in Figura 1.4 (a). Profilurile concentratiilor, la diverse momente de timp t=0, ti,
t> st respectiv, la atingerea regimului stationar (t=c0), cand se atinge un profil liniar, sunt

reprezentate in Figura 1.4 (b).

1.3 Analogia transferurilor de proprietatea la scara microscopica
Desi ecuatiile constitutive sunt asemanatoare, ele nu sunt perfect analoge, proprietdtile de

transport avand unitati de masurd diferite. Aceste ecuatii pot fi exprimate in urmatoarele forme

echivalente:

- legea Newton:



Tyx = 1) i
= @ d(pvy)
Top dy
_ d(pvx) _
T}vx ety dy . P—Ct.
Tyx - flux specific de impuls
<9>s1 = m%/s
pVy = % = é concentratie de impuls
d(pv . . . .
(PV) gradientul potentialului de concentratie
y
-legea lui Fourier:
_ g
A d(pc,T)
™= e, dy
d(pc,T)
— i —
¥ dy
<a>s1 = m%/s coeficient de difuzivitate termica
qy— flux specific termic, W/m?
mcyT Q . . .
pCpT = " = v concentratie de energie termica
d(pcpT . . . . . o
o gradient al concentratiei de energie termica
- legea Fick:
dCA
Ny Dy o5

ny — flux specific de specie moleculard A, kgA/m?s
<Dap>s1 = m%/s

C,4— concentratia de specie moleculari A, fractie densimetricd masica, kgA/m?

dc

_d; — gradientul de concentratie

Ecuatiile constitutive au aceeasi forma generala, conform careia:

10
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Fluxul specific molecular = difuzivitatea x gradientul de concentratie (gradient fortd motoare)

Tabel 1.1 Valori ale difuzivitatii pentru diverse substante

Difuzivitate v-10° a*10% D-10¢
Aer 13,7 18,8 10,1
Oxigen 13,5 18,6 18,9
Oxid de Azot 7 8.9 10,4

1.4. Transferuri de propietate prin mecanism convectiv

Mecanismul convectiv ce implicd transportul de proprietate de citre masa fluidului in
curgere, este cuantificat prin intermediul unor ecuatii ce coreleaza cantitatea sau fluxul de impuls,
energie termica sau specie moleculara cu forta motrice a transferului si aria de transfer, asa cum se

prezinta mai jos.

-transfer de impuls (convectie):

M.
M,, = pAv <:>m=‘7’" = pv

unde My, — flux masic (debit masic), kg/s

A - suprafata de transfer (perpendiculari pe directia transferului de proprietate), m?
v - viteza medie, m/s

p - densitatea fluidului, kg/m?

m - flux specific de masi, kg/m?s

-transfer de energie termica:
Q = aAAT = q=aAT

unde: Q- flux termic, j/s=W

a- coeficient individual de transfer termic, W/m?K

A- suprafata de transfer, m?

AT — potentialul transferului, forta motrice a transferului, grd

Q — flux termic specific, W/m’K

-transfer de specie moleculara:

11



N, = kAAc,&n, = kiAc,

unde: Na- flux de specie molecular, kgA/m?s (kmoliA/ m?s)

kgA
s kgA
kgamestec

k — coeficient individual de transfer de masa, de ex. .
m

A — aria de transfer de masi, m?
Aca — forta motrice a transferului

na — flux masic specific al speciei A, kmoli/m?s

1.5. Analogia intre transferurile de proprietate prin mecanism convectiv

Relatia analoga pentru cele trei fenomene poate fi scrisa astfel:

F=0pAn

unde: F - fluxul de proprietate transferat prin mecanism convectiv
¢ - coeficientul de proportionalitate
A - suprafata de transfer potentialul transferului
7 - fluxul specific de proprietate

In ecuatia transferului de impuls poate fi pus in evidentd potentialul transferului plecand de
la ecuatia cdderii de presiune pentru o conductd de lungime L si diametru d, in cazul curgerii

laminare:

) %A
P—A(—{P-i-

A . . o . 64
in care coeficientul de frecare la curgerea prin conducta este considerat: A = e
e

~ ML
obtinandu-se: Ap = 32 ;‘—d-z- pv,

d?p
respectiv: P 2L

Ecuatia debitului specific poate fi scrisd in forma:

d*p Ap
m=pv= 321]LAP = 32] T
d°p

Numaratorul expresiei are semnificatia fortei motrice a transferului, in timp ce numitorul expresiei

are semnificatia rezistentei transferului, prin analogie cu legea lui Ohm:

12



: U tensiunea

R rezistenta

Analog se pot scrie si celelalte doud legi de convectie a energiei termice si speciei moleculare A:

AT

=T
a

Numitoarele ultimelor doud expresii au semnificatia rezistentei la transferul de energie termica si
respectiv, specie moleculard A. Punerea in forma analoga legii lui Ohm evidentiaza clar analogia

transferurilor de proprietate convective.
1.6 Analogia intre ecuatiile diferentiale de transfer

Toate ecuatiile diferentiale cunoscute au fost deduse aplicand principiul conservarii
proprietatii unui volum elementar considerat, si anume: fluxul de proprietate acumulat Tn volumul
V este egal cu diferenta intre fluxurile de proprietate intrate si iesite prin mecanism convectiv si
difuzional plus fluxul de proprietate generat de sistemul de forte si de efectele fizice si chimice.

1. Ecuatia diferentialad a continuitatii (de conservare a masei totale) descrie variatia

densitétii intru -un punct fix situat in masa fluidului in curgere (regim laminar, sistem
izoterm, curgere nestationara)

op d(pv,) d(pv,) 9(pv,)

o ox oy | oz

2. Ecuatiile diferentiale ale transferului de impuls — ne dau distributia vitezelor in masa

unui fluid in curgere

0V, v, v, avx) (0T 0Ty 0Ty, ap
<at+”xa T TSy, ax " ay 9z ) ax P9

vy az-*y av, v, dt,, 01y, 01,,\ OJp
p(.—+ +Vy==+V s (> + Jy + 3% —Wﬁ-pgy

al:z & al?z 01-’2 4 al-’z L asz + aTJ‘Z + aTZZ C)])
P( : : ) i ax dy 0z 9z e

13



3. Ecuatia diferentiald a energiei pentru fluide newtoniene (p,n,A=ct ) descrie distributia
temperaturii in masa a fluidului in curgere in care apar mecanismele de transfer

conductiv si convectiv.
d T aT aT aT
o -

UV, —

_JI.__. - v, —
ot ox Yoy ‘oz

o°T #’T d° av,\2  (0v,\?  ov,\?
ZA(a_\Z““a\ZJrazZ)H"(al.{.) +(al.‘3) +(é)}

dv, Ov 612},+6v_., = 61?x+61-*: 2
5+ al) o) ot o)

+7 +e;,

4. Ecuatia diferentiald a difuziunii convective (de conservare a masei speciei moleculare
A) ne da distributia concentratiei speciei moleculare A, intr-un fluid in curgere in care

ambele mecanisme de transfer de masa, difuzia moleculara si convectiva, sunt intalnite.

at ox ay

dc,  [0(cavy) d(cAvy O(CA ) dch d%¢c, = 9%,
— A + ~
6\2 - dy? Tz )T

Demonstratiile ecuatiilor diferentiale bazate pe principiul conservarii amintit mai sus,
reliefeazd analogia dintre transferurile de proprietate, realizate prin ambele mecanisme,

remarcandu-se:

- un termen ce corespunde fluxului acumulat

termeni ce corespund fluxului transferat convectiv ( la scard macroscopica)

termeni ce corespund fluxului difuzional (la scard microscopicd)

- —
; 3 i e S
termen corespunzator fluxului generat pe suprafata _
L
/7 N\

termen corespunzator fluxului generat in volum & — =N

Toti acesti termeni sunt evidentiati simbolic mai jos.
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- transferul de impuls:

£
vy vy dvy, avz) (arxx 0Ty 6rzx) L op
—_ —_—t ==+, — — + 2 —_
(at *ox Y@ Z 3z ax dy oz ) } ox Pg\x\
N/

.)

¥ 0z 0x dy 0\71/
\ v
~ A
av, dv, Ot 0Ty O 4 dp
7 7 = — '.-
Y dy vz Oz) (6.\? E: dy ¥ 62) 57 V292

\/

- transfer de energie termica

L
"o oy ‘E) o B

2T * T 3° T 61 2 -w"
o b
. ( dx? a\ = % ill( 0\' 11
d d 61 — 9
/ ‘ o7, d"y) ( Vy ‘:) ! l 4 \
NI (0\’+61 + 0z +6v

— —
~_—————-—_—

- transfer de specie moleculara A

dc, [O(CA x) O(CA’})+0(<‘A1‘%)‘+

a7¢; 0%c;.. 9% /f\
ot ox ay 0z

: + + *1
Floxz " oyz ' 09z2 f= &N

Toate aceste ecuatii prezentate in coordonate carteziene pot fi deduse sau trecute in alte
coordonate, cilindrice sau sferice, functie de geometria spatiului in care are loc transferul.
Utilizarea coordonatelor potrivite simplifica din punct de vedere matematic rezolvarea ecuatiilor.

Ecuatiile in coordonate carteziene, cilindrice si sferice sunt prezentate in tabelele de mai jos.
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Ecuatiile diferentiale ale transferului de proprietate

in coordonate carteziene, cilindrice, sferice

Ecuatia continuitatii

Coardgnaie Ecafia condinaitedii
d I(zu) , dfpv (s
Reclangulase —_‘o--l- (“da) {pi,,) - ) = ()
e/} ax 78
a L d(sru, a( e, Us
Citindrice —-"’~+-—-——(9“’)—L—-- (%) , opw)
at r ar r 0 az
Stivics ) + | aprtu,) L sy - sin0) o VE a(=uy) Lo
gt dr rsin0 a0 rsin0  ab
Ecuatiile transferului de impuls
-23na12 c;fi,’";’g A Ecuatia impulsuini
" (au; Ly By O do ) __(a?,, Qe
at o "V oy Y az ) dx dy
3. 2o _ﬂfz.
2z ) + ¢ge.
auy . av ovy de 0%yy . O7
bl Gt BN o‘sz( Frlim
Feciangulare ~ y # * Y
07, ap
) P,
az ! a, ' o
[ dos o, av; des [ 3r: DTz o
F4 u 3T 9 - + [ — '
p( ot Vit Y oy i dx dy
o 0%z ) op
. miag ] e ol
dz | oz
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Ecuatiile transferului de impuls — continuare

Cilindrice

1 " 0(-'1'9 sin 0)

Sferice

rsin0

oo

-I- L

P
r

]a.,

I Compo-

Ceordonaie ' henta

Eenatia impuisulud

z'e T 9

a"
F o VB

o
dd’ C(g 0

-

s

]

dvg vy
+ o
"( o o

r=

Top

r at

1

1 (.'\(’:Uﬁ Si". G ) .

%

s ’9(r2"'r0] i 1
dr " rsing

>

e

rsind  ap

’

Sferice

)

o —

1
rsin0

ap

1013-, p—
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Ecuatia difuziunii convective

af.‘l - a(c.ﬂ'.r)_ti_ a(C,.ﬁ'!,)_*_ a((::\l‘,)]_%_' D ro'CA 4 :C‘.i + OL:C:(]
o1 dx ay iz l ox* ay* oz*
unde: L2644 FCa ) FC4 20, este operatorul ui Laplace
ax? ay? az*
ac‘{ 6C.\ r?CA ' ()CA 1 f (‘)U_t [‘]U’I 00; ¥
— 4 -+ v v C ( f—t =
az+"a.c*-”agT‘azT‘* ax | oy ' oz |
= D.15VCs-
sau:
Ecuatiile transferului de energie
-Coordonate rectangulare
aT or aqx s
U Oy U2 = AR
Pcs(a:'*': +Ja+ ) + +02

'avz 80,, 603 L a
T(ar] +6y+8z} {“a

el el et tal

Coordonate cilindrice
o, BT Vg ial . . 0T 1 2 1 %90 dq:]
‘”"taz ey = e, T 62)— [r or T T 50 T |

ap\ (1 @ L1 %%, du av, vy S
—'T(BT) (r ar( o) r a9 o az] { 2 ”—( A

auv, . 6__ 1 au, i _Bﬁ_:?a,
T 0z { l_ar( )+r PO] "’(ar 6z)+
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Ecuatiile transferului de energie-continuare

Loordonale sferice

I & :
= [?' - (r*g) T

g

Py ar ' r ab ' rsin® ap

aT aT % aT Ty oT
Pe ér

L2 (gysin 0)+- ;3‘72-] T (ﬂ’—J (L—f—(ﬁo,) +
- P

r-sin@ @0 r-sin® dp aT 2 ar
dv :

_I__Q.(vosin())—{-_.l_.__?_ e 1:,,2:1+
r-sin 6 a0 r-sin 0 29 ar

- - Lﬂ. _i_ & t | an 1 i.{_ i'o Cfg. B A _
brals 5 Tor ) T wlicmn oe P r 7L
-—-ave RELIL . A (4 ) 1 duor Y5
oy | e T e | +— SNEC )
or r a0 r ar r-sin® Qdg r

| 9% 1 %% ctg.0
s —_— v .
& T°°(r 20 ¥ rain0 e P

Toate ecuatiile diferentiale amintite pot fi scrise si pentru curgerea turbulenta cu mentiunea
ca viteza, temperatura si concentratia speciei moleculare A, au valori instantanee si sunt scrise ca

o suma intre marimea mediatd temporald si marimea fluctuanta, de exemplu:
v, =V, + s
Tindndu-se cont cd medierea temporala a marimilor fluctuante este zero se pot stabili

ecuatiile diferentiale de conservare ale proprietatii in regim turbulent, un exemplu in acest sens

fiind prezentat mai jos pentru ecuatiile transferuluide impuls in regim turbulent.

Mean Velocity
Turbulent
= Flow
5
>
ILaminar
Flow
Time

Figura 1.5 Fluctuatii de viteza si viteza medie temporald, intr-un punct din

masa fluidului aflat in curgere turbulenta
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Ecuatiile transferului de impuls in regim turbulent

A '_A ﬁl\ N'A A roA
0:.';, 1 3 oy 1 3 Ou‘, TE 3 oty | 0 [- Uy o 02{)!, =y g
' x | ! z o T - > xS
i dx Y oy oz | ax2 ay® oz*
{e) 2 1) ~ [
. op oy [ oty oy 2 7
ay dx ay az
2 A = A A A % o a" ‘oA
n, P . o f o) e el X
o[22 4 0,22 4, Z2 4 vz—-c‘“} + ) = 0.”3]—
a¢ dx ay 2 22 Gy dz=
A ~ ~
ap i arL’} | c‘rw 4 81&-’
e |
0z dx 2 a2z

1.7 Analogii ale transferurilor de proprietate

Analogia dintre transferul de impuls, transferul de caldura si transferul de masa permite
abordarea unui fenomen greu de analizat cantitativ prin intermediul unui alt fenomen, mai simplu
de studiat, care are loc in conditii similare. In acest mod, rezultatele teoretice sau experimentale
obtinute pentru fenomenul mai accesibil pot fi utilizate pentru caracterizarea celui mai complex.

Astfel, coeficientii individuali de transfer de masa pot fi determinati folosind formulele

aplicabile coeficientului de frecare din curgerea fluidelor sau relatiile utilizate pentru calcularea

coeficientilor individuali de transfer de caldura.

Aplicarea acestor analogii este insa conditionatd de respectarea unor ipoteze restrictive.
Astfel, proprietatile fizice ale fluidelor sunt considerate constante, in sistem nu are loc generarea
sau consumul de masa si/sau energie, energia disipata prin frecare este neglijabila, transferul de

masa si/sau energie nu influenteaza profilul vitezelor fluidului, energia radianta nu este emisa sau

absorbita in sistem.

Analogia Reynolds

Aceastd analogie permite corelarea rezistentei la curgere, rezistentei la transfer termic si
rezistentei la transfer de substanta, evidentiind relatia dintre coeficientul de frecare A=4f (f factorul

lui Fanning), coeficientul individual de transfer termic o si coeficientul individual de transfer de
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masa k la curgerea turbulenta a unui fluid printr-o conducta in care au loc atat transfer de caldura
cat si de masa cu peretele acesteia.

Se considera ca un volum de fluid este transportat de turbioane din masa fluidului catre sau
catre suprafata solida (sau catre interfata dintre faze), fara a se amesteca cu portiunile de fluid cu
care vine in contact. La interfata, acest volum de fluid atinge instantaneu starea de echilibru, iar
proprietatile sale capata valorile corespunzatoare echilibrului. Concomitent, un volum echivalent
de fluid este deplasat dinspre peretele conductei sau interfata catre masa de fluid, avand proprietati
corespunzatoare mediului pe care 1l traverseaza.

Astfel, intr-un fluid in miscare, se realizeaza simultan transferul de impuls, transferul de
caldura daca existd un gradient de temperatura si transferul de masa daca existd un gradient de
concentratie. In aceastd analiza, influenta substratului limitd laminar si a celui turbulent este
consideratd nesemnificativa si deci, neglijabila.

In cazul coeficientilor de transfer, s-au stabilit urmatoarele relatii pe baza similitudinii dintre

ecuatii ce descriu transporturi de proprietate diferite, din care poate fi exprimatd lungimea

caracteristica:
f L 1
—R =—:>L=— R .
5 Re =+ 2f e-d
A alL L
a=—=>Nu=—=—=>L=Nu-6;
t A St
D KL L
k=-2=>Sh=—==—=>L=Sh-6,
6c DAB 50

rezultand egalitatile:
1
Ef-Re-cY:Nu-cTt:Sh-cTC

Aceasti similitudine a fost stabiliti de Reynolds. In conditiile in care grosimile celor trei
straturi limita pot fi considerate egale,
6 =06 =6,

aceastd conditie conduce la egalitatile:

1
Ef-Re=Nu=Sh

respectiv:
f _Nu _Sh

2 Re Re

ecuatie cunoscuta si ca analogia Reynolds.
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Relatia poate fi folositd cu erori de maxim 35% numai in cazul gazelor, pentru care este

respectata egalitatea grosimilor celor trei straturi limita. Relatia nu se aplica la lichide.

Analogia Chilton-Colburn
Chilton si Colburn propun o metoda pentru deducerea si folosirea analogiei intre transferul
de impuls, caldura si masd de specie moleculara. Se considera ecuatia criteriala cunoscuta:
Nu = 0,023Re%® Pr®?3

Se imparte ecuatia la produsul RePr, obtinandu-se:

Nu i
S — -0,2 p,.—0,67
t = Rebr 0,023Re P

unde St este criteriul Stanton definit ca in ecuatia de mai sus, respectiv: St = , 1ar Pr este

pCpVv
.. . Ny .. e el . .
criteriul Prandtl definit de: Pr = — o un criteriu al proprietatilor fluidului.

Pentru coeficientul de frecare, A, relatia de calcul este:

A = 0,184Re %2

de unde:

Ecuatia de mai sus pentru criteriul St se poate scrie si in forma:

StPr%67 = StPrz = 0,023Re 02

Chilton si Colburn au reprezentat grafic StPr’¢’ functie de Re™®? si au observat ci aceasti
dependenta grafica este aproximativ aceeasi cu dependenta coeficientului de frecare A=f(Re) din
diagrama Moody.

-0,2

Inlocuind ecuatia pentru Re™“ 1n ultima ecuatie:

F = 10,023 =2

0,184

Sau:

A
Ja=g

unde s-a folosit notatia: Jy numit factorul J al transferului de caldura.

In mod analog se obtine factorul Jp al transferului de masa:
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Sh
ReSc

SC2/3

Jp =

Din studiul diverselor procese de transfer de caldura si masa, s-a stabilit:

A

/H:]D:8

numita analogia Chilton — Colburn, valabila pentru Re>10000,0,7< Pr<160, L/d > 60.

2. Ecuatii diferentiale aplicate in ingineria proceselor fizice: de la modelare la solutii
practice

Capitolul prezentat in continuare se concentreaza pe deducerea criteriilor de similitudine si
a ecuatiilor criteriale prin analiza ecuatiilor diferentiale care descriu transferurile de proprietate
(impuls, cédldura si specie moleculard). Se analizeaza solutii analitice si numerice ale ecuatiilor
diferentiale, sunt abordate metode de modelare matematica a proceselor fizice, alaturi de
deducerea relatiilor adimensionale esentiale pentru intelegerea si scalarea fenomenelor, cu accent
pe aplicarea acestora in contextul sistemelor reale.

2.1 Deducerea criteriilor de similitudine din ecuatiile diferentiale

Ecuatiile diferentiale ce descriu transferul de proprietate pot fi utilizate pentru obtinerea
criteriilor de similitudine dupa ce acestea au fost trecute intr-o forma adimensionala. In acest scop
se reduce ecuatia diferentiala la o forma dimensionala generalizatd, omitand semnele diferentiale
si constantele numerice dupa care, termenii obtinuti se Impart la un acelasi termen tocmai pentru

a obtine o forma adimensionala.

Criteriile transferului de impuls

Pentru transferul de impuls se porneste de la ecuatiile diferentiale Navier-Stockes. Se
considerd forma ecuatiei valabila pentru curgerea izoterma a unui fluid newtonian incompresibil.
Deoarece cele trei ecuatii au aceeasi formd, pentru deducerea criteriilor de similitudine este
suficientd considerarea uneia dintre acestea, de exemplu ecuatia corespunzatoare directiei X:

0m+ _)6m+_7m3+70w 3 +ap_l d m&+aw+a@
Pt TP\ ax T ey T2z ) P9 T T 39x\ox T 9y 0z

4 a.’-'..b,x s a?.vy . aZUZ -
Noxz "ay2 " 9z22)

Dupa omiterea din ecuatie a semnelor diferentiale si a constantei numerice, se obtine ecuatia

dimensionalad generalizata:
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£

7+ [P e+ 7] Bl -

[

I II III IV V.\VI

in care 1 este o lungime caracteristicd. Termenii V si VI din ecuatia diferentiala sunt identici si in
ecuatia dimensionald generalizatd s-au inclus Impreund. Prin impartirea unui termen la un alt
termen, din aceastd ecuatie se obtin criteriile corespunzitoare de similitudine. In general, se
recomandi ca valorile criteriului rezultat si fie supraunitare. In ecuatia de mai sus, nu existi o
reguld generala legat de care termen sa fie deimpartit si care impartitor.
Din ecuatie rezulta patru criterii de similitudine si anume:
- numdrul Reynolds - este 0 masurd a raportului intre fortele inertiale si cele de vascozitate, care
guverneaza curgerea:

pv? 12

) vl
[ nv n

-numarul Froude este o masurd a raportului dintre fortele initiale si cele gravitationale:

1/IIT L’“L = .v; =y
Il pg g

-numarul lui Euler este raportul intre fortele create de presiune si fortele inertiale:

" Ap 1 Ap
VI =——=—=Eu
l pv* pve

-numarul Strouhal este un criteriu al regimului nestationar, fiind mai putin utilizat n modelare:

pv2 t vt
pv l

Functia criteriald obtinuta in acest caz ( nu se ia in considerare criteriul Strouhal), poate fi scrisa
in forma:

f(Re, Fr, Eu)=0
sau ecuatia criteriald corespunzatoare:

Eu = CRe"Fr"
utilizatd in special 1n operatiile de amestecare a mediilor lichide. Coeficientul C si exponentii m si
n sunt determinati experimental pentru diverse tipuri de agitatoare. Desi ecuatiile criteriale

neglijeaza anumite variabile, semnificatia criteriilor de similitudine reiese clar in evidenta.
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Criteriile transferului de caldura
Transferul de caldurd in convectie fortatd poate fi caracterizat cu ajutorul ecuatiilor

diferentiale ale transferului de impuls si a ecuatiei diferentiale a energiei. Din ecuatia de conservare

l 20
a impulsului s-au dedus anterior criteriile Reynolds (Re = %), Foude (Fr = %) si Euler

A A g o . . o
(Eu = p—fz). Pe langa acestea, se pot deduce urmatoarele criterii pornind de la ecuatia diferentiala

Fourier-Kirchhoff :

I II III

Termenii ecuatiei au ca unititi de misurd W/m?>. Ne intereseazi ca unul dintre acestia si poati fi

scris functie de coeficientul convectiv, a, astfel termenul I1I poate fi exprimat in forma:

peT _Q
t It

cuQ =al’Tt , incét ecuatia (1.170) devine:

Raportul I/II reprezinta asa numitul criteriu a lui Péclet al transferului de caldura, Pé, $i

este o masurd a raportului intre cdldura transferata convectiv si cea transmisa conductiv.

oc vl 2 pc,vi )
F——=—t_=p¢
i AT A

Raportul III/IT conduce la obtinerea criteriului lui Nusselt, Nu, ce reprezintd o masurd a
raportului intre caldura transferatd prin toate mecanismele (convectiv si conductiv) si caldura

transferatd prin mecanism conductiv:

) ?

al: i al

N
I AT A

[ este o lungime caracteristica a spatiului in care are loc transferul de caldura.
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Forma generald a functiei criteriale a transferului de caldura convectiv continand

criteriilededuse din ecuatiile de conservare ale impulsului si energiei este datd de ecuatia:
f(Nu, Re, Pé, Fr, Eu)=0

Criteriul Euler se poate exprima functie de criteriul Reynolds, iar criteriul Froude se substituie de

obicei printr-un criteriu specific convectiei libere numit criteriul Grashof, definit de relatia:

_Re’BAT _ pgl’ BAT
Fr n

Gr

cu B coeficient de dilatare termici a volumului, K™! si AT diferenta de temperaturd sub actiunea
careia se modifica densitatea fluidului, generandu-se convectia libera.

Un criteriu alternativ pentru convectia libera este criteriul Rayleigh definit de ecuatia:

gB(T,-T, )P

va

Ra=GrPr=

cu v vascozitatea cinematica si a coeficientul de difuzivitate termica.
Criteriul Péclet contine viteza de deplasare a fluidului ca si criteriul Reynolds si, de aceea,
se prefera de obicei inlocuirea lui cu un alt criteriu al proprietatilor, criteriul Prandtl, definit de:

PFE = il_
Re A

Avand in vedere aceste observatii, functia criteriala a transferului de caldura devine:

f(Nu.Re,Pr. Gr. If., 15...10)=0

unde 19, 19,...... 19 sunt criteriile geometrice caracteristice spatiului de curgere.

Ecuatia criteriala corespunzatoare functiei criteriale date de ecuatia anterioara este:

Nu=CRe"Pr* Gr* (12) (1) ..(1°)

unde C, respectiv, m, n, p, ¥, ¢ sunt constanta si respectiv, exponentii caracteristici fiecarei ecuatii
criteriale ce se aplica unui anumit sistem. Acestia se determina experimental, asa cum se detaliaza
in continuare.

Aceastd ecuatie poate lua forme particulare functie de starile de agregare ale fluidelor, de
sensul de modificare al starii de agregare, de tipul de convectie, de tipul de regim de curgere, de
geometria spatiului de curgere etc.

De retinut cd in cazul convectiei libere, ecuatia precedenta ia forma particulara:

q

Nu =CPr* Gr*® (1 )1-(12 )p 1)
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iar in cazul curgerii fortate (convectia libera nesemnificativa), aceeasi ecuatie devine:

Nu=CRe"Pr* (L) (1) ..(12)

Determinarea valorilor constantelor si coeficientilor ce intervin in ecuatia criteriald prin
metoda experimentald presupune investigarea unui numar de parametri ce iau diverse valori,
urmata de reprezentarea rezultatelor pe o scard logaritmica cand se obtine o liniarizare a datelor.
De exemplu, 1n cazul curgerii fortate de-a lungul unei placi plane, se pot varia viteza de curgere a
fluidului, lungimea placii si natura fluidului. Daca placa este incalzita la flux constant folosind o
rezistenta electrica alimentata cu o sursa de ternsiune U si intensitate a curentului /, se poate calcula

o valoare medie a coeficientului individual convectiv, o, din relatia:
U-1I= C/.A(I; -7 )

daca se masoara temperatura peretelui, 7p, temperatura fluidului, 700 i suprafata prin care are loc

transferul termic, A. In acest caz, ecuatia criteriala generald este data de:
Nu=CRe"Pr"
In forma logaritmica, ecuatia anterioara devine:
log Nu =logC+mlogRe+nlogPr

iar reprezentarea graficd a datelor experimentale in coordonatele log Nu- log Re si respectiv log
Nu- log Pr, v. figura 1.6, permite obtinerea valorilor exponentilor m si respectiv, n. Cunoscand
valorile Nu, Re, Pr, m si n, se poate determina constanta C. Cu cat numarul de date experimentale

este mai mare, cu atat precizia determindrii constantei si exponentilor este mai mare.

Pr,

logNug O 3 logNy .
& 2o Pra o A
_ 2 = ® ® ¢
i . e -®
7 g0 B . o ¢ RE
7,., s ._' . ‘ . _ _.’ o .’ 3 r{
34 = o [ 2 _..\]l. >
A o ©
' m=tg ¥ o ®® n=tg
| g >
logRe logPr

Figura 1.6 Reprezentarea ecuatiei criteriale generale a transferului de caldurd convectiv

pentru determinarea exponentilor

Desi in multe cazuri, proprietdtile fluidului variaza, ele sunt considerate constante, fiind

determinate la o temperaturd medie a filmului (T, + T )/ 2 . O altd alternativa, este calculul
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proprietatilor la Tw, urmata de introducerea unei corectii in ecuatia criteriald in forma unui raport,
de exemplu (Pr/Prp)® sau (n/mp)*, cu Pr si n calculati la temperatura masei de fluid, T, i respectiv,
Pry sim, calculati la temperatura peretelui.

Ecuatiile criteriale propuse in literaturd pot fi aplicate unui sistem in limitele indicate, cu

respectarea strictd a parametrilor pentru care acestea au fost propuse.

Criteriile transferului de specie moleculard
Pentru transferul de masa al speciei moleculare A, se porneste de la ecuatiile diferentiale ale

transferului de impuls si de la ecuatia diferentiala a difuziunii convective. Aceasta din urma are

forma:

dc d dc d%c, 0%cy, 0°%c dc
4 Ca Ci ( Ci Ci (‘A) Lo,

Ve=—+V,—+ 1, —| — o e—
SR - iy 0 Ox% ~.gy* 922 at

Dupa aducerea ecuatiei in formad dimensionald generalizata se obtine:
C U
P—o
I

Ultimul termen, III, reprezinté cantitatea de component unitatea de volum de fluid, in
unitatea de timp, adicd N//°t. aceasti cantitate poate fi exprimati functie de coeficientul individual

k, , ecuatia anterioara devenind:
cv cD kc
[ =]+ T
II I
Prin raportarea termenilor I si III la 11, se obtine:
- Criteriul Sherwood este o masurd a raportului intre cantitatea de masa transferata prin toate

mecanismele si cea prin mecanism molecular:

kc 12 kl
/I ——===35Sh
1 D D

- Criteriul Péclet al transferului de masa prezintd raportul intre masa transferatd prin
mecanisme convectiv si masa transferatd prin mecanism molecular:

cv 12 vl
I —_—— = = Pé
l ¢cD D

Functia criteriald completa a transferului de masa contine si criteriile curgerii, Re si criteriul

Grashof datorat convectiei libere induse de gradientii de concentratie, Gr’, ludnd forma:

f (Sh, P¢, Re, Gr)=0
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Raportul Pé&/Re=n/D=Sc este un criteriu al proprietatilor numit numarul Schmidt, astfel incat

functia criteriala devine:
f (Sh, Sc, Re, Gr)=0
Ecuatia criteriald corespunzatoare transferului de masa este:

Sh = C Re™Sc"

2.2. Aplicatii ale ecuatiilor diferentiale de conservare in regim stationar si izoterm

Se urmareste obtinerea distributiei vitezelor in sectiuni de diverse geometrii, pornind de la

ecuatiile diferentiale ale transferului de impuls.

Curgerea printr-o conducta cilindrica

Se considerd o conducta orizontald, de sectiune circulara uniforma, de raza R, prin care curge
un fluid 1n regim izoterm, fluidul fiind incompresibil, cu comportare nenewtoniana. Curgerea are

loc dupa directia z, este stabilizata, In regim stationar.

Figura 1.7 Distributia vitezelor Intr-o conducta circulara, in regim laminar

Se porneste de la ecuatiile diferentiale ale transferului de impuls dupa directia z:

oV v, vdov, v [1 d 1075, ., 0T/ D

(7Z —— — ‘JZZ'z———'. = —/—
P ot +/6r +/7z%39 g z r or (7T'Z) +7' oz t z 62+pgz
in care se fac urmatoarele simplificari:

. . v
- regim stationar: a—tz =0

. . ov
- zona curgerii stabilizate: a—ZZ =0

- viteza dupa directia de curgere z, variaza pe directie radiala, dar nu si azimutala:
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av,

a6 _
r,,zw% =0
192~?;;z =0
Tpp™ (;';z =0

-acceleratia gravitationala nu actioneaza dupa directie orizontala, g,=0

Ecuatia simplificata este:

iar variatia liniara a gradientului de presiune in lungul conductei se poate scrie:

_Op Ap
9z L

incat ecuatia diferentiald precedenta devine:

Ap 1d(rt,.;)
Lt dr

Integrand, se obtine:

Trz A r
J d(rt,,) = —pJ rdr
0 L 0
Ap-r

Trz X

2L

ceea ce demonstreaza o distributie liniard a efortului tangential pe directie radiala.
Daca fluidul este newtonian, se inlocuieste efortul tangential cu expresia data de legea lui Newton
si se obtine:
vz Ap r
f dv,=———| rdr
0 2nL Jg

integrand finit ecuatia precedentd, rezulta expresia:
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ceea ce indica o distributie parabolicd a vitezei, expresia care poate fi pusa si in forma:
7\ 2
UZ"—’.UZM [1 — (E) ]

Debitul volumic de fluid ce curge prin conducta circulara, tindnd cont de distributia neuniforma a

vitezei pe directie radiala este:

R
M, = an rv.dr
0

Dupa substitutia vitezei in ecuatia de mai sus si integrare pentru debit obtine ecuatia:

TApR? TR?

v 8I)L . Uzma.rT

Viteza medie a fluidului rezulta prin raportarea debitului volumic la aria sectiunii de curgere:

_ M,
i
2  mR?
N 1
v, = E Vonm

Curgerea intre plane paralele

Astfel de geometrii sunt caracteristice unor aparate folosite pentru masuratori reologice sau
unor tipuri de utilaje.

In acest caz, se deosebesc urmitoarele situatii:

- curgerea are loc intre cele douad placi, una dintre ele fiind fixa, cealaltd deplasandu-se pe
directia z, cu o viteza constantd V, distanta dintre plane ramanand constanta, egald cu H. Impulsul
se transfera numai prin mecanism molecular (curgerea Couette);

- curgerea dintre cele douad placi fixe se realizeazd sub actiunea unui gradient de presiune,
mecanismele de transfer fiind molecular si convectiv;

- curgerea are loc sub actiunea unui gradient de presiune, dar si prin antrenare datoritd
deplasarii unuia dintre planuri cu o viteza constanta in sensul de curgere.

-cele doud plane orizontale paralele si imobile sunt situate la distanta, intre ele curgand un

fluid nenewtonian sub actiunea unui gradient de presiune.
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Figura 1.8 Curgerea intre plane paralele

Consideram cazul in care curgerea are loc numai sub actiunea unui gradient de presiune.
Regimul este stationar, 1n regiunea stabilizatd a curgerii.

Ecuatia diferentiald a transferului de impuls dupa directia z, in coordonate carteziene, este:

0t ot Or..\ 0
_( ax . Pom ) p

av, 4 v, i v, i 6'172)
—+ v, —+ 7, -
p(at xox T gy TV

= 5z ax 9y 9z ) 9z @ Po-

. . ov
- regim stationar: a—z =0
t

.. - ov
- zona curgerii stabilizate: a—z =0
zZ

- nu existd curgere dupd directiile x sau y, vx, vy

Aceasta se simplifica la forma:

O _ o0
ay 0z
Gradientul de presiune in directia de curgere este constant:
dp Ap
9z L
astfel incat ecuatia devine: dty: _ Ap
dy L
Dupa prima integrare rezulta:
Ap
4 yz = TV +¢
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in care ¢1=0 pentru y=0 si Ty,=0. Deci, ecuatia de distributie a efortului unitar devine:

Tyz =—7Y
yz L.}

pentru orice fel de fluid. Daca fluidul e newtonian:
Ap
- dv. = vay

Dupa a doua integrare, se obtine:

unde ¢, se deduce din conditia la limita:

ApH?
8nL

pentru y=H/2, v, =0=>C, =

Distributia vitezelor in spatiul dintre planele paralele va avea forma:

Pentru y=0, viteza de curgere are valoarea maxima:
ApH?
8nL

Vzm =

Debitul de fluid care curge pe directia z, prin sectiunea dreptunghiulara cu laturile L si W este dat

de integrala:

H/2
ALp=2M/f. v, dy
0

Dupa substituirea distributiei vitezelor si integrare, rezulta:
ApWH?
" 12l

Viteza medie de curgere se obtine din raportul debit pe suprafata sectiunii de curgere:
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_ M,

: 2
"= WH "3
Curgerea lichidelor in filme subtiri

Filmele de lichid subtire, in curgere pe o frontiera solida, se intalnesc in numeroase aplicatii
precum condensarea vaporilor, reactii in faza lichida, absorbtie, evaporare, rectificare etc.

La debite foarte mici, filmul de lichid este lipsit de valuri, In schimb, odatd cu cresterea
debitului, desi regimul se mentine laminar, pe suprafata filmului apar valuri. La numere Reynolds
suficient de mari, de peste 1600, curgerea devine turbulenta si amplitudinea valurilor creste.

Se considerd o zona din filmul de lichid stabilizat, situata la o distanta suficient de mare de
marginile frontierei solide, in care se pot neglija efectele de capat. Sistemul este izoterm, regimul
de curgere este stationar. Sistemul de coordonate rectangulare se alege astfel incat sa fie atasat de
suprafata libera a filmului, curgerea avand loc dupa directia z.

Se pleacd de la ecuatia diferentiald a transferului de impuls dupa directia z, In care s-au

realizat urmatoarele simplificari:

(6 v, v, v, v, 0Ty, 0Ty, 01\ O0p
7 = — -
P & az)

1

vy, -+ *
Y dy dx dy 0z

Figura 3 Film subtire vertical



) ) ov
- regim stationar: a—z =0
t

. - v
- zona curgerii stabilizate: a—z =0
z

- nu exista curgere dupa directiile x sau y, vy, vy, = 0

. . . . . . . ATyz
-presiunea mediului ambiant ce actioneaza pe suprafata filmului este constanta, deci ﬁ

PYz-

Ecuatia diferentiala devine:

dt
yz
dy -sz

Se substituie tensiunea dupa modelul Ostwald —de-Waele ( model reologic de forma):

d]]z n
toz = _n(dy)

E[&)]- -2}

Dupa prima integrare, se obtine:

(dvz)" _Pg:
—— y + Cq1

dy n

. < 1 . ... av
Constanta de integrare c1=0 rezultad din conditia de limita Fn £ = 0 pentru y=0.
y

Expresia vitezei locale dupa a doua integrare:

1/n
{dvz et el (p;?z) yl/ndy}

1

ey
v, = — e n c
= n+1/\ n y 2

Constanta de integrare pentru y=9 si v,=0, va avea forma:

n pgz)lf" n+1
Cr = — 6 T
% (n + 1) ( n l
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Dupa substitutia constantei ¢z, se obtine distributia vitezei pe grosimea filmului de lichid:

1

An[ntl  nl
o () %

Sau:

n pg.6mtt . PN
‘Uzz(n+1)( 7 ) [l_(g) ‘

Viteza maxima de curgere se obtine pe suprafata filmului de lichid, pentru y=0:
1

. sni\n
Galt = (n :l— 1) (pgzr} )

Debitul volumic de lichid ce curge in film pe peretele plan, vertical, de grosime W, va fi dat de

expresia:

)
M, = Wj v dy
0

in care, daca se substituie expresia vitezei, integrandu-se, se obtine:

n _pg
M. =W 1/ng2(n+1)/n
v (Zn + 1)( n ) To

Viteza medie de curgere a filmului este datd de raportul intre debit si suprafata sectiunii

transversale:

1
_ N\ (Pgo\w ntL
Uz=(2n+1)( n ) £

Pentru n=1, se obtine distributie vitezelor Intr-un film de lichid newtonian.
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3. FENOMENE iN REGIM NESTATIONAR
3.1 Curgeri bifazice

In ingineria chimica, curgerile bifazice sunt des intalnite sub forma unor amestecuri lichid
gaz sau lichid vapori, solid gaz sau solid lichid. Acestea sunt caracteristice condensatoarelor
evaporatoare lor, reactoarelor, sistemelor de combustie, transportului pneumatic al solidelor.

Curgerile bifazice sunt extrem de complexe datoritd formei diferite in care cele doua fluide
pot exista 1n interiorul unei conducte, respectiv datoritad tipului de regim de curgere. Orientarea
conductei joacd un rol important in tipul de regim de curgere aparut datorita rolului jucat de forta

gravitationala si de diferenta de densitate dintre cele doua fluide.

Definitii si marimi caracteristice
Ne vom referi 1n special la amestecuri bifazice de tip gaz- lichid, My, fiind debitul masic de
amestec bifazic, dat de suma debitului fazei gazoase si a debitului fazei lichide:
M = Mg + Mmi
ce se deplaseaza printr-o conducta de arie transversala A.
Principalele marimi ce caracterizeazd un amestec bifazic sunt:
- titlul masic definit ca raportul dintre debitul masic gazos raportat la debitul masic al

cqep e _ My
amestecului bifazic: x = —=
Mm

- entalpia amestecului bifazic:
i=(1-x)i;+xi, =i +x(@,— i) =i +xr
- fractiunea volumetrica de fazd gazoasd din amestec definitd ca fractiunea de volum a

amestecului ocupata de faza gazoasa, respectiv fractiunea de sectiune transversald a conductei:

- viteza reala a fazei gazoase si respectiv, lichide:

T Mvg = Mvg

94, Ag

u = le — M vi
YA T A ¢y

-viteza superficiala a fazei gazoase si respectiv, lichide, definite ca si cum numai faza

gazoasa ar ocupa intreaga sectiune a conductei:
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U M,, My, xM, nx

9 A Ap, Ap, pg
Uﬁzszngﬂz(L—mMm_fmi—x)

A Apy Ap; )

-alunecarea fazelor, S, definita ca raportul intre viteza de deplasare a fazei gazoase si a fazei

lichide:

Szﬁng(l—eg)
U, U,

Din ecuatia precedenta, rezultd expresia de calcul a fractiunii volumetrice a fazei gazoase:

X
E =
s =X+ 5 -0p,/n

-densitatea amestecului bifazic:
P= (1 - g.q)pl T EgPgq

-flux specific volumetric total:
M, _ Mg + My,
A A

=U,+U;=U

Tipuri de curgere bifazica

Tipuri de curgere bifazica in conducte verticale

In functie de raportul intre debitul de gaz si lichid, deosebim (v. Figura 3.1):

- Curgerea in bule- faza lichida este continua si contine faza joasd dispersata sub forma de
bule. Poate avea coalescentd acestora.

- Curgerea de tip piston ("slug", cu dopuri)- caracteristica de baza consta in prezenta bulelor
de forma alungita, bule Taylor, ce ocupa aproape intreaga sectiune de curgere a conductei si care
sunt separate de zone de lichid in care sunt antrenate bule mai mici de gaz. Daca distanta dintre
douad bule Taylor consecutive nu este suficient de mare, atunci cea de a doua bula accelereaza si
are loc coalescenta cu prima, rezultdnd o buld Taylor mai mare. Regimul de curgere slug este
puternic nestationar.

- Curgerea de tip intermitent, cu dopuri instabile("churn")- la cresterea vitezei de curgere a
fazei gazoase apare distorsionarea si dispersia bulelor de gaz de forma alungita, curgerea avand un
puternic caracter nestationar. Dacad conducta are sectiunea transversald mica, regimul devine
oscilator, daca conducta are sectiune mai mare, atunci trecerea de la regimul de curgere de tip

piston la cel de tip anular, se realizeaza treptat.
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- Curgere anulard, cu antrenare de portiuni de faza lichida ("wispy") - la cresterea debitului
de lichid, concentratia picaturilor de lichid antrenate in masa fazei gazoase care curge prin centrul
conductei creste, astfel incat acestea incep sd coalesceze in interiorul conductei, formandu-se
structuri neregulate de faza lichida suspendate in faza gazoasa.

Tipurile de curgere bifazice sunt prezentate sub forma de harti de curgere in care sunt indicate

pe regiuni care dintre tipurile de curgere apare.
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an 03,9 o @
Uo‘/\‘o. ‘O l )
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Noz2 28
v.°°0 - 1 L/Q

t

Curgere 1n bule Curgere tip piston (“slug”) Curgere tip “churn”  Curgere anulara
Figura 3.1. Regimuri de curgere bifazica in conducte verticale

Exemple de curgeri bifazice gas-lichid:

https://www.youtube.com/watch?v=YV_BInpJvao

https://www.youtube.com/watch?v=cM9V82Y XT9s

Tipuri de curgere bifazica in conducte orizontale

In conducte orizontale intAlnim urmitoarele tipuri de curgere, functie de debitele pe gaz si
lichid, conform Figurii 3.2:

- curgere dispersatd in bule- bulele sunt dispersate in lichidul ce formeaza faza continua,
acestea tind sd se concentreze la partea superioara a sectiunii conductei.

- curgere stratificatd- faza lichida se deplaseazd la partea inferioara a conductei iar faza
gazoasd curge deasupra fazei lichide, la partea superioara a conductei

- curgere stratificata cu valuri- Pe masura ce viteza gazului creste in curgerea stratificatd, pe
suprafata lichidului, la interfata gaz lichid, se formeaza valuri

- curgeri puternic intermitente
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https://www.youtube.com/watch?v=YV_BlnpJvao
https://www.youtube.com/watch?v=cM9V82YXT9s

- curgerea de tip plug- bulele caracteristice curgerii piston (slug) descrise anterior tind sa
ocupe portiunea superioara a conductei

- curgerea de tip partial piston - in care bulele Taylor sunt partial formate, respectiv pe
suprafata lichidului exista valuri toate insd in partea superioara a conductei

- curgerea de tip piston (“slug”, cu dopuri) - se caracterizeaza prin prezenta bulelor Taylor
descrise anterior, separate de zone de lichid in care se gisesc dispersate multe bule de dimensiuni
mici

- curgerea anulard cu antrenare de picaturi - este asemanatoare ca structura cu cea descrisa
pentru conductele verticale, numai ca filmul de lichid are o grosime variabild pe sectiune, fiind de

grosime mai mare spre partea inferioara a sectiunii conductei.

1 PETEERTRY Curgere dispersata m bule

Curgere stratificata
) T——

Curgere stratificata cu valuri

N\
4 Curgere tip “plug”
Curgere tip “shug” Curgen
G S N B € E¢
T Curgere tip "semislug‘/
/
r Curgere anulara cu antrenare de picaturi

Figura 3.2. Curgeri bifazice in conducte orizontale

Structura curgerii bifazice se poate stabili dacad se cunosc marimile caracteristice celor doua
faze, pe baza asa numitelor harti de curgere. Acestea au fost trasate pe cale experimentald pentru
conducte verticale, orizontale sau Inclinate. De exemplu pentru conducte verticale, se poate folosi
harta Hewitt si Roberts (v. Figura 3.3), in abscisa si in ordonatd, fiind reprezentate respectiv
mirimile pg Ug” si p1 U, in care pi, pg sunt densititile fazei lichide si respectiv gazoase, Uy, Ui —
vitezele superficiale ale fazei gazoase si respectiv, lichide (ca si cum numai faza gazoasa sau

lichida ar ocupa intreaga sectiune a conductet).
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Pentru curgerea bifazicd in conducte orizontale, se foloseste harta lui Taitel si Duckel
(v.Figura 3.4), n care apar o serie de parametri definiti conform ecuatiilor incluse, parametrii ce

constituie de fapt criterii de similitudine caracteristice curgerii bifazice.

10°r
L Annular
10° Wispy annular
:ﬂ \
£ 10°}
)
o~ Churn
o Bubble flow
2 with developing
<10} structure
1 o
0.1 A A A A J
1 10 10 10° 10! 10°

PU kgm ' s?
Figura 3.3 Harta regimurilor de curgere bifazica in conducte verticale

(curgere ascendenta- Hewitt si Roberts)

T T T : T T T 10!
-
Curgere anulara cu antrenare i , i
L de pi : Curgere dispersata in bule )
" D~ (1]
- - ~— -“1
\ Ds\‘\ A
Curgere stratificatn - W
107 cu valuri Regim intermitent 4 10! .
K - -
o -
0L 4 10
- - e ~€: " -~ -y
> “
= - Cl.ll’xCl'! stmatificata c - -
100 1 1 1 2 D 1 2 10
0= 102 10+ 100 0 102 100 104
X
A4B c D

Fws X Kes X T X

Figura 3.4 Harta regimurilor de curgere bifazica in conducte orizontale (Taitel si Duckel)
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Parametrii F, K, T si X sunt definiti astfel:

[

T = (dp d:)1
(Pl = P_g)g cosa

Pentru a stabili un anumit tip de curgere, se calculeaza parametrii corespunzatori hartii,
acestia constituind coordonatele unui punct ce va fi situat in zona cu structura de curgere

caracteristica.

Modele in curgerea bifazica
1. Modelul omogen
Se presupune ca ambele faze se deplaseaza cu aceeasi vitezd. Ca urmare, se pot scrie urmatoarele

ecuatii pentru marimile caracteristice:

M,
Uy = U = U=-74-
Dem: U = Ug + Uy = ggug + (1-gg)ur = uy
S=1
x
Eg = —
x+(1—=x)py/pi

PgP1

Po =

xpr+ (1 —x)pg
m = poU

Ecuatiile de conservare pentru modelul omogen, de conservare a masei si respectiv a impulsului,
se pot deriva pornind de la un element de conducta.
Presupunand curgerea unidimensionald, ecuatia continuitatii devine:

{fluxul acumulat}= {fluxul intrat}— {fluxul iesit}+ {fluxul generat}

20 + = (poU/4) = 0
Pentru A= ct., regim stationar, ecuatia anterioara se simplifica la:
dM,, dm
Tolpall) = ==
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Considerand aceeasi curgere unidimensionald, ecuatia de conservare a impulsului pentru
curgerea bifazica conform modelului omogen se poate deduce pe baza conservarii impulsului:

{fluxul de impuls acumulat}= {fluxul de impuls intrat}- {fluxul de impuls iesit}+{fluxul de
impuls datorat fortelor ce actioneaza asupra elementului de volum}

Se obtine:

p
— — sin@ — —
Pod 2

at A Az Az

am N 1 a(n'z.zA/po) _0p T, P

Pentru regim stationar si tindnd cont de ecuatia continuitatii, rezulta: ~

1
d(=)

d TP :
R

dz A dz

+ pog sina

sau :

—Z = (D + (- + (-2

Gradientul de presiune total este dat de suma a trei gradienti si anume gradientul corespunzator

frecarii, acceleratiei si gravitatiei.

2. Modelul curgerii separate a fazelor

In cadrul acestui model, cele doua faze curg separat si pot interactiona una cu cealalti. De
obicei, modelul face referire la curgerea anulara a fazelor.

Ecuatiile pot fi scrise pentru fiecare faza, gazoasa sau lichida, sau alternativ, cele doua ecuatii
pot fi adunate pentru a da ecuatia ce caracterizeaza proprietatea tranportatd de amestecul bifazic.

Ecuatia continuitatii are forma:

9 a
aA[pgeg +p(1—g5)] + E(mA) =0

A=ct, in regim stationar primul termen se anuleaza, ecuatia se simplificd, obtindndu-se: "
Jm
0z

Ecuatia transferului de impuls, scrisd ca o suma pentru cele doua faze are forma:

dm 10 (1—x)? x4 H ap =P
— +——{m?A + =———[pye, + pi(1 — &,)] gsina ——=—

) ) Jm . . o g A
A=ct, regim stationar Er = 0 ecuatia se simplificd obtinandu-se:
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dp T,P d: [ (1—x)* 3
Pt~ () .
dz A dz [pi(1—¢5) Pgtg

+ glpgey + p1(1 — g5)]s1n0

g Opy +(_%)+ _9p,
0z 0z 0z 0z
Gradientul de presiune total este dat de suma a trei gradienti si anume gradientul corespunzator

frecarii, acceleratiei si gravitatiei.

Calculul caderii de presiune la curgerea bifazica prin conducte
A. Utilizand modelul omogen

Din ecuatia transferului de impuls pentru modelul omogen:

opr TP

0z A

unde: P si A sunt perimetrul udat si respectiv, aria sectiunii transversale a conductei, T, este efortul
unitar la peretele conductei.
Pentru conducte circulare: P/A=4/d.

Factorul lui Fanning , f, poate fi definit ca:

f=at
1 2
5 PoU
Nota:"
U, = u U—MU—Mm .
2 A p,A  p,
Deci, f devine:”
f= 2007y
m2
de unde ;-
Yhz
=5 =

iar gradientul de presiune datorat frecarii:”
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Trebuie stabilit factorul fpentru curgerea bifazica. Pentru aceasta, se calculeaza criteriul Reynolds:

p,Ud md

n n

si se citeste f din graficul stabilit pentru curgerea monofazica (amestecul este considerat omogen)

sau se calculeaza cu ecuatii semi- empirice, de exemplu ecuatia Blasius:

0,079
. Re025

......

1
X 1—%

’}g M

n=

Modelul omogen utilizat pentru calculul caderii de presiune prin conducte da rezultate mai putin
precise, exceptie facand cazul in care presiunile sunt mari. In schimb modelul omogen este utilizat
cu suficienta precizie pentru calculul caderilor de presiune in cazul schimbarilor de sectiune sau

de directie, respectiv pentru coturi, valve, etc.

B. Utilizand modelul curgerii separate a fazelor

In cazul in care cele doud faze sunt considerate ci se deplaseaza separat, se pot utiliza urmatoarele
corelatii:

Corelatia Lockhart-Martinelli care stabileste relatii intre factorii de multiplicare ¢ si qbg functie

de parametrul X al corelatiei, definit ca:

(—apf/az)l
(—6pf/az)g

in care / si g se referd la curgerea numai a fazei lichide sau numai a fazei gazoase, prin conducta.

Se mai definesc factorii de multiplicare:
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52— Z0P1/92)
. (—dps/0z),

. (—0ps/02)
g (—6pf/az)g

unde (-dp#/0z) reprezinta gradientul de presiune corespunzator frecarii pentru amestecul bifazic,
iar (-0p¢/0z)1 si (-0pi/0z)e reprezinta gradientii de presiune corespunzatori frecarii la curgerea fazei
lichide, respectiv a fazei gazoase prin conducta ( curgeri monofazice).

Metoda Lockhart-Martinelli se bazeaza pe urmatoarele ipoteze:

- structura curgerii nu se modifica de-a lungul conductei;

- volumul ocupat de cele doua faze trebuie sa fie egal cu volumul total al conductei in orice moment
si la orice locatie a curgerii;

- caderea de presiune statica in faza gazoasa trebuie sa fie practic egald cu cea din faza lichida,
indiferent structura curgerii.

Metoda nu se aplica curgerilor bifazice cu variatii mari de presiune ( de exemplu curgerii cu
pistoane de gaz, "slug") si celor cu variatii semnificative a presiunii radiale (de exemplu curgerea
stratificata sau curgerea cu valuri).

Pentru a aplica aceasta corelatie se parcurg urmatorii pasi:

- se determine parametrul Lockhart-Martinelli, X;

- utilizand graficul corelatiei (v. Figura 3.5), se determina unul dintre coeficientii de multiplicare,
(,bfi ; sau ¢§,i j » unde indicii i §i respectiv j, caracterizeaza regimul de curgere al fazei lichide si
respectiv, gazoase ce poate fi “vascos”-v sau “turbulent”-t. De exemplu, coeficientul ¢fvteste
pentru o curgere laminara a fazei lichide si respectiv, turbulenta a fazei gazoase.

- pornind de la definitia coeficientului de multiplicare calculat, se determina caderea de presiune

a amestecului bifazic.
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Figura 3.5 Corelatia Lockhart-Martinelli

Observatii:

- in metoda Lockhart-Martinelli, rugozitatea conductei este luatd in considerare la calculul
coeficientilor de frecare pentru curgerea fazei gazoase sau a fazei lichide. Totusi studiile
experimentale arata cd rugozitatea si fractiunea volumetricd de gaz au o influentd majora la
curgerea bifazica cu bule dispersate .

- coeficientul despre care este mult mai mare (cu 300%) la curgerea bifazica in conducte rugoase
comparativ cu cele netede

- coeficientul de frecare are valori mai mari la curgerea bifazica decét cea unifazica.

- coeficientul de frecare creste cu fractiunea volumetrica a fazei gazoase la un criteriu Reynolds al
fazei lichide constant, cresterea fiind cu atdt mai mare cu cat criteriul este mai mic, in special in

conducte netede.

Corelatia Chisholm

Defineste In mod asemadnator corelatiei anterioare, un parametru Y:

(—apf/az)go
(—apf/az)lo

unde go si respectiv, /o se referd la gradientii de presiune de frecare pentru amestecul format din
cele doua faze, dar avand doar proprietatile fazei gazoase si respectiv, ale fazei lichide.

Dupa determinarea parametrului Y, se calculeaza un factor de multiplicare, cu ecuatia:
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Pf, =1+ (Y*— 1)[Bx(2"‘)/2(1 —x)@-m/2 4 xz—n]

unde x este titlul amestecului, n este exponentul lui Reynolds din ecuatia de calcul a factorului
Fanning, iar B un parametru ce depinde de valoare parametrului Y:

B=55/m!” pentru 0<Y<9,5
. 1
B=520/Ymz2 pentru 9,5<Y<28
1
B=15000/Y?mz pentru 28<Y

Din definitia factorului de multiplicare ¢2 :

) _ (—0ps/02z)
ie (—apf/az)lo

se determind gradientul de presiune corespunzator frecarii pentru amestecul bifazic, (-dpr/ 9z ) .

¢

Metoda Martinelli-Nelson

Se aplica pentru curgerile bifazice nsotite de transfer de masa (v. Figura 3.6).

Transferul de masa in curgerile bifazice apare atunci cand exista o interactiune intre fazele
lichida si gazoasa/vapori, determinand trecerea unui component dintr-o faza in alta. Acest fenomen
poate fi cauzat de diferente de concentratie, temperaturd sau presiune la interfata dintre faze.
Exemplele includ evaporarea, unde lichidul trece in faza gazoasa prin incalzire, si condensarea,
unde vaporii se transforma in lichid prin ricire. Alte situatii includ dizolvarea unui gaz in lichid
sau eliberarea de gaze dizolvate. Transferul de masa influenteaza semnificativ structura curgerii,
dinamica fazelor si pierderile de presiune, fiind esential in proiectarea echipamentelor precum
schimbatoarele de caldura, conducte de transport etc.

Metoda este exemplificata pentru curgerea bifazica a unui amestec apa-vapori de apa pentru
o conductd, in care apare atat transferul de caldura cat si de masa interfazic, in conditii adiabate.

Ipoteze:

- pe parcursul curgerii, presiunea variaza, are loc transferul de masa, ca modificare a
procentului masic de vapori intre limitele x1 la intrarea in conducta si x2, la iesirea din conducta.

- cu micsorarea presiunii de-a lungul conductei, temperatura de saturatie scade, lichidul
devine supraincalzit, astfel incat noi cantitti de vapori se formeaza.

Caderea de presiune prin frecare la o astfel de curgere bifazica se calculeaza cu relatia:

(—9py/02)
(~0ps/02)

= (=257

y=ct
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unde (-apf/ 0z )X:Ct este gradientul de presiune prin frecare in aceeasi conducta considerand ca
nu are loc transferul de masa ( x=ct, de obicei x=0, curgere monofazica).

Factorul de multiplicare qblz_tt se determina din graficul atasat (v. Figura 3.7) functie de
parametrul Nelson -Martinelli si presiunea amestecului bifazic, parametrul fiind definit de:

pg 0,571 "1 0,143 1—x
- 2 &)
Pi ng X

10,000 1
Vapor
T,
A
1,000 0.1
Dispersed flow =
o
x 1
o =
—
A 100 ¥ 0.01
w
10 0.001
Annular flow
1 0.001
0,01

) ':,.,_'-’ k

Figura 3.7 Corelatia Martinelli-Nelson
Slug flow

Bubbly flow

Figura 3.6 Evolutia curgerii intr-o conducta

cu un lichid in fierbere, intr-o conducta verticala
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3.2. Transfer de cialdura conductiv in regim nestationar
A A . . oy . . . aT
Transferul de caldurd in regim nestationar presupune o variatie a temperaturii functie de timp (5 *

0) dar si de coordonatele spatiale, fiind des intalnit mai ales in procesele de incalzire si racire.

In transferul de caldura in regim nestationar, ecuatia diferentiald a conductivitatii termice ia forma:

8r (&°r &1 27
_:a —— =

2. 2
-

ct \x~ Oy oz

Solutiile indicand distributia spatio-temporala a temperaturii pot fi obtinute in cazul simplificarii
ecuatiei anterioare {inand cont de geometria corpului, de o serie de conditii impuse si de conditiile de
univocitate.

Incilzirea sau ricirea corpurilor in regim tranzitoriu presupune existenta a doud rezistente
termice §i anume rezistenta termicd interioara corespunzatoare conductiei prin corpul solid si
rezistenta termica de suprafata datoratd convectiei termice dintre corp si fluidul cu care vine In
contact. Ca urmare, procesele de conductie tranzitorie se pot analiza in trei situatii diferite:

-corpuri de rezistenta internd neglijabila;
-corpuri cu rezistentd de suprafata neglijabila;

-corpuri de rezistente interna si de suprafata finite.

Conductia in regim tranzitoriu pentru corpuri cu rezistenta internd neglijabild (Bi<</)

Rezistenta internd a corpului este neglijabild, ca urmare temperatura interna a acestuia este
aproximativ constanta, iar fluxul transferat de la corp spre fluidul cu care vine in contact este egal cu
fluxul acumulat in corp:

. dT
aA(T, -T)= PVCPT
f

unde A4 si V sunt suprafata, respectiv volumul corpului, p si ¢, sunt densitatea si respectiv, caldura
specifica a corpului, 7 este temperatura fluidului, 7" este temperatura corpului, a este coeficientul
individual de transfer termic intre corp si fluid.

Se separa variabilele si se integreaza ecuatia, rezultand:
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/.)VC’

unde 7) este temperatura initiald a corpului la momentul /=0. Prin integrare, se obtine:

adt _ g1 e 1
pVe, -7,

relatie ce poate fi utilizata pentru calculul timpului ¢ necesar ca un corp sa atingd o anumita

temperaturd 7, sau:

ecuatie ce da temperatura 7 la care ajunge un corp ce a fost incalzit/racit un timp ¢ definit.

Ve
Se observa ca raportul P din ecuatiile (4) si (5), are unitatile de masura pentru timp si poate

fi scris ca un produs intre rezistenta termica convectiva, Reonv $i capacitatea termica, Cy:

N

7 conv

/ 1 l

=| — |[(pVe R _C,
=] (pVe,) =

deci este de fapt o constantd termica a sistemului. Cu cat rezistenta convectiva si capacitatea termica

sunt mai mari, raspunsul sistemului va fi mai lent, iar echilibrul termic va fi atins intr-un interval de

timp mai mare conform Figurii 3.8.

\. e
\\\\\\\ T oS e
it\k\
T
R e
B T=1 N \\\\\,\
Oy To=1 L W il

-~

0 :
Figura 3.8 Raspuns termic 1n regim tranzitoriu pentru corpurile cu rezistenta interna neglijabila
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Ecuatia temperaturii adimensionalizate poate fi rescrisa functie de criteriile adimensionale Biot
si Fourier, definite astfel:
Criteriul Biot reprezintd raportul dintre rezistenta termicd de conductie si rezistenta termica

convectiva:

al (7)

unde / este o lungime caracteristica a corpului, particularizata pentru diverse geometrii. Astfel, pentru

placi, / este egal cu jumatate din grosime, iar pentru cilindri sau sfere, cu raza.

Criteriul Fourier are semnificatia unui timp relativ si este dat de:

Ecuatia adimensionalizate scrisa functie de criteriile Bi si Fo devine:

T-T, Al
—*—exp BzFo—

Fluxul termic transferat la un timp oarecare ¢ este dat de relatia:

0. =ad(T, -T)=ad(T, T)exp'
peV

iar cantitatea de caldura transferatad intr-un interval de timp ¢, este:

t 1

o=[0adr A|1T —T)dt

o

Substituind ecuatia adimensionalizate in ultima expresie, rezulta:

a At,

Q=|pVe Tx—T"l—eX | —
(/‘ p)( 0)| P"‘ /~7ch,_|

Criteriul Biot determind caderea de temperatura prin corpul solid in raport cu diferenta de

temperatura dintre suprafata corpului si fluidul ce 1l inconjoara. Deci, daca rezistenta interna a corpului
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este neglijabild comparativ cu cea de suprafatd, ipoteza unei distributii uniforme a temperaturii in
interiorul corpului este acceptabila. Valabilitatea acestei ipoteze se poate verifica calculand criteriul
Biot. Daca Bi < 0,1, ipoteza rezistentei interne neglijabile poate fi utilizata cu suficienta precizie.
Distributia temperaturii in regim tranzitoriu, 7(x,?), in corpuri considerate unidimensionale,
depinde semnificativ de valoarea criteriului Biot, fapt exemplificat pentru un perete plan, de
temperaturd 7y la momentul =0, supus racirii prin imersarea intr-un fluid in convectie, de temperatura

constantd 7. (v.figura 2).

I.a P T (x.0)=T5

: 1 : 70T [
L 4
/ II\ ﬂ\ |
—— \
N N A
r./'.;T.J/T\\’—r.Ji?r.
X X x
a. Bi<<] b.Bi=1 c.Bi>>]

Figura 3.9 Distributia temperaturii in regim tranzitoriu pentru diverse valori ale criteriului Biot

intr-un perete plan, expus convectiei

Se observa ca pentru Bi<</, gradientii de temperaturd din interiorul placii sunt neglijabili,
temperatura prezentand variatii doar in timp. Pe masura ce criteriul Biot creste, deci rezistenta termica
a placii devine comparabila (Bi=1) si respectiv semnificativ mai mare decat rezistenta la transferul
dintre placd si mediu (Bi>>1), variatia temperaturii de-a lungul ordonatei x se accentueaza, iar

dependenta de timp ramane semnificativa.

Conductia 1n regim tranzitoriu pentru corpuri cu rezistentd de suprafatd neglijabila (Bi>>1)

Pentru o placd de dimensiune finitd dupa directia x (v.figura 3.9 c), ecuatia diferentiala a

conductivitatii termice in regim nestationar 1a forma:

-~ ~2
cT oT

fza =

cu conditiile initiala si la limita:
lat=0pentru-0<x<d T=Tp=ct.;
lat>0pentrux=46 T=Tx=1T,
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lar>0pentrux=0 97/0x=0.

Solutia pentru ecuatia diferentiala de mai sus se obtine folosind metoda separarii variabilelor:

T<T. 42 '- 7(2n-1)T Vs -
a =iV;exp-‘-’ —(—_) at ;cos| Ll"x l(—l)"
I,-1, 7= (2n-1) ‘ 26 | ' . O .

unden=1,3,5,7 ....
Variatia temperaturii centrale la diferite corpuri de geometrii simple in conditiile unei rezistente

interne neglijabile se gasesc de obicei reprezentate grafic.[Incropera, 1996]

Conductia 1n regim tranzitoriu pentru corpuri cu rezistente internd si de suprafata finite (Bi=1)

O rezolvare analitica a ecuatiei diferentiale a conductiei este posibila numai pentru forme
geometrice simple cum ar fi de exemplu un perete plan infinit. Pentru formele geometrice complexe,
cu condifii la limita si initiale complexe, distributia temperaturilor se poate stabili folosind metode
numerice.

Distributia temperaturii Intr-o placa plana infinita, de grosime 29, este data de solutia ecuatiei

diferentiale a conductivitatii termice, cu conditiile initiala si la limita corespunzatoare:

lat=0pentru -6<x=<6.T=T:

e 0T ‘
la t>0pentrux=x6, tA—=a(T-T,):
ox

la >0 pentru x—0, T /cx -0,

Rezolvarea acestora conduce la o ecuatia de forma:

T-T = smu, cos(u,x/38) _2r
3 S —u, fFo

—=2=2% — . e

I,-T, = u,+sinu,cosu,

in care Fo este criteriul Fourier iar un sunt radacinile ecuatiei transcedente:

ad )
u tgu, = i = Bi

Sirul u, este rapid crescator astfel incat influenta termenilor superiori ai acestuia asupra

temperaturii este micd. Astfel s-a stabilit ca pentru procese tranzitorii ce nu decurg rapid, caracterizate
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de Fo>0,3, in ecuatia temperaturii adimensionalizate de mai sus se poate considera numai primul

termen al sirului.

Diagramele Heisler
Solutiile ecuatiilor obtinute anterior privind distributia temperaturii In regim stationar pentru
anumite geometrii simple, sunt reprezentate in forma grafica simplificata, in asa -numitele diagrame

Heisler.

Pentru un perete plan

Figura 3.10 (a) indica temperaturi adimensionale in centrul unui perete plan x egal 0 functie de
criteriile Fo si 1/Bi. Temperatura 1n corp are altd pozitie x din interiorul peretelui se poate determina
utilizdnd Figura 3.10 (b) precum si valoarea temperaturii din centrul acestuia Tc(x=0) obtinuta din
graficul anterior. De remarcat cd figura doi implica ca temperatura adimensionald este independenta
de Fo. Figura 3.10 (c) permite calculul fluxului specific de caldura transferat printr-un perete plan,
functie de criteriul Bi si fluxul specific de caldura transferat initial (la t=0). Graficele se aplica de

obicei pentru Fo>0,2.

Pentru un cilindru sau sfera

Grafice asemandtoare se regdsesc in literaturd si pentru o geometrie de tip cilindru sau sfera, in
Figurile 3.11 (a)-(c) si respectiv, 3.12 (a)-(c).

Lungimea caracteristicd, utilizata in toate criteriile privind transferul conductiv nestationar,

pentru oricare dintre corpurile mentionate se defineste conform relatiei:

L %4

c A
fiind particularizata la urmatoarele ecuatii:

: i oLl
- Pentru o placa plana de grosime 26: = = — =0
- y madsy/ d =
- Pentrucilindui—=——=—= -
A rrld 4 2
d3

A |74 T / d -
- Pentruo sferd: == 8 ==
A td? 6 3
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3.3. Transfer de caldura global in regim nestationar

In industria chimica, procesele discontinue insotite de transfer de cdldura sunt
caracterizate de un regim nestationar. In numeroase tehnologii este necesard incalzirea sau
racirea unor mase de fluid utilizdnd ca agenti termici abur, apa calda, apa rece, sold, racirea prin

pierderi de caldura in mediul inconjurator.
Cateva dintre cele mai des intalnite cazuri In care temperatura variaza in timp sunt:

1. Incilzirea sau ricirea unui lichid folosind un agent termic a cirui temperaturi raméane
constantd, de exemplu: incdlzirea cu abur sau racirea prin pierdere de caldurd in mediul exterior.
2. Incilzirea sau ricirea unui lichid folosind un agent termic a cirui temperatura este constanta
la intrare, dar variaza in timpul desfasurarii operatiei, de exemplu incalzirea sau racirea unui

lichid dintr-un recipient utilizand apa calda sau apa industriala.
3. Incilzirea sau ricirea unui lichid prin recircularea acestuia printr-un schimbator de caldura

exterior utilizdnd o pompa centrifuga.

Incalzirea sau racirea unui lichid folosind un agent termic a cdrui temperatura ramdne

constanta

Consideram un recipient ce contine o masd de lichid M> ce urmeaza a fi incalzit intre
temperaturile 772; si 7oy folosind ca agent de incélzire abur saturat de temperaturd 77 constanta.
Cazul racirii lichidului la o temperatura constantd a agentului corespunde pierderilor de caldura

catre mediul ambiant.

in figura 3.13 sunt reprezentate variatiile temperaturilor celor doua fluide in timp (a) si de-
a lungul ariei de transfer termic, la un moment oarecare, ¢, in cursul desfasurarii procesului (b).

Dupa cum se observa, forta motrice globala medie data de diferenta:

ATwea =T =T2 (1)
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variaza in timp si este practic constantd de-a lungul ariei de transfer termic, pentru un interval

de timp suficient de mic, df.

(a) (b)
Figura 3.13 Distributia temperaturilor celor doud fluide in timp (a) si de-a
lungul ariei de transfer termic (b) in transfer de caldura nestationar la o temperatura

constanta a agentului termic

In ipoteza unui coeficient global de transfer de caldur, K,

constant, se pot scrie urmatoarele ecuatii:

- caldura transferata pe suprafata de transfer termic 4, in intervalul de timp dt:

- caldura primitd de fluidul rece in intervalul de timp df, cand temperatura
sa se modifica cu d7>:
dQ=M2€p2dT2,J (3)

Expresia fortei motrice (1) se substiruie in ecuatia fluxuui (2) si se egaleaza cu (3):

' M,c,™ dT.
Jar== )
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p2 ln Tlr - ?;I (5)
1

Aceeasi ecuatie poate fi utilizata pentru calculul suprafetei de transfer termic cand timpul

de incalzire ¢ este cunoscut.

Incalzirea sau récirea unui lichid folosind un agent termic a cirui temperaturd este variabild
Consideram un recipient ce contine o masa de lichid M2 ce urmeaza a fi incalzit intre

temperaturile To; §i T2r folosind ca agent de incdlzire un alt lichid cu debitul M1, cu temperatura
initiald Ty; ce se raceste pana la temperatura Tr. Ipotezele simplificatoare in vederea calcului ariei
de transfer termic sau a timpului de incalzire/racire sunt:

-proprietatile lichidelor sunt constante;

-in orice moment temperature masei de lichid supus Incalzirii/racirii este uniforma datorita agitarii

intense;

-coeficientul global de transfer de caldura, K, este constant;

-pierderile de caldura in mediul ambiant sunt neglijabile.

LT

(a) (b)

Figura 3.14 Distributia temperaturilor celor doud fluide in timp (a) si de-a lungul ariei de

transfer termic (b) in transfer de caldura nestationar la o temperatura variabila a agentului termic

Temperatura initiald a agentului termic este constanta in timp, 7= ct., spre deosebire de
temperatura de iesire a acestuia care este variabila Intre limitele 7;rsi 7”5, dupa cum se observa
in Figura 3.14a. La un moment oarecare ¢=¢;, variatia forfei motrice globale medii a transferului

de caldura de-a lungul ariei de transfer termic, prezentata in Figura 3.14 b este conform ecuatiei:
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(1, -1,)- (T,
1'_T
T]r_

-T1,)

-

=— K
In

‘ﬁ T;” ed l"
1

In

ol

(o5

i

L
I, -1, (6)

5~

Pentru calculul ariei sau a timpului, este necesara utilizarea a Inca trei ecuatii:

- caldura transferata pe suprafata de transfer termic 4, in intervalul de timp dft:

dQ = KAA I:rrpd dt * J (7)

- caldura primita de fluidul rece in intervalul de timp dt, cand temperatura sa se modifica cu

dT>:

- caldura cedata de agentul termic 1n intervalul de timp dt:

dQ: M:.r.llcpl (?-;f - ?-; r )df ] )

Expresia fortei motrice se substituie in ecuatia fluxului (7) si se egaleaza cu (9), obtindndu-

se:
Mmlcpl :r; r TE (10)

Din ultima ecuatie se obtine expresia variatiei temperaturii 77 de-a lungul ariei de transfer

termic:

M ¢

ml = pl

KA
T, =T+ (E;—TEJEXP[— —} (1)

Prin egalarea fluxurilor transferate in intervalul de timp dt de cétre cele doua lichide, date de

ecuatiile (7) si (8), rezulta:

M ¢ (TI‘ _T;f)drzM2Cp2dT; (12)

ml ™~ pl i
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ecuatie 1n care se Inlocuieste expresia temperaturii 77rdata de (11), tindndu-se cont de ipotezele

simplificatoare mentionate:

¢ LY,
Mml Cpl KA J. d?; ( 1 3)

1— expl - ——— j dt =
MZ C.I'JZ ml C.r:] 0 L, Tl

Rezolvarea integralelor conduce la:

M, c it KA T. -1,
— 1 —exp| - ———— || = In M2
ME C_{JZ Mml Cpl i T; r (14)
sau in forma echivalentd, tinand cont de relatia M; = M, t:
— KAt =Inl1- MECPz In T;:' B sz
Mlcpl M] Cpl T;I - TﬂZ." (15)

ecuatie utilizata pentru calculul ariei de transfer termic sau a timpului necesar ncalzirii/racirii.

Incalzirea sau ricirea unui lichid prin recircularea acestuia cu o pompd centrifugd printr-un
schimbadtor de caldura exterior
Acesta reprezinta un caz des intalnit In practica industriala, cind se lucreaza cu lichide ce fac
depuneri sau pur si simplu se are Tn vedere scurtarea duratei de realizare a operatiei. O masa de
lichid M> urmeaza a fi incalzita intre temperaturile 7; si 727 prin recircularea cu o pompa printr-un
schimbator de cdldura incalzit cu abur saturat de temperatura 7;. Debitul de lichid transportat este
M2, iar temperatura acestuia variaza intre limitele 7>, la intrarea in schimbator, si 72, la iesirea
din schimbator. In timp, in urma recirculirilor repetate, temperatura 7> va atinge valoarea finald

dorita T Siin acest caz se considera coeficientul global de transfer de caldurd, K, constant.
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T A A A =t, A
T, T,
T,
— T, T,
dt
Ty -
t t A
(a) (b)

Figura 3.15 Distributia temperaturilor celor doua fluide in timp (a) si de-a lungul ariei de

transfer termic (b) in transfer de caldura nestationar prin recircularea lichidului supus incalzirii

In Figura 3.15 sunt reprezentate variatiile temperaturilor celor doua fluide in timp (a) si de-
a lungul ariei de transfer termic, la un moment oarecare, t=t;, in cursul desfasurarii procesului (b)

cand variatia fortei motrice globale medii a transferului de caldura este conform ecuatiei:

Tz] Tr:-T,
= (16)
T,
I, -T:

Pentru calculul ariei sau a timpului, este necesara utilizarea a inca trei ecuatii:

- caldura transferata pe suprafata de transfer termic A4, in intervalul de timp dt:

dQ= KAAT, dt,] (17)

- caldura primita in schimbator de lichidul rece 1n intervalul de timp dt, cand temperatura sa

se modifica cu d75:

d()= Mchzdi';,] (18)
-cdldura preluatd de lichid in schimbator, in intervalul de timp dt:
/ 1
dQ=M, (T2~ 1, )dt , J (19)

Ca si in cazul anterior, este necesard exprimarea temperaturii variabile, 7, la iesirea din

schimbator, functie de marimile cunoscute. Se inlocuieste forta motrice data de (16) in (17) si se

egaleaza cu (19):
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T - T,
M,,c,, (T2~ T, )di = KA dt o)
In L=
I -T2

De aici rezulta expresia variatiei 7> de-a lungul ariei de transfer termic:

M .c

mz

T, =7 (7, -Tz)exp( ﬁ] an

Expresia (21) se inlocuieste in expresia (19), rezultand:

KA
dQ= MHJECPE I—EX]}[ ﬂ«“] (T]‘ - E]dt

m2

(22)

expresie ce se egaleaza cu ecuatia (18). Se obtine o ecuatie ce urmeaza a fi integrata intre limitele

corespunzatoare:

g dT, KA r
_[ =M, 1- Exp[ —J _[dr (23)
T, T]| mz C;JZ 0
Rezulta o ecuatie de forma:
M Ir-1T,.
Zln—1—2 =|1-exp __Ka -t
Mﬁ:E T]| - Té r MmZ E,UE (24)

ce permite calculul timpului de incélzire, a ariei de transfer termic sau a debitului masic de fluid

recirculat dupd cum doua dintre cele trei marimi sunt cunoscute, iar a treia trebuie determinata.
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4. TRANSFER DE PROPRIETATE iN SISTEME BIDIMENSIONALE
Transferul de caldurd in sisteme bidimensionale joacd un rol esential 1n ingineria proceselor
fizice, deoarece multe aplicatii industriale implicd fluxuri termice ce pot fi reduse la doua
dimensiuni. Aceasta situatie apare frecvent in racirea/incélzirea unor placi plane, schimbatoare de

caldura, conducte sau straturi subtiri, in diferite conditii de temperatura si flux termic.

Transfer de cildura conductiv bidimensional in regim stationar

In cazul unui corp bidimensional dupa directiile x si y, de conductivitate termica constanti,

fara sursa de energie internd, ecuatia diferentiald a conductivitatii termice ia forma:

~D ~D

or' T
—+—=0
cx cy”

(1)
Solutia analitica a acestei ecuatii poate fi obtinutd numai pentru geometrii simple de tip placa
rectangulard, cilindru si sferd, In conditii la limita bine definite. Una dintre metodele analitice
utilizate pentru solutionarea ecuatiei in cazul in care doar una dintre conditiile la limita este
neomogena (v. prima ecuatie din (1)) este metoda separarii variabilelor conform careia solutia
este cautatd in forma:
0 (x, y) =X (x)Y () )

in care s-a folosit transformarea:

6 Tr-T ol
7 g g ol )
si ecuatia (1) devine:
329 &2
S+ =0
cxX~ oy (4)
Conditiile la limita sunt:
00, y)=1 0(,y)=0 (%)
0(x,0=0 06x H)=0
Dupa substitutia relatiei (2) in ecuatia (4), se obtine:
Fd'X  Tdi¥
X a* Yad
(6)

Fiecare membru al ecuatiei depinde de o singura variabila, astfel incat fiecare se poate egala cu o

constanti pozitivi, notatd cu o’ . Se obtin doud ecuatii diferentiale de forma:
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S+’ X =0 (7)

(3]

dy
dy

—'Y=0 (8)

(=]

Solutiile acestor ecuatii sunt:

X =k cos ox +k, sin ox (9)

Y=ke ™ +ke” (10)
iar solutia generala este:

8(x.y) = (k,cos ox + k, sin ox)(k;e™ + k,e™)
(11)

constantele de integrare k1, k2, k3 si k4 determinandu-se prin utilizarea conditiilor la limita si prin
dezvoltarea in serie a unor functii ortogonale. Solutia finald permite calculul temperaturii

adimensionale functie de coordonatele x si z, in placa de latime B, in forma:

= smh.— 2n+l)x(6-x)/ HJsmh[ 2n+1)zy/ H]
Z‘o smh[ 2n+1)7d/ H] 2n+1

y=2

¢ A (—1)"+1+1 nzx sinh(nzy/L)

O(x,y)=— sin
(.7) ;-T; n & sinh(nzB/L)

(12)
si respectiv a fluxului termic transmis prin partea laterald a placii:
8 = 1
g=—BAMT,-T,)> —
Vs (% Pl)g(_21-z+1)tanh[(2n+l); 5/ H | 13
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Izotermele si liniile de flux obtinute sunt reprezentate in Figura 4.1.
Daca douad sau mai multe dintre conditiile la limita sunt neomogene, cazul poate fi solutionat

prin impartirea in doud sau mai multe subsisteme ce contin, fiecare, o singura conditie la limita

neomogena.

H pe=g—7

3]

it s
T
—

Figura 4.1 Distributia temperaturii si a liniilor de flux termic intr-o placa rectangulara

Pentru fiecare dintre acestea se obtine o solutie prin metoda separarii variabilelor, iar solutia
generald rezultd prin insumarea solutiilor corespunzatoare subsistemelor componente.

Daca doua sau mai multe dintre conditiile la limita sunt neomogene, cazul poate fi solutionat
prin impartirea in doud sau mai multe subsisteme ce contin, fiecare, o singurd conditie la limita
neomogend. Pentru fiecare dintre acestea se obfine o solutie prin metoda separdrii variabilelor, iar

solutia generala rezulta prin insumarea solutiilor corespunzatoare subsistemelor componente.

Metoda factorilor conductivi de forma (configuratie) nu oferd o distributie a temperaturii,
dar permite determinarea fluxului specific termic transferat prin utilizarea relatiei:
q=45(I,-T,)
(14)
cu S s-a notat factorul de forma corespunzator sistemului studiat, A - coeficientul de conductivitate
termicd s1 (77 - 72 ) - potentialul termic al transferului. Factorul de forma poate fi determinat
functie de geometria §i caracteristicile geometrice ale sistemului in care are loc schimbul termic,

cateva dintre ecuatiile de calcul fiind prezentate in tabelul 4.1:
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Tabelul 4.1 Factori de forma pentru sisteme bidimensionale, g calculat cu ecuatia (14):

Tipul de sistem Caracteristici Factor de forma
geometrice
Descriere Schita
1 2 3 +
Sfera 1zoterma ) z>D/2 27D
in mediu semi- | —f—y 1-D/4z

mfinit . ‘Q‘j_'

Cilindru I L>D 7L

Qrizontal. __I 1— b 2=/ D) Gz/D)
1zoterm. de +
lungime L in - : 2.
mediu semi- 7D L>>D.z>3D/ ——i
infinit In(4z /D)

L

Cilndi de| _ , p L>D.D, 3L

aceeasi ! . f 4. 4w -D*-D;
lungime L. in )i‘_ _{F’} % cosh ‘(T)
mediu  semi- : S
mfinit

Cilindn
excentrict de
aceeasl
lungime L

D>d 2rL
D +d?—4z2
2Dd

cosh™'(

Conducgie la| T D>L/5 0,54D
imbinarea a “D
doud plici L

Conducgie 1la L >lungimea si 0.15L
imbinarea a tel latimea
placi peretelui
(potentialul
termic aplicat
pe grosimea
peretelui)

Metoda retelei bazata pe diferente finite in coodonate carteziene presupune aplicarea unei
retele zonei de interes, formate din linii ce se intersecteaza, urmata de calculul temperaturilor in
punctele de intersectie, numite nodurile retelei. De exemplu, pentru o suprafata rectangulara,
nodurile sunt desemnate cu notatia ij, unde i, respectiv j indica liniile de retea dupa directiile x si
respectiv y, iar dimensiunile celulelor formate sunt Ax si respectiv 4y. Temperatura in nodul ij, T;,
este consideratd valoarea medie a zonei hasurate (v. Figura 4.2 a). Selectarea nodurilor si numarul
acestora se face functie de geometria sistemului si de precizia necesara in calcule. Astfel, cu cat
numarul de noduri este mai mare, adica reteaua este mai fina, cu atat si precizia va fi mai mare, iar

calculele mai laborioase.
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i-1 i i+1

j+|
y, i-2i-11 i+1i+2
%/'—\./— J B
5 | 5
: A A 3.1
Jtl - ( i-172 i+1/2”
N
- C.
2 \
s ALy

a.

Figura 4.2 Transfer conductiv bidimensional:

a. retea de divizare a corpului; b. element al retelei; c. distributia temperaturii 7(x).

Pentru un punct din interiorul corpului, fard sursd de energie interna, (v. Figura 4.2 b),
transferul conductiv este descris de ecuatia (1), in care derivatele de ordinul doi sunt inlocuite cu

diferente finite dupa cum urmeaza:

L, —0T/&x
2J i

o (15)

i+1/ —1/2,j

62T| oT / ox
A2

cx

Gradientii de temperatura pot fi exprimati functie de temperaturile din noduri conform figurii 5.

E - 1:'+1<j - I;,j (16)
ox P12 Ax

gy it =¥} (17)
X liya Ax

Substitutia ecuatiilor (16) si (17) in expresia (15) conduce la ecuatia:

o2 Y )
C TI . 1;+1,j T, "1;‘_[

-1.j
x| (Ax)?

i,j

(18)

In mod analog, se poate deduce:

02T

_ O0T/0ylij+1/2=0T/0ylij-1/2 _ Tij+1+Tij-1=2Ti;
dy?

ij Ay (4y)*?

(19)
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Pentru simplificare, de obicei se admite Ax=Ay si substitutia celor doua derivate (18) si (19)
in ecuatia (1) genereaza o ecuatie algebrica, aplicabila oricdrui nod interior, inconjurat echidistant
de alte patru noduri:

Tit1j+ Tiaj + Tijr + Tija —4Tij=0 (20)

Ecuatia indica temperatura nodului jj ca fiind egala cu media aritmetica a temperaturilor
nodurilor ce il inconjoara.

Aceeasi ecuatie poate fi obtinutd prin aplicarea conservarii energiei pentru un volum

elementar ce contine nodul ij.
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5. TRANSFERURI GLOBALE DE PROPRIETATE

5.1. TRANSFER GLOBAL DE CALDURA

Caracterizarea intensitatii transferului de cadldura global sau interfazic ce apare in
schimbatoarele de caldurd se realizeaza prin intermediul coeficientilor de transfer de caldura, care
includ atat rezistentele termice ale fluidelor implicate, cat si cele ale peretilor despartitori, fiind
esentiala pentru evaluarea performantei si optimizarea functionarii acestor echipamente.

Intr-un schimbitor de caldurd in care se contacteazd un fluid cald si unul rece prin
intermediul unui perete format din trei straturi diferite, fluxul termic trebuie sa strabata cinci
rezistente, aga cum sunt prezentate si in Figura 5.1 si anume:

A )
dep dep2

T =ct. | a ™

Y, i
O, 0,

Fluid 1 I ILf:nd 2
> _— S

-

Figura 5.1 Rezistente termice de tip convectiv si conductiv la contactarea indirectd a doua fluide

Rezistentele de tip convectiv (dedusad pe baza analogiei dintre legea de “racire” a lui Newton si
legea Iui Ohm) si de tip conductiv ( dedusa pe baza analogiei dintre legea lui Fourier si legea lui
Ohm), pentru contactarea printr-un perete plan sau cilindric sunt prezentate mai jos:

1. Rezistenta stratului limitd de partea fluidului cald aflat in convectie de-a lungul unui

perete, intensitatea transferului fiind caracterizata de coeficientul a:

-plan -cilindric
1 ) 1
Ry,=—,m KW R, = s K'W
a, o, 4,

(1)
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2. Rezistenta la transferul conductiv prin peretele de depuneri, de conductivitate termica

Adep1, grosime & si lungime L, de partea fluidului cald:

-perete plan -perete cilindric
Ls‘ L; 2
R, n=—— ,m’K'W Ra=— 12— KW
y 2ralA; R,
) epl”m
R‘\ o R
cu R, = —2 1
(R, /R,)
(2)
3. Rezistenta de tip conductiv a peretelui schimbatorului, de conductivitate termica A, si
grosime &p:
-perete plan -perete cilindric
5p 217 '517 - T
R =— , mK'W R =— KW
A o P 2AL2 pRmz
R, —R,
cu R 3 =

B hl‘.R_:, Rz) (3)

4. Rezistenta la transferul conductiv prin peretele de depuneri de conductivitate termica Adep

2 §i grosime &2, de partea fluidului rece:

-perete plan | -perete cilindric
‘S 2 € / L; » -
RcondZ T 2 o lll-I\ W Rcomﬂ = ).—29 I\‘\\"
A dep2 2alA dep? R .
R,—-R
cu R 4 3

" " T(R, /R,
4)

5. Rezistenta stratului limitd de partea fluidului cald, intensitatea transferului fiind

caracterizata de coeficientul oy:

-plan | -cilindric
1 > 1
R,=—,m KW R, = , K'W
o, ay4,

)
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Toate aceste rezistente sunt inseriate, rezistenta totala fiind data de suma rezistentelor

corespunzatoare proceselor elementare:

-plan -cilindric
1 Di: o 1 o o
R, =2 ‘de-pl _?‘_p R, il - .a'epl - .p +
& g Ay ondy 2di;,R,, 27/,R,,
O 1
d - 2 > 7
+— 4  ,mKW S5 ’
d dep2 <
Adep2 O3 + s 3 , K/'W
YT
2T A ey Rz 0124y

(6)
Rezistenta totald scrisa functie de coeficientul global de transfer de caldurd K si aria de

transfer termic 4 in forma cea mai generala este:

1

R =— KW
KA

(7

.....

caldura schimbat este calculat cu ecuatia:

O =K A AT med (8)
in care expresia fortei motrice globale medii ATmeq este data de ecuatia:
AT, med Tl
In —=
AT,

Media logaritmica se poate inlocui cu media aritmetica daca raportul AT2/AT: <2:

AT, + AT, 10
0 ) Bl (19

= )
2

5.2. TRANSFER GLOBAL DE MASA

Caracterizarea intensitatii transferului de masa global sau interfazic ce apare in procesele de
separare, precum absorbtia, distilarea sau extractia, se realizeaza prin intermediul coeficientilor
globali de transfer de masa. Acestia integreaza rezistentele la transfer din ambele faze implicate si
eventualele rezistente la interfatd, fiind esentiali pentru evaluarea eficientei procesului si pentru
dimensionarea optima a echipamentelor utilizate.

Expresiile coeficientilor globali de transfer de masa, unul raportat la faza gazoasa, Kg,

celalalt la faza lichida, K, sunt date de ecuatiile:

74



M T
k, I

1
Ki=—q—7
Koku R

unde kg, k; sunt coeficientii individuali de transfer de masa din faza gazoasa si respectiv, lichida,
ky — coeficientul lui Henry.

Fluxul total de masa transferat este limitat de rezistentele la transfer din ambele filme. Aceste
rezistente se pot aduna deoarece procesele decurg in serie, iar fluxul total este determinat de faza
cu rezistenta mai mare (faza limitatoare). Deci, transferul masic poate fi limitat de rezistenta mare
din interiorul unei faze.

Daca kg <<k, rezistenta la transfer este dominata de faza gazoasa, iar transferul este limitat de
aceasta. In acest caz, se spune ca faza gazoasi este faza limitatoare.
Dacd ki kg , faza lichida este faza limitatoare.

Ecuatiile indicand fluxul de component, Ny, transferat cand raportarea se face la faza
gazoasa, respectiv la cea lichida, devin:

N, = KgAAYAmed

Ny = KIAAX gmea
unde 4 este aria de transfer de masa, iar AY,, 04 si respectiv, AX;y 04 sunt fortele mortice globale
ale transferului de masa cand raportarea se face la faza gazoasa, respectiv la cea lichida.

Bilantul de materiale si distributia concentratiilor unui proces de absorbtie ce se desfasoara
intr-o coloand precum cea din Figura 5.2, spre exemplu, sunt caracterizate de ecuatiile bilantului
de masa si ecuatia liniei de operare a procesului, dedusd din bilant. Astfel, debitul de component
A transferat se poate raporta o data la faza gazoasa si respectiv la faza lichida:

Na =G (Yin = ¥;) = L(X; — Xin)
in care G este debitul molar sau masic de gaz inert, L este debitul molar sau masic de absorbant.
Yin s1 Yy sunt concentratiile componentului absorbit in faza gazoasa, la intrarea si respectiv, iesirea
din coloand, exprimate sub forma de rapoarte molare sau rapoarte masice, iar X;,si Xy sunt

concentratiile componentului absorbit in faza lichida, la intrarea si respectiv, iesirea din coloana

Din aceste eecuatii, se deduce panta dreptei de operare MN:
L Xq—Xin

G Y- Y
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Orice punct de pe linia de operare indica concentratiile solutului din faza gazoasd si,

respectiv, faza lichida, la o anumita sectiune a coloanei.

L Xin
PN L.
l )
[ 1]
3
H
6,Yip |

ll-, Xr

(a) (b)
Figura 5.2 Coloana de absorbtie (a); Linie de operare MN si curba de echilibru (b)

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

calculate cu ecuatiile:

Yain — Yay
AYpmea = Yam dY,
fYAf Y=Y,
Ax _ Xap — Xain
Amed — Y v _
XAf dXA

Xain sz - XA

in care Y, si X, sunt concentratii de echilibru, marcate in Figura 5.2.

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

- pentru faza lichida:
AY;lin - AYAf
AYAin

In —AYAf

AYpmea =

cu: Ay = Yy — Yy

n

- pentru faza gazoasa:
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AXyp — AX g

AXA in

Concentratiile la echilibru, X% Xu/* Yai* Y4/* se pot calcula folosind o lege de echilibru.
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6. TRANSFERURI DE PROPRIETATE SIMULTANE

In majoritatea operatiilor industriale, transferul de masi este insotit de transfer de cildura,
ceea ce determind cresterea complexitdtii studierii procesului care joacd un rol esential in
optimizarea functiondrii sistemelor. Cand cele doud procese au loc simultan, existd o
interdependenta intre ele, iar fenomenul devine guvernat de ecuatii complexe care implica
gradientii de temperaturd si concentratie, acesta fiind influentat de parametri fizico-chimici
caracteristici.

Transferurile simultane de proprietate sunt intalnite in diverse aplicatii, cum ar fi evaporarea,
condensarea, uscarea, distilarea, absorbtia etc.

Transferul combinat de masa si caldura este caracterizat de convectie, implicand miscarea
fluidelor, ceea ce accelereaza transportul atat al masei, cat si al cdldurii, de difuzie moleculara dar
si de schimb latent de caldura daca procesul implica schimbari de faza.

Transferul de masa si cdldura combinat poate fi descris prin ecuatii diferentiale partiale care
reflectd conservarea masei, energiei si impulsului. Aceste ecuatii sunt adesea cuplate pentru a tine
cont de interactiunea dintre transferul de caldura si de masa, mai ales in prezenta schimbului latent
de energie sau a gradientilor termici care influenteaza difuzia moleculara. Factorii care
influenteaza aceste procese, cum sunt gradientii de temperature si concentratie, proprietatile
materialelor, geometria sistemului influenteaza semnificativ eficienta procesului.

Intelegerea transferurilor simultane de proprietate permite dezvoltarea unor solutii avansate

si eficiente pentru procesele de separare, schimb de caldurd, productie de energie etc.

6.1. Transfer de cildura cu schimbarea starii de agregare

CONDENSAREA

Condensarea reprezinta procesul prin care vaporii unei substante trec in stare lichida atunci
cand sunt raciti sau vin in contact cu o suprafatd de temperaturd egald sau mai mica decat
temperatura lor de saturatie. Procesul are loc cu eliberarea unei cantitati semnificative de caldura
datoritd diferentelor mari intre energiile interne corespunzatoare celor doua stari. Condensarea pe
o suprafatd poate avea loc in film subtire (condensare peliculard) sau in picaturi (condensare
nucleicd). Condensarea in film subtire apare cand condensatul uda complet suprafata cu care vin
in contact vaporii, In timp ce condensarea in picaturi intervine cand condensatul uda partial sau nu
uda suprafata. Coeficientii de transfer de caldurd pentru condensarea in picdturi pot fi de pana la
zece ori mai mari decat cei corespunzatori condensarii in film. De exemplu pentru apa la 1 atm,

coeficientul de transfer de cildurd la condensarea in picituri este de 200000W/m?K. Cu toate
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acestea, condensarea 1n picaturi este greu de mentinut in practica, deoarece majoritatea
suprafetelor se impurifica in timp, devenind umectabile, iar condensarea devine peliculara.

La condensarea in film de-a lungul unui perete vertical, regimul de curgere din filmul de
condens caracterizat de criteriul lui Reynolds calculat cu relatia:

Rex=4 Myn (1)
poate fi: laminar cu suprafatad plana sau cu valuri, caracterizat de Rex = 30, si respectiv, turbulent,
cu Rex~ 1600 +1800 x , unde M, este debitul specific de condens, in kg/(ms) si # este vascozitatea
dinamica a acestuia.

Nusselt (1916) a propus o solutie analitica pentru condensarea in film a vaporilor in curgere,
in regim stationar, laminar, de-a lungul unei placi plane, verticale. Sectiunea transversala a filmului
de lichid de densitate p, si vascozitate #, este prezentatd in figura 1. Vaporii saturati de lichid
condenseaza la temperatura de saturatie 7., datoritd temperaturii mai scazute a peretelui placii
verticale, 7. Grosimea filmului de condens, J, creste de-a lungul placii, deci al axei x, ca urmare
a curgerii filmului sub actiunea fortei gravitationale. Deci, vitezele pe directiile y si z, vy si
respectiv, vz, sunt neglijabile in comparatie cu cea pe directia x, vx. De asemenea, gradientii de

viteza si temperatura sunt semnificativi doar pe directia y, cei corespunzatori directiilor x §i z, fiind
neglijabili. Presiunea in masa vaporilor este constanta, astfel incat Z_ZZO' Cele trei ecuatii ale
curgerii se reduc la una singura, pe directia x, care, tinand cont de absenta tensiunilor de forfecare
la interfata gaz-lichid, ia forma:

d*v,
dy*

n =P8
2

Ecuatia (2) indica ca fortele vascoase sunt echilibrate de cea gravitationald si poate fi integrata

utilizdnd conditii la limita la perete si la interfata vapori-lichid descrise de ecuatiile (3):

= O vx = O
SO
y = Ox P X =0
y
’ 3)
in vederea obtinerii profilului vitezei in film:
Vo=— _@ _1_'. -0
X ,7 ¢ 2 X
4
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Figura 6.1 Condensarea pe o placa verticala conform teoriei lui Nusselt

Debitul masic de lichid pe unitate de latime a filmului este:

_ 1 Sy )2 (53
lwx = Iovxcsx = pdx =y J-dey = x f -
c g
£ T
Diferentierea ecuatiei (5) genereaza expresia:
dM, ngdj dod,
dx n dx
(6)

Bilantul energetic realizat pe un element de film de Indltime dx in Figura 6.1, implica
egalitatea dintre fluxul de caldurd latenta eliberat in urma condensarii debitului dMx de vapori si
fluxul de cdldura transferat conductiv prin film:

r-dM, =—-/ de
4 )
unde 7 este caldura latenta de condensare a vaporilor si 4, coeficientul de conductivitate termica a

filmului de lichid.

Se poate scrie:

dT 553 T:ar_Tp
d}“ )

X

()

si inlocui 1n (7), obtindndu-se expresia gradientului de debit:
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aMm, AT, -T,)

d.\' o)

: €)
Din egalitatea ecuatiilor (6) si (9) pentru gradientul de debit de lichid, rezultd ecuatia

diferentiala:

o3 dts, _ _U/‘(I-mr _Tp )

o

* dx > gr
3 (10)

In relatia obtinuta, se separa variabilele si se integreaza, solutia fiind dati de expresia:

- [4anlr, -1, i £

re)

i

| celp—p,
(11)
In cazul condensirii, convectia caldurii de-a lungul axei x este neglijabila in comparatie cu
conductia prin filmul de lichid. In aceste conditii, gradientul de temperaturi in film este
aproximativ liniar, iar coeficientul de transfer de caldura este 4 /3« . Deci, coeficientul de transfer

de céldura la condensarea vaporilor de-a lungul unei placi verticale sub forma de film in curgere

laminara, fara valuri este:

A

o ._pg(,o — Pg ‘)/;.37'

Sl -T k
|_ AR p»'\ (12)

Valoare medie a coeficientului de transfer de caldura la condensare intre x=0 si x=H este:

Y

| pglo-p, Vir |
| 4n\T,,,-T, H |

a =0.943
(13)
Proprietatile din ecuatie se iau la temperatura medie a filmului de condens Ts=(Tsat + Tp), cu
exceptia caldurii latente de condensare r luatd la temperatura de condensare 7iqr.
Ecuatia lui Nusselt dd rezulate bune cu erori mai mici de 3% pentru un film de condens in
curgere laminara pe o placd verticala, la presiuni joase ( pv << pg ), Cpi(Tsar - Tp)/r<0,1 $1 I<Pr<I100.

Kutateladze recomanda amplificarea coeficientului din ecuatia (13) cu 20%:

relp—p, )iy A
4’7(Lat = Tp )H |
- (14)

a =115

In cazul condensarii peliculare, In regim laminar cu ondularea suprafetei, se recomanda
corectarea ecuatiei (13) cu un coeficient o dat de relatia:

g0 = (Re / 4)004 (15)
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cu Re - criteriul Reynolds, calculat cu ecuatia Re = [4aH (Tsar — Tp] /7 , iar daca proprietatile
fizice ale fluidului 1n pelicula de condensat variaza semnificativ se introduce si un coeficient &; dat
de ecuatia:

—_— -1/8

(e | 1

\ 1) 7, |

(16)
unde 4 si 77 au semnificatiile mentionate anterior, cele fara indice fiind calculate la temperatura

medie a filmului de condens, iar cele cu indicele ”p* determinate la temperatura peretelui 7).

Tinand cont de cele doua corectii, noul coeficient de transfer de caldura devine:

7, =as,,
(17)
Coeficientul mediu de transfer de caldura la condensarea pe un tub inclinat cu unghiul ¢ fata
de orizontala, de diametru D, se obtine prin inlocuirea termenului acceleratiei gravitationale g din
ecuatia (13) cu componenta acesteia, g sing, iar particularizarea pentru un tub orizontal conduce

la rezultatul:

pelo—p Jir "

Mo =T, D

a =10,729 -

(18)

In cazurile de proiectare a schimbitoarelor de caldurd, iniltimea tevilor este o marime
necunoscutd, caz In care ecuatia (14) este pusa intr-o forma echivalenta dedusa pe baza ecuatiei de
egalitate a fluxurilor schimbate:

Qs = rMy = aAAT = o(n xDH)AT (19)
in care Mm este debitul de vapori in kg/s si n numarul total de tevi. Substituind produsul HAT in

ecuatia (13) sau DAT in (18), se obtine:

o =3781:| 22"
nM,,

pentru suprafete verticale, si, respectiv:

(20)

1)

pentru suprafete orizontale.
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La curgerea peste un fascicul de tevi orizontale cu N randuri, Miheev recomanda utilizarea

unei corectii de forma:

Ep =
.‘t/.?\_r (22)

Kutateladze propune un calcul mai precis al valorii coeficientului de convectie pentru fiecare

rand folosind relatia:

SM
&, |55 I
o M

(23)
unde Mi este debitul de vapori condensati pe randul i.

Valoarea medie a coeficientului de transfer de caldurad pentru un fascicul de tevi orizontale
(v.ecuatia (21)) este mai mica decat cea pentru suprafete verticale (v.ecuatia (20)), fapt explicabil
prin Ingrosarea filmului de condens in urma prelingerii acestuia de pe randurile superioare pe cele
inferioare.

In curgerea peliculari a filmului de condens pe o suprafata verticala, literatura de specialitate
[Kutateladze, 1963] propune o serie de ecuatii functie de caracteristicile zonei de curgere:

-pentru zona laminara fara valuri, Re. < 30:

alv/g e -1/3
——— =147Re;
¢ (24)

-pentru zona laminara cu valuri, 30<Re,<1800:

alv g)ll3 3 Re_
A 1.08Re 5.2
(25)
-pentru zona turbulentd, cu valuri, Re,>1800:
alv/g)”? Re_
A 1.08Re:*-52
L (26)

in care membrul stang este de fapt numarul Nusselt modificat.

Subiectul condensarii nu poate fi incheiat fard o succintd prezentare a factorilor care o
influenteaza, cei mai importanti fiind prezenta gazelor necondensabile in vapori si viteza de
curgere a vaporilor in spatiul de condensare.

Prezenta gazelor necondensabile in vaporii ce condenseaza diminueaza semnificativ

valoarea coeficientului de transfer de caldurd. Aceasta se explicd prin faptul ca vaporii in
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deplasarea lor catre suprafatd, antreneaza gazele necondensabile, astfel incat pelicula de gaze
formata langa suprafata constituie o rezistentd in plus la transferul de caldura. De exemplu 10%
de aer prezent 1n vaporii de apa ce condenseaza pot reduce cu peste 50% valoare coeficientului de
transfer de caldurd. Cu cat concentratia gazelor necondensabile este mai mare, cu atat scaderea

valorii a este mai mare. O ecuatie empirica care demonstreaza acest fapt este:

a, —a

} -4
[ =

o, —a,

B (27)
in care a,, reprezintad coeficientul de transfer de caldurd pentru amestecul vapori saturati-gaz, o,
si o, sunt coeficienti de transfer caldurd pentru vapori si, respectiv, gaz in stare purd, X, fractia
molard de gaz din amestec, k este un coeficient ce depinde de natura amestecului, de exemplu
pentru vapori apa-aer, k=1,1. Eliminarea gazelor necondensabile din masa vaporilor se poate face
prin amplasarea unui racord la partea superioard a camerei de incélzire a utilajului.

Viteza de curgere a vaporilor are in genere o influenta pozitiva asupra transferului de caldura
la condensare atunci cand vaporii circuld in acelasi sens sau in sens contrar cu condensul, dar
intotdeauna la viteze mari, in aceste cazuri inregistrandu-se o micsorare a grosimii filmului de
lichid, deci o crestere a lui a. La viteze mici de v,=2+10m/s, cand vaporii se deplaseaza in sens
opus curgerii condensului, grosimea filmului creste, deci a scade. Toate ecuatiile de calcul a
coeficientului de transfer de caldura sunt aplicabile in cazul condensarii vaporilor stagnanti sau cu
viteze mici de deplasare. In cazul unor viteze semnificative ale vaporilor, la condensarea pe tevi

verticale, calculul coeficientului de transfer de caldura se poate face folosind relatia:

Nu =

oH i ‘\/EI ov,H "'IO.S 2+(1+ G__)o“:

A 30 1) f+asmr]” o8)

l6gHnr

unde G = ——
vv/‘l(Tsat_Tp)

, P, M, A sunt densitatea, vascozitatea dinamica si conductivitatea termica

pentru condens, H-indltimea tevii.

FIERBEREA

Transformarea unui lichid in stare de vapori la interfata lichid-vapori se numeste evaporare,
iar fierberea presupune o evaporare in toatd masa lichidului, cu consum de caldurd din exterior.
Un lichid pur supus incdlzirii prin intermediul unei suprafete solide fierbe cand temperatura
acesteia, 7p, este semnificativ mai mare decat temperatura lui de fierbere sau de saturatie, Tsat.
Fierberea poate apare in lichide stationare, caz in care se numeste fierbere convectiva libera sau in

lichide aflate in convectie fortatd, caz in care ne referim la fierberea convectiva fortata.
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Fierberea convectiva liberd. Curba de fierbere

Desi un numar mare de investigatori au pus in evidentd diverse regiuni in fierberea
convectiva libera, Nukiyama a realizat investigatii sistematice in acest domeniu, folosind fire din
platina si aliaj nichel-crom incalzite electric, obtinand o curba de fierbere pentru apa. Figura 6.2

prezinta o astfel de curba cu cateva dintre caracteristicile structurale ale fierberii.

107 —— l
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Figura 6.2 Curba de fierbere pentru apa

Fluxul de caldura schimbat g este reprezentat functie de excesul de temperaturd A7 ,
calculat ca diferenta dintre temperatura suprafetei solide, 7), si cea de fierbere caracteristica
lichidului, 7. , la presiunea existenta.

In regiunea O-A din Figura 1, la valori mici ATy, cildura transferati determina aparitia
convectiei naturale in masa de lichid. In punctul A, in cavititile suprafetei solide incepe procesul
de nucleatie a bulelor, adica de aparitie a unor centre de evaporare. Panta curbei dincolo de acest
punct creste odata cu excesul de temperatura 47s... Pe masura ce bulele se dezvolta iar frecventa
lor de generare creste, numarul centrelor de nucleatie creste (regiunea inspre punctul B) si treptat,
se atinge regimul de fierbere nucleatd deplin dezvoltata (regiunea B-C). La fluxuri de caldurd mai
mari, suprafata solida devine supraaglomerata cu bule in diverse stadii de dezvoltare. Evaporarea

intensa de la baza bulelor conduce la formarea periodica a unor zone “uscate” pe suprafata solida

85



care este totusi periodic scaldata de lichid (regiunea C-D). Acest fenomen se reflecta intr-o
diminuare a coeficientului de transfer de cdldura la fierbere si ca urmare, o scadere a pantei curbei
de fierbere, dupa cum se observa si in figura 1. Fluxul de céldura corespunzator atinge un maxim
in punctul D si este numit flux critic, g.- . La valori 475 mai mari decat cele corespunzatore
acestui punct, forma curbei de fierbere depinde de modul de incalzire al suprafetei de schimb
termic. Astfel dacd incélzirea se face la flux termic constant, in momentul aparitiei zonelor de
fierbere peliculara, cresterea de temperaturd in acele zone este exploziva si are loc arderea
suprafetei de schimb termic. Fenomenele descrise corespund regiunii D-F pe curba de fierbere si
trebuie evitate in special in situatiile in care se lucreaza cu fluxuri mari de energie (reactoare
nucleare, instalatiile energetice etc.), putdind conduce la accidente grave. Daca insad distributia
temperaturii de-a lungul peretelui se mentine constanta, curba fierberii parcurge calea D-E-F.
Regiunea D-E de pe curba de fierbere corespunde unei zone de tranzitie sau zonei de fierbere in
film instabil, in care fenomenele de formare a unor zone uscate si reudare a acestora se succed
extrem de rapid. In punctul E, numit si punctul lui Leidenfrost, reudarea nu mai poate fi mentinuti
si suprafata solida este acoperita de un film stabil de vapori, fluxul de caldura transferat conductiv
atingand o valoare minima, g,. Regiunea E-F corespunzatoare fierberii in film este caracterizata
de o crestere a fluxului termic explicata prin evaporarea picaturilor lichide existente in stratul de
vapori cét si prin transferul de cdldurd prin mecanism radiativ. In concluzie, curba de fierbere
cuprinde patru zone, si anume:

1. Regiunea de convectie naturala - este caracterizata de convectia naturald unifazica in masa
lichidului aflat la temperatura de saturatie cu generare de bule pe suprafata solida.

2. Fierberea nucleata - intervine convectia naturald bifazica lichid-vapori cu procesele de
nucleatie, crestere si desprindere a bulelor de vapori de pe suprafata solida.

3. Fierbere de tranzitie - este un regim intermediar intre fierberea nucleata si fierberea in
film.

4. Fierberea in film - este caracterizata de existenta unui strat stabil de vapori ce se formeaza

intre suprafata solida si masa de lichid in fierbere.

Fierberea convectiva fortatda
La curgerea unui lichid printr-o conducta incalzita la temperaturi ce depasesc temperatura
de fierbere, se formeaza un amestec de vapori si lichid, astfel incat curgerea monofazica devine
bifazica. Cateva dintre principalele marimi care caracterizeaza o astfel de curgere sunt:
-titlul masic definit ca raportul dintre debitul de vapori, M, si debitul total de amestec, Mun:
x =M, /Man (1)
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-titlul volumic ce reprezinta raportul intre volumul ocupat de faza de vapori, V5, si volumul
amestecului, Van, respectiv raportul intre aria sectiunii conductei ocupat de vapori, S,, si aria
sectiunii conductei, S:

B=V/Vam = 8v/S (2)
-entalpia amestecului bifazic data de relatia:
1=11gat + Xr = iysac— (1-X)r, kJ/kg 3)
unde i1sat $1 ivsac SUnt entalpiile lichidului si respectiv, a vaporilor, la saturatie, iar r = iyt — iisat €Ste
caldura latenta de vaporizare.
- titlul termodinamic definit pe baza entalpiei amestecului:
Xt = (i-11,sat)/T (4)
si care poate avea o valoare pozitiva daca i > i, caz in care este egal cu titlul masic, sau negativa
daca lichidul se afla la o temperatura mai mica decat temperatura de fierbere.

In continuare, se prezinta diferitele zone de curgere si transfer termic care apar in cazul unei
curgeri bifazice, v. Figura 6.3, la convectia fortata a unui lichid printr-o conducta cilindrica uniform
incalzita in conditii de fierbere, subracit la intrare si transformat in vapori supraincalziti la iesire.
La intrarea in conducta, lichidul este subracit (x;<0) iar temperatura peretelui este mai mica decat
temperatura de saturatie astfel incat nu existd conditii de aparitie a fierberii. Curgerea este
monofazica si transferul de caldura se realizeaza prin mecanism convectiv. Coeficientul de transfer
de caldura creste usor ca urmare a variatiei proprietatilor cu cresterea temperaturii de-a lungul
conductei. Odata ce temperatura peretelui atinge temperatura de fierbere sau saturatie, procesul de
nucleatie nu este initiat imediat (v. pozifia punctului [FN=Initierea Fierberii Nucleate in raport cu
punctul pentru care 7,=Ts4) fluxul de la perete fiind necesar pentru activarea cavitatilor existente
pe perete. Bulele de vapori formate la perete (v. punctul GN'V- generare neta de vapori) cresc, se
desprind si se deplaseaza in masa de fluid, condensdnd. Pe masurd ce tot mai multe centre sunt
activate, contributia fierberii nucleate la transferul de caldura creste, in schimb contributia
mecanismului de transfer convectiv corespunzator masei lichide scade. Temperatura masei de fluid
creste n directia de curgere, astfel incat in masa de lichid se formeaza din ce Tn ce mai multe bule,
din punct de vedere hidrodinamic predomina un regim al curgerii in bule. Titlul termodinamic este

in continuare negativ. Aceasta regiune corespunde fierberii nucleice partiale sau subrdcite.
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Figura 6.3 Fierbere convectiva fortata la curgerea printr-o conducta circulara

Cand contributia convectiva monofazica la transferul de caldura devine nesemnificativa, se
stabileste regimul de fierbere nucleica deplin dezvoltat sau fierbere saturata. Acest regim de
fierbere acopera regiunea in care temperatura peretelui depaseste temperatura de saturatie a
lichidului si titlul termodinamic de echilibru respective, fractia masica de vapori, sunt cuprinse
intre 0 si 1.

Bulele generate cu o frecventad crescanda coalesceaza in masa de lichid, formand “dopuri”
caracteristice curgerii de tip “piston” (slug). Cand debitul de vapori generat creste ocupand
intreaga regiune centrala a conductei pe a carei pereti curge un film de lichid de grosime continuu
descrescdtoare, curgerea devine inelara. Titlul volumic creste mult. Transferul de caldura se
realizeaza prin convectie in pelicula de lichid si prin vaporizarea picaturilor dispersate.

Pelicula de lichid se subtiaza, pe perete rezultand o micropeliculd care in final se distruge,
peretele venind in contact direct cu vaporii. In acest caz coeficientul de convectie scade brusc, ca
urmare Inregistrandu-se un salt al temperaturii peretelui. Fenomenul este cunoscut sub denumirea
de criza a fierberii prin uscarea flimului de lichid (“dryout”).

Conducta contine doar picaturi fine de lichid ce se deplaseaza in faza de vapori, caz in care
avem o curgere monofazica a vaporilor sau o curgere tip ceata (“mist flow”). Transferul de caldura
este predominant monofazic cu vaporizarea picdturilor dispersate. Cand procesul de vaporizare se
incheie, titlul atinge valoarea 1.

Daca conducta este in continuare incalzita, vaporii saturati uscati sunt supraincalziti, iar
convectia termica este din nou monofazica.

Distributia fazelor lichida si de vapori in conducta joaca un rol important in calculul ciderilor
de presiune si a transferului de caldurd la fierbere, fiind diferitd functie de pozitia conductei,
verticald sau orizontald. Regimurile de curgere prezentate in figura 2 corespund unei conducte
orizontale, cu mentiunea ca pot exista si alte regimuri de curgere, de exemplu cel stratificat, pentru
valori mici ale debitelor de lichid si vapori. Intr-o conducti verticald, pe langi regimurile

prezentate anterior apar o serie de modificdri datorate actiunii fortelor gravitationald si arhimedica.
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Astfel, apare un regim in care fazele lichida si de vapori formeaza un amestec bifazic caracterizat
de o turbulentd accentuata. De asemenea, intr-o conducta verticala, in regimul tip piston apar
distorsiuni ale “dopurilor” de vapori datorita actiunii fortei arhimedice, iar regimul stratificat nu
este prezent. In plus, existd anumite diferente la curgerea ascendenti sau descendenti a fazelor, in

special la viteze relativ mici de curgere.

Calculul coeficientilor individuali de transfer de caldura la fierbere

Fierberea este un proces complex caracterizat pe anumite intervale de structuri convective
lichid-vapori haotice si care depinde de un numar mare de factori. De aceea, ecuatiile criteriale
propuse pentru determinarea coeficientului individual de transfer de caldurd la fierbere au o
precizie si aplicabilitate reduse.

Pentru calculul coeficientului individual de transfer de caldura la fierberea cu convectie
naturald, existd ecuatii criteriale propuse pentru fiecare regiune a curbei de fierbere, depinzand de
natura sistemului.

In cazul unor temperaturi ridicate ale peretelui (Tp>300°C) la transferul de calduri pe langa
efectul convectiei libere se adauga si cel al radiatiei, astfel incat coeficientul total de convectie este
dat de relatia:

Grot = Oconv T Orad ®)

Cu aconv calculat folosind o ecuatie criteriala adecvata si a4« determinat cu ecuatia:

sat)

o
rad
‘Tp . T:ar

N é:cro(T;—T4 )

(6)

unde ¢ este factorul de emisie al peretelui, o, este factorul de emisie al corpului negru,
60=5,67x10W/(m*K*) constanta Boltzman.

In calculul coeficientului de convectie la fierberea cu convectie fortati se iau in consideratie
atat efectul fierberii cat si cel al convectiei fortate, si anume se calculeaza coeficientul de convectie
la fierberea nucleica in volum mare, a., si coeficientul de convectie la curgerea monofazica

lichida, acs, diversi autori propunand diferite relatii de combinare a celor doi coeficienti.

Factorii care influenteazad fierberea

1. Convectia fortata

Domeniul fierberii in convectie libera se caracterizeaza prin valori ale coeficientului de
transfer de caldura relativ mici comparativ cu domeniul fierberii nucleate (v. regiunea A-C de pe

curba de fierbere din figura 1). Intensificarea transferului de caldura in aceastd zona (OA) se poate
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realiza folosind convectia forfata adica transportul fazei lichide in fierbere cu ajutorul unei pompe.

La viteze de minim 2 m/s, se constatd o crestere a coeficientului de transfer de caldura de 4-6 ori.

2. Proprietati ale suprafetei de incilzire:

- rugozitatea acccentuata a suprafetei favorizeaza fierberea in bule, numarul centrelor de
formare ale bulelor de vapori fiind mult mai mare la o suprafati rugoasi fati de una neteda. in
timp, rugozitatea suprafetei se poate diminua astfel incat pentru a asigura o influentd constantd a
rugozitatii asupra fierberii, se apeleaza la diferite metode cum ar fi:

e acoperirea suprafetelor cu un material poros prin depuneri electrolitice, prin sinterizare,
prin depuneri de picaturi de metal topit etc.
e mecanic, prin imprimarea pe suprafatd a unor cavitdti de geometrii diverse.

Fierberea in recipiente de laborator se poate intensifica si uniformiza prin utilizarea unor
granule poroase inerte, gazele din porii acestora favorizand aparitia centrelor de fierbere.

- forma si dimensiunile suprafetei de fierbere (ca si inalfimea stratului de lichid) contribuie
la generarea unor curgeri libere in masa de lichid influentind fierberea. In general, suprafetele
verticale la fierberea in convectie liberda genereazd mai putini vapori decat cele orizontale.

- depunerile solide pe suprafatd constituie rezistente termice suplimentare la transferul de
caldura astfel incat intensitatea acestuia este diminuata.

3. Natura fluidului influenteaza transferul de caldura la fierbere functie de proprietatile
acestuia p, 77, unghi de udare al frontierei solide de catre faza lichida, o.

Lichidele neumectabile sunt caracterizate de o fierbere in film cu valori diminuate ale lui a.
Adaugarea de substante tensioactive micsoreaza o, intensificand procesul de transfer de caldura cu

pana la 30%.

6.2. Transfer de masa insotit de transfer de caldura - absorbtia

Absorbtia este procesul de extractie selectiva a uneia sau mai multor componente dintr-un
amestec gazos folosind un absorbant lichid (absorbant). Procesul invers — eliberarea gazelor
dizolvate din absorbant — se numeste desorbtie.

Procesele de absorbtie implica doua faze — lichida si gazoasa. Atunci cand acestea sunt in
contact, o componenti (sau mai multe) trece dintr-o fazi in cealaltd. In prezenta unei componente
(componente) practic insolubile in faza lichida din faza gazoasd, aceasta este numitd gaz inert sau
gaz purtator. O componenta care se dizolva este numita componenta absorbita.

Absorbtia poate avea loc fie prin dizolvarea gazului in lichid-absorbtie fizica, fie printr-o
reactie chimica intre gaz si absorbant-chemosorbtie. In ambele cazuri absorbtia este insotitd de

efecte termice a caror marime depinde de natura celor doua faze si de concentratia componentilor.
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Absorbtia este utilizatd pe scard larga in industria chimica si in industriile conexe. Se utilizeaza
pentru extragerea componentelor valoroase din amestecul gazos si pentru purificarea amestecurilor
gazoase de impuritati Tnainte de utilizarea lor in procese tehnologice sau Tnainte de eliberarea lor
in atmosfera.

Principalele aplicatii ale adsorbtiei sunt: separarea CO; prin adsorbtie In apd sub presiune
sau in etanol-amina, separarea benzenului din gazele de cocserie prin absorbtia in ulei de gudron,
separarea oxigenului de azot din amestecul rezultat la sinteza amoniacului, separarea compusilor
sulfului. O aplicatie importantd a absorbtiei o constitue controlul calitatii aerului. Alegerea
absorbantului se realizeazd luand 1n considerare natura componentului separat, concentratia
acestuia in amestecul gazos si gradul de separare dorit. Faza lichida rezultatd in urma adsorbtiei
este de cele mai multe ori, supusa operatiei de desorbtie iar lichidul este recirculat .

In practica industriald moderna, importanta procesului de absorbtie este foarte mare pentru
crearea tehnologiilor fara deseuri.

Principalele probleme in implementarea absorbtiei sunt legate de selectarea absorbantului si
de crearea unor conditii rationale pentru contactul dintre gaz si lichid.

La alegerea unui absorbant, existd o serie de cerinte:

e Selectivitate, adica abilitatea de a absorbi selectiv componenta extrasa, cu solubilitatea

minima posibild a gazului purtator in absorbant;

e (Capacitate mare de absorbtie, respectiv solubilitatea mare a componentei absorbite n

faza lichida in conditii de operare (ceea ce reduce consumul de absorbant);

e Volatilitate cat mai scazuta, adica elasticitate redusd a vaporilor absorbantului la

temperatura de operare, pentru a evita pierderile acestuia odata cu gazul evacuat;

e Stabilitate 1n utilizare, adica absorbantul nu trebuie sd sufere modificari —

descompunere, oxidare, formare de mucegai etc.;

e Convenienta in utilizare — netoxicitate, incombustibilitate, efect coroziv redus asupra

echipamentelor;

e Disponibilitate si cost redus;

e Regenerabilitate usoara in timpul desorbtiei.

Absorbantii industriali nu indeplinesc intotdeauna simultan toate aceste cerinte. Prin urmare,
in practicd, absorbantul este selectat in functie de conditiile procesului (proprietatile si compozitia

amestecului gazos, temperatura si presiunea gazului, gradul de purificare necesar etc.).
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Bazele fizice ale procesului de absorbtie

In procesele de absorbtie fizica, sunt implicate cel putin trei componente: doud componente
purtatoare (gaz si lichid) si o componenta care trece dintr-o faza in alta. Sistemul celor doua faze
(¢ = 2), avand un numar total de componente k=3, conform regulii fazelor, are trei grade de
libertate aplicate starii de echilibru:

o=k—¢p+2=3+2—2=3 (1)

In cazul insolubilititii complete a gazului inert in absorbant si al volatilizarii reduse a
absorbantului, compozitia fazelor va fi complet caracterizatd de concentratiile componentei
absorbite in fiecare dintre faze: x — in faza lichida si y — in faza gazoasa. Parametrii starii de
echilibru ai sistemului includ, de asemenea, temperatura si presiunea la care se afla sistemul.

Astfel, numarul total de variabile ale sistemului de echilibru este 4. Pentru ¢=3, trei variabile
pot fi alese arbitrar, conform conditiilor procesului tehnologic, iar cea de-a patra va fi dependenta.

De exemplu, se pot alege arbitrar temperatura si presiunea, precum si concentratia
componentei absorbite in lichid (x). Atunci, pentru un astfel de sistem, concentratia de echilibru a
acestei componente in faza gazoasi (y*) va fi bine definiti. O astfel de dependenti a valorii y de
X, la 0 anumita temperatura si presiune, se numeste curba de echilibru — linia de echilibru sau curba
echilibrului, conform Figurii 6.4.

y'=f(x) @)

Sa presupunem ca un punct A, care caracterizeaza starea de lucru (neechilibru) a fazelor
aflate in contact, se afla deasupra liniei (curbei) de echilibru. Atunci, cand sistemul se apropie de
echilibru (in directia sagetii 1), concentratia componentei absorbite in faza gazoasa va scadea, iar
in faza lichida va creste.

O astfel de schimbare a concentratiei componentei A de interes in faze corespunde procesului
de absorbtie. Aceasta Tnseamna ca toate punctele situate deasupra si la stanga liniei de echilibru
formeaza zona de absorbtie.

Acum sa presupunem ca starea de operare a sistemului este caracterizata de un punct D (cu
concentratiile componentulide interes A, X’ si y’), situat sub linia de echilibru. Aici, dimpotriva,
cand tinde spre starea de echilibru (in directia sagetii 2), concentratia componentei absorbite in
faza lichida scade, iar in faza gazoasa creste, adica are loc un proces de desorbtie. Zona de lucru,
situata sub si la dreapta curbei de echilibru, se numeste zona de desorbtie.

Aceste curbe sunt denumite si izoterme de absorbtie. Daca temperatura sistemului ¢ se
modifica la #;, atunci valorii concentratiei componentului A n lichid, x, 1i va corespunde o noud
valoare yi*, iar valoarii x — valorea y"*. Cu cresterea temperaturii (¢,>), solubilitatea componentei

absorbite (gaz) in lichid scade.
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Figura 6.4 Diagramele echilibrului de faza gaz — lichid:
(@) — pentru p=const,
(b) — pentru t=const

Daca punctul care caracterizeaza starea de functionare a sistemului se afla intre doua
izoterme 3 si 4, de exemplu punctul E reprezentat in Figura 1, atunci in acest sistem va avea loc
absorbtia — la temperatura ¢ (regiunea de absorbtie deasupra izotermei 3) sau desorbtia — la
temperatura #; (regiunea de desorbtie sub izoterma 4). Prin urmare, influentand temperatura
sistemului, este posibil sd se schimbe directia procesului ,,absorbtie-desorbtie”.

Sa analizam acum influenta presiunii totale P in sistemul gaz-lichid asupra distributiei de
echilibru a componentelor intre faze. Pentru concentratii mici ale solutiei (cand gazul se dizolva
in cantitate micd in lichid), se poate aplica legea lui Henry, conform céreia presiunea partiala de
echilibru a componentei in faza gazoasa deasupra lichidului este proportionald cu continutul
gazului dizolvat in lichid:

p=knx
unde: px este presiunea partiald de echilibru a componentei de interes in gaz, mm Hg,
ky este constanta lui  Henry (cu wunititi de masurd ca ale presiunii),
x este continutul gazului dizolvat in solutie (kg/kg absorbant).

Constanta lui Henry care caracterizeaza solubilitatea gazelor in lichid depinde de
proprietatile gazului dizolvat si ale absorbantului, precum si de temperatura. Dependenta de

temperaturd, cu o anumitd aproximatie, poate fi exprimata prin ecuatia:
AH

Inky = ¢ ——
NKy CRT
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unde:AH este cdldura de dizolvare a gazului, J/mol, R este constanta universalda a gazului,
J/(mol-K), T este temperatura absoluta, K, c este o constanta determinata experimental.

Daca gazele sunt foarte solubile si formeaza solutii cu concentratii mari, iar gazele sunt sub
presiuni de zeci de atmosfere, echilibrul nu mai urmeaza legea lui Henry.

Pentru calcule tehnice, se folosesc valorile presiunii partiale de echilibru a gazului P*,
obtinute din experimente, iar continutul de echilibru al componentei in amestecul gazos este
calculat cu ecuatia:

M _ p*
Mgon, P —p*

*

y:

unde: M este masa moleculara a componentei de interes, M. este masa moleculara a purtatorului;

P este presiunea totald a gazului deasupra lichidului, mm Hg.
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INTENSIFICAREA TRANSFERURILOR DE CALDURA SI DE MASA

1. Pornind de la ecuatiile de transfer de proprietate

Metodele de intensificare a proceselor de transfer rezulta din analiza proceselor elementare
ce formeaza procesul global. In fiecare caz trebuie analizat procesul elementar determinant, adica
are loc cu viteza cea mai mica, sa se actioneze in sensul intensificarii acestuia.

Multiplele directii dc actionare asupra intensificarii operatiilor de transfer au condus la
dezvoltarea unei tjame foarte variate, de la forme simple de interventie in constructia aparatelor si
circulatia fluidelor pana la tehnici de lucru complexe sau combinarea avantajelor a doua tehnici de
lucru diferite.

Transferurile interfazice dc caldura si masa sunt caracterizate de ecuatiile:

Q; = KAAT)).‘P:!
Nj = KjAAY yeq

Ny = KiAAX pmeq

Conform acestor expresii, intensificarea se poate realiza prin:

- marirea coeficientului global dc transfer de cdldura K sau a coeficientilor globali dc transfer
de masa (o1, a2) prin modificarea conditiilor hidrodinamice in sensul cresterii turbulentei, ceea ce
duce la marirea acestora (datoratd dependentelor Nusselt de Reynolds, si respectiv, Shenvood dc
Reynolds din ecuatiile cri teri ale ale: transferului de caldura si respectiv, a transferului de masa).
Marirea coeficientilor globali de transfer de cdldura sau a celor de transfer de masa corespunde

micsorarii rezistentei totale a transferurilor, daca se considera ecuatiile de calcul a coeficientilor

globali:
1
K= 1
71 + ra'epl T ]'+ rclepz + {,_:
) 1
Ky = 1 2 K,
kg " Ry
1
%5 1
ki " Kekg

Se poate constata cd pentru a mari valoarea lui K, trebuie marita valoarea cea mai mica o

sau ap respectiv a lui kg , ki, adicd micsorata cea mai marc rezistentd a procesului global Daca se
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intervine asupra altor factori, de exemplu se actioneaza in sensul micsorarii celei mai mici
rezistente partiale, rezultatele nu sunt satisfacitoare, dat fiind ca rezistenta globala 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.

Imbunititirea conditiilor hidrodinamice poate fi realizata in cazul transferului de calduri de
exemplu prin utilizarea schimbatoarelor cu mai multe mersuri sau a schimbatoarelor cu sicane, iar
in cazul evapordrii, prin utilizarea evaporatoarelor cu circulatie fortata. In cazul transferului de
masa, conditii de hidrodinamice pot fi optimizate prin utilizarea coloanelor cu barbotarc, 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, n unele cazuri, cum ar fi cele ce decurg cu
schimbarea starii de agregare, pozitia suprafetei, orizontald sau verticald, este caracterizatd de
valori a diferite. Astfel, la condensarea vaporilor in spatiul intratubular al unui schimbator de
caldura, pozitionarea orizontala a schimbatorului determina un coeficient u mai mare decat in cazul
pozitionarii acestuia vertical.

Marirea coeficientului global K se mai poate realiza si prin marirea A/0 - de obicei, in
schimbatoarele de caldura acest raport are o valoare mare deoarece materialul din care se fac peretii
schimbatoarelor au grosimi mici §i conductivitate termica mare. De asemenea starea suprafetei cu
care fluidele vin In contact este foarte importanta. Suprafata termica trebuie mentinuta curata, fara
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 schimbdtoare cu placi (suprafata placilor striatd),
schimbatoare spirale sau schimbatoare cu aripioare, iar in transferul de masa, utilizarea unor
coloane cu umplutura, a unor vase cu agitare.

De asemenea, mdrirea 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 exista in cazul transferului de cdldura de exemplu mecanism radiativ, se urmareste marirea

coeficientului de emisie cu care este proportional fluxul de schimb termic radiativ
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2. Pornind de la ecuatiile criteriale

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
st implicit, al fluxului de proprietate transferat:

-transfer de caldura:

Nu=CRe" P G () (8 (L)

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

individual al transferului de caldura, o.
Nu=—

-transfer de masa:
Sh = CRe™Sc™(1%)" (19)? .... (19)°

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

al transferului de masa, k.

Sh = ol
DAB

In ecuatiile criteriale unde C, respectiv, m, n, p, 1, g sunt constanta si respectiv, exponentii

caracteristici fiecdrei ecuatii criteriale ce se aplicd unui anumit sistem.

3. Pornind de la straturile limita hidrodinamic/termic/difuzional

In stratul limitd hidrodinamic transferul de impuls se realizeaza la nivel microscopic, din
aproape in aproape prin intermediul fortelor de frecare. In stratul limiti termic, transferul de
caldura se realizeaza prin mecanism conductiv prin intermediul unor gradienti de temperatura, iar
in stratul limitd difuzional, transferul de masa are loc prin difuzie moleculara, sub actiunea unor
gradienti de concentratie.

Inducerea de turbulentd in vecindtatea frontierelor/interfetelor unde exista straturi limitd
caracteristice transferului de proprietate, are ca efect reducerea acestora. Rezistenta la transfer este
proportionald cu grosimea stratului, astfel incat o diminuare a grosimii stratului conduce la o

micsorare a rezistentei la transferul de proprietate prin acel film.
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Selectie de probleme si aplicatii numerice pentru pregitirea examenului

1.Explicati semnificatia termenilor dintr-o ecuatie diferentiala aleasa ce caracterizeaza unul
dintre transferurile de proprietate studiat. Deduceti o forma cat mai simpla, justificand toate

simplificérile. La ce poate fi folosita o asemenea ecuatie?

2.Stabiliti distributia vitezelor intre doud placi plane, la curgerea unui fluid newtonian sub
actiunea unui gradient de presiune, in regim stationar, in zona de curgere stabilizata.

Argumentati toate simplificarile.

3.S4a se determine expresia distributiei temperaturii intr-un perete plan omogen, in interiorul
caruia exista o sursa de caldura uniform distribuita, al carei flux termic este constant. Sa se
determine distributia temperaturii precum si valoarea maxima a acesteia daca se cunoaste ca
peretele este din caramida, T,1=80° C si respectiv, Tp2=20° C. Densitatea termica a sursei este

de 10* W/m?>. Grosimea peretelui este de 0,5m.

4.Sa se stabileasca distributia temperaturii ntr-un perete cilindric de raza interioara R; si

raza exterioard Ry, daca temperatura peretelui la interior este Tpq > Tps.

5.4 se stabileasca distributia temperaturii in regim stationar, Iintr-o conducta
paralelipipedica cu pereti foarte grosi si de lungime micd, L, In care intrd un fluid cu
temperatura T1>>T2, temperatura de iesire a acestuia, cunoscand ca in interiorul conductei
exista o sursa de energie termica, de densitate cunoscuta, eV" (W/m3). Fluidul se deplaseaza

dupa directia X.

6.Jonctiunea unui termocuplu aproximata cu o sfera, este imersata in masa unui gaz pentru
a determina temperatura acestuia. Coeficientul individual de convectie de partea gazului este
de 400 W/m?K. Materialul jonctiunii are un coeficient de conductivitate termica de 20
W/mK, cildura specifica de 400J/kg K si densitatea de 8500 kg/m®. Si se determine
diametrul jonctiunii necesar pentru ca termocuplul sa aiba o constanta de timp de 1s. Daca
jonctiunea are 25° C si este amplasatd in masa gazului a carui temperatura este de 200° C,

dupa cét timp temperatura jonctiunii atinge valoarea de 199° C.
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7.5a se determine durata de racire pentru o placa din viniplast, cu dimensiunile 40x20x3
mm, supuse racirii in aer cu temperatura de 0° C. Cunoscand ca acestea trebuie racite de la
30° C la 5°C. Ricirea plicii se realizeazi in convectie fortati astfel incat 0=100 W/m?K. Sa
se determine temperatura in interiorul placii la x/L=0,2; 0,4 si respectiv la exteriorul placii

(x/L=1). Sa se determine cantitatea de caldurd necesara a fi indepartata.

8.Sd se determine durata de racire a unor piese din otel de forma paralelipipedica cu
dimensiunile 7x63x55 mm care dupa un tratament termic au temperatura de 110° C iar dupa
racirea la care sunt supuse, trebuie sa aiba o temperatura de 35° C. Pentru racire se utilizeaza

un curent de aer care circuli cu viteza 2,5 m/s si are temperatura de 30° C.a =10+6+v

9.Cunoscand durata de racire de 16 ore a laptelui din bidoane de aluminiu cu raza de 25 cm
de la temperatura initiala de 30° C, sa se determine temperatura finald a laptelui daca se
utilizeaza apa cvasiglaciala (1°C) in circulatie naturala. Se dau coeficientul de conductivitate
termica de 0,5 W/mK, coeficientul de difuzivitate termicd 0.122 x10® m? /s, coeficientul
partial de transmitere a cildurii de la bidon la agentul de ricire de 230W/m?K. Si se
determine cum se modifica timpul de racire daca se foloseste apa glaciala (0° C) si racirea

se face pana la 5°C.

10. Explicati semnificatia criteriului Biot si stabiliti care este semnificatia criteriului

Bi->0? Dar Bi->m?

11.Se incalzesc 2400 kg/h apa de la temperatura initiala de 20° C pana la o temperatura finala
necunoscuta, prin furnizarea unui flux termic de 1,8x106W. Sa se afle temperatura finala a

apei. Procesul are loc la presiunea atmosferica.

12. Un amestec ce contine apd si metanol curge printr-o conducta de diametru 83x3 mm la
debite de 3000kg/h si respectiv, de 4000 kg/h. Amestecul este Incalzit pana la evaporarea
unuia dintre componenti. Sd se determine fluxul termic necesar acestui proces, gradientul de
presiune prin frecare utilizand corelatia Lockhart-Martinelli, presupunand conditii

adiabatice. Se dau vascozitatea dinamici a vaporilor formati de 0,018x10~Pa-s.
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13. In cazul problemei anterioare, aplicati corelatia Chisholm. Comparati rezultatele
ontinute prin folosirea celor doud ecuatii si stabiliti care dintre valori o veti utiliza 1n cazul

unei dimensiondri a uui utilaj de transport. Motivati!

14. Pentru acelasi sistem stabiliti pe baza hartilor de curgere, ce fel de structuri de curgere
bifazicd se regasesc daca amestecul se deplaseaza ascendent printr-o conducta verticala si

respectiv, printr-o conducta orizontala. Utilizati hartile corespunzatoare explicate la curs.

15.Un amestec lichid hexan (C¢Hi4) — octan (CsHig), cu o temperatura de 25°C curge
printr-o conducta cu diametrul 50%5 mm, la un debit de 2600 kg / h (1200 kg / h C¢H14).
Conducta este supusa incalzirii prin furnizarea unui flux total de caldura de 221656,9W, in
urma acestui proces formandu-se un amestec bifazic.

1)Sa se calculeze temperatura finala a amestecului bifazic si caderea de presiune pe
unitatea de lungime de conducta.

2) Sa se determine timpul necesar ca o placd din otel, de grosime 40 cm, de temperatura

initiald de 100°C, imersata in amestecul de lichid initial, sa atinga 26 °C.

Se dau:

CsHi4 CsHig
Densitate lichid (kg/m?) 654.8 611
Temperatura de fierbere (°C) 68.8 125
Vascozitatea lichidului (Pa s) 0.294*10°3 0.203*107*
Caldura specifica a lichidului (j/molK) 265.2 285
Cdldura latentd de vaporizare (kj/mol) 28.85 34.20
Caldura specifica vapori (j/molK) 162 240.54
Vascozitatea vaporilor (Pa s) 0.025*10°3 0.074*107

Proprietatile otelului:
Densitate: 7850 kg/m?
Caldura specifica: 500j/kgK

Coeficient de conductivitate termica: 17,5 W/mK

Coeficientul individual de transfer de caldurd: 800W/m?K
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