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4. TRANSFERUL DE CALDURA

4.1. NOTIUNI INTRODUCTIVE

Transferul de caldura este un fenomen complex, reprezentat de
schimbul de energie termica intre douad corpuri solide, doud regiuni ale
aceluiasi corp, doud fluide, ca rezultat al existentei unei diferente de
temperaturd (potential termic) intre acestea. Existenta unui potential termic
determind transferul spontan de energie de la corpul cu temperatura mai
ridicata la corpul cu temperatura mai scazuta.

Daca in cazul termocineticii si termodinamicii clasice se trateaza
procese si stdri de echilibru sau procese de transformare a energiei termice
in energie mecanica, transferul de caldurd se ocupa cu procese dinamice, in
care energia termicd la anumiti parametri se transforma tot in energie
termicd, dar la alti parametri. Legile transferului termic stau la baza
conceperii si exploatdrii unui numdr mare de procese, aparate si instalatii
industriale, caracteristice nu numai industriei alimentare.

Cantitativ, transferul de cdldura decurge conform principiului
conservarii energiei, principiu exprimabil pentru sistemele izolate prin
urmatoarea ecuatie generala de bilant termic:

Qtedat = Qprimit (41)

Ecuatia (4.1) exprimd faptul ca intr-un sistem izolat, in regim
stationar, cantitatea de caldurd cedatd de corpul cu temperatura mai ridicata
este egald cu cantitatea de caldurd primita de corpul cu temperatura mai
scazutd. Formularea este valabila in cazul absentei din sistem a unor surse
de cilduri: reactii chimice, biochimice sau nucleare. In cazul sistemelor
neizolate, ecuatia (4.1) capata forma:

chdat = Qprim[t + Qpierderi (42)
in care ultimul termen din membrul drept reprezintad cantitatea de caldura
schimbata cu mediul inconjurator.

4.1.1. Transferul de caldura si principiile termodinamicii

Principiul intai al termodinamicii (principiul conservarii energiei)
poate fi scris sub forma:

Y dE, =0 4.3)
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adica “suma variatiilor tuturor energiilor intr-un sistem inchis este nula”. in
cazul in care energiile transferate sunt energia internd si energia mecanica,
ecuatia (4.3) devine:

dQ=dU +dL (4.4)
respectiv “caldura schimbata de sistem cu mediul exterior este data de suma
variatiei energiei interne si a lucrului mecanic efectuat 1n interactiunea
dintre sistem si mediu”. Caldura si lucrul mecanic nefiind parametri de stare
(diferentiale totale exacte), sunt functii de succesiunea stérilor intermediare
intre stare initiala si cea finald a procesului. Ca urmare, variatia energiei
termice intr-un proces termodinamic va fi o functie de proces, respectiv de
transformare.

Entalpia este un parametru de stare definit de expresia:

i=U+PV (4.5)
Diferentiind (4.5) si inlocuind in (4.4), principiul I se poate scrie:
dQ=di—-VdP (4.6)

Cu ajutorul relatiei (4.6) cdldura poate fi definitd ca parametru de
stare 1n procesele izobare (P = ct.) si izobar — izoterme (P = ct. ; T = ct.).
Astfel de procese sunt procesele de transformare de faza: topirea, fierberea,
sublimarea, cristalizarea, condensarea. Cantitatea de caldurd schimbata in
aceste procese poate fi exprimata functie de entalpia initiala (i;) si cea finala
(i;) a sistemului:

(Q)P,T =h =L =r (4.7)
r reprezentand caldura specifica (latentd) a transformarii de faza.

Principiul al doilea al termodinamicii (principiul cresterii
entropiei) stabileste sensul transformarilor spontane. Conform acestui
principiu, “orice proces spontan tinde sa se petreaca de la o stare mai putin
probabild la una mai probabild”. Parametrul de stare care determina sensul
transformarii de energie este entropia (S):

1
ds > --dQ (4.8)

semnul “=" fiind expresia proceselor reversibile, iar semnul “>" fiind
expresia proceselor ireversibile. Deoarece 7 > 0, dQ si dS au intotdeauna
acelasi semn: ca urmare, acumularea de cdldurd decurge cu cresterea
entropiei, iar cedarea caldurii decurge cu scaderea entropiei sistemului.
Principul al treilea al termodinamicii (principiul lui Nernst) aratd
ca entropia tinde catre o valoare finita cand temperatura tinde catre zero:
limAS =0 (4.9)

-0
O consecintd importantd a acestui principiu este inaccesibilitatea
temperaturii de zero absolut (0 K).
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4.1.2. Notiuni fundamentale

In transferul de cildurd nu se urmireste atingerea unui echilibru
termic, ci existenta Tn permanentd a unei forte motrice de transfer,
determinatd de diferenta de temperatura dintre doua puncte.

Temperatura este un parametru scalar de stare, definit de functia:

T'=f(x,y,z.1) (4.10)
functie denumita ecuatia campului de temperaturia in regim termic
nestationar. In regim stationar, ecuatia cimpului de temperaturi are forma:

T=f(x,y,z2) 4.11)

Izoterma reprezinta totalitatea punctelor care la timpul 7 au aceeasi
temperatura. Intre doud izoterme vecine, T si 7 + AT, la timpul ¢, variatia
temperaturii pe diferite distante Al;, Aly, ... va fi o marime variabila de
forma:

AT AT AT

ALCALTTTAL T
a cdrei valoare maxima se obtine pe directia normala, A/, (fig. 4.1). Limita
raportului dintre variatia temperaturii si distanta normala la izotermele
considerate poarta denumirea de gradient de temperatura:

AT|_oT
ALl al,

Gradientul de temperaturd este o marime vectoriald, care se poate

(4.12)

(4.13)

1m
Al,—0

scrie:
gradT:ﬁ—T(Lo)=6—T?+6—Tj+a—TE=VT (4.14)
ol " Ox oy Ok

Deoarece  gradientul de
temperaturd este un vector al carui
sens corespunde cresterii  de
temperaturd, gradientul cu semn
negativ va reprezenta o cadere de
temperaturd. Dimensional:
[erad T]=0-L" =|K-m™"] (4.15) e

Cantitatea de caldura
transferatd in unitatea de timp
poarta denumirea de debit (flux) de
caldura:

Fig. 4.1. Variatia temperaturii intre
doua izoterme
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AQ| _dQ
At dt
In regim termic stationar, fluxul termic este constant in timp,
putandu-se astfel defini debitul (fluxul) mediu:
— A
0. :—Q (4.17)
S At
Fluxul termic unitar (solicitarea termica) este definita ca fiind
cantitatea de caldurd transferatd in unitatea de timp prin unitatea de

suprafata:
d d(d d’
q:&:_ a9y _ d’Q (4.18)
dA  dA\ dt dA-dt
Pentru conditii de stationaritate a procesului de transfer termic se
poate defini un flux unitar mediu (solicitare termica medie):
. AQ
= 4.19
9= A (4.19)
Cantitatea de cdldurd avand dimensiunile unei energii, fluxul termic
este o energie raportata la unitatea de timp, masurandu-se in J/s = W. Fluxul
termic unitar se va masura corespunzator in J/ (m?.s) = W/m™.

0, =lim

t—0

(4.16)

4.1.3. Mecanisme de transmitere a caldurii

Existd trei modalitati de transmitere a caldurii: prin conductie, prin
radiatie si prin convectie. In majoritatea cazurilor intalnite in practica,
transmiterea caldurii se realizeaza simultan prin doud sau chiar prin toate
trei mecanismele amintite mai sus. Intotdeauna transmiterea caldurii prin
convectie este insotitd de un transfer conductiv de caldurd. Pierderea de
caldura a unui corp cald in mediul Inconjurator se realizeaza prin toate cele
trei mecanisme de transfer. In unele cazuri, desi cildura se transferd prin
toate cele trei mecanisme, unul dintre ele detine ponderea cea mai mare in
transferul global, acest mecanism fiind mecanismul determinant de transfer
termic.

Transferul de caldura conductiv (conductie, conductivitate)
apare in medii imobile (solide) sau fara miscari aparente (fluide). Transferul
de caldura se realizeaza din aproape in aproape in interiorul unui corp sau
intre doua corpuri aflate in contact nemijlocit, fara o deplasare aparentd de
substanta. Transferul se realizeaza prin intermediul unor purtatori de caldura
microscopici: molecule (in fluide), atomi si ioni (in retele cristaline),
electroni liberi (in retele metalice). Purtdtorii de caldura din zona aflata la
temperatura mai ridicatd sunt caracterizati printr-o energie cineticd mai

4
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ridicata. Prin ciocniri elastice intre molecule, moleculele cu energie cinetica
mai ridicatd cedeaza o parte din aceasta moleculelor sdrace in energie,
ajungandu-se in final la egalizarea energiilor cinetice, deci si a temperaturii.
In cazul solidelor cristaline transmiterea caldurii se realizeaza ca urmare a
migcarii relative de vibratie a atomilor sau ionilor in nodurile retelei.
Intrucat aceasti miscare este mai putin intensa decat miscarea moleculelor
in fluide, conductivitatea termica a solidelor cristaline nemetalice este mai
scizutd in comparatie cu conductivitatea termica a lichidelor. In cazul
metalelor, datoritd marii mobilitdti a electronilor liberi din banda de
conductie, transferul conductiv este rapid, explicindu-se astfel
conductivitatea termica net superioard a metalelor in comparatie cu alte
materiale.

Transferul de cildura radiant (radiatia termica) este modul de
transfer al cdldurii sub forma de energie radiantd, datoritd naturii
electromagnetice a radiatiei termice. Orice corp aflat la 7 > 0 K emite
energie radiantd sub forma de unde electromagnetice. Acestea se pot
transforma partial sau total in cdldurd in momentul in care intdlnesc un corp
in calea lor. Datorita caracterului ondulatoriu al radiatiei termice, transferul
de caldura radiant poate avea loc si in absenta unor purtitori materiali de
caldura, de exemplu in vid.

Transferul de caldura convectiv (convectia) se realizeaza
concomitent cu miscarea unei mase de fluid. Caldura se transmite ca efect al
deplasarii macroscopice a fluidelor calde in interiorul aceleiasi faze, sau
intre faze diferite aflate in contact. In majoritatea cazurilor practice,
migcarea fluidului are loc Intr-un aparat sau intr-o conductd. Se poate deci
afirma ca transferul convectiv de cdldura are loc la deplasarea fluidului de-a
lungul unui contur solid mai cald sau mai rece.

Se numeste convectie libera modul de transmitere a caldurii in care
migcarea fluidului este determinatd numai de diferentele de densitate din
masa fluidului, aparute ca urmare a diferentelor de temperatura existente
intre diferite puncte ale fluidului. De exemplu, aerul incalzit de la partea
inferioard a unei incinte formeaza curenti ascendenti care transportd caldura
la parte superioara a incintei, inlocuind aerul rece, mai greu, care coboara.

Daca migcarea fluidului apare sub actiunea unor gradienti de
presiune produsi de actiunea mecanicd a unui dispozitiv de transport
(pompa, ventilator, compresor, etc.), sau a unui dispozitiv de amestecare
(agitator, injector, etc.), transmiterea caldurii se realizeaza prin convectie
fortata.

Intrucat convectia este insotitd intotdeauna de miscarea fluidului,
legilor transferului de caldura 1i se adauga si legile curgerii, respectiv legile

5
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transferului de impuls. Deoarece la limita intre fluidul in curgere si conturul
solid vitezele sunt mici, tinzand spre zero, In aceastd zona devine important
transferul termic conductiv (din aproape in aproape, prin mecanism
molecular).

4.1.4. Conceptul de rezistenta termica

Daca doud sisteme sunt analoge (respectd ecuatii similare care au
conditii la limitd similare), ecuatiile care descriu comportarea unui sistem
pot fi convertite n ecuatiile celuilalt sistem prin simpla substituire a
simbolurilor variabilelor. Astfel, legea lui Ohm care exprima legdtura dintre
intensitatea curentului electric /, diferenta de tensiune (potential) AU si
rezistenta electrica R,, are o forma analoga in transferul termic, prin relatia
dintre fluxul termic unitar ¢, diferenta de temperaturd (potentialul termic)
AT si o mdrime denumita rezistenta termica R:

AU AT

I=—" 4.20
R 9= (4.20)

unde R se exprimi in (m>.K)/W daca celelalte marimi sunt exprimate in
unitati SI: [¢] = [W/m?] si [AT] = [K].

In baza acestei analogii, pot fi aplicate transferului termic o serie de
concepte din teoria curentului continuu (un circuit electric are un circuit
termic echivalent si viceversa) si alternativ (modelarea electrica a proceselor
termice tranzitorii). Analogia electrica a transferului termic poate fi utilizata
ca instrument de calcul si vizualizare a ecuatiilor transferului de caldura.

4.2. TRANSFER DE CALDURA PRIN CONDUCTIVITATE

4.2.1. Ecuatiile diferentiale ale conductivitatii termice

Ecuatia de baza care determinad transferul de cdldurd conductiv este
legea lui Fourier, care se bazeaza pe principiul al doilea al termodinamicii
si aratd cd drumul urmat de fluxul termic este cel de minima rezistenta,
respectiv cel mai scurt drum intre doud izoterme invecinate, drum
determinat de gradientul de temperaturd. Scrisd pentru un flux termic
unidirectional, legea Fourier are expresia:
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0., . :—/IAa—T (4.21)
” Oox

Aceastd ecuatiei indicd faptul cda fluxul termic transmis prin
conductivitate in regim stationar este direct proportional cu aria sectiunii
normale pe directia de propagare a fluxului si cu gradientul de temperatura.
Semnul minus aplicat gradientului termic aratd cd transferul decurge in
sensul scaderii temperaturii, conform principiului II al termodinamicii.

In termeni de flux unitar, ecuatia (4.21) se scrie:

q=—A— (4.22)
ox

Pentru un mediu omogen si izotrop in care temperatura variaza
spatial, ecuatia Fourier se scrie:

oT or or

= q,=-A— q.=—A— 423
g, o D o q . (4.23)
sau:
g=-A or or o1\ _ _vr (4.24)
ox 0oy oz

Coeficientul de proportionalitate A poartd denumirea de coeficient
de conductivitate termica sau, pe scurt, conductivitate termica.
Procesele de transfer termic conductiv se pot desfasura intr-o mare
diversitate de conditii:
e materialul este omogen sau neomogen;
materialul este izotrop sau anizotrop;
materialul contine sau nu contine surse interne de caldura;
regimul termic este stationar sau nestationar;
transferul termic are loc uni-, bi- sau tridirectional.

In majoritatea aplicatiilor tehnice, transferul conductiv decurge prin
materiale omogene si izotrope, fara surse interne de caldurd, in regim
stationar, unidirectional.

Tabelul 4.1 prezinta ecuatiile diferentiale generale ale temperaturii in
transferul conductiv.
In ecuatiile din tabel s-au mai introdus notatiile:
q» - flux termic volumic al surselor termice interne, W/m® ;
a - difuzivitate termicd, care caracterizeaza posibilitatea de egalizare a
temperaturii intr-un corp incilzit neuniform, m%/s;
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Tab. 4.1. Ecuatiile diferentiale ale temperaturii in transferul termic

conductiv
Denumire Tipul transferului Ecuatia
Ecuatia generald | Regim nestationar cu sursa vpe 4 10T
a conductiei interna de caldura A a ot
. Regim stati a
Poisson Regim stationar cu sursa vir+do—o
interna de caldura A
. Regim nestationar fird sursi 1 or
Fourier Regim nestational surs vir—_L. o0
interna de caldura a ot
Laplace Regml sta‘glcfnar fv‘étra sursa V2T 20
interna de caldura
Helmholtz Reglrfl stationar cu o functie ) V2T 4 BT =0
liniard a termenului temperatura

Pentru rezolvarea ecuatiilor diferentiale ale transferului conductiv
este necesara stabilirea conditiilor de univocitate pentru proces, si anume:
e conditii geometrice, care determina forma si dimensiunile corpului;
e conditii fizice, care stabilesc valorile marimilor fizice a si A, precum si
legea distributiei si variatiei spatio-temporale a surselor termice interne;
e conditii initiale, care determind distributia temperaturii in interiorul
corpului la momentul initial;
e conditii de contur, care exprima distributia temperaturii sau fluxul termic
pe suprafata corpului sau temperatura mediului ambiant si legea schimbului
de caldura intre corp si mediu.

Expresiile laplacianului temperaturii (VT) sunt redate in tab. 4.2.

Tab. 4.2. Expresiile laplacianului temperaturii
Coordonate Transfer liniar Transfer spatial
(unidirectional) (tridirectional)
. d’T o’'T o°T 0T
Carteziene > 5t
dx ox~ oy° Oz
L d’T 1 dT o’T 10T 1 0T 0T
Cilindrice St ct——t 5
dr= r dr or~ r or r° Op~ Oz
¢T 200 1 oT
. AT 2 dT or* r or rltgy oy
Sferice = — 5 5
dr= r dr 1 or N 1 oT
P oy’ risin’y 09’
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4.2.2. Distributia temperaturilor intr-un mediu imobil

Legea Fourier permite determinarea caldurii transferate prin
conductie dacd se cunoaste distributia temperaturilor in corp (expresia

campului de temperaturd). Ecuatia N

diferentiala a  campului  de “ Az q
temperaturd se obtine din bilantul / ’
termic al unui element de volum I /
paralelipipedic (forma nu este

restrictivd) AV = dxdydz prin care

are loc transferul termic (fig. 4.2): = > o
(QS )acumulat (Qs )intrat ( 4 2 5) / A
- (Qv )iesit 0 y 4 é
Bilantul se intocmeste /
pentru urmatoarele conditii:
- corp imobil, omogen si izotrop; y Gy q
- regim nestationar; ’
- absenta surselor interne de cal- Fig. 4.2. Transfer termic prin
dura. conductivitate

Energia termica acumulatd in volumul elementar in unitatea de timp
va fi:
oT
p-dxdydz-c,-—
ot
Fluxul termic care intrd in volumul elementar pe directia x este

-dydz , iar fluxul termic iesit din volumul elementar, tot pe directia x va

q.

fi q.|,,.-dvdz . In mod similar se pot scrie si expresiile fluxurilor termice

intrate si iesite pe directiile y si z. Cu aceste Inlocuiri, ecuatia (4.25) devine
dupa simplificari si impartire prin dV:
T (oq, 94, o
pre Lo [0 00 g, (4.26)
ot ox oy 0Oz

Inlocuind expresia fluxului unitar din relatiile (4.23), ecuatia (4.26)
se va scrie sub forma:

oT _,(o°T 0'T o°T
pre,—=A ot ot
ot ox~ oy- oz

j: AVT (4.27)

sau sub forma:
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or A

— VT =aV°’T (4.28)
o p-c,

Coeficientul de difuzivitate termicd a este o functie numai de
proprietatile fizice ale materialului prin care se propaga caldura (4, p, ¢,) st
reprezinta inertia termica a sistemului. Dimensional:

[a]= L%c,, } _ {(kg.mVZ-).nZ;'- ki; j — J - {”ﬂ (4.29)

Coeficientul de difuzivitate termica are aceeasi unitate de masura ca
sl viscozitatea cinematica, o, $i, asa cum se va arata in capitolul 5, ca si
coeficientul de difuziune D.

Daca in elementul de volum considerat ar exista o sursa interna de
caldura, atunci ecuatia de bilant (4.25) s-ar scrie sub forma:

(QS )acumulat = (Qv )intrat o (Qs )iesit + (Qs ) generat (430)

Existenta unei surse interne de cédldurd se poate datora uneia sau mai
multor cauze cum ar fi: transformarea energiei electrice in energie termica,
reactii de fisiune nucleara, degradarea energiei mecanice (disipare viscoasa),
reactii chimice sau transformari de faza.

Luand in considerare sursa internd de caldura si tindnd cont de faptul
cd A, p, ¢, sunt functii de temperaturd, iar corpul nu este omogen, ecuatia
(4.27) capata forma:

Y (pse ,T)=i(;tx@—Tj+i 2, L +3(,128—Tj+qv 4.31)
o7 ox\U "ox) oy\ Toy) oz T oz

cunoscutd drept ecuatia Fourier generalizata.

In calcule practice, in absenta surselor interne de caldura si pe un
interval de temperaturd nu prea mare, se poate neglija variatia marimilor A,
p, ¢, ca functii de temperaturd, sau se lucreaza cu valorii medii ale acestor
marimi, astfel Incat se poate utiliza ecuatia (4.27).

4.2.3. Coeficientul de conductivitate termica

Coeficientul de conductivitate termica sau, pe scurt, conductivitatea
termicd A este o proprietate fizicd specifica fiecarui tip de material, care
exprimd comportarea acestuia la transferul termic conductiv. Dimensiunile
conductivitatii termice rezultd din conditia de omogenitate dimensionald a

ecuatiei (4.21):
B (J/S)-m}_{ w }
[ﬂ]—[ preayal il e (432)
10
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Conductivitatea termicd este dependentd de proprietatile fizice ale
materialului: temperaturd, densitate, porozitate, umiditate. In fig. 4.3 este
prezentat intervalul de variatie al conductivitatii termice pentru diverse
materiale.

[T TTT3
Gaze organice si vaporiI
; bl

Materiale izolante amorfe
Uleiuri

|||‘ L

Gaze anorganice si vapori
R N AT
| Lichide organice
1L I
Lichide anorganice
L 1
Solutii anorganice apoase
| IR
Solutii organice apoase
(RN
Materiale pulverulente

[
Materiale refractare

Cristale

Aliaje metalice industriale
i o

| ‘ Metale pure ‘ |
L1 Lo |t

0,001 0,01 0,1 1 10 100 1000
A [W/(m.K)|

Fig. 4.3. Conductivitatea termica a unor materiale

Metale lichide
tin [

Alegerea materialelor pentru constructia aparaturii de transfer de
caldura se face si in functie de A: pentru accelerarea transferului termic se
utilizeaza materiale cu valori A ridicate (metale, aliaje), iar pentru reducerea
sau inhibarea transferului se utilizeazad materiale cu valori A scazute
(materiale izolante). De asemenea, In procesele de transfer termic este
necesard cunoasterea sau determinarea conductivitatii fluidelor, marime
necesara pentru calculul coeficientului global de transfer termic.

4.2.3.1. Conductivitatea termica a gazelor

Coeficientul de conductivitate termica pentru gaze poate fi dedus pe
baza teoriei cinetico-moleculare si exprimat prin ecuatia Maxwell:

A=B-c -u (4.33)
in care u reprezintd viscozitatea cinematica (Pa.s), ¢, este caldura specifica
la volum constant (J.kg".K™), iar B este un coeficient care tine seama de
interactiunea moleculara:

11
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(4.34)

Deoarece pentru gazele cu un anumit numar de atomi indicele adiabatic k&
este aproximativ constant, coeficientul B ia urmatoarele valori: 2,52 pentru
gaze monoatomice; 1,90 pentru gaze diatomice; 1,75 pentru gaze triatomice.

Variatia conductivitatii termice cu temperatura este datd de relatia lui

Sutherland:
273+C( T\
Ar =4, —
T+C \ 273

in care Ay este conductivitatea la temperatura 7, Ay este conductivitatea la
273 K, T este temperatura absolutd, iar C este o constantd caracteristica
fiecarui gaz (tab. 4.3).

(4.35)

Tab. 4.3. Valorile Ay si C din ecuatia (4.35)

Ao C Ao C

Gazul 1 wimKy | K] Gazul (W/(m.K)] | [K]

Hidrogen 0,1594 94 | Oxid de carbon 0,0215 156
Azot 0,0243 102 | Amoniac 0,0200 626
Aer 0,0234 122 | Dioxid de sulf |  0,0077 396
Oxigen 0,0234 144 | Clor 0,0072 351

Conductivitatea termica nefiind o marime aditiva, pentru calculul
conductivitatii unui amestec de gaze se foloseste relatia (4.33) in care
caldura specificd a amestecului se calculeazd aditiv, functie de caldurile
specifice ale componentilor, iar viscozitatea amestecului se calculeaza cu

relatia:
_ X pANMT,,, + x50, | MLT,, +. 4 x, 1,4/ M T,
XAMT,, +x,|M,T,, +..+x\|MT,

crl
in care x; sunt fractiile molare (volumice), u; viscozitatile dinamice, M,
masele molare si 7,,; temperaturile critice ale componentilor amestecului.

(4.36)

am

4.2.3.2. Conductivitatea termica a lichidelor

Ca si in cazul gazelor, conductivitatea termica a lichidelor este
functie de temperaturd si de presiune. Cu exceptia apei si glicerinei,
conductivitatea termica a lichidelor scade cu cresterea temperaturii asa cum
reiese din fig. 4.4.

12
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26 T | “1 61
7 B 1 - glicerina anhidra;
- ==z 2 d f
24 n - 59 _ - acid formic;
g P 7% L g ’
T o B 5 E 3 - metanol;
= T = 4 - etanol;
-3 -1
= 20 i i/ 55 2 5 - anilina;
< 3 < . .
g Y, g 6 - acid acetic;
218 : ey —Y— —]s3 2
z / 4 5 7 - acetona;
£ J: g
g 16 ¥-4___ 1% 8 - butanol;
z %-—5_;?“‘“* z 9 - nitrobenzen;
2 7] g 51 1" 2
=1 ) [ = - .
: :}‘(S..____ ] 4 2 10 - benzen;
S ) el — 1Y 11 - toluen
S ———

- ; — o xi .
0 P Ii E;r— = 45 12 - xilen;

13 - ulei de vaselina;
0 20 40 60 80 100 120 140 .
Temperatura, °C 14 - apa (pe ordonata din dreapta).

Fig. 4.4. Variatia conductivitatii termice a lichidelor cu temperatura

Conductivitatea termica a solutiilor apoase este mai redusd decat a
apei si scade cu cresterea concentratiei solutului.

Conductivitatea termica a lichidelor poate fi calculata cu relatia
aproximativa a lui Weber:

P
/1:/«(:,,.,0-3,/H (4.37)

in care k este un coeficient care depinde de gradul de asociere al lichidelor
[k = 3,58.10° pentru lichide asociate (apd); k = 4,22.10° pentru lichide
neasociate (benzen)], ¢, cdldura specifica la presiune constanta (J .kg'l.K'l),
p densitatea (kg.m™) si M masa molar a lichidului (kg.kmol™).

Pentru lichide rau conducéatoare de electricitate, A se poate calcula cu
relatia lui Bridgeman:

q 2/3
1=33, -(ﬁj (4.38)
N M

unde R reprezintd constanta universala a gazelor, N numarul lui Avogadro,
v, viteza sunetului 1n lichid, p densitatea si M masa molara a lichidului.

Ecuatiile (4.37) — (4.38) au un caracter orientativ, valorile obtinute
prin calcul prezentand abateri fata de cele determinate experimental.

13
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4.2.3.3. Conductivitatea termica a materialelor solide

Coeficientul de conductivitate termica pentru materiale solide are
valori foarte diferite, functie de natura si proprietatile materialului. Functie
de valoarea A, materialele solide se impart in:

e materiale izolante A=0,02-0,12 W.m! X!
e materiale refractare A=0,60-3,50 W.m' K
e materiale metalice A=28,70 — 458 W.m' K

Umiditatea mareste mult conductivitatea termica a materialelor;
conductivitatea termicd a materialului umed este mai mare decat suma
conductivitatilor apei si materialului uscat.

Pentru materialele poroase, conductivitatea termica scade cu
cresterea porozitatii (a densitatii aparente), tinzand catre conductivitatea
termica a aerului (0,023 W.m" K™ la 20 °C). Conductivitatea materialelor
poroase se poate calcula cu relatia:

34,
I-|l-——|-¢
24, +4,
A=A,
31
I+ —2—-1|-¢
24, +4,
unde 4, este conductivitatea materialului propriu zis, 4, conductivitatea
fluidului din pori, iar ¢ este porozitatea (fractia de goluri) materialului. Daca
in porii materialului patrunde umiditatea (care are conductivitatea termica
de cca. 25 de ori mai mare decat aerul), coeficientul de conductivitate al
materialului se modificd Tn mod considerabil, proprietitile izolante ale
acestuia Inrautdtindu-se.
Coeficientul de conductivitate termicd creste aproximativ liniar cu

cresterea temperaturii dupa o functie de forma:
A=A, +b-T (4.40)

(4.39)

Sau.
Ay =21+ p-T) (4.41)

in care coeficientii b §i £ sunt caracteristici fiecarui material Tn parte.
Materialele metalice au cea mai ridicatd conductivitate termica.
Conductivitatea termicd a metalelor pure este aproximativ proportionald cu
conductivitatea electricd, in conformitate cu legea Wiedemann, Franz si
Lorenz:
A

AT

e

=n, (4.42)

14
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in care n; este numarul lui Lorenz iar A.; este coeficientul de conductivitate
electrica. Impuritatile prezente in metale conduc la scdderea considerabila a
conductivitatii termice a acestora. Aliajele metalice au o conductivitate
termicad mai scazutd decat metalele constituente aflate in stare pura.
Cu exceptia cuprului si aluminiului, conductivitatea termica a
metalelor scade cu cresterea temperaturii dupa o relatie de forma:
A=2(1-kT-k,T?) (4.43)
in care k; si k; sunt constante specifice fiecarui metal (aliaj) pe un anumit
domeniu de temperatura. Pentru calcule aproximative, se poate considera o
dependenta liniard a conductivitatii de temperatura, de forma:
A=2,(1-kT) (4.44)
In tab. 4.4. sunt prezentate valorile orientative ale unor coeficienti de

conductivitate termica pentru o serie de materiale metalice si nemetalice.

Tab. 4.4. Conductivitatea termica a unor materiale solide

Materiale A Materiale T A

nemetalice [W/(m.K)] metalice K] [W/(m.K)]
azbest 0,15-0,21 | alama 303 113
azbociment 0,35 aluminiu 373 207
beton 1,28 argint 373 416
caramida 0,69 - 0,81 | bronz 303 189
lemn de fag 0,23 -0,41 | cadmiu 291 94
lemn de brad | 0,17 —0,35 | cupru 373 378
nisip uscat 0,35-0,81 | fonta 373 49
pluta 0,04 — 0,05 | grafit 373 151
polistiren 0,04 nichel 373 59
poliuretan 0,04 otel (1%C) 291 45
rumegus 0,07 — 0,09 [ otel inoxidabil 293 16
sticla 0,70 - 0,81 | plumb 373 33
vata minerala 0,07 staniu 373 59
vata de sticla | 0,03 - 0,07 | tantal 291 55
zgura 0,22 - 0,29 | zinc 373 110

4.2.4. Transfer termic conductiv in regim stationar

Regimul stationar este definit prin constanta in timp a cdmpului de
temperaturd. Ca urmare, temperatura oricarui punct din sistem rdmane
constantd, fluxul termic care trece prin orice sectiune a sistemului este

15
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constant, fluxurile care trec prin suprafetele izoterme sunt egale si
acumularea de caldura 1n sistem este nuld. Conditia de stationaritate se scrie:

oT

=0 4.45
A 5 (4.45)
In conditii de regim stationar ecuatia (4.27) devine:

aV’T =0 (4.46)
Intrucat difuzivitatea termica este diferita de zero, (4.46) se scrie:

2 2 2
VZT—aT or aT—o (4.47)

= + =
o’ oy’ oz’
Ecuatia (4.47) poate fi rezolvatd analitic pentru cateva cazuri
particulare care prezintd importantd practica.

4.2.4.1. Transfer termic prin pereti plani simpli

Se considera (fig. 4.5) un
D perete plan, omogen, a cdrui
suprafatd este infinit mare
A comparativ cu grosimea o a
acestuia. Transferul termic are
loc unidirectional, pe directia x,
normala la suprafatd peretelui.

In aceste conditii, ecuatia
(4.47) se scrie:

2
9x d 2T =0 (4.48)
dx
Dupa o prima integrare rezulta:
X X
1 ’ a _y (4.49)

dx
Fig. 4.5. Transfer termic conductiv prin  de unde printr-o noua integrare

pereti plani omogeni simpli se obtine:

T=kx+k, (4.50)
ecuatie care aratd ca variatia temperaturii 1n interiorul peretelui este liniara
daca A este constant in raport cu temperatura.

Constantele de integrare &; si &, se obtin din conditiile la limita:

pentrux=0, 7 =T,

(4.51)
pentrux=0, T=T7,

Inlocuind prima conditie la limita in (4.50) se obtine:

16
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k,=T, (4.52)

Din a doua conditie la limitd si valoarea k, inlocuite in (4.50) si
tinand cont de (4.49), se obtine:

kl — d_T - _ T; — T 2

dx o

ecuatie care da expresia gradientului de temperaturd pentru un perete plan,

omogen, de grosime J. Inlocuind (4.53) in legea lui Fourier (4.22) se obtine

relatia care permite calculul fluxului unitar pentru aceste conditii de transfer:

A

(4.53)

q=50-1) (4.54)
Fluxul termic total va fi dat de expresia:
0, = %A(T1 ~T,)= %AAT (4.55)

in care 4 este suprafata peretelui prin care are loc transferul, iar AT este
forta motoare a procesului de transfer termic. Evident, daca temperaturile pe
cele doua fete ale peretelui sunt egale (7; = T5), forta motoare a procesului
se anuleaza si transferul de caldura inceteaza (Qs = 0).

Daca diferenta de temperatura AT pe fetele peretelui este prea mare
pentru ca A sd mai poata fi considerat constant, fie se imparte peretele in mai
multe “felii” subtiri de A constant, calculul efectuandu-se ca in cazul
peretilor compusi, fie se foloseste o valoare medie a conductivitétii termice
pe intervalul de temperatura considerat:

DU B
1t
[adr  (4.56)
T. 2 _T; 7 A
fie se foloseste ecuatia Fourier
generalizata (4.31), scrisd pentru T,
transfer unidirectional, in regim
stationar, fara sursd internd de X
caldura: 1,
i(/ld—T):O (4.57)
dx\  dx
in care A este o functie de
temperaturd, redatd, de exemplu, x=0 X=90
de ecuatia (4.41).
In practica este uneori
necesara  cunoasterea  valorii
temperaturii in interiorul

A=

qx =4

Fig. 4.6. Temperatura in interiorul unui
perete plan, omogen

17
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peretelui, la o distanta oarecare x fata de suprafata (fig. 4.6). Fluxul unitar
care trece prin peretele de grosime o este dat de ecuatia (4.54). Analog, prin
stratul de grosime x va trece fluxul:

A

¢.=~(-T) (4.58)
In regim stationar cele doua fluxuri sunt egale (¢ = ¢,) si deci:
(1-1)=2(1,-1,) (4.59)
de unde rezulta valoarea temperaturii 7, la distanta x In interiorul peretelui:
1,=1,-S(1-1,) (4.60)

4.2.4.2. Transfer termic prin pereti plani compusi

Se considera un perete format din n straturi paralele (fig. 4.7) cu
grosimile J;, 02, ..., 0,, avand conductivitdtile termice A;, 4, ..., 4, §1 cu
caderile de temperatura corespunzatoare AT}, AT, ..., AT, astfel Incat:

AT, +AT, +..+AT, =T, -T, (4.61)
Ty 51 T, fiind temperaturile pe fetele exterioare ale peretelui.

Regimul fiind stationar, fluxurile termice transmise prin fiecare strat

sunt egale intre ele:

;..zﬁATn =q (4.62)
5”
Din (4.62) se poate scrie:
o
AT =T, -T =q=*
1 =4 =4, =49 2,
AT, =T,-T,=¢%2
A, (4.63)
6}1
AT, =T, T, =q/1”
Adunand ecuatiile (4.63),
membru cu membru, se obtine

expresia:

n 51
Fig. 4.7. Transfer termic conductiv prin I,-T, = qu (4.64)
pereti plani compusi =1
18
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care poate fi pusa si sub forma:

q:T‘L;;;” sau Q:YE;;;”-A (4.65)

2 2%
Notand caderea totald de temperatura cu AT, (4.65) se poate scrie:
O=k-A-AT (4.66)
unde:
1 W

k=— 5 {mz-K} (4.67)

25

=1 7Y
reprezintd coeficientul total de transfer de caldura conductiv. Inversul
acestuia este rezistenta totald la transmisia caldurii prin conductie, exprimata
ca suma a rezistentelor termice partiale (raportate la unitatea de suprafata):

1 &5 |m K
R, =—=27’ { } (4.68)
=l 7Y%

k W

Din ecuatiile prezentate se pot deduce urmatoarele:
e pentru aceeasi grosime o a peretelui, caderea de temperatura va fi cu atat
mai mare cu cat A este mai mic;
e pentru materiale cu acelasi A, cdderea de temperaturd va fi proportionala
cu grosimea stratului, J.

4.2.4.3. Transfer termic prin pereti cilindrici simpli

Transferul de caldurd prin
pereti cilindrici este un fenomen des
intalnit, multe din aparatele de transfer
termic din industria alimentara sau din
biotehnologii fiind de tip tubular.

Considerand un perete
cilindric omogen de lungime /, avand
raza interioard 7; §i raza exterioara r,
(fig. 4.8) in care cdldura se transmite
din interior spre exterior (deci 7; >
T,), ecuatia Fourier pentru transfer
termic conductiv unidirectional se
scrie (In coordonate cilindrice):

Fig. 4.8. Transfer termic conductiv
prin pereti cilindrici simpli

19



FENOMENE DE TRANSFER

0, = —Md—T (4.69)
dr
Suprafata normald la fluxul termic este 4 = 277/ si ecuatia (4.69) se
scrie:

0. = —27z/1rlfl—T (4.70)

r
Separand variabilele i integrand, considerand ca A este independent
de temperatura, rezulta:

T dr r
O,|==-2zudr (4.71)
W’ T

Rezolvand integralele si grupand termenii se obtine in final:
0 - 22(1, - T,) _ #U(T, - T,)

lnd—2
1 1
unde d; si d, sunt diametrele corespunzatoare razelor r; si ;.

Daca in (4.72) se inmulteste si numitorul si numaratorul cu grosimea
peretelui cilindric, (r, — r;), rezulta:

Q 212”1(7’2 —7'1)(7—; _Tz) —
' (r, =r)In(r, /1;)

(4.72)

(4.73)
:ﬂ(AZ _Al)'(Tl _TZ):ﬂ,-A £
(r2 - 7’1)111(‘42/‘41) " Ar
unde prin 4,, s-a notat aria medie logaritmica a suprafetei de transfer termic:
A, _ oA (4.74)
ln(Az/ Al)

Daca in relatia (4.72) se adoptd / = 1 m, fluxul termic specific pe
unitate de lungime va fi:

_27AT,-T,) [W/m] (4.75)
ln(rz /7’1)
Ecuatia (4.72) scrisa sub forma:
7-1 =2 nx (4.76)
27Al n

permite calculul temperaturii In interiorul peretelui la o raza oarecare, 7,:

r T, -T. r
T =T, - Q. ‘In*=7 ———2_.In* (4.77)
22, In(,/r)
Analizand ecuatia (4.77) se poate constata cd, in interiorul unui
perete cilindric omogen, temperatura variaza dupa o curba logaritmica.
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Pentru pereti nu prea grosi calculul se poate simplifica, inlocuind
raza medie logaritmicd cu raza medie aritmetica: r,, = Y(r. + r;); pentru
pereti subtiri, in locul razei medii se poate folosi 7, sau r. Aceste
simplificéri introduc urmatoarele erori:

e sub 10% cand r./r; < 3,2 si se lucreaza cu media aritmetica;
e sub 10% cand r./r; < 1,24 si se lucreaza cu 7, sau r;;

e sub 1% cand r./r; < 1,5 si se lucreaza cu media aritmetica;
e sub 1% cand r./r; < 1,02 si se lucreaza cu r, sau r;.

4.2.4.4. Transfer termic prin pereti cilindrici compusi

Se considera un perete format
din n straturi cilindrice concentrice
(fig. 4.9) cu grosimile 0;, 93, ..., Oy1,
avand conductivitdtile termice A;, Ao,
.y An1 §1 cu caderile de temperatura
corespunzatoare AT, AT,, ..., AT, 5
astfel Incat: :
AT, +AT, +..+AT, =T, -T, (4.78)

n—1
T, si T, fiind temperaturile pe fata
interioard, respectiv exterioard a
peretelui.
Regimul  fiind  stationar,

fluxurile termice transmise prin ‘ ‘
fiecare strat sunt egale intre ele: Fig. 4.9. Transfer termic conductiv
4 =q¢,=..=q =q (4.79) prin pereti cilindrici compusi
l - 2 T e — n - .

Si:
O, 272711(711 _Tz)

Tl )
2 27[&2(712 _Ts)
q, = =
I In(r, /r,) (4.80)
an 27[/171—1 (Tn—l B Tn )
q, =
Z ln(rn /rnfl)

Ecuatiile (4.80) puse sub forma:
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274, (4.80.2)

si adunate membru cu membru conduc la expresia:

Ti _Tn :i_ ln(rz/rl)_i_ln(rS/rz)_'_.“_i_ln(rn/rn—l):| (481)
2 | A A, A

de unde rezulta expresia fluxului unitar g, respectiv a fluxului total Qx:

n—1

M respectiv QM 4.82)
r. V.

= n = n#L

Z:2/11. 1 7 ;2/1 n 7

i=1 i i i

4.2.5. Transfer termic conductiv in regim nestationar

In cazul proceselor nestationare, temperatura si fluxul termic intr-un
punct oarecare sunt marimi variabile in timp. In industriile de proces,
conductia in regim nestationar apare In cazul pornirii, opririi sau modificarii
de sarcind a instalatiilor termice care functioneazd predominant in regim
stationar.

La incalzirea sau racirea mediilor conductive, fluxul termic depinde
de rezistentele termice interne si de suprafatd, cazurile limitd fiind
reprezentate de corpurile cu rezistente interne neglijabile si de corpurile cu
rezistente de suprafata neglijabile.

in cazul corpurilor cu rezistente termice interne neglijabile,
corpuri cu o conductivitate termicd relativ ridicatd si avand o suprafatd
exterioard de contact cu mediul ambiant mare in comparatie cu volumul
corpului, temperatura 7 a corpului la momentul ¢ se determina din ecuatia:

T-T
/= exp(~Bi-Fo-G) (4.83)
T,-T

P

in care:

Bi=%l. po-%t. oAl (4.84)
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unde Bi reprezinta criteriul lui Biot, Fo criteriul lui Fourier (timpul relativ),
iar G este un factor geometric (G = 1 pentru placi infinite, G = 2 pentru
cilindri infiniti si bare patrate infinite, G = 3 pentru cuburi si sfere). 7)) este
temperatura initiald uniforma a corpului, 7y este temperatura fluidului cu
care corpul este pus in contact, & este coeficientul individual de transfer
termic intre corp si fluid (W.m>.K™"), [ reprezinti raza suprafetei sau
semigrosimea corpului (m), a este difuzivitatea termici a corpului (m”.s™), A
este conductivitatea termica a corpului (W.m".K™), 4 reprezinti suprafata
corpului (m?), iar ¥ este volumul acestuia (m?).

in cazul corpurilor cu rezistente termice de suprafati
neglijabile, temperatura suprafetei, 75, este constantd in timp si egald cu
temperatura fluidului, 7. In cazul unei plici plane infinite, de grosime L, cu
temperatura initiala uniforma 7y, variatia in timp a temperaturii in planul
central (z = 0) este de forma:

T-T <L 2
S — iZlSIH[ﬂzjeXp (ﬂj N FO , n= 192,3:"': (485)
To _Ts L 2

Ton

4.3. TRANSFER DE CALDURA PRIN RADIATIE

Energia radiantd, de naturd termica, este emisa de orice corp aflat la
temperaturi superioare lui zero absolut. In procesele industriale in care
intervine transferul termic, este important transferul de energie radianta la
temperaturi cuprinse intre 700 — 2200 K. Desi emisia de radiatii termice are
loc la orice temperaturd, iar transferul radiant decurge concomitent cu
transferul conductiv si convectiv, la temperaturi normale (300 — 400 K),
ponderea sa in transferul global de céldura este neglijabil.

4.3.1. Notiuni fundamentale

Energia radiantd Q incidentd pe suprafata unui corp se distribuie
astfel (fig. 4.10): o parte este absorbita (Q,), o parte este reflectata (Qg), iar
restul este difuzata (Qp), strabatand corpul.

0=0,+0;,+0,=40+RO+DQ=(4+R+D)-Q (4.86)

A+R+D=1
unde 4, D si R reprezintd respectiv coeficientul de absorbtie, coeficientul de
reflectie si coeficientul de difuzie sau de permeabilitate. Acesti coeficienti

23



FENOMENE DE TRANSFER

iau valori cuprinse intre 0 si 1, In functie de natura corpului, starea
suprafetei sale, temperaturd, spectrul radiatiei incidente.

Qp

Fig. 4.10. Distributia energiei radiante

e Corpul negru absoarbe toate radiatiile incidente: 4 = 1; R=D = 0.
e Corpul alb reflecta toate radiatiile incidente: R=1; 4 =D = 0.
e Corpul diaterm este transparent pentru toate radiatiile incidente, avand:
D=1, A=R=0.
e Corpurile cenusii absorb pe toate lungimile de undd o anumita
proportie din radiatiile incidente. Aceste corpuri au 4 < 1 = constant.
e Corpurile colorate absorb selectiv radiatia incidentda pe anumite
lungimi de unda.
e Corpurile lucioase reflectd partial radiatiile incidente intr-o directie
determinatd, unghiul de incidenta fiind egal cu unghiul de reflectie.
e Corpurile mate reflectd partial radiatiile incidente in toate directiile.
e Radiatia monocromaticad corespunde unei anumite frecvente (V) sau
lungimi de unda (1), intre cele doud marimi existand relatia:

1= (4.87)

1%

in care ¢ reprezintd viteza luminii.
e Radiatia integrald cuprinde intreg spectrul de radiatii cu lungimi de
unda variind de la zero la infinit.
e Puterea totala de emisie (F) reprezintd cantitatea de energie radiata de
un corp in unitatea de timp, pe unitatea de suprafatd, in toate directiile si pe
toate lungimile de unda:
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E :% [W/m?] (4.88)

in care Q reprezintd energia radiatd de corp In unitatea de timp, iar 4 este
suprafata de radiatie.
e Factorul de emisie (e) este raportul dintre puterea totald de emisie a
corpului (£) si puterea totald de emisie a corpului negru (Ey):
e=— (4.89)
E 0
o Intensitatea de radiatie (/,) este energia radiata de unitatea de suprafata
a unui corp, in unitatea de timp, pe o anumitd lungime de unda, A:
dE
I,=— [W/m’] (4.90)
dA
Daca se cunoaste legea de distributie a energiei radiante in functie de
lungimea de unda, se poate determina puterea totala de emisie a corpului:

E:TdE:Tlld/i (4.91)
0 0

4.3.2. Legile radiatiei termice

Legea lui Planck este legea de distributie a intensitétii de radiatie /,,
functie de A, pentru corpul negru, la diferite temperaturi:

k | [W/m’] (4.92)

J ==t -
A 5 ky | AT
A e —1

in care k; = 0,374.10"° W.m® si k; = 1,4388.10° m.K reprezinti prima si
respectiv a doua constantd a lui Planck. Din aceastd lege rezulta ca
intensitatea de radiatie creste cu cresterea temperaturii §i ca prezintd un
maxim pentru fiecare temperaturd 7. Valoarea lui A,, se obtine prin
anularea primei derivate a intensitatii de radiatie in raport cu lungimea de
unda:

dl,

LIy Ny _ const
da

ax

(4.93)

Ecuatia (4.93) reprezintd legea de deplasare a lui Wien, potrivit
careia maximul intensitatii de radiatie se deplaseaza cu cresterea
temperaturii catre lungimi de unda mai mici.

Legea Stefan — Boltzmann stabileste, pe baza legii lui Planck,
dependenta puterii totale de emisie a corpului negru (£)) de temperatura sa:
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w 4
E,=[1,di=c, (%j [W/m?*] (4.94)
0

unde ¢y = 5,67 W.m™.K™* este coeficientul de radiatie al corpului negru.
Pentru corpurile cenusii, legea Stefan — Boltzmann are expresia:

4 4
T T
E=eE =cc | ——]| =¢ 4.95
¢ o= (100) c[looj (455)

in care e = c/cp < 1 este factorul de emisie al corpului cenusiu, iar ¢ este
coeficientul de radiatie al corpului cenugiu, exprimat in W.m=. K™,

Legea lui Kirchhoff exprima legatura dintre cantitatea de energie
emisd §i absorbita de cétre un corp negru sau cenusiu, in anumite conditii de
temperaturd. Aceasta lege stabileste ca raportul dintre puterea totalda de
emisie (£) si coeficientul de absorbtie (4) este acelasi pentru toate corpurile,
egal cu puterea totalda de emisie a corpului negru (£y), si este functie numai
de temperatura:

4
E, E, E, T
_:_:.“:—:E :c of — = T 4.96

4, 4, 4, " °(100) 1) (1:90)
O consecintd importantd a legii lui Kirchhoff este ca pentru un corp in
echilibru termodinamic, coeficientul de absorbtie 4 este egal cu factorul de
emisie e.

4.3.3. Transfer termic radiant intre corpuri solide

Intre doud corpuri solide avand temperaturi diferite se stabileste un
schimb reciproc de emisii si absorbtii de energii radiante, fluxul radiant al
corpului cu temperaturd mai mare fiind mai mare. Dupd un timp, intre
corpuri se stabileste un echilibru termic: temperatura celor doud corpuri se
egaleaza si potentialul transferului se anuleaza. Transferul de caldura
inceteaza, dar corpurile continud sd emitd si sa absoarba energie radianta,
fiecare corp cedand tot atita energie cata primeste.

Se considera doua suprafete negre plan — paralele, avand
temperaturile 7; si respectiv 7>. Emisia de energie 1n unitatea de timp
(fluxul termic) pentru conditia 7; > T va fi:

T 7,
L =c,| ——| A respectiv =c,| —=| 4 497
Q.s,l 0(100) p QS,Z 0(100] ( )
Fluxul termic net (primit de suprafata cu temperatura mai mica) va
fi:
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LY (L),
0O, = Qs,l _Qs,z _co{(ﬁj [100} ] A (4.98)

Daca cele doud corpuri au o pozitie arbitrara in spatiu, fluxul termic

net va fi:
™\ (1Y
0O, = Qs,l _Qs,z =C l:(mj _[ﬁj ]'Al 'kl,z (4.99)

in care k;» este un factor geometric, numit coeficient mutual de iradiere,
reprezentand fractia din radiatia emisa de suprafata 4; cu temperatura 77, pe
care o primeste suprafata 4, cu temperatura 7>.

In cazul unor suprafete reale, fluxurile radiante se corecteaza prin
introducerea coeficientilor de emisie e:

4 4
T T
0, =Co8, {(mj _(ﬁj :lAlkl,z =
4 4
T T
:coez,l{(ﬁj _(ﬁj :lAlkZ,l

Ecuatia (4.100) se poate scrie si sub forma:

LY (1) 4
0, —Q‘Y,I—Q‘g,z—co{(@J (100} ] 4,-K, (4.101)

in care K > este un coeficient care include atat influenta factorului geometric
cat si a coeficientilor de emisie.

(4.100)

4.3.4. Radiatia gazelor si vaporilor

Spre deosebire de corpurile solide, gazele si vaporii prezinta o serie
de particularititi in ceea ce priveste absorbtia si emisia radiatiei termice. In
timp ce solidele au spectre continue de radiatie, gazele au un caracter
selectiv, absorbind si emitand energia numai in anumite intervale de lungimi
de unda, 1n altele fiind transparente (diaterme). Absorbtia si radiatia energiei
de catre gaze nu are loc in stratul superficial, ca in cazul solidelor, ci in
volum, datoritd drumului mediu liber al moleculelor de gaz mult mai mare
decat distanta intre particulele corpului solid.

Gazele mono- si diatomice (He, Ar, Oz, N,, Hy) sunt practic complet
transparente pentru radiatia termicd, in timp ce gazele poliatomice (CO,,
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H,0, NHs;, SO, etc.) posedd o mare capacitate de emisie sau absorbtie a
radiatiei termice.

Fluxul termic specific schimbat prin radiatie de un gaz avand
temperatura 7, si factorul de emisie e, cu un perete avand suprafata S,
temperatura 7), s1 factorul de emisie e, se poate calcula cu relatia:

ST D 4 Al L 4 [W] (4.102)
— .c . . e — —_— —_— .
T=77 % %\ 100 ) ~ | 100

in care 4, reprezinta coeficientul de absorbtie al gazului la temperatura 7, a
peretelui. Coeficientul de emisie al gazului, e, se determina pe baza unor
relatii reprezentate grafic sub forma:

e,=f(T,.pb) (4.103)
in care marimea p.b reprezintd produsul dintre presiunea partiala p a gazului
(exprimata 1n bar) si grosimea b a stratului de gaz (exprimata in m).

44. TRANSFER DE CALDURA PRIN CONVECTIE

Transferul termic convectiv apare datoritd migcdrii macroscopice a
fluidelor, sub forma de turbioane sau de curenti. Cele doua cazuri limita ale
transferului convectiv sunt convectia libera (naturald) si convectia fortata. In
ambele cazuri, migcarea fluidului este guvernatd de legile transferului de
impuls.

In regim de curgere laminar, transferul de cilduri dupa normala la
directia de curgere decurge preponderent prin conductivitate, In timp ce in
regim turbulent determinant este transferul de caldura care se face simultan
cu miscarea elementelor macroscopice de fluid. Transferul de caldura va fi
cu atat mai intens, cu cat regimul de curgere va fi mai puternic turbulent.

4.4.1. Stratul limita termic

Se considerd deplasarea unui fluid de-a lungul unei plci plane, Intre
fluid si placd realizandu-se un schimb de caldurd. Regimul termic este
stationar, iar curgerea fluidului este laminara. Fluidul are initial (Ia x = 0)
temperatura 7), iar placa are temperatura constantd 7), (fig. 4.11).

Se considerd T > T,,. Drept urmare, fluidul adiacent la placad se va
rdci, avand pe diverse zone, temperaturi intermediare intre 7y si 7,,. Distanta
de la placa, pe directia y, pentru care temperatura 7" a fluidului este cuprinsa
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intre Ty si T, este grosimea stratului limita termic, iar zona de existentd a
variatiei de temperatura de-a lungul suprafetei placii se numeste strat limita
termic.

Xo=0
0 X| Xs X3 X

Fig. 4.11. Formarea stratului limita termic la curgerea laminara de-a
lungul unei placi plane

In regim de curgere turbulent, stratul limitad termic suferd unele
modificari care conduc la schimbarea profilului de temperatura. Dupa cum
reiese din fig. 4.12, la intrarea fluidului pe placa se formeaza stratul limita
cu curgere laminard. La o anumitd distantd (x = x.) de capatul de atac al
placii, in stratul limitd apare o miscare turbulenta, iar grosimea stratului
limita termic creste mult mai repede decat in miscarea laminara. In interiorul
stratului limitd rdméne intotdeauna in apropierea peretelui o zona de
grosime redusa, In care migcarea se mentine laminard. Aceasta zona in care
miscarea fluidului se mentine laminard poartd denumirea de substrat
laminar. In domeniul laminar al stratului limiti, gradientii de temperatura
sunt mult mai mari fatd de domeniul turbulent al stratului limita.

4.4.2. Coeficientul individual de transfer termic
Zona din stratul limita in care apare caderea cea mai mare de temperatura se

considera ca fiind zona determinantd de rezistenta termica in transferul de
caldurd. Deoarece vitezele de curgere ale fluidului n apropierea peretelui
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sunt mici, tinzand la zero la perete, se poate admite ca in aceastd zona
transferul de caldura decurge preponderent prin mecanism conductiv.

A AT AT

y

— -
-~ T

-
- LN
_ = Sstrat S o
— limita
;/./" laminar

Curgere laminara

= ———

Curgere turbulenta

>

NA

x=0 X er

Fig. 4.12. Formarea stratului limita termic la curgerea turbulenta de-a
lungul unei placi plane

Daca se considera (fig. 4.13) toata rezistenta la transferul termic
concentratd 1n stratul limitd termic, si In special in apropierea suprafetei de
transfer, unde vitezele de curgere sunt foarte mici, se poate considera ca
transferul termic se realizeaza prin conductivitate, astfel incat:

Fig. 4.13. Zona de variatie maxima a
temperaturii

30

R =§=l (4.104)
A «a

t

unde R, este rezistenta termica la
transfer, 0 este grosimea stratului
limita, iar A este coeficientul de
conductivitate termica a
fluidului. Marimea ¢, inversul
rezistentei termice, arata
intensitatea cu care se petrece
transferul de caldura intr-un fluid
in migcare §i poartd denumirea
de coeficient de transfer
convectiv. Deoarece 1n transferul
termic  global schimbul de
caldura are loc intre doua fluide,
apar doi coeficienti de transfer
convectiv. Din acest motiv,
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marimea o se mai numeste si coeficient individual (partial) de transfer
termic.
Fluxul termic convectiv care trece printr-o suprafatd A4 este dat de
legea de racire a lui Newton, care se poate scrie:
0 =a-A-(T,~T,) sau O, =a-4-(T, -T,) (4.105)

Pentru o si (Ty — T,) variabile, ecuatia (4.105) se poate scrie sub
forma:
dQ, =a{T, ~ T, JdA (4.106)
Transferul in stratul limita termic realizandu-se conductiv, este
aplicabila legea Fourier:

dQ, = A(E}ZA (4.107)
dy
Egaland (4.106) cu (4.107) se obtine expresia coeficientului
individual de transfer termic:
o= 4 (d—T) (4.108)
T, -7, \ dy

Ecuatia (4.108) aratd ca marimea « creste cu cresterea gradientului
de temperaturd. Cresterea turbulentei (respectiv cresterea lui Re) va conduce
la cresterea gradientului termic, ducand implicit si la cresterea coeficientului
individual de transfer termic.

Ecuatiile (4.105 — 4.108) aratd cd « reprezintd fluxul termic
transferat pe unitatea de suprafatd sub actiunea unei forte motrice de 1 K.

Dimensional,

N B /S I
[a]—[A_(Tf_Tp)}—[mz_K} (4.109)

Asupra coeficientului individual de transfer termic influenteaza o
multitudine de factori, de naturd hidrodinamicd, termica, geometrica, etc.,
astfel Incat:

a=flp.c, Re,T,1,1,..) (4.110)

Coeficientul individual de transfer termic « ar putea fi determinat
experimental, prin cunoasterea cantitatii de caldurd schimbate intre fluid si
perete si a temperaturilor fluidului si peretelui. Aceastd determinare
experimentald se poate face doar in cazul aparatelor aflate in exploatare.
Pentru proiectare este necesara estimarea lui « pentru anumite conditii de
transfer termic impuse de procesul tehnologic. Studiul transferului termic
convectiv se poate realiza fie prin utilizarea unor modele matematice (bazate
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pe ecuatii diferentiale), fie pe baza unor teorii statistice. In cazul in care
rezolvarea analiticd a ecuatiilor diferentiale care descriu transferul convectiv
de caldurda este imposibila — datoritd complexitdtii fenomenelor si a
numarului mare de parametrii care influenteaza procesul — se face apel la
ecuatiile criteriale, ecuatii care se pot obtine fie aplicand analiza
dimensionala, fie direct din ecuatiile diferentiale.

4.4.3. Ecuatia diferentiala a transferului termic convectiv

Cantitatea de caldurd transmisd prin convectie este caldura
transportata de un fluid aflat in miscare. Se considera intr-un curent de fluid
un paralelipiped elementar de laturi dx, dy, dz (fig. 4.14).

Regimul se considera

z Q, .4 a fi sta‘giopar: in o.rice punct a!
Q, sistemului  considerat, toti
parametrii care definesc starea

si dinamica sistemului nu

variaza in timp (derivatele

Q, Quiax acestor parametri in raport cu
> timpul sunt nule), si, ca
urmare, nu existd acumulare

/ A de substantd sau de energie.
0 / X Debitul de fluid care

/ intrd pe directia x in
paralelipiped este:
y Qg pv, -dy-dz

Q Acesta introduce in
Fig. 4.14. Transfer termic convectiv paralelipiped cantitatea de
caldura:
Q,=c, pv,-T-dy-dz (4.111)
La iesirea din paralelipipedul elementar, pe directia x, fluxul
elementar de fluid (v,p) devine:

A

vx-p-i-M-dx 4.112)
ox
iar temperatura 7 devine:
T+a—T-dx (4.113)
ox

Fluxul termic iesit din paralelipiped pe directia x va fi:
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Q)de:c [WV+de:|.(T+a_dejdy.dZ (4'114)
i } ox ox

Efectuand calculele in (4.114) si neglijand diferentialele de ordin doi
si superior, ecuatia (4.114) se scrie:

O,.ue =, (ov,)-T-dydz+ cp[T a(ai’“) + (v, )g—T}dV (4.115)
X X

In mod analog cu ecuatiile (4.111) si (4.115) se pot scrie ecuatiile
fluxurilor termice intrate si iesite din paralelipiped pe directiile y si z.

Excesul de cédldura pe care fluidul il lasd in timpul trecerii prin
paralelipipedul elementar este:

dQ = (Qx+dx + y+dy + z+dz)_(Qx + Qy + QZ) (41 16)

Sau:

0= CPT[ﬁ(pvx ), dlev.), olpv, )} v
ox oy | &

oT oT oT
e ) )T o) v

Caracterul de regim stationar al curgerii se introduce prin
urmatoarele doud conditii:

e Lipsa acumuldrii de substantd, exprimatd prin ecuatia continuitatii
(3.121.b):

(4.117)

0
ox oy oz

e Lipsa acumularii de cédldura, care cere ca excesul de caldurd dQ luat de
curentul de fluid din paralelipipedul elementar sa fie adus, prin
conductivitate, din exteriorul paralelipipedului. Incélzirea conductivd a
paralelipipedului este datd de ecuatia:

2 2 2

dQ=/1(a T+6 T+6 TJdV

4.119
or oyt oz’ ( )

Introducand aceste doua conditii in ecuatia (4.117) se obtine:

oT oT oT o’T 0O*T o°T
- I — 1= 4.120
cp|:(pvx) +(10Vy)6y+(pvz)az:| {aXZ +ay2 +822] ( )

ox

Sau:

vxa—Tva or vza—TzaVZT (4.121)
ox oy 0z
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in care a = A/(p.cp) reprezintd difuzivitatea termicd a mediului prin care are
loc transferul. Ecuatia (4.120) sau (4.121) este cunoscutd drept ecuatia
diferentiala Fourier — Kirchhoff, ecuatie care reda distributia campului de
temperatura pentru un fluid aflat in miscare stationara. In regim nestationar,
ecuatia (4.121) devine:

or  oT or  or o’T o°T o°T
pc,|—+v,—+v,—+v.—|= st ——5t— (4.122)
Pl ot Ox Oy Oz ox*  oy° oz
sau.
DT _ ey (4.123)
dt

unde D7/dt este derivata substantiald a temperaturii.

Intrucat in aceste forme complete ecuatia Fourier — Kirchhoff este
imposibil de rezolvat analitic, pentru calculul profilului temperaturii,
respectiv al coeficientilor individuali de transfer termic, se face apel la
ecuatii criteriale.

In anumite conditii, ecuatia (4.123) poate cipita forme mai simple.
Astfel, in regim stationar si fluide imobile (v, = v, = v. = 0), (4.123) se
reduce la forma V’T = 0, formi care corespunde transferului termic
conductiv 1n regim stationar [vezi ecuatia (4.47)].

4.4.4. Ecuatii criteriale ale transferului termic convectiv

In cazul transferului termic convectiv, integrarea analitici a ecuatiei
(4.122) nu este posibild. Pentru a putea stabili criteriile de similitudine care
intervin 1n transferul termic convectiv, ecuatia (4.122) se pune sub forma:

or =~ or  oT o°’T 0'T o°T oT

V.o—+v —+v,—|-4 + + +pc,—=0 (4.124

pc”ﬂ“ax T Zaz} [axz o o [T =0 (Y

Se poate observa ca toti termenii ecuatiei (4.124) au dimensiunea

unei energii raportate la unitatea de volum [W/m’]. Trecind la formula
dimensionala generalizata, (4.124) se poate scrie:

{p-cpl-V'T}_{ZI'ZT}_F[IO'C;.T}:O (4.125)

Cel de-al treilea termen al ecuatiei (4.125) reprezinta cantitatea de
caldurda O acumulata in unitatea de volum de fluid in unitatea de timp:

.c -T JELT. .
T
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Inlocuind cantitatea de caldura Q din legea de ricire a lui Newton
(4.105) in (4.126), formula dimensionala generalizata (4.125) devine:

{p.c”.v.q{lf}{“'q:o (4.127)
I I I

in care primul termen reprezintd viteza transferului termic convectiv, cel
de-al doilea viteza transferului termic conductiv, iar cel de-al treilea
cantitatea de caldura transferata.

Raportul dintre termenii I si II reprezinta criteriul Péclet:

p-c, v T
/ p-c, vl
= =P 4.12
T 1 e (4.128)
12
iar raportul dintre termenii III si II reprezinta criteriul Nusselt:
a-T
A__al_
T Nu (4.129)
12
Functia criteriald care descrie transferul termic convectiv va fi:
f (Pe, Nu) = constant (4.130)

Pe langa conditia de similitudine termica (Pey = Pep) se adauga si
conditiile de similitudine hidrodinamicda (Reyy = Rep ; Fry = Frp) si
conditiile de similitudine geometrica, astfel Incat functia criteriala completa
va fi:

[, 1
f| Pe, Nu, Re, Fr,--,-%, ... | = constant (4.131)
lO lO
Se prefera inlocuirea criteriului Péclet cu un alt criteriu, criteriul
Prandtl, care se obtine raportand criteriul Péclet la criteriul Reynolds:

pc, vl
pr=te__ A _GH_V 4.132)
Re p-v-l A a
7,

Criteriul Pr contine doar constante fizice ale fluidului prin care are
loc transferul de cédldura si reprezinta raportul dintre viscozitatea cinematica
(v) si difuzivitatea termica (@) a fluidului.

Intrucat criteriul Nusselt contine parametrul care trebuie determinat
(@), el este criteriul determinant, iar ecuatia criteriald (4.131) capétd forma:
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Nu:“T'lzf(Re, Pr, Frf—lj—zj (4.133)

0 "0

Deoarece criteriul Fr provine din raportul dintre energia potentiala si
energia cineticd, el poate fi omis in cazul convectiei fortate in regim
turbulent.

In cazul convectiei naturale, cind deplasarea fluidului si deci si
transferul caldurii se realizeaza sub influenta diferentei de densitate a
fluidului la temperaturi diferite, criteriul Fr nu poate fi neglijat. Este de
preferat Insa substituirea sa cu un alt criteriu, criteriul Grashof:

2 2
Gr:Fr-Rez-ﬂ-ATz%l(ﬂlJ ﬂ-AT:gﬁ(ﬁj B-AT  (4.134)
S’ H

in care produsul adimensional AT, dintre coeficientul de dilatare cubica si
diferenta de temperaturd, exprimd cauza care produce deplasarea liberd a
fluidului.

Tindnd cont de criteriul Grashof, ecuatia criteriald (4.133) capata
forma generala:

Nu = f(Re, Pr, Gr,G,,G,,...) (4.135)

in care Gy, G, ... sunt criteriile de similitudine geometrica. Ecuatia (4.135)
poate lua una din formele simplificate redate 1n tab. 4.5.

Tab. 4.5. Forme particulare ale ecuatiei criteriale (4.135)
Transmiterea cildurii prin: Ecuatia criteriala
lichide in convectie fortata Nu = f(Re, Pr, Gy, G, ...)
lichide in convectie libera Nu = f(Pr, Gr, G}, G, ...)
gaze in convectie fortata Nu=f(Re, G, Gy, ...)
gaze in convectie libera Nu = AGr, Gy, Gy, ...)

In cazul gazelor, s-a constatat ci pentru substante avand acelasi
numar de atomi in moleculd, criteriul Prandtl este practic constant, avand
urmatoarele valori: Pr = 0,67 (gaze monoatomice); Pr = 0,74 (gaze
diatomice); Pr = 0,80 (gaze triatomice); Pr = 1,00 (gaze tetraatomice).

Ecuatiile criteriale pentru descrierea transferului de caldura pot fi
deduse si prin analiza dimensionald, utilizdnd teorema & (vezi capitolul 2).

4.4.5. Determinarea coeficientilor individuali de transfer termic

Cu foarte putine exceptii, coeficientii individuali de transfer de
caldurd o se determina cu ajutorul ecuatiilor criteriale. Ecuatiile criteriale
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scrise sub forma generald (4.135) nu pot fi utilizate pentru determinarea
coeficientilor . Pentru a putea fi utilizate, aceste ecuatii se scriu sub forma
unor produse de criterii, fiecare ridicat la o putere:
Nu = ¢(Re)" (Pr)'(G, ) ... (4.136)

Utilizata sub aceastd formd, ecuatia criteriald 1si restrAnge aria de
valabilitate. Valorile constantei c si ale exponentilor m, n, p, ... se determina
pe cale experimentald. Ecuatia criteriala este valabilda doar in cadrul
domeniului in care s-au determinat experimental parametrii ¢, m, n, p.
Extrapolarea fara discernamant a ecuatiilor criteriale in afara domeniului lor
de valabilitate, poate duce de multe ori la erori grave in conceperea
echipamentelor de transfer termic.

Cateva astfel de ecuatii criteriale, frecvent utilizate, sunt prezentate
in cele ce urmeaza.

4.4.5.1. Transfer termic la curgerea prin conducte si canale

e La curgerea turbulenta deplin dezvoltata (Re > 10*) se recomanda
utilizarea relatiei:

0,25
Nu =0,021¢, Re*® Pr*®® [E] (4.137)
Pr,

in care criteriul Pr, se calculeazd cu constantele fizice ale fluidului la
temperatura peretelui. Coeficientul de corectie &, aratd influenta raportului
dintre lungimea conductei L si diametrul acesteia d asupra coeficientului de
transfer a. Valorile acestui coeficient sunt prezentate in tab. 4.6. Tempera-
tura determinanta este temperatura medie a fluidului; marimea caracteristica
I este diametrul echivalent al sectiunii de curgere, d, (vezi ec. 3.103). In
cazul sectiunilor de curgere circulare, d, = d.

Tab. 4.6. Valorile coeficientului de corectie &
Valoare Raportul L/d
Reynolds 10 20 30 40 > 50
1.10* 1,23 1,13 1,07 1,03 1,00
2.10* 1,18 1,10 1,05 1,02 1,00
5.10* 1,13 1,08 1,04 1,02 1,00
1.10° 1,10 1,06 1,03 1,02 1,00
1.10° 1,05 1,03 1,02 1,01 1,00
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Pentru serpentine, valoarea lui « obtinutd cu ecuatia (4.137) se
multiplicd cu coeficientul x care tine seama de curbura serpentinei:
a, =x-a (4.138)
d
x=1+3,54— (4.139)
D
unde d este diametrul interior al conductei, iar D este diametrul spirei
serpentinei.
In cazul gazelor, ecuatia

kTS (4.137) se simplifica la:
£ Nu=C-¢g -Re" (4.140)
% unde C este un coeficient
% y specific fiecarui gaz. Pentru aer,
. C=0,018.

22 | ] e Pentru curgerea in regim
Nu L A ] intermediar (2300 < Re <
Prw.[ Pr J“fa / 10900), ‘rela;i.ile dq calcul sunt
Pr, ﬁ mai putine si prezintd un grad
% mai ridicat de empirism. Se
poate utiliza graficul din fig.
0 4.15, sau la valori Re apropiate

de 10 se poate utiliza ecuatia:
8 Nu = 0,008 Re™” Pr®* (4.141)
) ! : in care temperatura determinanta
este temperatura medie a
2 4 6 8 U fluidului, iar marimea
Re.10°3 geometricd caracteristicd este

Fig. 4.15. Determinarea coeficientului dianAletrul echivalent.

a la convectia fortata in regim * In cazul curgerii in regim
intermediar laminar (Re <2 300), in absenta

unei influente insemnate a
convectiei libere, cand este indeplinita conditia:

Gr<4-Re-Nu (4.142)
se utilizeaza relatia de calcul valabild pentru Re > 10 si L/d > 10:
d 0,4 P 0,25
Nu = 1,4(Re~—j pro®| 2L (4.143)
L Pr,

in care temperatura determinanta este temperatura medie a lichidului, iar
mdrimea geometricd caracteristica este diametrul conductei sau latimea
canalului. Daci Re.Pr” 6 (d/L) < 15 se poate utiliza ecuatia aproximativa:
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0,25

Nu= 4(2] (4.144)

Pr,
Daca este Indeplinita conditia:

Gr >4-Re-Nu (4.145)
influenta convectiei libere este insemnatd [criteriul Nu se calculeaza din
ecuatia (4.143), iar criteriul Gr din ecuatia (4.134), pentru / = d]. In aceste
conditii, pentru calculul criteriului Nu, respectiv al coeficientului « se pot
determina din graficul redat in fig. 4.16. Valorile determinate corespund
domeniului in care produsul Gr.Pr are valori de (8...25).10°. Constantele
fizice ale fluidului se calculeazd la temperatura stratului limitd (media

aritmetica intre temperatura peretelui si temperatura fluidului).

100
BO
&0 ",l
o
A
20 e p ]
Nu © “ £E ==--1! =l
u - T
e
. >
1
2
i 10 20 30 100 200 500 100
Re.Pr.(d/L)

Fig. 4.16. Transfer termic convectiv in regim laminar
1 — conducte verticale, acelasi sens pentru miscarea libera si fortata a lichidului;
2 — conducte orizontale; 3 — conducte verticale, sensuri contrare pentru miscarea
libera si fortata a lichidului; dreapta A-A — in absenta convectiei libere
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Tot in cazul convectiei libere a fluidelor in spatii largi, in care
transferul termic se realizeaza prin deplasarea libera a unui fluid ca efect al
variatiei densitatii sale (datoratad diferentelor de temperaturd), se pot utiliza
relatiile criteriale:

Nu =0,55(Gr-Pr)"* pentru 3<lg(Gr-Pr)<7,3 (4.146)
respectiv:

Nu=0,13(Gr-Pr)”’ pentru 7,3<lg(Gr-Pr)<12  (4.147)
in care in expresia criteriului Gr dimensiunea caracteristica este lungimea
tevii (pentru tevile verticale) sau diametrul interior (pentru tevile orizontale),
iar AT este diferenta dintre temperatura peretelui si temperatura fluidului.
Valorile proprietatilor fizice ale fluidului se iau la temperatura stratului
limita.

4.4.5.2. Transfer termic la curgerea peste fascicule tubulare
e 1In cazul curgerii transversale peste un fascicul de tevi netede, se

disting urmatoarele situatii:
% Lavalori Re < 1000, pentru fascicule decalate si nedecalate:

0,25
Nu=0,56-Re”’ - Pr**. Pr -, (4.148)
Pr,
% Lavalori Re > 1000, pentru fascicule de tevi nedecalate:
0,25
065 p.036 | PT
Nu=0,22-Re™ -Pr>"-| — &, (4.149)
Pr,
s Lavalori Re > 1000, pentru fascicule de tevi decalate:
0,25
06 p.036 | PT
Nu=0,4-Re™” -Pr” (P—J ‘&, (4.150)
T
p

Temperatura determinantad este temperatura medie a fluidului,
marimea geometricd caracteristicd este diametrul exterior al tevilor.
Coeficientul g4 este functie de unghiul de atac ¢ (vezi fig. 3.64), valorile sale
fiind redate in tab. 4.7. Relatiile (4.148) — (4.150) dau valorile coeficientului
a pentru al treilea rand de tevi din fascicul si urmatoarele. Pentru un numar
suficient de mare de randuri, valorile lui « pot fi considerate drept valori
medii pentru intreg fasciculul.
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Tab. 4.7. Valorile coeficientului ggin functie de unghiul de atac ¢
¢ 90 80 70 60 50 40 30 20 10

£p 1,00 1,00 0,98 094 0,88 0,78 0,67 0,52 0,42

In cazul schimbitoarelor de caldura multitubulare previzute cu
sicane transversale in manta, se ia &3 = 0,6, considerandu-se ca fluidul care
circula printre tevi se migca perpendicular pe tevi doar pe o parte a drumului
parcurs, in rest unghiul de atac fiind mai mic de 90°.

e La curgerea fluidelor peste fascicule de tevi prevazute cu aripioare
transversale se utilizeaza relatia:

p 0,54 P 0,14
Nu=C-(Ej (Zj -Re”-Pr’* (4.151)

in care (fig. 4.17): d este diametrul exterior al tevii, ¢ este pasul aripioarelor,
iar A Tndltimea aripioarelor.

d

E Y rq_ -
NuE e

D =t b=

=

Fig. 4.17. Teava cu aripioare transversale

Pentru fascicule de tevi decalate:
C=0,25sin=0,65
Pentru fascicule de tevi nedecalate:
C=0,1165in=0,72
Temperatura determinantd este temperatura medie a fluidului, iar
marimea geometrica caracteristica este pasul aripioarelor (7).
Relatia (4.151) este valabila pentru 3000 < Re < 25000 si respectiv
pentru 3 < d/t <4,8.
Pe baza coeficientului « calculat din ecuatia (4.151), se determina,
din graficul prezentat in fig. 4.18., coeficientul redus de transfer, o,
coeficient care se utilizeaza si in calculul coeficientului global de transfer
termic (raportat la suprafata exterioara totala a tevilor, 4,,):
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B0
/

0 e |

L0 K= 4.152
o, 1 1 Aext ( )

2 e et I

20 / ar aZ Aint

F
Ve 25 ® ® 5 & = & in care A reprezintd aria

o . . ..
suprafetei exterioare totale a tevii

Fig. 4.18. Calculul coeficientului redus, ¢y aripioare raportatd la unitatea

ar, in functie de & de lungime (inclusiv ambele fete

ale aripioarei), A, este aria

suprafetei interioare a tevii pe unitatea de lungime, o, este coeficientul

individual de transfer termic al fluidului care circula prin tevi, iar 2r
reprezintd suma rezistentelor termice ale peretelui si depunerilor.

4.4.5.3. Transfer termic la curgerea pe suprafete plane

e La curgerea unui fluid de-a lungul unei suprafete plane, transferul
termic convectiv este guvernat de ecuatiile criteriale:

0,25
Nu =0,66-Re"* - Pr’>. (;’—rj pentru Re<5-10° (4.153)
T
p
P 0,25
Nu=0,037-Re”® - Pr®*. [P—r] pentru Re>5-10° (4.154)
T
P

Temperatura determinanta este temperatura medie a fluidului, iar marimea
geometricd caracteristicd este lungimea suprafetei pe directia miscarii
curentului de fluid. Pentru aer, relatia (4.154) se simplifica la:

Nu =0,032-Re"* (4.155)
e In cazul curgerii peliculare a lichidelor pe suprafete verticale, se
utilizeaza relatiile:
% Pentru curgerea laminara a peliculei (Re < 2000):

Nu=0,67(Ga> - Pr’-Re)" (4.156)
% Pentru curgerea turbulenta a peliculei (Re > 2000):
Nu =0,01(Ga-Pr-Re)" (4.157)
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Temperatura determinantd este temperatura medie a stratului limita, iar
marimea geometrica caracteristica este indltimea suprafetei (H) in criteriile
Nu si Ga, respectiv diametrul echivalent (d, = 44/P,,) in criteriul Re.

Pentru curgerea peliculara a lichidului pe suprafatd interioara a unei
tevi verticale dintr-un schimbator de caldura pelicular:

A=rn-(d-b)-b;P,=r-d = d6=%=4w

in care d este diametrul interior al tevii, iar b este grosimea peliculei.
Daca schimbatorul de caldura pelicular are n tevi prin care curg M,
kg/s lichid, din ecuatia debitului rezulta:

(4.158)

M M
y=—"= . 4.159
p A-n 7-(d-b)b-n ( )
si deci:
Re= 2 V:de __4M, (4.160)

Y7, r-d ‘n-u
La valori Re < 1500, grosimea peliculei se poate determina din

ecuatia teoretica:
b=; 3M—";“ (4.161)
E-p g

4.4.5.4. Transfer termic la amestecarea lichidelor cu agitatoare

Calculul incalzirii sau racirii lichidului Intr-un recipient prevazut cu
agitare se face folosind ecuatia generala:
Nu=C-Re"-Pr’-v (4.162)
Valorile C, m, ¢ si v pentru diverse tipuri de agitatoare sunt redate in
tab. 4.8. Criteriile de similitudine care intervin In ecuatia (4.162) se
calculeaza cu relatiile:

a-D n-d’

— ; Re _pmd ; Pr=
A Y7 A

in care D reprezinta diametrul recipientului, d este diametrul cercului descris

de paletele agitatorului, iar n este turatia agitatorului (rot/s).

Nu=

(4.163)
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Tab. 4.8. Valori C, m, q si v in ecuatia (4.162)

Tipul amestecatorului Valoarea marimii
C | m | q | v
Amestecator cu elice
recipient cu D < 0,61
m; d/D = 1/3; 0,21 | 0,63 | 0,50 1
n =200 ... 500 rot/min
recipient cu D = 1,5 m; 0.14
d/D = 0,4 0,54 | 0,67 | 0,25 {iJ
n = 120 rot/min Hy

Amestecator cu palete
(paletd cu 2 brate, D/d = 0,166, n = 50 ...300 rot/min)

. . 0,14
transfer termic la si de 036 | 0,67 | 033 [ a ]
la manta “,

. . 0,14
transfer tgrr{llc la si de 0.87 | 0.62 | 033 o
la serpentina K,
Amestecator cu turbina
cu sicane 0,09 | 065 | 030 | (4] Ej% wl)”
(h — inaltimea sicaneti) ’ ’ ’ D h H,
cu serpentind it
(ds — diametrul 0,17 | 0,67 | 0,37 [d_J
serpentinei) ’

4.4.5.5. Transfer termic la fierberea lichidelor

Din punct de vedere fizic, fierberea este procesul de transformare a
unui lichid in vapori, procesul desfasurandu-se in toatd masa lichidului, cu
formare de bule de vapori. Fierberea este un proces endoterm care decurge
in conditii izobar — izoterme. Cantitatea de caldurd necesara pentru fierberea
a 1 kg de lichid poarta denumirea de caldura latenta de vaporizare.

Mecanismul transferului termic intre o suprafatd care cedeaza
caldura si un lichid in fierbere este deosebit de complex.

In cazul lichidelor pure monocomponente, temperatura de fierbere
este teoretic egala cu temperatura de saturatie (7;), care este functie de
natura lichidului si de presiunea la care se desfisoara procesul. in realitate,
temperatura de fierbere (7y) este putin mai mare decat 7. Notand cu 7,
temperatura peretelui suprafetei incalzitoare cu care se afld in contact
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lichidul in fierbere, coeficientul individual de transfer termic de la perete la
lichidul in fierbere este definit de ecuatia:

O=a-A4-(T,~T,) (4.164)
care se poate scrie $i:
a=— 2 4 _ 4 (4.165)
A'(Tp_Tf) I,-T, AT
La cresterea tempera-
turii suprafetei incdlzitoare se c
pot observa urmatoarele feno- 10° | NI
mene: Fierbere / N
e atita timp cat 7, < Tj 10— Inbule — e ere |
lichidul se incdlzeste si se ? _ / S infim
vaporizeaza fara sa fiarba; EE 104 / /\
e cand 7, depaseste valoa- %% q/ \ a
rea Ty lichidul incepe sa X / A —
fiarbd; intensitatea fierberii 10 ’ AT:C
creste cu cresterea diferentei /// :
AT=T,-Ty o0 “— 10 100 1000
e cresterea intensitatii fier- AT [K]

berii atinge un maxim atunci
cand 1Intre suprafata de
incalzire si lichid apare un
film de vapori rezultat din
unirea bulelor de vapori de pe
suprafata de incalzire; acest
film are o conductivitate termica relativ scazuta;

e dacd 7, continud sd creascd, grosimea filmului de vapori creste,
conducand la scaderea intensitétii fierberii; fluxul termic scade mult datorita
faptului ca incélzirea lichidului se realizeaza acum prin intermediul stratului
de vapori de grosime mare i conductivitate termicd scazuta.

Variatia marimilor « si g cu diferenta AT este redatd in fig. 4.19.
Valorile «, ¢q. si AT. corespunzatoare punctului de maxim, poarta
denumirea de valori critice de fierbere, acestea fiind functie de natura
lichidului si de presiunea de lucru (tab. 4.9).

Fig. 4.19. Variatia solicitarii termice (q)

si a coeficientului a in cazul fierberii la

presiune constantd, functie de valoarea
potentialului termic, AT

Tab. 4.9. Valori critice de fierbere la presiunea atmosferica
Substanta AT, [K] g [KW/m?| a. [W.m2K"]
apa 23 -27 1163 46520
benzen 47 407 8722,5
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La valori AT < AT, fierberea este moderata, bulele de vapori
formandu-se in asa-numitele centre de fierbere (vaporizare). Aceste centre
corespund unor deniveldri sau impuritati ale suprafetei de Incélzire. Aceasta
perioada a fierberii poartd denumirea de fierbere cu bule. Atunci cand se
ajunge la AT = AT,, numarul centrelor de fierbere este atit de mare, Incat
bulele se unesc intr-un strat de vapori continuu, lipsit de stabilitate, care se
formeaza si se rupe la intervale de timp dese si neregulate. Aceasta perioada
a fierberii poartd denumirea de fierbere in film.

Dintre factorii care influenteaza fierberea, se pot enumera natura
lichidului, natura, rugozitatea si starea de curdtenie a suprafetei de transfer
termic, adjuvantii folositi, presiunea de lucru.

Pentru calculul coeficientului individual de transfer la fierbere, se
folosesc mai putin ecuatiile criteriale, $1 mai mult relatii empirice de calcul.

In cazul lichidelor care fierb in tevi cu debite mari de lichid se poate
utiliza ecuatia:

Nu =0,023-Re** - Pr®* (4.166)
La fierberea cu bule, cand g < ¢., se poate utiliza relatia:
2 13
azb-[—Tj g% (4.167)
v-o-T,

in care b este un coeficient adimensional functie numai de densitatile
lichidului si vaporilor:

2/3
b=0,075- 1+1o[“j (4.168)
P

A este conductivitatea termica a lichidului (W.m™".K™), v este viscozitatea
cinematici (m’:s™), o este tensiunea superficiald (N.m™), iar ¢ incarcarea
termicd specifica (W/m?). Toti parametrii lichidului se considerd la
temperatura de fierbere. Ecuatia (4.167) permite calculul coeficientilor « la
fierberea lichidelor in volum mare si in tevi. Abaterile datelor experimentale

fatd de cele calculate variaza intre + 35%.
Pentru fierberea apei la presiune atmosferica se recomanda relatia:

a=1100+0,90-¢ (4.169)
iar pentru presiuni cuprinse intre 0,2.10° Pa si 1.10” Pa:

a=0335-P"7.q% (4.170)
sau:

a =0,0325-P** (AT (4.171)

in care P se exprimi in Pa, ¢ in W.m™, AT in K si in W.m™>. K.
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Pentru calcule aproximative la fierberea cu bule a lichidelor in
volum mare pe suprafata exterioara a unui fascicul de tevi si in evaporatoare
verticale In domeniul incarcarilor termice moderate (pana la 0,4.q.) si
presiuni de 0,2 — 10 ata, se poate utiliza relatia:

a=272-¢-P%"-q"’ (4.172)

abs
unde P, este presiunea absoluta de lucru (ata), iar ¢ este un factor specific
naturii lichidului care fierbe (tab. 4.10).
Pentru fierberea in interiorul tevilor cu Inclinare mica:
a=c-d"* AT (4.173)
in care ¢ este o constanta caracteristica lichidului (15 pentru apa, 19 pentru
benzen la presiune atmosfericd), iar d este diametrul interior al tevilor.

Tab. 4.10. Valori ale coeficientului @ din ecuatia (4.172)

Lichidul [ Lichidul [
apa 1,00 | petrol lampant 0,31- 0,56
solutie apoasd 9% NaCl 0,86 | gazolina 0,27
solutie apoasa 24% NaCl 0,62 | benzen 0,31
solutie apoasd 26% glicerina 0,83 | etanol 0,45
solutie apoasd 25% zahar 0,57 | metanol 0,36
solutie apoasd 10% Na SO, 0,91 | heptan 0,46

Relatiile (4.174) — (4.175) dau raportul dintre coeficientul de transfer

a al lichidului si coeficientul de transfer al apei, ¢, calculat pe baza
relatiilor (4.169) — (4.171):
e pentru fierberea lentd (g < 16500 W.m™):

p) 0,75 0,5 0,25 c 0,25 -0,25
° _ (_J (ﬁj (ﬁ] |2 (i) (4.174)
aa /1(1 pa ﬂa cp,a /ua

e pentru fierberea intensa (g > 16500 W.m™):
0,75 0,7 0,12 ~0.94
a (A (e || [ (4.175)
aa ﬂ’a pa cp,a /ua

4.4.5.6. Transfer termic la condensarea vaporilor

Ca fenomen fizic, condensarea este fenomenul de trecere a unei
substante aflate sub forma de vapori 1n stare lichida. Procesul fiind exoterm,
va exista un transfer de cdldurd de la vaporii care condenseaza fie catre
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suprafata solidd pe care are loc condensarea (in cazul condensatoarelor de
suprafatd), fie catre agentul termic (in cazul condensatoarelor de amestec).

Caldura cedata de vaporii in condensare poartd denumirea de
cildurd latentd de condensare si este functie de natura vaporilor,
temperatura si presiune.

Sub aspectul realizarii procesului de condensare se poate discuta
despre:

e condensarea in picaturi — cand condensatul uda doar anumite puncte
ale suprafetei de transfer termic;

e condensarea in film (peliculard) — cand condensatul uda perfect
intreaga suprafata de transfer termic.

Gazele necondensabile existente in vaporii supusi condensarii nu
modifica felul condensarii — peliculara sau in picdturi. Daca vaporii contin
anumite substante, sau dacd suprafata rece este impurificatd cu substante
care micsoreaza tensiunea superficiald a condensatului Tmpiedicand udarea
suprafetei, condensarea decurge in picaturi. Aceastd modalitate de
condensare este mai avantajoasd, coeficientii individuali de transfer termic
sunt de 4 — 8 ori mai mari decat in cazul in care condensarea decurge in
aceleasi conditii, dar sub forma peliculara. Fenomenul este explicabil daca
se are Tn vedere mecanismul procesului de condensare.

Procesul de condensare este alcatuit din trei etape succesive:

e transferul vaporilor de condensat prin volumul fazei gazoase catre
suprafata de condensare, etapa care poate deveni determinantd de viteza
pentru proces daca vaporii care sunt supusi condensarii se gasesc in amestec
cu gaze necondensabile;

e condensarea propriu-zisd, respectiv transformarea vaporilor 1n lichid la
interfatd; doar o mica parte din vaporii ajunsi la interfatd condenseaza,
marea majoritate revenind necondensati in volum fazei gazoase;

o transferul caldurii latente de condensare catre suprafata rece.

In cazul condensarii in picaturi (fig. 4.20.a), transferul caldurii
latente de condensare se face direct intre picatura de condensat si suprafata
de transfer termic, In timp ce la condensarea peliculara (fig. 4.20.b),
transferul de caldurd de la condensat la suprafata rece decurge prin
intermediul filmului de condensat preexistent, film care induce o rezistenta
termica suplimentara.

Majoritatea covarsitoare a condensarilor industriale decurg in film.
Chiar daca initial — datoritd unei impurificari a suprafetei de condensare —
procesul decurge in picaturi, ulterior, dupa ce suprafata este spdlata chiar de
catre condensat, procesul decurge in film. Tot pelicular se desfasoara
condensarea si pe suprafetele ruginite. Pentru a putea realiza condensarea
permanenta In picaturi, dacd procesul permite, se pot introduce in vapori
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mici cantitdti de substante care Tmpiedicd udarea suprafetei: mercaptani
pentru suprafetele din cupru sau aliaje de cupru, acid oleic pentru suprafete
din cupru, alama, nichel, crom, etc. O altd solutie o reprezintd acoperirea
suprafetei de condensare cu lacuri speciale.

VAPORI + GAZE NECONDENSABILE

Do
‘”‘22?:‘?55:'*32’:%’:2%12‘“\)

picaturi de C

condensat

a)
Fig. 4.20. Mecanismul procesului de condensare pe suprafata
a —condensare in picaturi; b — condensare peliculara

Condensare peliculara pe suprafete verticale

Ecuatia fundamentald a condensarii peliculare a fost dedusa de
Nusselt. Se considera (fig. 4.21) un perete racit, vertical, in lungul caruia se
formeaza un strat de condensat. Curgerea descendentd a stratului face ca
grosimea o a acestuia sa fie crescatoare pe lungimea peretelui. La o distanta
oarecare x de marginea superioard a peretelui si y de perete, se izoleaza un
paralelipiped elementar de condensat, avand dimensiunile dx, dy, 1 si
volumul dV = dxdy. Asupra acestui volum elementar actioneaza urmatoarele
forte:
e greutatea pgd) orientatd in jos;
o forta de frecare f orientata in sus;
e forta de frecare f + df orientata in jos.
La curgerea cu viteza constanta, cele trei forte sunt in echilibru:

pgdV +(f +df)=f (4.176)
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Notand cu F forta de frecare pe

1 // Y~ unitatea de suprafata si tinand cont de faptul

% ca aria pe care actioneaza fortele de frecare

% este A = dx-1, ecuatia (4.176) devine:

% pgdV +(F +dF)dx = Fdx  (4.177)

| :

- % - pgdy +dF =0 (4.178)

% v | dy care se poate scrie sub forma:

. dF

/ f —=—pg (4.179)
) % dy
9 // In cazul fluidelor newtoniene [vezi
5 % T volumul I, ecuatia (3.14)], forta de frecare pe
Y é ) unitatea de suprafata are expresia:

/ _

. reuh @ 150)
Fig. 4.21. Condensare unde dv, reprezintd cresterea vitezei
peliculard pe suprafete condensatului cand distanta de la peretele

verticale rece creste de la y la (y + dy). Derivand
(4.180) in raport cu y:
6;—F=#CZ‘;X (4.181)
'y Y
si inlocuind 1n (4.179) se obtine:
dve_ (4.182)

' p
Aceeasi ecuatie se obtine §i dacd in ecuatia generald Navier —
Stokes pentru curgerea pe directia axei x [ vezi volumul I, ecuatia (3.144)]
scrisd sub forma:

(4.183)

_g LOP, ﬂ(azvx Lo, azva
P Ox ox> oy’
se tine cont de particularitatile curgerii condensatului:
e regim stationar: &y/cat = 0;
e curgere unidimensionald pe directia x: v, = v, = 0;
e viteza constanta a filmului de condensat pe directia x, variabild numai pe
directiay: ov, /0x=0;0"v, /dx* =0;0°v, /0z° =0;
e presiunea constanta la suprafata filmului: 0P/0x =0;
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Introducand aceste conditii in (4.183) se obtine:

2
d At (4.184)
dy U
identica cu ecuatia (4.182).
Prin integrare succesiva, din (4.184) se obtine:

P (4.185)

dy U

v =—PE 2 oy, (4.186)
2u

Constantele de integrare se obtin din conditiile la limita (4.187):
- lay=0 v,=0 (la suprafata peretelui solid viteza este nuld)
- lay=9, dv/dy =0 (lasuprafata filmului viteza este maxima)

Inlocuind (4.187) in (4.185) si (4.186) rezultd valorile constantelor
de integrare:

5
C,=0 ; C =P8 (4.188)
U
iar ecuatia (4.186) devine:
v, =By sy (4.189)
2u 7

ecuatie care reda distributia (profilul) vitezelor in filmul de condensat.
Viteza medie a condensatului la distanta x fata de capatul peretelui
rezultd din medierea Vitezei instantanee, v,, pe grosimea J, a filmului:

~ 1 ¢ _ ,og P8 <2
s R j ( 5yjdy s @0

Debitul de vapori condensat pe intreaga latime a peretelui la nivelul
x este:

2
m, =v ps =LEs (4.191)
Ve
Debitul de vapori condensat pe intreaga latime a peretelui, pe
inaltimea dx va fi dm,. Diferentiind ecuatia (4.191), se obtine:

2
dm, =L 55%ds. (4.192)
7
Din considerente de conservare a energiei, fluxul termic transmis
convectiv de catre pelicula de condensat spre perete trebuie sa fie egal cu
fluxul termic generat de caldura latentda de condensare, adica:
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%(Tv—Tp)dx:r~mx (4.193)

in care r reprezinta caldura latentd de condensare, 7, temperatura vaporilor,
T, temperatura peretelui, 1ar A este coeficientul de conductivitate termicd al
condensatului.

Combinand (4.193) cu (4.192) se obtine:

dx=—PPE 5245 (4.194)
,u/ﬂTv -7, )

care prin integrare cu conditiile la limita x = 0 ; J, = 0 devine:

2
x=—1P & 5 (4.195)
4pAT,-T,)

din care rezultd expresia grosimii filmului de condensat la nivelul x:
Auix\T, - T
5, =g T ) (4.196)
rpg
Coeficientul local de transfer termic va fi n acest caz:

A _ | rp’gk
ax =—=4 (4.197)
0, 4,wc(Tv —Tpi

Valoarea medie a coeficientului individual de transfer termic pentru
un perete vertical de inaltime H va fi:

17 4 rp*gl’ rp*gh
a=—[ad=2., — 09434 (4.198)
H ! 3\ aur(r,-T) uH(T,~T,)

Ecuatia (4.198) este ecuatia lui Nusselt pentru vapori in condensare
pe suprafata unei tevi verticale, ecuatie care mai poate fi scrisd sub forma:
1

a=ua 4.199
) (4.199)

in care «; are expresia:

2 3
a, =0,943- 4/M (4.200)
7

si este coeficientul individual de transfer termic pentru un perete vertical
avand indltimea egala cu unitatea de lungime si diferenta dintre temperatura
vaporilor si temperatura peretelui egald cu unitatea de diferentd de
temperaturd. Acest coeficient fiind functie de proprietatile fizice ale
vaporilor care condenseaza va fi, implicit, functie de temperatura. Valorile
proprietatilor fizice care intervin in ecuatia (4.200) se iau la temperatura
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medie 7, = 0,5(7, + 7,). Pentru vaporii de apd, variatia lui a; cu
temperatura este redatd in tab. 4.11.

Tab. 4.11. Valorile coeficientului o; din (4.200) pentru vaporii de apa

Temperatura o1 Temperatura o
[K] [W.m'7/4.K'3/4] [K] [W.m'7/4.K'3/4]
273 6585 383 12515
283 7280 393 13015
293 7920 403 13410
303 8515 413 13780
313 9095 423 14165
323 9635 433 14525
333 10160 443 14850
343 10660 453 15140
353 11155 463 15365
363 11640 473 15550
373 12095

Ecuatia lui Nusselt este valabila doar in cazul curgerii peliculare
laminare. In practica insi, condensarea are loc pe tevi suficient de lungi
astfel incat dupd o anumitd distantd de curgere la o grosime J curgerea
devine turbulenta. La curgerea peliculara criteriul Reynolds are expresia:

Re=3pLv:0 (4.201)
U
Ondularea peliculei de condensat (curgerea cu valuri) are ca efect
marirea suprafetei de contact film-vapori, ducdnd implicit la cresterea
coeficientului individual de transfer termic. Kutadeladze majoreaza
coeficientul obtinut din ecuatia lui Nusselt cu 20% pentru a tine cont de
influenta valurilor, astfel Incat (4.198) devine:

2 3 213

rp°gh rp A
a =113 = 2,044 4.202
\ (7,1, \ (1, -T)) (3202

O relatie aproximativd de calcul a coeficientului individual de
transfer termic la condensare este:

a=722 (4.203)

U
in care « este exprimat in W.m2.K™', 1 este exprimat in W.m™ K" si u este
exprimat in Pa.s.
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% Condensare peliculara pe suprafete inclinate

Calculul efectuat n cazul condensarii peliculare pe suprafete verticale
este valabil si pentru suprafete inclinate, cu conditia sd se tind seama de
directia fortei de greutate In raport cu suprafata inclinata de condensare. Cu
aceastd observatie, ecuatia (4.176) devine:

p-g-sing-dV +(f+df)=f (4.204)

in care @ este unghiul pe care peretele inclinat il face cu un plan orizontal.
Din ecuatia (4.204), printr-un rationament analog cu cel aplicat la
condensarea pe pereti verticali se ajunge la expresia coeficientului
individual de transfer termic la condensarea pe suprafete inclinate:

a, =y, {/sing (4.205)
in care ag este coeficientul de transfer pentru peretele vertical (¢ = 90°),
identic cu « din ecuatiile (4.198), (4.199), (4.202).

% Condensare peliculara pe o teava orizontala
Daca se considerd peretele tevii ca un perete format din portiuni
infinitezimale avand inclinari variabile intre 0° si 180°, se obtine expresia:
a
1

a,=0,725- 4.206
; T (4.206)

in care ¢; este dat de relatia (4.200), iar d este diametrul exterior al tevii.

% Condensare peliculara pe un fascicul de tevi orizontale

In cazul condensarii vaporilor pe un fascicul de tevi orizontale,
coeficientul individual de transfer va fi mai redus la tevile de la partea
inferioara a fasciculului, datorita stratului izolant de condensat care curge de
pe tevile de la partea superioard a fasciculului pe tevile de la partea
inferioara. O valoare medie a coeficientului de transfer se poate calcula cu
ajutorul ecuatiei:

)
a, n (4.207)
in care oy este coeficientul de transfer calculat pentru o singurd teava
orizontala, iar n reprezintd numarul de tevi situate pe aceeasi verticala.

Tot pentru calculul coeficientului ¢, se poate utiliza diagrama din
fig. 4.22, construitd pe baza de date experimentale. Diagrama reda
dependenta coeficientului ¢ = @,/ de numarul randurilor de tevi n si de
modul de dispunere a acestora in fascicul. Schematic, cele trei modalitati de
aranjare a tevilor in fascicul sunt redate in fig. 4.23. Din diagrama din fig.
4.22 rezulta ca aranjarea tevilor in sistem Ginabat este cea mai avantajoasa.
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0.9 | -

g 08 |

l\ilg 0.7 \

w 0.6 | —
0.5 | - —
0.4 e

1 3 5 7 9 11 13 15 17 19 21

numarul randurilor de tevi, n

Fig. 4.22. Dependenta coeficientului & de numarul randurilor de tevi §i de
dispunerea acestora
a — aranjament nedecalat;, b — aranjament decalat,; ¢ — aranjament Ginabat

098909

e, .

a-— amnjament nedecalat, b aranjament decalat, ¢ — aranjament Ginabat

Sistemul Ginabat realizeaza o dispunere decalata a tevilor, la care se
adaugd inclinarea fasciculului de tevi fatd de intrarea vaporilor, astfel Incat
filmul de condens care se scurge de pe tevile superioare sa atingd doar
tangential tevile inferioare, iar vaporii intrd din directia in care grosimea
filmului de condensat de pe teava este minima.
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% Condensare in interiorul tevilor orizontale si serpentinelor
Coeficientul individual de transfer termic in aceste conditii se

calculeaza cu relatia:

a= 1’36_A_q0,5 .L0,35 _d70,25

Coeficientul A

90 110 130 150

Temperatura, ’c

Fig. 4.24. Valorile coeficientului A din

ecuatia (4.208)

170

190

(4.208)

in care A este un coeficient
care Iinglobeaza constantele
fizico-chimice ale substantei
care condenseaza. Pentru
vaporii de apd, variatia lui 4
cu temperatura de condensare
este redatd in fig. 4.24.
Ceilalti termenii ai ecuatiei
(4.208) semnifica: g - fluxul
termic unitar [W/m?]; L — lun-
gimea tevii [m]; d — diametrul
interior al tevii [m].

La condensarea vapo-

rilor in serpentine, lungimea serpentinei nu trebuie s fie foarte mare,
deoarece la capatul inferior al serpentinelor lungi se acumuleaza condensat
care inrautiteste transferul termic. In plus, in serpentinele lungi creste
caderea de presiune, deci scade presiunea aburului, deci scade diferenta utila
de temperatura. Din date practice, In serpentinele cu abur viteza initiald a
vaporilor nu trebuie sd depaseascd 30 m/s. La o diferentd medie de
temperaturd A7,, = 30 — 40 K, lungimea serpentinei se coreleazd cu
presiunea aburului conform datelor din tab. 4.12.

Tab. 4.12.

Valoarea maxima a raportului dintre lungimea (L) si

diametrul (d) serpentinelor in functie de presiunea vaporilor

Presiunea [kPa] 490,5 147,1 78,5
vaporilor [at] 5,0 1,5 0,8
Raport (L/d)max 275 175 125

Pentru alte valori ale lui AT, valorile raportului (L/d).. trebuie

multiplicate cu coeficientul 6/,/AT, .

% Condensarea vaporilor care contin gaze necondensabile

Gaze necondensabile (aer In special) se intalnesc aproape intotdeauna
in vapori. Dacd nu sunt evacuate ele se acumuleaza in spatiul de condensare,
micsorand mult valoarea coeficientului de transfer.
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In fig. 425 se
prezintd modificarea valo- 10
rii  raportului  a/a in
functie de concentratia
relativa a aerului In vaporii 06 \
de apd. Cu «a s-a notat 0.4 N
coeficientul individual de s \
transfer termic la conden-
sarea vaporilor de apa puri,
iar cu @ s-a notat
coeficientul individual de
transfer termic la conden-
sarea vaporilor de apa care
contin aer.

Marimea X reprezin-
td concentratia relativd a
aerului 1n vapori, expri-
mata in kg aer / kg vapori.

0.8 F

oo

0.0

X (kg aer / kg vapori)

Fig. 4.25. Variatia raportului a,/a functie de
continutul de gaze necondensabile (aer) din
vapori

% Factori care influenteazi condensarea vaporilor in film

Procesul de condensare si implicit coeficientul individual de transfer
termic sunt influentate in mare masura de:
o Viteza, presiunea, directia si turbulenta curentului de vapori. La
viteze ale vaporilor mai mari de 10 m/s, frecarile dintre condensat i vapori
devin importante, curgerea condensatului fiind accelerata (in cazul vaporilor
descendenti) sau franatd (in cazul vaporilor ascendenti). Rezultatul este
marirea, respectiv micsorarea valorii coeficientilor de transfer termic.
Efectul este amplificat de cresterea presiunii vaporilor.
o Starea suprafetei de condensare. Rugozitatea mare a suprafetelor,
straturile de rugind sau de depuneri maresc grosimea filmului de condensat,
coeficientul individual de transfer termic reducandu-se — in unele cazuri cu
panad la 30%.
o Supraincalzirea vaporilor. Nu are o influentd esentiald asupra
valorii coeficientului ¢, intrucat caldura sensibild pe care o cedeaza vaporii
supraincdlziti pana la atingerea temperaturii de saturatie este mult mai mica
in comparatie cu cdldura latenta de condensare.
o Pozitia verticalda sau orizontala a tevilor pe care decurge
condensarea. Conform ecuatiilor (4.199) si (4.206), raportul dintre
coeficientul de transfer o pentru o teava verticala de indltime H si
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coeficientul de transfer ¢y pentru o teava verticala de diametru exterior d

este:
a_ 1 ‘i/z (4.209)
a, 0725 VH

Deoarece in aparatele industriale de transfer termic d/H << 1, rezulta
ca intotdeauna a < . Din punct de vedere al eficientei transferului
termic, este mai avantajoasa utilizarea aparatelor de condensare cu tevi
orizontale. Dificultatea evacuarii condensatului din aceste aparate, precum
si lipsa in unele cazuri a spatiului necesar pentru amplasarea orizontald a
aparatului, fac ca aparatele condensatoare cu tevi verticale sa fie utilizate in
multe aplicatii.

4.4.5.7. Valori orientative ale coeficientilor individuali de transfer
termic

In tab. 4.13 sunt prezentate valorile aproximative ale coeficientilor
individuali de transfer termic pentru cazurile de baza ale transferului termic
convectiv.

Tab. 4.13. Valori orientative ale coeficientilor individuali de transfer
termic, @, pentru apd si aer
Modul de transmi- .m2K! ..
odu dev s Valoare a [W.m™”.K"'] Observatii
tere a caldurii apa aer ’

Convectie fortata
§ ° T,=303K;d=0,03m

(cAurger'e t}lrbulenta) Reqps = 7 500 — 560 000
- in tevi si canale 1200 - 5800 35-60 | Re,. =15000- 280000

- perpendicular pe tevi | 3100 - 10000 | 70 — 100

Convectie fortata

T, =303K;d=0,03m

T 310-430 4-6 Re,pz = 750 — 1 900;
(curgere laminara) Re... = 750 — 1 900
Convectie libera 350 — 930 4-9 Tm=303K
Fierberea apei 2000 — 24000 - Presiune atmosferica

Condensarea vaporilor . §
Presiunea absoluta a

saturatl pe suprafata 1 300 15000 | - | vaporilor saturati = 4 kpa
exterioara a ‘gevﬂor d=0.03 m

orizontale
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4.5. TRANSFERUL GLOBAL DE CALDURA

In majoritatea proceselor termice, cdldura nu este transferati
printr-un mecanism unic. Conductia, convectia si radiatia participa, in
diverse proportii, la realizarea schimbului global de cadldura. De exemplu,
intr-un evaporator dintr-o instalatie de concentrare a siropului de zahar,
caldura aburului utilizat drept agent termic se transmite prin convectie
fortatd catre suprafata exterioara a tevilor vaporizatorului; de la suprafata
externd a tevilor la suprafata interna cdldura este transmisa conductiv prin
materialul metalic din care sunt confectionate tevile, dupa care are loc un
nou transfer convectiv al caldurii (sau convectiv — conductiv in cazul
evaporatoarelor peliculare) de la peretele tevii la siropul de zahar aflat in
fierbere. In timp, pe peretii interiori ai tevilor evaporatorului se pot depune
cruste de saruri minerale insolubile, rau conducatoare de caldura, care
reprezintd o rezistentd termica suplimentara (fig. 4.26 a). Pe de alta parte, o
parte din cédldura aburului este cedatd peretilor exteriori ai evaporatorului,
care la randul lor cedeaza caldura mediului ambiant (asa — numitele
“pierderi de cdldura”) prin convectie naturala si prin radiatie (fig. 4.26 b).

1 - transfer convectiv prin filmul de vapori; 1 - transfer convectiv prin filmul de vapori;
2 - transfer conductiv prin peretele tevii; 2 - transfer conductiv prin manta;
3 - transfer conductiv prin crusta; 3 - transfer conductiv prin izolatia termica;
4 - transfer conductiv + convectiv prin filmul 4 - transfer convectiv + radiant prin filmul
de lichid de aer din jurul evaporatorului
a b
Fig. 4.26. Transfer global de caldura intr-un evaporator

a — transfer “util” de caldura; b — “pierderi” de caldura
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In cea mai simpla forma, transferul global de caldura poate fi redat
prin ecuatia:

O=K-A-AT (4.210)
in care Q reprezinta fluxul termic transferat (W), 4 este aria suprafetei prin
care are loc transferul (m®), AT reprezintd potentialul transferului termic
(K), exprimat ca diferentd intre temperatura mediului care cedeaza caldura
(aburul de incalzire in exemplul anterior) si temperatura mediului care
primeste cédldura (siropul de zahar in fierbere, respectiv aerul din jurul
instalatiei de evaporare). Coeficientul K (exprimat in S.I. in W.m™.K™")
poartd denumirea de coeficient global de transfer de caldura si reprezinta
cantitatea de caldurd transferata intre doud medii pe unitatea de suprafata si
in unitatea de timp, sub actiunea unui potential termic de 1 K. Altfel spus, K
reprezintd fluxul termic specific transferat sub actiunea unui potential termic

unitar:
Q0 _d { W } (4.211)

A-AT AT [m’-K

Ecuatia (4.210) exprima faptul cd fluxul termic transferat este direct
proportional cu aria suprafetei prin care are loc transferul si cu potentialul
transferului. Dependenta dintre O si AT (la A = ct.) este liniard doar pentru
valori reduse ale potentialului termic. In practicd, valorile coeficientului
global de transfer K sunt functie atat de valoarea potentialului termic, cét si
de valorile absolute ale temperaturilor celor doua medii intre care decurge
transferul termic.

La proiectarea aparatelor in care un rol important revine transferului
termic (incdlzitoare, racitoare, evaporatoare, condensatoare, concentratoare,
boilere, refrigeratoare, fierbatoare, cuptoare, uscitoare, etc.), de obicei se
cunoaste cantitatea de caldurd care trebuie transferatd (pe baza intocmirii
bilanturilor de materiale si de caldura ale aparatului proiectat, pornind de la
capacitatea de productie cerutd) si se cunoaste valoarea potentialului termic
impusa de diverse considerente (de ordin tehnologic, economic, de calitate a
produsului prelucrat in aparat, etc.). Cerinta primard a proiectarii este aceea
de a determina valoarea suprafetei necesare de transfer de caldura, urmand
ca pe baza acesteia sd se stabileascd dimensiunile constructive ale
aparatului. Daca se analizeaza ecuatiile (4.210) — (4.211), se constata ca fara
cunoasterea coeficientului global de transfer K, proiectarea oricarui utilaj in
care determinant este transferul termic este practic imposibild. Asa cum se
va arata in cele ce urmeaza, coeficientul global de transfer depinde de natura
si proprietatile mediilor prin care se transfera caldura, de conditiile
geometrice si hidrodinamice in care decurge procesul, de temperatura
mediilor si de valoarea potentialului termic la care decurge transferul.
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4.5.1. Transfer global de cildura indirect intre doua fluide

Acest mod de transmitere a caldurii este poate cel mai des intalnit in
practica: doua fluide, separate de un perete (simplu, compus, plan, cilindric,
etc.) schimba caldurd intre ele, prin intermediul peretelui, fluidul cu
temperatura mai ridicatd cedand caldura fluidului cu temperatura mai
coborata.

4.5.1.1. Transfer global de caldura la potential termic constant

De o parte si de alta a peretelui care separa fluidele, se formeaza un
strat limita termic (vezi 4.4.1.) in care se concentreaza toate rezistentele la
transfer. Deoarece 1n vecinatatea peretelui solid curgerea este laminara (vezi
fig. 4.12), caldura se transmite atit prin mecanism conductiv, cat si prin
mecanism convectiv. La perete, unde viteza fluidului este nula, transferul
termic este pur convectiv, participarea convectiei la transfer crescand cu
distanta de la perete. Dacd se considera ca in stratul limitd convectia poate fi
neglijatd, cazul celor doud fluide separate de un perete plan omogen poate fi
asimilat cazului transferului conductiv de caldurd printr-un perete plan
compus din trei straturi avand conductivitati termice diferite (vezi 4.2.4.2.).
Profilul temperaturii se prezinta ca in fig. 4.27.

Sensul transferului termic
este dictat de faptul ca 7; > To.

Fluxul termic transferat prin
filmul de fluid (1) are expresia:

0,=a-4-T-T,) 4212

Fluxul termic transferat prin
peretele solid are expresia:

Qszzg-A-(Tpl—sz) 4.213)

Fluxul termic

transferat prin filmul de fluid (2)
are expresia:

0,=a, 4-(T,,~T,) (4.214)

Daca se considera
regimul stationar, fluxul termic este
constant in orice sectiune, deci: Fig. 4.27. Transfer termic intre

0,=0,=0,=0. (4.215) doud fluide separate de un perete plan

=
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Daca procesul de transfer de caldura decurge la temperaturi nu prea
ridicate, transferul de céldura prin radiatie se poate neglija, aportul radiatiei
la transferul global fiind practic nul.

Tindnd cont de relatiile (4.212) — (4.215), caderile partiale de
temperaturd prin filmul (1), prin peretele solid si prin filmul (2) respectiv, se
pot scrie:

ATI :(TI_TPI):QS'OZ—I.A

1
AT, =(T,,-T,)=0, -% (4.216)
AT, :(sz _Tz):Qs .a I'A

2

Caderea totald de temperaturd intre cele doud fluide se obtine
insumand membru cu membru ecuatiile (4.216):

% .(L+ ° +Lj: % (R +R,+R)=q> R, (4217)
i=l1

a 1 a,

AT =T —T, =

in care prin R; s-au notat rezistentele termice ale filmului de fluid (1), ale
peretelui solid, respectiv ale filmului de fluid (2).

Din (4.217), fluxul termic unitar se poate defini ca raport intre
potentialul transferului termic si suma rezistentelor termice:

g=2T __ N-h (4.218)
n 1 m 5[ 1
DR >
i=1 a o ﬂj a,
Fluxul termic va fi dat de expresia:
0, = 1 m15 1 A-(T,-T,)=K-A-AT (4.219)
R YA
= T

In ecuatiile (4.218) — (4.219) s-a considerat ca transferul termic intre
fluide decurge printr-un perete plan compus din m straturi avand grosimi si
conductivitati termice distincte. Pentru transferul termic intre doud fluide
separate prin pereti plani, coeficientul global de transfer de caldurd are

expresia:
K= 1 yv (4.220)
1 &d, 1 m”-K
R 3
a T
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Pe baza unui rationament similar se poate stabili expresia
coeficientului global de transfer de caldurd la transferul termic intre doua
fluide separate printr-un perete cilindric (fig. 4.28).

T AT,

Fig. 4.28. Transfer termic intre doud fluide separate de un perete cilindric

Fluxul termic unitar (fluxul termic raportat la unitatea de lungime de
perete circular, W/m) exprimat ca functie de diametrele peretelui cilindric
are expresia:

q= (Tl ) ) 4
1 1 d, 1
+—-In—=+
d-a 21 d d,-a,
Daca peretele cilindric este format din mai multe straturi de grosimi

si conductivitati diferite, atunci expresia fluxului unitar devine:
(Tl —T, ) 42

(4.221)

= 4222
TS 4, 1 (4.222)
+> e In—ity
dy-a, T24 d, d, a,
Expresia fluxului termic se scrie:
O=q-1= (I -1,) =1 (4.223)
1 &1, d, 1
+ z —In—
d-a, T 24 d, d, -a,

in care / reprezinta lungimea peretelui cilindric.
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Expresia coeficientului global de transfer de cédldurd prin pereti
cilindrici neomogeni va fi de forma:

T [W

d ?a +zzlﬂ, 'lnd;1+d 1
1 1 i=l i

i

K =

m-K

} (4.224)

i+

4.5.1.2. Transfer global de caldura la potential termic variabil

In foarte putine cazuri practice, potentialul transferului termic, adica
diferenta dintre temperaturile fluidelor intre care se transferd cdldura,
ramane constant.

Ca exemplu de
T transfer termic la potential
constant se poate mentiona

condensare vapori saturati transferul termic realizat la

T r
1 vaporizarea unui lichid pur,
AT = constant monocomponent, aflat la
fierbere lichid monocomponent temperatura de fierbere cu
T < ajutorul caldurii cedate de
vapori saturati care

condenseazd. In aceste
conditii, ambele fluide sunt
A=0 A=A implicate 1n procese de
transformare de faza izobar
— izoterme, temperaturile
celor doua fluide ramanand
constante. Lichidul se evapora pe seama caldurii latente pe care o cedeaza
vaporii saturati care condenseaza. Diagrama termica a unui astfel de proces
este redatd in fig. 4.29.

In majoritatea cazurilor intalnite in practici, potentialul transferului
termic nu ramane constant, el modificandu-se, principala cauzd a modificarii
sale fiind 1nsusi transferul de caldurd. Datoritd acestuia, temperaturile
mediilor care schimba cédldura variaza. Temperaturile mediilor care schimba
caldura, precum si potentialul transferului de caldura pot fi variabile:

e numai in spatiu: 67 /0t =0;0T /0l #0;
e numai in timp: 07 /0t #0;0T /0l =0;

e atat in spatiu cat si In timp: 07 /0t # 0,07 /0l #0.

Fig. 4.29. Diagrama termica a unui proces
de transfer de caldura la AT = constant
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In primul caz regimul este stationar (in fiecare punct al sistemului
considerat, toti parametrii se mentin constanti in timp, dar variaza in spatiu).

De exemplu, intr-un schimbétor de caldura de tip “teavd in teava”
prin care curg doud fluide in echicurent (fig. 4.30 a) sau in contracurent (fig.
4.30 b), si care este perfect izolat termic, astfel incat schimbul de cédldura cu
exteriorul sa fie nul, in fiecare punct de-a lungul schimbatorului fluidele au
0 anumita temperatura, temperatura care se mentine constantd atata timp cat
conditiile de curgere nu se modifica. Pe lungimea schimbéatorului de caldura
insa, temperaturile celor doua fluide se modifica drept urmare a transferului
termic de la fluidul mai cald cétre fluidul mai rece: temperatura variaza in
spatiu.

TZeI TZEI
I

|:>if —> ﬂ-\i Tleif — \i L
— P —
T AN —— /'? A — /1
1i ﬂ le ﬂ
ITzi IT21

Tliu A A A;rli
Tle T2e
TZeTle

Ty Ty

a b

Fig. 4.30. Transfer termic in regim stationar intr-un schimbator de caldura
tip “teavd in teava”: a — curgere in echicurent; b — curgere in contracurent

In urmitoarele doua cazuri, regimul este nestationar, temperatura
fluidelor suferind variatii in timp. Este cazul recipientelor cu functionare
discontinua (in sarje) prevazute cu agitator si serpentind de incalzire sau de
racire (fig. 4.31 a). Daca lichidul din recipient este puternic agitat (cazul
ideal al “recipientului discontinuu cu amestecare perfectd” — RDAP), in
orice moment temperatura lichidului este identica in toate punctele din
recipient (fig. 4.31 b). In timp insi, temperatura lichidului din recipient se
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modificd, ca urmare a schimbului de cédldurda cu agentul termic din
serpentina (fig. 4.31 c).

Temperatura agentului termic din serpentind se modifica atit pe
lungimea serpentinei (fig. 4.31 d), cat si in timp (fig. 4.31 e).

T T
T, T
t = constant H = constant
H=0 H=H t=0 t=t
b) )
T T
t = constant H = constant
T
2 T,
H=0 d) H=H t=0 ) t=t

Fig. 4.31. Transfer termic in regim nestationar intr-un recipient cu
amestecare perfectd prevazut cu serpentind de incalzire
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4.5.1.2.1. Transfer termic la potential variabil in regim stationar

in cazul curgerii fluidelor in echicurent (fig. 4.30 a), ambele
fluide intrd prin acelasi capat al schimbatorului (4 = 0), fluidul cald cu
temperatura 77, fluidul rece cu temperatura 75; si ies prin capatul opus al
schimbatorului (4 = A4) cu temperaturile 7/, respectiv 75.. Potentialul termic
initial AT, = T;; — T este maxim; de-a lungul schimbatorului el scade
continuu, ajungand ca la iesire sa aiba valoarea minimd A7, = T}, — T5..
Fluxul termic transferat printr-o portiune infinitezimala d4 din
suprafata tevii interioare va fi:
dQ, =K -(T, - T,)-dA (4.225)
Acest flux termic este cedat de catre fluidul cald (1), a carui
temperaturd se micsoreaza cu d7;, fluidului rece (2), a carui temperatura
creste cu d7>,. Se pot scrie deci urmatoarele ecuatii partiale de bilant termic:
dg, =-m,, -c, -dT| (4.226)
dQ, =+m,, -c,, -dT, (4.227)
in care m,,; $1 m,; sunt debitele celor doud fluide (kg/s), 1ar c,; si cp2 sunt
cildurile lor specifice masice (J.kg'.K™'). Semnul “minus” din ecuatia
(4.226) indica faptul ca fluidul (1) cedeaza caldura. Explicitand d7; si dT>
din ecuatiile (4.226) si (4.227) se obtine:

dTl, —dT, =— ! + ! -dQ, (4.228)
mml ’ Cpl mmZ ’ cpZ

Notand expresia din paranteza cu f, (4.228) se mai poate scrie:

dT, —dT, =d(T, ~T,)=~f-dQ, (4.229)

sau:

dQ, = ——d(Tlf_ ) (4.230)
Egaland (4.225) cu (4.230) rezulta:

K-(Tl—Tz)-dAz—M (4.231)

Separand variabilele si integrand (4.231) pe intreaga suprafatd de
transfer termic, A4:

Vidlr-1) h
———=—f-K-|dA 4.232
T = | (4.232)

hi=Ty; 0

rezulta:
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(T ~T.)_, AT
1 2 =] 2 —— 4.233
n(Tli_TZi) nATl fKA ( )

care se mai poate scrie:
AT, = AT, -exp(~ f-K - A) (4.234)

Analizand forma ecuatiei (4.234) se poate constata cd potentialul
termic la intrare in schimbator (A7;) este egal cu potentialul termic la iesire
din schimbator (A7) doar dacd A = 0, iar potentialul termic la iesire din
schimbator se anuleazd (A7, = 0) pentru o arie infinitd a suprafetei de
transfer termic.

Prin integrarea ecuatiei (4.230) pe intreaga suprafatd de transfer
termic, se obtine expresia fluxului termic transmis de la fluidul (1) la fluidul
(2):

hie=Tse

1 1
=— | d(1,-1,)=——(AT, - AT, 4.235
0 T j (,-1,) f( ) (4.235)

Eliminand parametrul f intre ecuatiile (4.233) si (4.235), se obtine:

Q=K~A-M=K~A~AT (4.236)
AT, "
AT,
Analizand ecuatia (4.236) si comparand-o cu ecuatia (4.210), se
poate constata ca la transmiterea cadldurii in regim stationar, la curgerea in
echicurent a doua fluide despartite printr-un perete solid, este valabila
ecuatia generald a transferului termic la potential constant, cu conditia
inlocuirii diferentei de temperaturd A7 cu media logaritmica a diferentelor
de temperaturd de la extremitatile schimbatorului de caldurd, AT,,,.
in cazul curgerii fluidelor in contracurent (fig. 4.30 b)
ramane valabil rationamentul efectuat la transferul termic in echicurent, cu
observatia cd, in conformitate cu notatiile din fig. 4.30 b, diferentele de
temperatura care intervin in calculul valorii AT, au expresiile:

In

AT =T, -1,
AT, =T,-T,, (4.237)
Ap _AT-AT, AT, -AT,
" ndh in2L
AT, AT,

Observatia 1. Daca diferentele de temperaturd A7, si AT, nu difera
prea mult intre ele, media logaritmica A7, se poate inlocui cu media
aritmetica, Y2(AT; + AT,). Daca AT;/AT, < 2, inlocuirea mediei logaritmice
cu media aritmetica introduce erori de sub 4%.
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Observatia 2. In cazul suprafetelor de transfer de cildura constituite
din pereti cilindrici, In locul suprafetei de transfer 4 se va considera
suprafata medie de transfer (4,), iar coeficientul global de transfer de
caldura se va calcula cu relatia (4.224).

Observatia 3. Daca unul dintre fluide primeste (cedeaza) caldura
latentda (la transferul termic cu schimbarea starii fizice: vaporizare,
condensare, topire, cristalizare, etc.), variatia temperaturii fluidului respectiv
este nula. In aceste conditii, in expresia parametrului / din (4.228) termenul
corespunzator fluidului care-si schimba starea fizica se anuleaza.

Observatia 4. Se poate intampla ca numai pe o portiune din
schimbator sd apard schimbul de caldura latentd. De exemplu, daca fluidul
cald este abur supraincélzit, In prima portiune a schimbatorului aburul
cedeaza caldura sensibila de supraincalzire, pana ce devine abur saturat, in a
doua portiune a schimbatorului aburul saturat cedeaza caldura latenta de
condensare, pana la condensarea totald, iar in ultima portiune condensatul
cald cedeazi cildurid sensibili, ricindu-se. In acest caz se imparte
schimbatorul in trei portiuni distincte care se trateaza separat.

Observatia 5. Daca variatiile de temperatura ale celor doud fluide
sunt mari, iar precizia cerutd calculelor este ridicata, trebuie luate in
considerare atat variatia cu temperatura a cdldurilor specifice masice (c,) cét
si variatia cu temperatura a coeficientului global de transfer de calduri, K. In
aceste conditii se “Imparte” schimbatorul de cédldura in portiuni pe care
variatia de temperaturd este mica, sau se aplica integrarea graficd sau
numerica.

4.5.1.2.2. Transfer termic la potential variabil in regim nestationar

Daca transferul termic decurge in regim nestationar, campul de
temperaturd variazi in timp. Intrucét tratarea analiticd a problemelor de
transfer termic in regim nestationar este dificild, vor fi prezentate doar doua
exemple simple, ale unor situatii frecvent intalnite in procesele de transfer
de caldura industriale.

4.5.1.2.2.1. Variatia temperaturilor numai in timp

Se considera (fig. 4.32 a) un recipient perfect izolat termic fata de
mediul exterior, impartit printr-un perete in doud compartimente in care se
gasesc doud fluide, avand initial temperaturi diferite, suficient de bine
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agitate pentru a putea considera cd In interiorul fiecarui fluid temperatura
este uniforma.

A 4&
Tli
Fluidul 1
Ty
T2f
N Fluidul 2
TZi
t=0 t=t
a) b)

Fig. 4.32. Transfer termic in regim nestationar,
cu variatia temperaturii numai in timp

Fluidul (1) are initial temperatura 7, iar fluidul (2) are initial
temperatura 75, cu observatia ca 7;; > T>;. in timp, temperaturile celor doua
fluide variaza, tinzdnd sa se apropie una de cealaltd (fig. 4.32 b). La
momentul ¢ cand fluidele au temperaturile 7 si 7>, cantitatea de caldura
transferata intr-un interval infinitezimal de timp d¢ este:

dO=K-A-(T,-T,)-dt (4.238)

Cantitatea de cdldura dQ este cedatd de fluidul cald (1), a cérui
temperaturd scade cu d77, si este primitd de catre fluidul rece (2), a carui
temperatura creste cu d75:

dQ =-m-c, -dT|

dQ =+m,-c,,-dT,

Explicitand dT; si d7> si scazadnd ecuatiile (4.239) membru cu
membru, rezulta:

(4.239)

dTl—ded(Tl—Tz):{ L ]-dQ=—f-dQ (4.240)

m-c, m,-c,

Eliminand pe dQ intre ecuatiile (4.238) si (4.240) se obtine:
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d (Tl —T, )
Tl -1 2
Integrand ecuatia (4.241) intre momentul initial ( = 0) i un moment
oarecare , se obtine:

=—f-K-A-dt (4.241)

h-1 t
[ —d(Tl_TZ):—f-K-A_[dt
non, Wl 0
T,-T
N2 =—f.K-A-t
T, T, 4 (4.242)
AT
In==—f-K-At
ar

AT =AT,-exp(~ f-K-A-t)

Se verifica faptul ca pentru momentul initial (r = 0) AT = AT; si ca
dupa un timp foarte lung (¢ > o), AT — 0, adica cele doud temperaturi
tind sa devina egale.

Daca in ecuatia (4.240) se separa variabilele si se integreaza intre
limitele AT; si AT:

0 1A
de = ——jaz(T1 -T,) (4.243)
0 f AT,
se obtine:
1
0= —7(AT—A7;) (4.244)
Eliminand parametrul f intre ecuatiile (4.242 c) si (4.244) rezulta:
Q:K-A-AT_AT"- (4.245)
AT
In—
AT,
sau:
O=K-A-AT, -t (4.246)

Se poate observa ca si in cazul transferului termic in regim
nestationar, cu variatia numai in timp a temperaturii, se aplicd ecuatia
generald a transferului termic, cu amendamentul cd potentialul termic al
transferului este dat de media logaritmica a diferentelor de temperaturd la
momentul initial (# = 0) si la un moment oarecare, ¢.
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4.5.1.2.2.2. Variatia temperaturilor in timp si In spatiu

Este cazul des intalnit al lichidului dintr-un recipient prevazut cu
agitator pentru uniformizarea temperaturii, racit prin intermediul unei
serpentine imersate prin care circuld un fluid rece. Se poate considera si
cazul unui lichid rece in recipient, care trebuie Incdlzit prin intermediul
fluidului cald care circula prin serpentina (fig. 4.33).

De obicei se cunosc:

temperatura initiald a lichi-
:IE dului cald (1) din recipient
T, (T Ty my, ¢

(T};), temperatura fluidului rece
(2) la intrarea 1n serpentind
— (T»;), precum si caracteristicile
—jmmm)  gcometrice §i  termice ale

- ) —— sistemului.
-\ = Schimbul de caldura cu
— —— mediul exterior se neglijeaza.

Se cere sa se calculeze
temperatura  lichidului  din
recipient (7;) si temperatura
fluidului rece la iesirea din
serpentind (7>) la un moment
oarecare, precum si cantitatea
de fluid de récire necesara
pentru racirea lichidului din
recipient pana la temperatura
data. Problema este cunoscuta
in literaturd ca problema lui
Kasatkin.

Se poate considera ca, pentru un interval de timp suficient de mic, dt,
transferul de cdlduri decurge in regim stationar. In acest interval de timp,
intre cele doud fluide se transfera cantitatea de cdldura dQ. Cantitatea de
caldura cedata de fluidul cald (1) este:

1

T, myp, €5
’ T, (Ty;, Typ), my, Con

Fig. 4.33. Transfer termic nestationar cu
variatia temperaturilor in timp §i in spatiu

dQ=-m-c, -dT, -dt (4.247)
Cantitatea de caldura primita de fluidul rece (2) este:

dQ =+m,,-c,,-(T,~T?)-dt (4.248)
Cantitatea de caldura schimbata de cele doud fluide se poate scrie:

dQ=K-A-AT, -dt (4.249)
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unde A4 reprezintd suprafata de transfer de caldura a serpentinei, K este
coeficientul global de transfer termic si A7, potentialul termic mediu.
Explicitand pe AT, din (4.249) se obtine:
(t-1)-(1,-an-1,) _ (1,-17)
0 0
- n-r) L 6-7)
(,-dT,~T,) (n-1.)
Eliminand pe (7> — T>”) intre ecuatiile (4.248) - (4.250) rezulti:
-17)_ K4
(T{ _7"2) mmZ 'sz
Intrucat membrul drept al expresiei (4.251) este functie doar de
constantele aparatului si de conditiile de lucru, valoarea sa raimane constanta

in timpul transferului de cildurd. In aceste conditii, se poate introduce
constanta B, definitd de ecuatia:

_ 0
g 6-T) 45

AT, = (4.250)

In

(4.251)

- (5-1,)
Inlocuind (4.252) in (4.249), rezulta:
0
d0=K-A4- Lol -dt (4.253)

InB

Prin eliminarea lui 7> intre ultimele doud ecuatii se ajunge la

urmatoarea expresie:
B-1
B-InB
care integratd intre limitele 77(temperatura initiald a fluidului (1)) si 7j
(temperatura finala a fluidului (1)) devine:
lnT”_TZ _K-4 B-1

r,-T, m-c, B-nB

Caldura transferatd din momentul inceperii racirii fluidului (1) pana
la momentul 7 se obtine integrand ecuatia (4.247) intre limitele 77, s1 Tz

Q=K -4-(5, 1)

dt (4.254)

(4.255)

Q=m-c,(T,-T,) (4.256)
Eliminand produsul m, -c,, intre ultimele douad ecuatii, rezulta:
_ 7;1‘ B 7;_/' B-1
Q—K-A-lnTli_T2 g (4.257)
Tl/’ -1,
Ecuatia (4.257) se mai poate scrie:
Q=K -A-AT, -t (4.258)
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unde prin AT, m* s-a notat expresia:
. T, - Tlf B-1
AT, = . (4.259)
T,-T, B-lnB
In——
Tlf - Tz

al cérei prim factor este media logaritmica dintre (77; — 1%) si (T — T>), cel
de-al doilea factor reprezentand media logaritmica dintre 1 si 1/B:

B-1 _1-1B (4.260)
1/B

Prin integrarea ecuatiei (4.248) intre limitele # = 0 si ¢ = ¢ se poate
calcula debitul necesar de fluid de racire (2):

O=m,, "Cpa (sz _Tzo)

(4.261)
mm2 = m 0
CpZ ’ ]72 _7—'2
Valoarea temperaturii medii a fluidului (2) la iesirea din serpentina,

T," rezulta din ecuatia:

Q=my-cp,-(T"~T")-t = K-4-AT] -t (4.262)
de unde:
T = K-4 AT +TY (4.263)
my-C,,

Temperatura agentului termic la iesirea din serpentind variaza intre
T>; (1a inceputul procesului) si 75 (la sfarsitul procesului). Aceste valori ale
temperaturii se pot calcula din (4.252) in care 7, se inlocuieste cu 77,
respectiv cu 7z

7, - (B-) T 4T
' B
4.263
_(B-1)-1,,+T; (4269
2f = B

4.5.2. Transfer global de cildura direct intre doua fluide

Acest tip de transfer termic se intdlneste frecvent in practica
industriala. Incilzirea unor fluide prin barbotare de abur, condensarea
vaporilor in condensatoarele de amestec, uscarea solidelor pulverulente sau
granulare in curent de aer sau gaze de ardere, racirea apei in turnuri de
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racire, racirea gazelor 1n scrubere goale sau cu umpluturd, sunt numai cateva
exemple de procese in care transferul termic are loc direct, prin amestecarea
fluidelor, fara existenta unui perete solid pentru separarea acestora. In multe
astfel de procese, concomitent cu transferul termic au loc si procese de
transfer de masa.

4.5.2.1. Transfer termic direct fara schimbarea starii de agregare

In schimbitoarele de cilduri de amestec fira schimbarea stirii de
agregare, agentii termici pot fi doud lichide, doud gaze sau un solid
(dispersat in particule foarte fine) si un fluid (lichid sau solid).

In cazul transferului termic gaz — gaz sau lichid — lichid in aparate cu
sau fard agitare, transferul de caldura are loc foarte rapid, datorita suprafetei
foarte mari de contact.

In acest caz este necesar doar calculul temperaturii finale a
amestecului, pe baza ecuatiei generale de bilant termic:

Yomic, T,=T,> m-c, (4.264)

din care rezultd temperatura finald a amestecului, 7,,:
zmi "Cpi Tz
T

_ i
i
Zml.-cpi
i

In cazul unui amestec fluid — solid (fin dispersat), ambele in miscare
continud, coeficientul global de transfer termic se calculeaza cu relatia:
K= o (4.266)
a 24
in care « reprezintd coeficientul individual de transfer termic fluid — solid
[W.m?2K'], 2 reprezintd coeficientul de conductivitate termica al
particulelor solide [W.m" K'] iar d, este diametrul particulelor solide [m]
considerate sferice. Coeficientul individual de transfer de caldura « se
calculeazd din ecuatii criteriale specifice. Temperaturile de calcul ale
marimilor fizice ce intervin in transferul termic sunt temperatura medie a
fluidului (75,), temperatura medie a particulelor solide (7)) si temperatura
medie a stratului limita (7,,):
T —%(Tmf +T,) (4.268)

ml — ms

(4.265)
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Suprafata de transfer termic solid — fluid este data de suprafata totala
a particulelor solide:
2V, _2m,
3d, 3pd,
Vs, ms si ps reprezentand respectiv volumul, masa si densitatea particulelor
solide.

(4.269)

4.5.2.2. Transfer termic direct cu schimbarea starii de agregare

Aceasta modalitate de schimb de caldura se intalneste in aparatele in
care interactioneaza o faza lichidd cu una gazoasd sau de vapori: scrubere
(coloane cu stropire), condensatoare de amestec, turnuri de racire,
preincalzitoare prin amestec cu abur. In coloanele goale (fard umpluturd sau
amenajari interioare), contactul dintre lichid si gaz (vapori) se produce pe
suprafata picaturilor de lichid pulverizat. In cazul coloanelor cu umplutura,
contactul lichidului cu gazul (vaporii) are loc pe suprafata udata a corpurilor
de umplere.

Suprafata de contact lichid - gaz (lichid - vapori) constituie un factor
determinant in transferul de caldurd: ea este cu atdt mai mare cu cat
picaturile pulverizate sunt mai mici. Cu cat diametrul picaturilor este mai
redus, se micsoreaza insd viteza de variatie a temperaturii.

Suprafata de transfer de caldurd a lichidului pulverizat se exprima in
functie de volumul de lichid pulverizat (7)) si de diametrul picaturilor
(presupuse a fi sferice) de lichid (d):

A= 6% [m*] (4.270)

Diametrul picéturilor, la pulverizarea cu un injector mecanic, este
dat de relatia:

d = ;{8—"2 [m] (4.271)
ol

in care o este tensiunea superficiald a lichidului [N/m], v este viteza de
iesire a jetului de lichid din injector [m/s], iar y este un coeficient adimen-
sional care depinde de proprietdtile lichidului (y = 0,25 pentru apa, y = 0,35
pentru etanol, y = 0,50 pentru glicerind).

O relatie aproximativa pentru calculul diametrului picaturilor este:

3-10"
P

unde P este presiunea lichidului la intrarea in injector, exprimata in MPa.

d~

[m] (4.272)
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in _cazul coloanelor cu umpluturi, suprafata de transfer termic se
exprima functie de suprafata specificd a umpluturii (4,) si de volumul total
al acesteia (V):

A=A -V [m’] (4.273)
Coeficientul global de transfer de caldura, K, se determind cu
ajutorul relatiei:
1

N + -
a 24
unde « reprezintd coeficientul de transfer termic superficial in procesele de

vaporizare. Pentru valori Re cuprinse intre 1 si 200, « se poate calcula din
ecuatia criteriala:

Nu =2+1,05Re”’ Pr®” Gu”'” (4.275)
in care Gu este criteriul Guchmann:
Gu — ];r.sca}_ ]:rmed (4276)

uscat
unde Tyear $1 Tumea sunt temperaturile aerului inconjurdtor, citite pe
termometrul uscat si respectiv umed.

Criteriille Re si Nu din (4.275) se calculeazd cu dimensiunea
caracteristica egala cu diametrul picaturii. Viteza picaturii in cadere este:

v=162. 1 s (4.277)
pg

In cazul racirii aerului cu api in scrubere cu umpluturi, coefi-
cientul global de transfer termic se determina cu relatia lui Javoronkov:

Ki=0,17Re,"-Re}""-Pr)* " (4.278)

in care Ki reprezinta criteriul lui Kirpicev, care caracterizeaza transferul de
caldura si de masa intre gaz si lichid:
Kl — K ) dech
A

4
Indicii g, / atribuiti criteriilor Re si Pr indica faptul ca aceste criterii
se calculeaza pentru faza gazoasa, respectiv pentru faza lichida:

(4.279)

4y -
Re, = e Pe (4.280)
g /J A
g s
Re, = £ e (4.281)
! 1 - A
1 s
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Notatiile din relatiile (4.278) — (4.281) au urmatoarele semnificatii:
1) - umiditatea relativa a aerului (adimensional);
decn - diametrul hidraulic al umpluturii (m): d,c.;, = 4V /As;
vV’ - volumul liber al umpluturii (m*/m?*);

A - suprafata specificd a umpluturii (m*/m’);

K - coeficientul global de transfer termic (W.m? K™,

Ag - coeficientul de conductivitate termicd a gazului (W.m™.K™);
Vg - viteza fictiva a gazului la intrarea Tn umplutura (m/s);

Ng - viscozitatea dinamica a gazului (Pa.s);

Pg - densitatea gazului (kg/m3);

n - viscozitatea dinamica a lichidului (Pa.s);

L - intensitatea de stropire (kg.m’z.s'l).

Ecuatia criterialda (4.278) a fost determinatd experimental si este
valabild pentru o densitate de stropire de 3,5 — 10 m®.m™ h.

in_cazul ricirii_apei cu aer in turnuri de ricire, coeficientul
global de transfer intre apa si aer se determind din ecuatii criteriale deduse
din date experimentale.

in cazul turnurilor peliculare (in care apa curge sub forma unui
film continuu), Nesterenko si Guchmann propun ecuatia criteriala:

Nu = KTZ =2+1,05Re” P’ Gu*'” (4.282)

valabild pentru 0 < Re < 200. Proprietatile fizice care intervin in ecuatie se
iau pentru apa, iar lungimea caracteristica / este grosimea peliculei de apa.

in cazul turnurilor cu picurare (in care apa este pulverizati sub
forma de picaturi), Ranz si Marshall propun ecuatia:

Nu = KTZ =2+0,6Re™ Pr”¥ (4.283)
valabild tot 1n intervalul 0 < Re < 200, in care lungimea caracteristica / este
diametrul mediu al picaturilor de apa iar v (din criteriul Re) este viteza
relativa a acestora.

Analizand cele doua ecuatii, se poate stabili ca:
- 1n cazul stropirii apei sub forma de picaturi se obtin valori mai mari ale
coeficientului K decat in cazul curgerii peliculare pe suprafete plane,
explicabil prin aceea ca, In cazul picaturilor, grosimea stratului limita
hidrodinamic este mai mica;
- cu cat picaturile sunt mai mici, cu atat valorile coeficientului K sunt mai
mari;
- viteza relativa a aerului influenteaza mai putin valorile coeficientului K
in cazul picaturilor decat in cazul curgerii peliculare.
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in _cazul evaporirii la suprafata unui lichid in curent turbulent
de gaz in curgere fortata, coeficientul de evaporare (viteza de evaporare)
se poate calcula din relatia:

0,33

Nu), =0,027Re%* (Pt (4.284)
unde:
«  p-d . o
Nu, = o criteriul Nusselt la difuziune pentru gaz (4.285)
4
« VvV .. cn
Pr, = D—g - criteriul Prandtl la difuziune pentru gaz (4.286)
g
)i - coeficientul de evaporare (m/s);
D, - coeficientul de difuziune (m*/s);
Vg - viscozitatea cinematicd a gazului (m?/s).

In cazul ricirii apei, prin curgere peliculard printre canale prin care
trece aer (Pr; =0,63), se poate utiliza relatia simplificata:
Nu, =0,019Re;® (4.287)

Pentru apa aflata in contact cu aerul in repaus, viteza de evaporare se
poate determina din relatia:

B =170+0,09(, —t, P, - P) (4.288)
in care:
p* - viteza de evaporare (g.m>.h™);
t - temperatura initiald (de intrare) a apei (°C);
t - temperatura finala (de iesire) a apei (°C);
Py - presiunea de vapori a apei la temperatura medie 7,, (mm Hg);
P - presiunea partiald a vaporilor de apa in aer (mm Hg);
tm - Y4(t; +1,) temperatura medie a apei (°C).

4.5.3. Valori orientative ale coeficientului global de transfer termic

Cateva valori ale coeficientului global de transfer termic (K) pentru o
serie de procese termice uzuale sunt redate in tab. 4.14. Valorile prezentate
sunt pur orientative si nu pot fi utilizate pentru proiectarea aparaturii de
schimb de caldura. Ele au un caracter informativ si pot servi la evaluarea
intr-un aparat dat. In tab. 4.15 sunt prezentate alte valori orientative pentru
K, evidentiindu-se si tipul aparatului in care are loc transferul de caldura.
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Tab. 4.14. Valori orientative ale coeficientului global de transfer termic K
(W.m™ K" )pentru transferul global de cdildurd intre doud fluide prin
intermediul unui perete despartitor

Fluidele intre care decurge

Valoarea coeficientului
global de transfer K in:

transferul de caldura: curgere curgere
fortata libera

Gaz — gaz (la presiuni obisnuite) 10 —40 4-12
Gaz — lichid (récitoare de gaz) 10 — 60 6—20
Vapori in condensare — gaz (incélzitoare de aer) 10 — 60 6-—12
Lichid — lichid (ap4) 800 - 1700 140 — 340
Lichid — lichid (hidrocarburi, uleiuri) 120 — 270 30-60
Vapori in condensare — apa (condensatoare, 00 -3500 | 300 1200
incalzitoare)
Vapori in condensare — lichide organice
(incilzitoare) 120340 60—170
Vapori de substante organice in condensare — apa 300 — 800 230 — 460
(condensatoare)
Vapori in condensare — lichide in fierbere
(evaporatoare) ) 300 -2500

Tab. 4.15. Coeficientul global de transfer termic K (W.m™>.K") in diverse
aparate in care au loc procese termice

Fluid 1 | Fluid 2 Conditii Valoare K Aparate
Schimbatoare de
35-12 caldurAa tlqulare
Supraincaélzitoare de
Gaz
abur
Schimbatoare de
12 - 35 RS . .
caldurd cu tevi coaxiale
G ichid 1 .
az Lichid fn Fluid 1: gaze de ardere 5,8—58 Cazane de abur
fierbere
Fluid 1 in convectie Radiatoare cu abur
Vaporiin | .., . ’ 5,8-58 Conducte de abur (cu
libera
conden- aer)
sare Fluid 1 in convectie 12-58 Incalzire cu aer
fortata Radiatoare cu aripioare
Aerla presiune Radiatoare cu apa calda
normald 1n convectie 5,8-23 . .
liberd Récitoare cu aer
Lichid | Gaz ; -
Aer la presiune Racitoare
normald 1n convectie 12 -58 Economizoare
fortatd Cuptoare tubulare
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Fluid1 | Fluid 2 Conditii Valoare K Aparate
Aer la 30 MPa in S,C hlm‘?atoare .de .
Gaz . - 58 — 580 caldura cu tevi coaxiale
convectie fortatd < . . <
’ ’ Ricitoare in cascada
Lichide viscoase, 1;201212}£zecu ulei
curgere laminara, 58 —290 P
T Récitoare cu manta sau
convectie libera C e .
’ cu serpentina si agitator
Schimbatoare de
caldura tubulare
Lichid Apa, in curgere 290 — 930 Revlc%toare in cascada
turbulenta Récitoare cu manta sau
cu serpentine, cu
agitator
Schimbatoare de
Lichid 1n straturi 930 — 2330 caldura cu tevi coaxiale
subtiri, viteze mari Schimbatoare de
C caldura spirale
Lichid — ; = P
Lichide viscoase in 27-350 | Rcitoare cu ulei
Lichide fierbere
in Racitoare cu saramura
fierbere Amoniac in fierbere 120 — 810 | Vaporizatoarele
frigoriferelor
Lichide viscoase 58 — 350 Incalzitoare cu ulei
Condensatoare pentru
Vapor.u hchlvdelor 230_g10 | vaporii lichidelor
organice, apa organice
N Aparate cu difenil
Vapori in
Condensatoare tubulare
conden- N
Condensatoare in
sare cascada
Abur — lichide organice | 580 —2330 o
Récitoare cu manta sau
cu serpentind, cu
agitator
Abur — apa 2330 — 4070 | Condensatoare tubulare
Lichide viscoase, Evaporatoare
S 350 —700 o
convectie liberd Racitoare cu manta sau
i e a ichi i i cu serpentind, fara
}/apor1 Lichid in L1pl}1de cu v1spo;1tati: 580 — 1160 serp
in con- mica, convectie libera agitator
fierbere .
densare Lichide cu viscozitate Racitoare cu manta sau
1160 — 3500 | cu serpentind, cu

mica, convectie fortata

agitator
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4.5.4. Analiza coeficientului global de transfer termic

In marea majoritate a calculelor termice, coeficientii individuali de
transfer de caldura, «, servesc la calculul coeficientului global de transfer
termic, K, acesta utilizandu-se ulterior fie la determinarea fluxului termic
transferat, fie la calculul suprafetei necesare de transfer de caldurd, pe baza
ecuatiei (4.210).

In cazul transferului termic intre doua fluide separate printr-un
perete plan simplu, fara depuneri, expresia coeficientului global de transfer
termic este:

1

a A1 «a
Rezistenta termica la transfer (R) este datd de expresia:
:L:L+Q+L:RI+RP+R2 (4.290)
K o 1 «

ea fiind egald cu suma rezistentelor termice partiale de-a lungul intregului
proces de transfer. Datorita acestui fapt, rezistenta totala R este mai mare
decét oricare dintre rezistentele partiale, coeficientul global de transfer K
fiind mai mic decat oricare dintre coeficientii individuali de transfer termic:
K<a; K<A/o; K<a,; deci: K <« (4.291)
Valoarea coeficientului global de transfer termic fiind limitatd de
valoarea celui mai mic coeficient individual de transfer termic, rezultd ca
pentru intensificarea unui proces de transfer termic este necesard madrirea
valorii lui @, (prin modificarea conditiilor si a factorilor hidrodinamici).
Rezistenta termica partialda este maximd pentru partea in care
procesul de transfer de caldura este influentat de coeficientul &, adica:

R =—1 (4.292)

min

In cazul in care coeficientii individuali de transfer au valori mult
diferite, coeficientul global K este foarte apropiat ca valoare de coeficientul
individual de transfer cel mai mic, caz in care rezistenta termica totald este
practic egala cu rezistenta termica partiald maxima (R =~ R uax).

Din exemplele care urmeaza, se poate deduce importanta pe care o
prezintd rezistentele termice partiale asupra eficientei transferului termic
global.
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Exemplul 1.

S& se determine coeficientul global de transfer termic pentru un
cazan cu abur. Transmiterea caldurii se efectueazd de la gaze de ardere
fierbinti (a; = 7 W.m™.K™") la api in fierbere (a; = 2300 W.m2K™) prin
peretele de otel al cazanului (6 = 0,020 m; 4 =46,5 W.m' K.

Coeficientul global de transfer K va fi, conform ecuatiei (4.289):

1 + 0,02 + 1 0,1429+0,0004 +0,0004  0,1437 m”-K
7 46,5 2300

Se poate observa ca practic K~ ;. Micsorarea rezistentelor termice
ale peretelui de otel sau ale filmului de apa in fierbere nu modifica practic
valoarea lui K.

Daca, de exemplu, se inlocuieste peretele din otel cu un perete din
aluminiu (A = 203,5 W.m™".K™") de aceeasi grosime, coeficientul global K va
avea valoarea:

1 1 4

K = = =0,
0,1429+0,000098 +0,0004  0,1434 m’-K
Daca se mareste valoarea coeficientului individual de transfer al apei

de la 2300 W.m™.K ' la valoarea maxima de 14000 W.m'z.K'l, coeficientul
global K va fi:

o 1 ol g W
0,1429 +0,000098 +0,00007 ~ 0,1431 ~ m>-K

Daci insd se mireste valoarea lui o; de la 7 la 70 W.m2.K" (o
marire de 10 ori), coeficientul global K va fi:

1,002, T " 0,0143+0,0004+0,0004  0,0151 m’-K
70 46,5 2300

cresterea sa fiind de aproximativ 950 %.

Avand 1n vedere rezultatele calculelor de mai sus, se poate
concluziona cd o Tmbunatétire a transferului termic se poate realiza numai
prin masuri care sa conduca la cresterea coeficientului individual de transfer
de partea gazelor de ardere fierbinti (madrirea vitezei, presiunii sau
turbulentei acestora). In plus, la calculul coeficientului global de transfer K
se va da o atentie deosebitd exactitdtii calculului coeficientului individual
a;, marimile a; si /4 putdndu-se evalua doar aproximativ, sau chiar neglija.
Prin neglijarea lor (K = «;), eroarea introdusd la calculul coeficientului
global de transfer K este de maximum +5 %.
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Exemplul 2.

Sa se calculeze coeficientul global de transfer de cadldurd pentru un
evaporator din industria zaharului.

Transferul de caldura are loc de la vaporii de apa in condensare (abur
avand ¢; = 10000 W.m>.K™") citre solutia de zahar aflata in fierbere (avand
a; = 5000 W.m™?.K"), prin peretii tevilor metalice ale vaporizatorului
(avand 0 =0,01 msi 1 =46,5 W.m . K™").

Coeficientul global de transfer K va fi, conform ecuatiei (4.289):
1 1 1 2000 W

1 + 0,01 + 1 0,0001+ 0,0002+0,0002  0,0005 m’-K
10° 46,5 5-10°

Se poate observa ca toti termenii de la numitorul fractiei sunt de
acelasi ordin de marime. Ca urmare, toate cele trei obstacole termice
influenteazad in aceeasi masura valoarea coeficientului global de transfer K.
Din aceasta cauza, micsorarea oricareia dintre rezistentele termice va duce
la Tmbunatatirea performantelor termice ale evaporatorului.

Astfel, inlocuirea tevilor din otel cu tevi din cupru (avand o = 0,005
m si A =384 W.m'.K™"), va conduce la obtinerea unui coeficient global de
transfer K de:

K =

1 1 W

K 1-10*+1,3-10° +2-10*  3,1-107" 194 m’-K
valoare cu peste 150% mai mare decat valoarea initiala.

Prin cresterea turbulentei solutiei de zahdr in fierbere si prin marirea
presiunii §i vitezei aburului de incdlzire se pot atinge valori ale coeficientilor
individuali de transfer & = 10000 W.m>.K"' si ¢; = 15000 W.m2K". In
aceste conditii coeficientul global de transfer creste cu peste 400% fata de
valoarea initiala:

1 1 W

K= = = > = ) =8354 P
0,67-10” +1,3-10" +1-10 1,197-10 m”-K

Exemplul 3.
Sa se determine coeficientul global de transfer termic al

condensatorului unei turbine de abur. Care ar fi materialul de constructie
optim pentru tevile condensatorului, in conditiile in care condensatorul cu
tevi din alama este cu 10% mai scump decét cel cu tevi din otel inoxidabil.
Vaporii de apd condenseazi (o; = 8000 W.m>K™") in spatiul
intertubular al condensatorului, ale cérui tevi ( avand grosimea 6 = 0,002 m)
pot fi confectionate din alamd (A = 93 W.m".K™") sau din otel inoxidabil
(avand A = 17,5 W.m" K™). Prin tevile condensatorului circuld apa de ricire
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recirculatd (avand o, = 2000 W.m™.K™"). Dupa un timp de exploatare, in
interiorul tevilor apar depuneri de crusta datorita sarurilor dizolvate in apa
de ricire (crusti avand 6 =2 mmsi A= 1,1 W.m.K).

La momentul initial (cAnd incd nu existd depuneri de crusta in tevile
condensatorului), coeficientul global de transfer termic al condensatorului
cu tevi din alama este:

1 1 w
= o 2 7= - =1547—
1,25-107° +0,215-107" +5-10 6,465-10 m~-K
iar cel al condensatorului cu tevi din otel inoxidabil este:
1 1 W
= — — — = - =1353 —
1,25-107" +1,14-10" +5-10 7,39-10 m”-K

In absenta depunerilor in tevi, eficienta termicd a condensatorului cu
tevi din alama va fi:

E(%) — Kalama _Kotel . 100 — 15435:117353

alama
deci cu aproape 13% mai ridicatd decéat a condensatorului cu tevi din otel
inoxidabil. S-ar justifica astfel investitia in condensatorul cu tevi din alama,
cu 10% mai scump decat cel cu tevi din otel inoxidabil.

Dupa ce 1n tevile condensatorului au aparut depunerile, coeficientul
global de transfer se modificd, dat fiind faptul ca apare o rezistenta termica
suplimentara, aceea a depunerilor.

In cazul tevilor din alami K va avea valoarea:

K 1 1 W

100 =12,5%

[ 0002 0002 1 " 24.665-10" K
8000 93 11 2000

In cazul tevilor din otel inoxidabil K va avea valoarea:
K- 1 1 W

[ 0002 0002 1 ~2559.10~ WK
8000 17,5 11 2000

Eficienta condensatorului cu tevi din alama va fi in acest caz:

(%) = Ramme =Kot 100 —401 ; 53 21 100 = 3.46%

alama

In aceste conditii, coeficientul global de transfer este mai redus in
condensatorul cu tevi din otel inoxidabil cu numai 3,5% decat in
condensatorul cu tevi din alama, astfel incat investitia Tn condensatorul mai
scump nu se mai justifica.
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5.  TRANSFERUL DE MASA

In multe dintre industriile de proces, inclusiv in ramurile industriei
alimentare, in urma unor transformari fizice sau chimice rezulta amestecuri
de substante gazoase, lichide sau solide, mono- sau polifazice. Aceste
amestecuri, in majoritatea cazurilor trebuiesc separate in componente.
Uneori este suficientd doar corectarea concentratiei unui anumit component
din amestec. In cazul amestecurilor eterogene, separarea fazelor se poate
realiza prin procedee mecanice sau fizice: sedimentare, filtrare, centrifugare,
etc. Separarea amestecurilor omogene necesitd insa utilizarea unui fenomen
fizic care sta la baza deplasarii unui component prin interiorul unei faze si a
trecerii sale dintr-o faza in alta. Acest fenomen fizic poartd denumirea de
difuziune.

Notiunea de transfer de masa denumeste deplasarea unui compo-
nent al unui amestec dintr-o zond in care concentratia sa este ridicata, intr-o
altd zona in care concentratia sa este mai scazutd. Fenomenul fizic care sta
la baza transferului de masa este tocmai fenomenul de difuziune.

Transferul de masa este acea parte a fenomenelor de transfer care se
ocupa cu fenomenele si legile de separare ale amestecurilor omogene prin
difuziune. Operatiile care utilizeazd difuziunea poartd denumirea de
operatii de transfer de masa sau operatii difuzionale. Printre acestea pot
fi enumerate: absorbtia, adsorbtia, cristalizarea, distilarea, extractia,
rectificarea, uscarea.

5.1. NOTIUNI INTRODUCTIVE
5.1.1. Exprimarea compozitiei fazelor

In transferul de masi se folosesc doud modalititi principale de

exprimare a compozitiei fazelor:
e sub forma de fractii (molare, de masa, volumice);
e sub forma de rapoarte (molare, de masa, volumice).

Prin inmultirea fractiilor cu 100 se obtine compozitia procentuald
(molara, de masa, volumica).

In cazul unui amestec omogen (solutiile fiind evident amestecuri
omogene), fractia molara a unui component oarecare se defineste ca fiind
raportul dintre numarul de moli ai componentului (r;) si numarul total de
moli din sistem (n7). Pentru un sistem format din z componente, fractia
molard a unui component oarecare i va fi:
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l 1

xi: = —_—
n+n,+--+n_  n;

n. n, [kmoli de component i

} (5.1)

kmoli amestec

Fractia masicd a unui component se defineste ca fiind raportul
dintre masa de component i din amestec (m;) si masa totald a amestecului
(m1):

i
i

5 = m, _om, [kg de component i

} (5.2)

m +m,+---+m,  m; kg amestec

Fractia volumica se defineste ca fiind raportul dintre volumul unui
component oarecare i din amestec (V;) si volumul total (V7) al amestecului:

1

A

(5.3)

y V. V. {m3 de component i }

m’ amestec

Pentru vapori si gaze, compozitia se poate exprima §i prin presiunile
partiale ale componentilor, calculate din legea lui Dalton:

pi:yi'PT (5-4)

In cazul gazelor si vaporilor, fractiile (procentele) molare sunt
numeric egale cu fractiile (procentele) de volum. Egalitatea nu este valabila
insa in cazul lichidelor si solidelor.

Tinand cont de ecuatiile de definitie ale fractiilor (molare, masice,
volumice), se poate demonstra usor ca suma fractiilor tuturor componentelor
din sistem este egald cu unitatea:

Ay Ay ny ny iy

z

n n. n n+:--+n+---+n n
in—_1+...+_’+... z 1 i Z:_T:1
i=l1

Z_i=ﬂ+...+ﬂ+---&=ml+m+m"+m+mz=ﬂ=1 (5.5)
il my my my my my
S A A RSt Ry A

Y =—te L4 E= =1 =1

= Vr Vi Vr Ve Vr

Raportul molar reprezintd raportul dintre numarul de moli a doi
componenti dintr-un amestec. Astfel, pentru un amestec cu z componenti,
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concentratia unui component oarecare i se poate exprima in raport cu oricare
dintre ceilalti (z— 1) componenti:

il =
n,

y M kmoli de component i
kmoli de component /

j— l

n, kmoli de component i
“n 5 kmoli de component 2 (5.6)

_n kmoli de component i
kmoli de component z

z

Acest mod de exprimare a concentratiei se utilizeazd frecvent in
calculul operatiilor de extractie.

Raportul masic reprezintad raportul dintre masele a doi componenti
dintr-un amestec. Astfel, pentru un amestec cu z componenti, se pot scrie
urmatoarele rapoarte masice pentru un component oarecare i in raport cu
oricare dintre ceilalti (z— 1) componenti:

¥o_m {kg de component i }

m kg de component 1
¥ ="M i kg de component i |
“> m, | kgdecomponent? | (5.7)
7 =M I kg de component i ]
Yom, | kg de component z |

Exprimarea compozitiei prin rapoarte masice este caracteristicd
proceselor de cristalizare din solutii binare de saruri in apa sau alti
dizolvanti.

Exprimarea concentratiei sub formd de rapoarte volumice este
asemandtoare cu aceea a rapoartelor molare sau masice. Fie V;, V5,...,V;,..., V-
volumele componentilor 1,2,...,i,...,z aflati in amestec. Concentratiile
componentului i sub forma de rapoarte volumice se scriu:
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v - 14 m’ de component i

“' ¥ | m® de component 1
Y - 14 'm?’ de component i ]

"> ¥, | m’decomponent?2 | (5.8)
y 7 " m® de component i |

" V. | m’decomponentz

Tinand cont de relatiile de definitie ale fractiilor si rapoartelor,
trecerea de la fractii la rapoarte si invers se face cu relatii de forma:

Xi ¥ Xi Y;
xi: ; xi: — ; yi:
1+ X, 1+ X, 1+7,
_ (5.9)
X, = X. .
Xj=——; X, =—"=; K:L
I-x, 1-X, -y,

In practica se mai utilizeazi exprimarea concentratiei prin masa sau
numirul de moli dintr-un component din unitatea de volum (kg/m’,
respectiv. kmol/m’). Deseori se utilizeaza litrul ca unitate de volum,
concentratiile exprimandu-se 1n kg/l (g/l) sau kmol/l (mol/l). Concentratiile
solutiilor utilizate Tn analiza chimicd se pot exprima si sub forma titrului,
adicd in g/ml. Uneori concentratia solutiilor (solubilitatea) se exprima in
grame de solut (substanta dizolvatd) la 100 g solvent (dizolvant).

5.1.2. Echilibrul intre faze

Faza reprezintd o portiune dintr-un sistem, omogena din punct de
vedere fizic, separatd de celelalte parti ale sistemului printr-o interfata. De
exemplu, doud lichide nemiscibile, cum ar fi apa si uleiul, introduse intr-un
recipient, se ageaza sub actiunea fortelor gravitationale in doud straturi
distincte. Lichidul mai dens (apa) ocupa partea inferioara a recipientului, iar
lichidul mai putin dens (uleiul) partea superioara. Fiecare dintre aceste
lichide constituie cate o faza, iar suprafata de separatie dintre ele constituie
interfata. Comportari similare prezinta si alte sisteme bifazice (lichid — gaz,
gaz — solid, lichid — solid) sau polifazice (gaz — lichid — solid, gaz — lichid 1
— lichid 2, solid — lichid 1 — lichid 2, etc.).
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In cazul unui sistem aflat in miscare, fazele se amestec intre ele (de
ex: uscare in strat fluidizat, extractie lichid — lichid, cristalizare), dar indata
ce miscarea Inceteaza, are loc procesul de separare a fazelor (exceptie fac
sistemele eterogene stabile, cum ar fi, de exemplu, emulsiile).

Fazele unui sistem se pot afla la echilibru sau in afara conditiilor de
echilibru. Daca fazele se afla la echilibru, viteza globala a transferului de
masa interfazic este nuld: fluxul de component 4 care se transferd din faza 1
in faza 2 este egal cu fluxul de component A4 care se transfera din faza 2 in
faza 1. Pentru ca transferul de masa sa aiba loc cu o viteza nenuld, fazele
sistemului trebuie sa se afle departe de echilibru. Cu cat wvalorile
parametrilor de operare sunt mai diferite decat valorile corespunzatoare
echilibrului, cu atat potentialul transferului (forta motoare) este mai mare.
Cand potentialul se micsoreaza, viteza transferului scade, iar la valoarea
nuld a potentialului transferul inceteaza, fazele ajungand la echilibru.

Cunoasterea conditiilor de echilibru de faza si a conditiilor de
operare permite aprecierea vitezei procesului si a gradului de separare al
componentilor, marimi care conditioneaza in cele din urma dimensiunile
echipamentelor de transfer de masa. O diferentd mare intre parametrii de
operare si cei de echilibru conduce la aparate de volum redus, in timp ce o
diferentd mica intre valorile parametrilor de operare, respectiv echilibru,
conduce la aparate de dimensiuni mari, mult mai costisitoare.

Marimile care definesc echilibrul de faze, sunt corelate matematic de
catre legile de echilibru. Aceste legi pot avea caracter calitativ (corelarea
aratd numai conditiile care trebuie indeplinite de un sistem pentru ca fazele
lui sd coexiste la echilibru) sau cantitativ (corelarea implicd marimi care
caracterizeaza compozitia sistemului).

5.1.2.1. Legea fazelor a lui Gibbs

Intre fazele unui sistem format din » componenti se stabileste un
echilibru termodinamic. Starea sistemului la echilibru este caracterizatd prin
valoarea parametrilor de stare (presiune, temperaturd) si prin compozitia
fiecarei faze.

Numarul gradelor de libertate ale sistemului (L), adicd numarul
parametrilor care pot fi modificati fard a perturba starea de echilibru a
sistemului, se poate determina din legea lui Gibbs. Aceasta lege este o lege
calitativa, in forma sa cea mai simpla scriindu-se:

F+L=C+2 (5.10)
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in care F' reprezintd numarul fazelor din sistem, L este numarul gradelor de
libertate ale sistemului, C reprezintd numarul componentilor independenti
care intervin in sistem, iar 2 reprezintd parametrii exterior care pot actiona
asupra sistemului (presiunea si temperatura). Trebuie subliniat faptul ca C
nu reprezintd numarul total de componenti din sistem, ci numarul minim de
specii moleculare cu ajutorul carora poate fi exprimatd compozitia oricarei
faze posibile din sistem.

Conform legii lui Gibbs, pentru sisteme bifazice (F = 2) si bicompo-
nente (C = 2) rezultd L = 2, adica in sistem pot fi modificati simultan cel
mult doi parametri fara a fi afectata starea de echilibru a acestuia.

Intre parametrii de stare si compozitia fazelor se stabileste, in
conditii de echilibru, o dependenta functionald numita functia de stare a
sistemului. La modul cel mai general aceasta se scrie:

S(P.Tx, x50, 31, p5000) =0 (5.11)

In cazul unui sistem bifazic (lichid — gaz sau lichid — vapori, de
exemplu) cu doi componenti (solutul A si solventul B), functia de stare a
sistemului devine:

f(P,T,x,,y,)=0 (5.12)

Se poate remarca faptul cd in functia de stare intervin doar
concentratiile solutului A, acestea fiind concentratiile independente.
Concentratiile solventului B sunt dependente de acestea prin intermediul
relatiilor deduse pe baza ecuatiilor generale (5.5):

xp=l-x,5 yy=1-y, (5.13)

Ecuatia (5.12) reprezintd o functie de patru variabile (presiune,
temperaturd, concentratia lui A in faza lichida, concentratia lui A in faza
gazoasd. Fixand trei din cele patru variabile, se poate urmari ce devine
sistemul dat in conditii de echilibru. Considerdnd drept variabile
independente P, T si x4, iar y, fiind variabila dependentd, ecuatia (5.12) se
scrie sub forma:

vi=S(P.T.x,) (5.14)

Pentru o presiune si temperaturd constanta, la o anumitd compozitie

a uneia din faze corespunde o compozitie bine determinata a celeilalte faze,

sistemul fiind cunoscut atat calitativ, cat si cantitativ. Intrucat reprezentarea

graficd a unei marimi dependente de mai multe marimi independente este

dificila (in cazul a doud marimi independente este necesard o diagrama

spatiala, tridimensionald, iar in cazul a trei sau mai multe variabile

independente vizualizarea in spatiul “clasic” tridimensional este imposibild),

se alege variabila independentd in functie de care se urmareste variatia
marimii dependente, celelalte marimi mentindndu-se constante.
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In cazul sistemului bicomponent bifazic analizat anterior, echilibrul
de faze va fi complet caracterizat, atdt calitativ, cat si cantitativ, prin
combinarea urmatoarelor variabile in functia de stare: P—x, T—x, y — x.

Echilibrul va fi redat sub forma diagramelor de echilibru (fig. 5.1):

e izoterma de echilibru:

P=f(x)r (5.15)
e izobara de echilibru:
T = f(x)P:cl sau T = f(y)P:ct (516)
e linia de echilibru (diagrama de compozitie la echilibru):
y= f(x)P,T=ct (5.17)
. 1
I Vapori (V)
AN Sk
o ?5 = =
o 7
X
‘ G Lichid (L)
0 Xp »1 0 Xar Ya 1 0 Xa > 1
a) b) ¢)

Fig. 5.1. Diagrame de echilibru pentru un sistem ideal, bifazic, bicomponent
a —izoterma de echilibru; b — izobara de echilibru; ¢ — linia de echilibru

Datele de echilibru care servesc la construirea diagramelor de
echilibru se determina pe cale experimentald. Astfel de date experimentale,
prezentate sub forma tabelara sau sub formad de diagrame, se gasesc
publicate in literatura de specialitate (manuale, monografii, indrumare, etc.).

5.1.2.2. Legea lui Raoult

Este o lege cantitativa a echilibrului intre faze, lege aplicabila strict
amestecurilor de lichide ideale miscibile in orice proportie. Aceastd lege,
care coreleazd presiunea partiald din faza de vapori cu compozitia fazei

lichide, se enuntd astfel:
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“Presiunea partiald a unui component din faza de vapori, in echilibru

cu faza lichida, este egala cu produsul dintre presiunea de vapori a

componentului in stare purd si fractia molard a componentului in faza

lichida, la temperatura de fierbere a amestecului.” Matematic, aceastd lege
se scrie:

p,=P-x (5.18)

i i
unde p; reprezinta presiunea partiald a componentului i, P; este presiunea de
vapori a componentului i in stare purd, iar x; este fractia molard a
componentului 7 in faza lichida.

Trecerea de la presiunea partiald p; la fractia molara in faza de vapori
v; se face pe baza legii lui Dalton conform careia fractia molard a unui
component dintr-un amestec de gaze (vapori) este egald cu raportul dintre
presiunea partiala a componentului i si presiunea totala a amestecului:

y =L (5.19)

Presiunea totald a unui amestec de gaze (vapori) este datd de suma
presiunilor partiale ale componentilor amestecului, in conformitate cu o alta
lege a lui Dalton:

PT:p1+p2+“.+pi+'“+pz:zpi (520)

Combinand legea lui Raoult (5.18) cu legile lui Dalton (5.19, 5.20),
se obtin relatiile de calcul ale compozitiei la echilibru pentru un sistem
bifazic lichid — vapori (L — V). In cazul unui amestec binar, format din
componentii A (usor volatil) si B (greu volatil), conform legii lui Raoult:

P.=P;x, (5.21)
Py =Py xp

iar conform legii lui Dalton (5.20):
Pr=ps+ps=Px,+B-x, (5.22)

Tindnd seama de proprietatile fractiilor molare (5.5), ecuatia (5.22)
se poate scrie:

P.=(P,—-P)-x,+PF (5.23)
de unde rezulta fractiile molare ale componentilor A si B in faza lichida:
_P.-P
X, = =1-x,
PA PB
(5.24)
PT PA
Xz = =1-x,
PB PA
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Expresia presiunii totale (5.23) aratd ca presiunea totala a vaporilor
rezultati dintr-un amestec ideal este o functie liniard de compozitia
amestecului. Amestecurile neideale (reale) nu pastreaza aceasta liniaritate.

Compozitia fazei de vapori se poate exprima in functie de
compozitia fazei lichide inlocuind presiunea partiald p; din (5.19) cu
expresia corespunzatoare din legea lui Raoult (5.18):

_Pa_ P, -x,

yA_P P =1-y,
4 » ! (5.25)
_Ps _ ¥y _q_
Vs P, P, Ya

Legea lui Raoult se aplica la separarea prin distilare a sistemelor
lichide ideale. Reprezentarea grafica a compozitiei fazei de vapori, data de
ecuatia (5.25 a), functie de compozitia fazei lichide, datd de ecuatia (5.24 a)
constituie curba de echilibru a sistemelor bifazice lichid — vapori (fig. 5.1 ¢),
curent utilizata in calculul si analiza functionarii coloanelor de rectificare.

In cazul amestecurilor neideale, fortele intermoleculare in faza
lichida sunt mai mari sau mai mici decat in componentii puri, astfel Incat
presiunile partiale p; vor fi mai mici, respectiv, mai mari decat cele
corespunzdtoare valorilor deduse din legea lui Raoult. Abaterile sunt functie
de concentratie. Pentru amestecurile binare se considera ca faza de vapori se
comporta ca un gaz perfect, aplicandu-i-se legile lui Dalton.

In cazul amestecurilor neideale cu abateri relativ mici de la
comportarea ideald, presiunea partiala p; corespunzdtoare fazei lichide in
echilibru, se calculeaza cu ajutorul legii lui Raoult corectate cu un coeficient
de activitate y;, ale carui valori sunt supraunitare sau subunitare:

Pa=Pi X7, D =Dp X575
P =y B C oy = P—-y.P

X, = ; = (5.26)
! Vi Pi—vs By ? Ve By =74 P,

Ya by . Vs b
yA=ATTA'an yB:BTTB'xB

In cazul acestor amestecuri, diagramele de echilibru de faze sunt
asemanatoare cu cele ale amestecurilor ideale; variatia presiunilor partiale
este usor neliniard, situdndu-se sub sau deasupra dreptei corespunzatoare
legii lui Raoult. Coeficientii de activitate p; sunt functie de natura
componentilor amestecului, de concentratie si de presiune. Uzual, valorile y;
se determind din datele de echilibru obtinute pe cale experimentald. Pentru
corelarea coeficientilor de activitate, in literatura de specialitate existd o
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serie de relatii care pornesc de la ecuatia Gibbs — Duhem, cum sunt, de
exemplu, ecuatiile Margules, van Laar, Wohl, Redlich — Kiester, etc.

In cazul amestecurilor binare cu abateri mari de la idealitate, valorile
coeficientilor y; variaza puternic cu compozitia, fiind mult departati de
unitate. Diagramele de echilibru (fig. 5.2) prezintd modificari esentiale in
comparatie cu diagramele sistemelor ideale.

H y>1 ; T=constant

‘[ ‘[ u y<1 ; T=constant
3 3
V L
+P
3 5 pr=Pa 2
g I I ’
2 o Sl v
\\\\~\\i/””,
A
R ! ~%
= !
0 (1] Xp— 1

ﬂ ....... T, azeotrop > TB >T, A

T, Ty !
i
! ! |
S S |
~ ~
3 2 i
N N i T,
S S, i
5 S |
~ ~ I
i
i
|
( 0 \;w — XA4> 1
1 1
B
i
i
Ya : Ya
[ I IS _
i |
i !
i !
i !
; i
! i
0 Xa—— V1 0 *=y X, 1

Fig. 5.2. Diagrame de echilibru pentru sisteme neideale, total miscibile
a, ¢, ¢ - amestecuri azeotrope pozitive; b, d, f - amestecuri azeotrope negative
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Astfel, In cazul izotermelor de echilibru se obtin pentru presiunea
totald Py curbe cu punct de maxim sau de minim, dupa cum coeficientii y;
sunt supraunitari, respectiv subunitari (fig. 5.2 a, b). Acestor izoterme le
corespund curbe de fierbere (izobare) cu temperaturi de fierbere mai mici,
respectiv mai mari decat ale componentilor puri. Sistemele binare care au
aceastd comportare formeaza amestecuri azeotrope pozitive (cele cu yy > 1 —
fig. 5.2 c), respectiv negative (cele cu y4 < 1 — fig. 5.2. d). Asa cum rezulta
din diagramele izoterme si din diagramele de echilibru (fig. 5.2 e, f),
amestecurile azeotrope fierb la o temperatura constanta la care concentratiile
la echilibru in cele doud faze sunt egale; aceste amestecuri nu pot fi separate
prin distilare obignuitd. Sunt cunoscute cateva mii de sisteme care formeaza
amestecuri azeotrope pozitive (etanol — apa, etanol — benzen, ciclohexan —
benzen, etc.) si cateva sute de sisteme care formeazd amestecuri azeotrope
negative (acid azotic — apa, acid clorhidric — apa, acetona — cloroform, etc.).

5.1.2.3. Legea lui Henry

Aceasta lege se aplica sistemelor ideale gaz — lichid (G — L) aflate la
echilibru. Daca se aduce 1n contact o fazd gazoasa formata din solutul A si
inertul B cu o fazd lichida L, solutul A trece in lichidul L (se dizolva), pana
la atingerea starii de echilibru. Cantitatea de solut A dizolvatd depinde de
natura solutului si a solventului: acelasi gaz se dizolva in cantitéti diferite in
diversi solventi, iar gaze de natura diferita se solubilizeaza inegal in acelasi
solvent. Interdependenta dintre presiunea partiala a solutului in faza gazoasa
si concentratia sa in faza lichida este redata de catre legea lui Henry (1802):

“Presiunea partiald a unui gaz aflat in echilibru cu solutia, este direct
proportionala cu fractia sa molara din solutie.” Matematic, aceasta se scrie:

Pa=kyx, (5.27)

Coeficientul de proportionalitate k4 poartd denumirea de coeficien-
tul lui Henry, care este functie de natura solutului A, de natura solventului
si de temperaturd. Valorile sale se determind experimental, ele avand
dimensiunile unei presiuni. In tab. 5.1 sunt redate valorile coeficientului lui
Henry pentru cateva sisteme gaz — apa, in functie de temperaturd. Se
constatd ca valoarea coeficientilor ky, creste cu cresterea temperaturii.
Gazele cele mai solubile prezintd, in conditii de temperatura constanta,
valorile cele mai reduse ale coeficientului Henry.
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Tindnd cont de legea Dalton (5.19), ecuatia (5.27) se poate scrie
intr-o forma in care sa permita calculul fractiei molare a solutului A din faza
gazoasa (y4), in functie de concentratia solutiei (x,) si de presiunea totald in
sistem (Pr):

Y :kHA i (5.28)

Relatia (5.28) indica o
dependenta liniara intre concentra-
tia solutului A intre cele doua faze Ya4 ' sisteme
aflate la  echilibru, liniaritate sisteme ideale
valabila doar pentru sistemele reale pd
ideale (solutii infinit diluate). In P
cazul sistemelor reale, ecuatia ’
(5.28) poate fi aplicatd doar in cazul 7N
gazelor greu solubile, sau pe il
domeniul concentratiilor mici 1n /ol
cazul gazelor solubile, asa cum 4
reiese si din fig. 5.3.

Legea lui Henry poate fi
considerata ca fiind un caz
particular al legii lui Raoult, fiind
aplicatd in cazul sistemelor gaz — Fig. 5.3. Diagrama de echilibru
lichid, sisteme in care se realizeaza a sistemelor gaz - lichid
procesele de absorbtie si desorbtie.

O (;(A)max XA

5.1.2.4. Legea de repartitie a lui Nernst

In multe cazuri se intdlnesc amestecuri formate din doud lichide
miscibile sau un lichid si un solid, a caror separare necesita prezenta unui al
treilea component. Peste aceste amestecuri se aduce un solvent selectiv,
adicd un lichid in care se dizolvad preponderent numai unul dintre
componentii aflati In amestecul initial. Se obtin astfel doud faze lichide
(daca s-a pornit de la un amestec lichid — lichid) sau o faza lichida si una
solida (daca s-a pornit de la un amestec solid — lichid), cu compozitii
diferite. Substanta de extras din amestec se distribuie — din cauza dublei
solubilitati — intre solventul adaugat si componentul insolubil din amestecul
initial. Procesul global apare ca o repartitie intre doi solventi nemiscibili
intre ei.
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Fie B componentul (solutul) care se poate dizolva atat n solventul
initial A, cat si In solventul adaugat S, A si S fiind nemiscibile intre ele.
Solutia de B in S poarta denumirea de extract, iar solutia de B in A poarta
denumirea de rafinat. Concentratia Iui B la echilibru in extract si 1n rafinat
este definitd de legea de distributie (sau de repartitie) a lui Nernst:

“Raportul concentratiilor componentului B in extract (yp) si In
rafinat (xp), la o temperatura si presiune date este 0 marime constanta, data
de relatia:

Yo _ g, (5.29)

sisteme Xp

ok ‘deal/e { o in care kg este constanta de
B0~ e S distributie (repartitie) a lui
// Nernst.” Valoarea acestei
// Sisteme constante depinde de natura
/ reale sistemului si de temperatura.
// Coeficientul de distribu-
Y tie se determina experimental, si
pe domeniul solutiilor diluate are
i valoare constanta.

| Legea de repartitie Nernst
| este strict valabild numai pentru
0 (,“(B)max <5 sisteme ideale (solutii diluate). In
cazul sistemelor reale, aceasta
Fig. 5.4. Diagrama de echilibru dependenyé este neliniara, asa

a sistemelor lichid - lichid cum reiese din fig. 5.4.

YB A

5.2. MARIMI SI ECUATII FUNDAMENTALE ALE
TRANSFERULUI DE MASA

5.2.1. Flux masic, flux masic unitar

Componentul transferat in cantitatea cea mai mare poartd denumirea
de solut sau component activ, ceilalti componenti purtand denumirea de
inerti sau componenti inactivi.

Fluxul de substanta al solutului (Js) reprezintd cantitatea de solut
care difuzeaza in unitatea de timp:

dm

=== 5.30
s = (5.30)
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in care m reprezintd cantitatea de solut transferata, iar ¢ timpul. Fluxul de
masd se poate exprima in kg/s, kmoli/s sau m’/s, dupi cum cantitatea
transferatd m este exprimata in kg, kmoli, respectiv m’.

Fluxul unitar de substanta al solutului (j5) (denumit si viteza de
difuziune sau viteza de transfer) este definit ca fiind cantitatea de
substanta transferatad in unitatea de timp printr-o unitate de suprafata (4):

. dm
Js = (5.31)

Fluxul unitar de substanta se exprima, in functie de unitatea de

masurd a cantitdtii de solut, in kg/(m”.s), kmoli/(m®.s), sau m’/(m”.s).

5.2.2. Mecanisme de transfer de masa

Legile transferului de masd reprezintd relatii intre fluxurile de
substanta transportata si gradientul de concentratie, respectiv intre fluxurile
de masa si produsul dintre concentratie §i viteza, dupa cum mecanismul
transferului de masa este difuzional sau convectiv.

Mecanismul transferului de masa este influentat de conditiile
hidrodinamice din sistem:

e in sisteme stagnante, transportul unei specii moleculare se realizeaza
prin difuziune moleculara;

e In sisteme dinamice (faze aflate in miscare), transferul de masa are loc
ca efect al deplasarii si amestecarii speciilor moleculare, concomitent
cu macroparticulele de fluid, prin difuziune convectiva.

Difuziunea moleculara rezulta din deplasarea individuala, dezordo-
natd a moleculelor printr-un mediu, datoritd energiei termice. Ciocnirile cu
celelalte molecule fac ca deplasarea sa se realizeze in zigzag, cu frecvente
schimbari de viteza, atdt ca marime, cat si ca sens. Datoritd acestui fapt
viteza de difuziune este mica, ea crescand cu cresterea temperaturii
(deoarece creste viteza moleculelor) si cu scaderea presiunii (deoarece scade
frecventa ciocnirilor).

Difuziunea moleculara poate fi definita ca fiind deplasarea reciproca
a componentilor in interiorul unui amestec datorita lipsei de echilibru in
toate punctele sale. Aceasta lipsa locald de echilibru se poate datora:

e existentei unui gradient de concentratie — difuziune moleculara (ordi-
nara);

e existentei unui gradient de temperaturd — difuziune termica (termodi-
fuziune);

e existentei unui gradient de presiune — difuziune de presiune;
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e actiunii diferentiate a unor forte exterioare asupra componentelor ames-
tecului — difuziune fortata.

Intensitatea transportului de substantd este cu atdt mai mare cu cat
gradientul (de concentratie, temperatura, presiune) este mai mare. Termodi-
fuziunea, difuziunea de presiune si difuziunea fortatd se caracterizeaza prin
fluxuri reduse, fiind utilizate in special pentru purificari avansate intr-o
singura faza.

Difuziunea convectiva apare in fluide aflate in miscare si
intensitatea sa depinde atdt de proprietatile de transport, cat si de
caracteristicile dinamice ale fluidului. Ca si in cazul transferului de impuls
sau de caldura se poate deosebi convectia fortata, atunci cand curgerea este
provocatad de introducerea in sistem a unei energii externe, prin intermediul
unei pompe, unui agitator sau unui alt dispozitiv si convectia libera, atunci
cand deplasarea fluidului are loc ca urmare a unei diferente de densitate
generata de o diferenta de concentratie sau de temperatura.

Difuziunea convectiva este Intotdeauna insotitd si de difuziunea
moleculara, aportul celor doud mecanisme depinzand de conditiile
hidrodinamice. In difuziunea convectiva, transferul de masa este insotit de
transfer de impuls, iar atunci cand fazele apar ca urmare a schimbarii starii
de agregare a amestecului, apare suplimentar si transferul de caldura.
Cristalizarea, distilarea, rectificarea, sublimarea, uscarea, sunt operatii care
au la baza transferul simultan de impuls, masa si caldura.

La curgerea turbulentd, valorile locale ale parametrilor care
caracterizeaza proprietatea transportatd (impuls, caldura, substantd) nu sunt
constante, ci variazd haotic ca marime si sens. Dupd cum iIn curgerea
turbulentd fluctuatiile vitezei conduc la un transport suplimentar de impuls,
in mod similar, fluctuatiile concentratiei conduc la un transport suplimentar
de substanta, prin difuziune turbulenta.

5.2.3. Difuziunea moleculara ordinara. Legea I a lui Fick

Acest tip de difuziune constd numai in deplasarea la scard
molecularda a unei substante printr-un fluid. Conform teoriei cinetice a
gazelor, deplasarea moleculelor are loc prin ciocniri succesive intre
molecule, ciocniri soldate cu modificari de viteza atat ca directie, cat si ca
marime. Desi viteza moleculelor este foarte mare, de ordinul sutelor de
metri pe secunda, viteza efectiva a difuziunii moleculare este foarte redusa,
ca urmare a numarului mare de ciocniri.

Forta motoare a difuziunii moleculare o constituie gradientul de
concentratie in amestec. Cantitativ, difuziunea moleculara este descrisa de
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legea I a lui Fick. Aceasta lege intuitiva este analogd cu legea lui Fourier
pentru transferul termic conductiv si cu legea lui Newton pentru transferul
de impuls. Conform legii lui Fick, intr-un sistem stationar, fluxul masic
transferat este proportional cu un coeficient de difuziune si cu gradientul de
concentratie. Pentru difuziunea componentului A din amestecul (A + B),
aceasta se scrie:

dcC,

dl
unde D,z este coeficientul de difuziune al lui A prin B; dC,4 este variatia
concentratiei componentului A, iar dl este lungimea pe care se produce
variatia concentratiei componentului A.

O relatie identica se poate scrie i pentru difuziunea in sens invers a
componentului B din amestec:

Jp=—Dy,- A

J 4 :_DAB'A'

(5.32)

dc,
dl
in care Dp, reprezintd coeficientul de difuziune al lui B prin A.
Inlocuind fluxurile cu fluxuri unitare se obtin urmatoarele expresii
ale legii I a lui Fick:

(5.33)

. dC
Ja="D .TZA

JC (5.34)
Js = _DBA .TZB

Daca fluxul unitar de solut A din ecuatia (5.34) se inlocuieste in
ecuatia de definitie a fluxului unitar de substanta (5.31) se obtine ecuatia
diferentiala a cantitatii de substantd difuzate:

dC
dm,=-D,,-dA- dlA

-t (5.35)

Semnul minus din ecuatie indica faptul cd difuziunea moleculara are
loc in sensul scaderii concentratiei lui A.

Legea lui Fick sau ecuatia diferentiala a difuziunii echimoleculare,
demonstratd initial pentru o fazd gazoasd, s-a extins ulterior atat la
difuziunea prin lichide cat si prin solide.

5.2.4. Coeficientul de difuziune

Din punct de vedere fizic, coeficientul de difuziune moleculara
reprezintd capacitatea de migrare a unui component intr-un mediu gazos,
lichid sau solid. Dimensional, el se exprima in SI in m?/s.
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Coeficientul de difuziune moleculara depinde de presiune,
temperaturd si natura componentilor. La lichide depinde si de concentratie.
Se determind experimental sau se calculeaza cu ajutorul unor relatii, de
reguld semiempirice sau empirice. Valorile exacte sunt numai cele
experimentale.

5.2.4.1. Coeficienti de difuziune in gaze

Difuzivitatea gazelor este estimatd, in general, cu o precizie care
poate atinge 5%, pe baza unor considerente teoretice. Coeficientii de
difuziune in gaze au valori cuprinse aproximativ in limitele 10” — 10™ m%/s.

Pe baza teoriei cinetico-moleculare a gazelor s-au dedus ecuatii de
calcul ale coeficientului de difuziune in functie de proprietatile moleculare
ale gazelor. La presiuni totale mici, de pana la 0,1 MPa, coeficientii de
difuziune sunt independenti de concentratie.

O relatie de calcul a coeficientului de difuziune este ecuatia lui
Maxwell - Gilliland, care da rezultate satisfacatoare:

T3/ 2, L + L

M A M B

PV +v)Py

in care T reprezinta temperatura absolutd (K), P este presiunea absolutd
(Pa), M, si Mp sunt masele molare ale gazelor A si B, iar V4 s1 V' reprezinta
volumele molare ale gazelor A si B (m*/kmol), determinate ca sumi a
volumelor atomice ale elementelor care intrd in compozitia gazului.

O alta relatie de calcul a coeficientului de difuziune in gaze pentru
conditii normale de temperaturd si presiune este ecuatia Andrusov, care da
rezultate cu o eroare de maximum 7%:

DY, =62 (01, +,) m¥s]  (5.37)
Vv Y M, M,

notatiile avand aceeasi semnificatie ca si in relatia (5.36). Pentru alte
conditii de presiune si temperaturd, coeficientul de difuziune se calculeaza
cu relatia:

D, =43-10" [m®/s] (5.36)

3/2
P (T
D, =Dy, o (;0] (5.38)

In tab. 5.2 sunt redate volumele atomice ale unor elemente, precum
si volumele molare ale principalelor gaze.
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Tab. 5.2. Volume atomice si volume molare
Volum atomic . 10° Volum molar . 10°
[m®/kmol] [m®/kmol]
Bor 27,0 H, 14,3
Carbon 14,8 O, 25,6
Clor 24,6 N, 31,2
Hidrogen 3,7 Aer 29,9
N in amine primare 10,5 (6[0) 30,7
N 1n amine secundare 12,0 CO, 34,0
N in combinatii cu 2 legaturi saturate 15,6 SO, 44,8
O in combinatii cu 2 legdturi saturate 7,4 NO 23,6
O in aldehide si cetone 7,4 N,O 36,4
O in eteri micsti 9.1 NH; 25,8
O 1n eteri simpli 9,9 H,O 18,9
O 1n eteri superiori 11,0 H,S 32,9
O in acizi 12,0 COS 51,5
O in combinatii cu S, P, N 8,3 ClL 48.4
Sulf 25,6 Br; 53,2
Iod 37,0 I, 71,5
Constante de structura* * Pentru calculul volumului

inel din trei atomi -0,0060 | molecular al unei combinatii
inel din patru atomi -0,0085 | chimice, valoarea
inel din cinci atomi -0,0115 | corespunzatoare a constantei de
inel benzenic -0,0150 | structura trebuie adunata
inel naftalenic -0,0300 algebric la suma volumelor
inel antracenic -0,0475 atomice.

Cateva valori ale coeficientului de difuziune moleculara pentru unele

gaze si vapori sunt redate in tabelele 5.3

si5.4.

Tab. 5.3. Coeficienti de difuziune ai unor esteri organici in aer
(T=298K; P=1013.10" Pa)

Numiirul atomilor de D45 .10° | Numirul atomilor de  D,g .10°
carbon din molecula [m2/s] carbon din molecula [m2/s]
2 11,7 6 6,9
3 9,7 7 6,5
4 8,6 8 5,7
5 7,8 9 49
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Tab. 5.4. Coeficienti de difuziune ai gazelor si vaporilor (Dag) in aer
(T=298K; P=1,013.10° Pa)

G G
Substanta D[;]:z}ls? Substanta D[;]:z}ls?
Amoniac 23,6 Acid i-butiric 8,1
Dioxid de carbon 16,4 Acid valerianic 6,7
Hidrogen 41,0 Acid i-capronic 6,0
Oxigen 20,6 Dietilamina 10,5
Vapori de apa 25,6 Butilamina 10,1
Disulfura de carbon 10,7 Anilina 7,2
Acid clorhidric 13,0 Clorbenzen 7,3
Dioxid de sulf 10,3 Clortoluen 6,5
Eter etilic 9,3 Bromura de propil 10,5
Metanol 15,9 Iodura de propil 9,6
Etanol 11,9 Benzen 8,8
Propanol 10,0 Toluen 8,4
Butanol 9,0 Xilen 7,1
Pentanol 7,0 Etilbenzen 7,7
Hexanol 5,9 Propilbenzen 5,9
Acid formic 15,9 Difenil 6.8
Acid acetic 13,3 n-Octan 6,0
Acid propionic 9,9 Mezitilen 6,7

Pentru calcule precise se recomanda utilizarea relatiei propuse de
Chapman-Enskog:

TY?. L + L
D, =18829-10" Af“’ My [m®/s] (5.39)
P-ci,-Q,

in care:

T - temperatura amestecului (K);

My, Mp - masele molare ale celor doi componenti;

P - presiunea absoluta (Pa);

O4B - diametrul de coliziune (nm);

Op - integrala de coliziune, functie de temperatura si de cdmpul
potentialului intermolecular pentru o moleculd A si o
molecula B (tab. 5.6);

4 - constanta lui Boltzmann (1,38.10'® erg/K);

EuB - energia de interactiune pentru sistemul binar AB (erg).
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Parametrii oyp $1 &4 se obtin din date experimentale de viscozitate;
se pot utiliza si valori calculate (tab. 5.5). Cand nu se dispune de date, se
utilizeaza relatii empirice de forma:

1/3
o=118-V; 6=0841-V"; 0:2,44-(%] (5.40)
£4-077-T,; £4=115-T, (5.41)
X X

in care Vreprezintd volumul molar la temperatura normala de fierbere 7;in

cm’/mol (tab. 5.2), V. este volumul critic molar in cm3/mol, T. si P. sunt

temperatura (K) si presiunea (atm) criticad a componentului care difuzeaza.
Pentru amestecuri binare nepolare se pot utiliza relatiile empirice:

1
O 4z IE(O'A+O'B) (5.42)

Sap _ |€4 %8 (5.43)
X X X

Pentru amestecuri gazoase multicomponente, coeficientul de
difuziune al componentului i din amestecul de gaze se calculeaza cu relatia:

Di,m:(l_yi) ZL (544)
1 D
]#:l
Tab. 5.5. Parametrii € §i o din ecuatia (5.39)
sa/k o ga/k o

Componentul K] (nm] Componentul K] (nm]
Acetilena 185 0,4221 | n-Hexan 413 0,5909
Aer 97 0,3617 | Hidrogen 333 0,2968
Benzen 440 0,5270 | Acid clorhidric 360 0,3305
i-Butan 313 0,5341 | Metan 136,5 | 0,3822
n-Butan 410 0,4997 | Metanol 507 0,3585
Dioxid de carbon 190 0,3996 | Clorura de metilen 406 0,4759
Sulfura de carbon 488 0,4438 | Clorura de metil 855 0,3375
Oxid de carbon 110 0,3590 ] Oxid de azot 119 0,3470
Tetraclorura de carbon 327 0,5881 | Azot 91,5 0,3681
Clor 357 0,4115 | n-Nonan 240 0,8448
Cloroform 327 0,5430 | n-Octan 320 0,7451
Ciclohexan 324 0,6093 | Oxigen 113 0,3433
Etan 230 0,4418 | n-Pentan 345 0,5769
Etanol 391 0,4455 | Propan 254 0,5061
Etena 205 0,4232 | Dioxid de sulf 252 0,4290
n-Heptan 282 0,8880 | Apa 356 0,2649
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Tab. 5.6. Valorile integralei de coliziune Qp din ecuatia (5.39)

kT/e QD kT/e QD kT/e QD
0,30 2,662 1,60 1,167 3,80 0,8942
0,35 2,476 1,65 1,153 3,90 0,8888
0,40 2,318 1,70 1,140 4,00 0,8836
0,45 2,184 1,75 1,128 4,10 0,8788
0,50 2,066 1,80 1,116 4,20 0,8740
0,55 1,966 1,85 1,105 4,30 0,8694
0,60 1,877 1,90 1,094 4,40 0,8652
0,65 1,798 1,95 1,084 4,50 0,8610
0,70 1,729 2,00 1,075 4,60 0,8568
0,75 1,667 2,10 1,057 4,70 0,8530
0,80 1,612 2,20 1,041 4,80 0,8492
0,85 1,562 2,30 1,026 4,90 0,8456
0,90 1,517 2,40 1,012 5,00 0,8422
0,95 1,476 2,50 0,9996 6,00 0,8124
1,00 1,439 2,60 0,9878 7,00 0,7896
1,05 1,406 2,70 0,9770 8,00 0,7712
1,10 1,375 2,80 0,9672 9,00 0,7556
1,15 1,346 2,90 0,9576 10,00 0,7424
1,20 1,320 3,00 0,9490 20,00 0,6640
1,25 1,296 3,10 0,9406 30,00 0,6232
1,30 1,273 3,20 0,9328 40,00 0,5960
1,35 1,253 3,30 0,9256 50,00 0,5756
1,40 1,233 3,40 0,9186 60,00 0,5596
1,45 1,215 3,50 0,9120 70,00 0,5464
1,50 1,198 3,60 0,9058 80,00 0,5352
1,55 1,182 3,70 0,8998 90,00 0,5256
100,00 0,5170

5.2.4.2. Coeficienti de difuziune in lichide

Coeficientii de difuziune in lichide au valori cuprinse aproximativ
intre 10 — 10™° m%/s si depind de concentratie datorita variatiei viscozitatii
si a gradului de idealitate al solutiei. In amestecuri lichide de neelectroliti
moleculele difuzeaza ca atare, iar electrolitii ionizeaza in solutie si difuzeaza
ca ioni.

Pentru solutii de neelectroliti, pe baza teoriei Stokes — Einstein se
obtine o relatie de forma:

p, =0T e (5.45)

6r-r-u
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utilizabila 1n cazul difuziunii particulelor coloidale, iar pentru difuziunea
moleculelor mari:
D 1,05-107"°.T
4B 'V;/S
in care u este viscozitatea dizolvantului (Pa.s), iar r este raza particulelor
care difuzeaza (m).
Pe baza teoriei Eyring s-a dedus ecuatia lui Wilke si Chang:

[m?/s] (5.46)

D,, =4,67-107" Tok-My kaf’* [m*/s]  (5.47)
MV
in care u este viscozitatea solutiei (Pa.s), Mp este masa moleculard a
solventului, V' este volumul molar al solventului la temperatura normald de
fierbere (m’/kmol), iar k este un parametru care tine seama de gradul de
asociatie al moleculelor solventului (2,6 pentru apa; 1,9 pentru metanol; 1,5
pentru etanol, 1,0 pentru benzen, eter, heptan).
In solutii de electroliti, coeficientul de difuziune pentru o sare
monovalenta intr-o solutie diluata se calculeaza cu relatia lui Nernst:

-4
D, = 2-10° RT [m°/s] (5.48)
1 1 2
RO
in care:
R - 8,3143 J/(mol.K) — constanta universala a gazelor;
T 0 o - temperatura (K);
AN

- conductanta ionica limita, (A/cm?).(V/em).(val/cm®);
Fa - 96500 C/val — constanta lui Faraday.

Relatia este valabild si pentru ioni polivalenti dacd se Inlocuieste
constanta numerica 2 cu (1/n" + 1/n), in care n” si n” sunt valenta cationului
si respectiv valenta anionului.

Pentru calcule estimative ale coeficientului de difuziune in solutii
diluate se poate utiliza ecuatia empirica:

7,7-107°T

D :7—) m?/s 5.49
AB ﬂ V;/;; _Vg/3 [ ] ( )

in care T este temperatura (K), u viscozitatea lichidului (Pa.s), Vy este
volumul molar al solutului (m*/kmol). Termenul ¥ (m’/kmol) depinde de
natura solventului (0,008 pentru apa; 0,0149 pentru metanol; 0,0228 pentru
benzen).
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Daca se cunoaste valoarea coeficientului de difuziune la o
temperaturd 7} , valoarea acestuia la o altd temperaturd 7" se determind cu
relatia:

D! =D% -{HO,ZQ(T—TO)} (5.50)
/o
in care u reprezintd viscozitatea lichidului (mPa.s), iar p este densitatea
acestuia (kg/m”).

Cateva valori ale coeficientului de difuziune 1n lichide sunt
prezentate 1n tabelele 5.7 s1 5.8.

Tab. 5.7. Coeficienti de difuziune in apa la 293 K

Solutul [mzzABlogl Solutul [mzzltBl 09]
Oxigen 1,80 Butanol 0,77
Dioxid de carbon 1,50 Alcool alilic 0,93
Protoxid de azot 1,51 Fenol 0,84
Amoniac 1,76 Glicerina 0,72
Clor 1,22 Pirogalol 0,70
Brom 1,20 Hidrochinona 0,77
Hidrogen 5,13 Uree 1,06
Azot 1,64 Rezorcina 0,80
Acid clorhidric 2,64 Uretan 0,92
Hidrogen sulfurat 1,41 Lactoza 0,43
Acid sulfuric 1,73 Maltoza 0,43
Acid azotic 2,60 Glucoza 0,60
Acetilena 1,56 Manitoza 0,58
Acid acetic 0,88 Rafinoza 0,37
Metanol 1,28 Zaharoza 0,45
Etanol 1,00 Clorura de sodiu 1,35
Propanol 0,87 Hidroxid de sodiu 1,51

Tab. 5.8. Coeficienti de difuziune in solventi organici la 293 K
Solut Solvent D, [m¥s . 10°]
Dioxid de carbon etanol 3,40
Fenol etanol 0,80
Cloroform etanol 1,23
Fenol benzen 1,54
Cloroform benzen 2,11
Acid acetic benzen 1,92
Dicloretan benzen 2,45
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5.2.4.3. Coeficienti de difuziune in solide

Difuziunea moleculara in solide prezintda doua aspecte: unul referitor
la difuziunea gazelor si a lichidelor prin structura poroasa a solidului si unul
referitor la interdifuziunea constituentilor solidului, ca urmare a miscarii
atomilor. Din punctul de vedere al ingineriei proceselor fizico — chimice
intereseazd in special primul aspect, intalnit frecvent in operatiile de
adsorbtie, desorbtie, uscare, extractie L — S, precum si 1n cataliza eterogena.
Cel de-al doilea aspect este intalnit in special in procesele metalurgice.

Difuziunea  moleculara 1
prin porii unui solid poate avea
loc prin trei mecanisme:

e difuziune moleculara (Fick);
e difuziune Knudsen;
e difuziune superficiala.

Un solid poros poate fi
considerat ca fiind alcatuit din
microgranule aglomerate intr-o
macrogranuli (fig. 5.5). Intre mi-
crogranule se formeaza o retea
de goluri formata din pori cu dia-
metre cuprinse Intre 10>-10° nm.

Structura poroasa este alcatuitd Fig. 5.5. Structura unei

din micropori (10° — 10* nm), macrogranule poroase
proveniti din microgranule $i | _ microgranule; 2 — macropori; 3 — micropori.
macropori (10* = 10° nm) rezul-

tati din spatiile libere dintre microgranule. Structura poroasa este complicata
de prezenta interconectdrilor intre pori de diferite dimensiuni si lungimi.
Dintre marimile care caracterizeaza structura poroasd se pot mentiona raza
medie a porilor (7 ) si factorul de tortuozitate () al acestora.

Difuziunea moleculara (Fick) (fig. 5.6 a) apare 1n porii de diametru
relativ mare, pentru gaze relativ dense (sau aflate la presiuni ridicate).
Difuziunea este caracterizatdi de un coeficient efectiv de difuziune
moleculara (D) care ia in considerare faptul cd traiectoria de difuziune nu
este dreaptd si porii au geometrii variate. Pentru o granuld de porozitate ¢ in
care porii se considerd ca fiind cilindrii de razd 7, distanta de difuziune in
directie radiald se obtine Inmultind raza cu factorul de tortuozitate & care
reda abaterile de la forma cilindrica a porilor §i interventia interconexiunilor
dintre pori. Acest factor, determinat experimental, ia valori cuprinse intre
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1,5 si 10 (valoarea medie fiind in general 4). In aceste conditii, coeficientul
efectiv de difuziune va fi:
&£

D, , :E-DAB [m?/s] (5.51)
iar fluxul de difuziune Fick printr-un mediu poros se poate scrie:
J,=-D,, -A-dd% (5.52)

a) b) c)

Fig. 5.6. Reprezentarea schematica a difuziunii prin pori
a — difuziune moleculara (Fick); b — difuziune Knudsen; ¢ — difuziune superficiala

Difuziunea Knudsen (fig. 5.6 b) se manifestd in cazul in care
densitatea gazului este redusad (gaz la presiuni scazute) sau porii sunt de
dimensiuni mici. In acest caz, moleculele se ciocnesc mai frecvent de peretii
porilor decat intre ele, fiind apoi reflectate in directii intamplatoare; fiecare
moleculd se comportd ca si cum ar fi singurd. Coeficientul de difuzie
Knudsen se poate calcula conform teoriei cinetice a gazelor cu relatia:

1/2
4 _ (2 RT 2
D, =—7|——— m/s 5.53

ka3 ( P MAJ [m/s] (5.53)
Acest coeficient se corecteaza in mod analog celui molecular,

rezultand un coeficient de difuziune Knudsen efectiv:

&
Dy kc.a :g'DK,A [m?/s] (5.54)

O alta relatie pentru calculul lui Dk 4 este:
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19400s* | T
O-y-p \M,

Dyxa= [m*/s] (5.55)
in care y este un factor de forma adimensional, iar p este densitatea
solidului (kg/m?).

Difuziunea superficiala (fig. 5.6 c) are loc pe suprafata internd a
unui mediu poros pe care se adsoarbe o parte din componentul difuzat.
Moleculele adsorbite au o anumita mobilitate si dacd concentratia substantei
retinute variazd pe suprafata mediului poros, ele se pot deplasa de la un
punct la altul. Fluxul de difuziune se poate scrie sub forma:
dc,

dl
in care Dy este coeficientul de difuziune superficiala (m?s), iar Cys este
concentratia superficiald a componentului A (kg/m?).

Intr-un mediu poros pot coexista toate cele trei tipuri de difuziune,
experimental determinandu-se coeficientul de difuziune efectiv global.
Pentru un sistem format din doud gaze care difuzeaza echimolecular in
contracurent in interiorul unui solid, acesta are expresia:

Dl :D1 +D1 +D1 (5.58)
ef ef A ef ,K,A ef S, A

In tab. 5.9 sunt prezentate pentru exemplificare citeva valori ale

coeficientului de difuziune in solide.

Ja=Ds- (5.56)

Tab. 5.9. Coeficientul de difuziune in solide

Sistemul Temperatura [K] Dap [mz/s]
He in SiO, 293 (2,4-5,5).10"
He in sticla pyrex 293 4’5'10_12

773 2,0.10
H, in SiO, 773 (0,6 — 2,1).1120'12
s 358 1,16.10°

HaIn Ni 438 10,50.10"'2
Bi in Pb 293 1,1.10%°
Hg in Pb 293 2,5.10"
Sbin Ag 293 3,5.10%
Alin Cu 293 1,3.10%*
Cd in Cu 293 2,7.107°
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5.2.5. Difuziunea turbulenta

Asa cum se stie, in cazul curgerii turbulente, valorile locale ale
parametrilor care caracterizeaza proprietatea transportatd nu sunt constante,
ci variaza continuu ca marime si sens. Statistic, valoarea instantanee a unui
parametru se poate exprima ca suma a valorii medii temporale si a valorii
fluctuatiei acestuia. Pentru viteza, temperatura si concentratie se poate scrie:
T=T+T"; C,+C,' (5.59)

5 1.
V.=V, +Vv

x 2
unde v ,7T,C, reprezintd medii temporale ale valorilor Intr-un punct dat, iar

vy, T’, C4’ reprezintd valorile instantanee ale fluctuatiilor (a se vedea si
volumul I, paragraful 3.4.2.1.).

Asa cum fluctuatiile vitezei conduc la un transport suplimentar de
impuls, in mod similar, fluctuatiile concentratiei conduc la un transport
suplimentar de substantd prin mecanism turbulent. Daca curgerea fluidului
are loc pe directia x, fluxul net mediu de component A transferat prin
mecanism turbulent se scrie intr-o forma similara legii lui Fick:
dC,

dy
in care Dy este coeficientul de difuziune turbulenta, numit si difuzivitate de
turbulenta.

Considerand transferul de substantd in directia y perpendicular pe
directia de curgere (x) prin difuziune moleculard si turbulentd (in absenta
convectiei), fluxul de substanta total va fi:

Jar =—D; (5.60)

. S dC
Jagor =Juay TJar = _(DAB +DT)' d 4
y

(5.61)

Considerand turbulenta deplin dezvoltatd si neglijand ponderea
mecanismului molecular cu exceptia zonei de langa perete (interfatd) rezulta
un profil universal de concentratii, analog profilului universal de viteze:

dcC,
dy

Pentru calculul coeficientilor de difuziune turbulentd existd relativ
putine relatii de calcul, iar acestea au un grad de precizie mai scazut decat al
relatiilor de calcul pentru coeficientii de difuziune moleculara.

In curgerea turbulentd, in directia curgerii, transportul de masi prin
mecanism turbulent se datoreazd si amestecdrii axiale, definite prin
coeficientul de difuzie axiala (numit si coeficient de amestecare axiald sau
coeficient de dispersie longitudinald), D;. Deoarece acest coeficient include
atat coeficientul de difuziune moleculara D 5 cat si coeficientul de difuziune

jA,t()t = _DT (5 62)
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turbulentd Dr, dar si aspectele de dispersie datorate formei profilului de
curgere, intotdeauna Dy > Dr.

In afara de turbulenta care se manifesta in intreaga masi a fluidului,
pentru mecanismul turbulent de transfer de masa intereseaza si turbulenta
interfaciald. Aceasta apare ca rezultat al instabilitatii hidrodinamice a
interfetei, determinatd de trei cauze principale:

1. diferente Intre marimea si directia vitezelor celor doud (apar vortexuri);

2. diferente intre densitatile celor doud faze care variaza, langa interfata, cu
temperatura si concentratia;

3. variatia tensiunii interfaciale cu concentratia i temperatura, fapt care
conduce la aparitia vortexurilor (efectul Marangoni).

Turbulenta interfaciald conduce la fluxuri de transfer de masd mult
mai mari decat in cazul difuziunii moleculare. De exemplu, dacd o solutie de
10% metanol in toluen este turnatd lent, fard amestecare, peste un strat de
apd, datorita tensiunii interfaciale care apare, se formeaza aproape
instantaneu o emulsie de apa in faza organica, faza apoasa ramanand clara:
in cazul mentionat, transferul de masa poate fi urmarit vizual.

5.2.6. Difuziunea convectiva. Ecuatia diferentiala a difuziunii

Mecanismul convectiv de transport de masa se manifesta in fluidele
aflate in miscare, iar intensitatea sa depinde atdt de proprietdtile de
transport, cat si de caracteristicile dinamice ale fluidului. Difuziunea
convectiva este mult mai intensa decat difuziunea moleculara.

S-a calculat ca un strat de apa de 0,75 m plasat peste un strat de
solutie salina de 0,75 m grosime, intr-un rezervor de 1,5 m diametru, atinge,
datorita difuziunii moleculare §i in absenta altor fenomene (convectie,
agitare mecanicd) o concentratie uniforma intr-un timp, teoretic, infinit.
Dupa trecerea a 10 ani, concentratia la suprafata lichidului este de 87,5%
din valoarea terminala. Se atinge 99% din aceasta concentratie dupd inca
18 ani. In schimb, o agitare moderati a lichidului din recipient, de exemplu
cu un agitator rotit cu 0,5 rot/sec., conduce la omogenizarea compozitiei
stratului lichid in mai putin de un minut. Mecanismele de transfer de masa
care grabesc omogenizarea lichidului (difuziunea turbulentd, convectia) nu
exclud difuziunea moleculara care ramdne prezentd, cu o contributie
practic neglijabila.

Transportul de substantd prin mecanism convectiv se datoreaza
deplasarii globale a fluidului si se exprima in functie de viteza medie locala.
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Fluxul masic transferat prin difuziune convectiva este dat de
produsul dintre debitul total de fluid si concentratia In amestec a speciei
moleculare transferate:

J,=m,-C,=v-§5-C, [kg/s] (5.63)
unde my reprezintd debitul volumic de fluid (m3/s), v este viteza medie a
fluidului (m/s), iar S este aria sectiunii de curgere (m?). Concentratia
solutului A este exprimata in kg/m’. Fluxul unitar masic va fi deci:

j,=v-C, [kg-m?-s'] (5.64)

Denumirea de transfer de masa convectiv s-a incetdtenit In
literaturd pentru transferul de masa intre doud fluide nemiscibile aflate in
miscare sau intre un fluid in miscare si o suprafata solida in repaus. In aceste
cazuri, fluxul total J4 (denumit convectiv) de substantd transportatd sa se
exprime printr-o ecuatie generald, analoga relatiei lui Newton din transferul
termic:

J, =k -AC, (5.65)
in care k¢ este coeficientul individual de transfer de masa iar AC, reprezinta
diferenta dintre concentratia solutului A la interfatd si concentratia (medie) a
acestuia In masa fluidului in migcare (cand transferul de substantd are loc la
interfatd).

Descrierea matematicd a procesului de difuziune convectiva o face
asa-numita ecuatie diferentiald a difuziunii sau ecuatia diferentiala a
distributiei concentratiei intr-un fluid aflat in miscare. Aceastd ecuatie
corespunde ecuatiei campului de temperaturd din transferul de céldura prin
convectie.

Se considera un sistem binar izoterm compus din speciile moleculare
A si B, in care se izoleaza un element de volum dV = dx.dy.dz (fig. 5.7).
Pentru simplificare se considera procesul neinsotit de procese de
transformare: nu se genereaza si nu se consumd din elementul de volum
molecule de component A prin reactii chimice. In elementul de volum,
componentul A intrd (iese) prin fetele paralelipipedului prin doua
mecanisme:

e prin difuziune convectiva initiatd de curgerea fluidului prin elementul
de volum;
e prin difuziune moleculara cauzatd de gradientul de concentratie.

Legea conservarii masei aplicatd componentului A in elementul de

volum se poate scrie sub forma urmatoarei ecuatii de bilant:

Flux de A acumulat prin Flux de A intrat prin Flux de A iesit prin
difuziune convectiva | =| difuziune convectiva |—| difuziune convectiva | (5.66)
si moleculara si moleculara si moleculara
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C, | AXAY C, -vy‘yAxAz
oC, oC
7D/IB.€‘:+AZAXA)} _DAB'TyA‘yAXAZ
C, v, AvAz | Cyov]unAvAz
oc, -D o AvAz
=Dy o ‘YA)’AZ - o ‘X+A\’ \y.
> ——
/ 1
X
o J/ »
/ C_4~vz‘:AxAy
C, V| a AXAZ A
y "‘C *DAB'OaCA | AxAy
O A
_DAB % y+AyAXAZ
ay

Fig. 5.7.Volum elementar pentru deducerea ecuatiei diferentiale a difuziunii

Fluxul de component A acumulat in elementul de volum prin cele
doua mecanisme de difuziune are expresia:
oc, AV = oc, “Ax-Ay-Az (5.67)
ot ot
Fluxul de A care intrd printr-o fatd a paralelipipedului in elementul
de volum prin mecanism convectiv este dat de produsul dintre concentratia
componentului A (kg/rn3 sau kmoli/m’), viteza fluidului pe directia
respectiva si aria suprafetei prin care are loc transferul:

-pedirectiax: C,-v | -Ay-Az
-pedirectiay: C,-v | -Ax-Az (5.68)
-pedirectiaz: C,-v,|,-Ax-Ay

Fluxul de A care intrd printr-o fatd a paralelipipedului in elementul
de volum prin mecanism molecular este dat de legea I a lui Fick:

- pe directia x : —DAB-aCA CAY-Az
ox

- pe directia y: —DAB-aaCA‘y-Ax-Az (5.69)
y

- pedirectia z : —DAB-%Z-AX-AJ/
Z
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In mod similar se pot scrie expresiile fluxurilor iesite din elementul
de volum prin mecanism convectiv:

-pedirectiax: C,-v | Ay -Az
-pedirectiay: C,-v |, -Ax-Az (5.70)
-pedirectiaz: C,-v |, -Ax-Ay
respectiv prin mecanism molecular:

- pe directia x : —DAB-%xw-Ay-Az

Ox

directiay: —-D oC, Az 5.71
-pedirectiay: — AB'E)HA,V'AX' (5.71)
- pe directia z : —DAB@G& o AX-Ay
4

Inlocuind ecuatiile (5.67 — 5.71) in ecuatia de bilant (5.66), dupi
trecere la limita si impartirea tuturor factorilor cu AV se obtine ecuatia:

e e L)

ot ox oy
o’c, oc, @C 672
+D 2A + 2A + 2A
ox oy oz
Diferentiind si regrupand termenii, ecuatia (5.72) se scrie:
0
oC, +vx~6CA +v’.<3CA +vz-aCA iC, ov, +l+6& _
ot ox 7 oy 0z ox oy Oz
(5.73)

o’c, o°Cc, o°C,
=Dy : to2 T2
ox oy 0z
sau, tindnd cont ca suma primilor patru termeni din membrul stang
reprezinta derivata substantiald a concentratiei componentului A:
DC
g 41+C,-Vv=D,,-V°C, (5.74)
t
Ecuatia (5.74) este ecuatia diferentiala a difuziunii, ecuatie care
redd profilul concentratiei componentului A intr-un fluid aflat in miscare
nestationara. In aceastd forma, ecuatia nu poate fi integrata analitic. Pentru
diverse cazuri particulare, ecuatia diferentiald a difuziunii capata forme mai
simple.
Daca fluidul este incompresibil, atunci V v =0 si (5.74) devine:

DdCtA =D, -VC, (5.75)
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Daca fluidul se afla in repaus, v, = v, = v. = 0 si ecuatia (5.74)
devine:
oC,
ot
Pentru difuziune unidirectionala intr-un fluid incompresibil, Vv =0,
v, = v. =0, si ecuatia (5.74) devine:
oc, D o°C,

=D, VC, (5.76)

= —A 5.77
A or o’ -7
In cazul curgerii in regim stationar apar conditiile suplimentare:
88C 40
t
5 o 5 (5.78)
D T O
ox oy Oz
iar ecuatiile (5.75) — (5.77) se scriu respectiv:
Dayy G, G =D, -V'C, (5.79)

v

Yox U oy T oz

o’c, o'c, o°C
4y 40 a

ox oy’ oz 0 (5-80)
2
dd;A =0 (5.81)

Ecuatia (5.76) scrisa sub forma desfasurata:
OCA:D ‘ 82CA+82CA+82CA
ot S S

se utilizeazd pentru descrierea transportului difuzional de substantd in

solide, in lichide stationare si pentru difuziunea echimoleculard in contra-
curent In gaze. Ea este cunoscutd sub numele de legea a I1-a a lui Fick.

(5.82)

5.2.7. Ecuatii criteriale ale difuziunii

Ecuatia diferentiald a difuziunii intr-un mediu mobil (5.74) nu are
solutii analitice. Existd solutii analitice exacte pentru unele cazuri simple
sau simplificate, cum ar fi, de exemplu, transferul de masa de la o placa
pland la un fluid in curgere laminara in lungul acesteia. Pentru alte situatii,
ca de exemplu transferul de masa in stratul limita laminar, transferul de
masa de la un gaz la un film de lichid, transferul de masa in stratul limita
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turbulent, se pot gasi solutii aproximative, prin rezolvarea separatd a
ecuatiilor curgerii, respectiv difuziunii.

Cand integrarea — analiticd sau numerica, exacta sau aproximativa —
a ecuatiilor diferentiale ale difuziunii nu este posibila, se face apel la analiza
dimensionald si la teoria similitudinii. Criteriile de similitudine pentru
transferul de masa se pot obtine, asa cum s-a aratat in capitolul 2, fie direct
din ecuatia diferentiald a difuziunii, fie facand apel la analiza dimensionala
prin aplicarea teoremei 7.

Ecuatia diferentiala a difuziunii (5.73) se poate scrie sub forma
ecuatiei diferentiale generalizate:

{Q}[V'CA}{DAB;CA}O (5.83)
t / [
I I 11
Termenul I reprezintd cantitatea de substantd acumulatd in unitatea
de timp. Acest termen se mai poate scrie sub forma:
%}[k'lcﬂ (5.84)

in care k este un coeficient partial de transfer de masa exprimat in m/s. Cu
aceasta substitutie, ecuatia (5.83) devine:

kGl vCaly D Cal_g (5.85)
1 ! !
I It I

Raportul dintre termenii I si III reprezinta raportul dintre fluxul total
de substanta si fluxul de substanta transferat prin mecanism molecular:

1 Flux total de substanta

I - Flux transferat prin mecanism molecular -
_k-C, P kel
! Dy-C, Dy

(5.86)
Sh

Acesta este criteriul Sherwood, cunoscut si drept criteriul Nusselt
difuzional (Nup), datoritd analogiei sale cu criteriul Nusselt din transferul
termic.

Raportul dintre termenii II si III reprezinta raportul dintre fluxul de
substantd transferat prin mecanism convectiv si fluxul de substanta
transferat prin mecanism molecular. Acest raport este cunoscut ca fiind
criteriul Péclet difuzional (Pep) analog criteriului Péclet din transferul
termic:
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II'  Flux de substanta transferat prin mecanism convectiv

IIT  Flux de substanta transferat prin mecanism molecular
_v-C, vl
[ DAB 'CA DAB

Produsul v./ din expresia criteriului Péclet se poate elimina prin
impartire la criteriul Reynolds:

Pe vl ) /S )
Re D, pvl p-Dy Dy

Se obtine 1n acest mod criteriul Schmidt, cunoscut si sub denumirea
de criteriul Prandtl difuzional (Prp), prin analogie cu criteriul Prandtl din
transferul termic. Ca si criteriul Pr, criteriul Se¢ este functie numai de
proprietatile fluidului.

Deoarece transferul de masd are loc concomitent cu transferul de
impuls, functia criteriala va include, dupa caz, criteriile Re, Fr, Gr, precum
si simplecsii geometrici (Gj, Gy, ...). La modul general, ecuatia criteriald a
transferului de masa are forma:

Sh = f(Sc, Re, Fr, G,,G,,+) (5.89)

In cazul convectiei fortate, criteriul Fr se neglijeaza, ecuatia (5.89)
devenind:

(5.87)

= Pe,,

=Sc (5.88)

Sh = f(Sc,Re, G,,G,, ) (5.90)
In cazul transferului de masa prin convectie libera, criteriul Froude
se Tnlocuieste cu criteriul Grashoff difuzional (Grp), iar (5.89) devine:
Sh = f(Sc, Gry, G,,G,,+) (5.91)
In cazul sistemelor asemenea din punct de vedere geometric, relatiile
(5.90) si (5.91) devin:
Sh = f(Sc,Re) respectiv

5.92
Sh = f(Sc, Gr,) (>92)
care pot fi scrise si sub formele:
Sh=C-Re™-Sc"
(5.93)

Sh=C-Gry -Sc”

Cand au loc simultan fenomene de transfer de masa si caldura, se

utilizeaza criteriul Lewis (Le). Acesta reprezintd raportul dintre fluxul

termic transferat prin conductivitate si fluxul de substanta transferat prin
mecanism molecular:

Lec Pe, _ vl A A

= (5.94)
Pe D, p-c, vl p-c, Dy
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Pentru stabilirea ecuatiei criteriale a transferului de masa folosind
teorema 7 se considera urmatoarele doua exemple.

Exemplul 1.
S& se gaseascd grupurile adimensionale care intervin in cazul

transferului de masa la curgerea in contracurent a unui gaz printr-o coloana
cu pereti udati. Se apreciazd ca fenomenul este influentat de marimile redate
in tab. 5.10, iar lungimea caracteristica este diametrul coloanei.

Tab. 5.10. Marimi care influenteaza transferul de masa in curgere fortata

Mairime Simbol Formula dimensionala
diametrul coloanei d L
viteza gazului v L.T'
densitatea gazului p M.L?
viscozitatea gazului U M.LT!
coeficientul de difuziune D L2T!
coeficientul de transfer de masa k LT

Deoarece sunt m = 6 marimi fizice si constante dimensionale si n =3
marimi fundamentale (M, L, T), In conformitate cu teorema x (vezi cap. 2)
se vor obtine i = m —n = 3 grupuri z, fenomenul fiind descris de ecuatia:

f(m,7y,7,)=0 (5.95)

Pentru formarea grupurilor adimensionale 7 se aleg primele trei
marimi, d, v, p ca marimi comune, la care se adauga, pe rand, cate una din
celelalte, toate afectate de exponentii a;, b;, ¢;, d;. Se obtin astfel expresiile:

71-1 :dal 'Vbl .pCI .Iudl
7w, =d” V- p?.D" (5.96)
72-3 :da3 'Vb3 ',003 _kdz

In forma dimensional, cele trei grupuri sunt:
[7[1] — M(C‘l"'dl) . L(“1+b1—3°’1—d1) . T(_bl_dl)
[72-2 ] — M(Cz) . L(02+b2‘3cz—d21) . T(—bz—dz) (597)
[72-3] — M(Cs) . L(a3+b3_3c3—d3) . T(_bs_ds)

Din conditia de adimensionalitate a grupurilor 7 se obtin urmatoarele

valori ale exponentilor:

a,=c; b=c; d=-—
a,=b,; d,=-by; c,=0 (5.98)
a,=0; by=-d;; ¢;=0
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care inlocuite in expresiile grupurilor 7 conduc la:

G b, dy
T, :[p-v-dJ =Re"; 7, ziﬂj :Pefg; T, :(Ej (5.99)
y7i D v

Conform teoremei =z, transferul de masa prin convectie fortatd este
descris de ecuatia generala:

f{Re”‘,Pesz (ﬁj } =0 (5.100)
v

in care, deoarece exponentii sunt arbitrari, se pot efectua urmatoarele
rearanjari:

a-trd.g
%
5.101
goofe_vd nu _v G100
Re D p-v.d D
astfel incat functia generala ia forma:
Sh= f(Sc,R :
f(8e. Re) sau (5.102)

Sh=C-Re"-Sc"
care este identica cu forma redata de relatiile (5.92a) si (5.93a) obtinute
pornind de la ecuatia diferentiala a difuziunii.

Exemplul 2.
Transferul de masa prin convectie naturald apare atunci cand in

fluidul considerat se produce o diferenta de densitate cauzatd de o diferenta
de concentratie. Se considera transferul de masa de la un perete plan vertical
la un fluid adiacent in convectie naturald. Lungimea caracteristicd se va
considera indltimea H a peretelui. Variabilele care influenteazd procesul
sunt redate in tab. 5.11.

Tab. 5.11. Marimi care influenteaza transferul de masa in convectia libera

Marime Simbol Formula dimensionala
inaltimea peretelui H L
densitatea fluidului p M.L?
viscozitatea fluidului u M.LT!
coeficientul de difuziune D L2T!
forta ascensionala g.bp.Ay4 L.T*
coeficientul de transfer de masa k L.T!
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Ca 51 in exemplul anterior, i = m — n = 3, astfel incat procesul va fi
descris de relatia generala:
£z, 7y,7,)=0 (5.103)
Alegand drept marimi comune marimile H, ux, p si utilizdnd tehnica
folosita in exemplul anterior, se obtin urmatoarele grupuri adimensionale:

m=H"- " p° '(g'ﬂu 'AJ’A)dl
m,=H®" u™-p=.D" (5.104)
72,3 — Ha3 ‘/,[b3 ‘pc3 -kd3
Inlocuind marimile fizice cu formulele lor dimensionale si punand
conditia de adimensionalitate a grupurilor 7 anterior definite, se obtin
urmatoarele relatii Intre exponenti:
a,=3d,;; b =-2d; c =2d,
a,=0; b,=-d,; c,=d, (5.105)
a,=dy; by=-d;; c;=d,
Grupurile adimensionale 7 vor fi:

3 2 d,
72'1:[1—1 o g Py A)’AJ =Grgl

2

Y7,

d2
7, = (ﬂj — S (5.106)
7

d
7T, :LH-p-k)
u

Operand transformarea:
H-p-k u
Sh=——W— — (5.107)
u  p-D

relatia generald (5.103) devine:

Sh= f(Sc, Gr,) sau:

Sh=C-Sc" -Gry,
identica cu relatiile (5.92b) si (5.93b) obtinute pornind de la ecuatia
diferentiala a difuziunii.

(5.108)
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5.3. DIFUZIUNEA INTR-O SINGURA FAZA

Dupd cum s-a mai mentionat, unul din scopurile principale ale
difuziunii este separarea unui amestec prin trecerea unui component dintr-o
faza in alta. Mecanismul prin care substanta ajunge si pleacd de la interfata
care separa cele doud faze aflate in contact nu poate fi considerat transfer de
masa.

5.3.1. Difuziunea intr-un amestec binar de gaze

Daca intr-o regiune a unui volum de gaz existd o diferentd de
concentratie, componentele gazului vor difuza tinzdnd sa uniformizeze
compozitia amestecului. Considerand gazul format din componentele A si B
si aplicand legea lui Fick, difuziunea celor doud componente pe directia x va
fi data de ecuatiile:

dC

JA :_DAB ’ d A
dCx (5.109)

Jy==Dp,- J £

x

in care D,p este coeficientul de difuziune al lui A in B, iar Dg, este
coeficientul de difuziune al lui B in A. Dupa cum reiese din ecuatia (5.36),
acesti doi coeficienti sunt egali:

D,=D,, =D (5.110)
In ipoteza ca A si B sunt gaze ideale, se poate scrie:
pyV=n,RT
(5.111)

pA=n7A-9%-T=CA-9%-T

respectiv:
ppV=n,RT

5.112
p3=”73-m-T=cB~9%-T (>:112)

in care p4, pp reprezinta presiunile partiale ale celor doi componenti; ny, 1
reprezintd numarul de moli de component A, respectiv B; C,, Cp reprezinta
respectiv concentratiile molare ale celor doi componenti; V' este volumul
total al amestecului gazos, T este temperatura absolutd, iar R este constanta
universala a gazelor.

Presiunea totala in sistem va fi:
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P=p,+p; (5.113)
ceea ce permite sa se scrie:
dp ,=—dp, (5.114)

Inlocuind (5.111) — (5.114) in (5.109) si tinand cont ca fluxurile de
componenti sunt fluxuri molare, rezulta:

Jooy, D o,
RT dx (5.115)
J ooy, - D dp
R-T dx
adica:
N,=-N, (5.116)

Rezulta ca, intr-un amestec binar, difuziunea componentilor este
echimoleculara si in contracurent.
Integrand ecuatiile (5.115) se obtine:

N, = D Pui—Pa
R-T x,-x
(5.117)
_ D Par=Par _ D Pyy— P
T X, — X, R-T x,—x

in care indicii / si 2 se referd la doua puncte ale amestecului.

5.3.2. Procedee de separare bazate pe difuziunea intr-o singura faza

Aceste procedee sunt aplicate fie ca metode de purificare (topire
zonara, osmoza, etc.), fie ca metode de separare a izotopilor cu mase
atomice mai mari de 40, cand procedeele conventionale nu sunt utilizabile.

5.3.2.1. Difuziunea moleculara sub gradient termic

Gradientii termici fac sd apard in masa unui gaz fenomenul de
difuziune moleculara. Moleculele mai grele se concentreaza in zonele mai
reci ale masei de gaz, in timp ce moleculele usoare se concentreaza in
zonele mai calde. Daca moleculele au aceeasi masa moleculard, in zonele
reci se concentreazd moleculele cu diametru mai mare, in zonele calde
concentrandu-se moleculele cu diametru mai mic.

Separarea unui amestec gazos sub influenta unui gradient termic
poartd denumirea de termodifuziune.
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O coloana de termodifu- Perete cald  Perete rece
ziune (fig. 5.8) este formata din Fractiune
doi cilindri verticali, coaxialli, usoara
intre acestia existand un spatiu
inelar foarte ingust, denumit
spatiu de difuziune. Cilindrul
interior este 1Incalzit, iar cel
exterior este racit, intre cei doi
cilindri existdind o cadere de
temperaturd de cateva sute de
kelvini. Din cauza temperaturii
diferite a peretilor, apar simultan
doua categorii de fluxuri: unul de
difuziune radiald a moleculelor
mai grele dinspre peretele
interior (cald) spre peretele
exterior (rece) si unul convectiv
formati din curenti verticali de
sens opus. Curentul din vecind-
tatea peretelui cald este ascendent, iar cel de langad peretele rece este
descendent. Aparitia curentilor convectivi se datoreaza diferentei de masa
moleculara, respectiv de densitate. Migcarea radiald a moleculelor face
posibild separarea amestecului in componente, In timp ce curentii de
convectie permit evacuarea din aparat a celor doud fractiuni (grea si usoara).

Termodifuziunea este utilizatd pentru separari dificile, cum ar fi
separdrile izotopilor oxigenului, kriptonului, neonului, argonului, clorului,
hidrogenului.

Fractiune
usoara

Fractiune Fractiune
grea grea

Fig. 5.8. Principiul separarii prin
termodifuziune

5.3.2.2. Difuziunea moleculara sub gradient de presiune

Moleculele din specii diferite dintr-un amestec se pot separa dacd, in
recipientul care contine amestecul, se creeazd un gradient de presiune de
valoare ridicatd. De obicei, pentru separarea amestecurilor gazoase,
gradientul de presiune se realizeaza fie prin intermediul unui camp de forte
centrifugal, fie prin intermediul unor jeturi de gaz avand viteze foarte mari.

In primul caz, separarea se realizeaza in tamburul ultracentrifugelor.
Sub actiunea fortei centrifuge, moleculele cu masa mai mare se deplaseaza
spre periferia recipientului aflat in rotatie, in timp ce moleculele cu masa
mai mica se deplaseaza spre axul recipientului.
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Fig. 5.9. Ultracentrifuga Zippe

1 — tambur rotativ; 2 — orificii de alimentare;
3 — sicana rotativa; 4 — alimentare; 5 — evacuare
fractiune usoard; 6 — evacuare fractiune grea.

Fractiune
usoara

Amestec de
separat

Fig. 5.10. Principiul jetului separator

1 —jet de gaz; 2, 3 — suprafete curbe;
4 — lama de separare.
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Performantele ultracen-
trifugelor  cresc  dacd  se
realizeazd o circulatie a fractii-
lor in contracurent, cu ajutorul
unor pompe, al unui gradient
termic, sau al unor elemente fixe
de dirijjare a curentilor. Desi
principiul de separare este
simplu, transpunerea in practica
este dificila, fiind necesare
aparate care sd functioneze la
turatii foarte mari, aparate care
necesitd materiale de constructie
cu rezistentd mecanicd deosebit
de ridicati. Intr-o centrifugi
Zippe (fig. 5.9), cu tambur avand
lungimea de pana la 3 m si raza
intre 4 si 22 cm, se pot atinge
viteze periferice de ordinul a 420
m/s (tambur din titan) si chiar
527 m/s (tambur armat cu fibra
de sticla), care permit separarea
izotopica a argonului, kriptonu-
lui, xenonului, uraniului (ca
hexafluorura).

in al doilea caz, ames-
tecul care trebuie separat este
injectat cu vitezd supersonica
expandand intre doud suprafete
curbe, de sectiune variabila (fig.
5.10). Datorita vitezei foarte
mari a curentului de gaz si
formei sectiunii de curgere,
componentul greu se acumu-
leaza la peretele exterior, iar cel
usor la peretele interior. Efectul
de separare la o singura trecere
fiind redus, se utilizeaza mai
multe trepte in serie. Procedeul
are dezavantajul unui consum
energetic ridicat.
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5.3.2.3. Difuziunea de masa

Difuziunea de masa sau atmoliza este specificd separarii unor
amestecuri de gaze. Separarea componentilor amestecului se realizeaza
datorita diferentei dintre valorile coeficientilor de difuziune moleculara ai
fiecaruia intr-un alt component gazos, corespunzator ales.

Schema de principiu a separdrii prin atmoliza este redata in fig. 5.11.

Amestecul de separat
(A +B) Mediul de
separare

©

Fractiunea
usoara<=

Fractiunea
—> grea

condensat condensat

Fig. 5.11. Schema de principiu a separarii prin difuziune de masa
1 — celula de difuziune; 2 — perete poros;
3 — condensatoare; 4 — separatoare de condensat.

Celula de difuziune este despartita printr-un perete poros in doud
spatii: prin unul din aceste spatii trece amestecul de separat (A + B) iar prin
celalalt - in contracurent — mediul in care are loc separarea (C), uzual abur.
Peretele poros al celulei de difuziune nu are rol un separator ci numai unul
pur hidrodinamic. Componentul A, cu coeficient de difuziune D4¢ mai mare
va trece mai repede decat componentul B prin peretele poros. La iesire,
amestecul va fi mai sdrac in component A decat la intrare, iar componentul
C va contine componentii A si B intr-un raport de concentratii favorabil
componentului B. O parte din componentul C va difuza prin peretele poros.
Se obtin in final doua fractiuni in care concentratia componentilor A si B
este diferitd de cea initiald. Deoarece o singurd trecere prin celula de
difuziune este de cele mai multe ori insuficientd, se utilizeaza separatoare cu
mai multe celule, conectate conform schemei din fig. 5.12.
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Imbogatirea in component

Fractiunea I z .
A, de exemplu, rezultd din

expresiile fluxurilor molare ale
componentilor:
Ji==Dc de
dCx (5.118)
Jy=—-D,. - —2%
B B,C dx

Intrucat, asa cum s-a aratat
anterior:

C,+C,=C=ct.
(5.119)
dC, =—dC,
expresia fluxului de component B
devine:
JBzDBC-dCA (5.120)
Todx

Comparand relatia (5.118)
cu relatia (5.120), rezultd evident
imbogdtirea in A a componentului

Fractiunea 11 ¥ C daci este Indeplinita conditia:
Fig. 5.12. Separator multiplu prin D,c>Dy. (5.121)
difuziune de masa (principiv) Metoda difuziunii de masa
D1 - D5 — celule de difuziune; se aplicd la separarea izotopilor
O - pompe; @ - condensatoare. carbonului, neonului, etc., precum

si la separarea componentilor unor
amestecuri de gaze dificil de separat prin alte metode: heliu — neon, azot —
hidrogen, etc.

5.4. DIFUZIUNEA INTRE DOUA FAZE

In sectiunile anterioare s-a discutat despre transferul de substanta in
interiorul unei faze in care nu exista discontinuitati. In cazul marii majoritati
a proceselor industriale bazate pe transferul de masa, trecerea unui
component dintr-o fazd in alta, prin traversarea unei interfete, este Intalnita
in mod curent. De exemplu, in procesele de distilare, vaporii si lichidul se
aduc in contact Tn coloana de fractionare, componentul mai volatil
transferandu-se din faza lichida in faza de vapori, concomitent cu transferul
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componentului mai putin volatil in sens opus, din faza de vapori in faza
lichida; este vorba aici despre o difuziune echimoleculari in contracurent. in
cazul proceselor de absorbtie, gazul solubil difuzeazd cétre suprafata
lichidului (interfata gaz — lichid), se dizolva si apoi difuzeaza in volumul
fazei lichide. Partea din faza gazoasa insolubild in lichid (inertul, gazul
purtdtor, etc.) nu se transfera practic in lichid. Si in cazul unor procese care
implicd doud faze lichide nemiscibile sau un lichid si un solid apare
fenomenul de traversare a interfetei de cétre unul sau mai multi componenti.
Astfel, in procesele de extractie lichid — lichid, solutul dintr-un lichid se
transferd in extractant, iar in procesele de dizolvare a cristalelor, solutul se
transferd in faza lichida prin interfata solid — lichid.

In toate exemplele prezentate anterior, procesele sunt caracterizate
de faptul ca apare un transfer de substantd printr-o interfati. Intrucat la
interfatd nu se acumuleaza substantd, rezultd ca viteza de transfer de fiecare
parte a interfetei este aceeasi si deci gradientii de concentratie se modifica in
asa fel incat sa fie permanent proportionali cu rezistenta la transfer din faza
respectiva. In general, transferul interfazic are loc in trei etape succesive:

1. Difuziunea componentului care se transfera din masa fazei spre
interfata;

2. Traversarea interfetei;

3. Difuziunea componentului transferat de la interfata catre interiorul
celeilalte faze.

Transferul de substanta in interiorul fiecarei faze este determinat de
existenta unui gradient de concentratie fata de interfata, ca urmare a absentei
echilibrului intre fazele contactate. La echilibru, schimbul net de substanta
intre cele doua faze inceteaza, iar concentratiile componentului difuzionat
raman constante. Echilibrul astfel stabilit este un echilibru dinamic:
transferul nu inceteaza, dar fluxul de solut A, de exemplu, care difuzeaza
din faza 1 in faza 2 este egal cu fluxul de solut A care difuzeaza in sens
invers, din faza 2 in faza 1.

Transferul de masa interfazic este un proces complex. Viteza
procesului de transfer intre doud faze depinde de proprietdtile fizice ale
celor doua faze, de diferenta de concentratie, de aria interfetei si de gradul
de turbulentd al fazelor. Utilajele pentru transfer de masd sunt astfel
concepute incat sa ofere o suprafatd de contact intre faze cat mai mare §i sa
asigure o turbulentd cat mai ridicatd fluidelor puse in contact. De regula,
fazele intre care are loc transferul curg continuu prin utilaj, in contracurent.
In majoritatea echipamentelor industriale, caracterul curgerii este atit de
complex incat nu poate fi descris in termeni matematici, iar aria suprafetei
de contact dintre faze nu poate fi cunoscuta cu exactitate.
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5.4.1. Mecanismul transferului de masa interfazic

Pentru descrierea conditiilor existente la suprafata de separatie dintre

faze au fost propuse mai multe modele fizice. Acestea urmaresc sa coreleze
parametrii specifici ai transferului de masa precum si pe cei hidrodinamici.

Dintre acestea, cele mai cunoscute sunt:

- modelul celor doud filme (Withman, 1923);

- modelul reinnoirii suprafetei (Higbie, 1935);

- modelul reinnoirii intamplatoare a suprafetei (Danckwerts, 1951);
- modelul film — penetratie (Toor si Marchello, 1958).

5.4.1.1. Teoria celor doua filme

Aceasta teorie, cunoscuta si ca “teoria stratului dublu” are la baza

urmatoarele consideratii:

a) De ambele parti ale interfetei se formeaza cate un strat limitd in care
curgerea este laminara;

b) Intreaga rezistentd la transferul de masa intr-o fazi se concentreaza in
stratul limitd corespunzator fazei respective;

¢) In stratul limita, transferul de masd are loc preponderent prin
difuziune moleculara in regim stationar, iar concentratia variaza liniar
de la interfata catre interiorul fazelor;

d) Interfata este plana, nu variaza in timp si nu opune nici o rezistenta la
transfer;

e) La interfata se stabileste instantaneu echilibrul intre faze;

f)  Rezistentele celor doua straturi limitd sunt in serie, rezistenta totala la
transfer fiind data de suma rezistentelor straturilor limita;

g) In afara straturilor limitd curgere este turbulentd, iar transferul de

masd decurge prin difuziune turbulenta. Concentratia solutului este
practic uniformd 1n volumul fazelor, cunoscut fiind faptul ca viteza
difuziunii turbulente este mult mai mare decat viteza difuziunii
moleculare.

In conformitate cu aceste considerente, in fig. 5.13 este reprezentat

modelul celor doud filme pentru un proces gaz — lichid (absorbtie, de
exemplu) in care componentul A din faza gazoasd este solutul care
traverseaza interfata, transferandu-se in faza lichida alcatuita din lichidul L.
Componentul B al fazei gazoase are rol de inert, el netraversand interfata si
ramanand permanent in faza gazoasa.
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Consideratiile decurgand

. .- ! C
din acest model vor fi utilizate FAZA A FAZA
. .. GAZOASA | S LICHIDA
pentru definirea coeficientilor A+B) 20 OOl A

partiali si totali de transfer de
masa. Modelul nu permite

1

I

|

1
determinarea valorii coeficienti- !
lor partiali de transfer de masa |

1 )

‘\F ilm de
lichid

deoarece grosimile celor doud ! Yi i
filme (dg $1 J) nu se cunosc si % !
nici nu se pot masura. interfata 1 !
In conformitate cu acest Film / ' X
model, coeficientul partial de de gaz E !

transfer de masa este direct

proportional cu coeficientul de

difuziune si invers proportional Fig. 5.13. Reprezentarea modelului celor
cu grosimea filmului. doud filme

Teoria celor doua filme
contine unele aspecte controversate, cum ar fi:

- este greu de acceptat ca filmul in care se realizeaza efectiv schimbul de
masa este stationar; chiar la viteze nu prea mari ale fazei lichide se
constatd turbulente in vecinatatea interfetei;

- rezultatele experimentale dovedesc o dependentd intre coeficientul
individual de transfer de masa (k) si coeficientul de difuziune (D) mai
apropiatd de proportionalitatea cu D" decét cu D, asa cum rezultd din
teoria celor doua filme.

Desi simplu si cu toate imperfectiunile pe care le prezinta, acest
model a permis rezolvarea multor probleme de cercetare si proiectare in
ceea ce priveste transferul de masa, fiind utilizat si la ora actuald. Modelul
se apropie de realitate atunci cand timpul necesar pentru stabilirea
gradientului de concentratie este mic in comparatie cu timpul de contact sau
cand capacitatea filmului este neglijabila.

1

5.4.1.2. Teoria reinnoirii suprafetei

In conformitate cu aceastd teorie, cunoscutd si sub denumirea de “teoria
penetratiei”’, transferul de masd la interfata gaz — lichid se face prin
intermediul unor turbioane de fluid care vin din masa fluidului si patrund
pana la interfata. La interfata, turbioanele provenite din faza gazoasa sunt
puse in contact pentru o perioada de timp (aceeasi pentru toate turbioanele)
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cu turbioanele provenite din faza lichida. In acest interval de timp are loc
transferul de substantd intre faze, prin mecanism molecular, in regim
nestationar, dupa care turbioanele se reintorc in volumul fiecarei faze.
Modelul fizic al acestui
mecanism de transfer este redat
in fig. 5.14. Teoria mai presu-
pune ca:
OOO Q o lichidul de langa interfata
, este in curgere laminarad, fara
Perechi de . .v
gradient de viteza;

OOO Q<->) turbioane

O O OO C) C;( in contact e difuziunea in directia curgerii
lijabila;

QOOO Q fSte neglijabila

concentratia la interfata este

Interfata

Faza gazoasa

Faza lichida constanta.
In aceste conditii,
Turbioane de inlocuire procesul este descris de legea a

II-a a lui Fick scrisd pentru

Fig. 5.14. Modelul reinnoirii suprafetei ¢ SRS 5
difuziunea unidirectionald [ecua-

tia (5.77)]:
2
oc, :D-a C;A (5.130)
ot ox
cu urmatoarele conditii la limita:
Lat=0: C,=C,y
Latz>0,x=0: Cc,=C,; (5.131)

Lat>0;x=o00: c,=C,,
unde cu C,y s-a notat concentratia constantd din volumul fluidului, cu Cy;
concentratia la interfatd, iar cu x distanta de la interfatd, in directia in care
are loc difuziunea. Solutia ecuatiei (5.130) reda profilul concentratiei sub
forma:

c,,—C, X
E =erf - (5.132)
C.i—Cuy 4 24t-D
in care erf reprezintd functia erorilor sau functia lui Gauss:
2\/5 _ ¥
2 wp & (5.133)

—X -
hrwr sl R w

In fig. 5.15 este redatd variatia in timp a concentratiei in functie de
adancimea de penetratie, x, in conformitate cu modelul reinnoirii suprafetei.
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Fluxul unitar de component
A transportat la interfatd se obtine
inlocuind (5.132) si (5.133) 1in
ecuatia de definitie a fluxului unitar
(5.34), rezultand ecuatia:

Ja= 1/%((:@ _CA,V):

(5.134)
| D
. =, [— AC
X Tt
Fig. 5.15. Profilul concentratiei in Tindnd cont si de ecuatia
conformitate cu teoria reinnoirii (5.65) care introduce coeficientul
suprafetei individual de transfer de masa, &,
rezulta expresia acestuia:
k= D (5.135)
7Tt

Se poate constata pe de o parte proportionalitatea dintre k si D"”, mai

apropiatd de realitatea datelor experimentale, iar pe de altd parte cresterea
coeficientului partial de transfer de masa la scdderea timpului de expunere z.
Desi teoria nu permite calculul direct al lui &, ea are meritul de a evidentia
influenta hidrodinamicii asupra transferului de substantd. Un aspect
contestat al teoriei este cel referitor la premisa reinnoirii ordonate, la
intervale egale de timp, a turbioanelor de la interfata. Este greu de crezut ca
formarea turbioanelor are loc in plane paralele cu interfata, astfel incat sa le
corespunda accesul la interfata si reinnoirea ordonata.

5.4.1.3. Teoria reinnoirii intimplatoare a suprafetei

Aceasta teorie preia ipotezele teoriei penetratiei, cu exceptia
timpului de expunere la interfatd. Duratele expunerii la interfatd ale
turbioanelor sunt diferite, propunandu-se o distributie statisticd a varstei
acestora. Ca urmare, interfata apare ca fiind formata din turbioane distribuite
pe grupe de varstd, probabilitatea ca un turbion si fie indepartat de la
interfatd i amestecat In volumul de fluid fiind independentd de varsta
acestuia. Viteza de relnnoire a suprafetei, s, definitd ca aria suprafetei
reinnoite raportatd la aria totala a interfetei (consideratd unitard), este
independenta de varsta turbioanelor.

Modelul implicd o functie de distributie pe varste a interfetei, f(?),
conform céreia fractiunea elementelor de suprafatd, raportata la suprafata
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totala, avand varsta cuprinsd intre ¢ si ¢ + dt va fi f{t).dt. Aria elementelor

din aceastd grupa de varsta este egald cu aria elementelor de varsta cuprinsa

intre (¢ — dtf) si t, din care se scad elementele inlocuite de o suprafata
proaspata in intervalul dr:

fe)de = f(t—de)de|f (¢ —dt)dt]-s - dt (5.136)

Solutia ecuatiei (5.136) este functia de distributie pe vérste a

suprafetei de contact:

flt)=s-e (5.137)

Deoarece transferul de substantd decurge prin difuziune moleculara

in regim nestationar, fluxul unitar instantaneu pentru elementele de varsta ¢

are expresia (5.134). Intrucat s-a considerat ci interfata este formati din

turbioane de fluid avand varstele cuprinse intre zero si infinit, fluxul unitar

mediu pentru intreaga arie a interfetei (arie considerata egala cu unitatea) va

fi:
jA:I(CA,i_CA,V)'f(t)' £dl‘:
0 N7 -t
Tl
= (CA,i - CA,V)'S : \/gv([ﬁ.eﬂdt

Utilizand schimbarea de variabild st = ¢° si efectudnd calculele, se
obtine in final:

(5.138)

jA:\'D'S'(CA,i_CA,V):k'(CA,i_CA,V) (5.139)

Si in conformitate cu acest model, rezultd aceeasi dependenta a

coeficientul individual de transfer de masa de coeficientul de difuziune ca si

in teoria reinnoirii suprafetei. Nici aceastd teorie nu permite determinarea

coeficientilor individuali de transfer de masa, marimea s nefiind masurabila.

Prin natura statistica a acestei marimi, modelul reinnoirii Intamplatoare a
suprafetei este mai apropiat de realitate decat cele anterior prezentate.

5.4.1.4. Teoria film - penetratie

Aceastd teorie incearcd sa cuprindd intr-un singur model atat teoria
filmului, cat si teoria reinnoirii suprafetei. Modelul presupune ca rezistenta
la transferul de masa in fiecare faza este concentrata intr-un film laminar,
langa interfatd (ca in modelul celor doud filme), Insd considera ca transferul
de masa decurge 1n regim nestationar (ca 1n teoria reinnoirii suprafetei).
Reinnoirea suprafetei de contact dintre faze are loc la anumite intervale, prin
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aducerea unor elemente de fluid de cétre turbioanele care apar datoritd
turbulentei.

Transferul de masd decurge ca Tn modelul reinnoirii suprafetei, cu
observatia ca filmul are o grosime finita, elementele de fluid amestecandu-
se dupa traversarea filmului. Ecuatia (5.130) raméne valabila; de asemenea
raman valabile si conditiile la limitd (5.131 a si b). Ultima conditie la limita
se scrie:

Lat>0,x=1: C,=C,, (5.131 d)

in care / reprezinta grosimea filmului.
Solutia ecuatiei (5.130) cu conditiile la limita (5.131 a, b si d)
reprezintd o serie infinitd care, dupa unele simplificéri, tinind seama de

convergenta seriei, poate lua una dintre urmatoarele forme:
2

epentru 0< <7r:

D-t

D 772'2'D't
Ja :(CA,i_CA,l)'T' 1+2e * (5.140)

2

<00:

12
jA:(CA,i_CA,l)'ﬂ%'(I‘er D"J (5.141)
7[.

Cel de-al doilea termen din ecuatiile (5.140) si (5.141) nu reprezinta
niciodatd mai mult de 8,64% din primul termen. Ca urmare, cu o eroare de
nu mai mult de 8,64%, se pot scrie urmatoarele expresii ale fluxului unitar:

e pentru 7r<D
-t

I _ . D

0<D.t<ﬂ:. JAZT‘(CAJ_CA’I) (5142)
& , D

P = E-(CA,,.—CA,,) (5.143)

Pentru timpi mari de expunere, cand se stabileste un gradient
stationar de concentratie, modelul film — penetratie se reduce la modelul
celor doua filme [ec. (5.142)], iar pentru timpi de expunere mici, modelul se
reduce la modelul reinnoirii suprafetei [ec. (5.143)].

Ecuatia (5.142) se recomanda pentru coloane cu pereti udati sau
pentru coloane cu umpluturd echipatd cu corpuri de umplere de dimensiuni
mari. Ecuatia (5.143) se recomandd pentru cazul in care una din faze este
dispersatd sub formd de picaturi (coloane cu pulverizare), sau pentru
coloane echipate cu corpuri de umplere de dimensiuni reduse.
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5.4.2. Coeficienti individuali de transfer de masa

Toate teoriile analizate in sectiunea 5.4.1. indica faptul ca, in absenta
difuziunii convective si turbulente, viteza transferului de masa este direct
proportionald cu forta motoare a procesului, exprimatd ca diferentd de
concentratii:

j.=k-(C,-C,) (5.144)

Factorul de proportionalitate este tocmai coeficientul individual de
transfer de masa, k. Acest coeficient de transfer este functie de coeficientul
de difuziune, D, iar dependenta £k = f(D) depinde de modelul de transfer
adoptat (tab. 5.12).

Tab. 5.12. Dependenta coeficientului individual de transfer de masa, K, de
coeficientul de difuziune, D

Modelul Dependenta k = f(D)
D
film ==
o
X . . D
reinnoirea suprafetei k= —
” .
reinnoirea statistica a suprafetei k=~D-s
film - penetratie
’ D Dt
® pentru O<g't<ﬁ: sz-{l+2exP{—ﬁT}}
5’ [d 5
t : k=,—-<1+2exp| -
e pentru 7r<D.t<oo . { p{ Y

In majoritatea cazurilor, coeficientii individuali de transfer de masi
nu pot fi calculati pe baza relatiilor deduse din diverse teorii, Intrucat
relatiille de calcul (tab. 5.12) contin marimi nemasurabile, cum ar fi
grosimea stratului limita (J), timpul de stationare al turbioanelor la interfata
(f), sau viteza de reinnoire a suprafetei (s). Modul in care se modifica
valoarea coeficientului individual de transfer de masa la schimbarea
conditiilor de operare poate fi insd prezis pe baza teoriei care concorda cel
mai bine cu procesul in discutie.

Coeficientul individual de transfer de masa poate fi definit pe baza
ecuatiei (5.144) care defineste fluxul transferat:

1
k=—2 5.145
A (5.145)
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Intrucat concentratia, respectiv diferenta de concentratie poate fi
exprimata in diverse moduri, si coeficientii individuali de transfer de masa
vor avea expresii i unitdti de masura diferite, pentru fiecare caz in parte.

Astfel, in cazul transferului componentului A peste un strat de inert
B netransferabil, se poate scrie:

je=0, L= (5.146)
Jat B
Acest caz este intdlnit in mod frecvent n operatiile de absorbtie.
Pentru faza gazoasa, ecuatia (5.144) se scrie:

Ja= kG(pAl - pAZ): ky(yAl - yAz) = kC(CAl - CAz) (5.147)
iar pentru faza lichida se scrie:
Ja :kL(CAl _CAZ):kx(xAl _xAZ) (5.148)
In cazul transferului echimolecular in contracurent (caracteristic
operatiilor de rectificare), se poate scrie:

Ji=—jy = (5.149)
JaTJs
Pentru faza gazoasa, ecuatia (5.144) se scrie:
Ja= kG'(pAl _pA2)=ky'(yAl _yAZ): kC'(CAl _CAZ) (5.150)
iar pentru faza lichida se scrie:
jA:kL'(CAl_CAZ):kx'(xAl_xAZ) (5.151)
Daca fluxurile specifice de substanta transferatd sunt exprimate in
[mol.m?.s™], coeficientii individuali de transfer de masa vor fi exprimati in
unitdtile de masura prezentate in tab. 5.13. Fluxurile specifice transferate se
mai pot exprima si in unititi masice [kg.m™.s"], sau, in cazul gazelor, in
unitati volumice [m’.m™.s']. In aceste cazuri, coeficientii individuali de
transfer de masa se exprima in unitati corespunzatoare.
Intre coeficientii individuali de transfer de masa prezentati in tab.
5.13 exista urmatoarele relatii de transformare:

kG:k_): kC . ka:E: kC'
p RT p k“n T (5.152)

k, k!

kL:EA; kL_ C:
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Tab. 5.13. Unitati de masura ale coeficientilor individuali
de transfer de masa

Faza | Coeficientul Unitatea de masura
kg moli transferati __timp _|s
! ke’ suprafata x timp x presiune  lungime | m
Cfg ky moli transferati | mol
8 k,’ suprafata x timp x fractie volumica | m” s
é k moli transferati lungime [ m }
C T = " = | —
. 1
kc’ suprafata x timp x _mon. timp S
volum
et k moli transferati lungime [ m }
L " = " =|—
. 1
E ki’ suprafata x timp x L tmp S
an volum
8 ky moli transferati | mol
~ k.’ suprafata x timp x fractie molara | m*-s

Cunoasterea coeficientilor individuali de transfer de masa este
deosebit de importantd pentru dimensionarea echipamentelor in care
transferul de substanta, insotit sau nu de o reactie chimica, este determinant.
Calculul acestor coeficienti este dificil, pe de o parte datoritd complexitatii
fenomenului, pe de altd parte datoritd numarului mare de factori care il
influenteaza.

Dintre factorii care influenteaza coeficientii individuali de transfer
de masa se pot mentiona:

e factori referitori la natura fluidului: densitate (p), viscozitate (w),
coeficient de difuziune (D 43);

e factori referitori la curgerea fluidului: viteza (v) si distributia cAmpului
vitezelor in masa fluidului;

e factori referitori la geometria echipamentului de contactare a fazelor.

Intr-o forma generald, coeficientul individual de transfer de masa se
poate scrie ca o functie de variabilele enumerate mai sus:

k=f(,0,,u,DAB,v,G1,G2,-~) (5.153)

Pentru determinarea valorii coeficientilor individuali de transfer de

masa pot fi utilizate urmatoarele metode:
e analiza dimensionala si teoria similitudinii, completate de experiment;
e rezolvarea (exactd sau aproximativa, analiticd sau numericd) ecuatiilor
difuziunii si a ecuatiilor curgerii;
e analogia fenomenelor de transfer;
e determinarea experimentala.
In literaturd existdi un numir mare de relatii de calcul pentru
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coeficientii individuali de transfer de masa. Cateva exemple de astfel de

relatii sunt prezentate in continuare.

5.4.2.1.
cu pereti udati
t GAZ
¢i LICHID
E—
0,025 m
g L]
lnl\
2 t
E ﬁ
S
(e
Al B ﬁ LICHID

tGAZ

Fig. 5.16. Coloana cu pereti udati

Coeficienti individuali de transfer de masa in coloane

In coloanele cu pereti udati
fluxul de lichid curge sub forma
unui film descendent pe suprafata
interioara a unui tub vertical prin
centrul caruia circuld ascendent
fluxul de gaz. Acest tip de coloana
(fig. 5.16) se utilizeaza la determi-
narea experimentala a coeficientilor
individuali de transfer de masa,
avand marele avantaj ca permite
madsurarea exacta a ariei interfaciale
prin care are loc transferul de masa.
Coeficientul individual raportat la
faza gazoasa se determind fie prin
madsurarea  cantitdtii  absorbite
dintr-un gaz foarte solubil, cand
rezistenta filmului de lichid se poate

neglija, fie prin masurarea cantitatii evaporate dintr-un lichid pur intr-un
flux de gaz. Pentru determinarea coeficientului individual raportat la faza
lichidd se masoara viteza de absorbtie sau desorbtie a unui gaz foarte putin
solubil, cand rezistenta filmului de gaz este neglijabila.

La curgerea fazei gazoase 1n regim laminar se utilizeaza ecuatia:

(sh), = %4

k- d

(Sh )G =

=0,50-Re-Sc i pentru  Re- Sc:-i <45
H H

(5.154)

1/3
=1,62-Re"*-Sc"? - 4 pentru Re-Sc--L 513 (5.155)
H H

La curgerea turbulenta a fazei gazoase:

(sh), = %4

=0,023-Re"*-Sc"*

(5.156)

In ecuatiile (5.154) — (5.156), criteriile de similitudine folosite au

expresiile:
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p-v-d SC:3600-,11

U p-D
in care: kg — coeficientul individual de transfer de masa raportat la faza
gazoasa [m.h']; d — diametrul coloanei [m]; D — coeficientul de difuziune
prin filmul de gaz [m>h™']; v — viteza gazului prin coloani [m.s™']; p — densi-
tatea gazului [kg.m™]; u — viscozitatea gazului [Pa.s]; H — iniltimea coloanei

[m].

Re =

(5.157)

Pentru curgerea fazei lichide este valabila relatia:

0,5
(Sh), = kLb 0 _ 0,725 Re"*.Sc™ (%j (5.158)
in care:
Re = ;m”’ este criteriul Reynolds al fazei lichide;
u M

2

5=3 é‘ este grosimea filmului de lichid [m];

m,, — este debitul masic al fazei lichide [kg.s']; P, — perimetrul udat al
coloanei [m]; k; — coeficientul individual de transfer de masa raportat la faza
lichida [mh']; g — acceleratia gravitationald [m.s?]; p — densitatea
lichidului [kg.m™]; u — viscozitatea lichidului [Pa.s]; H — iniltimea coloanei
[m].

5.4.2.2. Coeficienti individuali de transfer de masa in coloane
cu umplutura

Pentru calculul coeficientului ks [m/s], Semmelbauer recomanda
ecuatia:

(Sh), =C-(Re)>™ -(Sc)™ (5.159)
in care:
k.-d ‘.d
(Sh), =—S22 1 (Re), =2 ; (Sc),=—Ho—;  (5.160)
DG M Pc DG

C este un factor adimensional care caracterizeaza tipul umpluturii (C = 0,69
pentru inele Raschig si C = 0,86 pentru sei Berl); d, — diametrul nominal al
umpluturii [m]; D¢ — coeficientul de difuzie in gaz [m’.s]; m¢ - debitul de
gaz raportat la unitatea de sectiune a coloanei (viteza masica a gazului)
[kgm™.s']; ug — viscozitatea gazului [Pas]; pg — densitatea gazului
[kg.m'3].

Relatia (5.159) este valabild in domeniul (Re)g = 100 — 10 000 si
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pentru valori d, cuprinse intre 0,01 si 0,05 m; abaterea In aceste conditii este
de circa 20%.
Pentru calculul lui &, [m.s'], acelasi autor recomanda ecuatia:

(Sh), = C-(Re);™ -(Sc);™ - (Ga);"” (5.161)
in care:
(Sh), = b d, (Re), = 4y, (Sc), =—*—;  (5.162)
D, Hy P Dy
d3 g . pZ
(Ga), =—2="%  [criteriul Galilei] (5.163)

L

C este un factor adimensional care caracterizeaza tipul umpluturii (C = 0,32
pentru inele Raschig si C = 0,25 pentru sei Berl); D, — coeficientul de
difuzie in lichid [m?s]; m;" - debitul de lichid raportat la unitatea de
sectiune a coloanei (viteza masica a lichidului)[kg.m'z.s'l]; [ — Vviscozitatea
lichidu-lui [Pa.s]; p; — densitatea lichidului [kg.m™].

Relatia este valabila pentru (Re); =3 — 3 000 st pentru valori ale d,
intre 0,01 s1 0,05 m; precizia relatiei in aceste conditii este de +50%.

Van Krevelen si Hoftizzer recomanda urmatoarele relatii de calcul,
aplicabile sistemelor gaz — lichid (sisteme intalnite in operatiile de

absorbtie):
b .d « N08 0,33
< evh:(o,no,z)-[ e ] [ Ha J (5.164)
Dy a-Hg PeDg
k d % 0,66 0,33
M:o,ms-[ L ] ( ad? j (5.165)
L a-H p.-D,

in care d.. este diametrul mediu de volum al umpluturii (diametrul unei
sfere care ar avea acelasi volum cu volumul elementului de umpluturd) [m],
iar a este suprafata specifica a umpluturii [m*/m”].
Coeficientul individual de transfer prin filmul de lichid, 4;, se poate
calcula si cu ajutorul relatiei:
Sh=C-Re"-Sc" (5.166)
in care C, m, n sunt functie de tipul si caracteristicile umpluturii (tab. 5.14).
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Tab. 5.14. Valorile constantelor C, m si n din ecuatia (5.166)

. Diametrul Densitatea de
Tipul s .
umpluturii umpluturii C m n stropire
P [mm] [kg.m2h"]
Inele Raschig 25-50 0,006 | 0,78 | 0,5 | 980 -156160
Inele Raschig 12 0,0082 | 0,65 | 0,5 | 980-156160
Sei Berl 12 - 37 0,007 | 0,72 | 0,5 | 980-156160
Inele Raschig 12 -50 0,013 | 0,50 | 0,5 Peste 380

Pentru sisteme vapori — lichid (caracteristice distilarii, rectificarii)
se poate utiliza urmatoarea ecuatie pentru calculul coeficientului individual
de transfer prin faza de vapori:

k, =C.— T Re0%.5c 00 L,I‘LOI (5.167)
g-A-P m” x h xatm
in care criteriul Reynolds pentru faza de vapori are expresia:
B VA d V.,
Re=Pr s e _ g Py (5.168)
M, & H,-a

my, — este debitul molar de vapori [kmol.h'l]; A — este aria sectiunii coloanei
[m?]; P — este presiunea in sistem [atm]; vy — este viteza fictivd a vaporilor
[m.s']; &- fractia de goluri a umpluturii [m*/m’]; a — suprafata specifica a
umpluturii [m%/m?].

Constanta C se ia 0,125 pentru inele Raschig agezate in vrac avand
decn cuprins intre 9 si 50 mm, respectiv 0,07 pentru sei Berl avand d,.;, intre
12 s1 38 mm.

5.4.2.3. Coeficienti individuali de transfer de masa in coloane
cu talere

In coloanele cu talere, coeficientul de transfer, k¢, este de regula
proportional cu /D, . Pentru coloane cu talere cu clopote se poate utiliza

relatia de calcul a lui Andrew:

e \1/4 D 172
kczz,z-(m—(;j | =6 (5.169)
yoe h_/‘

in care mg  reprezintd debitul de gaz raportat la unitatea de arie activd a
coloanei (sectiunea coloanei minus de doud ori aria de deversare a
lichidului), iar Hy reprezinta indltimea [m] a fantei scufundate in lichidul de
pe taler; pentru alte tipuri de talere, 4y se poate inlocui cu semiindltimea

144



TRANSFERUL DE MASA

stratului de amestec L-G (stratul cu spuma) de pe taler.
Pentru calculul coeficientului de transfer raportat la faza lichida,
acelasi autor propune relatia:

e \1/4 D 1/2
kL;3,5-[m—GJ e (5.170)
P hf

Alte corelatii iau 1n considerare si diferite dimensiuni geometrice ale
talerului. Se pot mentiona ecuatiile lui Asano pentru talerele cu clopote:

05 0.63 0,60
ke, :4’7( He j _(v_/"l./"pGJ . b (5.171)
D, PeDg Hg o + s

k-1 0,5 " d 0,63 ]
Lt :100-( AL ) -(’"L' ) | — (5.172)
DL Pr 'DL Hy ho + h[ﬁs
respectiv pentru talerele sita:
ke -d Yy dp ) (d
C o:( He j ( o o pGJ (_o] (5173)
Dg PeDg Hg h,
k,-d Y o(mld " (d
M:loo( i j -(’"L' J ( J (5.174)
D, P, D, Hy hy
in care:
Iy - latimea fantei [m];
ho - indltimea partii deschise din fanta prin care circuld gazul [m];
higs - indltimea lichidului degazat de deasupra marginii superioare a
fantei [m];
d, - diametrul orificiilor talerelor sitd [m];
d. - diametrul coloanei [m];
Vo - viteza gazului prin orificii [m.s'];
hy - indltimea lichidului degazat de pe taler [m].

De regula, in coloanele cu talere, coeficientii individuali de transfer
de masi au valori cuprinse intre 102 — 10™ m/s (coeficientii raportati la faza
gazoasi, kc), respectiv 10 — 107 m/s (coeficientii raportati la faza lichida,
kz).

Pentru calculul coeficientilor de transfer de masa in coloanele de
rectificare cu talere se pot utiliza ecuatiile:

k Z 10,9 0,25
¢ =(1,1+2,0)-(pG'VG'] ( Hg J (5.175)
Dy He Ps - Dg
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0,62
kil 5600 (Lj (5.176)
L Pr 'DL
in care:
- |29 - lungimea caracteristica [m];
Pc 8
o - tensiunea superficiald [N.m™'];
=1 - lungimea caracteristica [m].

Pentru calculul coeficientilor individuali de transfer de masd la
extractia in coloane cu talere perforate se pot utiliza relatiile (5.177) —
(5.180), in care indicii ¢, d se referd la faza continud, respectiv la cea
dispersa:

d o -0,43 -0,58
k =0,725 L2 %P |y (1-5,) [mh] (5.177)
c IU pD r d
-0,5
k. =0,023-v, (LDJ [m/h] (5.178)
p.

Pentru picaturi cu circulatie interna complet dezvoltata, coeficientul
individual de transfer de masa, k;, se poate determina cu relatia:

-1
k, =0,00375- (1 +&J [m/h] (5.179)
H,
iar pentru picdturi cu circulatie se utilizeaza relatia:
k, =17,9-24 [m/h] (5.180)
dP
In relatiile anterioare, v, reprezinti viteza relativa a fazelor:
v, %
v, =—%*+—-— [mh 5.181
g (5.181)

d, este diametrul mediu al picaturilor [m]; v4 v. sunt vitezele celor doua
faze [m.h'], S, este retinerea dinamica a fazei disperse [adimensional].

Pentru extractia in coloane cu talere perforate in sisteme lichid
organic — lichid apos, pentru care porganic > Papos, $1 faza dispersa este faza
organica, se poate utiliza relatia:

Sh=-178+3,62-Re"*-Sc"? (5.182)

Relatia este valabild pentru 50 < Re < 800. Dimensiunea caracteristica este
diametrul echivalent al picaturii, iar viteza este viteza de cadere a picaturii
prin faza apoasa.
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5.4.24. Coeficienti individuali de transfer de masa in coloane
cu barbotare

Coloanele cu barbotare sunt utilaje frecvent intdlnite in procesele
biotehnologice. In aceste bioreactoare, viteza de transfer a oxigenului din
faza gazoasa in faza lichida este determinatd de coeficientul individual de
transfer raportat la faza lichida, &z si de aria interfaciald specificd gaz —
lichid, @ [m*/m’]. Dimensiunile bulelor variazi intre 1 si 5 mm, iar valorile
ki se situeaza de cele mai multe ori In intervalul 0,01 — 0,03 m/s.

Cateva ecuatii criteriale obtinute prin corelarea datelor
experimentale sunt prezentate in tab. 5.15 —5.17.

Tab. 5.15. Ecuatii criteriale pentru determinarea K.
(bule cu suprafete rigide aflate in miscare de urcare sau cobordre libera)

Conditii Corelatia
Curgere laminara, Re < 1 Sh =0,99-Re"’-Sc'” (5.183)
Re<1; Pe>>1 Sh =1,01-Pe'” (5.184)
Re >> 1 Sh=2+0,57-Re"*-Sc””  (5.185)
10 <Re < 10 000 Sh =0,95-Re"*-Sc'”? (5.186)

Sh=2+0,73-Re"*-Sc"’ (5.187)
Pentru aglomerari de bule mici | Sh=2+0,31- (Gr . SC)“3 (5.188)
Re pentru turbulenti izotropa | Sh=0,13-Re”*-Sc'” (5.189)

Tab. 5.16. Ecuatii criteriale pentru determinarea K
(bule cu suprafata mobila aflate in miscare libera)

Conditii Corelatia
Re<1; Pe>>1 Sh =0,65-Pe'"’? (5.190)
Re >> 1; Pe >> | Sh=113-(1-2,9-Re™"?|* . pe!” (5.191)
10 <Re < 100 Sh=0,65-Pe?-(1+0,5-Re)"” (5.192)
Re > 1000 Sh=1,13-Pe"? (5.193)
dpute > 2,5 mm Sh =0,42-Sc"*-Gr'” (5.194)
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Tab. 5.17. Ecuatii criteriale pentru determinarea K
(bule in miscare prin fluide nenewtoniene)

Conditii Corelatia
Pentru fluide care respecta dnfn—1)]"
legea puterii (n — indice de | Sh=0,65- {1 ——} -pe'’? (5.195)
curgere) an+l
Bule mari cu cap sferic, in , P
lichide viscoase; a = 3,5 Sh= 1,79~£3—(“2—+4%7~Pe”2 (5.196)
St A4 a” +4
latimea / inaltimea bulelor
Fluide nenewtoniene Sh=0,65-[1-1,62(n—1)]"* - P (5.197)
5.4.2.5. Coeficienti individuali de transfer de masa in sisteme

gaz — lichid prevazute cu agitare mecanica

Astfel de sisteme se Intdlnesc tot in cadrul proceselor de naturd
biotehnologicd, amestecarea mecanica inducand o serie de avantaje, cum ar
fi: marirea ariei interfaciale, deci si a coeficientului de transfer de masa,
cresterea timpului de retinere a gazului n lichid, reducerea grosimii filmului
la interfata gaz — lichid sau lichid — solid, distributia uniforma a bulelor in
intregul volum al utilajului.

Intrucat in aceste echipamente aria interfaciald (a) este dificil de
estimat, se utilizeaza asa-numitul “coeficient volumic de transfer de masa”:

s m’

2
k, =k,a P-m—q-'} (5.198)
raportat la unitatea de volum a aparatului.

Pentru determinarea coeficientului volumic de transfer de masa in
conditiile mentionate se utilizeaza fie ecuatii criteriale bazate pe analiza
dimensionald care coreleaza criteriile Sh, Re, Sc, etc., fie ecuatii care
coreleaza acest coeficient cu consumul specific de putere si cu viteza fictiva

a gazului:

kLa:C-(%j v, ) (5.199)
L
in care P este consumul de putere in sistemul gaz — lichid [W]; V. este
volumul fazei lichide [m’], iar vy este viteza fictivd a gazului [m/s].
Coeficientul C si exponentii m si n se determind experimental. Datele din
literatura indica faptul ca m variaza intre 0,4 si 1,0, iar n Intre 0 $1 0,7.

Van’t Riet demonstreaza ca valorile coeficientului volumic de
transfer de masa (la densitate constanta a fluxului de gaz) sunt functie numai
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de puterea consumata, independent de tipul agitatorului. Acelasi autor
stabileste valorile coeficientilor din ecuatia (5.199) functie de tipul
lichidului (tab. 5.18).

Tab. 5.18. Valorile coeficientilor C, m si n din ecuatia (5.199)

Tipul fluidului C m n
Newtonian coalescent (apa) 0,026 0,4 0,5
Nenewtonian necoalescent (solutii de saruri) | 0,002 0,7 0,2
5.4.2.6. Coeficienti individuali de transfer de masa in sisteme
gaz - solid

Pentru transferul de masa intre o granuli (picitura) sferica si un
gaz imobil, se poate utiliza ecuatia:

kg -d
¢ 2 -20 (5.200)

Sh =

G
Daca fluidul se afla in convectie fortatd, se poate aplica ecuatia lui
Frossling:
Sh=2,0-(1+0,276-Re'*-Sc"?) (5.201)
valabila pentru sfere avand d, cuprins intre 1 i 150 mm, la valori Re <250.
Pentru Re > 250 este propusa ecuatia:
Sh =0,94-Re"?-Sc'”? (5.202)
Pe baza datelor existente in literaturd, Rowe introduce o corelatie
generald, de forma:
Sh=a+ f-Re"*-Sc'”’ (5.203)
in care « este o funtie de criteriul Grashoff, tinzand cétre valoare 2 cand Gr

tinde spre zero. Coeficientul f§ variaza intre 0,3 si 1,0, valorile predominante
fiind in intervalul 0,68 — 0,79.

Pentru transferul de masa in straturi granulare fixe se pot utiliza
ecuatii de forma generala:

Sh=C-Re"-Sc” (5.204)
in care lungimea caracteristica din criteriile Sherwood si Reynolds este
diametrul echivalent al stratului granular:

g -3

(5.205)

ech

a
in care ¢ este porozitatea stratului granular [m’/m’], iar @ este suprafata
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specifica a stratului [m*m’]. in tab. 5.19 sunt redate valorile constantelor C,
m, n din ecuatia (5.204) determinate pe baza de date experimentale.

Tab. 5.19. Valorile constantelor C, m si n din ecuatia (5.204)
Conditii Precizia
o C m n ..
experimentale ecuatiei
30 <Re <8.10% 0,6 < Sc <3600 0,395 | 0,64 | 033 +15%
2 <Re < 30; 0,6 <Sc <3600 0,725 | 0,47 | 0,33 +15%
0,0l <Re<2; Gr<10*Re 0,515 | 0,85 0,33 +25%
>0 < Re < 3000 0,166 | 0,725 | 033 | +20%

(incélzire sau ricire in regim nestationar)

Pentru procesele care decurg la valori Re = 0,01 ... 2, cand se
manifestd si influenta convectiei libere (Gr > 10* Re), se poate utiliza, cu o
precizie de + 50 %, ecuatia:

Sh=0,115-¢-(Gr-Sc)” (5.206)
in care criteriul Grashoff difuzional are expresia:
_gdy, & P _gd, & GG

Gr 5 >
v, l-¢ p; v, l-¢ C

(5.207)

in care pyeste densitatea medie a fazei fluide, p, este densitatea fazei fluide
la saturatie, cand faza fluida (gazoasd sau lichida) se afla in echilibru cu
suprafata particulei solide. C,, respectiv Cp reprezintd concentratia
componentului difuzionat la suprafata particulei, respectiv in volumul fazei
fluide.

Pentru procesele de adsorbtie in strat fix se recomanda relatia:

0,54
M =1,6- (’OGV—GdPJ (5.208)
G Hg

in care d, este diametrul mediu al granulelor de adsorbant.

Pentru uscare in_strat fix, prin trecerea agentului de uscare prin
stratul de material se poate utiliza ecuatia criterialda (valabila pentru
domeniul 10 < Re <2500) dedusa pe baza analogiei Chilton — Colburn:

Sh L7

Ja = Re~Sch/3 = Re415 (5.209)

Pentru transferul de masa in strat fluidizat, desi literatura de
specialitate oferd un volum foarte mare de date, utilizarea lor este
discutabild, datoritd faptului c@ cvasitotalitatea datelor au fost obtinute in
experimente care foloseau doar granule sferice de dimensiuni mici.
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O ecuatie generala pentru calculul coeficientului global de transfer
de masa este de forma:

a b
Sh=C-Re"-Sc" - Ar’ (ij (S (5.210)
st dp
in care H este indltimea stratului fluidizat, d,, este diametrul stratului, d, este
diametrul echivalent al particulelor. Coeficientul C si exponentii a, b, m, n,
p se determind experimental pentru fiecare sistem in parte.
Alte relatii, obtinute pe baza analogiei Chilton — Colburn, sunt:

e Ecuatia Resnick — White, valabila pentru Re < 25:
Sh 3/2

j,=——==0,19-—— 5.211
J Re-Scl’ Re”? ( )
e Ecuatiile lui Chu:
—0,44
jd:&mzl,ﬂ-[&) pentru 30<Re<10*
Re-Sc,; l-¢
< R YO (5.212)
Jym—— = 5,70-(—ej pentru 0<Re<30
Re-Sc, l-¢
e Ecuatiile Mc Cune — Wilhelm:
. Sh 1,625
Ja= Re-Sc” = RV pentru Re <120
Sh 0,687 (.215)
Ja = pentru Re>120

Re-Sc;®  Re™?

Pentru transferul de masa in strat in suspensie gaz — solid se pot
mentiona ecuatiile Jones — Smith, obtinute prin extinderea corelatiilor lui
Frossling:

e pentru curgerea laminara:
Sh=2+0,25-Re' > Re},’- Sc'”? (5.214)

e pentru curgerea turbulenta:

Sh=2+0,055-\/Re,-Re}>Sc (5.215)

In aceste ecuatii, pe langd numdrul Re al particulelor solide, Re,,
apare si numarul Re la difuzie, Rep, in care d;, este diametrul conductei prin
care circuld stratul n suspensie:

ved .
=PV Re, =2V (5.216)

JZ H
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5.4.3. Transferul global de masa

Fluxul de substanta transferat printr-o faza catre interfatd, respectiv
de la interfatd catre volumul fazei, poate fi exprimat printr-o ecuatie
generala de forma:

Ja =kx '(XA,Vl _xA,il): ky, 'AXAJ

(5.217)
Jar =k, (xA,iZ - xA,VZ): kyy DX,
in care:
Jam - fluxul unitar de component A transferat prin faza “m”;
kxim - coeficientul individual de transfer de masa prin faza “m”;

X4vm - concentratia componentului A in volumul fazei “m”;

X4im - concentratia componentului A la interfata in faza “m”;
Ax4, - potentialul transferului de masa raportat la faza “m”;

m - notatie generica pentru fazele “1” g1 “2” din ecuatia (5.217).

Forma expresiei fluxului este aceeasi indiferent de modelul de
transfer adoptat (film, penetratie, etc.). Ecuatiile de tip (5.217) nu pot fi
utilizate in practica, deoarece potentialul individual al transferului de masa
(Ax) nu poate fi masurat, intrucat acesta contine concentratiile la interfata,
mdrimi care nu pot fi determinate experimental. Singurele concentratii
masurabile direct experimental fiind concentratiile Tn volumul celor doua
faze, in practica se utilizeazd un potential global al transferului de masa,
respectiv un coeficient global de transfer de masa, coeficient care
inglobeazd ambii coeficienti individuali de transfer de masa.

In conformitate cu modelul celor doua filme, rezistentele transferului
de masd in cele doud straturi limitd adiacente interfetei sunt in serie; ca
urmare, rezistenta totald la transfer este datd de suma rezistentelor
individuale. Concentratiile la interfata fiind diferite in cele doua faze,
potentialul global al transferului nu poate fi obtinut prin simpla insumare a
potentialelor individuale. Din acest motiv, se exprima forta motoare dintr-o
fazd intr-o forma echivalentd cu forta motoare din cealaltd faza, utilizand
legile echilibrului termodinamic. Se obtin astfel doi coeficienti globali de
transfer de masa, cate unul raportat la fiecare faza.

Diferenta de concentratie dintre faze se poate mentine constantd in
timpul transferului, sau poate sa se modifice. Ca urmare, transferul global de
masa trebuie analizat separat pentru fiecare dintre aceste doua situatii.
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5.4.3.1. Transfer global de masa la potential constant

In conformitate cu teoria celor doud filme, se considerd un sistem
bifazic gaz — lichid. Faza gazoasa se considera a fi formata din inertul B si
componentul transferabil A, in timp ce faza lichidd este alcatuitd din
componentul L in care se solubilizeazd componentul A provenit din faza
gazoasa (vezi fig. 5.13). Rationamentul aplicat acestui sistem ramane valabil
pentru orice sistem eterogen bifazic. In sistem nu exista reactii chimice, iar
regimul este stationar.

Componentul A care se transferd are in faza gazoasd presiunea
partiala p4, iar la interfatd p.; In faza lichidd are concentratia x4, iar la
interfatd x4;. La interfatd se stabileste instantaneu echilibrul intre faze. intre
presiunile partiale din faza gazoasd si concentratiile din faza lichida se
stabileste o corespondentd. Pentru sisteme ideale, aceastd corespondenta este
datd de legea lui Henry:

Py=Rug Xy (5.218)

Regimul fiind stationar, fluxul transferat este identic in ambele
straturi limita, adica:

Ja :kG'(pA_PAi):kx'(xAi_xA) (5.219)

Prin intermediul legii Iui Henry se exprima concentratiile din faza
lichida in functie de presiunile partiale din faza gazoasa:

=Ly = La (5.220)
kHA kHA
in care p, reprezintd presiunea partiali de echilibru corespunzitoare
concentratiei x4 din faza lichida.
Inlocuind concentratiile (5.220) in (5.219) se obtine:

. k ,
Ja :kG'(pA_pAi):k_x‘(pAi_pA) (5.221)
HA

Din (5.221) se pot explicita expresiile potentialelor individuale de
transfer de masa:

1
pA_pAi:]A'k_
¢ (5.222)
pu—py =i,
Ai A A k

Insumand ecuatiile (5.222) membru cu membru, se obtine expresia
potentialului global al transferului de masa raportat la faza gazoasa:
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R , 1 &k
pA_pA:Ap:]A.[__l_LAJ (5.223)
kG kx
Ecuatia (5.223) se poate scrie sub forma:
jo=K, p.-pi)=K, Ap (5.224)

conform cdreia coeficientul global de transfer de masa raportat la faza
gazoasa are expresia:
1
K, = T h (5.225)
- + 2
k;, k
Coeficientul global de transfer de masa K, reprezintd cantitatea de
substantd transferatd dintr-o faza in alta, prin unitatea de suprafatd, in
unitatea de timp. Notatia coeficientului global de transfer de masa este
insotitd de un indice care aratd unitatea de masurd a potentialului. Astfel,
dacd fluxul unitar j, este exprimat in kmol.m™.s" si Ap este exprimat in
N.m™ (Pa), coeficientul global K, va fi exprimat in kmol.m?.s" . Pa”! [s.m™].
Se poate constata cd unitatea de masurd a coeficientului global de transfer
este identica cu unitatea de masura a coeficientului individual de transfer kg
(tab. 5.13).
Din ecuatia (5.224) se poate exprima fluxul total transferat:
J,=K,-A-Ap (5.226)

respectiv cantitatea totald de component A transferatd intr-un timp oarecare
t. Daca J4 este flux molar [kmol/s], atunci:
n,=K,-A-Ap-t [kmol] (5.227)

Daca in ecuatia (5.219) se inlocuiesc, prin intermediul legii lui
Henry, presiunile partiale p,4 si p4; functie de concentratiile corespunzatoare
din faza lichidd, in conformitate cu ecuatiile (5.220) scrise sub forma:

X

Pai =Xy Ky PZ =x,ky, (5.228)
se obtine urmatoarea expresie a fluxului unitar transferat:
Ja :kG'kHA'(xZ_xAi):kx'(xAi_xA) (5.229)

Dupa explicitarea potentialelor individuale de transfer din (5.229) si
adunarea membru cu membru a ecuatiilor rezultate, se obtine expresia
potentialului global de transfer de masa raportat la faza lichida, exprimat ca
diferenta de fractii molare de component A:

*

xA—xA:Ax=jA-( 1 +L] (5.230)

kg ky, k

X

In aceste conditii, fluxurile de masa transferate se pot scrie:
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Ja=K, '(x: _xA):Kx - Ax

J, =K, A, —x,)=K, -4 -Ax
in care coeficientul global de transfer de masa raportat la faza lichida are
expresia:

(5.231)

1
K, = T (5.232)

+
kg -ky, k

X

Unitatea de masura a coeficientului global K, este identica cu cea a
coeficientului individual de transfer prin faza lichida, 4.

Tindnd seama si de celelalte modalitdti de exprimare ale
coeficientilor individuali de transfer de masa (tab. 5.13), ecuatiile fluxului
de component A transferat se pot scrie si sub formele:

jA :Ky .A.(yA _y:):Ky A.Ay
j.=K.-4-(C,-C,)=K.-4-AC
Ja=Ky 'A'(YA _Y;):KY -A4-AY
ji=Ky- A (X=X ,)=K,-4-AX
dupa cum potentialul transferului este exprimat in fractii volumice din faza
gazoasd, concentratii molare din faza lichidd, rapoarte volumice din faza
gazoasd, rapoarte molare din faza lichidd. Legatura intre rapoartele molare
Y, din faza gazoasd si rapoartele molare X, din faza lichida se obtine, in

cazul sistemelor ideale, din legea lui Henry scrisa sub forma:

Y, :%XA =k, X, (5.234)

(5.233)

in care P este presiunea totala din sistem, iar ky este constanta de echilibru a
fazelor.

Ecuatiile (5.233) servesc la calculul suprafetei de transfer de masa,
A, marime 1n functie de care se stabilesc dimensiunile principale ale
echipamentelor de transfer de masa.

Ecuatiile (5.225), respectiv (5.232) se pot scrie si in termeni de
rezistente la transfer. Inversul coeficientilor individuali de transfer poarta
denumirea de rezistente partiale, in timp ce inversul coeficientilor globali de
transfer poartd denumirea de rezistente totale la transfer:

Ay (5.235)
K, k; Kk

1.t 1 (5.236)
Kx kG 'kHA kx
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In cazul gazelor cu solubilitate ridicata (HCI in apa, de exemplu)
constanta lui Henry are valori foarte mici, astfel incat ultimul termen al
ecuatiei (5.235) este neglijabil si:

LzL respectiv. K =k, (5.237)
K, kg g
adica Intreaga rezistentd la transferul de masa este concentrata in filmul de
gaz, rezistenta filmului de lichid fiind nula.

In cazul gazelor cu solubilitate scizuti (O, in api, de exemplu), kzy
are valori foarte mari, astfel incat primul termen din ecuatia (5.236) se poate
neglija si:

1

ra ~ L respectiv K =k, (5.238)

adica Intreaga rezistentd la transferul de masa este concentrata in filmul de
lichid de la interfata, rezistenta filmului de gaz fiind practic nula.

Pentru gazele cu solubilitate medie (CO; in apa, de exemplu),
procesul de transfer interfazic este controlat de rezistenta ambelor filme,
coeficientul global de transfer de masa ingloband ambii coeficienti
individuali de transfer.

5.4.3.2. Transfer global de masa la potential variabil

In majoritatea cazurilor intalnite in practica, in aparatele in care se
efectueaza transferul de masa, forta motoare globald variazd in lungul
aparatului. Pentru calcule se utilizeazd o valoare medie a potentialului
global de transfer de masa, valabila pe tot domeniul de variatie al
concentratiilor.

Se considera sistemul gaz — lichid din paragraful anterior, cu
observatia cd forta motoare a procesului de transfer de masa este variabila
pe suprafata de transfer de masda A. Pe o suprafatd infinit mica, d4, se poate
considera potentialul transferului ca fiind constant, astfel incat fluxul de
solut A transferat din faza gazoasa in faza lichida va fi:

dN, =K, fYA ~Y)-dd=K, (X - X,)-d4 (5.239)
unde N, este fluxul de A transferat [kmol A / s], Y4, X4 sunt concentratiile
componentului A in faza gazoasa, respectiv lichida, exprimate sub forma de
rapoarte molare {[kmol A / kmol B], respectiv [kmol A / kmol L]}, ¥, X"
sunt concentratiile de echilibru ale Iui A, Ky si Kx sunt coeficientii globali
de transfer de masa raportati la faza gazoasa, respectiv la faza lichida.

Print transferarea fluxului de solut dN,4, concentratia acestuia in faza
gazoasa scade cu dYy, iar concentratia sa in faza lichida creste cu dXj.
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Notand cu G debitul de gaz inert B din faza gazoasa [kmol B / s] si cu L
debitul de solvent inert L. din faza lichida [kmol L / s], se poate scrie
urmatoarea ecuatie de bilant de materiale:
dN,=-G-dY, =+L-dX (5.240)
Combinand ecuatiile (5.239) si (5.240) se obtin urmatoarele ecuatii
diferentiale:
e pentru faza gazoasa: K, -(YA - YA) dA=-G-dY, (5.241)
e pentru faza lichida: K, -(X|-X,)dd=+L-dx, (5.242)
Separand variabilele si integrand cele doud ecuatii cu urmatoarele
conditii la limita:
La 4=0, Y,=Y,, X, =X,
La A=A, Y, =Yy, X, =Xpy
unde indicii IN, respectiv FIN indicd valorile concentratiilor la intrare
(initial), respectiv iesire (final) din aparat, se obtin expresiile:

(5.243)

_G ¥ _ay,
K, Yo Y, -7 ;
v (5.244)
_ L o dX,
K X X X : -X 4
Debitele G si L rezulta din integrarea ecuatiei (5.240):
NA YFIN
[aN,=-G- [dv, = G=—Na
0 Yy YIN -7 FIN
‘ (5.245)
NA XF[N N
[an,=L- [ax, = L[=—"—
0 Xy X FIN — X IN

Combinand ecuatiile (5.244) cu ecuatiile (5.245) se obtin expresiile
fluxului de component A transferat, ecuatii care reprezinta ecuatiile
transferului global de masa la potential variabil:

NA:Ky'A'M:Ky'A'AYmed

j‘-”' dY,

Yl“l/\/)/YA_)IIZ1

(5.246)

XF[N_XIN
NAZKX-A-X—ZKX-A-AXM

[,

X,NX:_XA

in care AXueq $1 AYpneq reprezintd potentialul global mediu al transferului de
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masi, raportat la faza lichida, respectiv la faza gazoasi. In mod asemanitor
se pot defini si expresiile potentialului global mediu al transferului
exprimate In termeni de presiuni partiale (Apy.q), fractii volumice (Ayimeq)
sau fractii molare (Axeq):

Ap, . =5an—¢; Ay, . =M; Ax, ::mv——xnv (5.247)
A dpA .r dyA . dxA
Pi— P4 Ya—Va Xa =Xy

PFrIN YEIN XN

Pentru calculul de dimensionare al aparatelor de transfer de masa,

din ecuatiile (5.246) se expliciteaza aria suprafetei de transfer de masa:
A= Ny N, N Ny N (5.248)
KY AY KX .AXmed KG.Apmed Ky .Aymed K Ax

med X med

5.4.3.3. Calculul potentialului global mediu al transferului
de masa

Rezolvarea ecuatiilor
(5.248) necesita cunoasterea Ay,
valorilor potentialului  global , &
mediu al transferului de masa. K
Pentru calculul potentialului > &
global mediu cu ajutorul ecua- S AY,
tiilor de tip (5.247) este necesara g
cunoasterea valorilor initiale (la
intrarea 1n aparat) si finale (la Y[ / Vi
iesirea din aparat) ale concen- . / 1 ;/)f«“
tratiei componentului transferat. A
De asemenea, trebuie rezolvate Yo ,//\\“
integralele care intervin in ecua- Ay /j/é%
tille de definire a potentialului v —¥ ¥
global mediu. 0,00

Intr-un aparat de transfer Xy X'ry
de masa, ecuatia care face
legdtura intre  concentratiile
actuale (curente) ale fazelor
aflate Tn contact, poartd denumi-
rea de ecuatia liniei de operare. Ecuatia care coreleaza aceleasi marimi la
echilibru este ecuatia liniei de echilibru. Ambele linii pot fi drepte sau
curbe. Cand liniile de operare si de echilibru sunt drepte, (fig. 5.17)
potentialul devine o functie liniara de compozitie, iar integrala din ecuatiile
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(5.247) se poate rezolva analitic. Daca cel putin una din linii este curba,
rezolvarea integralei nu se mai poate efectua pe cale analitica.

Calculul analitic al potentialului global de transfer de masa

Se poate efectua atunci cand este valabila situatia din fig. 5.17.
Potentialul global variaza de la AY;y la AYxy. Panta dreptei este:
AYI —AY, FIN _
YI -7, FIN
Constanta I' din ecuatia (5.196) este egala si cu raportul diferentialelor:

(5.249)

dAY, T o dAY, _ AY,, =AY,y (5.250)
dYA dYA Y] _YFIN
de unde rezulta:
# =M-dAYA (5.251)
AYIN _AYFIN

Inlocuind expresia lui d¥, in expresia potentialului global mediu, se
obtine:
Y[ -7 FIN Y[ -7 FIN

= (5.252)
dY, In AYy

Y;[v Y,-Y, AYpy
in care AYn, AYry reprezinta respectiv potentialele globale la intrarea si la
iesirea din aparatul de transfer de masd. Semnificatia acestor marimi este
evidentiata in fig. 5.17. In mod similar se obtin si expresiile potentialelor
medii AXyed, APmeds MXmeds AVimeds AChmead. In toate aceste expresii, potentialul
global mediu al transferului de masa este dat de media logaritmica a
potentialelor de transfer la extremitatile aparatului.

AY

med Y,

Calculul grafic al potentialului global de transfer de masa

Sunt extrem de rare cazurile din practica industriald in care atat linia
de echilibru cat si linia de operare sunt drepte, astfel incat potentialul global
mediu sa poata fi determinat analitic. Pentru determinarea grafica a
potentialului mediu este necesard cunoasterea liniilor de operare si de
echilibru ale sistemului considerat.

Linia de operare se obtine pe baza bilantului de materiale al
componentului care se transferd. De reguld, se cunosc concentratiile
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componentului transferat, in cele doud faze, la intrarea si la iesirea din
aparat (coordonatele punctelor M si N din fig. 5.18). Linia de operare se
traseaza unind cele doua puncte; datoritd acestui fapt ea apare Intotdeauna
ca o dreapta. Alura exacta a liniei de operare poate fi determinatd numai pe
baza datelor experimentale.

LY,
. N
YIN "
Y, >
P
Y, >
* N
YN [y N A R, 4
Y; > I
1
1
1
1
1
1
1
1
1
1
1
1
1
1
1
1
1
1
|
1
E XA

Fig. 5.18. Determinarea concentratiilor la echilibru prin metoda grafica

Linia de echilibru (curba OP din fig. 5.18) se construieste fie pe baza
datelor de echilibru pentru sistemul considerat, date obtinute pe cale
experimentald, fie pe baza unor relatii de echilibru de forma:

Y, = f(x7) (5.253)
Intre concentratiile corespunzatoare intrarii (¥zy) si iesirii (Yzn) din
aparat se aleg cateva valori intermediare, Y;, Y5, ..., Y,. Pentru fiecare

valoare Y aleasa se citeste, de pe linia de echilibru, valoarea concentratiei de
echilibru, Y;, corespunzitoare, asa cum se indica in fig. 5.18. Cu perechile
de valori ¥; - Y; se construieste functia:
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1
f(r)= T (5.254)

Reprezentdnd grafic
functia f(Y) intre ¥ = Y st
Y = Yy (fig. 5.19), valoarea
integralei din ec. (5.246 a)
este tocmai aria delimitata de
curba AY) = /(Y — Y) si de
dreptele A(Y)=0; Y = Ypp;
Y = Y. Expresia potentia-
lului global mediu de transfer
de masa raportat la faza

gazoasa devine: 0 »Y
AY = Yy =Yy (5.255)
med N ; 5
] Fig. 5.19. Rezolvarea pe cale grafica a
Pentru calculul integralei din expresia AYeq

potentialului global mediu

raportat la faza lichidd se procedeaza in mod similar, din diagrama
citindu-se de pe linia de echilibru valorile X;" corespunzitoare valorilor X;
de pe linia de operare (fig. 5.20 a). Valoarea integralei din ec. (5.246 b) este
tocmai aria delimitatd de curba AX) = 1/(X" — X) si de dreptele fX) = 0;

“YA
N
Y, /.P
[ e gy
/A = —_—/
/A J X%
RN Y i 7 E/ f ):(IN | | /E
e | i
o Xn X XX XW‘X mr*X w?z’uy *=A ! E : } : / :X
X IN X 1 X 3 X FIN XIN Xl X2 X3 X4 XFIN

Fig. 5.20. Calculul grafic al potentialului raportat la faza lichida

a — determinarea concentratiilor la echilibru; b — rezolvarea grafica a integralei
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X = Xiv; X = Xpy (fig. 5.20 b), iar potentialul global raportat la faza lichida
devine:

Ay~ A (5.256)

5.5. DIMENSIONAREA TEHNOLOGICA A UTILAJELOR
DE TRANSFER DE MASA

Operatiile unitare bazate pe transferul de masa interfazic (absorbtia,
distilarea, rectificarea, extractia, etc.) necesitd punerea in contact a celor
doua faze intre care are loc transferul de substantd. Majoritatea instalatiilor
industriale folosesc pentru contactarea fazelor aparate de tip coloana, cu
functionare continud sau discontinud. Un aparat de tip coloand este un
recipient tubular avand inaltimea mult mai mare decat diametrul, prevazut
sau nu cu amenajari interioare (talere, gratare, umpluturi, distruibuitoare,
etc.), prin care fazele implicate in proces curg in echicurent, contracurent
sau curent incrucisat.

Punerea in contact a fazelor in aparatele tip coloana se poate realiza
in trepte, cand concentratia fazelor variaza in salturi, sau diferential, cand
concentratia fazelor variazd continuu. Coloanele prevazute cu talere,
indiferent de constructia talerului, sunt considerate aparate cu contact in
trepte, iar coloanele cu umplutura, cu pulverizare, cu pereti udati sunt
considerate aparate cu contact diferential (fig. 5.21).

|Ii_cuid IIi_Ch_id lichid lichid
v v A

7

/i |=\\ ~
PPZ TN

gif_ g.afr gﬂ_? aa‘fr‘

a. bl. b2. b3.
Fig. 5.21. Tipuri de coloane pentru operatii bazate pe transferul de masa
a — Coloana cu contact in trepte (cu talere); b — Coloane cu contact diferential:
1 — cu umpluturd; 2 — cu pulverizare; 3 — cu pereti udati.
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Coloanele destinate realizarii proceselor de transfer de masa trebuie
sd asigure fazelor puse 1n contact o sectiune de curgere care sa asigure o
hidrodinamicd optima pentru realizarea procesului, precum si o suprafata de
transfer de masa corespunzatoare.

Sectiunea de curgere este datd de diametrul coloanei, acesta fiind o
masurd a capacitatii coloanei.

Suprafata de transfer de masa este datd de indltimea coloanei,
aceasta fiind o masura a eficacitatii separarii.

5.5.1. Calculul diametrului coloanelor de transfer de masa

In coloanele de transfer de masa (de absorbtie, desorbtie, distilare,
rectificare, extractie) existd intotdeauna minimum doud faze care circuld in
echicurent, contracurent sau in curent incrucisat. De obicei, faza care ocupa
o fractie mai mare din aparat este consideratd faza continud, cealalta faza
fiind faza dispersa (discontinud). O relatie simpld care permite estimarea
diametrului coloanei este derivatd din ecuatia debitului mediu de faza
continua:

4m,

d=

[m] (5.257)
v

in care m, este debitul volumic al fazei continue [m’/s], iar v este viteza

fictiva a acesteia [m/s].

Viteza fictiva a fazei continue depinde de mai multi factori, dintre
care se pot mentiona tipul procesului (absorbtie, distilare, extractie, etc.) si
modul de contactare al fazelor (in trepte sau diferential). In cazul coloanelor
cu talere, viteza admisibild a fazelor depinde de tipul talerului (cu clopotet,
taler sitd, etc.) si de caracteristicile geometrice ale acestuia. In cazul
coloanelor cu umplutura, viteza fictiva a fazei continue este functie de viteza
de inversie a fazelor (vezi sectiunea 3.5.3.4. din vol. I). Viteza fictiva
corespunzatoare punctului de inecare a coloanei (de inversie a fazelor) se
poate determina, pentru procesele de absorbtie si de rectificare, cu ajutorul
ecuatiei (3.361) din vol. L.

5.5.2. Calculul inaltimii coloanelor de transfer de masa

Inaltimea coloanelor depinde de gradul de separare impus, de forta
motoare §i de viteza transferului de masa. Determinarea indltimii se face
functie de modul de contactare a fazelor in coloana: in trepte sau diferential.
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5.5.2.1. Calculul inéltimii coloanelor cu contact in trepte

Coloanele cu contact in trepte sunt aparate prevazute cu mai multe
trepte (unitdti) de contact, dispuse astfel incat fazele contactate in aparat sa
le parcurgd in contracurent sau in curent incrucisat.

Treapta de contact reprezintd o portiune a unui utilaj, un utilaj, sau
o combinatie de utilaje In care fazele sunt contactate in scopul realizarii
transferului de masa, dupa care acestea se separd. Cand concentratiile
fazelor sunt in echilibru, treapta respectivd poartd denumirea de treapta
teoretici de contact. Intrucit majoritatea aparatelor cu contact in trepte
sunt coloane cu talere, treapta teoreticd de contact este denumitd uneori
taler teoretic.

Practic, 1n utilajele industriale nu se atinge echilibrul termodinamic
in treptele de contact, intrucat acest lucru ar necesita un timp de contact
foarte Indelungat. Datorita acestui fapt, treapta teoretica de contact este un
concept idealizat.

Determinarea numarului treptelor teoretice de contact (Nr7) se poate
efectua prin metode analitice, grafice sau grafo-analitice, specifice fiecarui
proces In parte. O metoda rapida si care oferd rezultate satisfacdtoare este
metoda grafica prezentata in continuare.

Se traseaza la scara, ca

A in fig. 5.22, linia de echilibru,
Y R Y* = f(X) si linia de operare,
= PR. Fie in punctul R concen-
Py tratia initiala (la intrarea in
Ky aparat) a componentului de
separat in faza I (gaz, vapori,

14 3 lichid usor — dupa cum este
vorba respectiv de absorbtie,
rectificare, extractie lichid —
lichid), iar in punctul P
24 3 concentratia finala (la iesirea
din aparat) a componentului
Yol 3 de separat in aceeasi faza I.
fnl P 3 Din punctul R se duce o
0 X X < constructie .in trepte astfel: se
i fin A coboard din R o dreapti
paraleld cu OY panda la

Fig. 5.22. Determinarea numarului de  intersectia cu curba de echili-
trepte teoretice de contact prin metoda bru in punctul /. Din [ se
grafica duce o dreaptd paraleld cu OX
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pana la intersectia cu linia de operare PR, in punctul /’. Din /’ se duce o
dreapta paralela cu OY pana la intersectia cu curba de echilibru in punctul 2.
Din 2 se duce o dreaptd paralela cu OX pand la intersectia cu linia de
operare PR, 1n punctul 2’, si asa mai departe, pand cand ultima dreapta
orizontala se traseaza sub punctul P. Segmentele verticale ale constructiei in
trepte reprezintd variatia concentratiei fazei I, iar cele orizontale reprezinta
variatia concentratiei fazei II. Cand concentratia fazei I scade de la R la /,
concentratia fazei Il creste de la 7’ la /. Aceste variatii au loc in treapta si
punctul de intersectie al dreptei R/ cu dreapta /’/ marcheaza treapta
teoreticd de contact. Numarul treptelor teoretice de contact este dat de
numarul punctelor de intersectie ale constructiei in trepte cu curba de
echilibru. In cazul prezentat in fig. 5.22, numarul treptelor teoretice de
contact este Ny =4.

Intrucat in aparatul real nu se atinge echilibrul intre faze, numarul
real al treptelor de contact necesare este mai mare decat numarul treptelor
teoretice de contact rezultat din determinarea graficd. Abaterea de la
atingerea echilibrului se exprima prin eficienta unei trepte:

Y -Y X, -X
E,=1 2 sau E, =221 (5.258)
YI_YZ XZ_XI

sau prin eficienta globald a ansamblului de trepte (eficienta globala a
aparatului):

E,=-L (5.259)

Dupa cum se poate observa, eficienta unei trepte de contact este data
de raportul dintre varitia concentratiei Intr-o faza, ca urmare a contactarii cu
cealalta faza, si variatia maxima a concentratiei la atingerea echilibrului.

Eficienta globald a aparatului reprezintd raportul dintre numarul
treptelor teoretice de contact (N7) si numarul real al treptelor de contact (Ng)
necesare unei separari impuse. Eficienta globala a aparatelor este functie de
natura si hidrodinamica fazelor, fiind o marime care se determind pe cale
experimentala.

Inaltimea aparatelor cu contact in trepte (H) se determina inmultind
numarul real al treptelor de contact cu distanta dintre doud trepte
consecutive (h):

H=N,h (5.260)

Numarul real de trepte de contact se determina din ecuatia (5.259),
pe baza numarului treptelor teoretice de contact determinat grafic si a
eficientei globale a aparatului apreciatd din date experimentale. Distanta
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dintre trepte (4) se alege pe bazd de incercari experimentale efectuate in
instalatii similare celor care sunt dimensionate.

5.5.2.2. Calculul iniltimii coloanelor cu contact diferential

Calculul se poate efectua fie pornind de la suprafata de transfer de
masa, fie de la numarul treptelor de contact.

5.5.2.2.1. Calculul iniltimii din suprafata de transfer de masa

Se utilizeaza ecuatiile transferului global de masa (5.246) din care se
calculeaza suprafata de transfer de masa, 4:

d=—Na N, (5.261)
K,-AY,, K, AX

m

med
Fluxul de masa N, se calculeazd din bilantul de masa al solutului,
coeficientii globali de transfer de masa Ky si Kx se determind din ecuatiile
prezentate in sectiunea 5.4.3.1., iar potentialul mediu al transferului de masa
se determina cu relatii de forma (5.252) sau (5.255), (5.256).
Suprafata de transfer de masa, 4, se expliciteazd functie de tipul
constructiv al coloanei:
e pentru coloanele cu pulverizare, suprafata de transfer este data de
suprafata exterioard a picaturilor fazei disperse. Considerand picaturile
de forma sferica, suprafata de transfer se poate calcula cu relatia (4.270).
e pentru coloanele cu pereti udati, suprafata de transfer este datd de
suprafata peliculei de faza lichida:

A=n(D-26)-H (5.262)
unde D este diametrul interior al coloanei, H este inaltimea peretelui
udat al coloanei, iar o este grosimea filmului de lichid.

e pentru coloanele cu umpluturi, suprafata de transfer de masa este data
de suprafata umpluturii:

D’
4
in care V, reprezinti volumul umpluturii [m’]; o, este suprafata specifica
a umpluturii [m*m’ strat]; f (subunitar) este factorul adimesional de
udare al umpluturii; D este diametrul coloanei [m] iar H, este ndltimea
stratului de umplutura [m].

A=Vu.au.f=Hu.

o, f (5.263)

Explicitand H, din ecuatia (5.263) si inlocuind suprafata de transfer
din (5.261), se obtine:
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oo 44 B 4N, B
"D o, f aD*-K,-AY,,-0,-f
u f Y med u f (5264)
— 4NA
aD* Ky -AX -0, f
5.5.2.2.2. Calculul inaltimii ca produs intre indltimea unitatii de

transfer (IUT) si numarul unitatilor de transfer (NUT)

Metoda, utilizatd in special pentru calculul inaltimii coanelor cu
umplutura, se bazeaza pe conceptul de indltime a unitatii de transfer,
concept introdus de catre Chilton si Colburn in 1935. Conform acestei
metode, indltimea H,, a stratului de umplutura este data de relatia:

H,=(IUT)x(NUT) (5.265)
in care (IUT) reprezinta indltimea unitatii de transfer, iar (NUT) este
numarul unitatilor de transfer.

Pentru calculul indltimii umpluturii conform acestei metode se
porneste de la ecuatia transferului global de masa la potential variabil
(5.246), in care suprafata de transfer de masa A4 se inlocuieste cu expresia
(5.263), iar fluxul molar N, se expliciteaza din bilantul solutului. In cazul
unui proces gaz — lichid (absorbtie, de exemplu), se poate scrie, pe baza
ecuatiilor (5.245):

NA=G'(Y1N_YF1N):L'(XF1N_XIN) (5.266)

Inlocuind (5.263) si (5.266) in ecuatiile (5.246), si explicitind in
functie de H,, rezulta:

Yy
H - 42G [ ar
K, Do, -f JY-Y*
o (5.267)

X FIN

4L . dx
“ K,-aD'o, f JX*-X

X

Valorile integralelor din relatiile (5.267) sunt numere adimensionale
reprezentand numarul unitatilor de transfer (NUT), iar rapoartele din fata
integralelor au dimensiunile unor inaltimi, reprezentand indaltimea unitatii de
transfer (IUT).

Ecuatiile (5.267) se pot scrie sub forma:
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H,=(1UT), x(NUT), (5.269)
H,=(1UT), x(NUT), '
in care:

AG
IUT). =
( )g K, -nD*-c,-f

il (5.269)
(r)=——

X’ ﬂ-D ' O-u ' f

sunt indltimile unitatilor de transfer raportate la faza gazoasa, respectiv la

faza lichida, iar:
Yy Xy

(NUT)g = J.YdY ;. (~zUT), = J.d—X (5.270)

—Y* X*-X
YFIN XIN
reprezintd numarul unitatilor de transfer raportat la faza gazoasa, respectiv

la faza lichida.

5.5.2.2.3. Calculul indltimii ca produs intre numérul de trepte teoretice
de contact (Nr) si indltimea echivalenta a unei trepte teoretice
de transfer (IETT)

Metoda permite determinarea inaltimii umpluturii din coloanele cu
contact diferential inmultind numarul de trepte teoretice cu inaltimea
echivalenta a unei trepte teoretice:

H, =N,-IETT (5.271)

Numarul treptelor teoretice, Ny, se determind folosind aceleasi
metode care se utilizeaza in cazul coloanelor cu contact in trepte. O astfel de
metoda este prezentatd in sectiunea 5.5.2.1.

Indlfimea echivalentd a unei trepte teoretice este iniltimea portiunii
din aparat in care se obtine, la o fazd, o variatie a concentratiei egald cu
aceea dintr-o treaptd teoreticd. Valoarea numerica a [ETT se ia aceeasi
pentru toate treptele teoretice, desi gradul de separare este diferit pe fiecare
treapta. Determinarea IETT se face pe cale experimentala. In literatura exista
si o serie de relatii de calcul a /ETT, acestea avand insd valabilitate
restransa.

In cazul coloanelor cu umpluturi, /ETT este functie de forma si
marimea umpluturii, de sistemul care se separa, de geometria aparatului, de
modul de contactare si hidrodinamica fazelor. Cateva valori experimentale
ale IETT pentru coloane cu umplutura sunt redate in tab. 5.20.
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Tab. 5.20. Valori experimentale ale inaltimii echivalente unei trepte
teoretice de contact (IETT) in coloane cu umplutura

m

Tipul d | H, | D Amestecul kgv IETT
umpluturii | [mm] [m] [m] de separat an : J [m]

incle Raschig 50 3,05 0,300 1,111 0,670

. 25 3,05 0,300 1,067 0,365

ceramice

12,5 2,70 0,125 0,744 0,300

inele Raschig | 102 | 1,00 [ 0,035 0,068 0,090

de sticla 10,2 1,00 | 0,035 etanol - apa 0,950 0,150

25 2,74 | 0,300 0,203 0,425

25 2,74 | 0,300 1,305 0,335

sei Berl 12,5 | 3,00 | 0300 0,257 0,455

o ammice 12,5 | 3,00 [ 0300 1,250 0,273

12,5 | 2,58 | 0,050 0,271 0,176

12,5 2,58 0,050 0,950 0,170

12,5 2,58 0,050 | n-Heptan — metil- 1,355 0,158

sei Berl de 12,5 2,58 | 0,050 ciclohexan 0,404 0,150

Turminin 12,5 | 2,58 | 0,050 0,950 1,137

12,5 2,58 0,050 1,628 0,103

d — diametrul corpurilor de umplere;

H, — inéltimea stratului de umplutur;

D — diametrul coloanei;

My — debitul specific de vapori;

IETT - inaltimea echivalenta a unei trepte teoretice.
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6. ANALOGIA INTRE TRANSFERUL DE IMPULS,
CALDURA SI MASA

6.1. TRANSFERUL SIMULTAN DE IMPULS, CALDURA, MASA

In capitolele 3, 4 si 5 s-a discutat in mod amanuntit despre fortele de
frecare care se manifesta intre straturile unui fluid aflat in miscare, despre
transferul conductiv si convectiv al caldurii, despre mecanismele prin care
are loc transferul de substantd intre faze sau in interiorul aceleiasi faze.
Toate aceste probleme majore: transferul de impuls, transferul de caldura si
transferul de mas, au fost tratate ca fenomene independente. in majoritatea
operatiilor unitare intalnite in practicd, sunt implicate unul sau mai multe
procese de transfer de impuls, cdldura sau masa.

De exemplu, procesele de distilare fractionatd (rectificare) sau de
absorbtie a unui gaz intr-un lichid au loc in coloane cu umpluturd, prin care
vaporii sau gazul circuld in contracurent cu faza lichida. Umplutura are rolul
primordial de a asigura o suprafatd de contact intre faze cat mai mare, si de a
induce o turbulentd cat mai avansatd in cele doua fluide. Se stie cd in
curgerea turbulentd deplin dezvoltatd, atat transferul de impuls, cat si
transferul de masa decurg cu viteze mari. In aceste coloane se poate vorbi de
existenta simultand a transferului de impuls §i de masa.

In procesele de uscare cu aer cald apar simultan transferul de impuls
(intre aerul in curgere si particulele supuse uscarii), transferul de caldura (de
la aerul cald catre material) si transferul de masa (trecerea apei din
materialul umed, sub forma de vapori in faza gazoasa).

Cele trei procese fundamentale de transfer nu numai ca sunt similare
din punct de vedere fizic, dar intre ele se pot stabili chiar relatii cantitative.

Este bine cunoscut faptul ca la curgerea laminara a unui fluid de-a
lungul unei suprafete solide, datoritd efectului de franare produs de conturul
solid, intre straturile adiacente de fluid apare un transfer net de impuls de la
stratul cu vitezd mai mare la stratul cu vitezd mai mica. Acest fapt se
datoreaza trecerii continue a purtatorilor de impuls de tip molecular dintr-un
strat in altul. In mod similar, deplasarea purtitorilor moleculari are tendinta
de a reduce orice gradient de temperaturd sau de concentratie (daca fluidul
este alcatuit din doi sau mai multi componenti). La contactul cu conturul
solid, efectele transferului molecular sunt contracarate de fortele de frecare
de suprafata.

Daca miscarea fluidului este turbulentd, peste procesele de transfer
prin mecanism molecular se suprapun procese de transfer prin purtdtori de
naturd turbulentd (turbioane, curenti turbionari, vortexuri, etc.). Vitezele
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proceselor de transfer sunt functie de gradul de turbulentd. Intr-un fluid
puternic turbulent, viteza transferului prin mecanism molecular este
insignifiantd Tn comparatie cu viteza transferului prin mecanism turbulent.
Pentru fluide cu turbulentd redusa, vitezele de transfer prin cele doud
mecanisme pot fi de acelasi ordin de marime.

In capitolele anterioare (sectiunile 3.3.3. si 4.4.1) s-a discutat despre
stratul limita hidrodinamic, respectiv termic. La curgerea turbulenta a unui
fluid de-a lungul unei suprafete plane, curgerea poate fi impartitd in mod
conventional in trei zone (fig. 6.1):

A
y

zona curgerii turbulente deplin dezvoltate - -
— -
:> _ - S \/ - substrat turbulent
:> _ — 7 strat S

- limita | T---o__________
g laminar substrat laminar .
Curgere laminara . Curgere turbulenta

|| 4

x=0 X = X

Fig. 6.1. Zone conventionale de curgere

(1) zona substratului laminar, in care singura deplasare normala la directia
de curgere este datoratd difuziunii moleculare;

(2) zona substratului turbulent a stratului limita (asa-numita zona tampon),
in care difuziunea moleculara si difuziunea turbulentd sunt comparabile
ca ordin de marime;

(3) zona exterioard stratului limitd (zona curgerii turbulente deplin
dezvoltate), in care difuziunea turbulentd este mult mai mare in
comparatie cu difuziunea moleculara.

Alaturi de impuls, caldura si cantitatea de substantd pot fi si ele
transferate fie numai prin difuziune moleculard, fie atit prin difuziune
moleculard cit si prin difuziune turbulenti. Intrucat efectele difuziunii
turbulente sunt mult mai mari decat cele ale difuziunii convective,
principala rezistenta la transfer va aparea in acele zone in care transferul are
loc numai prin mecanism molecular. Astfel, principala rezistentd la
transferul de caldura sau de masa catre o suprafatd apare in zona substratului
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laminar a stratului limitd. Intrucat grosimea acestuia este invers
proportionald cu valoarea criteriului Re, este explicabil de ce coeficientii de
transfer de caldura si de masa cresc la cresterea valorii Re.

Trebuie mentionat faptul cd existd anumite limite in aplicarea
analogiei intre transferul de impuls, pe de o parte, si transferul de caldura si
masi, pe de altd parte. in primul rind, nu trebuie uitat faptul ca impulsul
este 0 marime vectoriala, in timp ce cantitatea de caldura si cantitatea de
substanti sunt mirimi scalare. In al doilea rind, relatiile cantitative sunt
aplicabile numai acelei parti a transferului de impuls care rezulta din cauza
fortelor de frecare de suprafatd. Aceste forte apar datoritd tensiunilor
tangentiale dintre straturile adiacente de fluid care se misca cu viteze
diferite. O alta parte a transferului de impuls, fara corespondent in transferul
de céldura sau de masa, este datorata fortelor de frecare de forma. Aceste
forte de naturd inertiald apar datorita vortexurilor formate atunci cand
fluidul intampind o rezistenta cauzata de contactul cu suprafata unui contur
solid: o sicana, asperitati ale conductelor, umpluturi, etc.

6.2. ELEMENTE COMUNE FENOMENELOR DE TRANSFER

Fenomenele de transfer de impuls, caldurd, masa, poseda o serie de
elemente comune, si anume:

(1) Proprietatea transferata

Fiecare dintre fenomenele de transfer studiate are o anumita
proprietate care trebuie transferatd, respectiv deplasatd de la un punct la
altul. Aceastad proprietate trebuie sa existe acumulatd, sau sd fie debitata
continuu, la punctul initial al transferului. Proprietatile transferate in cazul
celor trei fenomene de transfer sunt respectiv: impulsul (momentul,
cantitatea de miscare), cantitatea de caldura (energia termicd), cantitatea de
substantd (masa).

(2) Purtatorii de sarcina
Proprietatea care se transferd este transportatd de catre purtatori de
sarcind, care au capabilitatea de a prelua portiuni din cantitatea de
proprietate care se transfera, de a o transporta catre un anumit punct si de a o
“livra” in punctul respectiv. Functie de tipul lor, purtatorii de sarcina pot fi:
e purtdtori radianti (fotoni, molecule la presiuni extrem de reduse);
e purtatori difuzionali (atomi, ioni, electroni, molecule);
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e purtdtori convectivi (asociatii moleculare, portiuni de lichid, turbioane,
vortexuri).

Cele mai importante proprietati ale purtatorilor de sarcina sunt:
marimea sarcinii transportate;
fluxul (debitul raportat la unitatea de sectiune);
mobilitatea (viteza momentana si viteza medie);
drumul liber mijlociu.

(3) Forta motoare a transferului
Transferul este posibil doar atunci cind exista o fortd motoare sau o

diferenta de potential. Existenta acestei diferente de potential permite
transferul proprietdtii de la nivelul superior al potentialului catre un nivel
inferior al acestuia. Forta motoare este caracteristicd fiecarui fenomen de
transfer:

e diferenta de viteza pentru transferul de impuls;

e diferenta de temperatura pentru transferul de caldura;

e diferenta de concentratie pentru transferul de masa.

(4) Itinerarul parcurs

Tendinta naturald a oricarui fenomen de transfer este aceea de a
urma calea minimei rezistente, respectiv de a decurge dupd linia de pantd
maxima a cdmpului de potential.

(5) Mediul de transfer

Influenta mediului asupra transferului este caracterizatd de
rezistenta pe care acesta o opune deplasdrii proprietdtii transferate.
Marimea inversa a acestei rezistente la transfer poartd generic denumirea de
conductivitate.

La modul cel mai general, transferul unidirectional al unei proprietati
poate fi descris de urmatoarea ecuatie diferentiala:

oIl oD
_ = _— 6.1
Ot £ ox @

in care IT este proprietatea transferata, @ este potentialul transferului, y este
conductivitatea mediului, OI1/0¢ este fluxul proprietdtii transferate, 0@
este diferenta (caderea) de potential, Ox reprezinta portiunea de itinerar, iar
0D/ Ox reprezintd gradientul diferentei de potential.
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Functie de proprietatea transportatd, legea fundamentald a
transferului unidirectional exprimata prin ecuatia (6.1) devine respectiv:
e legea lui Newton pentru transferul de impuls:
M = —u@ (6.2)
ot ox

e legea lui Fourier pentru transferul de caldura:
olp-c, T)__or

=—a— 6.3
ot ox (63)
e legea lui Fick pentru transferul de masa:
_om_ =— D@_C (6.4)
A-ot ox

6.3. MECANISME DE TRANSFER

In functie de tipul purtatorilor de sarcini si de conditiile in care are
loc transferul, se pot considera urmatoarele mecanisme de transfer:
e transfer radiant;
e transfer difuzional sau molecular;
e transfer convectiv.

6.3.1. Transfer prin mecanism radiant

Daca purtatorii de sarcind sunt de tip radiant (radiatiile termice, de
exemplu), sau daca itinerarul parcurs este o dreapta (cazul moleculelor de
gaze la presiuni extrem de scazute), atunci se poate considera ca transferul
de proprietate decurge dupa un mecanism radiant.

6.3.2. Transfer prin mecanism molecular

In acest caz, purtitorii de proprietate sunt de tip molecular, ei
parcurg un drum sinuos, cu frecvente ciocniri si devieri, deci si cu transfer
de sarcinad catre alti purtdtori. Itinerarul este parcurs In portiuni scurte,
inegale, Intre doud modificari aleatoare de directie. Directia generald a
transferului este insa directia caderii de potential.

In cazul transferului prin difuziune moleculard, variatia in timp a
potentialului se exprima printr-o ecuatie de forma:
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oD
—=B-V’® (6.5)

ot
in care B este difuzivitatea mediului la proprietatea transferata. Daca se scrie
ecuatia (6.5) pentru transferul de caldurd sau de masa, se obtin formele

particulare ale ecuatiei Fourier — Kirchhoff [vezi si ec. (4.123)]:

o _ a-V°’T (6.6)
ot
respectiv ale celei de-a doua legi a lui Fick [vezi si ec. (5.74)]:
€ _p.vic (6.7)
ot

pentru transferul de caldurd, respectiv de masa, In regim nestationar, in
fluide aflate in repaus.

Daca se considerd un fluid newtonian cu densitate constanta aflat in
curgere laminard, tensiunea tangentiald poate fi scrisd in conformitate cu
legea de frecare a lui Newton [vezi si ec. (3.14)]:

Tyx:_ﬂ._x:__.u:_u.m (6.8)
dy  p dy dy

Tensiunea tangentiald 7, este o masurd vitezei de transfer a
impulsului pe unitatea de suprafatd intr-o directie normala (y) la directia de
curgere (x). Intrucat p.v, poate fi considerat drept concentratia impulsului,
viteza de transfer a impulsului pe unitatea de suprafata este proportionala cu
gradientul concentratiei impulsului pe directia y. Coeficientul de proportio-
nalitate este dat de raportul dintre viscozitatea dinamicda a fluidului si
densitatea acestuia; el poartd denumirea de viscozitate cinematica, si este
masurat in m?/s. Semnul minus indica faptul ci impulsul se transferd de la
fluidul cu viteza mai mare catre fluidul cu viteza mai mica, iar tensiunea
tangentiala actioneaza in sensul opus sensului de migcare a fluidului.

Din ecuatia Fourier a transferului termic prin conductivitate (4.21),
cantitatea de cdldura transferatd in unitatea de timp prin unitatea de
suprafata, la o distanta y fata de suprafatd este:

ar 2 dlpe, T) dlpc,T)
qyz—/l-d—z— . =—a-—— (6.9)
ly  p-c, dy dy

Termenul p.c,. T reprezinta cantitatea de caldurd continuta in unitatea
de volum de fluid, astfel incat fluxul termic transferat este proportional cu
gradientul pe directia y a concentratiei volumice a céldurii. Coeficientul de
proportionalitate a poartd denumirea de difuzivitate termica si se exprima in
m?/s. Semnul minus indica faptul ca transferul caldurii are loc de la zona cu
temperaturd ridicata la zona cu temperaturd mai redusa.

Pe baza legii I a lui Fick (5.34) se poate scrie ca fluxul de masa
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transferat al componentului A dintr-un amestec este proportional cu
gradientul de concentratie al componentului respectiv:
dC,
dy

Coeficientul de proportionalitate D poartda denumirea de coeficient
de difuziune si se exprima in m*/s. Semnul minus indica faptul ca transferul
de masa decurge in sensul scaderii concentratiei componentului A.

Asemanarea esentiald intre cele trei procese de transfer descrise de
ecuatiile (6.8), (6.9) si (6.10) este ca vitezele de transfer ale impulsului,
caldurii i masei sunt proportionale cu gradientii de concentratie ai acestor
marimi. Coeficientii de proportionalitate v, a si D, au aceeasi dimensiune,
LT

In cazul gazelor, se poate da si o semnificatie fizici similari a
acestor marimi. Viscozitatea cinematica, difuzivitatea termica si coeficientul
de difuziune sunt marimi proportionale cu produsul dintre drumul liber
mijlociu al moleculelor si viteza medie a acestora. Mai mult, pentru acelasi
gaz, valorile v, a si D sunt foarte apropiate (tab. 6.1).

Ja,=—D- (6.10)

Tab. 6.1. Valorile v, a si D pentru cdteva gaze [m’/s]

GAZUL ) a D
Aer 13,7 18,8 18,1
Oxigen 13,5 18.6 19.9
Hidrogen 94,7 136,0 129,0
Oxid de carbon 7,0 8,9 10,4

Raporturile dintre aceste marimi sunt numere adimensionale utilizate

drept criterii de similitudine:
O _pr (Prandtl); 2 =Sc(Schmidt); *=Le(Lewis)  (6.11)
a D D

In tab. 6.2 sunt prezentate valorile acestor criterii de similitudine
pentru cateva gaze. Se observa valorile apropiate ale acestor criterii.

Tab. 6.2. Valorile criteriilor Prandtl, Schmidt si Lewis pentru cdteva gaze

GAZUL vla=Pr v/D = Sc a/D = Le
Aer 0,73 0,76 1,04
Oxigen 0,73 0,71 0,97
Hidrogen 0,70 0,73 1,05
Oxid de carbon 0,79 0,67 0,85
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In cazul lichidelor nu este posibild exprimarea proprietatilor fizice
in functie de viteza si drumul liber mijlociu al acestora.

6.3.3. Transfer prin mecanism convectiv

In cazul fluidelor aflate in miscare, peste transportul prin mecanism
molecular se suprapune transportul prin mecanism convectiv, in care
purtatorii de proprietate de tip convectiv sunt antrenati Tn miscarea locala si
generalad a mediului.

Transferul convectiv — laminar decurge prin purtitori de tip
molecular, fiind descris de ecuatia (pentru transfer unidirectional dupa
directia x):

0D _, 00 v, @)
ot ox’ ox
in care vy este viteza fluidului pe directia x.

Transferul convectiv — turbulent decurge prin purtitori de tip
convectiv, avand volume si durate de viatd diferite. Acesti purtatori se
formeaza din cauze locale, parcurg o distantd oarecare dupa care dispar,
cedand mediului sarcina transferatd. Datorita masei si sarcinii mari a
purtdtorilor de tip convectiv, transferul turbulent este mult mai eficient.

Pentru descrierea acestui tip de transfer se foloseste o ecuatie
similara cu ecuatia (6.13):

2
0 _(+5) 22 -2 0)
ot Ox ox
in care termenul B, este “difuzivitatea de turbulenta”
in mod formal transferul turbulent.

Transferul prin mecanism convectiv poate fi liber sau fortat, dupa
cum el se datoreazd unor neomogenititi locale de proprietate (diferente
locale de densitate, temperaturd sau concentratie) sau unor forte aplicate
sistemului din exteriorul acestuia (agitare, pompare, etc.). In cazul
convectiei libere, viteza v, este functie de potentialul @, iar transferul
decurge in conformitate cu ecuatia (6.12) sau (6.13), dupa cum regimul de
curgere este laminar sau turbulent. In cazul convectiei fortate, viteza v, a
fluidului nu mai depinde de potentialul @, astfel incat ecuatiile de transfer
(6.12) 51 (6.13) devin respectiv:

op _ 0’0 oD

o e

(6.12)

(6.13)

, 0 notiune care descrie

(6.14)
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2
822(3_,_3[).8 qz)—vx-ag
ot ox ox

(6.15)

6.3.4. Transfer interfazic

Cand itinerarul proprietdtii transferate traverseazd o interfatd
transferul devine interfazic, caracterizandu-se prin schimbarea speciei
purtatorilor in fiecare faza si prin aparitia unor rupturi de pantd ale
gradientului de potential la interfatd. Admitand teoria celor doud filme, in
straturile limita de la interfata apar gradienti mari de potential. Rezistenta la
transfer este micsoratd prin crearea de turbulentd in straturile vecine
interfetei.

Ecuatia de transfer intre mai multe faze se poate scrie sub forma
generala:

dIl AD AD

o L_ xR (6.16)
o k- A
in care:
AD® - diferenta totald de potential;
k; - coeficientul individual de transfer prin faza “i”;
n - numarul fazelor de pe itinerarul transferului;
A - aria suprafetei de transfer.

Numitorul ecuatiei (6.16) reprezintd suma tuturor rezistentelor care
se opun transferului (rezistenta totala la transfer, Rr).
Coeficientul de transfer k; este definit de ecuatia:
drl
t

in care A®D; reprezinta cdderea de potential corespunzatoare transferului prin
faza “i”.

6.4. TRANSFER MOLECULAR, CONVECTIV SI TURBULENT

In sectiunea anterioard s-a aratat ca intr-un fluid static in care existi
gradienti de viteza, temperaturd sau concentratie, transferul de impuls,
caldurd sau masa apar ca rezultat al miscarii aleatorii a purtatorilor de
proprietate de tip molecular. Prin analogie cu teoria cinetico-moleculara a
gazelor, conform careia viscozitatea cinematica (v), difuzivitatea termica ()
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si coeficientul de difuziune (D) sunt proportionale cu viteza moleculelor si
cu drumul mijlociu al acestora, Prandtl introduce notiunile de viscozitate
cinematicd de turbulentd (v;), difuzivitate termica de turbulenta (a,),
respectiv difuziune de turbulentd (D;). Extinzand analogia, este de asteptat
ca v, a; $i Dy s fie proportionale cu produsul dintre o viteza si o lungime,
ambele caracteristice turbioanelor din fluid. In timp ce v, a si D depind de
natura fluidelor, avand pentru un fluid de o anumita compozitie, presiune i
temperaturd valori unice, bine determinate, v, @, si D, depind de intensitatea
turbulentei, fiind functie de caracterul curgerii, valorile lor variind de la un
punct la altul in interiorul fluidului. Se pot defini astfel numerele
adimensionale turbulente:

Pr=—; Sc,=—-; Le =—"1; (6.18)
Adoptand pentru curgerea turbulentd ecuatii similare cu ecuatiile

(6.8) — (6.10) se pot defini tensiunile tangentiale turbulente, 7, fluxurile
termice unitare turbulente, g, respectiv fluxurile masice turbulente, j;:

T, =-0, M (6.19)
dy
dlp-c -T
q, =-a, .(p—cp) (6.20)
dy
. dcC
Ja,=—D,- r . (6.21)
ly

In cazul curgerii turbulente, tensiunea tangentiala total este data de
suma tensiunilor difuzionale (6.8) si turbulente (6.19), fluxul termic total
este dat de suma fluxurilor difuzional (6.9) si turbulent (6.20), iar fluxul
masic total este dat de suma fluxurilor masice difuzional (6.10) si turbulent
(6.21):

T, =7,+7, =—(u+ut)~M (6.22)
dy
dlpo-c -T
4 =q,+q,=—(a+a,) (’)d—) (6.23)
Y
. } ) dC
Jar=Jua+in,=—(D+D,) - (6.24)

Asemadnarea grupurilor de ecuatii [(6.8) - (6.10)], [(6.19) - (6.21)] si
[(6.22) - (6.24)] indicd analogia existentd intre transferul cantitatii de
miscare, transferul cantitatii de caldura si transferul cantitatii de substanta.

Ecuatiile diferentiale care descriu conservarea impulsului, energiei si
masei au, de asemenea, forme similare. Pentru exemplificare, in tab. 6.3
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sunt redate expresiile ecuatiilor Navier — Stokes [vezi si (3.144)], Fourier —
Kirchhoff [vezi si (4.122)], Fick [vezi si (5.73)]. Ecuatiile sunt scrise
pentru fluide newtoniene aflate in curgere laminard, avand viscozitate
cinematica, difuzivitate termica si coeficient de difuziune constante. Pentru
transferul impulsului s-a considerat curgerea pe directia x 1n camp
gravitational. Pentru transferul termic, respectiv transferul de masa, se
considerd existenta unor surse interne de caldura (S,), respectiv de substanta
(S).

Asemdnarea celor trei ecuatii prezentate 1n tabelul 6.3 este o
consecintd a faptului ca toate cele trei transferuri se realizeaza prin acelasi
mecanism fizic: deplasarea intdmpladtoare a purtdtorilor de sarcind de tip
molecular sau convectiv. Variatia in timp a marimii transferate este datorata
difuziunii moleculare, convectiei sau surselor interne. Convectia este
descrisa de termenii care contin derivatele partiale de ordin I, iar difuziunea
moleculard este descrisd de termenii care contin derivatele partiale de
ordinul II.

Tab. 6.3. Ecuatiile diferentiale de conservare ale cantitatii de miscare
(Navier — Stokes), cantitatii de caldura (Fourier — Kirchhoff),
cantitatii de substanta (Fick)

—+V, —=+V, —+V, =———"+
ot ox -~ 0Oy 0z L Ox

ov ov ov ov, 1 oP o’v, 0%, 0’v,
D > + 3 + > +g,
ox oy 0z

or oT oTr  oT o’T 90°T 0T
— Vv, ——tV, —tVv,—=4| —F+—S+—F |[+5,
ot ox oy 0z ox° oy- oz

oC oC oC oC 0’C o°C o*C
+v, +v, +v, =D —t—t+—— +Sj
ot ox oy oz ox~ oy° oz

Termenii care dau sursele sunt foarte diversi. Marimea g corespunde
surselor de impuls pe unitatea de masd, adica o acceleratie, S, corespunde
surselor termice (mediul exterior, efectul termic al unei reactii chimice,
etc.), iar S; corespunde surselor de substanta ( masa schimbata cu exteriorul,
masa generatd/consumata prin reactii chimice, etc.).
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6.5. ANALOGIA FENOMENELOR DE TRANSFER

Analogia existenta Intre transferul de impuls, transferul de caldura si
transferul de masa face posibild tratarea unui fenomen, greu sau imposibil
de descris cantitativ, prin intermediul altui fenomen mai usor de abordat,
fenomen care se desfisoard in conditii similare, utilizindu-se rezultatele
teoretice sau experimentale obtinute pentru acesta din urma.

Astfel, este posibild determinarea coeficientilor individuali de
transfer de masd utilizdndu-se relatiile de calcul pentru coeficientul de
frecare de la curgerea fluidelor, sau cele utilizate pentru determinarea
coeficientilor individuali de transfer de caldura.

Aplicarea analogiilor formale este limitata de aplicarea unor conditii
restrictive, si anume:

e proprietdtile fizice ale fluidelor sunt constante;
in sistem nu se genereaza/consuma masa sau/si energie;
in sistem nu intervine emisia/absorbtia de energie radianta;
in sistem nu intervine energia disipata prin frecare;
profilul vitezelor nu este afectat de transferul de masa si/sau energie.

6.5.1. Analogia Reynolds

Aceastd analogie permite stabilirea unei legaturi intre rezistenta la
curgere, rezistenta la transferul termic si rezistenta la transferul de substanta,
respectiv intre coeficientul de frecare 4, coeficientul individual de transfer
termic a, si coeficientul individual de transfer de masa, £.

Se considerd cd un element de volum de fluid este adus de catre
turbioane din masa de fluid catre interfatd (sau catre o suprafata solidad);
acest element nu se amesteca cu portiunile de fluid pe care le strabate, iar la
interfatd atinge instantaneu echilibrul, proprietatile sale luand valorile de
echilibru: vy, T, sau C4;. Un volum egal de fluid este deplasat simultan in
directia opusd, de la interfatd (suprafatd) catre masa de fluid, proprietatile
sale luand valorile: V., Tw, Cy4 . Astfel, intr-un fluid aflat in curgere exista
un transfer de impus, precum si un transfer simultan de caldura (daca exista
un gradient de temperaturd), sau de masa (daca existd un gradient de
concentratie). Existenta substratului limita laminar i a substratului limita
turbulent este neglijata.

Cantitativ, plecand de la ecuatiile difuziunii turbulente [(6.19) —
(6.21)], se poate scrie:
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1 == 1. d(p-7,) (6.25)
dy
. dlp-c T
g, =71, % (6.26)
y

. - dC

JA,t =V, 'ld ’ d A (627)
y

In relatiile (6.25) — (6.27), viscozitatea cinematici de turbulenta,
difuzivitatea termica de turbulenta si difuziunea de turbulenta s-au scris ca
produse intre viteza medie a moleculelor si drumul liber mijlociu al
acestora, exprimat sub forma lungimilor de amestec, iar parametrii vy, 7" §i
C, sunt descrisi de relatiile (5.59). In ipoteza egalititii lungimilor de
amestec, / = [, = l;, prin Tmpartirea relatiilor (6.20), respectiv (6.21) cu
relatia (6.19), rezulta:

dT /dy
=7 —1= 6.28
qt t cp d\_)x/dy ( )
Jay =3'—d€‘4/ dy (6.29)
Cop odv/dy

Intrucat marimile v ,7,C, variazd proportional, avand acelasi
mecanism de transport si acelasi profil, relatiile (6.28), (6.29) se pot scrie:
AT

q,=7,¢c, e (6.30)
. r, AC
Jay = ;'—M”’ (6.31)

Considerand transportul de proprietate de la fluid la perete, cele trei
forte motoare au expresiile:

AV, =7, -0
AT =T, -T, (6.32)
AC_:A = GA,OO - 5A,f

iar tensorul 7 corespunde valorii y = 0 (langa perete), adica z; = 1.
In aceste conditii, ecuatiile (6.30) si (6.31) devin respectiv:

_4_ NS _, (6.33)
T,-T, v,

_Jae_ T _y (6.34)
CA,oo _CAI p'voo



FENOMENE DE TRANSFER

Pentru a evidentia analogia dintre fenomene, dupd impartirea cu v,

si rearanjarea termenilor, ecuatiile (6.33) si (6.34) se scriu:
a k7, _A_f

pc, v, Vv, pv. 8 2 (635)
unde 4 este coeficientul adimensional de frecare definit prin ecuatia (3.167),
iar f'este factorul de frecare.

Relatiile (6.35) permit calculul valorii coeficientului partial de
transfer de masd sau de cdldura cand se cunosc valorile coeficientului de
frecare si viceversa.

Datoritd simplificérii introduse (! = [, = /), valabilitatea relatiilor
(6.35) se restrange pentru cazurile in care Pr = Sc = 1. De asemenea, aceste
relatii se confirmd experimental numai pentru sisteme in care rezistenta la
curgere este datorata doar frecarii de suprafata.

6.5.2. Analogia Prandtl - Taylor

Analogia Reynolds prezentatd anterior considera ca turbulenta se
extinde pand la interfatd (sau pand la conturul solid). Netindnd cont de
existenta substratului limita laminar, pentru sistemele in care criteriile Pr i
Sc au valori diferite de unitate, neglijeazd contributia transferului de
proprietate prin mecanism molecular. Analogia Prandtl — Taylor ia in
considerare un model fizic conform caruia stratul limitd este format din
substratul laminar si substratul turbulent, fiecare cu mecanismul
corespunzdtor de transfer. Se neglijeazd acea zona a fluidului in care cele
doua mecanisme de transfer (cel molecular si cel turbulent) coexista.

Pentru zona turbulenta sunt valabile ecuatiile (6.19) — (6.21), scrise

pentru limitele zonei considerate v,,7,,C, si respectiv v, T,,C, , unde

prin indicele s s-a notat suprafata de separatie dintre substratul limita
laminar si substratul limita turbulent (vezi si fig. 6.1). Cu aceste notatii,
fluxurile de céldura si substantd din zona turbulenta se scriu:

T, -T,
q4,=7,°C, ———
e (6.36)
. Tt 6A,oc_gA,s -
Jag = —— —
P VeV

Pentru substratul limita laminar, fluxurile de impuls, caldura si masa
sunt date de relatiile:
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AT
dy’ Ay
Tindnd seama de liniaritatea profilului proprietétilor si de faptul ca
limitele domeniului corespund valorile v,,7.,C 4s - pentru frontiera cu

::fD-dCA; (6.37)
dy

substratul limitd turbulent si v, =0,7 =T,,C,=C,, - pentru frontiera cu
peretele solid (sau cu interfata), relatiile (6.37) pot fi scrise sub forma:
_a.p.cp . dT/dy =7 _a.p.cp _Ts_fv
pwooodvjdy T v,
. D dCjdy__ D Ci-Ci
Touoavdy 7 op W,

In regim stationar, fluxurile transferate prin mecanisme diferite sunt

egale:

q,=7,,

(6.38)
.jA,y =

T,=7,, =71,
q9,=49, =49 (6.39)
jA,t :jA,y =J4

Cele doud zone ale stratului limitd fiind in serie, rezistentele la
transferul de proprietate se insumeaza. Explicitand potentialul transferului
din (6.36) si (6.38) si tindnd cont de conditiile de stationaritate (6.39) se
poate scrie:

Y_ZO_ZTszq VOO_V\’
T,°C
v (6.40)
— J— ﬂ-vs
T;_Tp:q. >
Tyra-p-c,
si respectiv:
Val Val . ‘_}oo_vs
CA,ao CA€:JA.( )p’
)
_ (6.41)
J— J— . ﬂ-v
c, -C,.=j,- L.
As i = Ja 7,-D

Adunand (6.40), respectiv (6.41), membru cu membru, in final se
obtine expresia potentialului termic global, respectiv expresia potentialului
difuzional global:

Tw—szq'vw _{1 (Pr—1)+1} (6.42)
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C,.-C,, :M-{“ (3c—1)+1} (6.43)

To

=<l

Relatiile (6.42) si (6.43) permit calculul coeficientului individual de
transfer termic, respectiv al coeficientului partial de transfer de masa, in
functie de marimile caracteristice celor doud zone — laminara si turbulenta —
ale stratului limita:

PR R p— (6.44)
L=T, v 14 Y% (pro1)
voo
k= Ja_ - o . vl (6.45)
Ci=Cpi PV, 1+_—“(Sc—1)

Inlocuind raportul vitezelor din stratul limiti in functie de factorul de
frecare f'sau de coeficientul de frecare A:

;S =5-\/%=5-\/% (6.46)

ecuatiile (6.44) si (6.45) se pot scrie:

‘g‘ P Cp . ‘700
a= (6.47)
| (pr
1+5 (Pr—1)
2
.
k= 2 (6.48)
N (se -
14545 (Sc—1)
sau sub forma criteriilor Nusselt, respectiv Sherwood:
O;V_-l:Nuzg‘ Re - Pr :g. Re/-iPr (6.49)
! 1+5-\/Z(Pr—1) 1+5-\/Q(Pr—1)
ﬂ=Sh=i Re-Sc _4 Re-Sc (6.50)

2 1+5-\/z(80—1) 8 1+5-\/z(3c—1)

In ecuatia (6.49) termenul A, reprezinta coeficientul de conductivi-
tate termica [W.m'.K'], notat uzual tot cu 1. S-a folosit aceasta notatie
pentru a-1 diferentia de coeficientul de frecare A [adimensional].
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6.5.3. Analogia von Karman

Aceastd analogie tine seama de mecanismul de transfer prin toate
zonele stratului limitd: mecanism molecular pentru substratul laminar,
mecanism turbulent pentru substratul turbulent, mecanism molecular si
turbulent pentru zona de tranzitie de la substratul laminar la substratul
turbulent.

Pentru zona substratului laminar, fluxurile transferate sunt descrise
de ecuatiile (6.8) — (6.10), pentru zona substratului turbulent de ecuatiile
(6.19) — (6.21), iar pentru zona de tranzitie de ecuatiile (6.22) — (6.24).

Adoptand o ecuatie empirica pentru descrierea profilului vitezelor in
zona intermediard se determina diferentele de vitezd, temperatura,
concentratie in aceastd zona. Pentru celelalte doud zone se utilizeaza
analogia Prandtl — Taylor. Prin insumarea potentialelor partiale ale fiecarei

zone se obtin potentialele totale: (\700 - O), (T =T, ), respectiv (C 4o —C AJ).
Relatiile finale cu ajutorul carora se determind coeficientii
individuali de transfer de caldura si de masa sunt de forma:

azg. p'cp'vwl (6.51)
1+5-\/7-{Pr—1+1n(1+5-Pr)}
2 6
respectiv:
k:%- Vo (6.52)

1+5-\/7-[Sc—1+1n1(1+5-80)}
2 6

sau scrise sub forma criteriala:

Nu =§- Re-Pr — (6.53)
1+5-\/7- Pr—1+1n(+5'rj
2 6
respectiv:
Sh =§ Re-Sc (6.54)

1+5-\F-{3c—1+1n[”5'8°ﬂ
2 6
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6.5.4. Analogia Chilton - Colburn

Pe baza unui numar mare de date experimentale, Chilton si Colburn
definesc asa-numitii “factori de transfer j”: jj, (heat) — factorul de transfer de
caldura si j, (diffusion) — factorul de transfer de masa, avand expresiile:

Ji= N}‘j = RN‘; Pr=st, Pri=—% P2’ (6.55)
e-rr c-rr p.cp .voo

i, = - S: = RShS -Sc¢*”? =St -Sc*” =_i-3c2“ (6.56)
€-DC €-DC \%

in care cu St; si St; s-au notat respectiv criteriile Stanton termic si Stanton
difuzional.

Daca se compard (6.55) cu (6.49) si cu (6.53), respectiv (6.56) cu
(6.50) si cu (6.54), considerand numitorul ecuatiilor (6.49) si (6.53) egal cu
Pr’?, iar pe cel al ecuatiilor (6.50) si (6.54) egal cu Sc*°, se poate scrie:

L2 =i, (657)

La acelasi rezultat se ajunge si prin rezolvarea exactd in conditiile
stratului limita a ecuatiilor curgerii, difuziunii si transferului termic.

Ecuatia (6.57) a fost confirmata de rezultatele experimentale in
intervalul 0,6 < Sc <2500, si permite evaluarea coeficientilor individuali de
transfer de masa pe baza datelor privind transferul termic.

Relatia (6.57) este dedusd pentru curgerea de-a lungul unei placi
plane, dar da rezultate satisfacatoare si pentru alte geometrii care nu prezinta
rezistentd de formd la curgere. Pentru corpurile care au rezistenta de forma
la curgere se poate admite ca:

o= s =L (6.58)

Relatia (6.58) permite evaluarea coeficientilor de transfer de masa

din date de transfer termic, fiind aplicabild in domeniile: 0,6 < Sc < 2500 si
0,6 <Pr<100.

Daca in sistem intervine si frecarea de forma, (6.57) se completeaza

cu rapoartele m; si m, care tin cont de faptul cd lungimile de amestec

(hidrodinamica, termica si difuzionald) au valori diferite:

v, =v,- Iy a=vl; D=v,1l;

l, 1, (6.59)
—, My =—;
i [ /

In aceste conditii, analogia dintre transferul de impuls, caldurd si
masa se scrie sub forma:

mh=
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SoA Lo (6.60)
m m

Rapoartele my s1 m, sunt diferite de unitate, valoarea lor fiind functie
atat de intensitatea turbulentei, cat si de proprietdtile fizice ale fluidului
considerat. Experimental, s-a determinat pentru difuziunea turbulenta in
gaze valoarea m, = 1,4; se cunosc insa si alte valori, mai mici sau mai mari,
ajungand pana la valoarea 2 in zona din aval la curgerea peste un cilindru.

Daca, de exemplu, se considera transferul termic printr-o conducta,
sau transferul de substanta intr-o coloana cu pereti udati, iar pentru calculul
coeficientului de frecare 4 se foloseste ecuatia lui Blasius (vezi tab. 3.6):

1=0,184-Re™"’ (6.61)
in care Re se calculeaza pe baza vitezei medii, v, se obtine succesiv:
e pentru transferul de caldura:

j, =St, -Pr*”’ —w-Re_o’2
h h -
(6.62)
Nu =0,023-Re*®. P
e pentru transferul de masa:
j, =St,-Sc*”? _ 0188 peo
¢ (6.63)

Sh =0,023-Re”*-Sc"*”
Relatiile (6.62 b) si (6.63 b) sunt frecvent folosite in calculul
coeficientilor individuali de transfer de caldura, respectiv a coeficientilor
individuali de transfer de masa, pentru fluide aflate in curgere turbulenta.

6.6. SISTEMATIZAREA CRITERIILOR DE SIMILITUDINE

In foarte putine cazuri, fenomenele de transfer se pot descrie prin
intermediul unor ecuatii simple, a céror rezolvare sa fie posibild cu ajutorul
unui aparat matematic adecvat. In majoritatea cazurilor intalnite in practica,
au loc simultan mai multe fenomene de transfer care evolueaza in spatiul
tridimensional, astfel incat chiar dacd se cunosc ecuatiile sau sistemele de
ecuatii diferentiale care descriu procesul respectiv, rezolvarea lor, analitica
sau numerica, este imposibila.

Pentru proiectarea echipamentelor in care au loc procese bazate pe
transferul de impuls, masa, caldura (masini, aparate, reactoare, bioreactoare)
se face Inca apel la metoda similitudinii (vezi capitolul 2). Conform acestei
metode, Intr-o prima etapa, pe baza experimentelor efectuate pe un model la
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scard de laborator sau pilot, se determina tipul, forma si dimensiunile
echipamentului, precum si conditiile de operare pentru obtinerea unor
rezultate optime. In etapa a doua are loc transpunerea datelor obtinute la
scara modelului de laborator sau pilot la scara prototipului semiindustrial
sau industrial. Aceastd transpunere la scard sau “scale-up” se realizeaza pe
baza egalitdtii unor criterii de similitudine scrise pentru model si pentru
prototip.

La ora actuala sunt cunoscute cateva sute de criterii de similitudine
utilizate in ingineria proceselor fizice, ingineria chimica si biochimica,
termotehnica, energetica, etc (vezi si tab. 2.3).

Peretz a scris rapoartele posibile intre fluxurile difuzional (d) si
turbulent (7) (difuzional + convectiv) de impuls (R), caldura (Q) si masa (J).
Aceste sase fluxuri luate doud cate doua formeaza 15 criterii posibile, redate
in tab. 6.4.

Tab. 6.4. Criterii de similitudine posibile formate din fluxurile
unitare difuzionale gi turbulente de impuls, caldura si masa

Rd v Qd ﬂ“ Jd D
Ry U _py LR Qi 8 _1e
Qd a Jd D Jd D
&zv_'l:l)e izv—‘l:Kl Qt =~ a-l :KZ
0, a N, D N, ¢, pD
gz a :St ﬂz£=K3 Qt ~ & :K4
R c,-p-v R v N, ¢,-pk
R, ¢ -p-v:KS &zL:Kﬁ &zi:&
0, o-l N, k-l N, k-l

Din cele 15 criterii redare in tab. 6.4, opt sunt criteriile cele mai
frecvent intdlnite in ingineria proceselor fizice, ele purtind numele unor
cunoscuti oameni de stiinta. Celelalte crierii au fost notate cu simbolurile
Kl...K7.

Peretz si Bratu sistematizeaza cele 15 criterii de similitudine din
tab. 6.4 intr-un graf hexagonal (fig. 6.2). Cele sase fluxuri sunt inscrise in
colturile hexagonului; fiecare linie perifericd sau diagonald reprezintd un
criteriu de similitudine ca raport al celor doud fluxuri de la extremitatile
liniei; sensul sagetilor de la una din extremitatile fiecarei linii arata si sensul
raportului. Reprezentarea mai are si proprietatea ca valoarea fiecarui criteriu
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de similitudine este egald cu produsul criteriilor de similitudine luate pe
oricare drum (linie frantd) parcurs intre extremitatile liniei pe care este notat
criteriul care intereseaza (tinand seama de sensul sdgetilor). De exemplu:
1 K K, Pe-K, Pe Sh
St-Ky  K,-K; Sc K, Pr K;-Sc

R, K Na

e/ A g

Fig. 6.2. Graf hexagonal pentru sistematizarea unor criterii de similitudine
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