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1. INTRODUCERE

Industriile alimentare fac parte din categoria industriilor de proces, respectiv sunt bazate pe procese
tehnologice, in urma carora materiile prime naturale, artificiale sau sintetice sunt transformate in produse finite
comercializabile sau in semifabricate utilizate drept materii prime in alte ramuri prelucratoare (fig. 1.1). Un proces
tehnologic, oricat de complex, poate fi descompus intr-o succesiune de procese componente distincte, in care
materialele intrate sufera o serie de modificari. Functie de natura modificarilor suferite, procesele componente ale
important de stiut ca nu se poate face o delimitare neta intre procesele biochimice si cele pur chimice,
clasificarea reactoare — bioreactoare fiind oarecum artificiala.

Materii prime

Proces tehnologic ———

Produse finite
(semifabricate)

Fig. 1.1. Reprezentarea schematica a unui proces tehnologic

Tab. 1.1.Clasificarea proceselor componente ale unui proces tehnologic

Tipul Modificarile suferite de Utilajele in care Exemple de
procesului materiale se desfagoara procese utilaje
mecanic de forma si/sau dimensiuni masini macinare mori

- de presiune, temperatura, - coloane de
fizic . aparate distilare o
concentratie, stare de agregare distilare

. , . hidrogenarea reactoare
chimic de specii moleculare sau ionice reactoare o o

uleiurilor vegetale catalitice
C o de specii moleculare sau ionice, . -
biochimic | . . - bioreactoare fermentare linuri
in prezenta unor organisme vii

Procesul tehnologic reprezinta ansamblul proceselor mecanice, fizice, chimice si biochimice
componente, concomitente sau ordonate in timp, necesare pentru obtinerea unui anumit produs. Ordonarea
liniara, reprezentata grafic sau numai mental a acestor procese de la intrarea in sistem a materiilor prime si pana
la iesirea din sistem a produselor finite poarta denumirea de flux tehnologic. Reprezentarea graficd a proceselor
care alcatuiesc fluxul tehnologic poartd denumirea de schema tehnologica (schema bloc) a procesului
tehnologic. Aceasta (fig. 1.2) are la baza principiul cutiei negre, fiecare proces fiind reprezentat printr-un
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dreptunghi in care intrd si din care ies fluxuri de materiale si/sau energie. Daca in locul proceselor componente
sunt schitate utilajele cu care se realizeaza operatiile procesului tehnologic, se obtine schema instalatiei sau
schita tehnologica a instalatiei. In aceasta, utilajele sunt reprezentate fie prin simboluri conventionale (fig. 1.3),
fie prin forma lor caracteristica simplificatd. Nu exista reguli generale pentru alcatuirea unei schite tehnologice: in
unele cazuri se prefera schite simple, in altele, dimpotriva, schita trebuie sa fie cat mai completa, continand si
valorile prescrise ale parametrilor tehnologici principali (debite, concentratii, temperaturi, presiuni), respectiv
regimul tehnologic al instalatiei schitate.

¥ bho.

Proces mecanic 1 |
pompa centrifuga

v centrifuga compresor decantor filtranta

4

Proces fizic 1 7
v é 1
[ & ;

Proces (bio)chimic
|: Proces fizic 2 [ <

preincalzitor racitor  schimbator de caldura
- cu fascicul tubular

filtru electric

Produse secundare %
evaporator coloana cu umplutura vas cu agitator

Produse finite

Fig. 1.2. Schema bloc a unui proces Fig.1.3. Unele simboluri conventionale utilizate in elaborarea
tehnologic schitelor tehnologice

Din analiza unui numar mare de scheme tehnologice se pot observa urmatoarele:

e intr-un proces tehnologic exista relativ putine procese chimice (biochimice) majoritatea proceselor fiind de
natura fizica sau mecanica;

e putine operatii sunt strict specifice unui anumit proces tehnologic (ex: téierea taiteilor de sfecla la fabricarea
zaharului);

e marea majoritate a proceselor fizice si mecanice sunt comune multor procese tehnologice asemanatoare sau
total diferite (ex: filtrarea, centrifugarea, concentrarea, uscarea, etc. Intéinim procesul de concentrare prin
evaporare atét la fabricarea fabricare a zaharului dar gi in fabricarea acidului fosforic, a azotatului de amoniu,
ureei, la recuperarea sulfatului de amoniu de la fabricarea caprolactamei, in procesele de regenerare a
lesiilor reziduale de la fabricarea celulozei, in unele procese hidrometalurgice, la fabricarea hidroxidului de
sodiu, in tehnologia sédrurilor minerale, in fabricarea medicamentelor etc.);

e existd putine utilaje specifice unui singur proces tehnologic ( ex: taietoare de sfecld, cojitoare de lemn),
majoritatea utilajelor intrdnd in componenta instalatiilor multor procese tehnologice (ex: filtre, evaporatoare,
Schimbatoare de céldura, uscatoare, coloane de distilare, etc.).
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Datorita diversitatii proceselor mecanice, fizice si chimice componente ale unui proces tehnologic,
analiza proceselor trebuie efectuatd utilizand metoda proceselor unitare. Procesele fizice, mecanice si fizico-
mecanice unitare se mai numesc si operatii unitare. Metoda operatiilor (proceselor) unitare a fost initiata de
cétre profesorul George E. Davis, périntele ingineriei chimice, in anul 1887. n 1880 el introduce pentru prima
data termenul de “inginer chimist’, definit atunci drept “o persoana care poseda cunostinte de chimie si de
mecanicd si care aplicd aceste cunostinte la realizarea transformarilor chimice in industrie”. In 1924, Institution of
Chemical Engineers adopta o definitie a inginerului chimist mai apropiata de conceptia actuala: “inginerul chimist
este un specialist experimentat in proiectarea, constructia si operarea fabricilor in care au loc transformari de
stare si de compozitie.” Datorita imbogatirii ingineriei chimice cu noi ramuri, se multiplica si activitatile inginerului
chimist. In 1997, Aris arata c& activitatile inginerului chimist contemporan sunt: cercetare, dezvoltare, proiectare
de inginerie, proiectare de utilaje, analizd computerizata, experimentare pe pilot, exploatare, conducere,
fnvatamant, etc. Intrucat un singur om nu poate efectua toate aceste activitati, unii se specializeaza in exploatare-
conducere-aprovizionare, altii in cercetare-dezvoltare-proiectare proces, altii in experimentare-pilot-proiectare
utilaj. Inginerul tehnolog sau subinginerul lucreaza de regula in exploatare.

Inginerul de industrie alimentara este un inginer chimist specializat in domeniul conceperii,
producerii, prelucrarii, dezvoltarii i optimizarii produselor alimentare, precum si in domeniul conceperii,
dezvoltarii i optimizarii proceselor si utilajelor care servesc la fabricarea produselor alimentare.

Cele céteva zeci de operatii unitare care alcatuiesc marea majoritate a fazelor proceselor tehnologice
din industrile de proces au la baza trei procese fundamentale principale: transferul de impuls (moment,
cantitate de migcare), transferul de caldura (de energie termica), transferul de masa (cantitate de substanta). Pe
langa acestea, intr-un proces tehnologic exista si o serie de operati de natura mecanicad: depozitarea i
transportul materialelor solide, dozarea materialelor granulare, maruntirea si clasarea (cernerea) materialelor
solide. Principalele operatii unitare grupate pe criteriul proceselor fundamentale, sunt redate in tab. 1.2.

Metoda operatiilor unitare analizeaza amanuntit fiecare operatie unitara prin:

1. cercetarea factorilor care o influenteaza;
2. studiul principiilor stiintifice fundamentale ale operatiei, pentru deducerea ecuatiilor care coreleaza
factorii principali;
experimentarea la scara de laborator si pilot;
4, prelucrarea datelor experimentale cu ajutorul relatiilor de corelare, pentru determinarea valorii
marimilor necesare proiectarii tehnologice;

i

5. descrierea tipurilor reprezentative ale utilajelor pentru realizarea operatiei;
6. indicarea criteriilor tehnologice i economice de alegere a utilajului optim.
Metoda operatiilor unitare foloseste urmatoarele instrumente teoretice generale de lucru:
1. relatii de conservare (de bilant) pentru impuls, energie si masa;
2. relatii constitutive, pentru caracterizarea materialelor;
3. relatii de echilibru termodinamic intre fazele sistemului cercetat;
4, relatii de cinetica fizica (relatii de transfer) pentru impuls, energie (caldura), masa si de cinetica
chimica;
d. relatii de analiza dimensionala si de similitudine;
6. relatii de restrictii economice i de convenienta economica.

Devine astfel posibila, cel putin teoretic, rezolvarea cantitativa a oricarui caz tehnologic particular, daca
el este definit prin proprietétile fizice ale materialelor implicate si prin constructiile tehnologice si economice
impuse.

Studiul operatiilor unitare a evoluat catre forme superioare de sistematizare si sinteza: in locul studierii
celor céteva zeci de operatii unitare se studiaza cele trei procese fundamentale de transfer, insistdndu-se asupra
mecanismului acestora, asupra fenomenelor din stratul limita, asupra intelegerii mai profunde a cauzelor i
efectelor primare care motiveaza si explica particularitatile si utilitatea fiecarei operatii unitare.
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Tab. 1.2.Clasificarea operatiilor unitare

e Depozitarea si transportul materialelor solide
OPERATII MECANICE o Dozarea materialelor granulare si pulverulente
’ °
[ )

Maruntirea materialelor solide
Clasarea (cernerea) materialelor solide

e Transportul si dozarea lichidelor
OPERATII HIDRODINAMICE o Comprimarea si transportul gazelor
(OPERATII CU TRANSFER DE IMPULS) * Amestecarea
e Sedimentarea
o Filtrarea
OPERATII TERMICE o Incélzirea si racirea
(OPERATII CU TRANSFER DE e Fierberea si condensarea
CALDURA) e Vaporizarea (concentrarea solutiilor)
e Uscarea

e Cristalizarea

e Sublimarea
OPERATII DIFUZIONALE

(OPERATII CU TRANSFER DE o Distilarea si rectificarea
" MASA) e Adsorbtia

e Absorbtia
e Extractia lichid - lichid
e  Extractia lichid - solid

Dupé cum se observd multe operatii unitare sunt manifestari ale mai multor procese fundamentale. In
majoritatea cazurilor unul din aceste procese fundamentale este dominant; principiul dominant se poate schimba
in conditiile cazurilor concrete.
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2.  BILANTURI DE MATERIALE §I DE ENERGIE

2.1. REGIMURIDE FUNCTIONARE

Instalatiile n care se desfagoara procesele tehnologice pot functiona in diverse regimuri. Functie de
regimul de functionare al instalatiilor, procesele tehnologice pot fi clasificate dupd urmatoarele criterii principale:
e  dupa modul de desfasurare in timp;
e dupa directia deplasarii fluxurilor de materiale si/sau de caldura;
e dupa numarul prelucrérilor suferite de materiale inainte de iesirea din instalatie.

Dupa modul de desfasurare in timp al proceselor deosebim: procese continue, discontinue,
semicontinue (semidiscontinue) si pseudocontinue.
Procesele continue au urmatoarele caracteristici principale:

1. alimentarea instalatiei cu materii prime si evacuarea produselor din instalatie se realizeaza in mod
continuu;

2. toate fazele procesului se desfasoara continuu si simultan;

3. parametrii fizico-chimici (temperaturi, presiuni, viteze de reactie, etc.) sunt variabili in spatiu si

invariabili in timp: in fiecare punct al instalatiei se stabilesc conditii constante (in raport cu timpul) de
desfasurare a procesului. Altfel spus, procesul decurge in regim stationar.

Intr-un proces continuu, nu exista acumuldri nici de materiale, nici de energie (caldura).

Principalii parametri care caracterizeaza procesele continue sunt: debitele (constante) de alimentare /
evacuare, durata de prelucrare (timpul de stationare), adica intervalul de timp in care materialul parcurge
instalatia si zestrea (retinerea), respectiv cantitatea de material existenta la un moment dat in instalatie.

Procesele continue prezintd o serie de avantaje importante:

1. posibilitatea de automatizare mai ugoard si mai completd, cu consecinta reducerii manoperei i
cresterii productivitatii;

2. posibilitatea obtinerii unor produse de calitate superioara si uniforma;

3. investitii mai mici la productii mari.

La pornirea unei instalatii cu functionare continua, existd un interval de timp in care conditiile din
instalatie variaza de la conditile de repaus la conditile de regim. Acest interval poartd denumirea de regim
tranzitoriu. Trecerea de la un regim stationar la alt regim stationar (impusa de schimbarea proprietatilor
materiilor prime, modificarea voita a calitatii produselor, modificarea dimensiunilor productiei), precum si
aducerea unor parametri care au variat intdmplator (datorita conditiilor atmosferice, supravegherii defectuoase,
dereglarii regimului de functionare al instalatiei din amonte, etc.) la valoarea prescrisa se realizeaz tot in regim
tranzitoriu.

Procesele discontinue se caracterizeaza prin:

1. alimentarea instalatiei cu materii prime si evacuarea produselor din instalatie se realizeaza periodic;

2. toate fazele procesului se realizeaza succesiv in acelasi utilaj;

3. parametrii fizico-chimici sunt variabili in timp si — uneori — in spatiu. Procesul decurge in regim
nestationar.

Intr-un proces discontinuu, apar acumulari de materiale, si pot aparea acumulari de energie.
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Principalii parametri care caracterizeaza procesele discontinue sunt: marimea sarjei, durata prelucrarii
unei sarje (inclusiv durata operatiilor de incarcare, descarcare si eventual curatire a utilajului), cantitatea de
produs obtinuta intr-o sarja.

Procesele discontinue, desi sunt nlocuite tot mai frecvent cu procese continue, sunt preferate in
anumite situatii:

1. in cazul proceselor ce decurg foarte lent (la operarea continua ar necesita fie volume de utilaj foarte
mari, fie timpi de stationare foarte indelungati, ambele variante insemnand viteze de trecere foarte
mici);

2. |la fabricarea unor cantitati reduse de produse (unele medicamente, esente, arome, etc.);

3. in cazurile in care se schimba frecvent fie produsul fabricat, fie materia prima; procesele discontinue

sunt mult mai flexibile la astfel de modificari.

Cand este posibil, se folosesc mai multe utilaje (identice sau diferite) pentru realizarea succesiva a
fazelor de prelucrare: materia prima, dupa o prima faza de prelucrare in primul utilaj, este trecuta in al doilea
unde se continua prelucrarea, in timp ce primul utilaj este incarcat cu sarja urmatoare, s.a.m.d. Acest regim de
functionare este considerat ca fiind un regim intermediar intre regimul continuu si cel discontinuu.

Procesele semicontinue (semidiscontinue sau mixte) indeplinesc unele conditii ale proceselor
continue i alte conditii ale proceselor discontinue. Ele pot fi fie procese continue care inglobeaza una sau mai
multe faze care decurg periodic, fie procese discontinue care cuprind una sau mai multe faze care decurg
continuu. De exemplu, un decantor este alimentat continuu cu suspensie, decantatul evacuandu-se, de
asemenea, continuu; sedimentul este evacuat discontinuu, la intervale de timp care permit acumularea unei
cantitati mai mari.

Unele utilaje si instalatii pot fi considerate ca lucreaza in regim pseudocontinuu. Ele sunt formate din
mai multe elemente identice din punct de vedere constructiv, care sunt aduse succesiv in toate fazele
intermediare ale procesului tehnologic: fiecare element functioneaza in regim discontinuu, insa intregul ansamblu
indeplineste conditiile regimului continuu de functionare. Regimul pseudocontinuu se poate realiza fie in utilaje cu
elemente mobile (rotative), formate din unitati identice care se rotesc astfel incat sa se fie aduse succesiv in
conditiile corespunzatoare fazelor constituente ale procesului tehnologic, fie in baterii de utilaje identice (cu
elemente fixe) care, prin comutare din exterior, pot fi aduse in conditiile tehnologice ale fazelor componente ale
procesului tehnologic.

Un exemplu din prima categorie il constituie filtrele celulare rotative, compuse din 8 — 20 celule identice
(fiecare avand constructia i rolul unui filtru discontinuu) care formeaza un tambur; prin rotire si cu ajutorul unui
dispozitiv de comutare, celulele tamburului sunt aduse in functiile corespunzétoare fazelor componente ale
procesului: filtrarea, spalarea precipitatului, eliminarea apei de spalare din precipitat, desprinderea precipitatului,
decolmatarea porilor panzei filtrante; una sau mai multe celule se gasesc in fiecare faza, dupa raportul dintre
duratele fazelor intr-un ciclu tehnologic.

A doua categorie de procese pseudocontinue pot fi exemplificate prin: instalatile de adsorbtie cu
regenerare termica a adsorbantului si instalatiile de adsorbtie la presiune oscilanta, instalatiile de demineralizare
aapei cu rasini schimbatoare de ioni, instalatiile stationare de dezincrustare (sulfat sau sulfit) a lemnului. Aceste
instalatii contin (n + 1) utilaje identice, cuplate intre ele prin dispozitive de comutare. Simultan, in fiecare utilaj are
loc cate o faza distincta (dintre cele n care alcatuiesc procesul tehnologic; utilajul “n + 1” este in rezerva). Prin
sistemul de comutare, fiecare utilaj este trecut succesiv in toate fazele procesului tehnologic.

Dupa directia deplasarii fluxurilor de materiale si/sau termice deosebim procese in echicurent
(co-curent, curent paralel), procese in contracurent si procese n curent mixt (curenti incrucisati).
Procesele in echicurent se caracterizeaza prin deplasarea in acelasi sens a reactantilor, fluxurilor de
materiale si/sau termice in interiorul utilajelor (fig. 2.1.a). Ele prezinta urmatoarele caracteristici:
1. diferenta de concentratie, respectiv temperatura, este maxima la intrarea in utilaj (fig. 2.2.a),
creandu-se astfel posibilitatea desfasurarii procesului cu vitezd maxima in aceasta zona;
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2. la iesirea din utilaj, diferenta de concentratie (temperaturd) este minimd - la limitd putand fi
consideratd nuld — asigurandu-se astfel conditii blande de desfasurare a procesului in zona de
evacuare a produselor, evitdndu-se totodata pericolul unor supraincalziri sau supraincarcari.

|
(] IR) |

a b c

i1 Ll

Fig. 2.1. Schema de principiu a proceselor in echicurent (a), contracurent (b) si curent mixt (c)

Fig. 2.2. Variatia temperaturii (concentratiei) de-a lungul unui utilaj operat in echicurent (a) si in contracurent (b)
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Procesele in contracurent se caracterizeazd prin deplasarea in sensuri contrare a reactantilor,
fluxurilor de materiale si/sau termice in interiorul utilajelor (fig. 2.1.b). Aceste procese se caracterizeaza prin faptul
ca asigura o forta motoare medie (AC, AT, AP) mai mare decéat procesele in echicurent (fig. 2.2.b) si prezinta
avantajul unei realizari mai intense si mai complete a proceselor.

Uneori se combing in cadrul aceluiasi proces, scheme de circulatie in contracurent si echicurent,
procesul desfasurandu-se in doua etape succesive.

Procesele in curent mixt (fig. 2.1.c) se caracterizeaza prin deplasarea sub un anumit unghi, unul fata
de celalalt, a fluxurilor de materiale si/sau termice. Curentul mixt, putin important pentru procesele chimice, este
intalnit frecvent in procesele termice si difuzionale (cazane acvatubulare, schimb&toare de caldura, instalatii de
distilare, de uscare, de antrenare cu vapori).

Asa cum reiese din fig. 2.2, concentratiile (temperaturile) nu variaza liniar de-a lungul utilajului, ci — in
marea majoritate a cazurilor — dupa o curba logaritmica. In aceste conditii, forta motoare medie a proceselor de
transfer de céldura, respectiv de masa, se calculeaza cu relatii de forma:

_ AT, —AT, AC = AC, —AC,
" In(AT, /AT,) " In(AC,/AC,)
In cazul proceselor in contracurent, forta motoare a proceselor:
AT=T-T* AC=C-C* (2.2)
variaza mai putin de-a lungul utilajului; viteza procesului este practic constanta in utilaj. De asemenea, se
observa ca la procesele in echicurent:

(2.1)

T.*<T, C, *<C, (2.3)
in timp ce la procesele in contracurent:
T.*>T, C, *>C, (2.4)

eficienta proceselor realizate in contracurent fiind superioara celei a proceselor realizate in echicurent. Procesele
in contracurent decurgand mai intens, permit reducerea dimensiunilor utilajelor pentru aceeasi eficientd a
procesului, sau realizarea unor eficiente superioare la aceleasi dimensiuni ale utilajului.

Dupa numarul prelucrarilor suferite de materiale deosebim procese ciclice (cu circuit inchis) si
procese aciclice (cu circuit deschis).

Procesele ciclice se caracterizeaza prin faptul ca substantele nereactionate - total sau partial — sunt
reintroduse in instalatie impreuna cu materia prima proaspata. Recircularea poate fi considerata in raport cu un
utilaj, fata de fluxul de reactanti, sau fata de componentii acestuia.

Procesele aciclice se caracterizeaza prin faptul cd materiile prime sunt trecute o singurd data prin
instalatie.

2.2. BILANTUL DE MATERIALE

Pentru proiectarea si exploatarea instalatilor industriei alimentare este necesara cunoasterea — calitativa
si cantitativd — a materialelor care circula prin fiecare punct al instalatiei, in fiecare moment al functionarii
acesteia. Materialele sunt definite prin speciile chimice, compozitia si concentratiile solutiilor si amestecurilor,
starea de agregare, cantitatile sau debitele in punctele, sectiunile sau zonele care intereseaza.

Datele necesare elaborarii gi rezolvarii bilanturilor de materiale sunt:

o datele initiale (primare) referitoare la debitul (capacitatea) instalatiei, proprietatile materiei prime, proprietatile
produsului, caracteristicile tehnologice specifice instalatiei;

e schema tehnologica a instalatiei si variantele posibile ale acesteia;

o date stoichiometrice si cinetice ale reactiilor care decurg in instalatie;
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e date asupra echilibrelor de reactie si de faza in sistemele existente in instalatie.
Ecuatia generala de bilant de materiale este expresia legii conservarii materiei:

materiale materiale materiale materiale
, +| S + (2.5)
intrate existente iesite ramase
Termenii ecuatiei (2.5) reprezinta cantitati sau debite, exprimate prin masa, respectiv debitul lor masic.
Diferenta:
A materiale materiale | | materiale materiale 26)
| intrate iesite | | ramase existente '
poarta denumirea de acumulare. Pentru procesele continue, in regim stationar, acumularea este nula si ecuatia
(2.5) devine:
materiale materiale
. = . (2.7)
intrate iesite

intocmirea unui bilant de materiale trebuie nsotita intotdeauna de precizarea:

e incintei sau zonei din instalatie la care se refera bilantul (definirea conturului de bilant);

o timpului in raport cu inceputul prelucrarii unei sarje (numai in cazul proceselor discontinue);

e duratei (intervalului) de timp pentru care se intocmeste bilantul; in cazul proceselor continue bilantul se
alcatuieste pe unitatea de timp (secunda, ora, zi, an); in cazul proceselor discontinue cantitatile de substanta
se raporteaza la o sarja si sunt apoi recalculate la tona de materie prima sau produs finit sau la alta cantitate
convenabila; Tn cazul proceselor in regim tranzitoriu bilanturile sunt diferentiale.

Se pot intocmi bilanturi generale (totale sau globale), pentru intreaga instalatie si toate materialele
prezente, precum si bilanturi partiale:

e pentru intreaga instalatie, dar numai pentru un singur material;

e pentru toate materialele, dar numai pentru o parte a instalatiei: un utilaj, o anumita zona (bine definitd) a unui
utilaj, un element diferential de volum dintr-un utilaj;

e pentru un singur material si o parte a instalatiei (utilaj, element de utilaj, element diferential de volum).

Materialele luate in considerare in bilanturi pot fi:

e specii chimice bine definite (specii moleculare, ioni, radicali, atomi);

e materiale de compozitie nedefinita (steril, reziduu, cenusa, etc.).

Cu ajutorul ecuatiilor de bilant de materiale pot fi obtinute informatii precise asupra circulatiei
materialelor pentru care determinarile directe (prin cantarire sau masurare) lipsesc sau prezinta inconveniente.

2.21. EXPRIMAREA COMPOZITIEI MASEI DE REACTIE

Prin masa de reactie se intelege totalitatea componentelor (reactanti, produsi de reactie, materiale
inerte, catalizatori) care se gasesc la un moment dat intr-o instalatie, un utilaj, o portiune de utilaj, sau un element
diferential de volum.

Cénd masa de reactie este monofazica, compozitia acesteia se identificd cu compozitia chimica.
Considerénd c&, la modul cel mai general, masa de reactie este alcatuita din “p” reactanti A, “q” produsi de

reactie A/’ si “r" inerte A/”, ecuatia caracteristica a procesului de transformare are forma:

p r ] p
DYDY -
i=1 i=1 m i=1 i=1 m

r
i=1
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Compozitia masei de reactie se poate exprima prin marimi extensive (numar de moli, mase, volume)
sau prin marimi intensive (fractii molare, masice, volumice, rapoarte molare, masice, volumice, concentratii
molare, masice, volumice, efc.).

Pentru marimile extensive se folosesc notatiile:
Ny ==*Ny.+=N,.---n. exprimate in [kmol] sau [kmol/s];

m, ---m,.---m,.---m; exprimate in [kg] sau [kg/s];
V, -=-Vy.---V,.---V. exprimate in [m3] sau [m%s].
Aceste marimi sunt aditive (mclusw volumele, in cazul gazelor ideale). Ca urmare:

yn _yn +7n +$‘
mT=7mi:7mAi+7mAi.+7mM (2.9)
1J i:1J f:1J i:1J
N p q r
=SS S S
1 i=1 i=1 i=1

Intre marimile extensive se stabilesc relatiile:

i i
i Mi

in care M reprezinta masele molare [kg/kmol], iar Vi volumele molare [m3/kmol] ale componentilor ‘i

n = % respectiv. n. = e (2.10)

“ H

Marimile intensive se mai numesc generic si “concentratii”. Sunt caracterizate prin faptul c& nu depind
de cantitatea de substanta din sistem.

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 (n;) si numarul total de
moli din sistem (n7). Pentru un sistem format din z componente, fractia molaréa a unui component oarecare i va fi:

n, n, [kmoli de component i |
PO S _comp (2.11)
n,+n,+---+n, n; kmoli amestec

Fractia masica a unui component se defineste ca fiind raportul dintre masa de component i din amestec
(m;) si masa totala a amestecului (mr):

m, m, [kg de component i

(2.12)

X =

1

m,+m,+-—+m,  m, kg amestec
Fractia volumica se defineste ca fiind raportul dintre volumul unui component oarecare i din amestec
(Vi) si volumul total (V1) al amestecului:
V _V, |m® de component i
VoAV, ++V, V. { m® amestec }
Pentru vapori si gaze, compozitia se poate exprima si prin presiunile partiale ale componentilor,
calculate din legea lui Dalton:

(2.13)

Yi=

pi=y; P (2.14)

10
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in cazul gazelor si vaporilor, fractiile (procentele) molare sunt numeric egale cu fraciile (procentele) de
volum. Egalitatea nu este valabila insa in cazul lichidelor si solidelor.

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

2 n n. n n-+--+n +---+n n
XI_:_1+...+_’+..._Z: 1 ! Z:_T:']

-1 M fr Ny Ny ny
Z
_.m m. m, M +--+m +--+m, m
E X = —Lp 2= i z T 1 (2.15)
m, m, m, m, m,

z V1 VI Vz V1+---+Vi +...+VZ VT
g yj:_+"'+_+"‘—: :_:1
Vr Vi Vr Vi Vi

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

x M kmoli de component

""" n, | kmolide component 1
X = n [ kmoli de component i |

"* " n, | kmolide component 2 | (2.16)
x M | kmolide component i |

" n, | kmolide component z |

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

Raportul masic reprezinta 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:

X kg de component i
""" m, | kgde component 1

X, - kg de component |

| kgde component 2 | (2.17)

i
i

m
m
m

N

¥ _m [ kg de component i |
m, | kgde component z |

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

Exprimarea concentratiei sub forma de rapoarte volumice este asemanatoare cu aceea a rapoartelor
molare sau masice. Fie Vi, Va,...,V;...,V; volumele componentilor 1,2,...,i...,.z aflati in amestec. Concentratiile
componentului i sub forma de rapoarte volumice se scriu:

11
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v Y m’ de component i
m® de component 1

y _ V. [m’decomponent i
"V, | m*®decomponent 2

(2.18)

_ V. [ m’ de component i
' | m* de component z

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

X X Y,
T T X U T Ty
/ X / (2.19)
X

i ;)_(i: Xi_; Yi: Yi
1-x, 1-X, 1-y,

In practicd se mai utilizeaza exprimarea concentratiei prin masa sau numarul de moli dintr-un
component din unitatea de volum (kg/mé, respectiv kmol/m3). Deseori se utilizeaza litrul ca unitate de volum,
concentratiile exprimandu-se n kg/l (g/l) sau kmol/l (mol/l). Concentratiile solutiilor utilizate in analiza chimica se
pot exprima si sub forma titrului, adica in g/ml. Uneori concentratia solutiilor (solubilitatea) se exprima in grame
de solut (substanta dizolvata) la 100 g solvent (dizolvant).

X, =

2.2.2. EXPRIMAREA BILANTULUI DE MATERIALE

Bilantul de materiale se exprima in final sub forma unui tabel care pune fata in fata compozitia initiala
(materialele intrate) cu compozitia finala (materialele iesite) a masei de reactie. Pentru desemnarea marimilor
initiale vom folosi indicele superior “a” (de la alimentare), iar pentru desemnarea marimilor finale vom utiliza
indicele superior “e” (de la evacuare). In aceste conditii, bilantul de materiale are forma prezentata in tab. 2.1.

Tab. 2.1.Bilant de materiale pe componente

COM- INTRARE (ALIMENTARE) IESIRE (EVACUARE)

PO- kmol kg m3 Fractii | Fractii kmol kg m3 Fractii | Fractii
NENT | [kmol/s] | [kg/s] | [m3/s] | molare | masice | [kmol/s] | [kg/s] | [m3/s] | molare | masice
Af n:r m :r V’:: XZ! )_(:r n;r m:l V; XZ/ )_(:r
A n. my. V. X5 Xy n. my, V. X5 X,
Al om P v o ow e e v | x|

TOTAL n; ; A 1 1 n; ; A 1 1

12
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Marimile initiale sunt cunoscute fie din
masurarea directa, fie din bilantul procesului
precedent. Pentru determinarea compozitiei finale,
fara a efectua o analizd completd a masei de reactie,
se utilizeaza modelele matematice de bilant de
materiale.

Uneori, pentru a fi mai sugestiv, bilantul de
materiale se reprezinta sub forma grafica, cunoscuta
sub denumirea de diagrama Sankey. In acest caz este
vorba de o schema cantitativa a fluxului tehnologic,
reprezentata la scara. Fazele, operatiile sau utilajele
procesului se reprezintd sub forma unor dreptunghiuri
din care si spre care pornesc i sosesc fluxurile de
materiale, reprezentate sub forma unor benzi colorate
sau hasurate diferit. Latimea benzilor care reprezinta
fluxurile de materiale este proportionald cu cantitatile
de materiale care participa la fluxul tehnologic. In fig.
2.3. este redata, pentru exemplificare, o astfel de
diagrama.

223.

5 Irg
gxid de frer

83 g o
IO .
7kg apd /
204 ulerimd §:
¥ i 236°C
T4 vlpiurg
230-330"
Sthg vieiene
peste 33070
§r reziguy

Fig. 2.3. Reprezentarea graficd a bilantului de materiale
(diagrama Sankey)

MODELE MATEMATICE DE BILANT DE MATERIALE

in chimia fizic este utilizat gradul de avansare al unei reactii chimice, definit prin relatia:

a_
Al

e

Ny =Ny _

A= N

e —_—
Al

a

M (2.20)

Va

i

Vi

Principalul avantaj al utilizarii gradului de avansare consta in faptul c& acesta este unic pentru toti participantii la

reactie.

In ingineria proceselor fizico-chimice se utilizeaz cu precadere gradul de transformare (denumit si
conversie sau grad de conversie) al reactantului cheie (reactantului valoros). Fie Ax reactantul cheie al unei

reactii de forma generala:

E VA = E VA

(2.21)

in care v i var reprezintd respectiv coeficientii stoichiometrici ai reactantilor si ai produsilor de reactie. Gradul
de transformare al reactantului cheie, 774, se defineste ca:

a e a e e a
_ Mae =Ny _ Ny =Ny _ N =Ny (2 22)
77Ak - a - - b
Ny Vi e Vi .
Ak Ak
Vo Ak

Principalul avantaj al utilizarii gradului de transformare decurge din faptul ca acesta variaza intotdeauna
intre 0 si 1. Din relatiile (2.20) si (2.22) rezulta relatia de legatura dintre gradul de avansare al reactiei si gradul de

transformare al componentului cheie:

_ Y,
a
o

Ak

(2.23)
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Cand va = 1 si nj, =1 mol, atunci 7, = A . Orice reactie chimicd poate fi scrisa astfel incat vax = 1,
dar intr-un proces industrial concret nu se poate considera nj, =1 mol. Ca urmare, utilizarea gradului de

transformare pentru intocmirea bilanturilor este nu numai avantajoasa, dar si necesara.

Pentru un proces omogen (care decurge intr-o masa de reactie monofazicd) descris de o singura
ecuatie stoichiometric independentd, ecuatiile algebrice primare de bilant de masé se obtin din expresia (2.22) de
definitie a gradului de transformare:

e

Ny = nZk '(1_77Ak)

vV,

e _pa A p .

Ny =Ny Ny = i
Ak

y (2.24)
e _ ,na Al a
My =Ny + =Ny Ty
Ak
e a
Ny = N

Insumand ecuatiile (2.24) se obtine numarul total de moli la iesirea din sistem (debitul molar final - in
cazul proceselor continue):

nt =n’ .[1 +M-x2k ‘UAK} (2.25)
Vo
Notand cu « expresia:
o= M-x;}k (2.26)
VAk
ecuatia (2.25) devine:
ny=n-(1+a-1,) (2.27)

Marimea « este pozitiva in cazul proceselor care decurg cu micsorarea numarului de moli, negativa in
cazul proceselor care decurg cu marirea numarului de moli gi nula in cazul proceselor care decurg fara variatia
numarului de moli.

Ecuatiile (2.24), impreuna cu ecuatia (2.27) alcatuiesc modelul algebric de bilant de masa primar al
procesului considerat.

Cénd masa de reactie se comporta ca un amestec de gaze ideale, ecuatiile modelului pot fi exprimate si
in functie de volume, utilizand relatia de transformare (2.10 b). Utilizand relatia (2.10 a) se obtine modelul algebric
de bilant de masa primar exprimat in unitati masice.

Rezolvarea modelului algebric de bilant de masa primar implica cunoagterea — pe langd marimile de
intrare — si a gradului de transformare 7. Acesta nu este o marime direct masurabila, determindndu-se prin
masurarea unei concentratii la iesire din proces. Daca, de exemplu, se masoara x}, , aceasta poate fi definita —

utilizand definitia fractiei molare (2.11) si modelul algebric de bilant primar - ca fiind:

X5, = Xk ’(1 - 77Ak) (2.28)
1+a-n,
Din (2.28) se poate exprima gradul de transformare 774, functie numai de marimi cunoscute:
My =t (2.29)

B X5 + X5,

Daca masa de reactie este polifazica, sau daca in masa de reactie au loc reactii multiple, se defineste
cate un grad de transformare pentru fiecare reactie stoichiometric independenta si/sau pentru fiecare
transformare de faza. In aceste conditii, elaborarea modelului algebric de bilant de masé trebuie s& tina cont de
succesiunea desfasurarii in timp a proceselor independente considerate.
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Ecuatiile secundare de bilant de masa se obtin din ecuatiile primare prin nlocuirea gradului de
transformare functie de marimile de intrare si de iesire masurate direct. Daca, de exemplu, se masoara direct
concentratia reactantului valoros, x3, , gradul de transformare se exprima din ecuatia de bilant a componentului
valoros (2.24 a):

M T = My — My (2.30)

Inlocuind (2.30) in ecuatiile (2.24) se obtine:

e a a e
Mg =Ny _(nAk _nAk)
e a VA' a e
Ny =Ny _V_I'(nAk _nAk)
A (2.31)
e _ ,a VA" a e
Ny =Ny +_I'(nAk _nAk)
Ak
e a
Ny = Ny
Insumand relatiile (2.31) se obtine expresia numarului total de moli:

79_ — n? .'Hﬂ—‘x/:‘k unde ﬂ = M
. 1+ ﬂ Xk Yk

Inlocuind (2.32) in ecuatiile (2.31), tindnd cont de ecuatia de definitie a fractiei molare (2.11) se obtine
modelul algebric de bilant de masa secundar:

e a e
Ny =Ny - Xy

n (2.32)

e a a vV j' a e
Ny =Ny '|:XA/" __A'(XAk _y)'XAk:| (2.33)

MG =12 G,
_ 1+ ﬂ i XZk
B 1+ 4 X:k
Tn mod analog se procedeazi si daca se masoara concentratia la iegire a unui produs de reactie.

2.24. BILANT DE MATERIALE iN REGIM STATIONAR
Tn conformitate cu schema din fig. 2.4, se

considera ca in recipientul R, aflat in regim
stationar, intra fluidul A i iese fluidul E. Egalitatea A E

debitelor celor doua fluide, in conformitate cu
ecuatia (2.7) este data de relatia: R

vi.p?8=ve.p°®.S° (2.34) Ve, Ve,
Dacd in recipient intra si ies mai multe p?, pe,
fluide, ecuatia (2.34) devine (2.35). In cazul Sa ge

conductelor circulare (S = z0%4), ecuatia de bilant
capata forma (2.36), iar ecuatia de bilant a

componentului A din fluid are forma (2.37). Fig. 2.4. Schema unui recipient cu functionare
in regim stationar
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Zva P8 =Zve P8 (2.35)
Zva (o) =Zve o (df (2.36)
Zva XS =Zve K-S (2.37)

a e

In ecuatile de mai sus, v reprezintd viteza fluidului, masuratd perpendicular pe sectiunea conductei
[m/s], p este densitatea fluidului [kg/m?], S este aria sectiunii conductei [m?], d este diametrul interior al conductei
[m], iar X, este fractia masica a componentului Ax in fluid [adimensional]. Indicii “a” si “e” se refera la fluide
alimentate, respectiv evacuate din recipient, iar sumele dupa “a” respectiv dupa “e” cuprind toate fluidele
alimentate, respectiv evacuate. Produsul vp cu unitatile [kg/(m2.s)] poartd denumirea de viteza masica sau flux.

Dacd amestecarea in recipientul R poate fi considerata perfecta, atunci p° si x;, au aceleasi valori in
toate conductele de evacuare din recipient.

2.2.5. BILANT DE MATERIALE iN REGIM NESTATIONAR

Conditia de regim nestationar implica variatia in timp a parametrilor procesului, inclusiv variatia
acumuldrii; ca urmare, bilantul de materiale se intocmeste pentru un interval de timp infinitezimal, df.
Considerand aceeasi schema de bilant din fig. 2.4, ecuatia bilantului de materiale in regim nestationar

are expresia:
Zv"’.pa.sa-dHM:Zve-pe-Se-dt+(M+%—A;l-dtj (2.38)

Termenii | si lll din ecuatie reprezintd sumele maselor de fluid alimentate, respectiv evacuate din
instalatie Tn intervalul de timp dt. Termenul M reprezintd acumularea (zestrea) existenta in instalatie pana la
momentul ¢, iar ultimul termen reprezintd acumularea la momentul (t + df). Efectuand calculele, ecuatia (2.38)

devine:
E Vo pt St = E veoprse e M (2.39)
ot
Daca debitele sunt variabile, vitezele ve si ve se inlocuiesc cu relatii de forma:
v=F(t)=v, +at (2.40)

in care v reprezinta viteza fluidului la momentul t = 0, iar a; este un coeficient; v; si a; sunt specifici fiecarei
conducte cu debit variabil.
Bilantul unui component oarecare Ay se scrie sub forma:

Zva-pa-sa-z;k =Zve-pe.se-i;k+a("g+t”‘”) (2.41)

a e

Diferentiind ultimul membru, ecuatia (2.41) devine:

E Vet ST XE, = E ve-pe-se-i;k+>?;k-%+/\/1.ag—;k (2.42)

a e
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2.2.6. BILANT DE MATERIALE iN REGIM NESTATIONAR CU TRANSFORMARE CHIMICA

Tn aceste conditii in ecuatia (2.42) se introduce un termen nou, r,, /dt , termen care exprima viteza de
formare, datorita reactiei chimice, a componentului A«. Ecuatia (2.42) devine:

E a _a Qa vya ar, E e e Qe ye , ye oM X,
vi-p -S ‘XAk+a_/;’k: Vi-p -S .XAk+XAk.E+M'a_:k (243)

a e

Termenul or,, /ot este considerat pozitiv dacd A este produs de reactie si negativ dacd Ay este
reactant. Evident, legea conservarii materiei impune ca:

Z% -0 (2.44)
ot

i

atunci cand sumarea se face dupa toti componentii A, care intervin in reactie (reactanti si produsi de reactie).

2.3. BILANTUL ENERGIILOR

Asa cum bilantul de materiale este expresia legii conservarii materiei, bilantul energiilor este expresia
principiului conservarii energiei. Bilantul energiilor serveste la urmarirea fluxurilor energetice printr-o instalatie, la
stabilirea randamentelor energetice si la dimensionarea unor utilaje.

Ecuatia generala de bilant energetic pentru un contur de bilant stabilit in prealabil (instalatie, utilaj,
portiune de ut|IaJ element dlferentlal de volum) are forma:

75 +YE 75 +75 (2.45)

in care E; reprezinta energiile intrate in sistem, E, reprezintd energiile existente in sistem in momentul initial al
intervalului de timp pentru care se intocmeste bilantul, E; reprezinta energiile ramase in sistem in momentul final
al intervalului de timp pentru care se intocmeste bilantul, iar E. reprezinta energiile iesite din sistem.

Ca si in cazul bilantului de materiale, bilantul energetic se intocmeste pentru o durata prestabilita: durata
prelucrarii unei sarje (daca procesul este discontinuu), sau unitatea de timp (secunda, ora, zi, an) in cazul
proceselor continue.

Acumularea de energie este data de diferenta:

Yﬁ ‘Yﬁ :yJE" ‘yEe (2.46)

Pentru procesele care decurg in regim stationar, acumularea de energie este nula.

Se pot intocmi bilanturi energetice totale (generale), pentru intreaga instalatie, precum si bilanturi
energetice partiale, pentru un singur utilaj, o portiune a acestuia sau pentru un element diferential de volum.
Intrucat energiile se transforma cu usurinta dintr-o forma intr-alta, nu poate fi vorba de bllanturl partiale,
referitoare la un singur fel de energie, asa cum sunt, de exemplu, bilanturile partiale de materiale ale unui singur
element sau compus chimic.

Intr-un bilant energetic intervin urméatoarele forme de energie:

e energia potentiala sau energia de pozitie, £y, rezultata din pozitia pe verticala a corpurilor, in raport cu un
plan orizontal arbitrar de referinta:

E,=m-g-z (2.47)

in care m este masa corpului [kg], g este acceleratia gravitationala [m/s?], iar z este inaltimea [m] la care se afla
corpul fatd de planul orizontal de referinta.
e energia cinetica sau energia de migcare, £, corespunzatoare miscarii corpurilor:
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E, =%m-v2 (2.48)
in care v reprezinta viteza corpului [m/s].
e energia interna, U, reprezentand o proprietate intrinseca a corpurilor, functie de natura, starea i cantitatea
lor:
U=m-u (2.49)
unde u reprezinta energia interna masica [J/kg].
e lucrul exterior sau energia de presiune, L., reprezentand lucrul efectuat de mediul exterior pentru a
introduce un fluid in sistem, sau lucrul efectuat de sistem pentru a evacua un fluid din sistem:

Vs

Lesz-dV=m-devS:m-P-vs (2.50)
0 0
in care P este presiunea [Pa], V este volumul [m?3] masei m [kg], iar vs este volumul specific [m3/kg].
e energia mecanica, W, introdusa in sistem (de exemplu printr-o pompa sau un agitator);
o caldura, Q, introdusa din exterior (de exemplu prin peretii unui rezervor, prin suprafete de transfer termic);
o alte forme de energie (energia de suprafata, energia electrica, energia magnetica, energia luminoasa, etc.)
care, uzual, se neglijeaza in problemele curente.

24. BILANTUL TERMIC

Pentru majoritatea proceselor fizice, fizico-chimice, chimice si biochimice care se petrec in biotehnologii
sau in tehnologiile industriei alimentare, bilantul energiilor se poate simplifica la forma cunoscuté sub denumirea
de bilant termic. Simplificarea consta in neglijarea lucrului mecanic, a variatiei energiei potentiale si cinetice, a
energiei electrice, magnetice, luminoase, etc., care numai rareori pot avea un rol important.

Bilantul termic are la baza principiul intéi al termodinamicii, conform caruia “energia sistemului $i energia
mediului exterior, considerate impreuna, reprezinta o constanta”. Altfel spus:
=0 (2.51)

AEststem +AE
Deoarece energia (la presiune constanta) este insasi entalpia, ecuatia generala a bilantului termic in

regim nestationar are forma:
ZQ +ZQ +Q,, = ZQ +ZQ (2.52)

in care indicii i, a, r, e au aceeasi semnificatie ca si in relatia (2.45), Q reprezinta entalpii (cantitati de caldura), iar
Qex reprezintd entalpia schimbata de sistem (cedata sau prlmlta) cu mediul inconjurator.
In cazul proceselor continue care decurg in regim stationar, ecuatia (2.52) devine:

ZQ +Q,, = ZQ (2.53)

Daca procesul decurge adiabatic (fara schimb de caldura cu mediul inconjurator), termenul Qex S€
anuleaza si ecuatia (2.53) se reduce la:

ZQ, S Zoe (2.54)

Ecuatia (2.53) se poate scrie si sub forma:

Z Q:i + Z Qproces + Qext = Z Qf\i (255)

exterior
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in care primul termen reprezintd suma cantitatilor de caldura introduse in sistem de catre fluxurile de materiale
intrate, al doilea termen reprezintd suma algebrica a cantitatilor de caldura generate sau consumate in proces
prin reactii chimice sau biochimice, procese de transformare de faza, procese de transfer de masa intre faze, iar
ultimul termen reprezintd suma cantitétilor de caldura evacuate din sistem de céatre fluxurile de materiale iesite.
Primul si ultimul termen al ecuatiei se concretizeaza in functie de natura fazelor implicate in proces.

Pentru o faza gazoasa conS|derata un amestec de gaze ideale, entalpla poate fi calculata aditiv:

Qi Z jC -dT Q, = Z j C,-dT (2.56)

Debitele molare n/ si n; ale componentelor la intrare, respectiv iesire din proces, sunt cunoscute din

bilantul de materiale, care se efectueaza intotdeauna inaintea bilantului termic. Temperaturile T, si Te se
masoara la intrarea, respectiv iesirea din procesul considerat.

Pentru o faza lichida care se comporta ca o solutie ideala (solutie infinit diluata) sunt valabile relatiile
(2.56) stabilite pentru gaze ideale. in cazul solutiilor reale (concentrate), entalpia nu se mai poate determina
aditiv. Capacitatile termice molare C, [J/(kmol.K)], respectiv masice, C [J/(kg.K)] ale solutiilor reale variaza functie
de concentratie si de temperatura:

Coy =f(x.T) Cy =f(x,T) (2.57)
in aceste conditii, ecuatiile (2.56) devin:
Ty Te
Q =n- j C,(x.T)-dT QG =n; - j C,(x,T)-dT (2.58)
298 298

Pentru faze solide se aplica fie relatiile (2.56) — in cazul in care componentele fazei solide formeaza un
amestec mecanic, fie relatiile (2.58) — in cazul in care componentele fazei solide formeaza o solutie solida.
Determinarea valorilor numerice ale caldurilor introduse/evacuate din sistem cu fluxurile de materiale
intrate/iesite, necesitd cunoasterea naturii fazelor implicate in proces, a compozitiei initiale (n; ) si finale (n; ), a
bilantului de masa, a temperaturilor initiale (T2) si finale (T¢), precum si a unor date experimentale sau ecuatii
empirice pentru calculul capacitatilor termice molare sau masice ale componentelor si fazelor implicate in proces.
Pentru substante pure, capacitatea termica molara la presiune constanta, definité prin relatia:

c, =(5—H'J (2.59)
or ),

este corelata cu temperatura sub prin intermediul unor ecuatii de tipul:
C,=a+b-T+c, T°

C,=d +e T+f T2 (2.60)
Cpi =g, +hr’ Ty
Uneori se poate utiliza valoarea medie a capacitatii termice molare, definita prin relatia:
T
= 1
C,. = C (T)-dT 2.61
" TT #(7) (2.61)

T

In general, efectul presiunii asupra capacitatii termice se poate neglija. Pentru calcule riguroase de
inginerie, precum $i pentru a se putea permite utilizarea programelor de calculator, sunt preferate ecuatiile de tip
(2.60). Aceste ecuatii permit integrarea analiticd a ecuatiilor (2.56). Valorile capacitatilor termice, precum si
valorile coeficientilor din ecuatiile (2.60) sunt tabelate in manuale, indrumare $i monografii de specialitate.
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Termenul ZQuoces S€ determind pe baza datelor termodinamice, in functie de tipul de proces
(transformare chimica, transformare biochimica, transformare de faza, transfer interfazic) implicat. La modul cel
mai general, acest termen poate fi exprimat sub forma:

Z Qproces = Z er + Z er.m + Z Qlf.n
. ; - - (2.62)

i=j+m+n
unde primul termen din membrul drept reprezinta efectul termic al reactiilor (chimice sau biochimice) implicate in
proces, al doilea termen reprezinta efectul termic al proceselor de transformare de faza, iar ultimul termen
reprezinta efectul termic al proceselor de transfer de substanta intre fazele implicate in proces.
Efectul termic al unei reactii chimice este dat de produsul dintre entalpia de reactie si numarul de moli
de reactant (debitul molar) consumati:

a

nAk/-
Q= — 1, (- AH?) (2.63)
Ak
unde:
A RjHS - reprezintd entalpia de reactie la temperatura T [kJ/mol];
Ma, “Ma, =Ny, —Ny, - Teprezintd numarul de moli de reactant A transformat in reactia “j". Se imparte prin

va deoarece in reactiile in care v, =1 entalpia de reactie din legea lui Hess este

raportata la vay.
Tn cazul reactiilor multiple se determing suma algebrica a efectelor termice ale reactiilor individuale.
Entalpia de reactie variaza, in general, cu temperatura si cu presiunea. In majoritatea cazurilor
(exceptie facand procesele care decurg la presiuni mai mari de 5 MPa) influenta presiunii asupra entalpiei de
reactie poate fi neglijata. Variatia entalpiei de reactie cu temperatura poate fi exprimata prin intermediul legii lui

Kirchhoff. In forma sa integrald, aceasta are expresia:
.

AH? = A HY +jACp (T)-aT (2.64)

298

ACp = Z VAI'CpAi' - Z VA/'CpAi (2'65)

iar entalpia de reactie standard se calculeaza din entalpile molare de formare din elemente (AH/) prin

intermediul relatiei:
ARHSQS = E Vi 'AHf(/JAi' - g Vai 'AHf(/JAi (2.66)

Entalpiile molare de formare din elemente sunt tabelate in indrumatoarele de specialitate.
In unele cazuri, pentru variati mai mici ale temperaturii, se poate folosi in locul ecuatiei (2.64) o ecuatie
simplificata, considerand o valoare medie pentru capacitatea termica molara:

AgH? = AgHY, +AC, -(T —298) (2.67)
Pentru calcule aproximative, sau in lipsa unor relatii C, =f(T), integrala din ecuatia (2.64) se poate
neglija, considerand:

unde:

ARH] ~ A HY, (2.68)
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Efectul termic al proceselor de transformare de faza este dat de produsul dintre numarul de moli de
component transformat (care trece dintr-o stare de agregare in alta) si entalpia transformarii de faza:

Qtr.m = nka : 77[ 1Akm (_ AHtr,m ) = nf\km ' (_ AHtr,m ) (269)
in care 7,,,,, reprezinta gradul de transformare de faza al componentului A« in procesul de transformare de faza

m’”.
Entalpia transformarilor de faza se determina pe baza relatiilor:

AH,,, =—AH,,, = AH;, —AH|, (2.70)
pentru procesele de evaporare — condensare,

AH g =—=AH, o = AH, — AHY, (2.71)
pentru procesele de sublimare — desublimare si

AH e = —AH oo = AH G, — AH, (2.72)

pentru procesele de solidificare — topire.
Efectul termic al proceselor de transfer de substanta este dat de relatia:

Qtf.n = nf\kn T 1k ’(_ AHtf.n ) = nf\km ’(_ AHtf.n) (2.73)
in care 7,,,, reprezinta gradul de trecere al componentului A« dintr-o faza in alta in procesul elementar “n iar

AH, , reprezinta entalpia procesului elementar considerat.

Dintre procesele elementare de transfer interfazic, mai importante din punct de vedere termic sunt:
dizolvarea, cristalizarea si diluarea.

Entalpia de dizolvare depinde, in primul rénd, de natura si starea solutului si a solventului. La
dizolvarea cristalelor ionice intr-un solvent polar (apa de exemplu), procesul consta din doua etape cu efecte
termice contrare:

e procesul de distrugere a retelei cristaline si trecerea ionilor in solutie, sub actiunea dipolilor solventului;
procesul este endoterm, fiind caracterizat de entalpia de retea, AHyet > 0;

e procesul de solvatare (interactiunea dintre ionii substantei dizolvate i moleculele solventului) — daca
solventul este apa, procesul poarta denumirea de hidratare — exoterm, caracterizat de entalpia de solvatare,
AHsor < 0.

Entalpia de dizolvare este suma algebrica a celor doua efecte termice de semn contrar:

AH,, =AH_ +AH, (2.74)

Daca |AHe > |AHso| procesul de dizolvare decurge cu consum de caldurd, provocandu-se autoracirea
solutiei. Este cazul dizolvarii majoritatii sarurilor anorganice in apa. Dizolvarea unora dintre ele este atét de
endoterma incat aceste saruri sunt utilizate in practica de laborator pentru obtinerea amestecurilor récitoare
(NaNOs, NHsNO;, CaClo.6H,0, de exemplu). in general, substantele cu dizolvare endoterma sunt sarurile cu
retele cristaline stabile, care nu formeaza hidrati sau sunt cristalohidrati cu un numar mare de molecule de apa.

Daca |AHe| < |AHsq| procesul de dizolvare este exoterm, solutia incalzindu-se. Substantele cu dizolvare
exoterma sunt, de reguld, lichidele si gazele care nu au energie de retea, in procesul de dizolvare predominand
efectul de solvatare.

In literaturd sunt prezentate valorile entalpiei de dizolvare raportate la un mol de substanta dizolvata
intr-0 cantitate mare de solvent (peste 300 de moli) la temperatura standard. Aceasta este asa-numita entalpie
integrala de dizolvare. Entalpia diferentiala de dizolvare este efectul termic al dizolvéarii unui mol de substanta
intr-o cantitate infinit mare de solutie. Cele dou& marimi pot s& difere mult intre ele, mai ales in cazul solutiilor
concentrate.

Entalpia de dizolvare variazé functie de concentratia solutiei formate; dependenta AHa; = f(x4) se
determina pe cale experimentala.

ret
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Entalpia de cristalizare (AH.st) este considerata, in calculele tehnice, egala si de semn contrar cu
entalpia de dizolvare. in realitate, conditia |AHeris| = |AHaz| este indeplinita numai in cazul in care substanta se
dizolva intr-o solutie aproape saturata, la temperatura la care ulterior are loc cristalizarea. Chiar daca aceasta
corectie cu temperatura poate fi neglijata, entalpia de diluare (AHy) trebuie luata in consideratie. De aceea,
pentru calcule riguroase, entalpia de cristalizare se determina cu relatia:

AH crist — AHc/lz + AHd// (275)

in care AHg; reprezintd entalpia de diluare a solutiei saturate pana la o concentratie atat de mica dupa care nu
mai este influentata de eventuala diluare ulterioara.

2.4.1. BILANT TERMIC iN REGIM ADIABAT

In regim termic adiabat, cantitatea de caldurd schimbata cu mediul exterior este nula. Inseamna ca
instalatia sau utilajul pentru care se efectueaza bilantul sunt perfect izolate termic $i nu sunt prevézute cu
suprafete interioare de transfer de caldura. Regimul adiabat este un regim ideal, neexistand materiale perfect
izolante (avand conductivitatea termica A = 0). Exista totusi procese industriale care pot fi considerate ca decurg
in regim termic adiabat.

Pentru regimul adiabat, ecuatia (2.55) capata forma:

ZQ ZQ""’”S ZQ (2.76)

Problema care se pune in acest caz este aceea de a determina valoarea temperaturii finale a masei de
reactie, Te, cunoscand temperatura initiald a masei de reactie, T, si bilantul de materiale.

2.4.2. BILANT TERMIC iN REGIM IZOTERM

Regimul termic izoterm este caracterizat prin egalitatea temperaturilor la intrare i iesire din proces:
T, =T, =constant (2.77)
Problema care se pune in acest caz este determinarea cantitatii de céldurd schimbate cu exteriorul
astfel incat temperatura in proces sa rdmana constanta. Cantitatea de céldurd schimbatd cu exteriorul se
determina pe baza ecuatiei (2.55) pusa sub forma:

Qex[ = y Q:i - y Q:i _y Qproces (278)

2.4.3. BILANT TERMIC iN REGIM NONADIABAT $I NONIZOTERM

Majoritatea proceselor industriale decurg in regim nonizoterm si nonadiabat, conditii in care Qext # 0 i
T, #T,. Scopul intocmirii bilantului termic intr-un astfel de caz este acela de a determina valoarea caldurii
schimbate cu exteriorul, Qex;, astfel incat procesul sa decurga intre limitele de temperatura T, i Te, cu gradul de
transformare 774 i la compozitia initiala data prin marimile n3, si x5 (/=1, ..., N-1: N reprezentdnd numarul
total al componentilor masei de reactie initiale). Termenii ecuatiei (2.55) sunt explicitati in functie de aceste

marimi:
D oi-AlmxT) 79)
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Zoji = Fz(nZlef\i!UAwTe) (2.80)
Zoproces = FS(nZk’nAk’Te) (281)

Que = F ~F.=F, = Fl1 x5, 1., T, T,) (282)
Pe baza valorii Qex calculate conform relatiei (2.82) se proiecteaza in continuare sistemul de transfer de
caldurd, pe baza ecuatiei generale a transferului termic:
Q,, =K-A-AT, (2.83)
ecuatie din care se determina aria suprafetei necesare de transfer de caldura, A.

iar ecuatia (2.55) devine:
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3. TRANSPORTUL FLUIDELOR

3.1. INTRODUCERE

In marea majoritate a cazurilor transportul fluidelor este preferat transportului solidelor. Astfel, este
preferat transportul solutiei Tn locul transportului separat al componentelor acesteia. De multe ori, materialele
solide sunt transportate prin antrenarea lor cu un fluid: transportul pneumatic al materialelor solide pulverulente,
transportul hidraulic al unor materii prime ale industriei alimentare (sfecla, cartofi, tomate, fructe, etc.),
concomitent cu spalarea acestora.

In instalatiile de proces ale industriilor alimentare se transportd numeroase fluide cu proprietati foarte
diverse. Fluidele se deplaseaza prin conducte, canale, aparate si reactoare fie sub actiunea unei energii primite
din exterior, fie — in cazul lichidelor — sub actiunea energiei potentiale create de o diferenta de nivel.

Transferul energiei de la o sursa exterioara la fluid se poate realiza cu utilaje statice sau dinamice,
acestea convertind energia primita de la o sursa exterioara (turbina, motor electric, etc.) in energie de presiune,
energie potentiala sau in energie cineticd, dupa caz. Utilajele care servesc la transferul energiei de la o sursa
exterioara la un fluid poarta denumirea generica de pompe (daca fluidul este un lichid), respectiv compresoare
(daca fluidul este un gaz). Denumirea de pompe de vid este datd utilajelor care servesc la realizarea unei
depresiuni sau la evacuarea unui recipient.

Pentru a provoca deplasarea (curgerea) fluidelor existd mai multe posibilitati: 1) prin actiunea unei forte
centrifuge; 2) prin deplasarea unui volum de fluid: fie pe cale mecanica, fie prin intermediul altui fluid; 3) printr-un
impuls mecanic; 4) prin transfer de impuls de la alt fluid; 5) prin actiunea unui cdmp magnetic; 6) prin actiunea
fortelor gravitationale. Pe baza acestor metode de principiu sunt construite toate echipamentele destinate
transportului fluidelor.

3.2. TRANSPORTUL LICHIDELOR
3.21. CONSERVAREA ENERGIEI LA CURGEREA FLUIDELOR. ECUATIA BERNOULLI

Se considera o portiune de conducta
limitata intre sectiunile 1 si 2, prin care curge un P,, V,, U, 2 /
fluid Tn regim stationar (fig. 3.1). Pe aceasta
portiune de conductd, schimbul de energie cu
exteriorul constd din introducerea in sistem de

71

lucru mecanic (W) si de caldura (Q). Daca se o\

considera ca prin sistem trece o cantitate de fluid \V_V/ Q

egald cu unitatea de masa, iar energiile intrate in

sistem se considera pozitive si cele iesite din Z,
sistem negative, se poate intocmi bilantul 1 Py vy, Uy

energetic redat in tab. 3.1.

v 41 v

Fig. 3.1. Schema pentru deducerea ecuatiei Bernoulli
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Tab. 3.1.Bilant energetic pentru sistemul redat in fig. 3.1

Forma de energie Intrata prin punctul 1 lesita prin punctul 2 Diferenta (1) — (2)
Energie potentiala 9z, 9z, 9(z,-z,)
Energie cinetica 1v? 1v? %(vf —v§)
Energie interna u, u, u,—u,
Lucru mecanic extern Py, P,v., Pv,-Pyv,,
Energie termica - - Q
Energie mecanica - - 14

Tindnd cont de expresia (2.46) a bilantului energetic in care — regimul fiind stationar — acumularea de
energie este nula, se poate scrie:

2

g(zw —22)+%(V1 _V22 )+(U1 —U2)+(P1VS1 —P2V32)+Q+W =0 (3-1)

Variatia energiei interne (us — uy) se datoreaza pe de o parte energiei termice Q introduse din exterior gi
pe de alta parte energiei F rezultate din frecari: frecarea interna intre straturile de fluid cu viteze diferite, respectiv

frecarea externa a fluidului cu peretii. In aceste conditii se poate scrie:
2

u,—u, =—(Au) =] Q+F - '[ Pdv, (3.2)

1
2 2
P1vs1 _PZVSZ :_[A(va )]12 =7 J.Pdvs _'[Vsdp (33)
1 1

Tnlocuind substitutiile de mai sus in (3.1), aceasta devine in final:
2

9(z, —zz)+%(v12 —v§)+'[vsdP—F+W:0 (3.4)

1
cunoscuta si ca ecuatia Bernoulli pentru curgerea fluidelor in regim stationar.
Introducénd in aceasta ecuatie entalpia: H = u + Pvs, rezulta:

g(Z1—22)+%(V12—V22)+(H1—H2)—F+W=0 (3-5)

Daca regimul de curgere este si izoterm (T = const.) iar fluidul este incompresibil (vs1 = vs) — lichidele
pot fi considerate practic fluide incompresibile, atunci:

g2, ~2. )+ (1, v )+, (P ~P.)-F+W =0 36)
Tnlocuind volumul specific al fluidului functie de densitatea acestuia: vs = 1/o, ecuatia (3.6) devine:
9(z, —zz)+l(v12 —v§)+ﬂ—F+W =0 [Jkg]
2 p
(3.7)
p9(z, —Zz)+%p(vf —v2)+ (P, —P,)—F*+W* =0 [Jim® =N/m?]
in care:

w energia necesara pentru transportul unitatii de masa de fluid din sectiunea 1 in sectiunea 2;
w* energia necesara pentru transportul unitatii de volum de fluid din sectiunea 1 in sectiunea 2;
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F energia de frecare raportata la unitatea de masa de fluid;
F* energia de frecare raportata la unitatea de volum de fluid;
intre care exista corelatiile:
W =Wp si F'=Fp (3.8)
Ecuatiile (3.4) si (3.5) se pot pune si sub forma:
1
W =g(z, —z1)+%(v§ —vf)+J‘deP+F (3.9)
2
1
W=g(z,~2)+ Vi ~vi)+(H,~H,)+ F (3.10)

din care se poate deduce ca energia W furnizatad pompei are rolul de a:
e ridica un lichid de la inaltimea z; la inaltimea z;

mari viteza unui fluid de la vy la v;

ridica presiunea unui fluid de la Py la Py;

mari entalpia unui gaz de la Hy la Hy;

transporta fluidul prin invingerea frecarii F.

3.2.2. RELATII §I MARIMI CARACTERISTICE iN TRANSPORTUL LICHIDELOR

O pompa sau un grup de pompe deserveste un sistem alcatuit din: spatiul de aspiratie, ansamblul de
conducte si armaturi, spatiul de refulare. Sistemul impreuna cu pompa sau grupul de pompe alcatuiesc agregatul
de pompare.

3.2.2.1. DEBITUL POMPELOR

Debitul masic al pompelor este definit ca fiind masa de lichid transportata de pompa in unitatea de timp.
Debitul volumic este definit ca volumul de lichid transportat in unitatea de timp. Raportul dintre debitul volumic
real (My) si debitul volumic teoretic (M) poarta denumirea de randament volumic al pompei:
MV

M 3.11
M M, (3.11)

3.2.2.2. INALTIMEA MANOMETRICA

Daca ecuatia (3.7a) se imparte prin acceleratia gravitationala g, se obtine:

(22—21)+i(v§—vf)+ﬂ+£:ﬂ=2m (3.12)
29 ,g g g
care se mai poate scrie sub forma:
2
Z =Az+ Av + AP + AFy (3.13)

29 pg pg
unde Z, este inaltimea manometrica a sistemului.
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Sensul fizic al acestei marimi este

P, echivalentul in presiune (inaltime coloana de

T T s, B8 i lichid) a energiei care trebuie transferata fluidului
1 Y de catre pompa sau grupul de pompe care

deservesc sistemul. Pentru un sistem ca acela din

fig. 3.2, pompa va trebui sa transfere lichidului

energia necesara trecerii sale din vasul inferior Tn

cel superior, adica:

e energia necesara maririi vitezei lichidului de la
valoarea vy la intrare in conducta de aspiratie
la valoarea v, la iesire din conducta de
refulare. Dacad ambele conducte au acelasi
diametru interior, viteza lichidului in conducta
de aspiratie va fi tot vz;

e energia necesara maririi presiunii statice a
lichidului de la valoarea Py, deasupra lichidului
in spatiul de aspiratie, la valoarea P,
deasupra lichidului in spatiul de refulare;

e energia necesara ridicarii lichidului de la cota

z¢la cota zy;
7, e energia necesara invingerii rezistentelor prin
Fig. 3.2. Schemd pentru calculul inéltimii manometrice i al frecare si a rezistentelor hidraulice locale pe
inltimii de aspiratie traseul pe care se deplaseaza lichidul.

Pentru sistemul din fig. 3.2, ecuatia (3.13)
capata forma:
vi-vi Pi=P, AR,
+ +

Z =z,-7,+-2
29 P9 pg

(3.14)

in care diferenta:

l,=2,-1, (3.19)
poartd denumirea de inéltime geometrica si este inaltimea pe verticald pana la care trebuie ridicat lichidul.
Aceasta inaltime depinde de modul in care sunt amplasate utilajele.

Daca unei pompe in functiune i se masoara presiunea statica a lichidului la intrarea In pompa, P,
presiunea staticd a lichidului la iesirea din pompa, P, diferenta pe verticala intre punctele de masura a
presiunilor,Zy, viteza lichidului la intrarea in pompa, va Si viteza medie a lichidului la iesire din pompa, v;, energia
transferata efectiv lichidului se poate scrie, in termeni de inaltimi:

2 2
Foh VitV s (3.16)
P9 29
unde Zne este inaltimea manometrica efectiva a pompei. Aceasta nu contine termenul corespunzator energiei
transferate lichidului pentru invingerea frecarilor si socurilor acestuia in corpul pompei. Luand in considerare
aceasta energie prin termenul AP,, ecuatia (3.16) devine:
2 2

7 _Pr_Pa +vr -V +ZO+ APP
pg 29 P9
in care Zn poartd denumirea de indltime manometrica teoretica a pompei. Raportul dintre inaltimea

me

(3.17)

mt

Th:
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V4
m=3 (3.18)

mt

3.2.2.3. INALTIMEA DE ASPIRATIE

Aceastd marime este deosebit de importantd pentru amplasarea pompei in sistemul pe care Tl
deserveste. Pentru calculul inaltimii de aspiratie, Za, se scrie bilantul energetic intre nivelul lichidului in rezervorul

de aspiratie (punctul 1 din fig. 3.2) si cota axului racordului de aspiratie (centrul pompei din fig. 3.2):

2 2

i+v_1+21:PaSp +vasp

P9 29 P9 29

in care P, este presiunea statica a lichidului in corpul pompei cand se realizeaza aspiratia; vasp este viteza

medie de deplasare a lichidului in corpul pompei, iar APqs reprezinta pierderea de presiune prin frecare si
rezistente locale pe portiunea dintre spatiul de aspiratie si intrarea in pompa.

Daca spatiul de aspiratie este deschis, P; este tocmai presiunea barometrica P, exercitata la suprafata

lichidului. Aceasta este functie de altitudinea amplasamentului (tab. 3.1).

AP
+(Z, +2,)+—=2 (3.19)
P9

Tab. 3.1.Dependenta presiunii barometrice de altitudine

-600 0 | +100 | 200 | 300 | 400 | 500 | 600 | 700 | 800 | 1000 | 1500

Altitudinea
[m]
Presiunea
barometrica | 11,08 | 10,1 | 10,0 | 992 | 981 | 960 | 9,50 | 9,40 | 9,32 | 9,20 | 9,02 | 845
[Pa.10]

Presiunea Pasy a lichidului in corpul pompei cand se realizeaza aspiratia, nu trebuie sa fie mai mica
decét presiunea de vapori a lichidului, Py, la temperatura la care se face aspiratia (tab. 3.2). In caz contrar, o
parte din lichidul aspirat se poate transforma in vapori, ducand la aparitia fenomenului nedorit de cavitatie.

Tab. 3.2.Dependenta presiunii de vapori a apei de temperatura

278 | 283 | 293 | 303 | 313 | 323 | 333 | 343 | 353 | 363 | 373

Temperatura
[K]
Presiunea
de vapori 0,088 | 0,118 | 0,235 | 0,422 | 0,736 | 1,226 | 1,98 | 3,11 472 | 7,00 | 10,12
[Pa.10+]

inlocuind in (3.19) P cu Ps $i Pasp cu Pyap i explicitand inaltimea de aspiratie, se obtine:

P., AP, Vvi-v:
7 — Pb vp T fsp | asp (3.20)

" pg pg pg 29

calculeaza din conditia derivata din ecuatia (3.20):
Pb _Pvap - APfasp (321)
P9

Z,<

a
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Pentru majoritatea lichidelor, cand
aspiratia se face la 288 — 293 K, inaltimea de
aspiratie este mai mica de 6 m. Daca in
conditile in care se face aspiratia rezulta din
calcul Z; < 0, pompa se va amplasa sub nivelul
lichidului din vasul de aspiratie (fig. 3.4 a),
pentru ca lichidul s& curga liber in pompa.

Cand lichidul se gaseste la nivel mai
adanc decat inaltimea de aspiratie, se folosesc
pompe speciale (numite pompe submersibile
sau pompe imersate) cu electromotorul inchis
etans, introdus impreuna cu pompa in lichid.

La capatul conductei de aspiratie se

;

) monteaza un sorb cu supapa. Capatul inferior
Fig. 3.3. Pozitia pompelor n raport cu rezervorul de aspiratie: @l conductei trebuie sa fie la cel putin 0,5 m
a — sub nivelul rezervorului; b — deasupra rezervorului sub nivelul apei din rezervor si la cel putin 0,5

m distanta de fund.

3.2.2.4. PUTEREA $1 RANDAMENTUL

Puterile si randamentele definite pentru un agregat de pompare rezultad din schema redata in fig.3.4.,
unde:

Sursa Pompa Ansamblul
de [ »| Motor [»| Transmisie [»| (Grupde [ utilajelor
putere pompe) si conductelor

N.

Ins

Nmot Na Ni Ne Nu N

n

Fig. 3.4. Schema pentru definirea puterilor si randamentelor unui agregat de pompare

Nins este puterea instalata a sistemului de actionare; Nyo: este puterea motorului; N, este puterea de antrenare; N;

este puterea indicata; N. este puterea efectiva; N, este puterea utila, iar N, este puterea necesara. Raportand

doud cate doua puterile mentionate mai sus, se definesc urmatoarele randamente:

¢ randamentul transmisiei dintre motor si pompa, 7 = No/Nmot. Acesta tine seama de pierderile de energie
determinate de sistemul de transmisie;

e randamentul mecanic al pompei, 7, = N/N,, tine seama de pierderile de energie datorate frecarii
subansamblurilor in miscare (arbore si lagare, piston si cilindru, supape si ghidaje, rotor si carcasa, etc.);
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e randamentul hidraulic al pompei, 77:=N/N;, tine seama de pierderile de energie prin frecarea si socurile
lichidului in pompa;

e randamentul volumic al pompei, 7v, definit prin ecuatia (3.18) tine seama de consumul suplimentar de
energie pentru a acoperi pierderile de debit. Se poate scrie si: 77v = Nu/Ns;

¢ randamentul total al pompei, 7, este dat de produsul dintre randamentul mecanic, hidraulic si volumic al
pompei: 17, =1, 1,1, ;

e randamentul total al agregatului de pompare, 7, se calculeaza ca produs intre randamentul pompei,
randamentul transmisiei si randamentul motorului: 77, =7, -7, *77,,,; -

Puterea necesara se calculeaza pe baza inaltimii manometrice si a debitului volumic (mv) de lichid
transportat prin sistem:
N, _Zy-prgm, kW] (3.22)
1000
Puterea de antrenare se calculeaza dupa alegerea pompei, tindnd cont de debitul volumic real (mv),
inaltimea manometrica efectiva (Zme) si randamentul 7,:
N, _Zwoprg-m, kW] (3.23)
1000-7,
Daca pompa aleasa nu satisface conditia ca Zne > Zn silsau cerintele de debit, atunci fie se leaga in serie sau in
paralel mai multe pompe, fie se alege un alt tip de pompa.
Puterea motorului se calculeaza luand in considerare randamentul total al agregatului de pompare:
B _Zwprg-m, kW] (3.24)
1000- 7,
Puterea instalatd este mai mare decat puterea motorului, pentru a asigura o rezerva in caz de
supraincarcare:
Nis =B Ny [kW] (3.25)
unde /S este un coeficient de siguranta supraunitar, denumit factor de instalare. Acesta se alege in functie de
puterea necesara (tab. 3.3).

Tab. 3.3.Dependenta factorului de instalare de puterea necesara
Puterea necesara [kW] <1 1-5 5-50 >50
Factor de instalare g 2-1,50 1,50 - 1,20 1,20 - 1,15 1,10

3.2.3. POMPE PENTRU LICHIDE
3.2.3.1. CLASIFICAREA POMPELOR PENTRU LICHIDE

Datorita conditiilor foarte diverse de functionare, la ora actuala exista un numar foarte mare de tipuri de
pompe, fiecare tip raspunzand unor necesitati tehnico-economice specifice. Conditiile de functionare tin seama
de proprietétile lichidului (viscozitate, densitate, impuritati, agresivitate mecanica si chimica, inflamabilitate) si de
conditiile procesului: debit, presiune, temperatura, regim continuu sau discontinuu.

Este dificil de gasit un criteriu unic de clasificare a pompelor fard dezavantajul introducerii unui numar
mare de grupuri de pompe. Marea majoritate a lucrarilor de specialitate adopta criteriul constructiv pentru
clasificarea pompelor pentru lichide.
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Din punct de vedere constructiv, pompele pentru lichide pot fi impartite in:
1. pompe fara elemente mobile
2. pompe avand organe principale in migcare:
2.1. pompe volumice:
2.1.1.  pompe cu migcari alternative (pompe cu piston);
2.1.2. pompe rotative;
2.2. pompe centrifuge.

Desi pompele centrifuge sunt tot pompe rotative, ele au fost trecute intr-o categorie separata, din cauza
marii lor importante, precum si datorita faptului c& principiul lor de functionare este total diferit de cel al pompelor
rotative.

3.2.3.2. POMPE FARA ELEMENTE MOBILE

3.23.21. Sifonul

Sifonul este in principiu o teava - din sticla, metal, material plastic — indoita sub forma de U. El serveste
la transvazarea lichidelor de la un nivel superior la unul inferior, pana la egalizarea celor doua nivele (fig. 3.5).

o,
1

.

™

Fig. 3.6. Sifoane fara amorsare directa:

Fig. 3.5. Principiul sifonului 1— cu tub lateral; 2 — cu para de cauciuc; 3 - cu saboti

Pentru a functiona, sifonul trebuie sa fie amorsat. Amorsarea se face prin umplerea sifonului cu lichidul
de transvazat sau cu un alt lichid, dacd amestecarea celor doua lichide nu este daunatoare. Necesitatea
amorsarii este principalul dezavantaj al sifonului i de aceea existd multe solutii constructive care evita
amorsarea directa (fig. 3.6).

O a doua conditie de functionare este ca presiunea in punctul cel mai inalt (punctul C) al sifonului sa fie
superioara presiunii de saturatie a lichidului la temperatura de lucru.

Aplicand ecuatia Bernoulli pe portiunea AC a sifonului din fig. 3.5, se obtine:
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2 —_—
gaz-L B pg (3.26)
2 p
VZ
PP p-g(Az—z——fJ>Ps 327
g

unde Az este diferenta de nivel dintre punctul C si suprafata lichidului, v este viteza lichidului in sifon, Py este
presiunea la suprafata lichidului, Pc este presiunea in punctul C, p este densitatea lichidului, F este energia de
frecare pe unitatea de masa de lichid, f = F/g este frecarea lichidului pana in punctul C (inclusiv rezistenta de la
intrarea in sifon), Ps este presiunea de saturatie a lichidului la temperatura de lucru.

Debitul sifonului se determina aplicand ecuatia Bernoulli intre punctele 1 si 2, de intrare, respectiv iegire
a lichidului din sifon:

2

g-Az—V—+ﬂ—F‘:O

2 p

V= \/Z(Q-AZ'+—R —F —F'j
Yo,

in care Az’ este diferenta de nivel intre punctele 1 si 2, P, este presiunea in punctul 2, F’ este energia de frecare
pe unitatea de masa intre punctele 1 si 2, inclusiv rezistentele de la intrarea si de la iesirea din sifon.
Daca presiunile in punctele 1 si 2 sunt egale (P; = P») si daca se neglijeaza frecarea (F’ = 0), ecuatia

(3.28 b) devine:
V=429 -AZ' (3.29)

Analizand ecuatia (3.29) se poate constata ca in momentul in care nivelul lichidului este acelasi in

ambele rezervoare, adicd Az’ = 0, viteza de curgere a lichidului prin sifon devine v = 0, deci debitul (conform
2

(3.28)

ecuatiei debitului: m, =v- unde d este diametrul interior al sifonului) devine i el nul, respectiv functionarea

sifonului inceteaza.

In fig. 3.6 sunt redate cateva tipuri constructive de sifon care evitd amorsarea directa.

Sifonul cu tub lateral de aspiratie (fig. 3.6.1) se amorseaza aspirand prin tubul lateral dupa ce robinetul
de jos a fost inchis; cand lichidul a umplut ramura descendenta, se deschide robinetul.

Sifonul cu para (fig. 3.6.2) se amorseaza prin intermediul parei de cauciuc: cand se strénge para, aerul
iese prin teava sifonului, iar cand para se destinde, lichidul este aspirat prin orificiul practicat la partea inferioara a
tubului in forma de U, umpland portiunea scufundata in lichid a sifonului.

Sifonul cu saboti (fig. 3.6.3) este utilizat in industrie pentru transvazarea unor cantitati mari de lichid.
Teava indoita in forma de U are ramurile egale, extremitatile lor fiind cufundate in doua recipiente (doi saboti).
Cénd sifonul este coborat cu ajutorul unor scripeti astfel incat una din ramuri sa fie afundata in lichid, sifonul intra
in functiune daca a fost in prealabil umplut cu lichid. Prin ridicarea sifonului curgerea lichidului inceteaza dar, atat
sifonul cét si cele doud recipiente raméan pline, gata sa functioneze la o noud afundare in lichid.

3.23.2.2. Montejusul

Montejusul este un utilaj static, cu functionare intermitentd, utilizat pentru transvazarea unor fluide a
caror agresivitate chimica este foarte mare. Pentru transvazare se foloseste aerul comprimat (0,3 — 0,4 MPa) sau
alt gaz inert. Aparatul redat in fig. 3.7 este prevazut cu 3 deschideri: pentru introducerea lichidului, pentru
introducerea aerului comprimat $i pentru evacuarea lichidului. Daca lichidul intra prin cadere liberd, robinetul 3,
care face legatura cu atmosfera, este deschis; daca umplerea se face sub vacuum, atunci, pe langa robinetul 2,
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Fig.3.8. Principiul de functionare al gaz-liftului

se deschide robinetul 4 de legatura cu pompa de vid,
iar celelalte robinete sunt inchise. Evacuarea lichidului
prin conducta 7 se face cu gaz comprimat (uzual aer)
inchizénd robinetele 2, 3 si 4 si deschiz&nd robinetele
8 si 5. Dupa golire se face aerisirea si se reincepe
ciclul. Tn timpul manevrelor de umplere si de
evacuare, presiunea se urmareste la manometrul 6.

Datorita functionarii discontinue, aceste
aparate au productivitdti scazute, randamente
energetice scazute (circa 25%), dimensiuni mari si
necesita multd manopera in exploatare. Unde este
posibil sunt Tinlocuite cu pompe centrifuge
confectionate din materiale anticorozive.

3.23.23. Gaz-liftul

Numit si pompa Mammut, acest aparat
poate ridica lichide curate sau contindnd materii fine in
suspensie (nisip, namol) sau chiar corpuri mari (sfecle
intregi, de exemplu). Gaz-liftul utilizeaza un fluid
motor, uzual aer comprimat, care, dispersat sub forma
de bule in lichid, formeaza un sistem eterogen gaz —
lichid a carui densitate este mai mica decat densitatea
lichidului. Dispersia de gaz in lichid se ridica prin
teava de refulare, afundatd adénc in lichid, pe
principiul vaselor comunicante.

In principiu, un gaz-lift (fig. 3.8) este alcatuit
dintr-o teava de lungime H afundata pe portiunea Hs
in lichidul de pompat. La extremitatea inferioara a tevii
intrd o teava mai subtire prin care este adus aerul
comprimat. Suspensia lichid — aer se ridica pana la
capatul superior al tevii de refulare daca este
indeplinita conditia:

H-p,=H, p=H-H,) p, (3.30)

unde o Si pm sunt respectiv densitatea lichidului si
densitatea suspensiei lichid —aer, iar H, = H — Hs este
inéltimea de pompare.

Din ecuatia (3.30) rezulta necesitatea
afundarii adanci a conductei de refulare:

H,=H,.—£n— (3.31)
P~ Pn
Marea lungime de afundare a conductei de
refulare, alaturi de randamentul total scazut (intre 36
si 50 %) sunt principalele inconveniente in utilizarea
acestor tipuri de pompe.
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3.23.24. Injectoare si ejectoare

Injectoarele sunt aparate care servesc la ridicarea si transportul lichidelor, sau la pomparea lor intr-un
recipient sub presiune, folosind energia cinetica a unui fluid motor: abur, aer comprimat, apa sub presiune.
Ejectoarele au o constructie similara cu cea a injectoarelor, dar au rolul functional de a evacua un fluid

dintr-o incinta.
3 4
_

1"ﬂ:

R e

Fig. 3.9. Injector

1 - racord intrare
fluid motor;

2- duza;

3 - ajutaj de amestec;
4 — difuzor interior;

5 — difuzor exterior.

—

Tn injectorul redat in fig. 3.9, fluidul motor A intra prin racordul 1 in duza 2 unde energia de presiune este
transformata in energie cinetica, strabate cu viteza mare ajutajul de amestec 3, antrenand lichidul de pompat B;
se formeaza un amestec intre fluidul motor si lichidul de pompat C, a cérui energie cinetica atinge valoarea
maxima in gatul injectorului; amestecul trece apoi in difuzorul interior 4 si in difuzorul exterior 5, unde energia
cinetica este transformata treptat in energie de presiune.

Injectoarele sunt aparate ieftine si sigure, transporta si lichide cu materii in suspensie si se pot construi
din materiale anticorozive. Au dezavantajul ca necesitd debite mari de fluid motor si au randament energetic
scazut (15 — 30%). Amestecarea lichidului de pompat cu fluidul motor poate deveni un avantaj atunci cand, pe
langa pompare, este dorita si incalzirea lichidului.

3.2.3.3. POMPE CU MISCARI ALTERNATIVE

Aceste pompe au ciclul de pompare in doi timpi: ——
- Aspiratia (fig. 3.10 a): volumul camerei de pompare se a) %
mareste prin deplasarea unui piston, a unui piston plonjor v
(plunger) sau a unei membrane; rezultd o depresiune care 4 ( -

aspira lichidul in pompa. Pentru ca in timpul aspiratiei sa nu \
se aspire lichid in conducta de refulare, o supapa de /.4 /
refulare inchide, in acest timp, conducta. \

1 2
S —
- Evacuarea (fig. 3.10 b): volumul camerei de pompare b)
se micgoreaza prin impingerea, Tn sens invers, a pistonului, 7

plungerului sau membranei; lichidul din camera este '\3
evacuat in conducta de refulare, trecand prin supapa de
evacuare, care in acest timp este deschisa. Pentru ca
lichidul sa iasa numai prin conducta de refulare, o supapa
de aspiratie inchide conducta de aspiratie in timpul
evacuarii.

Fig. 3.10. Principiul de functionare al pompelor cu
migcéri alternative: a — aspiratie; b — evacuare.
1 - cilindru; 2 - piston; 3 - supapa de aspiratie;
4 - supapa de refulare
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Inchiderea si deschiderea supapelor se face — de obicei — automat, prin jocul presiunilor din camera de
pompare.

Pompele cu piston se utilizeaza in situatiile in care trebuie transportate debite relativ reduse de lichid la
presiuni ridicate.

3.2.3.31. Randamentul, debitul si puterea pompelor cu miscari alternative

Randamentul volumic este definit ca raportul dintre volumul de lichid pompat efectiv intr-o cursa a
pistonului si volumul parcurs de piston in aceasta cursa:
ViV Y
VA Db
unde V; este volumul pompat de piston intr-o cursa [m?]; / — cursa pistonului [m]; A — aria sectiunii cilindrului [m?];
D - diametrul cilindrului [m].
Randamentul volumic al acestor pompe variaza intre 0,97 - 0,99 la pompele mari, de executie foarte
ingrijita, 0,94 - 0,98 la pompele mijlocii si 0,85 — 0,94 la pompele mici.
Debitul volumic si debitul masic sunt date de relatiile:
m,=i-1-A-n-n,

(3.32)

, (3.33)
m, =/'/‘A'”'77v'/?=mv'/?
unde i = 1 sau 2 reprezintd numarul fetelor active ale pistonului, n este turatia pompei, p este densitatea lichidului
pompat si 7v este randamentul volumic definit de ecuatia (3.32).
Puterea necesara se poate determina din relatiile:
m, -Az m, -W V-n-i-W A-l-n-i-W m, -W
N = -p-g= -p= p= -p=
iy My T Ty M Ty M Ty T
in care N reprezinta puterea pompei [W]; mv — debitul volumic [m®/s]; Az — inaltimea geometrica de pompare [m];
W - energia totalda de pompare pe unitatea de masa [m?s?; V — volumul parcurs intr-o cursa a pistonului
(plungerului, membranei) [m?3]; n — turatia [s]; i — 1 sau 2, numarul de fete active ale pistonului; A — aria sectiunii
cilindrului de pompare [m?]; / — cursa pistonului [m]; mn, — debitul masic [kg/s]; #r — randamentul total; 7v — randa-
mentul volumic; 7, — randamentul mecanic.

(3.34)

3.23.3.2. Variatia debitului pompelor cu migcari alternative

Debitul pompelor cu miscari
alternative este pulsat si intrerupt. In fig.
3.11 este redat modul in care rotatia
manivelei se transforma in miscare
alternativa (de du-te — vino), cu viteza
neuniforma (sinusoidald) a pistonului.

Cu notatiile din figura se pot
scrie urmatoarele relatii:

x=r(1+cosa) (3.35)
dx=—-R-sina-da (3.36)
. . . . o dV=A-dx=
Fig. 3.11. Transformarea migcdrii rotative, uniforme a manivelei . (3.37)
in migcare alternativa, neuniforma a pistonului =AR-sina-da
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unde, pe 1&nga notatiile din figura, V este volumul debitat de pompa si A este aria sectiunii cilindrului.
Deoarece rotatia manivelei este uniforma cu viteza unghiulard « se poate scrie:

a=w-t (3.38)
t reprezentand timpul, iar:
mvzﬂ:a)-ﬂza}-A-R-sina (3.39)
dt da

este debitul volumic momentan (instantaneu).
Debitul volumic maxim corespunde valorii maxime a lui sin & (pentru o = 2/2):
m, . =o-AR (3.40)
Debitu volumic mediu se obtine impartind volumul V de lichid pompat in cursa utila a pistonului (cand
avariaza dela 0 la 7):

V,max

Vg

V=A-R-jsina-da=—(A-R-cos<x)g’=2A-R (3.41)
0
la durata unei rotatii a manivelei:
t:2—” (3.42)
[0

Tn aceste conditii, debitul volumic mediu este:

m, = 22RO AR o138

AR
oz

(3.43)

V ,max

]
Ecuatia (3.39) arata c& debitul momentan al pompelor cu migcari alternative cu simplu efect variaza
dupa o curba sinusoidald (numai partea pozitiva a sinusoidei), avand un maxim de @wAR pentru « = 2kz + /2, k
fiind un numar intreg. In fig. 3.12 este redata fluctuatia debitului pompelor in functie de timp. La pompele cu
simplu efect (fig. 3.12 a) debitul este pulsat si intrerupt. La pompele cu dublu efect (fig. 3.12 b), debitul este pulsat
dar neintrerupt, atingdnd numai un moment valoarea zero; debitul mediu este my = 0,636mymax (dublu fatd de
debitul mediu al pompelor cu simplu efect).

Pentru caracterizarea neuniformitatii Detetut
debitului, s-a introdus  factorul de c
neuniformitate, definit prin ecuatia: Gy .
m, —m,_ '
5 — V,max_ V., min (344)
mV
. , — , . F A2 £
i care: M, My, m, sunt respectiv ¢854y iy . \ N :
! ! _ 1
debitul maxim, minim si mediu ale pompei. '.r k\\\\\\%ﬁ
In cazul pompelor cu simplu efect: Al LA ¥l Tmpu
m, -0 Dedityl
§=—vmx "7 _ 344 (3.45) “
0,318m, .., G
iar in cazul pompelor cu dublu efect:
m,_ -0
= ymx ~ 157 (3.46)
0,636m

V max

b . Yimoul
Fig. 3.12. Variatia debitului pompelor cu migcéri alternative:
a— pompe cu simplu efect; b — pompe cu dublu efect
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3.2.3.3.3. Pompe cu piston

Aceste pompe sunt alcatuite din cilindrul (camera) de pompare, pistonul, canalele de aspiratie si de
evacuare, supapele de aspiratie si de evacuare, sistemul de actionare.

Pompele la care refularea se face numai la

miscarea pistonului intr-un singur sens (pistonul are o

T S S — ligcarea pistonulu _ _
( 7 singura fata activa) se numesc cu simplu efect (fig.
E 3.13 a). Pompele la care refularea se face la fiecare
[ cursa a pistonului (pistonul are doua fete active) se
2 numesc cu dublu efect (fig. 3.13 b). Acestea din
d

urma sunt prevazute cu cate doua supape pentru
aspiratie si doud pentru refulare.
Mai multe pompe cu simplu sau dublu efect

Vv <= _ pot avea pistoanele in legatura cu un arbore cotit
( comun. Pentru uniformizarea debitului, cuplarea
pistoanelor pe arbore se face cu un decalaj de 180°,
Vo 120° sau 909, pompele numindu-se respectiv duplex
- (— (cu doi cilindri dispusi la 1809), triplex (cu trei cilindri
dispusi la 120°), evadruplex (cu patru cilindri dispusi

b la 900).
Pompele cu piston sunt actionate de masini
Fig. 3.13. Reprezentarea schematica de abur, electromotoare cu reductor de turatie sau
a pompelor cu piston: prin transmisii cu curele. Pentru reglarea debitului

a— pompa cu simplu efect; b — pompa cu dublu efect.  exista urmatoarele posibilitati:
a) variatia turatiei electromotorului de antrenare;

b) variatia cursei pistonului;
c) variatia admisiei aburului, cdnd pompa este actionata de o magina de abur;
d) deschiderea unui ventil pe o conducta de ocolire (by-pass).

La aceste pompe nu se poate regla debitul prin inchiderea unui ventil pe conducta de refulare, existand
pericolul spargerii pompei.

Turatia pompelor cu piston se alege in functie de lungimea cursei pistonului: pentru curse sub 300 mm
turatia se alege intre 60 — 160 rot/min (in mod exceptional 250 rot/min), iar pentru curse mai mari de 300 mm
turatia se alege astfel incat viteza medie a pistonului sa fie de aproximativ 0,5 m/s.

3.23.34. Pompe cu piston plonjor

Un inconvenient important al pompelor cu piston este etansarea interioara intre piston si peretele
cilindrului; pentru remedierea unei etansari defectuoase este necesara demontarea pompei; tot datorita etangarii
interioare, pompele cu piston nu pot fi utilizate pentru lichidele cu continut de materiale solide in suspensie.
Aceste inconveniente dispar in cazul pompelor cu piston plonjor (pompe cu plunger).

Plungerul este un corp cilindric, care prin volumul sau relativ mare inlocuieste pistonul in rolul de
marire/micsorare alternativa a volumului liber al camerei de pompare. Etansarea se realizeaza printr-o cutie de
etansare, montatd in corpul cilindrului, usor de stréns sau de schimbat garnitura, din exterior. Un alt avantaj al
acestor pompe este ca supapele pot fi montate oriunde pe peretele camerei de pompare.

In fig. 3.14 sunt redate cateva tipuri caracteristice de pompe cu plunger.
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Fig. 3.14. Pompe cu piston plonjor:
a— pompa cu simplu efect; b — pompa cu dublu efect; ¢ — pompa diferentiala

“}'*' T AT
—

1

3.2.3.3.5. Pompe cu piston lichid

Aceste pompe (fig. 3.15) sunt utilizate pentru pomparea, pe distante mici, a lichidelor corozive. Pistonul
(plungerul) si camera de pompare sunt protejate de actiunea coroziva a lichidului pompat printr-o perna de lichid
protector (ulei de parafina, de exemplu) necoroziv si nemiscibil cu lichidul pompat.

diafragma supapa
) dispozitiv de
) L i plStOﬂ antrenare@ _g
piston lichid diafragme \§= _
_ TS
(|IChId de L§ b diafragma
protectie) - S tubulara
Y
// lichid
inert
lichid de pompat
supapa
Fig. 3.15. Principiul pompelor cu piston lichid Fig. 3.16. Pompé cu diafragmé
3.2.3.3.6. Pompe cu diafragma

Tot in scopul protejarii pistonului de actiunea coroziva sau abraziva a lichidului pompat se construiesc
pompele cu diafragma. Constructiv, aceste pompe se aseamana cu pompele cu piston lichid, cu deosebirea ca
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2 intre piston si lichidul pompat exista o membrana
flexibila (din cauciuc, piele, teflon sau alte materiale
elastice), prin a carei miscare se poate mari si micsora

1 alternativ camera de pompare (fig. 3.16). Singurele

piese mobile aflate in contact cu lichidul pompat sunt

6 supapele, acestea putand fi special proiectate pentru

4 a face fatad agresivitatii lichidului pompat. Miscarea

diafragmei se poate realiza prin mijloace mecanice, cu

5 ajutorul aerului comprimat, sau prin intermediul unui
electromagnet.

Aceste pompe sunt folosite cu succes la
transportul lichidelor nenewtoniene, in ciuda faptului
ca initierea curgerii lichidelor pseudoplastice este mai
dificila. De asemenea, la pomparea suspensiilor
lichidul este supus la o forfecare minima. Pentru
transportul fluidelor alimentare viscoase, sensibile la
forfecare, precum si pentru transportul suspensiilor
abrazive se utilizeaza pompe cu diafragma cu dublu
efect (fig. 3.17). Aceste pompe sunt prevazute cu
doua diafragme montate pe un ax comun care
executd o miscare alternativa fiind antrenat de un dispozitiv cu aer comprimat. Sistemul de supape cu sfera
asigura inchiderea alternativa a canalelor de admisie si evacuare. Pompa debiteaza la fiecare cursa a pistonului,
ca si pompele cu piston cu dublu efect.

D
»)
1o
D

1
Fig. 3.17. Pompa cu diafragma cu dublu efect
1- aspiratie; 2 - evacuare; 3 — valva distributie aer;
4 - diafragme; 5 — ax; 6 — supape cu sferd

3.23.3.7. Pompe dozatoare

Aceste pompe sunt utilizate pentru livrarea unui debit cunoscut, exact si constant de lichid, independent
de variatiile de presiune in timpul exploatarii. Astfel de pompe sunt actionate de motoare electrice cu turatie
constanta. Pentru debite mici si presiuni ridicate se utilizeaza pompe cu plunger, in timp ce pentru debite relativ
mari si presiuni scazute se utilizeazd pompe cu diafragma. In ambele cazuri, reglarea debitului se face prin
reglarea cursei pistonului. Un singur motor poate actiona mai multe astfel de pompe individuale care livreaza
lichide diferite in debite reglabile independent. Debitul lor poate fi variat de la zero la maxim, fie manual, fie
automat. Pompele dozatoare sunt mult folosite atat in instalatiile pilot cét si in instalatile industriale pentru
dozarea unor reactanti, inhibitori, catalizatori, aditivi, aromatizanti, etc.

3.2.3.4. POMPE ROTATIVE

In pompele de acest tip, transportul lichidului de la intrarea in pompa cétre iesire, se face cu ajutorul
unor subansamble care se rotesc etans fatd de o carcasd. Aceste pompe sunt caracterizate prin: a — lipsa
supapelor; b — presiuni mari la refulare, variind intre 0,5 — 2,5 MPa (exceptional chiar 30 MPa); ¢ — autoamorsare;
d — independenta debitului de presiune; e — dimensiuni reduse; f — ungerea se face, cel mai adesea, chiar de
catre lichidul transportat; g — posibilitatea transportului lichidelor avand viscozitati foarte mari, complet lipsite de
faza solida.

Ca si in cazul pompelor cu migcari alternative, debitul pompelor rotative se regleaza prin variatia turatiei
sau printr-0 conducta de ocolire (by-pass) cu robinet, nu printr-un ventil amplasat pe conducta de refulare.
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Exista o gama constructiva foarte variata de pompe rotative, in continuare fiind prezentate tipurile
reprezentative.

3.2.3.4.1. Pompe rotative cu tambur
excentric

Acest tip de pompa (fig. 3.18) consta dintr-o
carcasa cilindrica in care se roteste, excentric si etang
fata de carcasd, un tambur. Acesta impinge lichidul
dinspre deschiderea de intrare spre cea de iesire.
Spatiul cu presiune mica este despartit de cel cu
presiune ridicatd printr-o lamd care, prin forta
centrifuga sau printr-un arc, este apasata continuu si
etans pe peretele interior al tamburului; in lama este i
deschiderea de evacuare a lichidului.

Fig. 3.18. Pompd rotativd cu tambur excentric
3.2.3.4.2. Pompe rotative cu palete

Pompele
rotative cu palete

au drept organ de RN

lucru un rotor cu ﬂ '
palete elastice (fig.
3.19 a), cu palete “'

culisante (fig. 3.19
b) sau cu palete

rabatabile  (fig. a
3.19¢). Fig. 3.19. Pompe rotative cu palete: a — elastice; b — culisante in rotor; ¢ - rabatabile.
3.234.3. Pompe rotative cu angrenaje

Sunt  cu-

noscute si  sub
denumirea de pom-
pe cu roti dintate.

Sunt  alca-
tuite din doi cilindri
dintati care angre-
neaza exterior (fig.
3.20) sau interior
(fig. 3.21), rotindu-se
in sensuri contrare,
etans intre ei si fata Fig. 3.20. Pompé cu rofi dintate cu angrenare interioarg
de carcasa.
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Fig. 3.21. Pompé cu rofi dinfate cu angrenare exterioara
1— carcasé; 2 - roti dinfate.

Flow
207

257
007

175"‘-‘”
FLOWRATE
Limin 4
Wy
125
0]

DIFFERENTIAL PRESSURE - (BAR)
a - debit

Fig. 3.22. Caracteristicile unor pompe cu rofi dintate

3.23.44. Pompe rotative cu pistoane profilate

Unul din cilindri este actionat din exterior,
celdlalt fiind antrenat prin angrenare. Lichidul este
transportat in spatiul dintre dinti si peretele carcasei.

Se utilizeaza pentru transportul lichidelor cu
viscozitati foarte ridicate. Datorita spatiului redus
dintre dinti, nu se pot utiliza in transportul suspensiilor.

Se construiesc astfel de pompe pentru o
gama larga de debite (0,6 - 250 I/min), presiuni (pana
la 1,5 MPa) si temperaturi (pana la 523 K).

In fig. 3.22 sunt redate caracteristicile unor
pompe care transporta ulei cu viscozitatea de 35 cSt.

10.Dkw

PIVER

il 5

5.5k

40kw

3.0kw

22w

1.5
1.0kw

075k
0 T T T T T T I I 1 T 1 1
N N T A

DIFFERENTIAL PRESSURL - (B4Hi

b - putere

Modul de lucru si caracteristicile acestor pompe (fig. 3.23) sunt asemanatoare celor ale pompelor cu rofi
dintate. In locul angrenajului, aceste pompe au doua pistoane profilate care se rotesc in sens contrar. Lichidul

este transportat in spatiul dintre piston si carcasa pompei.
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a b C d e

Fig. 3.23. Pompe rotative cu pistoane profilate:
a—cu o aripd; b, c — cu doua aripi; d - cu trei aripi; € — cu patru aripi.

3.2.34.5. Pompe rotative cu rotor elicoidal

Principiul care sta la baza acestor pompe a fost descoperit in 1939 de catre René Moineau. O parte din
denumirile comerciale ale acestor pompe (MONO, MOYNO, NEMO, etc.) deriva de la numele inventatorului.

Fig. 3.24. Pompa cu rotor elicoidal:
1 rotor; 2 - stator; 3 — carcasd; 4 — ax; 5 — cuplaj; 6 — etansare; 7 - lagare.

Principalele componente ale acestei pompe (fig. 3.24) sunt rotorul 1 si statorul 2. Rotorul elicoidal este
confectionat din metal sau din materiale ceramice cu duritate ridicata. Statorul este confectionat dintr-un material
elastic, astfel incat sa se poata asigura etansarea stator - rotor. Numarul de spire al statorului este jumétate din
numarul de spire al rotorului. Pentru a se putea misca in interiorul statorului, rotorul este montat excentric pe axul
de actionare 4, care executd o miscare giratorie, generadnd o suprafatd conicd cu varful foarte ascutit. Prin
aceasta miscare, in timpul invartirii rotorului se inchid intre stator si rotor portiuni de lichid care sunt impinse si
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conduse de la intrare spre iesirea din pompa. n fig. 3.25 este redat modul de deplasare al cavitatilor cu lichidul
de pompat in functie de pozitia rotorului. Ansamblul rotor — stator poate fi realizat dupa diverse geometrii, dupa

cum reiese din fig. 3.26.

S-geometry

D45-geometry

O ——

e ’ L-geometry

op s op g Fig. 3.26. Geometria ansamblului rotor — stator

Fig. 3.25. Deplasarea cavitétilor
in functie de pozitia rotorului

Principalele avantaje ale acestor pompe sunt: a) posibilitatea cuplarii directe a pompei la electromotor;
b) debitarea continua, fara pulsatii; c) lipsa supapelor; d) posibilitatea pomparii lichidelor foarte viscoase si a
suspensiilor fibroase si grauntoase; e) eroziunea redusa a statorului si inlocuirea ugoara a acestuia; f) mersul
linigtit, fara zgomot; g) posibilitatea amplasarii orizontale sau verticale a rotorului. Au dezavantajul unui
randament mecanic redus, si este important ca ele sa nu functioneze in gol (fara lichid).

Pentru industria alimentara, cosmetica, farmaceutica, biotehnologii si inginerie genetica se utilizeaza
astfel de pompe realizate in constructie igienicad si asepticd, cu posibilitati de cipare si sipare. Pe langa
constructia standard se folosesc si pompe prevazute cu transportor elicoidal (fig. 3.27 a), cu buncar de alimentare
si snec (fig. 3.27 b) sau cu malaxor si transportor elicoidal (fig 3.27 c).

Caracteristicile de performanta (debit volumic, respectiv inaltime manometricd) pentru aceste pompe se
intind pe o plaja larga (fig. 3.28): debite de pana la 100 m¥h, inaltimi manometrice de pana la 300 m.

Datorita faptului c& debitul acestor pompe variaza liniar cu turatia rotorului, ele se utilizeaza ca pompe
dozatoare de mare precizie si acuratete in sectorul medical si farmaceutic, in industria produselor cosmetice si a
produselor alimentare.

Datorita avantajelor enumerate, pompele rotative elicoidale au o larga aplicabilitate in multe ramuri ale
industriei alimentare, utilizdndu-se, printre altele, si pentru: transportul si dozarea grasimilor, a pulpelor si
sucurilor de fructe, a reziduurilor de la prelucrarea fructelor, a diatomitului pentru filtrarea berii, a apelor de
spalare cu continut de frunze de la prelucrarea sfeclei si a taiteilor de sfecla, pentru alimentarea cu suspensii a
filtrelor presa, pentru transportul pestilor intregi (macrouri, sardele) sau a pestelui transat, a uleiului de peste, a
namolului de la decantoare, centrifuge, separatoare, transportul si dozarea mierii, marmeladei, gemurilor,
inghetatei, gelatinei, ciocolatei, umpluturilor de napolitane, etc.
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Fig. 3.27. Variante constructive de pompe elicoidale:
a - cu transportor elicoidal; b — cu buncér de alimentare
i $nec; ¢ - cu malaxor si transportor elicoidal.
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Fig. 3.28. Caracteristici de performanté ale pompelor
rotative elicoidale

3.2.3.4.6. Pompe rotative cu surub

O categorie importanta de
pompe pentru manipularea lichide-
lor cu viscozitate foarte ridicata si a
pastelor este reprezentata de catre
extruderul cu surub a carui
schema de principiu este redata in
fig. 3.29.

Extruderele se utilizeaza
pentru fabricarea unor produse
avand sectiuni simple sau com-
plexe (baghete, tuburi, etc.) din
industrile de fabricare a pastelor
fainoase, a materialelor plastice, a
catalizatorilor, a unor produse
ceramice, etc.

Fig. 3.29. Pompa rotativa cu surub:
1 - cilindru; 2 — surub elicoidal; 3 — placé cu orificii pentru uniformizarea
curgerii; 4 — filierd; 5 — palnie de alimentare.

Curgerea se datoreaza forfecarii suferite de material (lichid sau pastd) in canalul format intre surubul

elicoidal si corpul pompei.
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3.23.4.7. Pompe peristaltice

Acestea sunt un tip special de pompe, in care un tub din cauciuc siliconic (sau alt material elastic), cu
diametrul cuprins de obicei intre 3 i 25 mm, este presat de catre rolele unui rotor triunghiular (fig. 3.30). Tubul
este fixat pe un ghidaj curbat montat concentric cu rotorul
triunghiular prevazut cu cele trei role. Miscarea rotorului face ca
tubul elastic sa fie presat succesiv de catre role, fapt care duce la
deplasarea lichidului din tub din zona de aspiratie in zona de
refulare. Debitul de lichid poate fi precis controlat prin intermediul
turatiei rotorului.

Acest tip de pompa este utilizat in special pentru
manipularea fluidelor biologice, care trebuiesc ferite de orice contact
impurificator. In prezent se utilizeaza din ce in ce mai frecvent
pentru pomparea emulsiilor, cremelor si a altor materiale cu
proprietati reologice similare in instalati de laborator si de
microproductie in care este necesard evitarea contactului cu aerul
sau cu alte surse de contaminare chimica, biologicad i
bacteriologica. Debitele variaza intre 0,03 - 4 I/s, iar presiunile de
refulare sunt cuprinse intre 0,1 — 0,25 MPa. Constructiile actuale, din
tuburi turnate, cu pereti grosi, prevazuti cu armatura, ajung la debite
de pana la 20 I/s si presiuni de pana la 1 MPa. Aceste pompe pot fi
utilizate cu succes si ca pompe dozatoare.

Fig. 3.30. Principiul de functionare
al pompei peristaltice:
1 - tub flexibil; 2 - rotor triunghiular;
3 - role presoare

3.2.3.5. POMPE CENTRIFUGE

Pompele centrifuge au o larga raspandire in industrile de proces, fiind cele mai utilizate pompe din
industria chimica si din cea de prelucrare a petrolului. Sunt pompe frecvent folosite si in ramurile industriei
alimentare.

Intr-o astfel de pompa lichidul este alimentat in centrul unui rotor care se invarte cu o viteza mare; forta
centrifuga astfel creata impinge lichidul radial spre periferia rotorului (la pompele centrifuge radiale) sau in lungul
axului pompei (la pompele centrifuge axiale). In acest fel energia mecanic disponibila la ax este transferata
lichidului sub forma de energie cinetica. Aceasta este treptat convertitd in energie de presiune, pe masura ce
lichidul paraseste rotorul.

3.2.3.5.1. Clasificarea pompelor centrifuge

Exista doua categorii principale de pompe centrifuge: a — pompe centrifuge radiale (tip voluta sau cu
stator) si b — pompe centrifuge axiale (fig. 3.31).

Pompele centrifuge, radiale sau axiale, se pot clasifica functie de numarul rotoarelor (existand pompe
mono- i multietajate), de forma rotorului, de forma si pozitia carcasei, de caracteristicile de operare, etc.

Mai cunoscute si utilizate sunt pompele centrifuge tip voluta. Schema de principiu a acestor pompe este
redata in fig. 3.32. Caracteristic acestor pompe este faptul ca rotorul refuleaza lichidul radial intr-un canal de
colectare spiral cu sectiune continuu crescatoare, constructie care ugureaza convertirea energiei cinetice a
lichidului in energie de presiune.

46



Operatii unitare in industria alimentara si biotehnologii

Fig. 3.31. Tipuri de pompe centrifuge
a— pompad centrifuga radiala tip volutd; b — pompa centrifugd radiald cu stator; ¢ — pompa centrifugd axiala.

Fig. 3.32. Pompa centrifuga tip volutd — schema de principiu
1 - rotor; 2 — palete; 3 — arbore; 4 — cutie de etansare; 5 — carcasa;
6 — canal (melc) colector; 7 — racord de intrare; 8 — racord de iegire

Rotorul 1 cu paletele 2 este invértit cu turatie mare de catre arborele 3 cuplat la un electromotor, la o
turbina sau la o transmisie cu curea. Rotorul este inchis in carcasa 5, prevazuta axial cu racordul de aspiratie 7.
Arborele se sprijind pe unul sau doua lagare. Periferia carcasei formeaza canalul de colectare 6 — in forma de
melc — care conduce lichidul catre racordul de refulare 8 situat tangential pe carcasa.

Rotorul acestor pompe este prevazut cu un numar de 6 — 12 palete curbate care au rolul de a asigura o
curgere cat mai neteda a lichidului. Rotoarele pot fi de tip inchis (cu paletele asezate intre doua discuri inelare),
semiinchis (cu paletele amplasate pe un disc) sau deschis (fara discuri laterale) - fig. 3.33.
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Fig. 3.33. Tipuri de rotoare:

a, d — rotor deschis; b, e — rotor semiinchis; ¢, f - rotor inchis.

Rotoarele deschise sunt utilizate la pomparea lichidelor care contin particule solide in suspensie, dar
prezinta dezavantajul ca necesita tolerante mici intre palete si peretii carcasei. Dupa cum lichidul este aspirat pe

Fig. 3.34. Rotor cu dubla aspiratie

o singura latura sau pe ambele parti ale rotorului, exista rotoare
simple, cum sunt cele redate in fig. 3.33 si rotoare cu dubla
aspiratie, cum este rotorul redat in fig. 3.34. Rotorul cu dubla
aspiratie este de fapt format din doua rotoare simple, plasate
spate in spate, prezentadnd avantajul c& realizeazd o mai buna
echilibrare axiala a pompei, dar si dezavantajul unei constructii
mai complicate.

Pompelor cu stator (fig. 3.31 b) le este caracteristica
prezenta intre rotor gi carcasa a unui dispozitiv fix numit stator
(difuzor), format din doua inele paralele si concentrice cu rotorul,
al carui spatiu este divizat de palete in canale care continua
oarecum drumul canalelor rotorului, dar in directie opusa curburii
acestora. Prezenta acestui dispozitiv permite o curgere a
lichidului mult mai controlata, asigura convertirea energiei
cinetice in energie de presiune in mod treptat, determina pierderi
de presiune mai mici la trecerea lichidului prin pompa si
respectiv un randament al pompei mai mare (uneori chiar peste
90%). De obicei, pompele cu stator sunt pompe multietajate.
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Pompele axiale (fig. 3.31 ¢) au rotorul format din 4 — 6 palete rasucite in forma de elice, cu unghi de
inclinare fix sau reglabil din exterior. Pomparea lichidului are loc ca urmare a actiunii cdmpului de forte centrifugal
(determinat de nvartirea rotorului), miscarii turbionare (creata de profilul paletelor) si impingerii lichidului de catre
palete. Pompele axiale sunt prevazute cu un stator format dintr-un numar de palete fixe care dau o directie axiala
curentului de lichid, la iesirea din rotor. Aceste pompe au avantajul ca au diametrul mic gi capacitate relativ mare.
Se caracterizeaza printr-o indltime de aspiratie mica (sunt foarte sensibile la aspiratie) si pot fi mono- sau
multietajate.

3.235.2 Ecuatia fundamentala a pompelor centrifuge

Se adapteaza ecuatia Bernoulli pusa sub forma:

v2i—v?
24y (P-P)+W-F=0 (3.47)

9(z,-2,)+

pentru cazul particular al curgerii unui lichid prin canalul dintre
doua palete ale rotorului. Pentru simplificare, canalul este
considerat in pozitie orizontala, dar rezultatele sunt valabile si
pentru perechi de canale care au alta orientare, din cauza
simetriei lor centrale.

Indicii 1 si 2 se refera la capatul central si, respectiv, la
capatul periferic al canalului.

Diferenta (z+ - z») se anuleazd pentru canalul
considerat orizontal.

Termenul (v’ —v?)/2 reprezintd diferenta dintre

energiile cinetice ale unitatii de masa de lichid in punctele 1 si 2.
Vitezele vy si v2 sunt vitezele relative ale lichidului in raport cu
canalul.

Presiunile Py si P», practic egale cu cele de la intrarea si
iesirea pompei, se deduc aplicdnd ecuatia Bernoulli pentru
conducta de aspiratie (inaltimea zs, viteza ¢1) si pentru cea de
refulare (indltimea 2z, viteza c¢z). Pompele centrifuge se
construiesc in aga fel incat viteza din conducta de aspiratie sa fie
egala cu cea de la intrarea in rotor, iar viteza de la iesirea din
rotor sa fie egald cu cea din conducta de refulare. Neglijand
frecarea pe aceste portiuni de conductd si considerand ca
pompa aspira lichidul la presiunea atmosferica P, si 1l refuleaza
intr-un alt rezervor tot la presiunea atmosferica (fig. 3.35), se
obtine:

- pentru conducta de aspiratie:

2
—g-zs—%+vs(Pa—R):O (3.48)

- pentru conducta de refulare:

2
—g-zp—%ervs(Pz—Pa):O (3.49)

Din aceste doua ecuatii rezulta: Fig. 3.35. Schit pentru deducerea ecuatiei

fundamentale a pompelor centrifuge
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¢l —¢?
v (R=P)=-g-Z+=1 = (3.50)
in care Z = zs + zp este indltimea geometrica de pompare.
Forta centrifuga care se dezvolta pe unitatea de masa a lichidului in miscare, pe un cerc cu raza R, este
o’ ‘R, iar energia pentru deplasarea acestei mase cu dR - pe directia razei — este:
dW =’ -R-dR (3.51)
Pentru deplasarea pe intreaga lungime a canalului, energia necesara unitatii masice de lichid va fi:
Ry
o (R -R?) _ (3 -ui)

W=|wR-dR= = (3.52)
2 2

Ry
unde w este viteza unghiulara a rotorului, iar us $i uz sunt vitezele tangentiale ale lichidului la intrarea si la iesirea
din rotor. Efectuénd inlocuirile in (3.47), ecuatia Bernoulli devine:
(V2 —v?)—-(c? —c?)-(u? —u?)=2-g-Z (3.53)
Pe de alta parte, intre vitezele u (tangentiald), v (in directia canalului) si ¢ (rezultantd), exista — in
conformitate cu paralelogramul vitezelor din fig. 3.36 — urméatoarele relatii:

vi=c?+u?-2c,-u,-cosa, (3.54)
vi=cl+ul-2c,-u,-cosa, (3.55)
| ?1 Din ecuatiile (3.53) - (3.55) rezulta:
\\ 7 Ca"Uy"COSat, —C; U, -COS @ (3.56)
p a Oy g
)‘—1 si, pentru ca pompele centrifuge obisnuite se construiesc cu

unghiul =~ 909, iar ¢y si us sunt mici comparativ cu ¢ Si us,
ecuatia (3.56) se reduce la:
_ C,-U,-Cosq,

z (3.57)
g
ecuatie care este considerata ecuatia fundamentalda a
pompelor centrifuge.
3.2.3.5.3. Influenta unghiului B,

Unghiul £, este unghiul dintre tangenta la paleta (in
punctul periferic al rotorului) si sensul negativ al tangentei la
rotor (in acelasi punct). in fig. 3.37 sunt redate mai multe
formate de palete avand acelasi unghi S, insa diferite
unghiuri S2: paletele A, B, C cu £ < 90° sunt curbate in sens contrar rotatiei rotorului, paleta D se termina radial
(B2=900), iar paletele E si F sunt curbate in sensul rotatiei (3. > 90°).

Paletele E si F, curbate in sensul rotatiei ridica lichidul la inaltimi mai mari decét cele curbate in sensul
contrar rotatiei, dar au randament inferior din cauza formarii vartejurilor, prin imprimarea unor acceleratii prea
mari Tn canalul (mai scurt) dintre palete. Practica aratd ca mai avantajoase paletele curbate in sensul opus
sensului de rotatie si avand unghiul £ cuprins intre 25 si 50°.

Pentru cazul special cand pompa trebuie sa ridice la inaltimi mici debite mari de lichid, sunt avantajoase
pompele axiale, la care paletele sunt elicoidale.

Fig. 3.36. Compunerea vitezelor
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3.23.54. Comportarea pompelor
centrifuge in functionare

In functionarea pompelor centrifuge apar
relatii de interdependenta intre debit (m), inaltimea de
pompare (Z), putere (N) i turatie (n).

Din paralelogramul vitezelor (fig. 3.36)
rezultd ca pentru palete de aceeasi forma (aceleasi
unghiuri « si f), cresterea debitului — aceasta
insemnand cresterea vitezei ¢ — implica si cresterea
vitezelor u si v; deci debitul unei pompe este
proportional cu turatia.

Existdnd proportionalitate intre vitezd si
turatie, si — de asemenea — proportionalitate intre
inaltimea de pompare Z si produsul c-u [vezi ecuatia
(3.57)], rezultda c& indltimea de pompare este
proportionala cu patratul turatiei.

Puterea pompei fiind proportionala cu
produsul m-Z dintre debitul pompei si inaltimea de
pompare, rezultd ca puterea pompei este
proportionala cu puterea a treia a turatiei. Se poate
deci scrie:

m=~n
Z~n? (3.58)

N ~n®
Aceste relatii sunt doar

aproximative. Fiecare tip de pompa este 2

testat la standul de proba pentru a gasi
in mod experimental dependenta exacta
a debitului volumic my, indltimii de
pompare Z, a puterii necesare N si a
randamentului 7 de turatia n. Astfel de
dependente sunt redate in fig. 3.38. Se
poate remarca faptul ca randamentul
pompei trece printr-o valoare maxima.
Aceastd valoare indica valorile optime

£ cr
= 3

3
P

ebitul &,in ¢, ()

Puteres N, kW

S
\
b/
;

|
N

S ;

.’:u&'{f."mﬁa de pompare £,m

ale celorlalti parametri: m, Z, N si n.
In practicd insa, alegerea

&

AR
\ﬁ

pompelor centrifuge se face astfel:

e ? ‘-k?’?ﬂa
| |

NI

i |

N
I\

- indltimea de pompare este fixa; ea

L]

este dictatd de locul in care
functioneaza pompa;

- inaltimea manometrica W/g din
ecuatia  Bernoulli, depinde de
viteza, deci de debitul lichidului;

- motorul de actionare se alege pe

i | | ]
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Fig. 3.38. Variatia parametrilor m, Z, N i n
in functie de turatia pompei (n)

alte considerente, astfel incat si turatia este impusa.
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Tn aceste conditii, este necesar sa se
4 Znn A Zn, n cunoasca, prin incercare pe standul de proba,

variatia inaltimii de pompare, a puterii si a

randamentului, in functie de debit, la turatia

N consideratd. Rezultatul este o diagrama de

7 N forma celor redate in fig. 3.39, asa-numita

' diagrama a caracteristicilor de functionare.
K—_\n n Z De obicei, pompele sunt testate la
’fnv rrTV> diferite turati fnainte de livrare, firma

a b producatoare intocmind diagrama (topograma)

Fig. 3.39. Diagrama caracteristicilor de functionare generala a pompei (fig. 3.40). Coordonatele

a pompelor centrifuge diagramei generale sunt fie parametrii naturali

a - pompe centrifuge radiale; b — pompe centrifuge axiale. @ Pompei (Z, my, n, ), fie parametrii redusi,
adica raporturile dintre marimile respective si

cele corespunzatoare valorilor optime (Z1, myy,

221 -3.+ru«- — 3’1 : ny, mn4). Aceastd diagrama aratd cum variaza

187 i 1 ~l I turatia n, inaltimea de pompare Z, debitul
g adatd A 4 A _;,\ : volumic my si randamentul 7, cand pompa
o 162y ] B B e N functioneaza in alte conditii decét cele optime.

4 / K . \ . M S e L
% jn / @?‘ \ Diagrama generala permite stabilirea limitelor
S 142y e f A - . .
IS ! @i '}\ J de utilizare rationala ale pompei pentru alte
3,:2-2?_; FEN) \4 / N conditii (curba -/ de pe diagrama corespunde
S 4 / i), | ( Z;  conditilor de randament maxim, pentru
& —q—r T = VAN \/ X diferitele turatii la care poate fi exploatata
%_a&zf AT ' '}‘\ Zava \ pompa). Cu aproximatie, diagrama generala a
Sy _a?w - M N unei pompe poate fi utilizatda si pentru alte

. 1_05‘«1 ' - ol pompe cu palete de aceeasi forma.

i vany SO N

§2-2 y

D \.\ \
- aq qz Q‘;‘ as5. 48 ”, M 8 20 3.2.3.5.5. Turatia specifica

Debitul- S,.m

Debitul unei pompe centrifuge este
egal cu produsul dintre aria (cilindrica) prin
care lichidul iese din rotor si viteza radiala a
lichidului la iesire din rotor:
m,=x-D,-b,-c, -cosa, (3.59)

unde D este diametrul exterior al rotorului, b, este latimea paletelor, iar ¢, este viteza rezultanta intre v i .
Inaltlmea de pompare este:

Fig. 3.40. Diagréma generald a caracteristicilor
unei pompe centrifuge radiale

7_ c,-U,-cosa, (3.60)
g
Pentru 0 pompa geometric asemenea:
m,'=rz-D,"b,"c,"cosa, (3.61)
7' Go Uy "COSTty (3.62)
g9

Daca a este factorul de asemanare geometrica, definit ca:
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a=De_ b (3.63)
2 b2
iar n si n’ sunt turatiile celor doua pompe asemenea, se poate scrie:
Gl 0,0 (364)
c,’ u, nD, n
Din ecuatiile (3.59) — (3.64) se obtine:
My g2l (3.65)
m, n
2
Z_g (ﬂj (3.66)
VA n'

Eliminénd pe a intre ultimele doua ecuatii, in final rezulta:
1/2 N\ 3/4
n_ K_’”vJ (iJ (3.67)
n \m, VA

n-m)* n'(m,")"
23/4 - (Z.)3/4
apare ca un criteriu de asemanare a pompelor centrifuge, de constructie geometric asemenea.

Acest criteriu poarta denumirea de turatie specifica, fiind definit drept turatia unei pompe model —
geometric asemenea cu pompa considerata — astfel dimensionata incat sa debiteze 1 m%s si s& aiba inéltimea
manometrica de 1 m.

In practic se mai foloseste inc4 si turatia specifica raportata la o putere de 735 W (1 CP), acestei puteri
corespunzandu-i o Tnaltime manometrica de 1 m si un debit volumic de 0,075 m3/s. In acest caz turatia specifica
are expresia:

Ecuatia (3.67) pusa in forma:

=n_ =constant (3.68)
q

112
m

n,=365n- Z:"‘ (3.69)
O turatie specifica adimensionala este data de ecuatia:
n- m1/2 m1/2
' v %
nq =W=0,180'n'w (370)
Intre turatiile specifice ng, ns $i ng’ exista urmétoarea relatie de legatura:
n 1
n, =t o (3.71)
3,65 07180

Tn cazul pompelor multietajate turatia specifica se refera la un rotor din pompa.

Pentru aceleasi caracteristici de pompare (mv si Z), pompele cu turatii specifice mai mari, si respectiv
turatii mai mari, vor avea gabarite mai mici (D2/D+, adica raportul dintre diametrul exterior si cel interior al rotorului
are valori mai mici).

Turatia specifica, impreund cu unele date constructive si valori numerice ale parametrilor de baza,
constituie marimi deosebit de utile in proiectarea, clasificarea, selectionarea si exploatarea pompelor centrifuge.

In tab. 3.4 este redat clasificarea pompelor centrifuge in functie de turatia lor specifica.
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Tab. 3.4.Clasificarea pompelor centrifuge in functie de turatia specifica

Tipul de_ pompa Turatii specifice [rot/min] D,/D, Domeniul de lucru
centrifuga Ny ng Ns
lents 11-2 | 2-4 40 - 80 g5 | debitmic;
presiune foarte mare
Radiala | normal3 22-41 | 4-74 | 80-150 20 debit mediu;
presiune mare
rapids #M-82 | 74-148 | 150-300 | 18-14 |debitmare;
presiune medie
rotorinsurub | 82-108 | 14,8-29,6 | 300-600 | 12-1,1 | depitmare;
.- presiune mica
Axiala debit foarte mare;
rotor elicoidal | 108-329 | 29,6-59 | 600-1200 0,8 ) L
presiune mica
3.2.3.5.6. Pomparea lichidelor cu comportare nenewtoniana

Dupa cum s-a aratat, principiul care sta la baza functionarii pompelor centrifuge este transformarea
energiei cinetice intr-o energie de presiune care provoaca fenomenul de curgere. Intr-o astfel de pompé, efectul
de forfecare este variabil. Considerand situatia din fig. 3.41, cand refularea este complet inchisa, forfecarea
maxima apare in spatiul dintre rotor gi carcasa (zona B). Intre paletele rotorului (zona A) are loc o circulatie a
lichidului dupa cum se arata in fig. 3.42, dar in conducta de refulare (zona C) lichidul este esentialmente static.
Cénd lichidul circula prin pompa, tensiunile de forfecare se mentin diferite in cele trei zone. Daca lichidul vehiculat
are proprietati pseudoplastice, viscozitatea sa efectiva va fi diferita, fiind mai redusa in zona B decét in zonele A
si C. In conditii stationare, presiunea dezvoltata in rotor produce o curgere uniforma prin corpul pompei. La
pornire este posibil s& apara dificultati; datoritd viscozitatii aparente foarte inalte a lichidului, motorul poate fi
suprasolicitat. De asemenea, este posibil ca pompa sa ajunga foarte incet sa debiteze lichidul la capacitatea
ceruta. Forfecarea prelungitd a unor lichide pseudoplastice conduce de regula la deteriorarea si degradarea
acestora, astfel incat pompele centrifuge nu se recomanda pentru vehicularea lor.

Fig.3.41. Zone cu forfecare diferita in pompe centrifuge  Fig. 3.42. Circulatia lichidului intre paletele rotorului
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3.2.3.5.7. Pompe simple de joasa presiune

Astfel de pompe se construiesc pentru inaltimi manometrice de pana la 200 m, debite de 5 — 2000 m¥h
si presiuni de 1,6 — 2,5 MPa. Prin intermediul unui cuplaj elastic sunt legate direct de electromotorul care lucreaza
la 1450 sau 2900 rot/min (fig. 3.43). Constructia acestor pompe permite accesul in pompa pentru revizii gi
reparatii fara demontarea din instalatie si de pe placa de baza.

Fig. 3.43. Pompa centrifugd simpld de joasd presiune:
1 - carcasd, 2 - rotor; 3 — etangare arbore; 4 — corp de legatura; 5 — bucsé de uzura; 6 — corp lagare;
7 — rulment; 8 — arbore.

Intrarea unilaterald a lichidului produce o fmpingere axiald a rotorului si o solicitare daunitoare a
lagarului. Acest inconvenient se poate ameliora prin practicarea catorva orificii in rotor care sa echilibreze
presiunea pe cele doua fete ale sale. Pompele duble (cu intrarea bilaterala a lichidului) nu au acest inconvenient.

Aceste pompe sunt destinate vehicularii lichidelor curate, neutre sau agresive, cu temperatura maxima
de 443 K si presiunea maxima de 1,6 (2,5) MPa, in procesele tehnologice din industria chimica, petrochimica,
rafindrii, industria alimentara, etc.

3.2.3.5.8. Pompe centrifuge multietajate

Pompele centrifuge cu un singur rotor ating inaltimi de ridicare de pana la 60 — 150 m. Pentru obtinerea
unor inaltimi de pompare mai mari (evacuarea apelor de mina, alimentarea cazanelor de abur, etc.) se folosesc
pompe centrifuge de presiune inalta, cu mai multe trepte. Fiecare treapta corespunde unui rotor, montat pe un
arbore comun; lichidul trece prin primul rotor si prin primul stator, este colectat de carcasa inelara a primei trepte
care il conduce in centrul celui de-al doilea rotor, s.a.m.d. pana la carcasa in melc a ultimei trepte, care il
indreaptd catre racordul de iesire. Se construiesc astfel de pompe cu péna la 20 de trepte, realizand - la o turatie
de 3000 rot/min — inaltimi de pompare de 2000 — 2400 m, cu randamente de 80%. Pot lucra la temperaturi de
pana la 728 K si presiuni de maximum 38 MPa.
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Fig. 3.44. Pompa centrifugd cu trei trepte:
1—racord de aspiratie; 2 - rotoare; 3 — statoare; 4 — canale de conducere pentru lichid; 5 — carcasa de colectare
a lichidului din ultima treaptd; 6 — arbore; 7 — lagar; 8 — conducte de apa sub presiune; 9 — cutii de etangare..

In fig. 3.44 este redata schita unei pompe centrifuge cu trei trepte: la prima rotorul si statorul sunt redate
in sectiune, la a doua rotorul este redat in vedere si statorul in sectiune, iar la a treia treaptd se vede numai
statorul. Arborele este sustinut de doua lagare in care ajunge céte o conducta cu apa sub presiune, in scopul de
a evita intrarea aerului si dezamorsarea pompei. impingerea axiala este echilibrat prin orificiile practicate in
fiecare rotor.

3.2.35.9. Pompe centrifuge pentru paste fibroase

Tn multe cazuri este necesard pomparea unor suspensii cu comportare nenewtoniana cu continut relativ
ridicat de faza solida, sau a unor lichide care inglobeaza cantitati considerabile de gaze.

Pompa din fig. 3.45 a este destinata vehicularii lichidelor avand presiuni si temperaturi ridicate (2,5 MPa
si 483 K), fiind special conceputa pentru preluarea socurilor termice si de presiune. Rotorul este proiectat de asa
maniera incét sa nu se infunde cu fibrele continute in suspensie de cétre lichidul vehiculat. Se construiesc astfel
de pompe avand capacitati intre 6 si 2000 I/s si inaltimi de ridicare de pana la 140 m. Sunt antrenate la turatii de
980 sau 148 rot/min.

Pompa din fig. 3.45 b face parte din categoria pompelor care rezista la infundarea cu material solid si la
abraziune. Rotorul semiinchis este special proiectat ca sa realizeze autocuratirea in cazul patrunderii in pompa a
unor particule solide care, de reguld, provoaca blocarea altor tipuri de rotoare. Aceste pompe au capacitati
cuprinse intre 3,5 — 400 I/s, inaltimi de ridicare de pana la 80 m si lucreaza la presiuni de 1,0 sau1,6 MPa si
temperaturi de maximum 453 K.

Pompa din fig. 3.45 ¢ poate fi de asemenea utilizata la vehicularea suspensiilor cu un continut de pana
la 8% materiale fibroase. Este prevazuta cu un sistem de degazare a suspensiei care impiedica aparitia cavitatiei
in pompa. Lucrénd la turatii de 740, 1400, 2950 rot/min, aceste pompe acopera gama de debite de la 1 I/s p&na
la 1250 I/s gi de inaltimi de ridicare intre 5 $i 160 m. Lucreaza la maximum 1,6 MPa i 453 K.

Pentru transportul pastelor cu pana la 15 - 16% material fibros se utilizeaza pompe centrifuge de tipul
celor redate in fig. 3.46.
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Fig. 3.45. Pompe centrifuge pentru suspensii fibroase diluate (0 — 8 %):
a—pompa EPP; b — pompa NPP; ¢ — pompa APP

Fig. 3.46. Pompe centrifuge pentru suspensii fibroase de medie consistenta (8 - 16 %):
a—pompa ANDRITZ,; b — pompa KAMYR.
1 - alimentare cu suspensie; 2 — refularea suspensiei; 3 - dispozitiv de dezaerare a suspensiei

Pompa Andritz (fig. 3.46 a) permite pomparea atét a suspensiilor fibroase diluate (0 - 8 %) cét si a celor
de medie consistentd (8 — 16%). Pentru a evita cavitatia pompei datorita aerului inglobat in fibre, in conducta de
aspiratie a pompei, perpendicular pe axul rotorului, este montat un dispozitiv de conditionare, al carui rotor
permite evacuarea aerului din pasta printr-un degazor montat la partea inferioara a rotorului de conditionare. In
rotor se alimenteazd suspensia de fibre omogenizatd, in stare fluidizata. Fluidizarea fibrelor se realizeaza in
momentul in care le este distrusa reteaua. Acest fenomen are loc prin cresterea tensiunii de forfecare si a vitezei
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de forfecare. Pozitia, in coordonate tensiune de forfecare — viteza de forfecare, a punctului in care suspensia se
comporta ca un strat fluidizat depinde de continutul de fibre al acesteia. Pompele Andritz asigura gama de debite
de 1-150 I/s, cu indltimi de ridicare cuprinse intre 10 si 130 m.

Pompa Kamyr (fig. 3.46 b) utilizeaza acelasi principiu al dezaerarii suspensiei si al transportului fibrelor
in stare fluidizata. Fata de pompa Andritz, dispozitivul de conditionare este montat coaxial cu rotorul pompei, iar
aerul degajat din pasta trece prin orificiile rotorului n spatele acestuia, de unde este evacuat cu ajutorul unei
pompe de vid incorporate. Aceste pompe pot vehicula debite de suspensii de 10 — 120 I/s la inaltimi de ridicare
cuprinse intre 30 si 200 m. Continutul de fibre al suspensiei trebuie sa fie situat intre 8 — 15%.

3.2.3.5.10. Pompe centrifuge autoaspiratoare

O caracteristica a pompelor centrifuge este aceea ca ele nu pornesc decat daca sunt amorsate, adica
daca sunt pline cu lichid. Pentru a mentine pompa plina cu lichid in timp de repaus, ca sa poata fi pornita oricand,
se prevede — la capatul inferior al conductei de aspiratie - un sorb cu supapa, al carui rol este, pe de o parte, de
a opri intrarea corpurilor strdine in pompa, si, pe de alta parte, de a impiedica golirea conductei la oprirea
pompei.

Un dispozitiv mai sigur de pastrare a corpului
pompei plin cu lichid este redat in fig. 3.47. Acesta se
A poate adapta la orice pompa centrifuga, fiind format
g dintr-un recipient — despartit in doua compartimente A
si B — montat deasupra pompei prin conducte de
legatura. Cand pompa se opreste, lichidul curge
inapoi in prin pompa, dar compartimentul A al
recipientului si pompa raman pline cu lichid; la pornire,
pompa find amorsata, poate debita lichidul din
compartimentul A, prin compartimentul B, in conducta
de refulare. Pe masurda ce compartimentul A se
goleste, se produce o depresiune suficienta pentru a
ridica lichidul prin conducta de aspiratie in
compartimentul A. Este necesar ca volumul
compartimentului A sa fie mai mare decat volumul
conductei de aspiratie.

O alta solutie de autoamorsare este aceea
de reunire a rotorului unei pompe cu inel lichid care
aspira aerul din conducta de aspiratie, cu rotorul

Fio. 3.47 Dispoziti i " pompei centrifuge care debiteaza din momentul in
9. o.41. LISpozlllv pentru amorsaréa permanentd a o5 _ dupa evacuarea aerului — pompa s-a umplut cu

pompelor centrifuge lichid.
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3.3. TRANSPORTUL $I COMPRIMAREA GAZELOR

Metodele amintite in sectiunea 3.2., utilizate pentru a provoca curgerea, sunt aplicabile, evident, si
pentru transportul gazelor. Particularitatea ftransportului gazelor o constituie faptul ca acestea sunt fluide
compresibile: odata cu transportul are loc si comprimarea sau destinderea lor.

3.3.1. CLASIFICAREA UTILAJELOR PENTRU TRANSPORTUL $I COMPRIMAREA GAZELOR

Pentru comprimarea si transportul gazelor se utilizeaza fie aparate fara elemente mobile, fie pompe
avand organe principale in miscare. O clasificare (Bratu, 1984) a utilajelor pentru transportul si comprimarea
gazelor este redata in tab. 3.5.

Tab. 3.5.Clasificarea utilajelor pentru comprimarea si transportul gazelor

Categoria Denumiri Tipuri Varlante_z
constructive
Fara elemente Injectoare - Monoetajate
mobile Ejectoare - Polietajate
- Monocilindrice
o Cu piston - hn echicurent
° Cu migcari Compre- - Multicilindrice in I, V, W, boxer
‘g’ alternative soare - Polietajate
3 . . - Actionare mecanica directa
o Cu diafragma ” . s
> - Actionare prin pulsare hidraulica
§ Cuiinel lichid - Cu palete radiale
@ Cu palete curbe
S Cu tambur si Lamele culisante in rotor
g Rotative Suflante lamele culisante Lamele culisante in stator
© Cu pistoane Pistoane cu 2 lobi in 8 (Roots)
rotative Pistoane cu 3 lobi
Elicoidale
Axiale
; - Palete radiale
Compresoare Ventiatoare Centrifugale - Palete curbate in sens invers rotatiei
rotodinamice - Palete curbate in sensul rotatiei (Sirocco)
Turbocom- | Axiale - Polietajate
presoare Centrifugale - Polietajate

Clasificarea de mai sus poate fi completata cu urmatoarele precizari:
o termenul de compresoare se foloseste si intr-o acceptiune mai larga, echivalentd semnificatiei de “pompa
pentru gaze”;
e ejectoarele sunt injectoare (vezi sectiunea 3.2.3.2.4) folosite pentru evacuarea gazelor;
o busterele servesc pentru introducerea gazelor intr-un recipient la presiune supraatmosferica;
o exhaustoarele sunt ventilatoare utilizate pentru evacuarea in atmosfera a gazelor dintr-o incinta.
Orice tip de pompa pentru gaze poate fi adaptatd, prin modificari constructive adecvate, pentru
obtinerea vidului.
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3.3.2. COMPRESOARE VOLUMICE CU MISCARI ALTERNATIVE

Sub aceasta denumire sunt cuprinse masinile care comprima gazul intr-o incinta al carei volum variaza
prin deplasarea, cu miscari alternative, a unui piston, unui plunger, unui disc sau unei diafragme. Deosebirea
esentiala fata de pompele similare pentru lichide consta in faptul ca pentru lichide (fluide incompresibile), trecerea
de la presiunea de aspiratie la presiunea de refulare se face brusc, pe cand la gaze, din cauza compresibilitatii,
comprimarea pana la presiunea de refulare se face progresiv, pe 0 mare portiune a cursei pistonului, inainte de
evacuarea gazului. Supapa de evacuare se deschide dupa terminarea comprimarii si ramane deschisa in timpul
evacuarii gazului.

3.3.2.1. LUCRUL MECANIC CONSUMAT LA COMPRIMARE

Variatia starii unui gaz atunci cand isi schimba presiunea si volumul se poate realiza prin trei procese:
izoterm, adiabat si politrop (fig. 3.48).
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Fig. 3.48. Comprimare izotermd, politropa Fig. 3.49. Compresor cu piston
si adiabatd

In procesul izoterm, comprimarea gazului se face la temperaturd constantd, cildura dezvoltatd in
proces fiind integral eliminata in exterior (gazul este racit continuu in timpul comprimarii).

In procesul adiabat, comprimarea gazului se face fara schimb de caldura cu exteriorul si se presupune
ca toata caldura dezvoltata la comprimare serveste pentru ridicarea temperaturii gazului.

Aceste doua moduri de comprimare reprezinta limite teoretice, imposibil de atins in procesele reale. in
realitate, comprimarea are loc dupa procesul politrop, in care caldura dezvoltata la comprimare serveste partial
pentru incalzirea gazului, iar partial este evacuata in mediul exterior.

In compresoarele obisnuite, comprimarea este politropd, dar destul de apropiatd de comprimarea
adiabata; uneori se aproximeaza comprimarea politropa prin comprimarea adiabata.

In schema din fig. 3.49 este reprezentat un compresor cu piston al carui principiu de functionare este
acelasi cu al unei pompe cu piston, cu deosebirile ce deriva din compresibilitatea gazului. Pe figura s-au notat
doud pozitii ale pistonului: 1, cdnd gazul ocupd in corpul compresorului volumul V; i are presiunea P; $i 2, cand
gazul ocupa volumul V> gi are presiunea P.
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Lucrul mecanic consumat in procesul de comprimare se obtine din bilantul lucrului mecanic:

{Lucrul mecanic } {Lucrul mecanic cedat}
- . = , ) (3.72)
primit de sistem de mediul exterior

Din punct de vedere termodinamic, lucrul mecanic primit de sistem are semn negativ, el constituind o
pierdere pentru masina care-l furnizeaza. Teoretic, se consuma lucrul mecanic L, pentru aducerea gazului in
sistem (compresor), lucrul mecanic L, pentru comprimarea gazului si lucrul mecanic L, pentru evacuarea gazului
din sistem. Conform ecuatiei (3.72), lucrul mecanic primit de sistem, Ly, va fi:

L,=-L —-L —L (3.73)

Admitand c& aspiratia se face la presiunea constanta P; si refularea se face la presiunea constanta P,

se poate scrie:

Vy

vy Vy 0
LM=—ejdV—JP-dV—szdV=PZ-vz—a-m—jP-dv (3.74)
0 i

V2 2

Intrucat:
2

Vy Py
Pz.vz—a.\a=Id(P.v)=jP-dV+jv.dP (3.75)
1 vy Py

expresia lucrului mecanic primit de sistem devine:
Py

L, :j-V.dP (3.76)
Py
Cu ajutorul relatiei (3.76) se poate calcula lucrul mecanic in procesele de comprimare.
Pentru comprimarea izoterma, din legea Boyle-Mariotte se poate scrie:
V= n-R-T

(3.77)

in care n reprezinta numarul de moli de gaz comprimat, R este constanta universala a gazelor [J/(mol.K)], iar T
este temperatura absoluta [K]. Inlocuind (3.77) in (3.76) rezulta:

(L,), = n-ER-T-In% [J] (3.78)

relatie cu care se calculeaza lucrul mecanic la comprimarea izoterma.
Pentru comprimarea adiabata se tine cont de ecuatia adiabatei:

P-V* =P, -V* =-.-=const. (3.79)
in care y este coeficientul adiabatic ( = Cp/Cv). Exprimand volumul din ecuatia (3.79):
11y .
V= (P1)—V1 (3.80)

(P)”Z
si introducandu-| in ecuatia (3.76) se obtine ecuatia de calcul a lucrului mecanic la comprimarea adiabata:
21

P )¢
Lo ==ZPoVi| [ 2] 1] W (381)
21 P
Lucrul mecanic la comprimarea politropa, (Lu)p, se calculeaza cu o relatie similara relatiei (3.81), in care

in locul coeficientului adiabatic y se utilizeaza un coeficient politropic, n. Pentru aer, n = 1,13.
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Lucrul mecanic este masurat in jouli. Daca in locul volumului [m?3] se introduce debitul gazului [m3/s],
lucrul mecanic consumat, L [J] devine puterea consumata, N [W].

3.3.2.2. DIAGRAMA DE LUCRU, TEORETICA $I REALA, A COMPRESORULUI

in cazul unui compresor, teoretic (din punct de vedere al constructiei si functionarii) pistonul, care se afla
perfect lipit de capacul din stanga al cilindrului, se deplaseaza spre dreapta pana se lipeste complet de capacul

din dreapta (fig. 3.50).

7l

Fig. 3.50. Diagrama de lucru a compresorului cu piston:

a — diagrama teoreticd; b — diagrama reala.

Din momentul in care incepe deplasarea
pistonului spre dreapta, se deschide (fara inertie)
supapa de aspiratie si in corpul cilindrului este aspirat
volumul V; de gaz, la presiunea P;. Pistonul se
deplaseaza apoi spre stadnga, realizadndu-se
comprimarea 2 — 3 izotermd; 2 — 3’ politropa; 2 — 3”
adiabata. Cand gazul a atins presiunea P, si ocupa
volumul V>, se deschide (tot fara inertie) supapa de
refulare si se evacueaza complet volumul de gaz V: la
presiunea P,. Ciclul se reia apoi din punctul 1.

Un compresor avand aceasta functionare se
numeste compresor teoretic si diagrama sa de lucru
este redata in fig. 3.50 a.

In realitate, pe de o parte, datorita
constructiei compresorului, pistonul nu ajunge pana la
capatul corpului nici in stanga, nici in dreapta si
volumul V descris de piston este mai mic decat
volumul cilindrului compresorului Vy; pe de alta parte,
datorita inertiei supapelor si frecarilor, la aspiratie
trebuie sa se creeze o presiune mai mica decéat P iar,
la refulare o presiune mai mare decat P,. Revenirea
din punctul 4 in punctul 1 se face la compresorul real
dupa o curba politropa (ramura 4 — 1’ pe fig. 3.50 b).
In fig. 3.50 b este reprezentatd diagrama de lucru a
unui compresor real, cu o singura treapta.

Pe baza celor aratate anterior si cu notatiile
din fig. 3.50 se poate scrie:

Ll (3.82)
v,

in care Vy este volumul cilindrului compresorului, V;
este volumul descris de piston, iar v se numeste
coeficient de spatiu mort.

Produsul v°-V, reprezintd volumul de gaz

din spatiul mort; acest volum de gaz rdméne
permanent in corpul compresorului si este comprimat
la presiunea P in timpul evacuarii, iar la aspiratie se
destinde pana la presiunea la care incepe aspiratia i
ocupa atunci volumul x-V, . Rezultd ca V, volumul

62



Operatii unitare in industria alimentara si biotehnologii

efectiv de gaz aspirat in compresor, este mai mic decat volumul V; descris de piston. Raportul V/V; este, aici,
gradul de umplere al compresorului sau gradul de aspiratie:
%

71 =7, (3.83)

Din fig. 3.50 b rezulta expresia lui V:
V=V, —(x-V, vV, )=V, -(1+v° —x) (3.84)

care introdusa in expresia (3.83) conduce la:
x=1+v’-p, (3.85)

Relatia generala intre volumul x-V, la care incepe aspiratia si volumul v°-V, la care se termina
refularea se scrie, conform ecuatiei politropei:

P vy =P ( ) (3.86)
care, dupd impartire prin V)" si extragerea radacinii de gradul n devine:
(P)"-x=(R)"v* (3.87)
sau, tinand cont de relatia (3.85):
(P)"-(1+v° =n,)=(R,)" -v* (3.88)
Aceasta din urma rezolvata in raport cu 7v conduce la:
1
P\
=1V 2| -1 3.89
1y ( B J (3.89)
Raportul dintre presiunea P, la refulare si presiunea P, la aspiratie se numeste raport de comprimare:
P
=2 3.90
p P (3.90)

Din ecuatia (3.89) se observa ca, odata cu cresterea raportului de comprimare, gradul de umplere
scade. Valoarea raportului de comprimare pentru care gradul de umplere devine zero, se numeste limita de
comprimare. Uzual, compresoarele cu o singura treapta au raportul de comprimare 6 — 8 (daca Py = 0,1 MPa,
atunci P, = 0,6 — 0,8 MPa). Daca este necesara comprimarea gazului la presiuni mai mari de 0,8 MPa, ea se face
in mai multe trepte, cu racirea intermediara a gazului intre trepte.

3.3.2.3. RANDAMENTUL $I PUTEREA COMPRESOARELOR VOLUMICE CU MISCARI ALTERNATIVE

Prin ecuatia (3.83) s-a definit gradul de aspiratie, 7v. in realitate, nu tot volumul de gaz aspirat este
comprimat $i evacuat, pentru ca la comprimare, datorita neetangeitatii supapelor si prin spatiul dintre cilindru gi
piston au loc pierderi de gaze. Se defineste astfel randamentul de productie sau coeficientul de eficacitate al
aspiratiei, ca raport intre volumul de gaz evacuat V¢ si volumul V de gaz aspirat:

vV vV
n'=—"=—" (3.91)
vVoon,-V

La un raport de comprimare p? = 3, randamentul de productie variaza intre 0,95 si 0,98.
Randamentul de utilizare sau gradul de utilizare:

V,

M= = (3.92)

1
este dat de raportul dintre volumul de gaz comprimat, V; si volumul corespunzator cursei pistonului, V4.
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Gradul de utilizare variaza mult cu raportul de comprimare: cifrele obisnuite — la p? = 2 — sunt in jurul
valorii 0,96 pentru compresoarele cu o singura treapta; la compresoarele cu mai multe trepte, gradul de utilizare
global al compresorului scade panala 0,91.

Debitul volumic al compresorului la o turatie a arborelui motor de ny rotatii pe secunda va fi:

m,=n,-V,-n,=n,-A-l-n, [m3s] (3.93)
unde A este sectiunea pistonului [m?], iar / este lungimea cursei pistonului [m].

Puterea teoretica, N, necesard la axul compresorului se calculeazd cu relatia (3.81) in care se
inlocuieste coeficientul adiabatic y cu coeficientul politropic n, iar volumul descris de piston este inlocuit cu
debitul volumic:

n—1

N=0001—"p.m, || Z|" Z1] (3.94)
n-1 P,
Puterea motorului care actioneaza compresorul este:
N, =N (3.95)
n

in care 77 este randamentul total al instalatiei de comprimare, acesta avand valori cuprinse intre 0,45 — 0,65.

3.3.2.4. COMPRIMAREA iN TREPTE

Datorita faptului ca in conditii practice sunt necesare debite mari de gaze, precum si pentru a reduce
dimensiunile de gabarit ale compresoarelor, viteza gazelor vehiculate este mare, nepermitand comprimarea
izoterma, cu consum minim de lucru mecanic. Comprimarea este intotdeauna politropa, destul de apropiata de
adiabata, cu consum ridicat de lucru mecanic Comprimarea politropa implica temperaturi ridicate, uneori
periculoase pentru compresor.

Pentru ridicarea randamentului

ph C G 0 energetic  si  pentru  scaderea
Py . temperaturii, apropiind comprimarea de
\ Atﬁqﬁaf/c? regimul izoterm, sunt posibile doua

Politropd solutii

fzoferms
Comprimarea Il (polifropa}
Racirea Il (izobard)

e racirea compresorului cu apa sau
aer; efectul este slab, fiind aplicat
mai mult pentru menajarea

PP lubrifierii;
Comprimares I e comprimarea in trepte.
\ 600//’]‘/'0’0;) Diagrama redatd in fig. 3.51
N——FRicirea ], (1zobard} reprezinta — 1in coordonate P, V,
Py "~ Comprimares I schimbarile de stare ale gazului intr-un
(politrapd) compresor in care comprimarea este
b2l A fractionatd in ftrei trepte, cu  raciri
intermediare intre trepte. In treapta |,
J v gazul aspirat la presiunea P; este

comprimat dupa politropa BC; pana la
presiunea P, Gazul care iese din
treapta / trece printr-un racitor, fiind racit
— dupd izobara C.B, - péna la

Fig. 3.51. Diagrama P - V a comprimdrii in trepte
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temperatura initiald (punctul Bz se gaseste pe izoterma punctului B). Urmeaza treapta a I a de comprimare
politropa B,Cs, in al doilea cilindru al compresorului, presiunea ridicandu-se in aceasta treapta de la P, pana la
Ps. O noua récire izobaré C3Bs aduce gazul din nou la temperatura initiala, dupa care acesta este supus unei noi
comprimari politrope BsCs4, pana la presiunea Py Se continud cu raciri si comprimari alternative pana cand, in
ultima treapta, se atinge presiunea finala ceruta.

In diagrama din fig. 3.51, suprafata haguraté reprezinta lucrul mecanic economisit, prin comprimare in
trepte, fata de lucrul mecanic necesar pentru comprimarea politropa BC’, intr-o singura treapta.

Comprimarea in trepte este necesara si din considerente tehnologice, pentru micsorarea temperaturii
gazelor in compresor.

Una din problemele comprimarii in trepte o reprezinta stabilirea presiunilor intermediare optime in
treptele compresorului. Acestea rezultd din conditia de extrem ca lucrul mecanic economisit sa fie maxim. Uneori,
presiunile intermediare rezultd din conditia de securitate, ca in nici o treapta a compresorului, temperatura gazului
sa nu depaseasca o valoare limita.

Pentru comprimarea de la presiunea Py la presiunea P, in doua trepte — cu presiunea intermediara Py —
lucrul mecanic este:

_ A
n [(P\"
in prima treapta: L=P-V,:—|| = -1 3.96
e inp p =PV [PJ (3.96)
- T
7 . n P
e intreapta a doua: L=P-V,:— || =| -1 (3.97)
n-11{\P,
) R -t
e lucrul mecanic total: L=L1+L2=R-V1-L- B + LAk -2 (3.98)
n-11P P,

Lucrul mecanic este minim atunci cand expresia din paranteza dreapta este minima. Acest lucru se
intmpla daca:

-t -t
O NPl o[22 |20 (3.99)
oP, |\ P, P
Derivand si efectuénd calculele, se obtine in final valoarea presiunii intermediare optime:
P =P P, (3.100)

care este egala cu media geometrica intre presiunea initiala si presiunea finala.

Pentru un compresor cu N trepte, se defineste raportul de comprimare, egal cu raportul dintre
presiunea finala si presiunea initiala in fiecare treapta:

p_P_P_ _A

R PR P
in care Py este presiunea initiala, Py este presiunea finala, iar Ps, P, ..., Pn.s sunt presiunile intermediare.

Numarul treptelor de comprimare este limitat, din motive constructive. Valoarea recomandata pentru
raportul de comprimare este intre 3 si 4 pentru compresoarele cu piston; unele compresoare de constructii
speciale lucreaza cu valori mai mari ale raportului de comprimare.

Numarul treptelor de comprimare se calculeaza si pe baza temperaturii maxime admise in cilindru
pentru a mentine o ungere satisfacatoare si pentru a evita exploziile (posibile, de exemplu, in amestecul exploziv
ulei — aer). La comprimarea aerului, de exemplu, temperatura din cilindrii nu trebuie sa depaseasca 413 K.

(3.101)

65



Dr. ing. Lucian GAVRILA

3.3.2.5. COMPRESOARE CU PISTON

Un compresor cu piston este alcatuit din urmatoarele parti principale: cilindrii, pistoanele, sistemul de
actionare, supapele de admisie $i evacuare, canalele de admisie si evacuare, sistemul de racire, regulatorul de
debit, separatoarele de ulei si apa.

— Compresoarele au unul sau mai multi
:ﬁ_ﬁ‘% l e " cilindri montati in paralel (pentru debite mari,
P—j'] {‘T] ﬁ_‘_} ] [‘] *LT 0 mai buna echilibrare a motorului sau pentru
1 i 1 1 — - : atenuarea pulsatilor  debitului de gaz
[ - * it comprimat) sau in serie (pentru comprimarea

s 1 l iﬁ%[:'*:%%——.? in mai multe trepte) (fig. 3.52).

Fiecare cilindru are una sau mai multe
supape de admisie si de evacuare.

a b Deschiderea si inchiderea lor este comandata

Fig. 3.52. Schema unui compresor cu piston direct de presiunea din cilindru sau printr-un
cu mai multi cilindri: sistem de comandd. O bund functionare a

a - montati in paralel; b- montati in serie. compresorului este asigurata daca supapele se

deschid repede si complet la o diferenta de

presiune cat mai mica fata de cea de aspiratie
si se inchid etans cand diferenta de presiune s-a anulat. Rezistenta hidraulicé a supapelor trebuie sa fie cat mai
mica.

Pistoanele sunt piese cilindrice din fonta sau aliaje de aluminiu, prevazute cu segmenti de ungere si
etansare. Uneori, mai multe pistoane formeaza o singura piesa (vezi fig. 3.53).

Canalele de admisie si evacuare fac legatura dintre conductele de alimentare, respectiv de evacuare
si supapele respective.

Sistemul de racire cuprinde: 1 — racirea cilindrului prin manta cu apé, tevi sudate pe cilindru, sau prin
intermediul unor aripioare (racire cu aer); 2 - racitoare intermediare (cu serpentind sau tubulare) intre treptele
compresorului; 3 — racitorul final, dupa ultima treapta de compresie.

Regulatorul de debit este necesar pentru situatiile in care consumul de gaz furnizat de compresor
scade, caz in care presiunea in conducta de refulare creste. La compresoarele cu electromotor se adapteaza un
dispozitiv automat care porneste/opreste motoul functie de presiunea din rezervorul de gaz comprimat. La
celelalte compresoare, reglarea debitului se face prin: 1 — deschiderea partiald a supapei de admisie, cand
presiunea gazului comprimat este prea mare; 2 — intercalarea unui spatiu aditional care mareste spatiul mort al
compresorului; 3 — inchiderea partiala sau totala a conductei de aspiratie; 4 — inchiderea partiala sau totala a unei
conducte de by-pass care leaga conducta de aspiratie cu cea de refulare; 5 — printr-un dispozitiv automat sau
manual care variaza cursa pistonului. n nici un caz nu se micsoreaza debitul compresorului prin inchiderea
conductei de refulare, intrucat se pot produce accidente grave!

Separatoarele de ulei si apa servesc la indepartarea din gazul comprimat a picaturilor de ulei de
ungere antrenate si a picaturilor de apad rezultate in urma micsorarii umezelii gazului prin comprimare.
Separatoarele de picaturi sunt recipiente cilindrice din otel in care gazul comprimat intrd printr-o teava care
ajunge pana aproximativ la mijlocul Tnaltimii recipientului si iese printr-un racord situat la parte lui superioara; la
fundul recipientului este un ventil pentru evacuarea lichidului colectat.

La proiectarea compresoarelor cu piston se cautd sa se satisfacd — in masura posibilitatilor —
urmatoarele principii generale: 1- egalitatea fortelor maxime la cursa intr-un sens si in celalalt; 2 - egalitatea
momentului de rotatie; 3 - egalitatea puterii la manivele, cand sunt mai multi cilindri in paralel; 4 - evitarea
presetupelor, mai cu seama a presetupelor mari si la treptele cu presiune ridicata.

Schemele din fig. 3.53 infatiseaza dispunerea cilindrilor, a pistoanelor i a racitoarelor la compresoarele
cu 2 -5 trepte.
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Fig. 3.53. Scheme de compresoare cu piston cu mai multe trepte:
a, b, ¢ — compresoare verticale cu 2 trepte de comprimare;
d, e, f, g, h, i— compresoare cu 3 trepte de comprimare;
J, k—compresoare cu 4 trepte de comprimare $i spatiu de echilibrare;
|- compresor cu 5 trepte de comprimare.

Constructia dupd schema din fig. 3.53 a prezinta inconvenientul comprimarii in ambele trepte in timpul
cursei ascendente a pistonului $i acumularea in racitor a gazului comprimat in prima treapta a comprimarii, pana
la schimbarea cursei. Aceste inconveniente sunt inlaturate in constructia din fig. 3.53 b. Schema 3.53 ¢ in care
pistoanele sunt montate decalat, pe acelasi arbore cotit, asigura o buna echilibrare a arborelui si egalitatea
dimensiunilor pistoanelor mari. Pentru unitati mari, compresoarele orizontale sunt mai avantajoase. Uneori se
introduce un spatiu E, pentru echilibrarea fortelor care intervin in cele doua curse ale pistoanelor (schemele 3.53 j
si k).

Céteva caracteristici constructive si functionale ale compresoarelor cu piston sunt redate in tab. 3.6.

Tab. 3.6.Unele caracteristici constructiv — functionale ale compresoarelor cu piston

Tipul Debit volumic, | Cursa pistonului, Turatia, Viteza medie,

compresoarelor my [m%/min] I[m] n [rot/min] Vi [m/s]
Mici, verticale, 01-08 0,03-0,60 1500 - 1000 15-20
0 singura treapta
Mici si mijlocil, verticale, 10-20 0,08-0,18 600 - 300 15-25
una sau doua trepte
Marl, orlgontale,vdublu efect, 30-35 0.15- 0,50 350 — 180 18-30
0 singura treapta
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3.3.3. COMPRESOARE VOLUMICE ROTATIVE

Compresoarele volumice rotative sunt asemanatoare din punct de vedere constructiv si functioneaza pe
baza aceluiasi principiu ca si pompele rotative pentru lichide. In aceste masini gazul este transportat de la intrare
spre iesire de catre un element rotativ: rotor, tambur, piston, piesa in surub. Comprimarea se face fie in interiorul
masinii, fie in conducta de refulare. Deoarece realizeaza depresiuni mari la aspiratie pot fi utilizate si ca pompe
de vid.

3.3.3.1. COMPRESOARE CU INEL LICHID

Compresorul rotativ cu inel lichid consta dintr-o carcasa cilindrica, cu sectiune circulara (fig. 3.54 a) sau
ovald (fig. 3.54 b) si un rotor excentric cu palete fixe, radiale sau curbe. In peretii frontali ai carcasei sunt
deschiderile de intrare si de iesire. In carcasé este introdus un lichid (uzual apa), care — atunci cand rotorul se
pune in miscare — este proiectat catre periferie, formand un inel lichid care se roteste si el cu o viteza apropiata
de viteza extremitétilor paletelor. Intre rotorul excentric si inelul lichid concentric in raport cu carcasa, se formeaza
compartimente de volum variabil, in care gazul este transportat si comprimat. Caldura de comprimare a gazului
provoaca incélzirea si vaporizarea partiald a lichidului care trebuie completat periodic sau continuu.

Fig. 3.54. Pompe cu inel lichid:
a — principiul de functionare; b - pompa Nash Hytor; 1 — deschideri de intrare; 2 — deschideri de iesire

Aceste compresoare pot debita pana la 8000 mé/h, realizeaza raporturi de comprimare de pana la 7,
presiuni maxime de refulare de 2 MPa (in doua trepte), presiunea maxima in conducta de aspiratie de 430 Pa. Au
avantajul unei curgeri fara pulsatii, al lipsei frecarilor intre elementele mobile si cele stationare, lipsei necesitatii
ungerii i deci absenta uleiului in gazul comprimat. Sunt indicate pentru vehicularea gazelor corozive (clor) sau
explozive (acetilend, hidrogen). Au dezavantajul ca gazul comprimat iese din pompa saturat cu vaporii lichidului
care formeaza inelul, iar randamentul lor nu depaseste 70%.

3.3.3.2. COMPRESOARE CU TAMBUR $I LAMELE CULISANTE

Aceste compresoare se construiesc in doua variante principale: 1 — cu lamele culisante in rotor; 2 — cu
lamele culisante in stator.
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Fig. 3.55. Compresoare cu tambur si lamele culisante:
a — cu lamele culisante in rotor; b — cu lamela culisanta in stator.

Compresorul cu lamele culisante in rotor (fig. 3.55 a) este alcatuit dintr-o carcasa cilindrica si un rotor
tambur al carui ax este excentric fatd de carcasa. in tambur sunt prevézute spatii in care gliseaza palete sub
forméd de lame rectangulare. Ca urmare a invértirii rotorului, paletele impart camera de pompare in spatii de
aspiratie si de refulare, al caror volum scade, de la racordul de aspiratie la cel de refulare. La migcarea rotorului,
paletele sunt impinse de forta centrifuga (sau de arcuri introduse sub lamele, la compresoarele cu turatie micd) si
asigura etangarea spatiilor dintre palete. Debitele (pe aspiratie) ale acestor compresoare variaza intre 80 si 7000
m3/h, raportul de comprimare este cuprins intre 2,5 si 4, iar randamentul este de pana la 50%. Pentru obtinerea
unei presiuni finale mai mari se pot folosi mai multe trepte de comprimare. Au avantajul unei debitari continue,
turatii mari si spatiu necesar redus. Datorita necesitatii ungerii, gazul comprimat contine ulei.

Compresorul din fig. 3.55 b este alcatuit dintr-un tambur care se roteste excentric in jurul unui arbore a
carui axa coincide cu axa carcasei (statorului). In timpul rotirii, tamburul este tangent si etans fata de carcasa:
spatiul de presiune este separat de cel de aspiratie printr-o lamela plana apasata pe tambur prin greutatea ei sau
printr-un arc. Pentru ameliorarea neuniformitétii debitului de gaz comprimat, se folosesc doua compresoare
identice, montate in paralel, cu un decalaj de 180° in pozitia tamburului.

3.3.3.3. COMPRESOARE CU PISTOANE ROTATIVE

Aceste compresoare sunt alcatuite dintr-o carcasa in care se rotesc, in sensuri opuse, doua pistoane de
diferite forme (fig. 3.56). Pistoanele nu sunt in contact etans intre ele si nici intre ele si carcasa (pentru a evita
necesitatea ungerii $i pentru a imbunatati randamentul mecanic), ci exista o foarte mica distanta intre pistoane si
pistoane si carcasd. Pistoanele sunt antrenate din exterior prin intermediul unui angrenaj. In timpul unei rotatii,
fiecare piston transporta de la intrare spre iesire un volum de gaz egal cu produsul dintre Iatimea carcasei si aria
sectiunii libere cuprinse intre carcasa si pistoane (din care se scad pierderile de gaz prin neetangeitatile dintre
pistoane si dintre pistoane si carcasa). Comprimarea se face la iesirea gazului din compresor.

Compresoarele cu pistoane rotative Roots (fig. 3.56 a) se construiesc pentru debite de pana la 20 m¥/s;
raportul de comprimare este mai mare decat 2; presiunile atins sunt de 3,5 MPa. Au avantajul unui debit
continuu, fara pulsatii sensibile, necontaminarea gazului cu ulei, dar au dezavantajul functionarii zgomotoase.
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Fig. 3.56. Compresoare cu pistoane rotative:
a - suflanta Roots; b — suflanta cu pistoane elicoidale.

Compresoarele elicoidale (fig. 3.56 b) au capacitati cuprinse intre 0,1 - 9,7 m¥/s, raportul de comprimare
de aproximativ 4,5, randamentul de 50 — 60%. Debiteaza gazul lipsit de ulei si sunt mai putin influentate de
densitatea gazului decét turbocompresoarele. Pot fi construite in mai multe trepte. Au dezavantajul principal ca
gazul comprimat iese cu o temperatura ridicata, ca urmare a racirii slabe datorita vitezei mari de trecere a gazului
prin compresor.

3.3.4. COMPRESOARE ROTODINAMICE

Compresoarele rotodinamice sunt constructiv similare si functioneaza pe baza acelorasi principii ca i
pompele centrifuge pentru lichide, cu deosebirile care rezultd datoritd compresibilitatii gazelor.

Elementele principale ale unui compresor rotodinamic sunt carcasa si rotorul, care este prevazut cu un
numar mic de palete drepte, curbate sau sub forma de elice (la compresoarele axiale).

Compresoarele rotodinamice pot fi radiale sau axiale, mono- sau multietajate. Compresoarele radiale
multietajate pot fi prevazute si cu stator.

Din punct de vedere al raportului de comprimare realizat, compresoarele rotodinamice se clasifica in:

o ventilatoare centrifuge, radiale sau axiale, mono- sau multietajate (cu rotoare de aceleasi dimensiuni),
realizand raporturi de comprimare de panala 1,1;

¢ suflante centrifuge (turbosuflante), radiale, mono- sau multietajate (cu rotoare de aceleasi dimensiuni), fara
racire intre trepte, realizand raporturi de comprimare de pana la 3;

o turbocompresoare, radiale sau axiale, uzual multietajate (cu pana la 16 — 20 de rotoare pe acelasi ax, cu
diametru descrescator spre treptele superioare), realizand raporturi de comprimare de peste 3 (maximum 2
intr-o treapta, la compresoarele multietajate), cu racirea gazelor intre trepte.

Compresoarele rotodinamice sunt actionate de motoare electrice sau de turbine (de abur sau gaze),
actionarea cu turbina fiind recomandata la turatii mai mari de 60 rot/s, prezentand totodata avantajul ca permite
modificarea, in limite largi, a debitului de gaz refulat, prin modificarea turatiei turbinei.

3.3.4.1. VENTILATOARE CENTRIFUGE

Ventilatoarele sunt masini care transporta gazele cu ajutorul unui rotor cu palete. Dupa forma rotorului si
dupa modul in care acesta actioneaza asupra gazului, se deosebesc:
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¢ ventilatoare axiale cu elice, in care un rotor in forma de elice impinge gazul paralel cu axa rotorului;

o ventilatoare centrifuge, in care rotorul, cu palete plane sau curbe, antreneaza gazul in migcarea lor i, prin
forta centrifuga care se dezvolta, il impinge spre periferie, unde o carcasa in melc il dirijeaza spre conducta
de refulare; aspiratia gazului se face, ca si la pompele centrifuge, prin partea centrala a rotorului.

o exhaustoarele sunt ventilatoare centrifuge de forma si modul de functionare aseméanatoare celor
precedente, de care se diferentiaza numai prin detalii constructive si prin utilizarea lor ca aspiratoare de gaz.

Consideratiile teoretice enuntate la pompele centrifuge se aplica si in cazul ventilatoarelor.
Conventional, ventilatoarele centrifuge se impart, dupa presiunea gazului la iesire, in:

o ventilatoare de joasa presiune, pentru suprapresiuni pana la 1 kPa;

o ventilatoare de medie presiune, pentru suprapresiuni cuprinse intre 1 - 2 kPa;

o ventilatoare de inalta presiune, pentru suprapresiuni de peste 2 kPa.

Fig. 3.57 Ventilator cu palete radiale:
1 carcasd; 2 — rotor; 3 — palete radiale; 4 — lagare;

(g Fig. 5.38. Ventilator centrifugal Sirocco.
5 - racord de aspiratie; 6 — racord de refulare

Ventilatoarele cu palete radiale (fig. 3.57) sunt alcatuite dintr-un rotor cu palete plane radiale si o
carcasa in spirala. Acestea sunt folosite in special pe post de exhaustoare.

Ventilatoarele cu palete curbate in sens invers rotatiei sunt cele mai raspandite in industrie si in
instalatiile de ventilatie. Sunt prevazute cu multe palete late.

Ventilatoarele Sirocco (fig. 3.58) au un numar foarte mare de palete scurte si foarte late, curbate in
sensul rotatiei. Dirijarea gazului de la centru pana la palete este ajutata de cateva palete auxiliare mai lungi.
Aceste ventilatoare ating suprapresiuni de pana la 1,2 kPa, debite de pana la 27 m3/s si un randament de
aproximativ 70%.

3.3.4.2. SUFLANTE CENTRIFUGE

Suflantele centrifuge (turbosuflantele) sunt compresoare centrifuge radiale, uzual monoetajate, care
realizeaza raporturi de comprimare de maximum 3 — 3,5. Se folosesc pentru vehicularea unor debite mari de
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gaze si vapori (aer, azot, oxigen, abur, etc.): intre 500 si 200 000 Nm3/h. Presiunea maxima de refulare este de
6,5 MPa. Se utilizeaza in industria extractiva a titeiului si gazelor, in industria petrochimica, industria alimentara si
in centralele energetice.

Fig. 3.59. Tipuri de carcase de turbosuflante

Carcasa este sub forma de voluta (fig. 3.59) in care se invarte un rotor semiinchis cu pale curbate de o
forma speciala (fig. 3.60). Pe racordul de aspiratie se amplaseaza frecvent vane de reglare a debitului, cu pale
fixe al caror unghi de inclinare este variabil (fig. 3.61).

Fig. 3.60. Rotor de turbosuflanti Fig. 3.61. Turbosuflantd cu vana de reglare a debitului

Reglarea debitului acestor magini se poate face prin: 1 — modificarea turatiei motorului electric de
antrenare (daca sunt antrenate de motoare electrice); 2 — modificarea debitului de abur la turbina (daca
antrenarea se face prin intermediul unei turbine de abur).

Turbosuflantele trebuie prevazute fie cu o conductd de by-pass intre aspiratie si refulare, fie cu o purja
in atmosfera (daca gazul vehiculat este aerul), pentru a putea regla debitul si c&nd necesarul de gaz este sub
limita de stabilitate a masinii.
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3.3.4.3. TURBOCOMPRESOARE

Turbocompresoarele sunt , fata de ventilatoare, ceea ce sunt pompele centrifuge cu mai multe trepte
fata de pompele centrifuge cu un singur rotor.

Datorita compresibilitatii gazelor, apar diferente constructive si functionale fata de pompele centrifuge
multietajate:

- raportul de comprimare este mic si depinde de densitatea gazului (1,025 pentru hidrogen, 1,4 pentru aer);

- intre 2 - 4 trepte de comprimare (uneori mai multe), este necesara racirea gazului intr-un racitor interior sau
exterior;

- datoritd micsorarii volumului de gaz prin comprimare, grupele succesive de rotoare au diametre si latimi din
ce Tn ce mai mici;

- viteza periferica a rotoarelor (pana la maximum 300 m/s) si turatia (peste 12000 rot/min) sunt mult mai mari
decét la pompele centrifuge.

O caracteristica a turbocompresoarelor este existenta unei limite inferioare a debitului. Aceasta limita,
numita si limita de pompaj, este situata la aproximativ 40 - 50% din valoarea debitului asociat randamentului
optim al masinii. Sub aceast limita, functionarea turbocompresorului devine instabila: au loc intreruperi periodice
de debitare, compresorul incepe sa “batd”. Pentru evitarea acestui fenomen, turbocompresoarele trebuie
prevazute cu cel putin unul din urmatoarele dispozitive: 1 — dispozitive automate de reducere a presiunii in
sistem; 2 — dispozitive de reducere automatd a turatiei; 3 — dispozitive de deschidere a by-passului dintre
conducta de aspiratie si cea de refulare.

in fig. 3.62 este prezentat un turbocompresor cu mai multe trepte la care rotoarele, de dimensiuni
diferite, sunt montate toate pe acelasi ax.
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Fig. 3.62. Turbocompresor centrifug:
1- carcasd; 2 — 5 - rotoare de diferite dimensiuni; 6, 7 - statoare; 8 — cutie de etansare; 9 — deschidere de
evacuare; 10 — deschidere de aspiratie; 11 — racitoare intermediare.
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Fig. 3.63. Mecanismul de antrenare al rotoarelor unui
turbocompresor centrifugal in sase trepte

Astfel de turbocompresoare pot
furniza debite intre 0,06 — 120 m3/s si presiuni
de peste 10 MPa, la o functionare linistita, fara
trepidatii si vibratii (necesitand fundatii reduse),
fara impurificarea gazului comprimat cu
lubrifiant.

O altd solutie constructiva pentru
turbocompresoarele cu 2, 4 sau 6 trepte consta
n antrenarea tuturor rotoarelor prin intermediul
unui angrenaj de roti dintate. Principiul acestei
solutii constructive este redat in fig. 3.63.
Rotoarele, doua cate doua, sunt montate pe
cate un ax care este pus in miscare de un
pinion central actionat de un motor electric sau
o turbind. Tn fig. 3.64 este redat modul de
amplasare si antrenare al rotoarelor unui astfel
de turbocompresor in 4 trepte. Cateva tipuri de
rotoare mai frecvent utilizate in asemenea
turbocompresoare sunt prezentate in fig. 3.65.
Principalele caracteristici tehnice ale acestor
turbocompresoare sunt prezentate in tab. 3.7.

3

Fig. 3.64. Amplasarea treptelor de comprimare (1, I, lll, IV) la un turbocompresor in 4 trepte:
1 - rotoare; 2 - carcase; 3 — ax de antrenare; 4 — pinioane; 5 — pinion de antrenare.
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Fig. 3.65. Tipuri de rotoare pentru turbocompresoare

Tab. 3.7.Caracteristicile unor turbocompresoare

. Debit de Presiune de Presiune < .

Tipul . . Numar de | Putere maxima

compresorului alimentare refulare Maxima trepte necesara [kW]

P [Nm?/h] [MPa] [MPa] P

HR 6800 — 34000 0,55 - 2 2250
HL 6800 — 34000 1,35 - 3 3000
HM 8500 — 30000 3,0 - 4 3750
TP 1000 - 17000 1,0 55 3 6000
GT-2 .. GT-4 1500 — 110000 2,5 8,0 2-4 9000
GT-5, GT-6 6000 - 80000 8,0 8,0 5-6 11250

Turbocompresoarele axiale prezintd — pentru debite de peste 85000 m3h — avantaje fatd de
turbocompresoarele centrifugale radiale: randamente superioare, greutate mai mica, gabarit redus.

Fata de compresoarele cu piston, turbocompresoarele prezintd avantajele ca asigura un debit uniform,
sunt mai flexibile si mai sigure in exploatare, implica cheltuieli de exploatare mai mici si se pot automatiza usor.
Reglarea se realizeaza automat sau manual, fie prin variatia turatiei, fie prin laminarea gazului in conducta de
aspiratie (la turatie constantd). Nu se recomanda reglarea prin reintoarcerea partiala a gazelor refulate in linia de
aspiratie, intrucdt metoda este neeconomica, gazele refulate trebuie racite si este dificila dimensionarea
racitorului Tn aceste conditii.

Punerea in functiune a unui turbocompresor se face cu ventilul de pe refulare inchis, eventual cu ventilul
de pe linia de recirculare in linia de aspiratie (by-pass) partial deschis, pana cand compresorul ajunge la turatia
de regim. Cand sunt in functiune mai multe compresoare in paralel, intrucat presiunea de refulare — cand ventilul
de pe refulare este inchis — este mai mica decat presiunea de operare necesara, curgerea se va inversa i
compresorul va intra in trepidatii puternice. Pentru evitarea aparitiei acestei situatii la pornire, fie se va reduce
(prin laminare) presiunea de aspiratie, fie se va reintoarce o parte din gazele din nou in linia de aspiratie.
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3.4. PRODUCEREA VIDULUI

Pentru acoperirea necesitatilor extrem de variate privind realizarea vidului in instalatiile industriei
alimentare (in special in instalatiile de distilare, evaporare, uscare, liofilizare, etc.) se folosesc masini, aparate i
dispozitive extrem de diverse, reunite sub denumirea generica de “pompe de vid”.

3.4.1. CLASIFICAREA POMPELOR DE VID

Dispozitivele de producere a vidului se pot clasifica dupa mai multe criterii: dupa nivelul vidului realizat;
dupa modul in care se produce vidul, dupa principiul constructiv, etc.
In tab. 3.8. este redata clasificarea pompelor de vid in functie de modul de actiune al acestora.

Tab. 3.8.Clasificarea pompelor de vid

Pompe
mecanice

Pompe cu piston cu miscari alternative

Pompe rotative

Pompe cu rotoare paletate fara lichid de etansare

Pompe cu inel de lichid

Pompe cu palete in rotor

Pompe cu sertar

Pompe cu rotoare conjugate

Pompe moleculare

Pompe moleculare propriu-zise

Pompe turbomoleculare

Pompe cu jet

POMPE DE VID

Pompe cu jet de lichid

Ejectoare cu lichid (apa sau mercur)

Pompe cu jet de vapori

Ejectoare cu vapori (apa, mercur, ulei)

Pompe de difuziune fara fractionare

Pompe de difuziune cu fractionare

Capcane racite

Pompe de Condensatoare in faza lichida
Condensatooare
condensare ——— . .
Condensatoare in faza solida Pompe criogenice
Utilizand mijloace de absorbtie Capcane cu absorbtie
regenerabile termic Pompe de sorbtie
Pompe de Pompe cu eva 6rare de getter
sorbtie Utiliz&nd straturi de getter P i J

regenerabile continuu

Pompe cu pulverizare ionica a getterului

Pompe cu getter neevaporabil

3.4.2. MARIMI CARACTERISTICE POMPELOR DE VID

Indiferent de tipul constructiv, orice pompa de vid este caracterizata de urmatoarele marimi:

e Viteza de actiune (debitul volumic) reprezintd volumul de gaz aspirat de pompa, masurat in sectiunea de
aspiratie a pompei, in unitatea de timp [m3/sl;

e Presiunea finala (vidul limitd) reprezinta presiunea cea mai redusa care poate fi obtinuta prin functionarea
unei pompe care videaza o incinta in care aportul de gaze este nul [Pa];

e Debitul (masic) este cantitatea de gaz aspirata de pompa de vid din incintd in unitatea de timp, determinata
ca produsul dintre debitul volumic in sectiunea de aspiratie si presiunea in aceeasi sectiune, masurate
simultan [Pa.m3/s] = [J/s] = [W].
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Dependenta dintre debitul volumic al pompei si presiunea la aspiratie reprezintd caracteristica de
functionare (caracteristica de pompaj). Reprezentarea grafica a acesteia permite determinarea:
e presiunii maxime la care lucreaza pompa de vid data;
e presiunii minime realizabile cu pompa de vid datg;
o variatiei debitului de gaz aspirat in functie de valoarea presiunii in sectiunea de aspiratie a pompei.

Pe baza caracteristicii de functionare a pompei se poate determina regimul optim si se pot stabili limitele
de utilizare rationala pentru o pompa data.

3.4.3. POMPE DE VID MECANICE

Sub aceasta denumire sunt cuprinse toate tipurile de pompe cu antrenare mecanica utilizate pentru
evacuarea gazelor din incinte la presiuni subatmosferice. Pompele cu piston nu se mai folosesc in instalatiile noi,
iar pompele rotative cu palete fara lichid de etansare sunt pompe de debit mare (1,4 — 1,7 m¥/s), pentru vid
grosier, utilizate destul de rar.

3.4.3.1. POMPE ROTATIVE CU INEL DE APA

Sunt caracterizate prin simplitate constructiva si robustete, facandu-le extrem de potrivite pentru
evacuarea incintelor care contin cantitati mari de vapori de apd sau gaze cu continut de praf. Principiul lor de
functionare a fost prezentat in sectiunea 3.3.3.1. (pag. 68). Dupa numarul treptelor identice intr-o singura carcasa
se intalnesc pompe monoetajate si bietajate, complicarea constructiva avand ca scop atingerea unui vid limita
mai scazut, ajungandu-se pana la circa 95%. Vidul limita realizat de o astfel de pompa este determinat de gradul
de comprimare in pompa (deci de numérul si forma paletelor, de faptul cd pompa este mono- sau bietajata) si de
presiunea partiala a vaporilor de apa la temperatura de lucru a pompei.

Astfel de pompe se utilizeaza in procesele industriale in care se extrag cantitati mari de apa, in
instalatile de uscare, la extragerea apei de pe suprafata materialelor, in instalatii de impregnare, precum si
pentru amorsarea instalatiilor de pompare industriale.

3.4.3.2. POMPE CU PISTON ROTATIV, ETANSATE CU ULEI
3.4.3.21. Pompe cu palete culisante in rotor

Principial, aceste pompe sunt asemanatoare cu pompele prezentate in sectiunea 3.3.3.2. In statorul
cilindric este montat un rotor crestat in care se deplaseaza paletele care mentin contactul permanent cu
suprafata interioara a statorului, sub actiunea arcurilor de apésare si a fortei centrifuge. Aerul aspirat prin orificiul
de aspiratie in spatiul A este comprimat in spatiul B i impins de flancul anterior al paletei pana la evacuarea prin
orificiul de evacuare cufundat in ulei (fig. 3. 66 a). Baia de ulei serveste concomitent pentru ungerea pieselor in
miscare, pentru etangare si pentru umplerea spatiului mort sub supapa de refulare.

Constructiile duplex, formate din doud pompe identice introduse intr-o baie de ulei comuna (fig. 3.66 b),
sunt utilizate pentru obtinerea presiunilor mai scazute.

Din caracteristica de functionare a acestor pompe (fig. 3.66 c, d) se constata ca viteza lor de actiune
ramane constanta in intervalul de presiuni absolute 0,1 MPa — 0,1 kPa, dupa care scade rapid in cazul pompelor
monoetajate.

77



Dr. ing. Lucian GAVRILA

Pompele monoetajate au aplicatii in obtinerea vidului preliminar pentru pompele de difuziune, uscare,
degazare, distilare, ambalare, indepartarea solventilor. Pompele bietajate se utilizeaza in plus si in procesele de
liofilizare.
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Fig. 3.66. Pompe cu palete culisante in rotor:
a - pompd monoetajatd (Simplex):
1— rotor; 2 - stator; 3 - palete; 4 — resort de apasare; SR - supapa de refulare; A - aspiratie; B — refulare.
b — pompd bietajatad (Duplex):
1 -rotorul etajului de presiune inaltd; 2 — rotorul etajului de presiune joasé; 3 - statorul pompei; 4 — canal de

legétura intre etaje; 5 — supapa de refulare.

¢ — caracteristica de functionare a pompelor Simplex;

d — caracteristica de functionare a pompelor Duplex.
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34322 Pompe cu paleta in stator

Constructiv gi functional este identicd cu
compresorul redat in fig. 3.55 b (pag. 69). Baia de ulei
din stator indeplineste aceleasi functiuni ca si la
pompa cu palete culisante in rotor. Fata de aceasta
are un randament superior, datorita faptului ca spatiul
mort si neetanseitatile sunt mult reduse.

3.4.3.23. Pompe cu sertar

Aceste pompe (fig. 3.67) sunt prevazute cu
un sertar pus in migcare de catre un excentric pe fata
interioara a statorului. Gazul aspirat prin racordul si
canalul de aspiratie intra in camera de compresie,

comprimat prin rotirea sertarului — care este solidar cu Fig. 3.67. Pompa mecanica rotativa cu sertar:
canalul de aspiratie - in directia indicatd in figura, 1~ racord de aspiratie; 2 sertar: 3 - stator:
astfel ca atingdnd o presiune superioara celei 4 - excentric; 5_ arbore de antrenare;
atmosferice este refulat prin supapa de refulare 6 — canal de ulei: 7 — supapa de refulare;
imersatd in ulei. Baia de ulei serveste si la etansare, 8 fereastra de nivel: 9 — ventil de balast:
ungere si umplerea spatiului mort. $i aceste pompe 10— toba de refulare; 11— filtru de praf

pot fi construite in variante monoetajate si bietajate.

La unele dintre pompele etansate cu ulei se injecteaza gaze (asa-numitul balast de gaze) pentru a evita
condensarea vaporilor in spatiul de lucru al pompelor. In acest caz, presiunea final3 obtinuta de pompa creste,
reducandu-se gradul de compresie, dar se evita fenomenul nedorit de emulsionare a uleiului cu apa condensata.

Cateva caracteristici ale pompelor mecanice rotative etansate cu ulei sunt prezentate in tab. 3.9.

Tab. 3.9. Caracteristici functionale ale unor pompe mecanice rotative etansate cu ulei (PVP)

Tipul Caracteristici Numir de Putere ] Masa pompei
pompei Debit la 0,1 !’r('es:iune trepte consumata [kg]
kPa [m¥h] | limiti [Pa] (kW]
4S 4 0,30 14
1108 8 0,30 14
g 258 22 5 1 0,55 38
% | 60S 55 1,50 85
160S 160 4,00 160
4D 4 0,37 16
> | 10D 8 0,55 25
§ 25D 22 1 2 0,75 40
2 | 60D 55 1,50 88
160D 160 4,00 170
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3.44. POMPE CU ROTOARE CONJUGATE

Aceste pompe au fost preluate din constructia de motoare unde erau utilizate ca turbosuflante.
Constructiv si functional sunt identice cu suflantele Roots (fig. 3.56 a, pag. 70). Sunt utilizate in combinatie cu
pompele de vid preliminar (pompe cu piston rotativ, pompe cu inel de apa, etc.) si largesc domeniul de utilizare al
acestora foarte mult in domeniul vidului fin (100 — 1 Pa). Presiunea limita realizata de aceste pompe poate fi
scazuta sub 0,01 Pa prin scaderea presiunii in zona de vid preliminar, adica prin utilizarea unei pompe cu rotoare
conjugate, cuplate in serie sau prin utilizarea unei pompe de vid preliminar cu presiune limita mai scazuta (pompa
rotativa etangata cu ulei, de exemplu).

Se construiesc astfel de pompe cu viteze de actiune de peste 2750 m¥s, la turatii de 1500 — 2000
rot/min (pentru pompele mici), respectiv 2000 — 3000 rot/min (pentru pompele mari).

Caracteristicile unor pompe cu rotoare conjugate sunt redate in tab. 3.10.

Tab. 3.10. Caracteristici functionale ale unor pompe de vid cu rotoare conjugate (PVR)

Caracteristici Putere Masa
Tipul pompei | Pompa auxiliara | Presiune limitd | Debitla70Pa | consumata pompei [kg]
recomandata [Pa] [m3/h] [kW]
PVR-250S | PVP-160D 0,1 210 1.1 85
PVR-1000S | PVP-160D 0,1 900 4,0 150

Se utilizeaza in domeniile in care este nevoie de presiuni limita de 10 — 0,1 Pa, in incinte din care se
evacueaza cantitati mari de gaze: distilare in vid, uscare in vid, etc.

3.4.5. POMPE MOLECULARE

Cénd o molecula loveste elastic o suprafata, ea ricoseaza dupé o directie determinata de egalitatea intre
unghiul de incidenta si cel de reflectie; daca suprafata se migca, molecula primeste un impuls in directia migcarii
suprafetei, si directia de intoarcere a moleculei (dupa lovirea suprafetei) este abatuta in directia si sensul de
miscare al suprafetei. Efectul este sensibil numai cand drumul liber mijlociu al moleculelor este suficient de mare,
adica la presiuni scazute; in caz contrar, numeroase
ciocniri ulterioare, cu alte molecule, anihileaza efectul de
antrenare al suprafetei mobile.

3.4.5.1. POMPA MOLECULARA HOLWECK

Aceastd pompa moleculard (fig. 3.68) se
compune dintr-un rotor cilindric, neted, care se roteste cu
turatie mare intr-o carcasa prevazuta pe fata interioara cu
santuri elicoidale de adancime descrescatoare de la
mijloc spre capetele carcasei. Moleculele gazului de
evacuat intrd in pompa pe la mijlocul ei gi sunt deviate,
prin numeroasele ciocniri cu suprafata tamburului, catre
capetele carcasei, unde sunt colectate de o pompa de vid
preliminar.

Pompele Holweck ating presiuni de 0,13.10-3 Pa.

Fig. 3.68. Pompa moleculara Holweck:
1—arbore; 2 - rotor cilindric; 3 — carcaséd cu santuri
elicoidale; 4 — capace; 5 — racord la pompa de vid
preliminara.
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3.4.5.2. POMPE TURBOMOLECULARE

Aceste pompe de vid prezinta foarte multe asemanéri constructive cu turbocompresoarelor modeme,
viteza rotorului find de 15000 - 60000 rot/min. In fig. 3.69 este prezentatd constructia unei pompe
turbomoleculare orizontale, existand numeroase variante constructive inclusiv in executie verticala.

Pompa  turbomoleculara
este alcatuita din mai multe trepte
(disc stator + disc rotor) cuplate in
paralel, canalele fiind cuplate intre
ele in serie. Cu toate ca raportul de
comprimare realizat intr-o treapta
este redus, dat fiind numarul mare
de trepte, gradul de comprimare
realizat in constructile actuale de
pompe turbomoleculare este cuprins
intre 103 — 10, Gradul de compri-
mare maxim este functie de
parametri  geometrici, de viteza
perifericd a rotorului $i de masa
moleculard a gazului comprimat. in
regim  molecular, gradul de
comprimare este independent de
presiune.

Pompele turbomoleculare
sunt active doar in domeniul curgerii
moleculare  (cand  drumul liber
mijlociu al moleculelor este mai lung
decat dimensiunile spatiului inconju-
rator). La interstiti de circa 1 mm
intre discuri sau intre rotor si stator,
domeniul curgerii moleculare incepe
sa apara la presiuni de aproximativ
0,5 Pa. Ca urmare, pompa turbomo-
leculara necesitd o pompa de vid
preliminar care aduce recipientul in
acest interval de presiune. Debitul
pompei de vid preliminar, care uzual
este 0 pompa mecanica rotativa
bietajata — trebuie sa fie mai mare
decat cel al pompei turbomole-
culare. Aceste pompe asigura
presiuni limita de 10 Pa, la viteze
de actiune cuprinse uzual intre 102 —
104 I/s. In fig. 3.70 este redata
caracteristica de functionare a unei
pompe turbomoleculare.
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Fig. 3.69. Pompa turbomoleculard PFEIFFER-TURBO 200 orizontala:

1 - lagar; 2 — motor; 3 — camerd cu labirint; 4 rotor; 5 — racord de vid inalt;
6 — disc rotor; 7 — disc stator; 8 — rezervor de ulei; 9 — conducta de ulei
pentru lagér; 10 — retur ulei; 11— canal de vid preliminar; 12 — manta de

incélzire.
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Fig. 3.70. Caracteristica de functionare a pompei turbomoleculare

TURBOVAC 550 M
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3.4.6. POMPE DE VID CU JET DE ANTRENARE

3.4.6.1. POMPE DE VID CU JET DE LICHID

Fluid
‘motor
Aer (gaz)
din incintg
de vidat

Evacuare
a

Fig. 3.71. Ejector cu jet de lichid:
a — schema de principiu; b — caracteristica de functionare.
1- ajutaj; 2 - camera de amestec; 3 — difuzor; 4 - racord de aspiratie.

3.4.6.2. POMPE DE VID CU JET DE VAPORI
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In practica de laborator se
folosesc pompe de vid cu jet de apa de
antrenare, cunoscute sub denumirea de
“trompe de apd@” sau “trompe de vid’,
pentru realizarea vidului grosier in
incinte de volum mic.

In fig. 3.71 este redaté schema
de principiu a unui astfel de dispozitiv,
precum i caracteristica sa de
functionare.

Consumul de apa la aceste
gjectoare este mare (aproximativ 1
m3m3 de aer aspirat), iar vidul limita
atinge 98% (circa 2 kPa).

In aceasté categorie importantd de pompe de vid sunt incluse; 1 — pompele cu ejectoare de vapori
(ejectoarele); 2 — pompele de difuziune; 3 — pompele intermediare (Booster).

3.4.6.2.1. Pompe cu ejectoare de vapori

Aceste dispozitive sunt utilizate pentru pomparea unor cantitati mari de gaze sau vapori in instalatii
industriale in care presiunea de lucru variaza intre cea atmosferica si circa 1 Pa.

Vapari sub
presiune

5:30 bari
{ presiunea Py}

Evacuarea

e e R

Gaz 'din incinta de
vidat (presiunea pg}

amestecului

de gaz si

4 vapory
[contrapresinea p.]

Fig. 3.72. Schema de principiu a ejectorului cu jet de vapori:
1- ajutaj; 2 - racord de alimentare cu vapori de lucru; 3 — camera de amestec;

4 — difuzor; 5 - racord la incinta de vid.

82



Operatii unitare in industria alimentara si biotehnologii

Elementul central al unei pompe cu ejectoare de vapori este ejectorul (fig. 3.72). Constructiv identic cu
injectoarele (vezi fig. 3.9 de la pag. 35), ele sunt alcatuite din urmatoarele elemente principale: ajutajul de intrare
a fluidului motor, camera de amestec, difuzorul. Vaporii de inalta presiune intra in ejector prin ajutajul convergent-
divergent cu viteza supersonica sub forma unui jet laminar sau turbulent. in camera de amestec, datorita
amestecarii jetului de vapori cu particulele gazului care inconjoara jetul, se produce antrenarea gazului si
realizarea unui amestec uniform caracterizat prin distributia uniforma a tuturor parametrilor amestecului
(presiune, densitate, temperatura, viteza) pe sectiunea jetului. Mecanismul de functionare al ejectorului este
independent de caracterul curgerii vaporilor in ajutaj (laminara sau turbulentd). Urmare a transferului energetic
din camera de amestec, cele doua fluide Tsi omogenizeaza energiile cinetice, iar in difuzor — prin micgorarea
vitezei ca urmare a largirii sectiunii — energia cinetica a amestecului trece treptat in energie de presiune, astfel
incat amestecul iese din difuzor cu presiune mai mare.

De obicei, in constructiile uzuale, un ejector cu o treapta comprima gazul aspirat de 5 — 10 ori. De
reguld, nu se construiesc ejectoare pentru grade de comprimare mai mari de 10, din considerente economice
legate de cresterea consumului de vapori. Datorita acestor limitari, 0 pompa de vid cu ejector care lucreaza cu
evacuare in atmosfera poate realiza in incintele vidate presiuni de 10 - 20 kPa.

Pentru obtinerea unor presiuni mai scazute, este necesar sa se monteze mai multe trepte in serie. i
acest caz, dupa o treapta ejectoare se monteaza un condensator in care vaporii condenseaza pana la o presiune
mai scazuta, iar gazul se pompeaza de catre treapta urmatoare (fig. 3.73). Cu o pompa de vid in 5 trepte de
ejectoare, de exemplu, se poate atinge o presiune finala de 1 — 100 Pa. in timpul functionarii pompelor cu
ejectoare cu vapori de apa, la atingerea presiunilor mai mici de 500 Pa poate avea loc inghetarea ajutajelor; din
acest motiv pe componentele ejectorului se sudeaza mantale de incalzire cu vapori.

Ejectoarele cu vapori se utilizeaza atét ca pompe de vid independente, cét si ca trepte de iesire in
pompe de vid intermediare (Booster) sau de difuziune, in instalatii de distilare in vid, etc.
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Fig. 3.73. Schema unei pompe de vid industrial in trei trepte de ejectoare:
E1, E,, E3 - ejectoare; Cy, C, — condensatoare.
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3.4.6.2.2. Ejectoare cu vapori de mercur
Aceste pompe (fig. 3.74) servesc
! I {, pentru obtinerea presiunilor cuprinse intre 13
7 Fig. 3.74. Ejector cu vaporide ~ Pa si 0,13 Pa. Mercurul circula in circuit inchis:
1T mercur in doud trepte: vaporii de mercur formati in fierbator urca prin
1. fierbétor; tubul central, tagnesc prin ejectoare antrenand
. 2. tub central pentru gazul de evacuat, condenseaza prin actiunea
repartizarea vaporilor de mantalei de racire (cu apa), mercurul lichid
66— mercur; revine in fierbator prin inchiderea cu mercur de
, 3. egjector treapta I; la partea inferioara a aparatului. Ejectorul este
3—i-TA: 4. ejector treapta a ll-a; legat la 0 pompa rotativa de vid preliminar.
i 1‘9 5. inchidere cu mercur;
L' LJ } 6. manta de racire cu apé;
4 7. legatura la recipientul de
5ol vidat,

— 1 8. legatura la pompa de vid
H preliminar.
7

3.4.6.2.3. Pompe de difuziune

Sub aceastd denumire sunt cunoscute pompele de vid care functioneaza pe principiul difuzarii gazului
sau vaporilor de evacuat, in curentul vaporilor unor substante, care, la temperatura normala, au presiuni de
vapori mici (ulei special, mercur).

Circuitul de vapori se realizeaza prin fierberea substantei lichide si condensarea vaporilor dupa ce ei au
antrenat, catre spatiul de evacuare (legat la o pompa de vid preliminar), gazul de evacuat. Deoarece difuziunea
unui gaz A intr-un alt gaz B nu depinde de presiunea totald a gazului A ci de presiunea partiala a gazului A in
amestecul (A + B), gazul de evacuat A difuzeaza in vaporii antrenati B, indiferent de presiunea lui initiald. La
presiuni mici, cand drumul liber mijlociu al moleculelor este mare, difuzarea gazului se face destul de repede,
pentru ca principiul sa aiba aplicatii practice la pompele de vid.

Organul de lucru esential care produce evacuarea gazelor este un jet supersonic de vapori de mercur
sau ulei special. Datoritd modului de actiune al jetului de antrenare, pompele de difuziune fac parte din clasa
pompelor de vid cu jet de vapori de antrenare, dar in nici un caz nu functioneazd cu evacuare directd in
atmosfera, necesitdnd in mod neconditionat 0 pompa auxiliara de vid preliminar.

Pompele de difuziune sunt utilizate pentru obtinerea vidului intr-un interval de presiuni incepand de la
maximum 0,1 Pa, putandu-se extinde in cazuri speciale pana la 100 Pa. Vitezele de actiune realizate pot varia
de la valori de ordinul litrilor pe secunda pana la circa 100 m3/s.

Ca principiu constructiv (fig. 3.75), pompele de difuziune sunt similare ejectoarelor cu vapori de mercur.
Pompele de difuziune cu mercur sunt confectionate fie din sticla (fig. 3.76), fie din otel inoxidabil (fig. 3.77). La
exploatarea acestor pompe trebuie luate masuri speciale de tehnica securitatii muncii, avand in vedere faptul ca
se lucreaza cu vapori nocivi de mercur.

Pompele de difuziune moderne folosesc drept fluid de lucru uleiuri speciale (fig. 3.78). Functionarea
pompei de difuziune cu ulei depinde de temperatura apei de racire. La cresterea temperaturii apei de racire de la
293 K la 323 K, presiunea limité realizatd de pompa creste de patru ori. in multe cazuri, exploatarea pompelor de
difuziune racite cu apa este incomoda (cazul instalatiilor mobile). Tn aceste conditii se utilizeaza racirea fortaté cu
aer, cu ajutorul unui ventilator montat pe corpul pompei.
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Fig. 3.75. Pompa de difuziune - schemé de principiu: Fig. 3.76. Pompa de difuziune cu mercur
1 fierbétor; 2 — tub central: 3 — fanta circulard pentru confectionata din sticla:
iesirea vaporilor antrenati; 4 - fanté circulara pentru 1 - rezervor de mercur; 2— manta de racire; 3 - racord
trecerea gazului: 5 inchidere hidraulica; pentru vapori de mercur; 4 — racord la incinta de vidat;
6 — manta de récire; 7 — legaturé la recipientul de 5 - racord de iesire a apei de racire curente; 7 — racord
evacuat; 8 - legatura la pompa de vid preliminar. de vid preliminar; 8 — racord de intrare a apei de réacire.
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Fig. 3.77. Pompé de difqziune cu mercur, confectionata Fig. 3.78. Pompa de difuziune cu ulei:
- din metaul:. o o 1 - centrul fierbatorului: 2 — partea mediang a
1~ corpul pompei; 2 — coloand interioara; 3 - ajutajul fierbatorului; 3 - partea externd a fierbatorului.

treptei de vid inalt; 4 — racord de vid inalt; 5 — racord de
vid preliminar; 6,7 — ajutaje intermediare; 8 — conducta
de alimentare; 9 — fierbator; 10 — manta de récire cu
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Instalatiile de vid cu pompe de difuziune acopera intreaga gama a vidului fin, Tnalt si ultrainalt, unde este
necesar sa se obtina presiuni sub 1 Pa si debite volumice de la cativa litri pe secunda péna la 30000 — 50000 I/s,
vidul limita obtinut fiind de circa 10-'0 Pa. Sunt utilizate in fabricarea medicamentelor precum si in izolarea sau

sintetizarea vitaminelor. Caracteristicile catorva pompe de difuziune sunt redate in tab. 3.11.

Tab. 3.11. Caracteristici functionale ale unor pompe de difuziune cu ulei

Tipul Debit la Presiune Putere Debit apa Volum de Masa
pompei 1,33.102 Pa limita consumata racire ulei pompei
[m?/s] [Pa] [kW] [I/h] 1] [ka]
PVDIF-05-100 0,5 0,600 20 0,150 6
PVDIF-1-160 1 133104 0,920 20 0,400 10
PVDIF-5-400 5 T 6,600 230 3,000 80
PVDIF-20-630 20 8,400 480 8,000 300

3.4.7. ALEGEREA POMPELOR DE VID

O pompa de vid trebuie sa evacueze un sistem dat intr-un timp acceptabil si s& ajunga la nivelul de vid
dorit, pe care s&-I mentina pe toatd durata procesului. Aceste conditii sunt interdependente, iar relatia dintre ele
este data de caracteristica de functionare a pompei. In fig. 3.79 sun redate, comparativ, caracteristicile de pompaj
ale mai multor tipuri de pompe de vid.

Debitul masic al pompelor de vid variaza altfel decat debitul volumic; pe cand debitul volumic are un
maxim, debitul masic scade continuu cu reducerea presiunii, ca urmare a variatiei densitatii gazului cu presiunea.
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Fig. 3.79. Caracteristici de pompaj pentru
diferite pompe de vid:
A, B - pompe cu rotor excentric; C — ejectoare cu vapori de

-10dl Fig. 3.80. Dispunerea pompelor de vid intr-o
mercur; D, E, F - pompe de difuziune.

instalatie industrialg

Pentru evacuarea unui recipient pana la vid inaintat se folosesc instalatii formate din mai multe pompe
de vid montate in serie si in paralel. Pentru instalatiile industriale este avantajos montajul din fig. 3.80, pompele
de vid utilizate avand caracteristicile din tab. 3.12.

Cu ajutorul robinetelor ry si r, se face intéi legatura la pompa P; si apoi, cand s-a atins vidul partial
corespunzator posibilitatilor pompei P;, se comuta legatura la seria de pompe P, Ps Ps Montajul este mai
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economic decat daca s-ar folosi numai pompele P, Ps Ps acestea ar trebui sa fie destul de mari pentru ca
evacuarea incintei R sa se faca intr-un timp acceptabil.

Tab. 3.12. Caracteristicile pompelor de vid ale instalatiei din fig. 3.80

. . Debitul (my) la presiunea (P) Presiunea realizata [Pa]
Pompa Tipul pompei my [m3/s] P [Pa] maxima preliminara
P4 Rotativa, cu tambur excentric 100 10° 1,3 -
P, De difuziune, cu ulei 450 13.102 4104 7
Ps De difuziune, cu ulei 35 13.102 410+ 50
P4 Rotativa, cu tambur si lamele 5 105 0,3 -

3.5. CONDUCTE S| ARMATURI

Transportul fluidelor prin conducte reprezintd o necesitate tehnologica, pentru asigurarea fluxului
continuu n instalatiile in care materialele prelucrate se gésesc in stare fluida sau pseudofluidd. De asemenea,
transportul sub presiune, prin conducte, reprezintad o metoda avantajoasa de transport indeosebi la debite mari si
pe distante lungi. Tn mésura posibilitatilor, prin conducte se transporta si materiale solide, prin antrenarea lor cu
ajutorul unui lichid (hidrotransportul suspensiilor, namolurilor, corpurilor mari: tomate, tuberculi, sfecle, etc.) sau al
unui gaz (transportul pneumatic al pulberilor si granulelor: cereale, mazare uscata, linte, efc).

Energia necesara transportului fluidelor prin conducte se transmite acestora prin intermediul agregatelor
de pompare (pompe, compresoare, etc.).

3.5.1. CONDUCTE

Pentru transportul fluidelor servesc conductele si canalele. Gazele, fiind fluide expandabile, ocupa
intotdeauna intreaga sectiune a conductei; lichidele, curgand orizontal sau descendent, ocupa uneori numai o
portiune din sectiunea conductei. Canalele sunt conducte in care lichidul in curgere nu ocupa intreaga sectiune
transversala (curgerea lichidului este cu suprafatd liberd). Canalele pot fi inchise (circulare, dreptunghiulare,
ovoidale) sau deschise (semicirculare, dreptunghiulare, trapezoidale).

O conducta este un ansamblu de elemente montate pe un traseu stabilit care serveste la transportul si
distributia fluidelor sau a materialelor aflate in stare pseudofluida. Elementul principal al unei conducte il
constituie tubulatura (tevile), pe care se monteaza, in functie de scop, diverse echipamente: piese de legatura,
piese fasonate (fitinguri), armaturi, aparate de masura si control, compensatori de dilatatie, etc.

Pentru a se limita la un numar minim, rational de tipodimensiuni, $i pentru a asigura asamblarea lor,
conductele si armaturile au fost standardizate. Marimile caracteristice tuturor elementelor de conducta sunt
diametrul nominal (D) si presiunea nominala (Py).

Diametrul nominal este 0 marime apropiatd diametrului interior al conductei (pentru conducte cu
diametrul cuprins intre 0,08 — 0,30 m) si egala cu diametrul exterior al conductei (pentru conducte avand
diametrul mai mare de 0,30 m). Cu unele abateri, valorile diametrelor nominale corespund valorilor rotunjite ale

numerelor normale din sirul R20 (termenii unui sir geometric avand ratia: 210 =1,12). in sistem metric, diametrul

nominal se exprima in mm, in timp ce n sistemul anglo-saxon exprimarea sa se face in inch (tab. 3.13).
Presiunile nominale sunt valori corespunzatoare valorilor numerelor normale din sirul R10 (termenii

sirului geometric avand ratia: 1{J/ﬁ=1,25). Fiecarei presiuni nominale (tab. 3.14) 1i corespunde o presiune de
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incercare (Pi). In functie de agresivitatea si temperatura fluidului din conductd, presiunea de lucru (presiunea

de regim) este stabilitd la o valoare cel mult egala cu valoarea presiunii nominale.

Tab. 3.13. Diametre nominale standardizate

Diametrul nominal Diametrul nominal Diametrul nominal Diametrul nominal
[mm] [inch] [mm] [inch] [mm] [inch] [mm] [inch]
6 1/8 50 2’ 300 12" 1000 40"
8 1/4" 65 21/2" 350 14" 1200 48"
10 3/8” 80 3 400 16" 1400 56"
15 12" 100 4 500 20 1600 64"
20 3/4" 125 5 600 24" 1800 72
25 1 150 6 700 28" 2000 80”
32 11/4" 200 g 800 32 2200 88"
40 11/2" 250 10” 900 36" 2400 96"
Tab. 3.14. Presiuni nominale (P,) si de incercare (Pin;) standardizate [MPa]

Pn I:,inc Pn Pinc Pn Pinc Pn Pinc
0,10 0,20 1,6 24 10,0 15,0 40,0 56,0
0,25 0,40 2,5 3,8 16,0 24,0 64,0 80,0
0,60 0,90 4,0 6,0 25,0 35,0 100,0 125,0

1,00 1,50 6,4 9,6 32,4 45,0 160,0 -

3.5.2. ECHIPAMENTELE CONDUCTELOR
3.5.2.1. TUBULATURA

Majoritatea elementelor care formeaza traseul unei conducte si care limiteaza spatiul de circulatie al
fluidului o formeaza tevile. Acestea se confectioneaza din diferite materiale metalice sau nemetalice, functie de
fluidul vehiculat.

Pentru fluidele tehnologice din industria alimentara se utilizeaz& cu precadere tevi confectionate din
oteluri inoxidabile austenitice: UNS S30400 (cu 17 — 19% Cr si 8,5-10,5 % Ni) si UNS S31600 (cu 16,5 — 18,5%
Cr, 10,5 - 13,5% Ni si 2,00 - 2,50% Mo). Utilizarea otelurilor inoxidabile este necesara pentru evitarea
impurificarii fluidelor vehiculate cu produsi de coroziune. In plus, aceste oteluri sunt ugor de curatat si de sterilizat.

Pentru utilitati (apa de racire, apa de spélare, aer comprimat, abur) se utilizeaza tevi confectionate din
otel carbon sau oteluri slab aliate, in constructie sudata sau nesudata.

Tevile din materiale plastice (polipropilend, policlorura de vinil, politetrafluoretilena, poliacrilamida, etc.)
se utilizeaza pentru vehicularea unor fluide la temperaturi si presiuni moderate.

Transportul prin conducte al fluidelor cu temperaturi diferite de cea a mediului inconjurator este insotit
de transferul de caldura intre fluid si mediu, ceea ce ar putea influenta regimul tehnologic al instalatiilor sau ar
putea produce deranjamente la transport. Pentru diminuarea transferului termic se practica izolarea termica a
conductelor: conductele sunt invelite cu materiale avand un coeficient de conductivitate termicé foarte scazut
(vata de sticla, spuma de sticla, azbest, etc.).

Tn cazul conductelor prin care se vehiculeaza fluide care se pot solidifica la sciderea temperaturii, se
utilizeazd conducte de insotire cu agent termic (uzual abur) introduse in aceeasi izolatie cu conducta de fluid
tehnologic. Tot in scopul evitarii solidificarii fluidului transportat se practica incalzirea electrica a conductelor de
transport.
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3.5.2.2. ELEMENTE DE LEGATURA

Elementele de conductd (tevile) se pot imbina intre ele prin asamblari nedemontabile sau demontabile.
Ambele moduri de imbinare trebuie s& asigure etanseitatea, rezistenta, stabilitatea chimica si durabilitatea, in
starea de regim a conductei. Alegerea tipului de imbinare se face in functie de compatibilitatea materialelor
elementelor imbinate, de siguranta in exploatare, de conditile de functionare, de posibilitatile de montaj, de
costuri, etc.

Asamblarile nedemontabile se pot realiza prin sudare sau prin lipire.

imbinarea prin sudare se aplici la asamblarea conductelor din materiale sudabile (oteluri, unele
materiale plastice), care functioneaza la temperaturi si presiuni ridicate. De reguld se sudeaza intre ele tronsoane
de teava avand lungimi cuprinse intre 6 gi 12 m.

Imbinarea prin lipire se utilizeaza numai in cazul conductelor de dimensiuni mici, ce functioneaza la
presiuni si temperaturi nu prea inalte. in procesul de lipire, materialele de baza nu se topesc impreund cu
materialul intermediar formé&nd apoi un cordon compact ca la sudare, ci numai materialul intermediar asigura
imbinarea, acesta fiind fie un metal cu punctul de topire mai scazut decat al materialelor de baza, fie un chit sau
un adeziv.

Asamblarile demontabile se utilizeaza in locurile unde sunt necesare demontari si montari frecvente,
precum si la asamblarea conductelor cu utilajele pe care le deservesc. Din categoria asamblarilor demontabile
fac parte imbinarile cu flange si imbinarile filetate.

Imbindrile cu flanse se utilizeaza pe scard larga, intrucat realizeaza o rezistenta buna si o etangeitate
corespunzatoare, prin strangerea suprafetelor de etansare cu ajutorul suruburilor (fig. 3.81). Pentru o cét mai
buna etangare, intre suprafetele de etangare se introduc garnituri din diverse materiale (cauciuc, clingherit,
azbest, etc.). In majoritatea cazurilor flansele sunt
rotunde, dar se intalnesc si flanse ovale, patratice sau
’Eriunghiulare. La tgvile turnatg, flangele sunt turnate 2 .__ q—'--TT/““
impreuna cu tevile. La tevile trase sau sudate, \w -
flansele sunt sudate sau sunt insurubate la capetele §
tevii. Flangele mobile sunt mai ugor de potrivit la
montare; in plus ele pot fi confectionate dintr-un
material mai ieftin (otel carbon) decét materialul din
care este confectionata teava. Flangele circulare au 4, L, & . % 4

LA |

8,12 sau 16 suruburi. Céteva tipuri de flange sunt g 5

prezentate in fig. 3.82. g — v/}
Imbinarile filetate se realizeaza cu ajutorul 1

fitingurilor. Se folosesc la conducte de diametru mic si . oot

presiune joasa. Etangeitatea imbinarii se realizeaza >

prin infasurarea filetului uneia dintre piese cu un —

material fibros (célti de in) inaintea asamblérii 5

pieselor. N\ LP
Fitingurile sau piesele fasonate servesc la: <

1 - asamblarea demontabila a doua tevi; f-

2 — schimbarea directiei de curgere; 7

3 — ramificarea unei conducte; |

4 —inchiderea unui capat de conducta. 2 L—— '
Fitingurile se confectioneaza din acelasi ) .

material ca si tevile care se asambleaza. Fig. 3.81. Imbinare cu flange:

1-flangé; 2 - teavd; 3 - garnitura;
4 - surub; 5 - piulitd; 6 — saiba.
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Fig. 3.82.Tipuri constructive de flange:
a— turnatd cu corpul; b — cu gét pentru sudare in capul tevii; ¢ — plata pentru sudare;
d - cu guler, filetata; e - liberd

Piesele de legaturd cum sunt mufele (fig. 3.83 a), niplurile (fig. 3.83 b), reductiile (fig. 3.83 c) si
racordurile olandeze (fig. 3.83 d), se folosesc, de obicei, la asamblarea tevilor de diametre mici, care necesita
montari si demontari rapide si care lucreaza la presiuni joase.

h W
__.__.__.:;)__ﬁ__—-_— "’f*‘x
(1
a b c

Fig. 3.83. Piese de legatura filetate:
a— mufa; b - niplu; ¢ - reductie; d - racord olandez.

Pentru schimbarea directiei de curgere a fluidului se utilizeaza curbe si coturi (fig. 3.84). Curbele sunt
piese executate din tevi avand raza de indoire de 1,5 ... 5 D,. Coturile sunt confectionate, uzual, prin turnare sau
forjare, avand raza de curbura cuprinsa intre 1,0 ...1,5 D,.

Ramificatiile (fig. 3.85) pot fi
simple (teuri) sau duble (cruci); ele pot
asambla tevi avand acelasi diametru
sau tevi de diametre diferite.

Pentru inchiderea unui capat
de conducta se pot folosi dopuri (fig.

3.86 a), capace (fig. 3.86 b) si flange
a b c oarbe (fig. 3.86 c).

Fig. 3.84. Coturi:
a—cot la 45% b — cot la 90°; ¢ - cot la 90° in unghi drept.
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Fig. 3.86. Piese de inchidere a unei conducte:

Fig. 3.85. Ramificatii: a - teu; b — cruce. a - dop; b capac; ¢ — flans oarba.

3.5.3. ARMATURI

Armaturile sunt dispozitive montate pe conducte sau pe aparate care au rolul de a inchide, regla si
controla debitul fluidului vehiculat. Armaturile care realizeaza aceste modificari prin variatia sectiunii de trecere a
fluidului (gaze, vapori, lichide, suspensii), poarta denumirea de robinete. Ca si conductele, armaturile sunt
caracterizate de diametrul nominal si de presiunea nominala.

Armaturile sunt confectionate din materiale rezistente la presiunea si temperatura fluidului vehiculat,
precum si la actiunea eroziva si coroziva a acestuia. Materiale comune pentru confectionarea armaturilor sunt:
otelul carbon turnat, fonta, otelurile inoxidabile, otelurile protejate anticoroziv prin emailare, materialele plastice.
Pentru fluidele alimentare se recomanda utilizarea armaturilor din oteluri inoxidabile, a arméaturilor emailate, sau a
celor confectionate din materiale plastice si elastomeri de uz alimentar.

Dupé destinatia lor, arméaturile pot fi clasificate in: 1 — armaturi de inchidere i distributie; 2 — armaturi de
siguranta; 3 — armaturi de reglare; 4 — armaturi auxiliare.

3.5.3.1. ARMATURI DE INCHIDERE $I DISTRIBUTIE

Aceste armaturi sunt utilizate pentru inchiderea comunicatiei intre diferite parti ale conductelor, pentru
schimbarea sensului de curgere si pentru modificarea debitului si a presiunii fluidului.

3.5.3.1.1. Robinete cu ventil

Aceste armaturi (fig. 3.87) sunt dispozitive de reglare a debitului; deschiderea si inchiderea ventilului se
fac prin miscarea combinata, de rotire si deplasare axiala a tijei. Ventilele obisnuite produc o pierdere mare de

N



Dr. ing. Lucian GAVRILA

presiune din cauza strangularii si devierii, de mai multe ori, a directiei de curgere. Constructiile perfectionate de
ventile (fig. 3.88) au redus mult pierderea de presiune.

N

SNUNARAS

i
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Fig. 3.87. Robinet cu ventil:

1 - corp; 2 - tija; 3 — ventil; 4 — scaunul

ventilului; 5 - roatd de manevra.
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Fig. 3.89. Robinet cu sertar
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Fig. 3.88. Forme constructive perfectionate de robinete cu ventil

Astfel de robinete se construiesc uzual pentru diametre
nominale de pana la 300 mm si presiuni nominale de pana la 100
MPa. Ele permit curgerea fluidului numai intr-un singur sens,
realizdnd o etansare sigura datorita faptului cd au o singura
suprafata de etansare. Nu se recomanda folosirea lor in cazul
fluidelor impurificate cu particule solide, sau a lichidelor care
cristalizeaza usor, deoarece particulele solide, intrand intre scaun si
ventil, impiedica asezarea etansa a ventilului pe scaun, putand chiar
distruge suprafata de etangare.

3.5.3.1.2. Robinete cu sertar

Aceste armaturi (fig. 3.89), numite si robinete cu pana sau
vane, au ca organ de inchidere sertarul 8 pe inelele de etansare 7,
confectionate din otel sau bronz, montate in corpul 1. Etangarea se
realizeaza prin presarea garniturilor 6 cu ajutorul flansei 5. Organul
de inchidere are forma plana sau usor tronconica si se misca intr-un
plan perpendicular pe axul conductei.

Se folosesc in general la conducte de diametru mare, cand
nu se cere o reglare precisa a debitului. Deoarece opun o rezistenta
hidraulica mica si permit curgerea fluidului in ambele sensuri, sunt
utilizate pe scara larga.

Tot din aceasta categorie fac parte si vanele cu pana
plata, cunoscute sub denumirea uzuald de subere (fig. 3.90). La
aceste vane, organul de inchidere este o placa plana care culiseaza
intre doua ghidaje. Astfel de vane se utilizeaza pentru fluide extrem
de viscoase, pentru paste fibroase, in industria zaharului, pentru
granule si pentru pulberi.
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detalii
etansare

Fig. 3.91. Robinet cu cep:

Fig. 3.90. Subere 1 corp; 2 - tija cu cep; 3 — presetupa.

3.5.3.1.3. Robinete cu cep

Sunt armaturi de inchidere (fig. 3.92) formate dintr-un dop tronconic (avénd panta generatoarei de 1/12)
prevazut cu un orificiu transversal. Printr-o rotire de 90° a cepului intr-un locas perpendicular pe axul conductei,
gaura cepului se aseaza coaxial (pozitia “deschis”) sau perpendicular (pozitia “inchis”) fata de axul conductei.
Cepul se confectioneaza de obicei din acelasi material cu corpul robinetului. Datoritad suprafetei mari de contact
intre cep si corp nu se poate realiza o etansare sigura (in special la temperaturi ridicate); in plus au dezavantajul
imposibilitatii reglarii debitului. Se folosesc pentru conducte de diametru mic, viteze mici de curgere si gaze la
presiuni joase.

3.5.3.14. Robinete cu ventil
fluture

Cele mai simple constructii de
acest gen sunt formate dintr-un disc de
diametrul interior al conductei, disc
care, prin intermediul unei tije, poate fi
rotit cu 90°, pentru a fi pus in pozitia de
inchidere, perpendicular pe axul
conductei. Astfel de robinete sunt
folosite ca armaturi de reglare si control,
putdnd fi actionate electric, magnetic
sau pneumatic (fig. 3.92).

Fig. 3.92. Robinet cu ventil fluture cu actionare pneumaticéd
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3.5.3.1.5. Robinete cu sfera

In principiu se aseamana robinetelor cu cep; in locul cepului, organul de inchidere este o sferd
prevazuta cu unul sau mai multe orificii de diverse forme. Cele mai simple astfel de armaturi au organul de
inchidere strabatut de o gaura cilindricd cu diametrul egal cu diametrul interior al armaturii (fig. 3.93). Aceste
robinete pot fi folosite atat ca robinete de izolare, cat si ca robinete de reglare a debitului.

Fig. 3.93. Robinet cu sfera:
1 - sferd; 2 — corp; 3 - tijd de actionare. Fig. 3.94. Robinet cu sferd cu orificiu profilat

Variante perfectionate ale acestor arméaturi au orificiul din organul de inchidere sub forma unui canal
profilat in forma de “V” (fig. 3.94). Aceasta forma speciala permite un control mai precis al debitului, chiar si la
debite reduse, in fluide viscoase sau cu continut ridicat de particule solide.

==
T g
A =

O °

Fig. 3.95. Robinet cu sferd cu canale:
a — vedere de ansamblu; b — pozitie deschisa pe jumatate; ¢ — pozitie complet deschisa.
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Alta varianta (fig. 3.95) are in sfera mai multe canale de mici dimensiuni, in zig-zag. La deschiderea
robinetului, canalele se deschid unul céte unul, permiténd o reglare foarte fina a debitului, in conditiile unor caderi
de presiuni foarte reduse. Sunt indicate pentru aplicatii in care apar probleme de cavitatie, eroziune sau zgomot
in timpul procesului de reglare a debitului.

Robinetele cu sfera pot fi utilizate si ca robinete de distributie cu 3 sau 4 cai. Acest lucru se obtine
folosind sfere cu orificii speciale montate in corpuri prevazute cu 3 sau 4 racorduri (fig. 3.96).

Fig. 3.96. Robinet cu sferd cu 3 cdi

Robinetele cu sferd se construiesc intr-o gama larga de dimensiuni: D, 15 la D, 900, pentru presiuni
nominale de pana la 25 MPa.

Pentru etangarea intre sferd si corpul robinetului se utilizeaza, de reguld, teflon sau stelit. In marea
majoritate a cazurilor, atat corpul robinetului, cat si organul de inchidere sunt confectionate din materiale
metalice, dar acestea pot fi confectionate si din alte materiale, cum ar fi, de exemplu, polietilena. Astfel de
robinete se utilizeaza pentru aplicatii in care se vehiculeaza alcooli, glicoli, acid acetic, saramuri, etc.

3.5.3.1.6. Robinete cu diafragma
9
Robinetele de acest tip realizeaza 49 \ .
deschiderea sau inchiderea orificiului de 45

trecere prin intermediul unei membrane 5
elastice, diafragma, confectionatd din ,, \
cauciucuri sintetice, elastomeri pe baza de 7
etilend - propilena, teflon, etc. Corpul
robinetului poate fi confectionat din |,
materiale plastice (policlorurd de vinil,
polipropilena ~ simpla ~ sau  armata, .
polifluorura de viniliden) sau metale (bronz, . /
fonta, otel) acoperite in zona de contact cu
fluidul cu un strat protector de cauciuc sau 2
ebonita. \ /

Robinetele cu diafragma (fig. 3.97) s
se utilizeaza in industria alimentara pentru
vehicularea solutilor de acizi si baze, a
alcoolului,  berii,  vinului,  whisky-ului,
saramurii, a apelor reziduale, etc. Fig. 3.97. Robinet cu diafragma:

1- corp; 2 — diafragmd; 3 — capac; 6 — ax; 8 - roatd de manevra.
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3.5.3.1.7. Robinete cu mangon elastic

Fig. 3.98. Principiul de functionare al robinetelor cu manson elastic:

Numite si valve cleste (pinch valves), aceste armaturi sunt prevazute cu un manson elastic, care, prin
strngere cu un dispozitiv mecanic (fig. 3.98) realizeaza inchiderea trecerii fluidului.

a — robinet inchis; b — robinet deschis.

strat interior rezistent la uzura
armatura de cord

inel suport acoperire de protectie

Fig. 3.99. Mangon elastic:
a — schema de principiu; b - cilindric; ¢ — cilindric cu pereti dubli;
d - biconic; e — cilindro-conic.

Singura parte a acestui tip de
armatura aflata in contact cu fluidul este
organul de inchidere, mangonul elastic.
Acesta (fig. 3.99 a) este confectionat din
cauciuc natural sau sintetic (butadien —
stirenic, nitrilic, butilic, cloroprenic, etilen
— acrilic, etilen — clorosulfonic, etilen —
propilenic). Cauciucul este multistrat: un
strat interior rezistent la uzura, un strat
median armat cu cord, un strat exterior
protector. Mansonul poate avea diferite
forme in interior: cilindric (fig. 3.99 b),
cilindric cu pereti dubli (fig. 3.99 c),
biconic (fig. 3.99 d), cilindro-conic (fig.
3.99¢).

Robinetele cu manson elastic
pot fi folosite atdt ca armaturi de
inchidere bidirectionale, cat si ca
armaturi de reglare, debitul find liniar
dependent de gradul de deschidere pe
un domeniu larg al acestuia: 20 — 80%.
Pierderea de presiune la curgerea
fluidelor prin mangon este scazuta.

Se pot utiliza pentru aplicatii
care folosesc lichide, suspensii,
namoluri, pulberi, granule, sau chiar
corpuri mari, cum ar fi citricele. Pot fi de
asemenea utilizate ca dozatoare pentru
solide granulare sau pulverulente.

Robinetele de acest gen
utilizate in industria alimentara au
stratul  interior al  mangonului
confectionat din cauciuc de uz
alimentar. Sunt folosite ih mod curent
pentru sosuri, faina, malai, miere,
siropuri de zahar la temperaturi ridicate
(353 — 373 K), zahar cristalizat, solutii
de pectina, portocale intregi, bere, efc.

Tn industria berii sunt preferate
intrucat au o buna rezistenta la capse si
la cioburi de sticla.
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3.5.3.2. ARMATURI DE SIGURANTA

Armaturile de sigurantd se utilizeaza in instalatii cu scopul de a asigura functionarea unui utilaj sau a
unui dispozitiv intre limitele prescrise ale unui proces tehnologic. Arméaturile de siguranta cele mai frecvent
utilizate sunt supapele de siguranta si robinetele de retinere.

3.53.2.1. Supape de siguranta

Sunt armaturi obligatorii pentru toate instalatiile si recipientele care lucreaza sub presiune. Rolul lor este
de a limita cresterea presiunii peste valoarea maxima admisa (la atingerea presiunii maxime, supapa se deschide
si permite astfel evacuarea fluidului sub presiune). In instalatiile fixe, fara vibratii, in care se prelucreaza sau se
transporté substante netoxice si neinflamabile, se folosesc supape de siguranta cu contragreutate (fig. 3.100),
iar in celelalte cazuri se utilizeaza supape de siguranta cu arc (fig. 3.101), acestea avand o mai mare siguranta
in functionare.
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, _ , AN —— N
Pentru a se deschide la presiunea prescrisa, supapele cu !
contragreutate se regleaza prin deplasarea contragreutati 3 pe  Fig. 3.101. Supapé de siguranta cu arc:
bratul de parghie, iar supapele cu arc prin ingurubarea surubului de - corp; 2 - ventil; 3 - arc; 4 - surub de
reglare 4. reglare.

Fig. 3.100. Supapa de siguranta cu contragreutate: Z
1— corp; 2 - ventil; 3 — contragreutate; 4 — brat.

3.5.3.2.2. Robinete de retinere

Aceastd categorie de armaturi permite curgerea fluidului doar infr-un singur sens, o schimbare a
sensului de curgere provocand inchiderea lor. Exista mai multe tipuri constructive de astfel de robinete de
retinere.

Robinetul de retinere cu ventil (fig. 3.102) permite curgerea fluidului numai in sensul indicat de
sageata. Presiunea fluidului duce la comprimarea arcului 3, permitdnd deschiderea ventilului 2. La o eventuala
curgere in sens invers a fluidului, presiunea fluidului si forta arcului 3 conduc la inchiderea ventilului 2,
intrerupandu-se astfel curgerea inversa.

97



Dr. ing. Lucian GAVRILA

Fig. 3.102. Robinet de retinere cu ventil:
1 - corp; 2 - ventil; 3 - arc; 4 — capac.

1
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Fig.3.104. Robinet de retinere cu bilé:

1—corp; 2- bild; 3 - scaun de etangare; 4 - resort.

Fig. 3.105. Manson “cioc de ratg”

Fig. 3.103. Robinet de retinere cu disc de cauciuc:
a — aspect exterior; b — normal; ¢ — cu dispozitiv
de ridicare a discului; d — cauciucat..
1-corp; 2 - disc; 3 — gura de vizitare.

Robinetul de retinere cu disc de cauciuc
redat in fig. 3.103 permite circulatia fluidului numai de
la stanga spre dreapta. in sens contrar, discul elastic
din cauciuc 2 obtureaza orificiul de trecere.

Pentru admisia i refularea pompelor
dozatoare se utilizeaza frecvent robinetul de retinere
cu bila (fig. 3.104). Bila 2 este impinsa in sus de
lichidul care circulad in sens ascendent. In absenta
presiunii ascendente a fluidului, bila Tmpiedica
deplasarea descendenta a lichidului, ea fiind impinsa
in scaunul de etansare 3 de catre resortul 4.

O constructie simpla si ingenioasa este valva
de inchidere “cioc de rata”. Piesa principala a
acesteia este un manson de forma speciala (fig.
3.105), confectionat dintr-un elastomer flexibil armat
cu tesatura sintetica si vulcanizat. Presiunea
hidraulica duce la deschiderea valvei (fig. 3.106 a), in
timp ce o presiune hidraulica aplicatd din sens contrar
provoaca inchiderea ei (fig. 3.106 b). Astfel de valve
sunt usor de exploatat, nu au organe mecanice in
miscare, piese care sa se erodeze sau corodeze, au
caderi de presiune scazute, functioneaza fara zgomot,
pot fi instalate in pozitie orizontald, verticala sau
oarecare.
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b

Fig. 3.106. Principiul de functionare al valvei “cioc de rata”:
a — presiunea directd a lichidului: valva deschisa; b — presiunea inversa a lichidului: valva inchisa.

Se pot utiliza in cazul lichidelor impurificate cu corpuri solide mari, a suspensiilor si noroaielor abrazive.
Mangonul poate fi confectionat din cauciuc pur, neopren, cauciuc clorobutilic, alte cauciucuri sintetice, poliuretani.

Corpul arméturii poate fi confectionat din fontd, otel carbon, oteluri inoxidabile, policlorura de vinil, intr-o
gama larga de dimensiuni, incepand de la D, 12 pana la D, 2000.

3.5.3.3. ARMATURI DE REGLARE

Spre deosebire de armaturile
de inchidere si distributie si de
armaturile de siguranta, a caror cerinta
principalda este inchiderea etansa si
trecerea totald a fluidului, de la
armaturile de reglare se cere reglarea
lind si continui a debitului, Tn scopul
mentinerii parametrilor fluidului intre
anumite limite.

In calitate de armaturi de
reglare pot fi utilizate diverse tipuri de
robinete pentru care dependenta dintre
gradul de deschidere al robinetului i
debitul de fluid este liniara. in fig. 3.107
este redata aceasta dependenta pentru
cateva tipuri reprezentative de robinete.

In calitate de armaturi de
reglare se utilizeaza in mod frecvent
robinete cu supapa, robinete cu ventil
fluture (in special pentru reglarea
debitelor de gaze), robinete cu ventil ac,
robinete cu diafragma, robinete cu
sfera.
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Fig. 3.107. Dependenta dintre gradul de deschidere al robinetului

de reglare si debitul de fluid trecut:

1 - robinet de reglare ideal; 2 — robinet cu manson elastic;

3 - robinet cu diafragma.
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3.5.3.4. ARMATURI AUXILIARE

Armaturile auxiliare indeplinesc functii diverse in ansamblul conductelor i utilajelor: prelevarea probelor,
retinerea impuritatilor, evacuarea condensatului, drenarea conductelor i utilajelor, etc.

Armaturile care servesc la evacuarea condensatului din conductele de abur - oalele de condens — vor fi
discutate in capitolul destinat proceselor de incalzire.

Fig. 3.108. Sticle de nivel:
a — cu tije de sustinere; b — cu monturd metalica;
¢ — cu monturé metalica si flange.

3.5.3.4.1. Sticle de nivel

Sticlele de nivel sunt arméturi
destinate masurarii nivelului de lichid dintr-un
recipient. In peretele recipientului se monteaza,
prin intermediul a doud racorduri, un tub
transparent (uzual din sticld) in care se
observa nivelul de lichid din recipient pe
principiul vaselor comunicante (fig. 3.108 a). In
cazul in care presiunea in recipient este
ridicata (0,1 - 1,2 MPa), tubul este confectionat
din sticla rezistentd si prevazut cu montura
metalica (fig. 3.108 b, c).

3.5.3.4.2. Site pentru impuritati

Pentru retinerea particulelor solide
ajunse accidental in fluidul transportat, se
monteaza astfel de armaturi unidirectionale
(fig. 3.109), prevazute cu o sita cilindrica
metalica sau din material plastic, sita care
poate fi extrasa periodic pentru curatire.

Fig. 3.109. Sita pentru impuritati solide:
a — sectiune; b — aspect exterior.
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3.5.3.4.3. Dispozitive pentru prelevarea probelor si pentru drenaj

Aceste dispozitive se monteazd in conducte sau in utilaje, cu scopul de a permite extragerea din
conducta sau utilajul respectiv a unei probe (gazoase, lichide, solide). Un bun dispozitiv de prelevare a probelor
trebuie sa indeplineasca nigte conditii minimale: proba extrasa sa fie cat mai reprezentativa pentru materialul
vehiculat prin traseu (utilaj), dispozitivul sa nu impurifice, altereze, contamineze proba, sa nu se infunde. Doua
astfel de dispozitive de prelevare a probelor sunt redate in fig. 3.110 si 3.111.

Fig. 3.110. Dispozitiv cu piston pentru prelevarea probelor: - .

a—inchis; b - deschis.

Dispozitivul din fig. 3.110 are ca element
activ. un piston care in pozitia ‘“inchis” a
dispozitivului ajunge in interiorul conductei. La
trecerea in pozitia “deschis”, pistonul se retrage,
fiind inlocuit de fluidul prelevat, care este colectat
prin stutul lateral inclinat. In mod similar
functioneaza si dispozitivul pentru drenaj prezentat
schematic in fig. 3.112.

Dispozitivul din fig. 3.111 colecteaza
materialul din conducta in spatiul inelar format intre
axul plungerului si corpul cilindric al dispozitivului.
Fiecare cursd de du-te - vino a plungerului
colecteazd un volum bine determinat de proba.
Acest sistem este recomandat pentru industria
alimentara si cea farmaceutica, intrucat nu exista
pericolul de contaminare a probelor. Astfel de
dispozitive pot fi complet automatizate, permitand
colectarea unor cantitati precise de probe in
intervale de timp prestabilite.

Fig. 3.111. Dispozitiv cu plunger pentrt;
prelevarea probelor

Fig. 3.112. Dispozitiv pentru drenarea recipientilor:
a — deschis; b — inchis.
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3.54. CALCULUL CONDUCTELOR
3.5.4.1. TRASEUL CONDUCTELOR

Montarea conductelor pe distante mari sau intre utilajele care alcatuiesc o instalatie sau linie tehnologica

se realizeaza pe trasee care trebuie sa indeplineasca o serie de conditii, si anume:

1. traseul ales sa fie cel mai scurt posibil;

2. numarul coturilor, ramificatiilor, arméaturilor s& fie minim, insa intr-un numar suficient pentru alimentarea si
izolarea utilajelor;

3. conductele sa nu sténjeneasca accesul la armaturi si la utilaje;

4. conductele sa nu fie supuse unor eforturi suplimentare, de exemplu, prin utilizarea lor drept suporturi pentru
alte aparate sau dispozitive;

5. portiunile drepte ale conductelor sa fie montate paralel sau perpendicular in raport cu peretii cladirii;

6. portiunile orizontale de conductd sa aiba inclinatia (panta) corespunzatoare pentru a se asigura drenajul
conductei, iar in punctul cel mai jos conductele sa fie prevazute cu armaturi pentru drenaj (golire completa);

7. daca o conducta alimenteaza simultan mai multe utilaje, alimentarea sa se realizeze in bucla, prin ambele
extremitati ale conductei.

3.5.4.2. DIAMETRUL CONDUCTELOR

In cazul conductelor scurte, a caror lungime nu depaseste 30 m, diametrul conductei se determina din

ecuatia debitului pusa sub forma:
d=\/4mv =\/ 4, (3.102)
-V T-p-V

in care my, mp reprezinta debitul volumic [m3/s] respectiv masic [kg/s] de fluid, p este densitatea medie a fluidului
[kg/m3], iar v este viteza medie recomandata a fluidului [m/s] (tab. 3.15).

In cazul conductelor lungi, este necesara determinarea diametrului optim al conductei. Diametrul optim
este diametrul pentru care costul total (investitii + intretinere + exploatare) este minim. La un debit de fluid dat,
cresterea diametrului conductei conduce la micsorarea pierderilor de energie prin frecare, scazand astfel costul
energiei de pompare (scad cheltuielile de exploatare), dar creste costul investitiei.

Costul anual al energiei de pompare pe unitatea de lungime de conducta este direct proportional cu
puterea consumata de pompa, N, si cu durata de functionare a acesteia,  [ore/an]:

Cu=C, 42
nr-L
in care Ces este costul anual al energiei, Ce este costul unitar al energiei, my este debitul volumic de fluid, AP/L
reprezintd caderea de presiune pe unitatea de lungime de conducta, iar 77 este randamentul total al agregatului
de pompare.

Tnlocuind caderea de presiune din ecuatia Fanning si exprimand coeficientul de frecare A in functie de
conditiile de curgere (curgerea se considera turbulenta) si viteza in functie de debit, se obtine:

(3.103)

(4mvj2
AP 016 1 V° 0,16 1\ md? m* 0% p
AP_016 1 v _ 016 1 p=01288T V12 (3q04)
L Re016 d 2 (4mv d)016 d 2 d484
md® v

iar ecuatia (3.103) devine:
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Tab. 3.15. Viteze recomandate pentru curgerea fluidelor prin conducte

Specificatie Vite.za l_fecomandaté [mis] Observatii
’ Aspiratie | Refulare ’

APA
Pompe cu piston 0,7-1,0 1,5-2,0 -
Pompe centrifuge 2,0-3,0 3,0-50 -
Transport - - 1,5-3,0m/s
Scopuri edilitare 0,6 m/s
Alimentare cazane de abur - 2,0-3,0m/s
Conducte de scurgere Inclinare 8 mm/m

ABUR
Abur saturat pentru incalzire:
e P<0,1MPa 20-30
e P>0,3MPa 30-50 -
Vaporizatoare cu efect multiplu:
e instalatii mici 15
e instalatii mari 20-30
e ultimul evaporator (sub depresiune) 40 - 50 -
Conducte de transport:
e D,<0,05m 10
e 0,05<Dy<01m 15
e 0,1<D,<0,15m 20
e D,>0,15m 30

AER
Ventilatoare:
e joasa presiune 10-12 12-16
e medie presiune 12-16 16-20
e inalta presiune 16-18 20-30
Turbocompresoare 20-25 20-25
Compresoare 10-20 25-30 -
Transport:
e D,<0,08m <10 m/s
e D,>0,15m - <20 m/s
LICHIDE TEHNOLOGICE
Zemuri din industria zaharului 0,7-1,0 12-15
Amestec apa : borhot (1 : 2) 0,8-12 1,0-20
Suspensii ingrosate de namol 05-0,7 08-12
Siropuri, ulei 0,3-0,7 06-1,0
Melasa 0,3 04 -
Ape de spalare 0,7-1,0 12-15
1,84 0,16
c, =01248c, LMV P (3.105)
r dr

in care v, p reprezinta viscozitatea cinematica [m's], respectiv densitatea fluidului [kg/m3).
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Costul anual al conductei (investitii + intretinere) este functie de diametrul conductei:
C,=C,-(1+a)-(b+c)-d" (3.106)
in care Cy este pretul conductei avand diametrul egal cu unitatea, n este un coeficient specific unei categorii de
conducte; a reprezinta pretul arméaturilor si al fitingurilor, transportului si montajului raportat la pretul materialului
conductei, b este fractia anuala de amortizare (b = 0,1 pentru o durata de amortizare de 10 ani), iar ¢ este fractia
anuala de intretinere (¢ = 0,05 daca cheltuielile de intretinere reprezinta 5% din costul conductei).
Costul total al conductei rezulta din insumarea ecuatiilor (3.105) si (3.106):

1,84 . 0,16 .
C. =C,-(1+a)-(b+c)-d" +0,1248W (3.107)

4,84

Anuland derivata ecuatiei (3.107) in raport cu diametrul d al conductei rezulta:
C,-t
d_ )% =0604- ° m2% .. 3.108
) nC(raybrciy T VP (3.108)
Tn mod curent, in calcule se considera n = 1,15.

Diametrul calculat cu una din ecuatiile (3.102) sau (3.108) se standardizeaza, alegandu-se din
standarde conducta cu diametrul nominal cel mai apropiat de cel rezultat din calcule.

3.5.4.3. CALCULUL CADERII DE PRESIUNE

La curgerea prin conducte, o parte din energia mecanica a fluidului este disipata ireversibil sub forma de
energie termica pentru invingerea rezistentelor la curgere pe care aceasta le intdmpina in sistem. Aceasta
pierdere de energie suferitd de fluid, exprimata in termeni de presiuni, poartad denumirea de cadere de presiune.

Caderea de presiune a unui fluid in curgere are doua componente:

e 0 componenta pentru curgerea uniforma a curentului de fluid — caderea de presiune liniara;
e 0 componentd pentru zonele in care curgerea fluidului este neuniforma (din cauza modificarii vitezei sale ca
marime sau ca directie) — caderea de presiune locala.

Céaderea totala de presiune datorata frecarii va fi datad de suma celor doud caderi de presiune:

AP, = AP, + AP, (3.109)
Caderea de presiune liniara poate fi determinatd utilizdnd ecuatia Fanning (Darcy — Weissbach);
| v?
AP, =A—— N/m? 3.110
lin d 2 p [ ] ( )

unde d este diametrul conductei [m], / lungimea acesteia [m], iar A este coeficientul caderii de presiune prin
frecare [adimensional].

Caderile de presiune locale apar in cazul existentei pe traseul de curgere a fluidului a unor rezistente
hidraulice locale: curbe, coturi, ramificatii, reductii, ventile, diafragme, etc. Caderea de presiune prin rezistente

hidraulice locale se calculeaza cu relatia:
2

AP, =§V7p IN/m?] (3.411)

in care ¢ reprezinta coeficientul adimensional al céderii locale de presiune, fiind specific tipului de rezistenta
hidraulica locala si depinzand de regimul de curgere.

O metoda mai putin exacta de estimare a caderilor de presiune locale consta in inlocuirea rezistentelor
hidraulice locale cu o lungime echivalenta, /;, de conducta dreaptd, care ar produce aceeasi cadere de presiune
ca si rezistenta hidraulica locala consideratd. Aceasta lungime echivalenta se exprima functie de diametrul
interior (d) al conductei drepte:
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I, =dZn (3.112)

Valoarea n depinde de tipul rezistentei hidraulice locale considerate, dupa cum reiese din tab. 3.16.

Tab. 3.16. Lungimea echivalenta a unor rezistente hidraulice locale

Rezistenta n
Cot de 45° 15
Cot de 90° (9,5 <d < 63,5 mm) 30
Cot de 90° (76 < d < 152 mm) 40
Cot de 90° (178 < d < 254 mm) 50
Unghi de 90° 60

Intrare in teu _T_’
colector 60
lesire din teu —l—>
distribuitor %0

Cruce 50
Ventil 60 — 300
Robinet 10-15
Vana (complet deschisa) 7
Contoare rotative 200 - 300

Tinénd seama de relatiile (3.109) - (3.111), caderea totald de presiune la curgerea unui fluid printr-o

conductd va fi data de:
| v2
/ v?
h, = A— —
A2y m

Coeficientii adimensionali A si ¢ pot fi determinati analitic (in unele situatii) sau prin corelatii empirice.

(3.113)

3.54.3.1. Coeficientul caderii de presiune prin frecare (A)

Acest coeficient se poate calcula din relatia (3.110) pusa sub forma criteriala (la o rugozitate data a
conductei):

Eu=C -Re"-T
Eio AP pe_pvid L] (3.114)
pv: pw o d

Pentru conductele cu sectiune necirculara, d se inlocuieste cu decn. Pentru calculul lui A se poate utiliza
diagrama din fig. 3.113. Rugozitatea conductei, e, se apreciaza pe baza datelor din tab. 3.17. In fig. 3.113 este
trasatd punctat limita domeniului de automodelare, in care coeficientul de frecare A nu depinde de criteriul Re, ci
numai de valoarea raportului decn/e.

Coeficientul de frecare A se poate calcula si cu ajutorul relatiilor prezentate in continuare.

Regim laminar de curgere (Re < 2300)

Tn regim laminar A nu depinde de rugozitatea conductei ci numai de criteriul Reynolds:
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-“
Re
in care valoarea « este functie de sectiunea de curgere (tab. 3.18).

Tnlocuind (3.115) scrisa pentru conducte circulare (o = 64) in ecuatia Fanning (3.110) se obtine ecuatia
Hagen - Poiseuille:

(3.115)

2
ap= 4 LV gyl (3.116)
pv-d d 2 d
0045Ey
M
00 ]
N \
NN 1 100
N \
¢
0,035 ) - =
M
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Fig. 3.113. Variatia coeficientului de frecare A in functie de valoarea criteriului Re $i de rugozitatea conductei,
decr/e
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e Regim turbulent de curgere (Re > 2300)

Pentru curgerea prin conducte cu pereti netezi (sticla, plumb, cupru, materiale plastice), au fost propuse
numeroase relatii de calcul pentru 4, cele mai importante dintre aceste fiind prezentate in tab. 3.19.

Pentru curgerea fluidelor prin conducte cu pereti rugosi, valoarea coeficientului de frecare A variaza
functie de materialul din care este confectionata conducta. Astfel, relatia lui Koo:

A=0014+1056Re** (3.117)
este valabila pentru conducte din otel i fonta.
Tab. 3.17. Valori medii ale rugozitatii conductelor

Conducte e, mm
Tevi din otel trase si sudate, la coroziune neinsemnata 0,2
Tevi din otel, vechi si ruginite > 0,67
Tevi din otel, impregnate cu ulei de in fiert 0,125
Tevi din fonté pentru apé, care au fost utilizate 14
Tevi tehnice netede din aluminiu 0,015-0,06
Tevi trase, curate, din alama, Cu, Pb; tevi din sticla 0,0015-0,01
Tevi din beton, suprafata buna, netezita prin frecare 0,3-0,8
Tevi din beton, suprafata grosiera cu asperitati 3-9
Conducte pentru abur saturat 0,2
Conducte pentru abur, cu functionare periodica 0,5
Conducte pentru aer comprimat de la compresoare 0,8
Conducte pentru condensat, cu functionare periodica 1,0

Tab. 3.18. Valorile coeficientului a pentru diverse sectiuni de curgere

Forma sectiunii Cech o
Cerc cu diametrul D D 64
Patrat cu latura a a 57
Triunghi echilateral cu latura a 0,58a 53
Inel cu latimea a 2a 96
Dreptunghi de laturi a,b: a/b~0 2a 96
Dreptunghi de laturi a,b: a/b =0,1 1,81a 85
Dreptunghi de laturi a,b: a/b = 0,25 1,60a 73
Dreptunghi de laturi a,b: a/b=0,5 1,30a 62
Elipsa de semiaxe a, b:  a/b=0,1 1,55a 78
Elipsé de semiaxe a, b: ab=0,3 1,40a 73
Elipsa de semiaxe a, b:  a/bh=0,5 1,30a 68

Influenta materialului conductei asupra coeficientului A este evidentiata de relatia lui Hopf si Fromm:

0,314
/1:0,01(£j
d

in care valorile coeficientului k depind de materialul conductei (tab. 3.20).

(3.118)
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Tab. 3.19. Relatii pentru calculul coeficientului de frecare A la curgerea turbulentd a fluidelor
prin conducte cu pereti netezi

Relatia Ecuatie de calcul Domeniu de valabilitate
KOO A =0,0056+0,5Re ¥ 3000 < Re < 300000
McADAMS A =0184Re™? 5000 < Re < 200000
BLASIUS A=03164Re*® 3000 < Re < 100000
E'IA\KTJ'\/Il?/,\A,\IID,SPERANDTL’ P Z[Ig(Re \/I)— 0,8}2
NIKURADSE 4 =00032+0221Re & Re > 3000
GENEREAUX A=016Re""*

Tab. 3.20. Valorile coeficientului k din ecuatia (3.118)

Materialul conductei k
Conducte metalice noi, aproximativ netede, tabla asfaltata 1,5
Conducte noi de fonta, de tabla sau de ciment bine netezit 2,5
Conducte vechi din otel (ruginite) 5
Conducte din ciment, din fonta cu crusta, din scanduri 7
Canale din caramida 10

La proiectarea instalatiilor va trebui s& se tina seama de fenomenul de imbatranire a conductelor.
Calculul caderilor de presiune se va efectua intotdeauna cu coeficientii pentru tevi vechi.

Pentru curgerea fluidelor nenewtoniene exista relativ putine corelari empirice pentru determinarea
caderii de presiune sau a distributiei vitezelor la curgerea turbulenta prin conducte netede. Pentru fluide
pseudoplastice i dilatante, coeficientul de frecare A se poate determina cu relatia Metzner si Dodge:

1 2

» 08
T oRe. 277 |- (3.119)
n care Reg este numarul Reynolds generalizat (in care viscozitatea 1 este inlocuita cu viscozitatea efectiva, er.
T
‘ ) ' ' ' == 3.120
/uef 8Vd ( )

7, reprezentand aici tensiunea tangentiala
la perete, iar n este exponentul reopantei
din expresia tensiunii tangentiale.

Corelatia  Metzner si Dodge,
extrapolata pentru 0,2 < n < 2,0 este
prezentatd in fig. 3.114. Din diagrama
rezultd ca pentru acelasi debit (aceeasi

. NN~ T Y

o008 Date experimentale S T~ valoare Reg), A va avea o valoare mai mica
2 . - - -~ . . " . . v .
0006} —-~Regiune extropolotd T~ (deci si AP va fi mai micé) pentru un fluid
0.004 o3 7 pseudloplastlc (gare are n < 1) decét pentru

~— Reg=dwp/n un fluid newtonian (pentru care n = 1). De

aceea, se recomanda ca, in masura
posibilitatilor, sa se adauge in fluidul
newtonian cantitati foarte mici de substante
care sa-l confere acestuia 0 comportare

Fig. 3.114. Coeficientul de frecare A in functie de Reg pentru fluide
pseudoplastice si dilatante
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reologicé de tip pseudoplastic. In acest mod fie se micsoreaza energia necesaré pompérii, fie creste debitul de

fluid transportat cu acelasi consum energetic.

3.5.4.3.2.

Coeficientul caderii de presiune prin rezistente locale (¢)

In marea majoritate a cazurilor, coeficientul ¢ nu poate fi calculat pe baze teoretice; el se determina
experimental, valorile sale fiind functie de tipul rezistentei locale si de dimensiunile geometrice ale acesteia. In
literaturé exista numeroase date privind valorile coeficientilor £ pentru diverse tipuri de rezistente hidraulice
locale. Cele mai importante dintre acestea sunt redate in tab. 3.21.

Pentru curbe, valoarea coeficientului §'se poate calcula cu relatia:

_ () ]2
4—{0,13+0,16 (Rj } 2

in care d este diametrul conductei, R — raza de curburd, ¢ - unghiul (in grade sexagesimale) dintre tangentele in

punctele de la extremitatile curbei.

Tab. 3.21. Valorile coeficientului & pentru diverse fitinguri si arméaturi

(3.121)

Rezistenta locala n (ec. 3.112) ¢
Cot la 45° 15 0,3
Cot la 90° - raza standard 30-40 06-0,8
Cot de colt la 90° 60 1,2
Intrare n teu colector 60 1,2
lesire din teu distribuitor 90 1,8
Asamblari filetate neglijabil neglijabil
Robinet cu ventil normal complet deschis 60 - 300 1,2-6,0
Robinet cu pana complet deschis 7 0,15
Robinet cu pana % deschis 40 1
Robinet cu pana %2 deschis 200 4
Robinet cu pana s deschis 800 16

Pentru largirea brusca de sectiune, coeficientul £'in regim turbulent se calculeaza cu relatia:

X

2
1A
A2

in care Ay reprezinta aria sectiunii inguste, iar A, — aria sectiunii largite.
Pentru ingustarea brusca de sectiune, coeficientul £ depinde atét de raportul ariilor celor doua sectiuni

(A+/A), cat si de regimul de curgere, asa cum reiese din tab. 3.22.
Tab. 3.22. Valorile coeficientului & pentru Iargire brusca de sectiune

(3.122)

Valoare Raport A/A;
Reynolds 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6
10 3,10 3,10 3,10 3,10 3,10 3,10
100 1,70 1,40 1,20 1,10 0,90 0,80
1000 2,00 1,60 1,30 1,05 0,90 0,60
3000 1,00 0,70 0,60 0,40 0,30 0,20
> 3500 0,81 0,64 0,50 0,36 0,25 0,16
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Tn cazul largirii continue de sectiune (in difuzoare), coeficientul ¢'se calculeaza cu relatiile:

2
=02 1—[ij daca o < 8°
A,

£ = 3,5tg%(1 —%J daca’7,5 < a < 35°

2

(3.123)

in care « reprezinta unghiul la varf al conului difuzor.
Pentru iesirea din tevi se considera ¢ = 1, iar pentru intrarea in tevi (dintr-un recipient) valoarea &
depinde de forma intrarii in teava (fig. 3.115).

Tab. 3.23. Valorile coeficientului & pentru intrarea in tevi
|_Fig. 3.114 a b c d e f
4 0,5 0,25 0,06-0,005 0,56 3 0,5+ 0,3cos 0 + 0,2cos? &

Fig. 3.115. Forma intrérii in teavg

Pentru fluidele nenewtoniene exista putine date referitoare la caderea de presiune prin rezistente
hidraulice locale. Datele existente arata ca in cazul ingustarii (largirii) bruste a sectiunii de curgere, sau la intrarea
in tevi, valorile caderii de presiune sunt de acelasi ordin de marime ca si in cazul fluidelor newtoniene.
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4, AMESTECAREA

41. INTRODUCERE

Amestecarea este una dintre cele mai des intalnite operatii, nu numai in industria alimentara, ci in
majoritatea industriilor de proces. Termenul de “amestecare” este aplicat acelor procese care conduc la
reducerea gradului de neuniformitate sau a gradientului de proprietate (concentratie, temperatura, viscozitate,
densitate, etc.) intr-un sistem dat. Amestecarea se realizeaza prin deplasarea materialelor dintr-o zona in alta.

Procesul de amestecare este utilizat fie ca proces independent in vederea obtinerii unui produs finit cat
mai omogen (produse cosmetice, sosuri, inghetate, etc.), fie ca proces auxiliar pentru intensificarea altor procese
fizice, fizico-chimice, chimice sau biochimice. Astfel amestecarea serveste la intensificarea transferului de caldura
si/sau de masa in diverse procese (incalzire, racire, dizolvare, cristalizare, extractie, absorbtie, uscare, etc.)
precum si la accelerarea reactiilor chimice i biochimice.

Amestecarea necesita miscarea materialelor implicate in proces. Modul in care se realizeaza punerea in
miscare a materialului si mentinerea lui in aceasta stare depinde de natura materialului, care determina in mare
masura si natura amestecului.

41.1. CLASIFICAREA AMESTECURILOR

In urma proceselor de amestecare pot rezulta amestecuri omogene sau amestecuri eterogene. In
functie de natura fazelor implicate in procesul de amestecare, amestecurile rezultate poarta denumiri specifice
(tab. 4.1).

Tab. 4.1. Clasificarea amestecurilor dupd natura si ponderea fazelor participante

Tipul amestecului Faze partlclp_antve la formarea amgstecurvllor Denumirea amestecului
Faza continua Faza dispersa
lichid ceatd (aerosoli lichizi)
gaz . A
solid fum (aerosoli solizi)
gaz spuma
Amestecuri eterogene lichid “Ch,'d emulsie _
solid suspensie
gaz strat fluidizat cu gaze
solid lichid strat fluidizat cu lichide
solid amestec mecanic
gaz gaz amestec de gaze
Amestecuri omodene gaz solutie de gaz in lichid
g lichid lichid solutie de lichid in lichid
solid solutie de solid in lichid
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Granita dintre amestecurile omogene si cele eterogene este oarecum conventionald. Astfel, intre o
solutie “adevaratd” (in care dispersia particulelor de solut se realizeaza la nivel molecular) si o dispersie grosiera
(o suspensie sau o emulsie), exista o categorie intermediara de amestecuri, sistemele coloidale. Astfel de
sisteme, frecvent intélnite in practica (albuminele, gelatina, etc.), nu pot fi considerate nici solutii in adevaratul
sens al cuvantului (amestecuri omogene), dar nici amestecuri eterogene.

Termenul de agitare se foloseste pentru amestecarea intre fluide sau intre lichide si solide, cand
amestecul are viscozitate mica sau medie. Termenul de malaxare este utilizat in cazul amestecarii lichidelor cu
solide, cand amestecul obtinut are consistentd mare (paste, aluaturi, etc.). Termenul de omogenizare este
utilizat pentru a denumi reducerea dimensiunilor particulelor fazei disperse in procesul de obtinere a emulsiilor.
Termenul de amestecare este utilizat — in sens restrans — pentru amestecarea solidelor granulare sau
pulverulente. Tn mod corespunzator, utilajele in care se desfisoard agitarea, malaxarea omogenizarea si
amestecarea, se numesc respectiv. agitatoare, malaxoare, omogenizatoare, amestecatoare. Uneori, prin
“agitator” se intelege numai dispozitivul care produce agitarea, fara recipientul care contine materialul.

4.1.2. TIPURIDE PROCESE DE AMESTECARE

Pentru a putea aborda intr-o maniera unitara problemele referitoare la amestecare, este utila clasificarea
proceselor de amestecare in functie de natura fazelor prezente.

4.1.2.1. AMESTECAREA LICHIDELOR MISCIBILE

Exista multe situatii in care doua sau mai multe lichide miscibile trebuie amestecate, in vederea obtinerii
unui produs cu anumite caracteristici (cupajarea vinurilor si a bauturilor distilate, diluarea unor solutii, etc.).
Acesta este cel mai simplu proces de amestecare, neimplicand — de regulad — nici procese de transfer de caldura
si nici reactii chimice. Procesul poate fi intalnit si in cazul in care o singura faza lichida, este agitatd in vederea
imbunatatirii transferului de caldura si de substanta intre lichid si peretele vasului, sau intre lichid si o serpentina
imersata in acesta. Amestecarea poate pune probleme in cazul in care se amesteca lichide cu viscozitati mult
diferite, precum si in cazul amestecarii unor lichide newtoniene extrem de viscoase, sau a unor fluide cu
comportare nenewtoniana.

4.1.2.2. AMESTECAREA LICHIDELOR NEMISCIBILE

Céand doua lichide nemiscibile sunt agitate impreuna, unul dintre ele (faza dispersa) se disperseaza, sub
forma de picaturi mici in cel de-al doilea (faza continud). Pe acest fenomen se bazeaza procesul de extractie
lichid — lichid, care implica mai multe faze succesive de amestecare — separare intre lichidul din care se face
extractia i lichidul utilizat ca extractant; in timpul amestecarii, componentul de extras trece din faza din care se
extrage in extractant. Tot pe acest fenomen se bazeaza si prepararea emulsiilor stabile (maioneze, sosuri,
dresinguri, creme, paste, etc.) intélnite in industria alimentara, farmaceutica sau cosmetica. Datorita faptului ca
picaturile fazei disperse sunt de dimensiuni foarte reduse, emulsia formata este stabila un timp considerabil.

4.1.2.3. AMESTECAREA GAZ - LICHID

Multe procese care implicd reactii chimice sau biochimice (fermentarea aeroba, carbonatarea zemii de
difuzie, etc.) necesita 0 buna contactare a unui gaz cu un lichid. Scopul procesului de amestecare este in acest
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caz de a produce o suprafata mare de contact intre faze, prin dispersarea fazei gazoase sub forma de bule in
faza lichidd continua. In general dispersiile de gaz in lichid sunt instabile si se separa rapid la incetarea agitarii;
aceasta in cazurile in care nu se formeaza spume. in unele cazuri este necesard formarea unei spume stabile,
caz in care gazul se injecteaza in lichidul puternic agitat. De cele mai multe ori procesul decurge in prezenta unui
agent tensioactiv.

4.1.2.4. AMESTECAREA SOLID - LICHID

Multe procese implica amestecarea particulelor solide intr-un lichid, in scopul dizolvarii acestuia, in
scopul dizolvarii unui anumit component (extractia lichid - solid), in scopul producerii unei reactii chimice. In
majoritatea acestor cazuri, se utilizeaza lichide avand viscozitati reduse, iar particulele solide sedimenteaza rapid
la incetarea agitarii. La cealalta extrema se intalnesc procesele in care faza continua este un fluid cu viscozitate
extrem de ridicata in care trebuie dispersate particule solide foarte fine (incorporarea condimentelor in pasta de
carne, de exemplu).

4.1.2.5. AMESTECAREA GAZ - SOLID - LICHID

In unele aplicatii (hidrogenarea uleiurilor vegetale, cristalizarea evaporativa, flotatia, etc.) eficienta
procesului este direct influentatd de gradul de amestecare realizat intre cele trei faze. In ciuda importantei majore
pe care acest fenomen o are in practica, abordarea stiintifica a sa este destul de saraca.

4.1.2.6. AMESTECAREA SOLIDELOR

Procesul de amestecare a particulelor solide (sub forma granulara sau pulverulentd) este deosebit de
complex, el depinzand nu numai de proprietatile particulelor (densitate, marime, distributie granulometrica, forma,
proprietati superficiale), ci si de diferentele existente intre proprietatile particulelor componentilor implicati in
amestecare. Industria alimentara si industria farmaceutica, alaturi de industria cimentului si a sticlei sunt sectoare
in care amestecarea solidelor este o operatie esentiala.

Echipamentele si dispozitivele pentru amestecare se proiecteaza nu numai pentru atingerea unui grad
de omogenitate prestabilit, ci i pentru imbunatatirea, de exemplu, a transferului de caldura. De exemplu, viteza
de rotatie a unui agitator elicoidal intr-un vas de amestec este astfel aleasa incat ea sa asigure o anumita viteza
a transferului termic. In cele mai multe cazuri, viteza aleasd este mai mult decat suficientd pentru atingerea
gradului de omogenitate compozitionala dorit. Amestecarea excesiva sau supraamestecarea trebuie evitata din
cel putin doua motive: 1 - cresterea consumului energetic; 2 — pierderea calitatilor produsului. Acest din urma
motiv este deosebit de important pentru procesele din industria alimentara si cele biotehnologice. De exemplu, 0
viteza excesiva a agitatorului poate produce cresterea tensiunilor de forfecare, conducand astfel la distrugerea
microorganismelor din bioreactoare.

Tn procesele de amestecare, este necesar de gasit raspunsul la doud probleme importante:

1. Cum se poate proiecta si selectiona echipamentul de amestecare pentru o anumita aplicatie?
2. Cum se poate stabili daca un anumit amestecator (existent) este potrivit pentru 0 anumita aplicatie?

in ambele cazuri, trebuie luate in considerare urmatoarele aspecte ale procesului: a — mecanismul
amestecarii; b — criteriile de similitudine si de transpunere la scara; ¢ — consumul de putere; d — spectrele de
curgere; e — viteza de amestecare si durata procesului; f — gama de echipamente de amestecare disponibile i
selectionarea dispozitivului corespunzator.
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41.3. FACTORI CARE INFLUEN'[EAZA PROCESELE DE AMESTECARE
Principalii factori care influenteaza procesele de amestecare sunt grupati in tab. 4.2.

Tab. 4.2. Factori care influenteazd procesul de amestecare

e natura componentilor

e starea fizica a componentilor

e raportul cantitativ dintre componenti

e proprietatile componentilor (densitate, viscozitate, solubilitate,
tensiune superficiald, granulometrie)

proprietatile produsului (densitate, viscozitate)

gradul de omogenizare

intensitatea amestecarii

functionarea continua sau discontinu

debitul de produs sau cantitatea unei sarje

durata medie de stationare sau durata amestecarii unei sarje
temperatura de lucru

presiunea de lucru

scopul procesului de amestecare

tipul amestecéatorului

puterea necesara amestecarii

costul amestecarii

Factori referitori la materiile prime
supuse amestecarii

Factori referitori la produsul rezultat

Factori referitori la conditiile de
operare in procesul de amestecare

4.2. AMESTECAREA iN MEDIU LICHID

La amestecarea in mediu lichid, faza continua este faza lichida, faza dispersa putand fi o faza gazoasa,
lichida sau solidd, solubild, partial solubild sau insolubila in faza continud. in functie de solubilitatea fazei
disperse, amestecarea poate conduce la obtinerea unei solutii sau a unui sistem dispers neomogen (spuma,
emulsie, suspensie). Procesul poate fi realizat in regim continuu sau discontinuu, iar amestecarea se poate
realiza fie pneumatic (folosind energia unui gaz), fie hidraulic (folosind energia lichidului aflat in curgere fortata),
fie mecanic (utilizand dispozitive dinamice imersate in lichid).

4.2.1. EFICIENTA AMESTECARII

Tn majoritatea cazurilor, eficienta amestecérii este unul din criteriile prioritare in alegerea sau proiectarea
amestecatoarelor. Nu exista la ora actuala niste criterii unitare prin care sa se aprecieze eficienta procesului de
amestecare, aceasta si din cauza faptului ca obiectivele amestecarii sunt deosebit de variate. In unele cazuri,
eficienta poate fi masurata indirect. De exemplu, concentratia unei solutii este 0 masura a amestecarii intr-un
proces de dizolvare, distributia cdmpului de temperaturi d& o imagine a eficientei amestecarii in procesele de
transfer termic, etc.

O masura a eficientei amestecarii, propusa de catre Mdhle, este unitatea Thomson. Unitatea Thomson
reprezinta actiunea de agitare care amesteca complet continutul recipientului in timp de 1 secunda.

Kafarov propune 0 metoda cantitativa de exprimare cantitativa a omogenizarii fazelor prin amestecare.
Astfel, din puncte situate la inaltimi diferite i la distante diferite de axul agitatorului se iau simultan probe in care
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se stabileste concentratia relativa a fazelor a si b implicate in procesul de amestecare. Concentratia relativa a
fazelor se determina pe baza relatiilor:
n, _100.& n, =100- 100-C
C, 100-C,
iar gradul de omogenizare la momentul luarii probelor este dat de relatia:
oMyt
m

unde n, este concentratia relativa a fazei a [% masice sau volumice], n, este concentratia relativa a fazei b [%

masice sau volumice], Co este concentratia globald a componentului a in recipient [%], C este concentratia

componentului a Tn proba prelevata [%)], / este gradul de omogenizare [%), iar m este numarul probelor prelevate,
la un moment dat, din recipient. Daca C < Cy in relatia (4.2) se ia n; = n,, iar daca C > Co atunci se ia n = np.

Principala dificultate a metodei o reprezinta prelevarea simultana a probelor din diverse puncte ale
recipientului, Tn timp ce continutul acestuia se afla in agitare. In plus, metoda permite doar determinarea gradului
de amestecare la un moment dat, 0 marime care nu poate fi utilizata in calculul de proiectare a amestecatoarelor.

Dintre metodele utilizate pentru determinarea momentului in care procesul de amestecare a ajuns in
punctul dorit, se pot mentiona:

e metoda colorimetrica, prin care se urmareste uniformizarea nuantei de culoare n recipient. Metoda se
utilizeaza la alegerea tipului de amestecator, utilizandu-se modele transparente in care se introduce produsul
de amestecat impreuna cu un indicator colorat.

e metoda gradientilor de temperatura se bazeazd pe masurarea timpului necesar pentru uniformizarea
temperaturii sistemului, dupa ce acestuia i s-a aplicat un impuls termic cu o cantitate de caldura cunoscuta.
Metoda da rezultate corecte in cazul unei izolari termice corespunzatoare a aparaturii si in cazul in care
procesul de amestecare nu este insotit de efecte termice.

e metoda conductometrica este aplicabila in cazul in care se amesteca produse avand conductivitati
electrice diferite. Durata optima a amestecarii se considera durata dupa care, probe prelevate din patru
puncte diferite, corespunzator alese, au aceeasi conductivitate electrica.

e metoda nefelometrica poate fi utilizatd ca metoda continua pentru determinarea eficientei amestecarii in
sisteme eterogene (cazul formarii emulsiilor, de exemplu). Prin emulsie se trece o lumina puternica, de
intensitate constanta, care actioneaza asupra unei celule fotoelectrice. Intensitatea curentului generat de
fotocelula este 0 masura a cantitatii de lichid emulsionat si a gradului de amestecare.

Intensitatea amestecarii poate fi evaluata cantitativ raportand valoarea puterii agitatorului (numai puterea
consumata pentru agitare, nu $i puterea consumata pentru invingerea rezistentelor mecanice in transmisii,
cuplaje, reductoare, etc.) la unitatea de volum a lichidului. In cazul amestecatoarelor mecanice intensitatea
amestecarii poate fi corelata cu viteza periferica a dispozitivului de amestecare, iar in cazul amestecatoarelor
pneumatice cu consumul specific de agent de barbotare (raportat la suprafata libera a amestecatorului). O astfel
de evaluare aproximativa a intensitatii agitarii este prezentata in tab. 4.3.

(4.1)

(4.2)

Tab. 4.3. Evaluarea intensitatii amestecarii

Intensitatea Debitul specific la Ar_n.estecare meca_micé _
amestecrii barbotarea cu aer Consum specific de Viteza periferica a
[m3/(m2s)] putere [W/m3 lichid] agitatorului [m/s]
slaba 0,003 - 0,006 100 - 200 <2
medie 0,007 - 0,014 400 - 600 3-4
intensa 0,015 -0,020 800 — 2000 5-6
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O alta categorie de metode pentru determinarea eficientei amestecarii se bazeaza pe determinarea
distributiei vitezelor si vizualizarea spectrelor de curgere. Pentru aceasta vizualizare se utilizeaza drept indicatori
de curgere particule solide fin dispersate, izotopi radioactivi, substante fluorescente, iar achizitia de date se
realizeaza prin diverse metode: fluorescenta de inductie laser, velocimetrie digitald a imaginii particulelor,
anemometrie Doppler, etc. Combinate cu simularile computerizate (CFD — computational fluid dynamics, CFM —
computational fluid mixing), aceste tehnici permit o mai buna intelegere a fenomenologiei amestecarii, si permit o
alegere si proiectare mai riguroasa a dispozitivelor de amestecare.

4.2.2. MECANISMUL AMESTECARII

Dispozitivele utilizate pentru amestecarea lichidelor trebuie s& indeplineasca doua conditii. n primul
rand, in agitator trebuie sa existe o curgere convectiva a intregului volum de amestecat, astfel incat sa nu existe
zone stagnante (asa-numitele “zone moarte”). In al doilea rand, trebuie s& existe o0 zona a amestecatorului in
care, sub influenta unor tensiuni de forfecare intense, sa aiba loc omogenizarea amestecului. Ambele procese -
curgerea convectiva Tn volum si forfecarea locald intensd — sunt procese care necesitd consum de energie.
Partial energia mecanica introdusa in sistem este disipata sub form& de caldura. Modul in care este distribuit
consumul de energie intre procesele implicate in amestecare variaza de la o aplicatie la alta.

4.2.2.1. REGIMUL DE CURGERE LA AMESTECARE

In functie de proprietatile fluidului, in special de viscozitatea acestuia, curgerea in amestecatoare poate
fi laminara sau turbulentd, cu o importanta contributie a curgerii tranzitorii, in regim intermediar. Tn mod frecvent,
curgerea laminara, intermediara si turbulenta se intalnesc simultan in diferite zone ale amestecatorului.

Stabilirea caracterului regimului de curgere de face in functie de corelatia existentd intre factorul
rezistentei la curgere (¢) si criteriul Reynolds. Factorul rezistentei la curgere (coeficientul de rezistenta al
mediului) se determina fie pe baza tensiunilor de forfecare la perete, fie pe baza caderii de presiune a fluidului
care intélneste in curgere o rezistenta locald (un corp imersat, o modificare de directie sau de sectiune de
curgere). Numarul Reynolds se determina pe baza diametrului real sau echivalent al spatiului de curgere sau al
corpului imersat si pe baza vitezei reale de curgere a fluidului.

Un regim de curgere caracterizat printr-o dependenta invers proportionala intre ¢'si Re este considerat
laminar, in timp ce un regim de curgere caracterizat printr-o cvasiindepenenta a numarului Re de ¢ este
considerat turbulent. intre aceste extreme, dependenta exponentiald a Iui ¢ faté de Re, caracterizeaza regimul
intermediar sau tranzitoriu.

Intr-un recipient prevazut cu un agitator - cazul majoritétii amestecatoarelor mecanice pentru lichide —
caracteristicile curgerii si ale transferului de energie si de masa in fluid sunt exprimate prin minim doua corelatii
de tipul £'= f (Re), una expriménd rezistenta la curgere indusa de pereii recipientului, iar cealaltd reprezentand
rezistenta la curgere indusé de bratele (paletele) agitatorului. O a treia corelatie apare in cazul recipientelor
prevazute cu gicane, reprezenténd rezistenta suplimentara la curgere indusa de sicane.

Prima corelatie (fig. 4.1 a) descrie tensiunea de forfecare la peretele recipientului ca o functie de viteza
medie de curgere. Caracterul curbei este general pentru toate tipurile de sectiuni de curgere; difera doar valorile
numerice ale graficului, in functie de dimensiunile relative ale recipientului i ale agitatorului. Numarul Re se
calculeazd in functie de dimensiunea canalului sau de diametrul recipientului si de viteza tangentiald medie a
lichidului in recipient. La valori Re < 1500 curgerea este laminara. La valori Re > 1500, panta dreptei este
aproximativ egala cu 0,25, curgerea fiind considerata turbulenta.

116



Operatii unitare in industria alimentara si biotehnologii

A doua corelatie (fig. 4.1. b) descrie

rezistenta pe care o opun paletele agitatorului la 100
curgere lichidului peste ele. Factorul de rezistenta al
paletelor este functie de numarul Re al paletelor, care 10

se exprima in functie de latimea paletei si de viteza

sa relativa, altfel spus in functie de viteza periferica a
paletei si viteza tangentiala a fluidului. La valori Re

mici (Re = 5 ... 10) se considera curgerea a fi strict C
laminara, in timp ce la valori Re > 1000 curgerea este 0.1
considerata turbulenta. Pentru valori Re = 10 ... 1000

regimul de curgere este considerat intermediar. -

4.2.2.2. MACROAMESTECAREA 0.001 I
1 10 100 1000 10000 100000

Din punct de vedere al amestecarii, volumul a-Re curgere
total al recipientului poate fi considerat ca fiind alcatuit 1000
din zone in caracterizate de doua tipuri diferite de
conditii de curgere. 100

Intr-o categorie de zone apar miscari stabile, C 10
pe directie tangentiala sau axiald, formandu-se straturi
stabile de fluid care se deplaseaza cu viteze diferite. 1
Intre aceste straturi de lichid nu existd un transfer 0.1 1 10 100 1000 10000
semnificativ de substanta, comportare caracteristica b - Re palete agitator
unei curgeri de tip laminar. Amestecarea apare in . .
aceste zone ca efect al deformarilor produse din Fig. 4.1. Cor ele}t" g—'f'(R?)
cauza Vvitezelor diferite ale straturilor de fluid a - curgerea in recip ient,
adiacente. Acest mecanism contribuie la macro- b~ curgerea in jurul palefelor
omogenizarea amestecului, asigurand redistribuirea
componentelor de-a lungul directiei de curgere. El nu produce insad amestecarea intre straturile adiacente.

Stadiile de amestecare lentd, datorita deformatiilor in directie tangentiala si axiala, alterneaza periodic
cu schimbari brugte ale directiei de curgere si ale structurii printr-un schimb rapid si aleatoriu de substanta intre
straturile de fluid. Aceste schimbari de directie reprezintd conditia necesara pentru ruperea straturilor invecinate
de compozitii diferite si implicit pentru realizarea omogenizarii la scara macro.

Stadiile de schimb rapid de substanta decurg in anumite zone ale amestecatoarelor, zone denumite
zone de amestecare (eficientd). In recipientele previzute cu agitatoare elicoidale sau de tip ancora, aceste
zone sunt localizate in jurul punctelor de intoarcere ale fluxurilor de fluid, puncte situate in apropierea
extremitatilor superioare si inferioare ale agitatorului (fig. 4.2 a). La celelalte tipuri de agitatoare, zonele de
amestecare sunt amplasate in imediata vecinatate a extremitatilor paletelor (fig. 4.2 b). Trecerea unei portiuni de
fluid prin zona de amestecare este considerata ca reprezentand un ciclu de amestecare.

Uniformitatea unui amestec este considerata a fi atinsa atunci cand materialul din toate punctele
recipientului de amestecare a trecut prin zonele de amestecare. Datoritd neuniformitétii distributiei vitezelor,
timpul necesar pentru ca portiunile de fluid localizate initial in puncte diferite ale recipientului sa treaca prin cea
mai apropiatd zona de amestecare va fi diferit, astfel incat numarul de cicluri e amestecare este o variabila
stocastica, dependenta de timp.

Numarul minim de cicluri de amestecare necesar pentru atingerea unui anumit obiectiv depinde de
caracteristicile procesului si de proprietatile componentelor implicate in proces (viscozitate si densitate in primul
rand).
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zone de

( ' amestecare’

\@

N

b

Fig. 4.2. Amplasarea zonelor de amestecare in:
a — agitatoare elicoidale; b — agitatoare cu palete.

Fig. 4.3. Zone cu forfecare extrem4 la dispozitive:

a, b - radiale (agitator cu brate); ¢ — tangentiale (agitator disc zimtat).

1 - zone de forfecare maxima; 2 — viteza fluidului:
3 - viteza perifericd a dispozitivului de amestecare

In orice caz, pentru toate
procesele, gradul de uniformitate al
amestecului din recipient este direct
proportional cu numarul mediu de
treceri prin zonele de amestecare i
invers proportional cu procentul de fluid
care a trecut prin zonele de amestecare
de mai putine ori decat un numar dat.

4.2.2.3. MICROAMESTECAREA

Schimbul aleatoriu de
substantd in zonele de amestecare
anterior definite este de o magnitudine
apropiata de dimensiunile paletelor
agitatorului, acest schimb realizand
amestecarea la nivel macro. Treceri
repetate ale mediului prin aceste zone
de amestecare conduc la reducerea la 0
scara tot mai mica a gradului de
neuniformitate, catre nivelul
microscopic, cand  omogenizarea
ulterioara se realizeaza ca efect al
difuziunii moleculare. Multe categorii de
produse (vopsele, cosmetice, creme,
emulsii stabile, etc.) necesitd nsa un
tratament mult mai intensiv, datorita
faptului ca produsele mentionate solicita
o distributie mult mai uniforma a
diferitelor componente, din care fac
parte inclusiv solide pulverulente.

Materialul solid consta de
obicei din particule de dimensiuni forte
mici (de ordinul micronilor sau chiar mai
putin), particule care, datorita fortelor de
adeziune, formeaza agregate mari.
Pentru distrugerea acestor agregate
este necesara supunerea mediului la
tensiuni de forfecare extrem de ridicate.
Acest tratament conduce la invingerea
fortelor de adeziune si la distrugerea

agregatelor, atingéndu-se un grad ridicat de omogenitate la nivel microscopic. Zonele cu forfecare extrema se
formeaza in vecinatatea paletelor agitatorului, datoritd marii diferente dintre viteza paletei si viteza mediului

inconjurator (fig. 4.3).

Distrugerea agregatelor si microamestecarea decurg numai in aceste zone cu tensiuni mari de
forfecare, denumite pe scurt zone de forfecare. Rezultatul final al amestecarii in aceste zone depinde de

urmatorii parametri:
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o Viteza de forfecare sau tensiunea de forfecare in vecinatatea agitatorului. Fiecarei compozitii a unui amestec
ii corespunde o valoare critica a tensiunii de forfecare necesare pentru distrugerea eficienta a agregatelor i
pentru omogenizarea amestecului. Viteza de forfecare si corespunzator tensiunea de forfecare pe paleta
agitatorului cresc direct proportional cu viteza de rotatie. De aceea, operatiile care necesita tratamente de
forfecare intensa se conduc in recipiente prevazute cu agitatoare de turatie inalta.

e  Gradul de prelucrare al mediului in zona de forfecare. Acest parametru este caracterizat cel mai bine de
cantitatea relativd de material supusa forfecarii inalte pentru mai putin decat o perioada determinata.
Aceastd portiune de material contine agregate mari si incluziuni neuniforme. in cea mai mare parte a
cazurilor intalnite Tn practica, zonele de forfecare constituie o portiune redusa din volumul recipientului. De
aceea, partea “finala” de material ramasa neprelucrata in zonele de forfecare este o functie stocastica de
volumul relativ al zonelor de forfecare din vecinatatea paletelor agitatorului.

4.2.2.4. AMESTECAREA LAMINARA

Curgerea laminari este asociaté in general lichidelor cu viscozitate ridicaté (peste 10 Pa.s). in aceste
lichide fortele inertiale se atenueaza rapid, astfel incat agitatorul sau amestecatorul trebuie s& acopere o portiune
intinsd a sectiunii recipientului pentru asigurarea miscérii globale a fluidului. Datorita gradientilor de viteza mari
din vecinatatea paletelor agitatorului, elementele de volum de fluid din zona respectiva se deformeaza. Ele sufera
alungiri si subtieri repetate, de cate ori trec prin zona de forfecare inalté (fig. 4.4 a). In plus, datoritd convergentei
liniilor de curent, deci cresterii vitezei in directia curgerii, au loc alungiri suplimentare ale elementelor de volum.
Deoarece volumul raméne constant, alungirea are ca efect subtierea si aplatizarea lor (fig. 4.4 b), efectul fiind de
reducere a dimensiunilor picaturilor si de marire a suprafetei interfaciale, atingdndu-se astfel gradul de
omogenizare dorit.

|

Y A L
v 3 scade grosimea: t, >t,>t, > t, >
AX creste suprafata
x}
—> |
ol
: scade grosimea
—> ¢ AV ) b creste suprafata (volumul se conserva) >

Fig. 4.4. Reprezentarea schematica a subtierii elementelor de volum de fluid:
a — datorita forfecdrii laminare; b — datorita alungirii laminare
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linia componentului minoritar Un proces similar are loc in curgerea

laminard si atunci cand fluidul este supus
forfecarii intre doi cilindrii coaxiali. Tn timpul
fiecarei rotatii a cilindrului exterior (fig. 4.5),
grosimea elementelor de volum de fluid se
micsoreaza; difuziunea moleculara Tisi face
simtita prezenta cand elementele de volum
sunt suficient de subtiri.

pozitia initiala dupa 3 rotatii Amestecarea poate fi indusa si prin
Fig. 4.5. Mecanismul forfecérii laminare intre divizarea fizica a curentului de fluid in curenti
doi cilindrii coaxiali mai mici, urmatd de redistribuirea lor.

Amestecatoarele statice montate in flux se
bazeazd cu precadere pe acest mecanism,
prezentat schematic in fig. 4.6.

4.2.2.5. AMESTECAREA TURBULENTA

DR in cazul lichidelor cu viscozitate mica
(sub 103 Pa.s), caracterul curgerii in volumul
D - divizare; R - rasucire recipientului de amestecare este turbulent.
) ) L . Inertia datd lichidului de catre agitator este
Fig. 4.6. Mecanismul amestecarii prin d/V/za(ea sl impaturirea g ficient3 pentru a asigura circulatia acestuia
elementelor de volum de fluid prin recipient si intoarcerea napoi in zona
agitatorului.  Difuziunea  prin  intermediul
turbioanelor are loc in intreg volumul, fiind maxima in vecinatatea agitatorului. Difuziunea turbulenta fiind mult mai
rapida decét difuziunea moleculara, este evident ca amestecarea turbulentd va decurge mult mai rapid decét
amestecarea laminara. Omogenizarea finala, la nivel molecular, va fi insa dependenta de difuziunea moleculara,
care decurge mai rapid in lichidele cu viscozitate redusa. Amestecarea este mai intensa in zona agitatorului,
unde apar turbioane suplimentare, iar tensiunile de forfecare sunt ridicate (apar suplimentar si tensiunile
turbulente Reynolds).
Din cauza complexitatii curgerii turbulente, tratarea teoretica a amestecarii turbulente este mai dificila.
La numere Reynolds suficient de mari se poate utiliza teoria turbulentei izotropice locale. Curgerea turbulenta
poate fi asimilata cu un spectru de fluctuatie al vitezelor si o serie de turbioane de diverse marimi, suprapuse
peste o curgere globala, mediata in timp. in recipientul de amestecare, este de presupus ca turbioanele primare
mari, comparabile ca dimensiuni cu diametrul agitatorului, produc cresterea fluctuatiilor de viteza, insa cu o
frecventd scazuta. Astfel de turbioane sunt anizotropice si interactiunea lor cu liniile de curent lente produce
turbioane de dimensiuni mai reduse, dar de frecvente ridicate, turbioane care se dezintegreaza ulterior, in final
disipandu-si energia sub forma de caldura. Tn timpul procesului de dezintegrare, energia cinetica este transferata
de la turbioanele mari la cele mici. Aceasta descriere, mult simplificata, ofera o imagine calitativa a amestecarii
turbulente, proces care in multe privinte este similar cu curgerea turbulenta a unui fluid in vecinatatea unui contur
solid.

4.2.3. VITEZA $I DURATA AMESTECARII

Amestecarea se poate realiza ca proces discontinuu sau continuu. Amestecarea discontinua se
realizeaza intr-un recipient in care se introduc de la inceput sau de-a lungul unui interval de timp materialele
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componente ale produsului final: amestecarea se prelungeste pana cand se ajunge la gradul de omogenizare
dorit, dupa care sarja se evacueaza din amestecator. Amestecarea continua se realizeaza intr-un amestecator
alimentat continuu cu componentii amestecului (in proportia necesara) si din care se evacueaza, tot continuu,
produsul. Uneori materialele pot fi amestecate succesiv in mai multe aparate.

4.2.3.1. AMESTECAREA DISCONTINUA

Modelul ideal al amestecatorului discontinuu este recipientul discontinuu cu amestecare perfecta
(RDAP). Acest amestecator ideal este format dintr-un vas prevézut cu agitare astfel incat concentratia este
aceeasi in orice punct din volumul masei de reactie (conditia de amestecare perfectd). Functionarea acestuia
este in sarje, iar regimul este nestationar.

Timpul total de desfasurare a unei sarje este:

t=t +t,+t, +t, +t, +t; (4.3)

Acest timp include timpul necesar incarcérii materiilor prime (f7), timpul necesar aducerii masei de
reactie la conditiile de regim (t;), timpul necesar transformérii propriu-zise (t3), timpul necesar aducerii masei de
reactie la conditiile normale de temperatura si presiune (f,), timpul necesar pentru golirea produsului final (fs),
timpul necesar pentru curatirea si pregatirea amestecatorului pentru o noua sarja (1s). Etapele 1, 5 si 6 se disting
clar, durata lor depinzénd direct de volumul masei de reactie sau de capacitatea de productie. Etapele 2 si 4 sunt
mai putin evidentiabile.

Factorul de utilizare al RDAP este definit de raportul:

VS Ztit 100 [%] (4.4)
si el are in general valori scazute (sub 70%).
O alta caracteristica a RDAP este gradul de umplere, definit ca raport intre volumul masei de reactie
(V) si volumul recipientului (Vr):

(/)=l [m®/m®] (4.5)
Ve
Daca in RDAP are loc un proces de transformare (chimica sau biochimica), pentru un element de volum
dV din masa de reactie se poate scrie urmatorul bilant de masa pentru componentul valoros:
A=B+C+D (4.6)
In care A reprezinté debitul molar de reactant valoros A la intrare in elementul de volum dV: B reprezinté debitul
molar de reactant valoros Ay la iesire din elementul de volum; C reprezintd cantitatea de reactant A, transformata
in proces, iar D reprezintad cantitatea de component A acumulata in elementul de volum.
Datorita functionarii discontinue, debitele de intrare si de iegsire la un moment dat sunt nule (A = B = 0),
iar ecuatia (4.6) se scrie:
C+D=0 4.7)
Cantitatea de reactant A, consumata (C) este data de produsul dintre viteza procesului (-ra) si volumul
masei de reactie:

CZV'(_rAk) (4.8)
iar cantitatea acumulata poate fi scrisa ca variatia cantitatii de Ay Tn timp:
p- (4.9)
dt

Ecuatia de bilant (4.7) devine dupa inlocuiri:
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an,,

dt
Exprimé&nd pe na« in functie de gradul de transformare 7« [vezi ecuatiile (2.22) — (2.27)], rezulta dupa
diferentiere:

=V-(-r,) (4.10)

NG 'dth’?Ak v.(r,) (4.11)

Volumul masei de reactie la un moment dat poate fi exprimat ca o functie de volumul initial (V), iar
numarul initial de moli de Ax poate fi exprimat in fun(c’;ie)de concentratia sa initiala:
V=FfV°

, e (4.12)
Ny =V -Cy
Cu aceste inlocuiri $i dupa separarea variabilelor, ecuatia (4.11) devine:

ot = O 'd’“ka (4.13)

(_rAk)’f(V )

sau in forma integrala:
Ak

dn
t=C; - 4.14
Ak.[(_rAk)'fVa ( )

Ecuatia (4.14) permite calculul timpului necesar pentru desfasurarea procesului intr-un RDAP, cu
conditia cunoasterii expresiei vitezei procesului (a ecuatiei cinetice) si a relatiei de dependenta a volumului masei
de reactie cu volumul sau initial. Functie de complexitatea relatiilor care dau aceste dependente, integrala din
ecuatia (4.14) se rezolva analitic, grafic sau numeric, obtindndu-se in final timpul necesar pentru obtinerea
gradului de transformare impus.

Volumul recipientului se determina in functie de volumul sarjei si de gradul de umplere, pe baza ecuatiei
(4.5). Volumul unei sarje se determina in functie de capacitatea de productie si de factorul de utilizare al
recipientului.

O variantd a amestecatorului discontinuu este amestecatorul semicontinuu. in acesta, unul din
componentii amestecului este introdus in intregime la momentul initial (t = 0), iar celalalt (ceilalti) se adauga in
mod continuu, pe masura desfasurarii procesului. Acest mod de lucru este utilizat atunci cand amestecarea este
puternic exoterma, cand amestecul spumeaza puternic, etc.

In calculul timpului de amestecare in RDAP s-a pornit de la prezumtia ca omogenizarea spatiala a
concentratiei este instantanee. In majoritatea cazurilor insa, realitatea este cu totul alta. De aceea, se recomanda
fie folosirea unor modele mai apropiate de realitate, fie experimentarea directa pe model si utilizarea analizei
dimensionale.

Durata amestecarii, t, se considera a fi influentata de:
forma recipientului prin diametrul D, inaltimea lichidului H, diametrul agitatorului d i turatia acestuia n;
proprietatile lichidului: densitatea p si viscozitatea
diferenta de densitate Ap (numai in cazul amestecarii unor lichide cu densitati diferite);
acceleratia gravitationala g (numai in cazul amestecarii turbulente).
Forma generala a functiei care descrie procesul de amestecare va fi:
f(t,n, p,Ap, 11,9,d,D,H)=0 (4.15)

In conformitate cu teorema = a lui Buckingham, amestecarea find un fenomen mecanic (n = 3) si find
influentatad de m = 9 parametrii $i constante dimensionale, rezulta ca descrierea sa va fi facuta de:
i=m-n=6 (4.16)
criterii de similitudine adimensionale. Prin introducerea simplecsilor de similitudine:
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L=— I,=27; Ij=— (4.17)

se elimina parametrii Ap, D si H, numarul criteriilor de similitudine care trebuie determinati reducéndu-se la 3.

Alegand drept marimi comune n, d si p, prin analiza dimensionala se obtin expresiile urmatoarelor criterii
de similitudine [vezi si Gavrild, L., Fenomene de transfer, vol. |, Ed. Alma Mater Bacau, 2000, Cap. 2
“Similitudine si analiza dimensionald”):

2 2
m:pnd :nd “Re,
u v
2
7, =" d:(FrAG)’1 (4.18)
g
1 »
”3__t_(HoAG)

Acestea sunt: criteriul Reynolds pentru agitare, criteriul Froude pentru agitare si criteriul de
homocronism pentru agitare. In aceste conditii, ecuatia (4.15) se scrie criterial sub forma:

Ap d d

Ho :f[ReAG’FrAGI7IB’FJ (4.19)

Combinand criteriul lui Froude cu simplecsii I'1 si I's se obtine o form& modificatd a lui Frag, care
exprima relatia dintre presiunea dinamica pn2d? si presiunea statica ApgH, criteriu dat de relatia:

2 2
Fro =24 (4.20)
Ap-g-H
Cu (4.20), ecuatia (4.15) se scrie:
Ho . =f[ReAG,Fr,;G,%j (4.21)
din care se poate exprima durata de amestecare:
t=k-n"'-(Re,q )" - (Fri. ) -[%j (4.22)

In care coeficientii k, a, b, ¢ trebuie determinati experimental. In cazul mentinerii similitudinii geometrice intre
model si prototip, sau in cazul unui aparat dat, simplexul I"> dispare si ecuatia (4.22) se reduce la:

t=k-n"-(Re, ) - (Fris ) (4.23)
Ecuatia (4.23) nu da rezultate satisfacatoare pentru procesele de amestecare in care intervine transferul
de céldura sau transferul de masa interfazic. Este utila insa pentru determinarea consumului energetic minim.

NOTA: S-au introdus aici cateva criterii de similitudine specifice amestecrii in mediu lichid in agitatoare cu
elemente mobile. Expresiile lor sunt similare cu ale criteriilor de similitudine general definite pentru
curgere, cu observatiile:

1. dimensiunea geometrica caracteristica este diametrul dispozitivului de amestecare, d;

2. viteza caracteristica in procesul de agitare, v, este viteza periferica a agitatorului, care se exprima in
functie de diametrul dispozitivului de amestecare si de turatia (n) acestuia: v =7-d-n;

3. puterea necesara, N, este direct proportionald cu forta necesara dispozitivului de amestecare pentru
invingerea rezistentei lichidului (F) si cu viteza perifericé (v) a acestuia: N=F-v;

4, forta necesara invingerii rezistentei lichidului (F) este direct proportionald cu caderea de presiune (AP) i

cu patratul diametrului d: F=AP-d”.
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In tab. 4.4 sunt prezentate expresiile catorva criterii de similitudine intalnite frecvent in calculul si
descrierea proceselor de amestecare.

Tab. 4.4. Criterii de similitudine pentru curgerea si amestecarea fluidelor

Criteriul Curgere Amestecare
wv-d -n-d?
Reynolds Re=~ Re,, = P
U U
v? n*.d
F Fr=—o Fre =
roude g A g
2 2 3
Weber We = lvp We . _pn-d”
o o
AP N
Euler Eu= PR Euye S,
homocronism Ho = th Ho,, =t-n

Datele experimentale sugereaza faptul ca timpul de amestecare adimensional & (6=t-n) este
independent de Reynolds atat in domeniul laminar cat si in cel turbulent, domenii in care timpul de amestecare
(adimensional) este constant, variatia lui observandu-se doar in domeniul curgerii intermediare (fig. 4.7).

9 9 10°

107

R 0.1 1 1 | I L
1 10 102 10° 104 108 108
€xc

d b Rexg

Fig. 4.7. Dependenta timpului de amestecare adimensional de criteriul Reynolds:
a— curbd tipica; b — date experimentale pentru amestecéatoare turbina.

Dupa unii autori, nu exista diferente semnificative intre timpul de amestecare al fluidelor newtoniene §i
cel al fluidelor nenewtoniene. Alti autori semnaleazd contrariul: timpul de amestecare al unor fluide
pseudoplastice este de aproximativ 50 de ori mai mare decat cel prezis in cazul fluidelor newtoniene. Desi datele
referitoare la comportarea fluidelor care poseda elasticitate sunt putine, se pare ca rolul componentei elastice
este puternic dependent de geometria agitatorului. Tn literatura existd multe date contradictorii referitoare la
comportarea fluidelor nenewtoniene in procesele de amestecare. Ca urmare, utilizarea lor in scopul proiectarii
sau alegerii amestecatoarelor trebuie facuta cu mult discernamant.
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4.2.3.2. AMESTECAREA CONTINUA

O marime caracteristicd a amestecarii continue este timpul (durata) de stationare a materialelor in
amestecator. In cazul amestecarii continue, nu toate particulele raman in amestecétor acelasi interval de timp.
Chiar daca amestecarea este foarte rapida, vor exista elemente de fluid care parasesc imediat amestecatorul,
dar si elemente care vor ramane in amestecator o perioada mult mai lunga de timp. Se poate defini o durata
medie de stationare ca raport intre volumul continut in amestecator (considerat constant) si debitul volumic de
total de material care parcurge amestecatorul:

t, =— (4.24)

Neuniformitatea duratelor de stationare poate fi cauza unor randamente scézute, fie din cauza ca prea
multe portiuni de material au stationat in amestecator un interval de timp prea mic pentru realizarea procesului,
fie din cauza c& prea multe portiuni de material au stationat in amestecator un timp prea indelungat,
degradandu-se sau ocupand in mod inutil locul in amestecator, micsorandu-i astfel productivitatea.

Amestecatoarele reale se incadreaza intre doua tipuri extreme (ideale) de amestecatoare continue:
recipientul continuu cu deplasare ideala (RCDI) si recipientul continuu cu amestecare perfecta (RCAP). De primul
tip se apropie mai mult amestecatoarele statice montate in conductele prin care se deplaseaza fluidul supus
amestecarii, in timp ce de cel de-al doilea tip se apropie amestecatoarele tip vas cu dispozitiv mecanic de agitare.

423.21. Amestecatorul continuu cu deplasare ideala (RCDI)

Geometria acestui recipient este cilindrica, cu L >> D. Datoritd acestui fapt este denumit si recipient
tubular (tip coloana). Curgerea in acest amestecator este consideratd cu deplasare ideald: toate elementele de
volum ale fluidului au aceeasi viteza. Acest tip de curgere se mai numeste si curgere tip piston sau curgere cu
front plan de viteze (fig. 4.8).

curgere laminara

curgere turbulenta curgere tip piston

Fig. 4.8. Profiluri de curgere in amestecétoare tubulare

intre diverse puncte ale masei de reactie nu exista schimb de masa nici pe directie axiala, nici pe
directie radiala. Concentratia componentelor variaza numai pe lungimea recipientului. Procesul de amestecare
decurge in regim continuu, stationar. In diverse sectiuni ale recipientului concentratia este constanta in timp.

Pentru concretizarea ecuatiei de bilant de masa (4.6) se considerd un element de volum de recipient,
dVRg, de forma cilindrica, avand diametrul D si lungimea dL (fig. 4.9).
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In acest element de volum intra
debitul nax si iese debitul (naxt dnak). Cantitatea
consumatd in proces este (-ra).dVg, iar
cantitatea acumulata este nula, procesul fiind
continuu. Ca urmare, ecuatia (4.6) se scrie:

Ny =Ny +dNy, +(_rAk)'dVR (4.25)

Tinand cont de modelul matematic de
bilant de masa, se poate scrie:

dny, =-ny -dn, =-C, -my-dn, (4.26)

in care m; este debitul total al masei de

Fig. 4.9. Element de volum in RCDI reactie la intrare n recipient. Inlocuind (4.26) in
(4.25) si separand variabilele se obtine:
Ne _ o 97Tu (4.27)
my (_ rAk)
Integrénd (4.27) pentru intreg recipientul, se obtine:
Vr Ak

jdvf =(V’Zj =t,=Cj, j /t (4.28)
my my DI (_rAk)
0 0

Raportul dintre volumul recipientului si debitul volumic la alimentare are dimensiunile unui timp si poarta
denumirea de timp spatial. Acesta este numeric egal cu timpul necesar curgerii prin recipient a unui volum de
masa de reactie egal cu volumul recipientului.

Prin integrarea ecuatiei (4.28), cunoscand ecuatia cineticd a procesului, se poate calcula volumul
recipientului, Vg, iar din acesta, dimensiunile sale de baza, D si L.

423.2.2. Amestecatorul continuu cu amestecare perfecta (RCAP)

Acest amestecator este un recipient prevazut cu agitare, in care se introduce continuu masa de reactie
si se evacueaza, tot in mod continuu, produsele. Datoritd amestecarii perfecte, concentratia nu variaza in spatiu,
fiind aceeasi in fiecare punct din volumul masei de reactie si egald cu concentratia la iesire din recipient. Datoritd
functionarii continue, in regim stationar, concentratia este invariabila in timp. Acesta este cel mai idealizat tip de
recipient.

Deoarece in spatiul recipientului nu exista gradienti de proprietate, ecuatia de bilant (4.6) poate fi scrisa
pentru intregul recipient, toate elementele de volum fiind identice. Acumularea fiind nuld, ecuatia de bilant se
reduce la:

nf\k =Ny +(_rAk)'VR (4.29)

Expriménd debitele de component A, functie de gradul de transformare si inlocuind debitul initial de A in

functie de concentratia initiald, nj, =C3, -m , ecuatia (4.29) devine in final:

(V_Rj _t =2 (4.30)
mV AP (_ rAk )

Ecuatia permite calculul timpului spatial si, de aici, a volumului recipientului (Vr). Pe baza acestui volum
se pot determina dimensiunile de baza ale acestuia (D, H).
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4.2.3.2.3. Amestecatorul real

Amestecatoarele ideale RCDI si RCAP sunt cazuri ideale, limita ale reprezentarii modului in care fluidele
curg in interiorul acestora. De multe ori, in special in sisteme omogene, aceste modele aproximeaza suficient de
precis amestecatorul real si pot fi utilizate ca atare. In alte cazuri, rezultatele obtinute prin folosirea modelelor
ideale se abat mult de datele rezultate din practica.

Exista multe cauze care determina abaterea circulatiei prin amestecator de la caracteristicile ideale.
Céteva dintre aceste cauze sunt:

e caracteristici constructive (proiectare necorespunzatoare) ale amestecatorului sau ale diferitelor parti
componente ale acestuia: agitator, sicane, serpentine pentru agenti termici, etc.

o specificul sistemului: proprietatile fizice (viscozitatea si densitatea in special), felul si numarul fazelor,
proportia dintre faze, regimul de curgere (laminar sau turbulent);

e gradientii de temperatura care se stabilesc in interiorul amestecatorului, care determina variatia proprietatilor
fizice ale fluidului (in special a celor legate de curgere).

Toti acesti factori conduc la aparitia in interiorul amestecatorului la aparitia unor zone de circulatie
neideald. Dintre acestea, cele mai frecvente sunt:

L& ﬁ'
SR o SRR PRV (SN Lob bt \-: % Lﬂ _
BN ey T T
s’ Gb. ) U T
N 2 ]
S
A
b C

= . P .
. A~ H

{
Amestecare Amesfecare
axiald radiald nuld
g h

Fig. 4.10. Abateri de la circulatia ideald in amestecétoare reale
ZS - zone stagnante; SC - scurtcircuite.
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e Zonele stagnante (fig. 4.10 a, b, c). Acestea sunt portiuni ale volumului recipientului in care fluidul poate fi
considerat in repaus si care, din punctul de vedere al performantelor amestecatorului, sunt pierdute (de unde i
denumirea de “zone moarte”). Aceste zone apar in apropierea elementelor constructive interioare. In recipientele
cu agitator mecanic, marimea zonelor stagnante depinde de pozitia agitatorului, dimensiunile agitatorului
raportate la cele ale recipientului, proprietatile fizice ale mediului.

e Scurtcircuitele (fig. 4.10 b, d, e, f). Sunt fractiuni din curentul total alimentat in amestecator care trec direct
de la intrare la iesire, fard a ramane in amestecator un timp semnificativ. Uzual, in scurtcircuit transformarile
chimice si biochimice pot fi neglijate. Principalele cauze generatoare de scurtcircuit sunt: pozitia
necorespunzétoare a racordurilor de alimentare si evacuare (fig. 4.10 b), curgerea preferentiala la perete (fig.
4.10 d), diferente mari — datorita tipului de taler — intre inaltimea lichidului la intrarea, respectiv iesirea de pe taler
(fig. 4.10 ¢, f).

e Amestecarea axiala importantd; amestecarea radiala neglijabila. Datorita acestor aspecte,
amestecatoarele tubulare se abat de la modelul ideal RCDI. Datorita constructiei racordurilor se induce
amestecarea axiala (fig. 4.10 g), iar datorita curgerii laminare si a lungimii finite a amestecatorului, difuziunea
moleculara nu reuseste realizarea amestecarii radiale complete (fig. 4.10 h).

Cauzele de neidealitate se pot suprapune, efectul final fiind greu de descris. Identificarea acestor efecte,
in majoritatea cazurilor nedorite, caracterizarea lor prin marimi masurabile, este dificila. De cele mai multe ori
neidealitatea nu se transpune la scard, iar necunoasterea circulatiei reale poate duce la erori considerabile in
dimensionarea aparatelor (fie c& sunt numai amestecatoare sau sunt utilaje care indeplinesc functiuni mai
complexe: aparate si reactoare in strat fluidizat, de exemplu).

4.2.3.3. DISTRIBUTIA DURATELOR DE STATIONARE (DDS) IN AMESTECATOARE CONTINUE

Masa de reactie, dupa Danckwerts se considera a fi formata din elemente de fluid (puncte materiale)
suficient de mici in raport cu volumul amestecétorului, dar suficient de mari pentru a contine destule molecule
(10" - 1078), astfel incat sa poata fi definite proprietati continue ca densitate, viscozitate, concentratie. Aceste
elemente de fluid pot, sau nu, sa-si pastreze individualitatea avutd la intrarea in aparat. Pentru un grup de
elemente de fluid intrate in aparat in acelasi moment, circulatia mediului va introduce o anumitd distributie a
duratelor de stationare a elementelor de fluid.

4.2.3.3.1. Functii de definire a DDS

Unui element de fluid i se pot defini:
e varsta, adica timpul trecut de la intrarea elementului de fluid in aparat, parametru notat cu
e speranta de viata, adica timpul ramas elementului de fluid de petrecut in aparat, parametru notat cu fs.
Durata de stationare reprezinta suma dintre varsta si speranta de viata a elementului de fluid:
t=t +tg (4.31)
aceasta marime putand fi masurata la iesirea elementelor de fluid din amestecétor.

Elementele de fluid alcatuiesc o populatie ai carei indivizi au propriile lor durate de stationare.
Caracterizarea unei astfel de populatii se face prin intermediul unor marimi statistice. DDS, sau distributia
varstelor |a iegirea din amestecétor, este caracterizata de urmatoarele functii:

e Functia de densitate a distributiei, E£(f). Aceastd functie este astfel definitd incat E(t)at reprezinta
fractiunea din elementele de fluid din efluent care au durate de stationare cuprinse intre t si t +dt. Insumand toate
fractiunile pentru durate de stationare intre 0 si co se obtine unitatea:
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©

j E(t)dt =1 (4.32)

0
Forma acestei functii este redata in fig. 4.11 a. Functia are dimensiunea (TIMP)-'. Fractiunea din efluent
care are varsta mai mica decét t; (portiunea hagurata din fig. 4.11 a) este:
4

.E(t)dt (4.33)

0
iar fractiunea de fluid care a stat in aparat un timp mai mare decét t; este daté de expresia:

© t

.E(t)dt =1- j E(t)ot (4.34)

t 0
Pentru aparate inchise (aparate in care fluidul intra sau iese doar prin curgere cu deplasare ideald),
timpul mediu de stationare se obtine prin ponderarea tuturor duratelor de stationare:

©

t= J. t-E(t)dt =1 (4.35)

0

Daca fluidul are densitate constantd, ¢ este egal cu raportul dintre volumul aparatului (V) si debitul
volumic de fluid care trece prin aparat (mv) [vezi ec. (4.24)].

EA ,1 s e
J'E(t)dt
/ ) 3 dF(t) - =2~ i b
4 A :
0 t t o0
Ak
C
0 q

Fig. 4.11. Forma functiilor de definire a DDS:
a - functia de densitate a distributiei, E(t); b — functia de repartitie a duratelor de stationare F(t);
¢ - functia de intensitate a distributiei, A(t); d — functia de distributie a vérstelor in interiorul aparatului, ().
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e Functia de repartitie a duratelor de stationare, F(t), reprezinta fractiunea din elementele de fluid care au
stat in aparat o duratad mai mica decét t. Deoarece nici o fractiune de volum nu a trecut prin aparat la momentul
t=0, iar fluidul nu poate ramane in aparat un timp mai mare decét oo, inseamna ca:

F(0)=0; lim F(t)=1 (4.36)

Forma posibild a acestei functii este redata in fig. 4.11 b. Se poate observa ca dF reprezinta fractiunea
din elementele de fluid care au o durata de stationare cuprinsa intre t si t +dt. Ca urmare, intre functiile E(t) si F(t)
exista relatiile:
t

F(t)= j E(t)t i E(t)zi(t) (4.37)

0
 Functia de intensitate, A(t), este definita astfel incat A(t)dt reprezinta probabilitatea ca un element de fluid,
care a stat in aparat un timp {, sa paraseasca aparatul in intervalul ... t + dt. Intre cele trei functii exista relatiile:
E(t)dt =[1—-F(t)]- A(t)dt echivalent cu: A(t)=1E—g()t) (4.38)
Functia A(t) este 0 masura a defectelor de curgere, luénd pentru acestea valori extreme. O curgere
turbulentd are functia A(t) crescatoare in raport cu timpul. Scurcircuitele aratd o cregtere rapida a functiei pentru
valori mici ale timpului, in timp ce zonele stagnante prezinta maxime la valori mari ale timpului. Forma posibild a
functiei este redata in fig. 4.11 c.
e Functia de distributie a varstelor in interiorul aparatului, /(t) este definitd astfel incat ea reprezinta
fractiunea din elementele de fluid in interiorul aparatului cu varste cuprinse intre ¢ gi ¢ + df. Aceasta functie are

proprietati similare cu functia E(t) de care este legata prin relatia:
t

I(t):%[1—F(t)]=tl- 1—jE(t)dt (4.39)
0
intrucat un element de fluid intrat in aparat la un anumit timp, fie rimane in aparat, fie il paraseste. in cazul
RCAP, E(t) = I(t). In fig. 4.11 d este redatd reprezentarea grafica a functiei /(t); portiunea hagurata reprezinta
fractiunea din elementele de fluid cu varste mai mici decét t;. Ca si E(t), functia /() are dimensiunea (TIMP)-".
Pentru exprimarea functiilor de distributie se poate utiliza si timpul adimensional, &, definit ca raport intre
timpul curent si timpul mediu de stationare:

0— (4.40)

—~] —~

Cu aceasta variabila, functia E devine E(6):

0

jE(H)d@ =1 E(9)=t-E(t) (4.41)

0
in multe cazuri, cunoasterea functiilor de distributie nu este necesara, fiind suficienta cunoagterea unor
valori tipice care le caracterizeaza. Parametrii uzual folositi sunt momentele distributiei, definite in forma
generala:

©

Ix’ -f(x)dx

=" (4.42)

F(x )ax

© sy 8
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pentru momentul de ordin rin raport cu originea i

(x=X) -f(x)dx
p, =2— (4.43)
_[ F(x )ax
0
pentru momentul de ordin rin raport cu media x (momentul centrat).
Pentru distributia exprimata prin functia E(t) se utilizeaza, de regula:
e momentul de ordin | in raport cu originea, numit si media distributiei sau timpul mediu de stationare:

0

py=t= It-E(tMt (4.44)

0

o'—.g

e momentul de ordin Il in raport cu media, cunoscut si drept dispersia distributiei sau abaterea medie
standard patratica a distributiei:

© ©

=07 = j (t-f -E(t)t = J‘ {2 -E(t)ot -2 (4.45)

0
in care indicele t indica variabila independentd. Valoarea dispersiei ofera informatii asupra largimii distributiei. O
valoare mare indica o dispersie larga, in timp ce o valoare mica indica o distributie ingusta.
Momentele pot fi exprimate si in functie de timpul adimensional €. Cu acest parametru, dispersia
distributiei devine:

© 2 ©

afzjﬁ{}j-ﬂ&wi2=P-IHWE@M9—1 (4.46)

0 0

Notand

©

ol= jez -E(0)do -1 (4.47)

0
rezulta:

ol =t?.o? (4.48)
Daca valorile functiei de distributie sunt cunoscute doar ca valori discrete E(t) la timpii t, valoarea
aproximativa a mediei si dispersia distributiei se obtin din relatiile:

. Zt, E(t,)-At,
ZE(ti )-At,

> (-1 -El)-a
ZE(& )-at,

(4.49)

IR

O,
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4.2.3.3.2. Tehnici experimentale de determinare a DDS

Informatiile privind DDS se obtin prin experimentare directd, folosind tehnica stimul — raspuns. Aceasta
tehnica consta in aplicarea unui semnal in fluxul de fluid care intrd in amestecator si masurarea raspunsului la
semnal, ca functie de timp, in fluxul de fluid care iese din amestecator. Experimentele se conduc in lipsa reactiilor
chimice, in regim stationar.

Semnalul la intrare se aplica prin intermediul unui trasor (solutie a unei sari buna conducatoare de
electricitate, un acid, un colorant, o substanta fluorescenta sau radioactiva, etc.). Trasorul nu trebuie sa deranjeze
curgerea, nu trebuie sa reactioneze sau sa fie adsorbit in sistem, trebuie sa aiba un coeficient mic de difuziune
moleculara, trebuie sa poata fi analizat (de preferinta prin metode fizice) si trebuie sa poata fi introdus in modul
cerut de tipul experimentului.

Semnalul la intrare se poate aplica in mai multe moduri: treapta, impuls, sinusoidal, alta forma periodica
sau oarecare (cunoscutd). Uzual se folosesc semnalele treapta si impuls.

Semnalul treapta (fig. 4.12) se aplica prin comutarea unui robinet cu trei cai de pe traseul fluidului de
proces pe traseul trasorului. Comutarea se face la momentul t = 0 si se pastreaza ca atare pe toata durata
determinarii. Debitul de trasor adaugat determina realizarea unei concentratii Co a acestuia in fluxul de intrare
(influent). Aceastd concentratie raméne constanta. Concentratia la iesire este variabila, diferitele elemente de
fluid in care sunt inglobate moleculele trasorului avand durate de stationare diferite.

Dacé la momentul t concentra-

tia trasorului in fluxul de iesire (efluent)
;:gfege Trasor este C, acest fapt se datoreaza cantitatii
B Amestecator de trasor continute in elementele de

d fluid care au stat in aparat un timp egal
sau mai mic decét {. Cum introducerea
trasorului s-a inceput la t = 0, fractia de
fluid care contine trasorul este chiar

Fluid de
proces

Gl C F(?). Bilantul de masa al trasorului
(reamintim c& regimul este stationar si
deci acumularea este nuld) se poate
scrie:

T m, -F(t)-C,=m,-C  (4.50)
de unde rezulta ca:

Fig. 4.12. Experiment cu semnal treapta: F(t)— C (451)

a — instalatie experimentald; b — concentratia trasorului in influent; ¢, '

¢ — concentratia trasorului in efluent. R .
’ Raportand concentratia traso-

rului in efluent la concentratia trasorului
in influent se obtine tocmai functia de repartitie a duratelor de stationare, F(t).

Experimentele cu semnal treapté au avantajul ca toate informatiile referitoare la circulatia din aparat sunt
continute Tn raspunsul la un singur semnal. Ca dezavantaje se pot mentiona necesitatea utilizarii unei cantitati
relativ mari de trasor si concentrarea intregii informatii intr-o cantitate relativ mica de date.

Semnalul impuls este exprimat matematic prin functia Dirac (¢). Trasorul se introduce in influent intr-un
interval foarte mic de timp, prin actionarea valvei electronice (fig. 4.13), sau prin intermediul unei seringi.
Cantitatea de trasor introdusa este m; in termeni de concentratie, daca s-ar repartiza tot trasorul in cantitatea de
fluid din amestecator s-ar obtine o valoare Co.

In intervalul de timp cuprins intre t si t + df, cantitatea de trasor care paraseste amestecatorul este
mE(t)dt. Aceasta cantitate, distribuita pe intreg debitul la iesire, determina valoarea C a concentratiei trasorului in
efluent. Aceasta se poate scrie si ca my.C.dt. Se poate scrie deci:
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m-E(t)dt=m, -C-dt (4.52) -
de unde rezulta:

C
E (t) = 7 (453) Ve Amestecator 3
— Fluid de
m\/ proces
Prin urmare, raportand
concentratia trasorului la iesire la
raportul dintre cantitatea de trasor c ¢ @ECW:E(’)
introdusa si debitul volumic al fluidului, m !
se obtine functia de densitate a { }
distributiei, E(f). Functia calculata cu ; ;
relatia  (4.53) este cunoscuta in 0 0 t 01 T t
literatura si drept functia C(t). b c
Se pune problema determinarii Fig. 4.12. Experiment cu semnal treaptd:
exacte a lui m, avand in vedere  a- instalatie experimentald; b — concentratia trasorului in influent;
intervalul foarte scurt de introducere a ¢ — concentratia trasorului in efluent.
trasorului. Daca se tine cont de faptul ca
dupa un timp infinit toate moleculele de
trasor vor parasi aparatul, adica:
m=J‘mV‘C‘dt=mv-J‘C-dt (4.54)
0 0
Tnlocuind (4.54) in (4.53) se obtine relatia uzuald de calcul a functiei E(t):
E@:mc (4.55)

Jou

0
Integrala de la numitor se rezolva pe cale grafica, planimetrand suprafata de sub curba C - t, sau, daca
se cunosc valori discrete C;, la diferite intervale de timp, £, prin insumare:

E(t,);ﬁ

Experimentele cu semnal impuls sunt folosite frecvent datoritd simplitatii instalatiei experimentale si a
cantitatii mici de trasor utilizate. Dintre dezavantaje se pot mentiona: posibilitatea perturbérii procesului de catre
impuls, dificultatea analizarii trasorului in efluent datoritd concentratiei reduse a acestuia. In plus, nu se poate
astepta un timp infinit, astfel incat cantitatea m de trasor determinata din ecuatia (4.54) se obtine cu o anumita
eroare de calcul.

(4.56)

4.23.3.3. Identificarea caracteristicii circulatiei dupa forma curbelor de distributie

In multe cazuri, forma curbei E(t) sugereaza anumite indicatii asupra modului in care are loc circulatia in
amestecatoarele reale.

Daca amestecatorul real se comporta in mod similar cu un amestecétor tubular (RCDI), curba de
raspuns E(t) la un semnal impuls ar trebui sa fie simetrica, in jurul timpului mediu de stationare, si sa nu aiba o
dispersie prea mare (fig. 4.14 a). Daca amestecatorul real se comporta ca un recipient cu amestecare (RCAP),
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atunci curba de raspuns E(t) are forma redata in fig. 4.14 f. Fatd de aceste situatii ideale pot aparea abateri, din
diferite motive. Forma curbelor E(t) permite aprecierea calitativa, uneori si cantitativa, a acestor abateri de la
curgerea ideala (tip piston, respectiv curgere cu amestecare perfecta).

Fig. 4.14. Curbe de rdspuns E(t) evidentiind caracterul curgerii:
a ... e —recipiente cu deplasare ideald; f ... j— recipiente cu amestecare perfecta:
a, f—curgere ideald; b, g —scurtcircuit sau zone stagnante; ¢, h — recirculare interna;
d, i — experimentare incorectd; e, j - trasor transportat pe trasee distincte;

Aparitia mai timpurie a trasorului (fig. 4.14 b,g) indica prezenta in aparat a scurtcircuitelor sau a unor
zone stagnante. In cazul recircularii interne, trasorul este adus de mai multe ori in dreptul punctului de masura,
functia de distributie avand forma din fig. 4.14 c, h. Situatia din fig. 4.14 d, i, de aparitie tardiva a trasorului, se
poate datora urmatoarelor cauze: durata medie de stationare calculatd gresit (greseli in citirea debitului sau in
aprecierea volumului disponibil curgerii), trasorul nu este inert, fiind absorbit de suprafata de curgere. Uneori,
trasorul poate fi transportat pe doua trasee diferite in interiorul aparatului, fapt care duce la aparitia unor curbe de
distributie de forma celor din fig. 4.14 e. Curba din fig. 4.14 j indica o intarziere in reactia aparatului de masura.

in unele cazuri, diagnosticarea circulatiei se poate realiza si pe baza functiei de intensitate a distributiei,
A(t). Cu cét un element de fluid a stationat mai mult in amestecator, cu atat mai mare este probabilitatea ca
acesta sa paraseasca amestecatorul. Majoritatea elementelor de fluid vor parasi amestecatorul dupa un timp
aproximativ egal cu timpul mediu de stationare, iar o mica parte il vor parasi inainte sau dupa acest timp. Prin
urmare, A(6) va fi monoton crescatoare cu 6. In cazul curgerii cu amestecare perfectd, toate elementele de fluid
au aceeasi probabilitate de a parasi amestecitorul si A(6) va fi constanta (fig. 4.15 a, b). In cazul existentei
zonelor stagnante, elementele de fluid din aceste zone au o probabilitate mai mica de a iesi, pana cand nu se
atinge o anumita valoare a timpului. Functia A(6) va fi crescatoare pentru fractiunea principala de fluid care
paraseste amestecatorul in jurul timpului mediu de stationare, dupa care va urma o portiune descrescatoare.
Daca se asteaptd mai mult, fluidul din zonele stagnante va parasi si el amestecatorul, A(6) prezentand o noua
portiune crescatoare (fig. 4.15 c). In cazul existentei unui scurtcircuit, fractiunea de fluid din acesta va parési mai
repede amestecatorul si deci functia A(6€) va prezenta o portiune descrescatoare la durate mici; dupa aceasta,
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probabilitatea ca elementele de fluid sa pardseasca amestecatorul mai devreme decat durata medie de
stationare este mic&, pentru ca apoi s& creasca in jurul acestui timp (fig. 4.15 d).

M) i p«re;f_ | NS)T o) [
— 1 /X
t |
|
| | |
| | l
| i 1
! e H e O ! 8 0 ! &
a b c d

Fig. 4.15. Curbe de raspuns A(6):
a - recipient cu deplasare ideala; b — recipient cu amestecare perfecta; ¢ — zone stagnante; d — scurtcircuite.

Prezenta zonelor stagnante poate fi pusa
in evidenta si prin intermediul formei functiei E(6), E(Q)A
aceasta prezentdnd o “coadad” foarte lunga.
Proportia zonei stagnante poate fi apreciata
cantitativ daca se cunoaste durata de stationare
medie reald in amestecator (t, = V/my). In mod
uzual, rezultatele experimentale (concentratia
trasorului) pentru durate mai mari de doua pana la
trei ori fatd de durata medie, nu mai sunt atat de
precise pentru a putea fi luate in considerare,
astfel incat valoarea C, se obtine din integrala

trunchiatd la 8= 2 sau 8= 3 (fig. 4.16). Rezulta

Zone stagnante

|

|

astfel o duratd medie aparenta, @, : i
o O | Z

9,=[ o elowe 57 1 2 3 6

0
=2 sau 3 Fig. 4.16. Determinarea volumului zonelor stagnante

care diferd de durata medie reald, 67, :

0 6 0 )

0, =J0-E(9)d¢9 =Ie.E(9)de+Ie-E(e)de=§g +J6-E(6)d6 (4.58)

Datorita prezentei “cozii” lungi, ultima integrala poate avea o valoare apreciabila. Durata medie aparenta
permite calculul volumului zonelor stagnante. Astfel:
V. V- Vs agnan!
t, == _t.9, (4.59)
m m

|

V activ V activ

dar:
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Vstagnant — 1 _ Vactiv . mv activ. _ 1 _tTa 1_9 (460)
V mV activ V t ’
deoarece, conform definitiei zonei stagnante, debitul care trece prin aceste zone este neglijabil, My actv = mv.

In practica, dacé analiza curbelor de distributie evidentiaza scurtcircuite i zone stagnante importante,
elaborarea unui model detaliat nu duce neaparat la rezultate corespunzatoare, descrierea matematica a
circulatiei fluidului fiind totusi aproximativa. Se recomanda modificarea constructiva a amestecétorului, pentru a-|
apropia de un amestecétor ideal, permitandu-se astfel descrierea sa pe baza unui model matematic mai simplu.

I

4.24. SPECTRE DE CURGERE

Atunci cand amestecarea decurge in recipiente in care viteza fluidului este diferita in diverse zone ale
vasului, prezinta interes stabilirea profilului vitezelor. Traseul curentului provocat de catre dispozitivul de
amestecare (agitator) in recipient (amestecator) reprezinta spectrul de curgere, spectru care contine liniile de
curent ale traseelor caracteristice. in functie de directiile principale ale liniilor de curent din recipient, exista trei
tipuri principale de spectre de curgere: curgere tangentiala, curgere radiala, curgere axiala.

In amestecatoarele reale se intalnesc, de obicei, combinatii ale acestor trei tipuri principale de curgere.
Spectrele de curgere din amestecétoare sunt influentate in primul rand de configuratia sistemului recipient —
agitator, dar si de proprietatile lichidului (in primul rdnd de viscozitatea acestuia). La alegerea echipamentelor de
agitare trebuie avut in vedere ca spectrul de curgere rezultat prin combinarea recipient — agitator - fluid sa fie
corespunzator aplicatiei avute in vedere.

Fig. 4.17. Tipuri caracteristice de spectre de curgere:
a — curgere tangentiald; b — curgere radialé; ¢ — curgere axiala.

4.2.4.1. CURGEREA TANGENTIALA

Lichidul curge paralel (tangent) cu traseul descris de amestecator (fig. 4.17 a). Acest tip de curgere este
caracteristic agitatoarelor cu brate. Curgerea este indusa de migcarea bratelor, atunci cand acestea se rotesc cu
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o vitezd insuficientd pentru inducerea unor forte centrifuge sensibile. Amestecarea este redusa si se realizeaza
doar prin turbionarea din apropierea periferiei agitatorului. Efectul de amestecare este minim atunci cand viteza
de rotatie a lichidului egaleaza viteza de rotatie a agitatorului. In acest caz, gradientul de viteza este neglijabil,
neputéndu-se realiza distributia neuniforma a vitezelor, deci nici turbulenta.

4.2.4.2. CURGEREA RADIALA

Acest tip de curgere (fig. 4.17 b) este caracteristic amestecatoarelor cu rotor simplu sau de tip turbina.
Sub actiunea fortei centrifuge, lichidul este expulzat radial din rotor (perpendicular pe axa de rotatie) catre perete,
unde urca spre partea superioara a vasului, coboara in partea inferioara, fiind din nou aspirat de catre rotor.
Curgerea radiala incepe la turatii suficient de mari ale agitatorului, atunci cand forta centrifuga la periferia
rotorului depaseste rezistenta pe care o opune lichidul din afara spatiului rotorului. Rezistenta opusa de lichid
creste cu cresterea viscozitatii acestuia. Turbinele cu palete plate produc un puternic curent radial, producand
zone de circulatie la partea superioara, respectiv inferioara a recipientului de amestecare. Spectrul de curgere
poate fi modificat prin modificarea geometriei rotorului. Astfel, prin inlocuirea paletelor drepte cu palete inclinate,
se produce o curgere axiala puternica, utila, de exemplu, in cazul mentinerii particulelor solide in suspensie intr-o
faza lichida.

4.2.4.3. CURGEREA AXIALA

Curgerea axiala (fig. 4.17 c) este caracteristica agitatoarelor cu elice: lichidul este aspirat axial si apoi
refulat tot axial de catre rotor. Curgerea lichidului este paraleld cu axa de rotatie a agitatorului. In functie de
sensul de rotatie al agitatorului, lichidul este deplasat in sens ascendent, sau in sens descendent.

4.2.4.4. SPECTRE DE CURGERE iN FLUIDE CU VISCOZITATE RIDICATA

Pentru amestecarea fluidelor cu viscozitate
ridicata, se utilizeaza in special agitatoare cu cadru,
agitatoare tip ancora, diferite constructii de agitatoare
elicoidale. Atat agitatoarele cu cadru, cat si cele de tip
ancora induc miscarea lichidului n apropierea
peretelui recipientului, dar lasa relativ stagnanta zona
din jurul axei agitatorului, dupa cum se poate observa
si din spectrul redat in fig. 4.18. in plus, in aceste
amestecatoare circulatia descendentd cétre fundul
recipientului este modesta, aparand astfel gradienti de
concentratie pe inaltimea amestecatorului. Situatia se
poate remedia adaugand pe ax o banda elicoidala sau
o suprafata elicoidald. La agitatoarele cu cadru sau
ancora, spectrul de curgere se modificd pe masura
cresterii vitezei de rotatie a axului agitatorului.
Forfecarea creste, iar migcarea de rotatie indusa in
lichidul viscos conduce la aparitia unei curgeri
secundare pe directie verticald. Lichidul de la fundul
recipientului ramane stagnant, in timp ce lichidul aflat Fig. 4.18. Linii de curent intr-un agitator cu cadru
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la nivele mai ridicate este supus actiunii fortelor centrifuge. Apar astfel forte de presiune necompensate in
interiorul lichidului, forte care conduc la formarea unui vartej toroidal. Aceste vértejuri toroidale pot fi
monocelulare sau bicelulare, in functie de viscozitatea si tipul lichidului (fig. 4.19).

)
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Fig. 4.19. Curgerea secundard in agitatoare cu cadru i tip ancora:
a — vértej toroidal monocelular; b - vértej toroidal bicelular.

4.2.4.5. SPECTRE DE CURGERE iN FLUIDE NENEWTONIENE

Majoritatea fluidelor nenewtoniene implicate in bioprocese (obtinerea fermentativd a antibioticelor, de
exemplu), precum i in unele procese din industria alimentara (maioneze, suspensii de amidon, etc.) au
comportare pseudoplastica. Este cunoscut faptul ca viscozitatea acestor fluide este functie de viteza de forfecare.
Metzner si Otto propun o dependentd liniara intre viteza medie de forfecare si turatia agitatorului:

y=k-n (4.61)
unde y este viteza medie de forfecare, n este turatia agitatorului, iar k este o constantad dependenta de tipul

agitatorului utilizat (tab. 4.5). Viteza de forfecare in recipiente prevazute cu agitare este neuniforma, fiind puternic
influentata de distanta fata de agitator. In fig. 4.20 este prezentata scaderea rapida a vitezei de forfecare in fluide
pseudoplastice agitate cu o turbind cu palete drepte, cu cresterea distantei, pe directie radiala, de la periferia
agitatorului. Viteza maxima de forfecare, in apropierea agitatorului, este mult mai mare decét viteza medie de
forfecare calculata cu ecuatia (4.61).

Tab. 4.5. Valoarea constantei k din ecuatia (4.61) pentru diverse tipuri de agitatoare

Tipul agitatorului k
Turbina Rushton 10-13
Cu brate drepte 10-13
Cu brate curbate 71
Cu elice 10
Cu ancora 20-25
Cu panglica elicoidala 30

138



Operatii unitare in industria alimentara si biotehnologii

I Jv

240
I\
3 / / &
S
‘g 160 / /
2 /
PN zone
°
~ stagnante
N
2
S

80/5//%4

0 200 400
turatia agitatorului, n, [min-1]

U]

O!O O!Q \ 4
OO

T
N
lllllnumu|||||||||||||mnmuuun|||HH“

’ﬂ
|

Fig. 4.20. Viteza de forfecare in fluide pseudoplastice  Fig. 4.21. Spectrul de curgere al unui fluid pseudoplastic
in functie de distanta radiala fatd de agitator: intr-un fermentator cu agitare mecanica
1 - la periferia agitatorului; 2—la 0,10 in; 3— la 0,20 in;
4-1a0,34in; 5-1a 0,50 in; 6 —la 1,00 in fata de
periferia agitatorului. Diametrul agitatorului = 4 in

In cazul fluidelor pseudoplastice, viscozitatea aparentd scade cu cresterea vitezei de forfecare. Din
acest motiv, in recipientele agitate, aceste fluide au viscozitéti aparente relativ scézute in zona de forfecare
intensa din vecinatatea agitatorului si viscozitati aparente relativ ridicate in zonele departate de agitator. Rezulta
un spectru de curgere similar celui redat in fig. 4.21: 0 zona redusa de circulatie in fluidul din imediata vecinatate
a agitatorului si 0 zona stagnanta sau aproape stagnanta de volum considerabil.

Efectul fluidificarii locale poate fi contracarat modificAnd fie geometria sistemului, fie geometria
agitatorului. Se recomanda utilizarea de recipiente cu diametre mari, iar in cazul utilizarii agitatoarelor turbina
reducerea raportului dintre diametrul recipientului si diametrul turbinei de la 3 (cat este normal pentru fluidele cu
viscozitate redusa) la 1,6 — 2. In locul agitatoarelor turbind se pot utiliza alte tipuri de agitatoare care “métur”
intreg volumul recipientului: agitatoare elicoidale, agitatoare ancora, cu brate sau cu cadru, montate cu un spatiu
liber foarte redus intre agitator si peretele vasului. Amestecarea in aceste dispozitive se realizeaza la viteze
reduse, fara aparitia curentilor cu viteze ridicate. Agitatoarele elicoidale reduc degradarea prin forfecare a
suspensiilor de culturi celulare, imbunatatind totodatad amestecarea in mediu viscos.

Tn cazul fermentatoarelor, desi agitatoarele lente, cu diametru mare, asigur o amestecare superioara in
volum, pentru spargerea bulelor de gaz si imbunatatirea transferului oxigenului spre faza lichida sunt preferate
agitatoare de turatie ridicata, care produc o forfecare intensa. La proiectarea fermentatoarelor se ajunge de obicei
la un compromis intre eficienta amestecarii si eficienta transferului de masa.
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4.2.4.6. VARTEJUL CENTRAL $I POSIBILITATI DE CONTRACARARE

In cazul amestecatoarelor prevdzute cu agitator rotativ, cu mérirea turatiei agitatorului creste si forta
centrifugd, ceea ce face ca lichidul de la periferia rotorului sa invinga rezistenta opusé de lichidul din afara
spatiului maturat de dispozitivul de agitare. Lichidul refulat provoaca ridicarea nivelului la peretele recipientului i,
corespunzator, scaderea nivelului lichidului in jurul arborelui agitatorului (fig. 4.22). Se formeaza astfel o
depresiune (pélnie centrala, vartej central) care se adanceste cu cresterea turatiei. La depresiuni apreciabile,
randamentul amestecarii scade drastic. Daca vartejul se extinde pana la amestecator, acesta incepe sa vibreze
ca urmare a socurilor produse prin pomparea amestecului lichid — aer avand concentratie, respectiv densitate,
variabila.

Pentru eficientizarea amestecarii este necesard contracararea fenomenului de aparitie a vartejului
central, prin dirijarea curgerii. Pentru dirijarea curgerii se pot utiliza diferite mijloace: montarea unor sicane
verticale (spargatoare de valuri), montarea unor tuburi de tiraj, amplasarea excentrica sau inclinata a arborelui
dispozitivului de agitare.

— \ peretele vasului sicana
/ / \‘ curgere
irculara
a circu
‘\ in jurul directia
\\ axului de curgere

\ / agitatorului

vartej central

de curgere

C = A
[S=—=] A‘\/ﬁ “directia

Y de curgere
Fig. 4.23. Formarea vortexurilor in spatele
Fig. 4.22. Formarea vértejului central: sicanelor vgﬁigale amplasate:
a - curgerea circulara in jurul agitatorului; ~a-radial laqgé perete
b - efectul curgerii circulare, vértejul central (viscozitate mica a lichidului);

b — radial la o oarecare distanta fata de perete
(viscozitate medie a lichidului);

¢ — inclinat la o oarecare distanta fata de perete
(viscozitate ridicata a lichidului).
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424.6.1. Sicane verticale

Sicanele verticale sunt platbande montate pe o circumferinta, la o anumitd distantd de peretele
recipientului, vertical, paralel cu axa arborelui agitatorului. Sicanele au rolul de a impiedica migcarea de rotatie a
intregului continut al recipientului. In spatele sicanelor se formeaza vortexuri (vartejuri) locale (fig. 4.23), care
contribuie la o distributie neuniforma a vitezelor, imbunéatatind astfel amestecarea. Sicanele verticale de langa
perete (fig. 4.23 a) sunt avantajoase din punct de vedere constructiv, intrucat sunt mai usor de fixat si rezista mai
bine la solicitari. Au dezavantajul ca favorizeaza aparitia unor zone stagnante a lichidului in fata sicanei. Se
recomanda in amestecatoarele pentru fluide cu viscozitate redusa, de péna la 0,5 Pa.s. Sicanele se pot monta si
la o0 oarecare distantd fata de peretele recipientului (circa 1/50 din diametrul recipientului). Pentru amestecarea
lichidelor cu viscozitatii medii, sau cand in lichid exista solide in suspensie, sicanele se amplaseazé radial (fig.
4.23 b), iar pentru amestecarea lichidelor viscoase (péana la 20 Pa.s) sicanele sunt amplasate inclinat, formand
un unghi ascutit - in directia miscarii — cu peretele (fig. 4.23 c). La viscozitati ale lichidului mai mari de 10 Pa.s
sicanele trebuie amplasate la o distanta de cel putin 40 mm fata de peretele recipientului. Aceste modalitati de
amplasare a sicanelor previn sedimentarea si aparitia zonelor stagnante la amestecarea suspensiilor viscoase de
material celular. La viscozitéti ale fluidului mai mari de 60 Pa.s, sicanele nu mai sunt eficiente. Prezenta sicanelor
duce la cresterea consumului de putere necesar amestecarii.

Amplasarea si dimensiunile sicanelor
sunt importante in cazul amestecatoarelor in
care curgerea este predominant axiala sau
radiald. In fig. 4.24 sunt aritate efectele
amestecatoarelor cu  sicane  verticale
(umatatea din dreapta a figurilor), Tin
comparatie cu efectul acelorasi agitatoare in
absenta sicanelor (jumatatea din stanga a
figurilor); curentii in plan vertical sunt indicati
prin sageti a caror lungime este proportionala

MR

e

cu viteza curentilor. b
W
=
Tab. 4.6. Latimea sicanelor in functie de 4 Ve \\ 4
viscozitatea fluidului -
—~
Viscozitatea Raportul I/D > Bex==8
fluidului [Pa.s] [m/m] NI R
103 1/12 —
5 118 d
10 1/24 Fig.4.24. Efectul sicanelor verticale:
20 1/48 a — agitator cu brate; b — agitator cu sase palete cu stea;

¢ — agitator cu elice; d — agitator turbind.

Sicanele verticale, uzual in numar de 3 sau 4, se amplaseaza echidistant pe circumferinta recipientului.
Daca diametrul vasului este mai mare de 6 m, se recomanda utilizarea a 6 sicane.
Latimea sicanelor (Is) se alege in functie de viscozitatea mediului amestecat si de diametrul D al
recipientului (tab. 4.6). Pentru fluidele nenewtoniene, viscozitatea se considera ca fiind viscozitatea minima (a
fluidului in timpul amestecarii.
Pentru amestecatoarele orizontale cu arborele agitatorului montat orizontal nu se utilizeaza sicane.
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Fig. 4.25. sicane pentru amestecatoare tip impeller:
a, b - sicane cu pale inclinate;
¢ — sicane de forma literei D.

N
N :
I 4 <

k-

R

=T

1

1,

R

s

q 4£

a b

Fig. 4.26. Dispozitive de transfer termic cu rol de sicana:

a — registru din tevi verticale; b — serpentina.

Uneori, in loc de sicane sub forma de
platbande, se pot utiliza tevi cu pale (fig. 4.25).
Acestea sunt utilizate in amestecatoarele de tip
impeller, avand 2 sau 3 pale. Daca palele sicanei sunt
inclinate in sus (fig. 4.25 a) ele favorizeaza curentul
ascendent, fiind recomandate pentru agitarea
dispersiilor solid — lichid cu ps > o si pentru lichide cu
densitati mult diferite. Sicanele cu pale orientate in jos
(fig. 4.25 b) favorizeaza curentul descendent, fiind
recomandate cand este necesara evitarea spumarii,
solubilizarea  sau dispersarea particulelor solide
avand ps < p, absorbtia gazelor. Pentru recipiente
emailate se utilizeaza si sicane sub forma literei D (fig.
4.25¢).

Serpentinele (fig. 4.26 a) si registrele (fig.
4.26 b) pentru transfer termic amplasate la peretele
recipientului influenteaza, de asemenea, spectrul
curgerii; in spatele lor se formeaza vortexuri locale
care favorizeazd turbulenta. Aceste dispozitive
actioneazd ca si sicanele, impiedicand formarea
vartejului central. O serpentina sau un registru avand
latimea /s = (0,2 ... 0,22)D are acelasi efect in
contracararea vartejului central ca si o sicana
platbanda avand latimea /s = 0,1D.

4.2.4.6.2. Tuburi de tiraj

Tuburile de tiraj se utilizeaza pentru dirijarea
curentului de lichid si trecerea intregului volum de
lichid din recipient prin zona amestecatorului, zona in
care efectul de amestecare este de maxima
intensitate. Este asigurata astfel circulatia, turbulenta
si amestecarea lichidului, fiind totodatd impiedicata
formarea vartejului central. Tuburile de ftiraj se
utilizeaza in amestecatoarele cu elice, cu turbina si cu
suprafata elicoidala (melc).

Tuburile de tiraj pot fi de forma cilindrica (fig.
4.27 a), tronconica (fig. 4.27 b), sau pot fi formate

dintr-o suprafatd spirala de transfer termic (serpentind) montata concentric cu axul agitatorului (fig. 4.27 c).
Pentru recipiente avand D >> H se pot utiliza doua tuburi de tiraj, obtindndu-se astfel douad zone distincte de

circulatie in amestecator (fig. 4.27 d).
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Fig. 4.27. Amestecdtoare prevazute cu tuburi de tiraj pentru distrugerea vartejului central:
a— amestecator cu elice cu tub de tiraj cilindric §i sicane verticale; b — amestecdtor cu elice cu tub de tiraj
fronconic; ¢ — amestecator cu elice si serpentind de tiraj; d — amestecator turbind cu doud tuburi de tiraj.
1 - agitator; 2 - tub de tiraj; 3 - serpentina pentru transfer termic.

4.2.4.6.3. Amplasarea excentrica, inclinata sau orizontala a arborelui agitatorului

Amestecatoarele rapide, cum sunt cele tip elice sau turbing, pot fi montate excentric fatd de axul
recipientului (cilindric), axul agitatorului fiind paralel cu axul recipientului (fig. 4.28 b). La amestecatoarele in care
curgerea este predominant radiala (amestecatoare tip turbina), datorita diferentei de drum, viteza cu care lichidul
ciocneste peretele recipientului este diferita; se impiedica astfel formarea vartejului central si se asigura o curgere
cu turbulenta sporita. In cazul amestecatoarelor in care predomind curgerea axiald (amestecatoare cu elice),
componenta radiala a vitezei este mai putin importanta, montarea excentrica a agitatorului neputand impiedica, la
viteze mari de circulatie, formarea vartejului central.

.:5l !:}g ]L

A A

3
o) 1) [ [T

> [
b c d e

Fig. 4.28. Scheme de amplasare a arborelui agitatorului:
a — vertical, coaxial cu recipientul; b — excentric, paralel cu axa recipientului;
¢ — excentric, inclinat fatd de axa recipientului; d, e — orizontal, inclinat faté de raza recipientului.
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In cazul in care arborele agitatorului este montat inclinat fata de axa recipientului (fig. 4.28 c), datorita
conditiilor diferite in care se afla lichidul in punctele dintr-un plan perpendicular pe axa arborelui agitatorului,
formarea vartejului central este impiedicatd. In acest mod sunt amplasate agitatoarele portabile. Agitatoarele cu
elice pot functiona astfel in recipiente fara sicane, la aceeasi turatie la care ar functiona in pozitie verticala, in
recipiente prevazute cu sicane verticale.

Formarea vartejului central este impiedicata si in cazul montarii orizontale a arborelui agitatorului, in
peretele lateral al vasului, paralel cu fundul acestuia (fig. 4.28 d), sub un unghi de 7 ... 9° fata de diametrul care
trece prin punctul in care axul agitatorului intersecteaza peretele recipientului (fig. 4.28 ). Spectrul de curgere se
modifica in mod corespunzator, evitindu-se curgerea circulara. Aceasta metoda este aplicata in special in cazul
amestecitoarelor de mare capacitate. In recipiente de diametre foarte mari se pot monta 2 sau 3 astfel de
agitatoare orizontale, amplasate la 180° sau 120°.

4.2.5. PUTEREA NECESARA AMESTECARII

Din punct de vedere practic, consumul de putere la amestecare este unul dintre cei mai importanti
parametrii care stau la baza proiectarii si alegerii amestecatoarelor.

In functie de energia specificd de amestecare, Ries clasifici amestecatoarele in cinci grupe (tab. 4.7).
Energia specifica este definita ca raport intre puterea necesara amestecarii si volumul de lichid amestecat:

W, _N [kW/m®] (4.62)
Tab. 4.7. Clasificarea amestecétoarelor in v,
functie de criteriul energiei specifice si se poate calcula orientativ cu relatia:
- — l4n . e

Grupa EnergIRaN 7p<:c|f|ca W, =(13+15)-V, (4.63)
[kWim’] in care Vg reprezintd volumul total al recipientului. Combinand
| <1 (4.62) cu (4.63) se obtine o relatie care permite estimarea pur
I 1..10 orientativd a puterii necesare amestecarii fluidelor avand

w 1(1)8 1880 viscozitate medie:
y > 1000 N=(13+15)-0-\V, kW] (4.64)

in care ¢ este coeficientul de umplere al recipientului. in tab.
4.8 sunt prezentate o serie de valori tipice ale energiei specifice de amestecare, pentru procese frecvent intélnite
in practica.

Tab. 4.8. Valori tipice ale energiei specifice de amestecare

. < . W,
Sarcina amestecatorului [kW/m?]

Putere mica
mentinerea in suspensie a particulelor solide usoare, amestecarea lichidelor putin viscoase 0,2
Putere medie
dispersia gazelor, contactarea lichid - lichid, unele procese de transfer termic 0,6
Putere mare
mentinerea in suspensie a particulelor solide grele, emulsionarea, dispersia gazelor 2,0
Putere foarte mare
malaxarea pastelor si aluaturilor 4,0

Daca la puterea necesara amestecdrii lichidului la turatie constanta (N) se adauga puterea consumata
pentru invingerea rezistentelor create de amenajarile interioare (sicane, serpentine de transfer termic, tuburi de
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tiraj, etc.), cutia de etansare, sistemul de rezemare, reductor, variatorul de turatie, se obtine puterea de regim
(puterea efectiva):
_N+N,

ef

N kW] (4.65)

r
in care N este puterea necesara [kW], Ni- este puterea necesara pentru invingerea frecarilor in cutia de etansare,
sistemul de rezemare, variatorul de turatie [kW], iar 7, este randamentul mecanic al rezemarii.
Puterea instalata a motorului se alege astfel incét sa fie indeplinita conditia:

N =N (4.66)
M

unde nm reprezinta randamentul mecanic total al elementelor mecanice asamblate in serie; in general acesta
variaza intre 0,75 si 0,95.

4.2.5.1. PUTEREA NECESARA AGITATOARELOR MECANICE PENTRU FLUIDE NEWTONIENE

Datorita complexitatii fenomenelor care au loc, cat si datoritd numarului mare de parametri care il
influenteaza, procesul de amestecare nu poate fi abordat prin prisma ecuatiilor obignuite de migcare si de transfer
de proprietate. Se face astfel apel la teoria similitudinii, la experimentarea pe modele, urmand apoi tfranspunerea
la scara Tn vederea realizarii prototipului.

4.2.511. Stabilirea relatiilor de calcul utilizand analiza dimensionala

Se considera ca procesul de agitare este influentat si controlat de marimile si constantele dimensionale
enumerate in tab. 4.9.

Tab. 4.9. Marimi care influenteaza si controleaza procesul de amestecare in mediu lichid

Marimea Simbol . Form_ula y
dimensionala

Puterea agitatorului N ML2T-3
Turatia agitatorului n T
Diametrul agitatorului d L
Acceleratia gravitationala g LT
Viscozitatea lichidului U ML-T-
Densitatea lichidului Yo, ML-
Tensiunea superficiala o MT-2

Puterea agitatorului poate fi scrisa sub forma:
N=f(nd,g,up.o)=n""-d.g* u** p**.c* (4.67)
in care exponentii X1 ... X6 reprezintd gradul de participare al fiecarei marimi in procesul de amestecare.
Dimensional, relatia (4.67) se scrie:

(7% ol A [/l Y/ [ e (4.68)
sau, dupa gruparea termenilor:
[MLsza _ [M](x4+x5+xe) . [L](x2+x3-x4-3x5) .[T](—x1-2x3—x4—2xs) (4.69)

Pentru ca ecuatia (4.69) sa fie dimensional omogena, trebuie indeplinite simultan conditiile:
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X4+X5+X6=1
X2+ X3-X4-3X5=2 (4.70)
X1+2X3+X4+2X6=3

care formeaza un sistem de 3 ecuatii cu 6 necunoscute. Exprimand necunoscutele X7, X2, X5 in functie de X3,
X4, X6, se obtine:
X1=3-2X3-X4-2X6

X2=5-X3-2X4-3X6 4.71)
X5=1-X4-X6
astfel incat ecuatia (4.67) devine:
N = n(372x37x472x5) 'd(57x372x473xe) .gxs ',UX4 'p(1fx4fxe) . Gxe (4'72)
sau, grupand termenii dupa exponenti:
2 -X4 2 -X3 2 3 -X6
N (ndp (n"-d n“-d*-p 4.13)
pn*d® g ) U o '
ecuatie care, tinand cont de notatiile din tab. 4.4, se poate scrie sub forma criteriala:
EUAG = (ReAG )7X4 '(FrAG )7X3 '(We AG )7)(6 (4-74)

Daca eficienta amestecarii este apreciata si pe considerente de transfer de caldura sau de masa, in
ecuatia (4.74) se introduc si criteriile corespunzatoare.
Caracterul general al relatiei (4.74) nu permite calculul direct al puterii, determinarea exponentilor X3,
X4, X6 necesitdnd experimentarea directd. Pentru unele cazuri, relatia (4.74) poate lua forme mai simple:
e in sistemele monofazice influenta tensiunii superficiale in procesul de amestecare este neglijabila, astfel
incat X6 = 0, si ecuatia (4.74) capata forma:
Eu, = (Re AG )_X4 '(FrAG )_X3 (4.75)
e in sistemele in care este impiedicata formarea vartejului central, influenta acceleratiei gravitationale asupra
amestecarii se poate neglija, X3 = 0si (4.74) devine:

Eus =(Rey) ™ -(Weye ) ™ (4.76)
o dacé sistemul este monofazic si fara vartej central, atunci X3 = X6 = 0 si ecuatia (4.74) se scrie:
Eu,e = (Re AG )_X4 (4.77)

Ecuatiile (4.74) — (4.77) sunt valabile pentru agitatoare similare din punct de vedere geometric. in
cazul in care similitudinea geometrica nu exista, sau este doar partiala, ecuatia (4.74) se scrie in forma completa:

EUAG = (Re AG )7“ '(FrAG )7X3 '(We AG )7)(6 ‘DY1 ‘rzyz ‘ray3 "'rnyn (4-78)
in care I'y, Iy, ..., I’y sunt simplecsi geometrici.

4.2.51.2. Stabilirea relatiilor de calcul utilizind ecuatia Bernoulli

Energia mecanica W consumata la migcarea lichidului datorita frecarii interne intre straturile de lichid
avand viteze diferite si a frecarii externe intre lichid si suprafetele solide ale dispozitivului de amestecare poate fi
determinata prin aplicarea ecuatiei Bernoulli. Daca se considera cazul simplificat al migcarii izoterme, cu viteza
de regim v constanta, intr-un recipient prevazut cu agitator cu palete si sicane verticale (fig. 4.29), in care nivelul
de lichid se mentine constant, indiferent de viteza de rotatie, in ecuatia Bernoulli se poate neglija energia cinetica,
energia potentiala si lucrul mecanic extern, astfel incat aceasta poate fi scrisa sub forma simplificata:

W-F=0 (4.79)
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in aceste conditii, puterea N consumata de agitator in timpul roftirii lichidului poate fi exprimata ca
produsul dintre forta de frecare Fr pe care trebuie s& o invingad dispozitivul de amestecare si viteza medie a
punctului de aplicatie al fortei, vi:
N=F v, (4.80)

Forta de frecare se poate exprima ca produs intre caderea i
de presiune datorata frecarii i ariei suprafetei bratelor (paletelor) - | T
amestecatorului: I &
F =AP-A (4.81) sHe |
Caderea de presiune AP se poate exprima functie de |
viteza medie a dispozitivului de amestecare si de proprietatile | H
mediului supus amestecarii; :
2
AP :g-‘%m.p 48) b Y |
h
Coeficientul de rezistentd & este o functie de regimul de A ' Y
curgere, putand fi exprimat printr-o relatie generala de forma: <« d—»
¢=c-Re,)" (4.83) < D >
in conditii ideale, deoarece viteza locala a fiecarui punct al , ,
bratului este functie de distanta punctului respectiv faté de axul de Fig. 4.29. Elemente geometrice
rotatie, v este §i viteza medie a lichidului, caz in care expresia Iui caracteristice ale unui amestecator
Reag devine: mecanic prevazut cu agitator cu
oV -d brate si sicane verticale
Re, = L (4.84)
Tnlocuind (4.81) — (4.84) in expresia puterii (4.80), rezults:
3 Ve wvo-d\" Ve
N=§-V—m-p-A=c-(ReAG) .V_m.p.Azc. PVya .V_m.p.A (4.85)
2 2 u 2
Expriménd aria A in functie de diametrul d al cercului descris de bratul agitatorului:
A=b-d=a-d-d=a-d’ (4.86)

unde prin a s-a notat raportul dintre diametrul si grosimea bratului, a = b/d, si viteza vi, in functie de viteza
unghiulara o, respectiv in functie de turatia n a agitatorului:
vmza)-izmn-g:a'.n-d (4.87)
2 2
si efectuand inlocuirile in ecuatia (4.85), se obtine urmatoarea expresie a puterii:

] 2 -m ' 3 2 -m
Nz(c‘a'n'd ,OJ (a’;dj -p-a‘d2=[C-(a')(3m>‘a]-[n'd pJ pn3d5 (488)
p 7

Grupénd toate constantele in constanta globald C, expresia (4.88) se scrie:

2 -m
N:C.(n d ,DJ _p'n:C.d(S—Zm).n(S—m)'p(1—m).lum (489)
y7]
Tinand cont de definitiile criteriilor Reac $i Euas, ecuatia (4.89) poate fi pusa sub forma criteriala:
Eu,, =C-(Re, )" (4.90)

ecuatie similara cu ecuatia (4.77) dedusa prin analiza dimensionala. Se poate observa c& ipotezele
simplificatoare referitoare la caracterul curgerii au condus la obtinerea unei relatii simplificate in care nu intervine
nici influenta acceleratiei gravitationale (prin criteriul Frag), nici cea a tensiunii superficiale (prin criteriul Weag).
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4.2.5.1.3. Stabilirea relatiilor de calcul pe baza geometriei dispozitivului de amestecare

Obtinerea ecuatiilor pentru calculul puterii se realizeaza prin echilibrarea fortelor care actioneaza in
sistemul amestecator — fluidul de amestecat.

4.2.5.1.3.1. Amestecatoare cu brate

&

i

+|F

in categoria amestecatoarelor cu brate sunt incluse
agitatoarele si malaxoarele cu unul sau doi arbori, pe care
sunt fixate brate de diferite forme. La agitatoarele cu brate

T predomind curgerea tangentialda;, amestecarea axiala este
slaba.
Forta necesara pentru finvingerea rezistentei
mediului cand un corp se misca uniform intr-un fluid este

[,

Fig. 4.30. Schema de principiu a unui
brat de agitator

iar pentru a intregului brat va fi:

sau, dupa integrare:

data de ecuatia:
2

F=§-V7-p-A (4.91)

La aplicarea ecuatiei (4.91) in cazul particular al
unui brat dreptunghiular de agitator (fig. 4.30), se tine seama
de faptul ca punctele de pe suprafata bratului au viteze
diferite. Ca urmare, pentru un element de brat de lungime dx,

ecuatia (4.91) se scrie:
2

dF:g-V?p-b-dx (4.92)
Viteza elementului hasurat este:
V=w@-X=27r-n-X (4.93)
Forta necesara pentru deplasarea suprafetei hagurate va fi:
2
dF:;-@-p-b.xz-dx (4.94)
R
2
Fzg-@-p-b-szdx (4.95)
F=§4(7m)2.p-b-(R3—r3) (4.96)

Fiecare element de suprafata este solicitat de catre o forta dF, a carei valoare creste cu cét elementul
de suprafata se gaseste mai aproape de extremitatea bratului. Aceste forte elementare au punctul de aplicatie in
centrul elementului de suprafata respectiv gi sunt orientate dupd normala la suprafata. Cand bratul este plan,
toate fortele elementare sunt paralele, insumandu-se intr-o rezultantd al cérei punct de aplicatie este astfel
amplasat incat sa satisfaca ecuatia momentelor:

R
X, -F= I xdF (4.97)

r
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Tnlocuind (4.94) si (4.96) in (4.97) se obtine xo, distanta dintre punctul de aplicatie a rezultantei si axul
arborelui agitatorului:
3 R*—r*

"TA R (4.98)
Viteza corespunzatoare punctului de aplicatie X, va fi:
4 _ .4
vozw-xozzmn.xozgn-n-% (4.99)

Puterea necesara rotirii bratului este data de produsul dintre forta necesara pentru invingerea rezistentei
fluidului i deplasarea acestei forte in unitatea de timp (viteza fortei). Expriménd forta din (496) si viteza ei din
(4.99), rezulta expresia puterii;

N=F-v,=¢(z-n)-p-b-(R* -r*) (4.100)
In ecuatia (4.100) se pot opera cateva modificari. Neglijand diametrul arborelui in comparatie cu
diametrul agitatorului (r << R), se poate scrie:

R*-r‘=R* (4.101)
Noténd a = b/d si d = 2R, ecuatia (4.100) devine:
N=%-g-(m)3-p-d5 (4.102)

Relatia (4.102) exprima puterea necesara rotirii unui singur brat. Cand sunt mai multe brate, aceasta
putere se multiplicd cu numarul bratelor. Inglobénd toate constantele, inclusiv numarul bratelor intr-un coeficient
¢, se ajunge la ecuatia:

N=¢"p-n®-d° (4.103)
Daca se inlocuieste ¢ in functie de Reac dupa o relatie de forma (4.83), ecuatia (4.103) devine:
2 -m
N:C-{p'n'd j ‘p‘ns‘ds:C‘d(572m)‘n(3—m).p(1—m).‘um (4104)
U

ecuatie identica cu ecuatia (4.89) dedusé pornind de la
ecuatia Bernoulli. Constantele ¢ si m sunt specifice fiecarui
tip constructiv de agitator in parte. ~N

4.2.5.1.3.2. Amestecatoare tip ancora

In cazul acestor amestecitoare trebuie avutd in
vedere forma speciala a bratului, calculul puterii
adaptandu-se la aceastd forma (fig. 4.31). Un element de
suprafata al unui astfel de amestecator are expresia:

dA=x-dx-da (4.105)

iar distanta suprafetei elementare de la axa de rotatie este:
r=x-sina (4.106)

Viteza perifericéd a elementului de suprafata este:
V=27-n-x-sina (4.107)

Folosind un rationament analog celui aplicat in cazul
agitatorului cu brate plane, se poate scrie forta elementara
care actioneaza asupra unui element de suprafata (elementul
hasurat din fig. 4.31):

Fig. 4.31.Schema de principiu a unui
agitator ancora
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2
sz{-@opoXS-dx.sinzwda (4.108)
sau:
F=2§«(ﬂ~n)2-p'J‘Xs-dX'J‘Sinza'da (4.109)
Punctul de aplicatie al rezultantei se va gasi la distanta x, faté de axa ancorei:
XO:x-sma-dF (4.410)
F
iar viteza fortei rezultante este:
VO:zﬂ_n'XOZZH-n-x-S|na-dF @.111)

F
Puterea necesara pentru rotirea unui brat al ancorei va fi, ca si in cazul agitatorului cu brat plan, data de
produsul dintre forta necesara pentru invingerea rezistentei fluidului si deplasarea acestei forte in unitatea de
timp (viteza fortei):

5 5 %

N=F.v, =4, (z-n)-p- 5“‘ .J‘sima.da (4.112)

[

sau, dupa integrare:

r
N=4§-(7r-n)3'p- £ 5 3+ 3

Noténd 2r = d si inglob&nd toate constantele (inclusiv numarul bratelor ancorei) intr-o singura constant,
¢, se obtine relatia:

5,5 3
r (g cos’ 3cosa} @A13)

3
Nzé“'.nS.p.(d:_df).(éjLWJ (4.114)

Relatia (4.114) este similara cu relatia (4.103) obtinuta in cazul amestecatoarelor cu brate plane, cu
urmatoarele observatii:

e unghiul o este caracteristic tipului constructiv al ancorei. Pentru un amestecator dat, unghiul o este
cunoscut, iar paranteza care contine functiile trigonometrice este o constanta care poate fi inglobata tot in
constanta ¢’

e avand in vedere ca de si d; au valori numerice apropiate (vezi fig. 4.31), nu se mai poate aplica aproximarea
utilizata in cazul anterior.

42514, Date practice pentru calculul puterii necesare amestecarii fluidelor newtoniene

Ecuatiile pentru calculul puterii necesare la amestecare, fie deduse analitic, fie prin analiza
dimensionala, contin constante si exponenti care nu pot fi deduse decét prin experimentare directd. S-a constatat
experimental ca aceste constante sunt egale sau apropiate ca valoare numerica pentru agitatoare din aceeasi
categorie constructiva, similare din punct de vedere geometric.

Astfel, pentru ecuatia cea mai generala care coreleaza puterea necesara amestecérii cu proprietatile
fluidului si caracteristicile constructive i functionale ale amestecatorului:

Fu,, =c-(Re,.)” (4.115)
literatura de specialitate prezinta tabelate valorile coeficientilor ¢ si m pentru o mare varietate de amestecatoare.
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in tab. 4.10 sunt prezentate valorile coeficientilor ¢ si m din ecuatia (4.115) pentru cteva tipuri uzuale
de agitatoare.

Tab. 4.10. Valorile coeficientilor ¢ si m din ecuatia (5.115)

Caracteristici Valoarea
Tipul agitatorului geometrice* coeficientilor Observatii
D/d H/d h/d c m
1110 | 1,0 Reac <20
Cu 2 brate (b = 0,885d) 2 2 0,36 | 14,35 | 0,31 102 < Reag <5.10*
La Reag > 5.104, £=0,525
Cu 2 brate (b = 0,25d) 3 3 0,33 6,8 | 0,20
Cu 2 brate inclinate in jos la
459 (b = 0,250) 3 3 0,33 | 045 | 0,20
Cu 4 brate (b = 0,25d) 3 3 0,33 | 852 | 0,20
Cu 4 brate inclinate in jos la
459 (b = 0,250) 3 3 0,33 | 505 | 0,20
Cu 4 brate inclinate in sus la 3 3 033 | 442 | 020
45° (b = 0,25d) 050 | 318 | 0,15 Reag > 103
Cu 4 brate inclinate in sus la
600 (b = 0.250) 3 3 0,50 | 6,30 | 0,18
Cu 6 brate (3 perechi . . .
suprapuse, nedecalat); 1,11 1,11 011 [ 12,50 | 0,25 glrzttae ntez)%lggz perechile de
(b =0,0660) oo
A inéltimea coarnelor
Cu ancora (b = 0,0660) 1,11 1,11 0,11 | 6,20 | 0,25 ancorei — 0,44d
Cu ancor3 dubl3 distanta dintre coarnele
_ o 1,11 1,11 0,11 6,00 | 0,25 | ancorei de aceeasi parte a
(b=0,066d; 2= 0,44d) axului - 0,165d
Elice cu 2 pale inclinate
la 22,50 3 3 0,33 | 0,985 | 0,15
. N 230 1,67 Reac < 30
(E;:I"Cee‘;”asa‘l’:)'e cuincinaread | 38 | 35 | 10 | 463 | 035 Rexs < 3.10°
1,19 0,15 Reas > 3.103

Turbina inchisa cu 3 palete,

avand deschiderea centrala de 3 3 0,33 3,90 | 0,20

intrare de 37 mm

Turbina cu 6 palete si stator 24 1,78 0,25 598 | 0,15

Turbina cu 12 palete si stator 24 1,78 0,25 | 10,35 | 0,15

Tip colivie 4 4 04 20,8 | 0,27 | indltimea coliviei — 1,6d
- notatiile folosite sunt cele din fig. 4.29;

Daca agitatorul si recipientul nu corespund conditiilor de similitudine geometrica din coloanele 2 - 4 ale
tab. 4.10, puterea necesara amestecarii se deduce, cu precizie satisfacatoare, tot din ecuatia (4.115) corectatd
cu factorul K:

Eu,, =K-c-(Re,, )" (4.116)

Factorul de corectie K are urmatoarea forma:
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e pentru agitatoare cu brate:
D 11 N 0,6 4b 0,3
K:(Qj '(Bj '(FJ (4.117)
aplicabila intre limitele:

2,5<2<4,0; 0,6<ﬂ<‘|,6; 0,2<2<0,67; 0,2<£<0,5.
d D d d
e pentru agitatoarele cu elice sau turbina:
D 0,93 H 0,6
Alte valori orientative ale coeficientilor ¢ si m din ecuatia (4.115) sunt sumarizate in tab. 4.11.

Tab. 4.11. Valori orientative ale coeficientilor ¢ si m din ecuatia (4.115)
Regimul de curgere

Tipul amestecatorului laminar intermediar turbulent
c m c m c m
Cu 2 brate, emailat, in recipient fara 36 10 70 05 i i
sicane
Cu 3 i cu 6 brate (emailate i 40 - 50 10 i i i i
neemailate)
Elice cu grosime constanta, in recipient
4 s - - 10 0,5 - -
ara sicane
, L . 14,5 0,27 6,4 0,0
Turbine deschise, in recipient cu sicane | 77 — 145 1,0 102< Reng < 2.10° Rexa> 100
Tip colivie 380 1,0 - - 16 | 00
(cu sicane)

Uneori, functia criteriala care coreleazd puterea necesara amestecarii cu regimul de curgere Si
caracteristicile geometrice ale amestecatorului se pune sub forma:

E

U _F(Re,, I,I, I, )= 0, (4.119)

(Fre )
in care marimea ®y poarta denumirea de functie de putere. Exponentul p al criteriului Froude, pentru un set de
factori de forma dat, se coreleaza empiric cu criteriul Reynolds, conform expresiei:

p= A—IgRe
B

unde A si B sunt coeficienti dependenti de tipul si geometria amestecétorului (tab. 4.12).

(4.120)

Tab. 4.12. Valorile coeficientilor A si B din ecuatia (4.120)

Tipul amestecatorului D/d A B
2,1 2,6 18

2,7 2,3 18

elice 3,0 2,1 18

3,3 1,7 18

4,5 0,0 18

turbinad 3,0-3,3 1,0 40
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O metoda rapida de calcul a puterii consta in utilizarea diagramelor trasate Tn coordonate Euas — Reac
(fig. 4.33 — 4.37). Cunoscand tipul de agitator, turatia acestuia si proprietatile lichidului supus agitérii (densitate,
viscozitate) se calculeaza valoarea criteriului Reag si apoi, din diagrama corespunzatoare tipului de agitator ales,
se citeste valoarea criteriului Euag, din care, ulterior se calculeaza puterea necesara amestecarii. Notatiile din
diagramele redate in fig. 4.33 — 4.36 corespund notatiilor marimilor redate in fig. 4.32.

ds — diametrul recipientului; Tl

d.» — diametrul (anvergura) agitatorului;

hy —inaltimea lichidului in recipient;

#5™

5

h, — distanta de la fundul recipientului;

hs —latimea palei agitatorului; ; |
h4— distanta dintre pale; | &i I

b1 — distanta peste sicana, la perete;

e

i
A,

T

b, — distanta de la sicana la perete;

n - turatia arborelui agitatorului.

Fig. 4.32. M&rimi caracteristice i notatii utilizate in diagramele din fig. 4.33 — 4.36
07

NEAN
Cu sicane
Pk

w \\ -

~ | fdrd sicone

\_“
t
HiD=10 ™
d,/0=472
by loy=0725
hldy =072

1 L l 1

2 S5m2 50%2 5WM52 S5052 507
Rexg

Fig. 4.33. Diagrama Euac — Reag pentru agitatoare tip impeller
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Fig. 4.34. Diagrama Euac — Reag pentru agitatoare cu elice, turbind, disc, cu brate
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Fig. 4.35. Diagrama Euac — Reag pentru agitatoare tip turbina
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Fig. 4.36. Diagrama Euac — Reac pentru diferite tipuri de agitatoare
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Fig. 4.37. Diagrama Euac — Reac pentru diferite tipuri de agitatoare
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Puterea calculatd pe baza relatiilor sau diagramelor prezentate in aceasta sectiune este puterea
necesara (puterea necesard pentru mentinerea unei turatii constante). in majoritatea cazurilor, aceasta valoare
se amplifica pentru a compensa consumul suplimentar de putere cauzat de amenajarile intericare ale
recipientului. Pentru pereti rugosi, puterea consumata se majoreaza cu 10 — 20%, tecile de termometru conduc i
ele la o majorare a puterii necesare cu 10%, in timp ce existenta serpentinelor pentru agenti termici duce la o
majorare cu aproape 100% a puterii necesare.

Puterea de pornire este de 2,5 — 4 ori mai mare decét puterea de regim calculatd din ecuatia (4.65),
pentru a putea invinge inertia sistemului. Valoarea puterii de pornire depinde foarte mult de durata impusa sau
aleasa pentru atingerea turatiei de regim.

In lichidele in care se barboteazd gaze, necesarul de putere este mai scazut, comparativ cu cazul
lichidului fara barbotare de gaz. Aceasta problema va fi discutatd in sectiunea consacrata aspectelor particulare
ale amestecarii in sisteme gaz - lichid.

4.2.5.2. PUTEREA NECESARA AGITATOARELOR MECANICE PENTRU FLUIDE NENEWTONIENE

Estimarea necesarului de putere pentru amestecarea fluidelor nenewtoniene este mai dificila din cel
putin doua motive: 1 - in fluidele puternic viscoase este greu de atins o turbulenta deplin dezvoltatd, astfel incat si
la valori Reae mari, Euac este variabil; 2 — deoarece viscozitatea fluidelor nenewtoniene este dependenta de
conditiile de forfecare, nefiind constanta (cum este in cazul fluidelor newtoniene), criteriul Rea trebuie redefinit.

Viscozitatea fluidelor nenewtoniene poate varia fie cu gradientul de viteza (reopanta), fie cu durata
forfecarii. Pentru a putea stabili regimul hidrodinamic al fluidului nenewtonian in amestecator se defineste un
criteriu Reynolds generalizat, in care viscozitatea fluidului este inlocuita cu viscozitatea aparenta, zs:

2
Re e =20 d (4.121)

a

Viscozitatea aparenta este definita in conformitate cu metoda Iui Metzner si Otto, care admit existenta
unei viteze de deformare medii (dv/dr)a intr-un amestecator, astfel incat o viscozitate aparentd i
corespunzatoare acestei valori a vitezei de deformare este egald cu viscozitatea unui fluid newtonian care va
determina acelasi consum de putere, in conditii similare, cel putin pentru regimul laminar. Autorii considera
valabilad urmatoarele relatii de proportionalitate intre viteza de deformare medie si turatia agitatorului:
¢ pentru fluide pseudoplastice si de tip Bingham:

(%} K, (4.122)
A
o pentru fluide dilatante:
0,5
(%j =38n-(%) (4.123)
r A

In relatiile anterioare, Ka = 10 ... 13, valoarea sa depinzand de tipul agitatorului (tab. 4.13), n este turatia
agitatorului, d este diametrul agitatorului, iar D este diametrul recipientului. Multe date referitoare la fluidele
nenewtoniene pur viscoase au fost corelate de catre Skelland, corelatiile fiind redate in fig. 4.38.

Pentru calculul puterii necesare amestecarii mecanice a fluidelor nenewtoniene la turatie constanta, se
parcurge urmatorul algoritm:

e se estimeazd viteza de deformare medie cu relatia (4.122) sau (4.123), pentru n constant dat, alegand Ky in
functie de tipul agitatorului, din tab. 4.13;

e din curba de curgere a fluidului nenewtonian, pentru viteza medie calculatd anterior, se determina
viscozitatea aparentd, 1, pe baza careia se calculeaza valoarea criteriului Reynolds generalizat (4.121);
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Pentru Reg ac calculat, din curba corespunzatoare de pe diagrama redata in fig. 4.38 se determina valoarea
criteriului Euac.
Din valoarea criteriului Euac se determind puterea necesard, N, utilizand ecuatia de definire a acestui criteriu

(tab. 4.4).

Tab. 4.13. Valori ale constantei Ka din ecuatia (4.122), pentru diverse tipuri de amestecatoare
Curba Turatia Ka(n<1)
din fig. Tipul amestecatorului D/d agitatorului, | (n = indicele

4.38 n [rot/s] puterii)

A-A ;I;:Jiblon?g)u 6 palete drepte; recipient cu 4 sicane 13-55 00515 15415

A-A; | Turbind cu 6 palete drepte; recipient fara sicane 1,3-55 0,18-0,54 115+14
2 turbine, fiecare cu cate 6 palete drepte, la

B-B distanta 0,5D; recipient cu 4 sicane (/s = 0,1D) 35 014-0,72 15214
2 turbine, fiecare cu cate 6 palete drepte, la

B- B4 distanta 0,5D; recipient cu 4 sau fara sicane 1,023-1,18 | 0,14-0,72 15+14
(l=0,1D)

c.C T'urbiné cu_6 palete la 459; recipient cu 4 sau fara 133-30 0.21-026 13+2
sicane (/s =0,1D)

C-C T_urbiné cu_6 palete la 459; recipient cu 4 sau fara 133-30 10-142 1342
sicane (Is = 0,1D)
Agitator elice (navald) cu 3 pale; recipient fara

D-D sicane; arbore vertical coaxial sau inclinat 10° fata 22-48 0,16 -0,40 10+0,9
de verticala si plasat la R/3 fata de centru
Agitator elice (navald) cu 3 pale; recipient fara

D-Ds | sicane; arbore vertical coaxial sau inclinat 10° fata 22-48 0,16 - 0,40 10+0,9
de verticala si plasat la R/3 fata de centru
Agitator elice (navald) cu 3 pale; recipient fara

D-D2 | sicane; arbore inclinat 10° fata de verticala si 1,9-2,0 0,16 - 0,40 10+0,9
plasat la R/3 fata de centru

D-D, Agitatqr elice (navqlé) cud pale; recipient fara 19-20 0.16 - 0,40 10+09
sicane; arbore vertical coaxial

E-E /-\_gitator elice (nava]é) cu. 3 pale; recipient cu 4 . 167 0.16 - 0,60 10
sicane (Is = 0,1D) sicane; arbore vertical coaxial;
2 agitatoare cu elice (navala) cu cate 3 palete

F-F fiecare; recipient fara sicane; arbore inclinat 100 14-30 0,16 -0,40 10+0,9
fatd de verticala si plasat la R/3 fata de centru
2 agitatoare cu elice (navala) cu cate 3 palete

F-Fq fiecare; recipient fara sicane; arbore vertical 14-30 0,16 -0,40 10+0,9
coaxial

G-G /-\_gitator elice (navald) cu 4 palete; recipient cu 4 213 0.05- 0,61 10
sicane (s =0,1D)
Agitator cu 2 palete drepte; 4 sicane (Is=0,1D) 2-3 0,16-1,68 10

H-H | Agitator ancord; recipient fara sicane 1,02 0,34-1,0 114+5
Agitator impeller cu 4 sau fara sicane (I = 0,08D) 1,92 - 2,88 0,34-1,0 11+5
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Fig. 4.38. Dependenta Euac — Reg ac pentru unele fluide nenewtoniene

Metoda Metzner si Otto are avantajul ca prin definirea viscozitatii aparente in modul anterior prezentat
se asigura coincidenta curbelor redate in fig. 4.38 cu cele obtinute pentru fluidele newtoniene, in domeniul
laminar al amestecarii. De asemenea, metoda poate fi folositd independent de ecuatia reologicd a fluidului
nenewtonian considerat. Metoda estimeaza consumul de putere cu o eroare de circa 25 — 30%. Dezavantajul
metodei este acela ca este necesara cunoasterea turatiei agitatorului pentru care se realizeazd amestecarea
continutului recipientului intr-un timp dat, sau a turatiei necesare pentru atingerea unei anumite viteze de transfer
de masa intr-un sistem G — L, L — S sau L - L dat. Mecanismele de transfer de masa — amestecare nefiind inca
pe deplin elucidate, alegerea turatiei optime de opererea amestecatorului raméne inca o problema care poate fi
rezolvata primordial prin experimentare directa.

Exista relativ putine date referitoare la influenta viscoelasticitatii fluidelor asupra necesarului de putere
pentru amestecare. Cercetarile lui Oliver si colab. si ale lui Prud’homme si Shagfeh indica faptul ca necesarul de
putere la amestecarea cu turbine Rushton poate creste sau descreste in functie de marimea efectului elastic. La
numere Reynolds mari, componenta elastica a fluidului suprima curgerile secundare, aceasta conducand la
reducerea consumului de putere, comparativ cu fluidele pur viscoase.

In cazul fluidelor pseudoplastice, viscozitatea aparentd creste cu cresterea distantei de la agitator,
datorita descresterii vitezei de forfecare cu cresterea distantei radiale. Acest fenomen intarzie initierea
turbulentei, domeniul laminar al amestecarii extinzandu-se si la valori Reg, ac > 10 (in vecinatatea rotorului
agitatorului amestecarea poate fi turbulenta).

Pentru o buna amestecare a fluidelor nenewtoniene trebuie eliminate toate zonele stagnante din
amestecator, inclusiv cele de la suprafatd. Valorile minime ale criteriului Reynolds generalizat necesare atingerii
acestui deziderat sunt redate in tab. 4.14.
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Tab. 4.14. Valori minime ale criteriului Reg, ac pentru asigurarea miscarii complete
a fluidelor nenewtoniene in amestecatoare cu agitare mecanica

. < . Reg, ag minim pentru valoarea raportului D/d:

Tipul amestecatorului 3 2 15 133
Turbina cu palete drepte 270 110 90 50
Agitator cu elice 500 290 200 -
Doua turbine cu palete drepte 85 68 50 45

4.2.6. TRANSPUNEREA LA SCARA A AMESTECATOARELOR

Una dintre problemele dificile ale proiectarii agitatoarelor este aceea a deducerii configuratiei optime a
utilajului industrial (prototip), pornind de la datele obtinute prin experimentari de laborator in agitatoare de
dimensiuni reduse (modele).

4.2.6.1. ASIGURAREA SIMILITUDINII MODEL - PROTOTIP

Pentru a se realiza o similitudine completa, adica pentru a obtine aceleasi profiluri de curgere in model
si in prototip, trebuie ca modelul si prototipul sa fie similare din punct de vedere geometric, cinematic si dinamic,
iar conditiile la limita sa fie aceleasi. Daca asigurarea similitudinii geometrice nu pune probleme deosebite,
asigurarea conditiilor de similitudine dinamica este, de cele mai multe ori, imposibila.

Similitudinea geometrica a celor doua sisteme, amestecatorul model si amestecatorul prototip, este
asigurata daca se mentin aceleasi rapoarte intre dimensiunile geometrice atat in model cét si in prototip. Este
important ca urmatoarele rapoarte (simplecsi geometrici) sa fie mentinute constante la transpunerea la scara
(notatiile folosite sunt cele din fig. 4.29, indicii M si P referindu-se respectiv la model si la prototip):

0 CLB -G G e

Similitudinea cinematica este asiguratd dacd in cele doua sisteme (model si prototip) geometric
similare, vitezele punctelor corespondente se mentin intr-un raport constant. De asemenea, spectrele de curgere
in model si prototip trebuie s fie aceleasi.

Similitudinea dinamica este asigurata daca in cele doua sisteme geometric similare, toate fortele
corespondente se mentin in rapoarte constante. Este necesara aici diferentierea intre diferitele tipuri de forte care
pot aparea: forte inertiale, forte gravitationale, forte viscoase, forte (tensiuni) superficiale, etc. Unele dintre
acestea, sau toate, pot fi semnificative in procesul de amestecare. Notand diferitele tipuri de forte care apar cu
Fa, Fy, F, etc., conditia de similitudine dinamica intre model si prototip se poate scrie:

F _ B _ B _ . constant < (; )M :(EJP; (EJM :(EJP; oic.  (4.125)

) F) F) e R R), R

c 4

Céteva dintre fortele care pot aparea in decursul procesului de amestecare vor fi enumerate gi
explicitate in cele ce urmeaza.

Forta inertiala este asociata cu rezistenta pe care o opune un corp in schimbarea starii sale de repaus
sau de miscare. Considerénd un volum de fluid avdnd masa m, care curge cu viteza liniara v, printr-o suprafata
A, masa de fluid trecuta intr-un interval de timp infinitezimal df, se poate scrie ca fiind:

dm=p-v-A-dt (4.126)

unde p este densitatea fluidului. Considerand forta inertiala (F;) ca produs intre masa de fluid si acceleratia sa:
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dF, =(p-v-A-dt)-(%j=p-v-A-dv
(4.127)

Fi v 5
F =Idﬁ =J‘p-v-A-dV=p-A-V7
0 0

Aria de curgere A = L2 este constanta, L reprezentand lungimea caracteristica a sistemului. Tn cazul
amestecarii, aceasta lungime este de regula aleasa ca fiind diametrul agitatorului, d, iar viteza caracteristica, v,
este consideratd viteza periferica a agitatorului (v = 7zdn). Cu aceste observatii, neglijand constantele numerice,
expresia fortei inertiale se poate scrie sub forma proportionalitatii:

F o p-n®.d* (4.128)

Modificarea vitezei, dv/dt datorita fortelor inertiale F;, poate fi contrabalansatd de modificarea vitezei
datoritd fortelor viscoase, F,, care, pentru un fluid newtonian au expresia:

F-u A-{ﬂ} (4.129)
dy

in care dv/dy reprezinta gradientul de viteza, proportional cu v/L, iar aria A’ este proportionala cu L2 Cu aceste

modificari, expresia fortelor viscoase se poate scrie sub forma proportionalitétilor:
F ocp-v-L sau: F, oc y-n-d? (4.130)
Tn mod similar, fortele gravitationale, F, se pot scrie ca proportionale cu produsul dintre masa fluidului

si acceleratia gravitationala:

F ocp-d®-g (4.131)

g
iar fortele superficiale, Fs, sunt proportionale cu produsul dintre tensiunea superficiald o si lungimea
caracteristica d:
F, xco-d (4.132)
Tindnd cont de relatia (4.125) care defineste conditile de similitudine dinamica, si inlocuind fortele
generice F, Fp, Fc cu fortele Fi, Fy, Fy Fs, se obtin conditiile care asigura similitudinea dinamica intre model i

prototip:
2 2

i = ij g pn-d ] :[p-n-d J Q(ReAG)M:(ReAG)P
Fv M Fv P H M H p
F F nz-dj (n2-dj
) ol & = < (Fr ) =(Fr ) (4.133)
2] (7] (%) () = -

2 3 2 3
i = i nd pon_-d j :(,O'n .d j Q(WeAG)M:(WeAG)P
FS M FS P o M o P

Se poate constata ca asigurarea similitudinii dinamice intre model si prototip implica asigurarea
identitatii numerice simultane a criteriilor Reag, Frac $i Weas. Se poate demonstra ca existenta concomitenta a
similitudinii geometrice si a similitudinii dinamice conduce implicit la asigurarea similitudinii cinematice.

In cazul fluidelor nenewtoniene independente de timp, viscoase sau viscoplastice, viscozitatea care
apare in criteriul Reag nu este constanta, ea modificandu-se n functie de viteza de forfecare. Din acest motiv, ea
se Tnlocuieste cu o altd marime, viscozitatea aparenta, . In cazul fluidelor viscoelastice sau a celor tixotrope si
reopexice (a caror viscozitate este dependenta de timp si de istoria forfecarii), substituirea viscozitatii reale cu
cea aparenta nu este de folos pentru transpunerea la scara a amestecatoarelor.
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4.2.6.2. INCOMPATIBILITATEA CRITERIILOR DE SIMILITUDINE LA AMESTECARE

Pentru realizarea similitudinii complete model — prototip este necesara indeplinirea simultand a
conditiilor (4.124) (asigurarea similitudinii geometrice) si (4.133) (asigurarea similitudinii dinamice). Din (4.133) si
(4.74) rezulta ca se asigura implicit si identitatea numerica a criteriului Eupc.

in cazul amestecatoarelor, asigurarea — folosind acelasi fluid atat in model cét si in prototip — a identitatii
simultane a tuturor criteriilor de similitudine este imposibila, criteriile implicate fiind incompatibile. Acest lucru se
poate demonstra foarte usor, considerand un model pentru care criteriile de similitudine sunt:

N p-n, -d?
(EUAG)M :+; (R AG)M:M;
Py -0y # (4.134)
2 2 3 '
Fro)o =" (W), =2 %
o o
Pentru un prototip similar cu modelul, dar la scara dubla (dp = 2d), criteriile de similitudine vor fi:
2
(EUAG)P :é'%; (ReAG)P :4'M;
zpd p Uy ,uz p (4.135)
(FrAG)M ZZ.M; (WeAG)P zg.w
g o

Tinénd cont ca valorile criteriilor de similitudine trebuie s fie aceleasi atat in model cét si in prototip, din
(4.133) - (4.135) rezulta:

Ny =2i2-nM din identitatea criteriilor Re ,g;
Ny :2%5-% din identitatea criteriilor Fr,g; (4.136)
Ny :2%-nM din identitatea criterilor We ,;.

ceea ce este, evident, imposibil.

In anumite cazuri, incompatibilitatea criteriilor de similitudine poate fi inlaturatd daca se Iucreazi in
model cu alt fluid decat in prototip. Acest fluid este astfel ales incat s& permité egalizarea criteriilor. In alte cazuri
se renunta la criteriile nesemnificative pentru procesul concret studiat, asigurandu-se astfel similitudinea partiala.

4.2.6.3. METODE DE TRANSPUNERE LA SCARA A AMESTECATOARELOR INDUSTRIALE

Deoarece realizarea similitudinii totale nu este posibila, la transpunerea la scara a amestecarii trebuie
aleasd acea metoda care transpune cel mai bine parametrii optimi semnificativi determinati pe model la scara
prototipului industrial. Parametrii semnificativi sunt selectati in functie de sarcina principala pe care o indeplineste
amestecatorul.

4.2.6.3.1. Metoda consumului specific de putere constant
Aceastd metodd este recomandatd pentru cazurile in care sarcina principala a amestecatorului o

reprezinta amestecarea fluidului (omogenizarea lichidelor nemiscibile, obtinerea emulsiilor, dispersarea gazelor in
lichide, amestecarea pastelor, etc.).
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Volumul amestecatorului este multiplicat proportional cu cresterea de capacitate ceruta, puterea
necesara amestecarii fiind multiplicata cu acelasi factor.
Din ecuatia de definitie a criteriului Euag Se poate exprima puterea necesara sub forma:
N=c-p-n®-d°=c¢c"n*.d° (4.137)
Mentinerea constanta a consumului specific de putere inseamna mentinerea constanta a raportului
putere necesara / unitate de volum, adica:
N, N,

=_F (4.138)
v, V,
Din conditia de similitudine geometrica se poate scrie:
173
0 _dp [V 139
DM dM VM

relatie in care s-a tinut cont de faptul ca volumul este proportional cu puterea a treia a dimensiunilor liniare.
Inlocuind (4.137) in (4.138) se obtine:

ny-dy ni-d;
Vv, v,
Tinénd cont de (4.139), din (4.140) se poate exprima turatia amestecatorului prototip in functie de turatia
amestecatorului model si de factorul geometric de scara:

-21/9
n, =n, [\\;—Pj (4.141)

M

(4.140)

Se poate constata ca, pentru a pastra constant raportul putere/unitate de volum, turatia agitatorului
prototip trebuie sa fie mai mica decat cea a modelului, evident daca Ve > V.

4.2.6.3.2. Metoda coeficientului de transfer de caldura constant

Acest criteriu de transpunere la scara se utilizeaza atunci cand sarcina primordiala a agitatorului o
reprezinta indepartarea caldurii de proces. Este cazul frecvent intainit al reactoarelor tip vas cu manta (sau cu
serpentind), prevazute cu dispozitive mecanice de agitare a masei de reactie. Daca reactile sunt puternic
exoterme, aceste reactoare trebuie sa asigure indepartarea caldurii degajate cu o viteza suficient de mare pentru
a nu periclita integritatea produsului obtinut (evitarea degradarii termice) si pentru a nu permite aparitia unor
reactii secundare (evitarea scaderii randamentului i productivitatii reactorului).

Valoarea coeficientului individual de transfer de caldurd, «, este determinatd in primul rand de
intensitatea agitarii. Corelatia intre coeficientul de transfer termic si intensitatea agitarii poate fi redatd printr-o
ecuatie criteriala, de exemplu prin intermediul ecuatiei criteriale a lui Chapman:

0,24
Nu=K-(Re, )™ -(Pr)"* (EJ sau:

Prp

0,24
a-D ZK'(p.n.djm.[Cp-,ujw. u
A 7, A 4,

in care D reprezinta diametrul recipientului [m], d este diametrul agitatorului [m], n este turatia agitatorului [rot/s],
A este conductivitatea termica a lichidului [W.m-".K-"], ¢, reprezinta capacitatea termica masica medie a lichidului
[J.kg".K'], u este viscozitatea dinamica a lichidului in volumul masei de reactie [Pa.s], i, este viscozitatea

(4.142)
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dinamica a lichidului la perete [Pa.s], p este densitatea lichidului [kg/m?], iar K este un coeficient dependent de
tipul agitatorului utilizat.
Ecuatia (4.142) poate fi pusa sub forma:
a=K-D"-d".n"® (4.143)
coeficientul K” ingloband si proprietatile lichidului. Conditia de mentinere constantd a coeficientului de transfer
termic atat in model cét i in prototip poate fi scrisd matematic sub forma:

D, -d;-ny® =D;"-d}* -ng® (4.144)
Tinénd cont de existenta similitudinii geometrice, ecuatia (4.144) se mai poate scrie:
-1/3 13/3
D, -d?-n>® =D, Ve -y Ve % (4.145)
VM VM
din care rezulta:
V -0,15
n,=n, (ﬁ} (4.146)

Atingandu-se acelasi coeficient de transfer termic si in prototip, dispozitivele pentru evacuarea caldurii
(manta, serpentine, etc.) vor trebuie marite ca suprafatd de transfer, deoarece degajarea de céldurd creste
proportional cu raportul Ve/Viy, in timp ce aria suprafetei recipientului creste proportional cu numai (Ve/Viy)?2.
Pentru asigurarea suprafetei necesare de transfer termic se adauga serpentine suplimentare in recipient. Cand
acest lucru nu este posibil, se adauga schimbéatoare de caldura exterioare si un sistem de circulatie a fluidului
(pompa, conducte, armaturi) din recipient prin schimbator si inapoi in recipient.

4.2.6.3.3. Metoda coeficientului de transfer de masa constant

Aceastd metoda se utilizeaza in cazul transpunerii la scara a bioproceselor aerobe care decurg in
reactoare cu agitare mecanica. Conditia pusa este aceea ca valoarea coeficientului volumic de transfer de masa
al oxigenului sa fie aceeasi atat in model cat si in prototip.

Pentru calculul coeficientului volumic de transfer de masa al oxigenului se utilizeaza relatii de forma:

al
kL-azc-[I\V/—Gj v (4.147)

L

in care k; este coeficientul de transfer de masa al oxigenului raportat la faza lichida [m/s], a este aria interfaciala
specifica gaz - lichid [m2/m3)], k.a este coeficientul volumic de transfer de masa al oxigenului [s'], Ng este
consumul de putere in sistemul gaz - lichid [W], V. este volumul fazei lichide din amestecator [m?], iar vsc este
viteza superficiala a fazei gazoase [m/s]. Valorile exponentilor as si a, sunt functie de volumul de lichid din
amestecator (deci de scara de operare), asa cum reiese din tab. 4.15.

Tab. 4.15. Influenta scérii de operare asupra exponentilor ecuatiei (4.147)

Volumul fazei lichide [m?] aj a;
0,005 0,95 0,67
0,5 06-0,7 0,67
50 04-05 0,67
_0,002-25 04 0,50
(sistem coalescent)
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Presupunand ca numerele Euac i Reag nu se modifica cu scara de operare, atunci este valabila
egalitatea:

(ReAG )P = (ReAG )M (Vsﬂ} (4.148)

SG,P
iar coeficientul volumic de transfer al oxigenului este dat de relatiile:

(kL 'a)M =G, ’(ReAG ):/; 'Vgé‘,M

(kL 'a)P =0, ’(ReAG )g 'nge,P
Pe baza relatiilor (4.149), punand conditia egalitétii coeficientilor volumici de transfer ai oxigenului,

(4.149)

rezulta:
Cy '(UM Ny ’dnzA )b1 'nge,M =G, '(UP “Np 'd/-% )b1 'Vsbé,P (4.150)

Din (4.150) si ecuatia care descrie similitudinea geometrica (4.139) se obtine, in ipoteza egalitatii
vitezelor superficiale a gazului in model si in prototip:

213
n,=n, (V—Pj (4.151)

Deoarece datele experimentale aratd ca viteza superficiald a gazului in reactorul industrial poate fi cu
pana la un ordin de marime decat cea la scara de laborator, relatia care coreleaza turatia agitatorului prototip cu
turatia agitatorului model i cu factorii geometrici capata forma:

-2/3
v
n=Sin, (V_Pj Saa (4.152)

»GA SG,P

Metoda prezinta si alte inconveniente: parametrii hidrodinamici variaza pe inaltimea bioreactorului in
cazul fluidelor nenewtoniene, proprietatile fizice ale biofluidului (viscozitate, tensiune superficiald) se modifica in
timpul fermentarii, efectul tensiunii superficiale a lichidului asupra coeficientului volumic de transfer al oxigenului
este dependent de scara. Biosinteza streptomicinei, respectiv a penicilinei pot fi transpuse la scara prin aceasta
metoda daca viteza barbotarii gazului si turatia agitatorului sunt astfel alese incat valorile coeficientilor volumici
de transfer ai oxigenului sa fie mai mari de 0,138 s (500 h").

4.2.6.3.4. Metoda vitezei periferice a agitatorului constante

Utilizarea acestui criteriu in transpunerea la scara a amestecatoarelor conduce la mentinerea constanta
a fortelor de forfecare in lichid. Acest lucru este indicat atunci cand se asteapta mentinerea aceleiasi distributii a
gazului in lichid, sau cand se urmareste mentinerea particulelor solide in suspensie. De asemenea, criteriul este
utilizat in transpunerea la scara a bioreactoarelor cu agitare mecanica a biomasei, in cazurile in care este luata in
considerare sensibilitatea la forfecare a microorganismelor utilizate.
In conditile mentinerii similitudinii geometrice, descrisa de ecuatia (4.139), se poate scrie conditia de
egalitate a vitezelor periferice pentru amestecatorul model (sy) si prototip (sg):
S, =x-n,-d,
Sp=7-N,-d, (4.153)
n,-d,=n,-d,
Din (4.139) si (4.153 c) se deduce turatia amestecatorului prototip:
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-1/3
n,=n, (V—Pj (4.154)

Aceastd metoda, desi recomandata de producatorii de echipamente pentru amestecare, este mult
contestata, pe considerentul ca in acest caz nu se respecta egalitatea nici unui criteriu de similitudine (Reag, Frac,
Weag) Tntre modelul experimental de laborator si prototipul industrial.

4.2.6.3.5. Metoda debitului specific de pompare constant

Acest criteriu poate fi luat in considerare atunci cand se considera ca timpul de amestecare este un
factor esential al procesului.
Debitul de fluid pompat de un agitator este dat de ecuatia:
m, =k-n-d° (4.155)
in care k este un coeficient specific fiecarui tip de agitator.
Punénd conditia debitului de pompare specific constant:

(m,), _(m,),

S /A (4.156)
Vv, V,
din (4.155) si (4.156) rezulta:
(mV)Pzg_P.(mV)M zk'\\;—P-nM-d; :k’np’dg (4.157)
M M
Combinand ecuatia (4.157) cu ecuatia (4.139) care descrie similitudinea geometrica, se obtine:
n,=n, (4.158)

ceea ce inseamna ca debitul specific pompat de agitator se mentine constant in conditiile asigurarii similitudinii
geometrice si la aceeasi turatie a agitatorului si in model, si in prototip.

La cresterea scarii la care se desfasoara procesul, timpul necesar amestecarii pentru obtinerea aceluiasi
efect in prototip ca si in model creste, dupa cum reiese si din datele prezentate in tab. 4.16.

Tab. 4.16. Modificarea timpului de amestecare cu scara de desfasurare a procesului

Volumul de lichid Timpul de amestecare,

[m’] t[s]
0,01 1-5
0,05 2,2

1,0 20

1,8 29

60 67

100 100

120 140

Jansen propune o relatie de calcul a timpului de amestecare a fluidului de biosintez& a penicilinei in
bioreactoare agitate mecanic de diferite capacitati:

t=06n"-(Eu,)"” (%j (%ng (4.159)

Timpul de amestecare masurat in bioreactoare cu capacitati cuprinse intre 1,4 — 190 m3 este de 2 - 3 ori
mai mare decét cel calculat cu relatia (4.159).
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4.2.6.3.6. Metoda de transpunere la scara a lui Rushton

Pentru compararea agitarii din doua vase, in lipsa posibilitatilor de masurare directd sau de comparare,

se pot utiliza metodele compararii coeficientilor de transfer sau a vitezelor de reactie. Pentru corelarea agitarii cu
coeficientii de transfer, se reprezinta grafic, in coordonate logaritmice, criteriul Reac in functie de un grup
adimensional care contine coeficientii de transfer (de masé sau de caldurd), difuzivitatea mediului fluid i
proprietatile sale fizice (fig. 4.39).

in conditii de turbulent deplin dezvoltata, corelatia

g ¥ se poate scrie sub forma generala:
A C-Re,) =¥ (4.160)
functia ¥ avand forma:
—-p
. C, -
/ \P:[“—dj. 2 _NuPre (4.161)
RS A A
4
\QG in cazul transferului de caldura, respectiv:
-q
¥ :(kL 'dN # J ~Sh-Sc®  (4.162)
D,s P-Dyg
@ in cazul transferului de masa.
/ In ecuatiile (4.161) - (4.162) s-au folosit urmatoarele
notatii: « - coeficientul partial de transfer termic [W.m2.K-];
IgRe,; A - coeficientul de conductivitate termica [W.m-".K-"]; d - lun-
> gimea caracteristica (diametrul agitatorului) [m]; ¢, — capaci-

Fig. 4.39. Diagrama pentru corelarea agitarii
cu proprietétile fluidului, in conditii de

tatea termica masica a fluidului [J.kg™'.K"]; u - viscozitatea
dinamica a fluidului [Pa.s]; k. — coeficientul individual de
transfer de masa raportat la filmul de lichid [m/s]; Dag — coefi-
cientul de difuziune [m%s]; o - densitatea fluidului [kg/m?].
Panta x a corelarii amestecarii este constanta doar
in cazul convectiei fortate, respectiv la valori Reac relativ

turbulentd ridicaté

ridicate. Pentru obtinerea aceluiasi efect de amestecare, trebuie ca aceleasi valori « , respectiv k., sa se obtina
atat in model, cat si in prototip, care sunt similare din punct de vedere geometric. Din ecuatiile (4.161) — (4.162),
coeficientul individual de transfer termic, respectiv coeficientul individual de transfer de masa pot fi exprimate in
functie de diametrul agitatorului si de turatia acestuia, in conditiile in care toate celelalte marimi fizice (4, ¢y, Das,
0,44 raman constante:

a-d=C-d* -n" < a=C-d%".p"

k,-d=C-d* -n* <k, =C-d#7".n" (4.163)
Agitarea in model si in prototip este corelata atunci cand:
a,=a, sau k., =k, (4.164)
in aceste conditii, din (4.163) se poate scrie:
2x-1
4@y =dP YV n} & [”—J =[d_Mjm 1) @”—P{d—MJ X (4.165)
n, d, n, (dp

Din (4.165) si (4.139) se poate exprima np in functie nu si de raportul geometric model/prototip:
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2x—1 2x—1

1-2x
X 3x 3
=, (j—j -1, (H -, U—j (4.166)
P P M

Se poate constata ca turatia agitatorului in prototip, pentru a induce aceeasi agitare ca si in model, este
puternic dependenta de panta de corelare a amestecarii, x. Tindnd cont de proportionalitatea care exista intre
puterea necesara amestecarii (N) si puterea a 3-a a turatiei, respectiv puterea a 5-a a diametrului agitatorului, din

(4.166) se poate scrie:
613 5 3 3
X X 3x
N, =N, (d_MJ (d_Pj =N, (d_Pj =N, (V_Pj (4.167)
d, d, d, v,

In graficul din fig. 440 este redata
corelatia care exista intre panta x si raportul
(N\V)W(N/V)p. Cifrele de pe curbe indica valoarea 3

raportului de scara, de/dy. Analizind datele din
A\

3

grafic, se poate constata ca raportul “putere pe
unitate de volum” se mentine constant, indiferent
de scara la care este transpus amestecatorul, doar
la valoarea x = 0,75. Daca x < 0,75 este
neeconomic sa se lucreze in amestecatoare de
volum mare, si viceversa.

Exponentul de corelare la amestecare (x)
este o functie de forma recipientului, tipul
agitatorului, precum si de forma si modul de
amplasare al amenajarilor interioare (sicane,
serpentine, etc.). Ca urmare, avand in vedere
importanta acestei valori, este necesar ca inca din
amestecatorul model s& se gaseasca aranjamentul
interior optim pentru maximizarea valorii lui x.

Dupa datele Ilui Rushton, in cazul
agitatoarelor cu palete in vase cu serpenting,
exponentul de corelare al amestecarii ia valoarea
x = 0,67 pentru procesele de incalzire.

Pentru procesele de incalzire care decurg
in recipiente prevazute cu amestecatoare turbina
cu palete drepte introduse in tuburi cilindrice de
tiraj, exponentul de corelare al amestecarii ia valori
cuprinse intre0,67 si 1,0.

3
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Fig. 4.40. Corelatia dintre exponentul de corelare a
amestecarii, x, si consumul specific de putere (N/V),
la diferite valori ale rapoartelor de scara

4.2.6.3.7. Observatii referitoare la metodele de transpunere la scara

Metodele de transpunere la scara prezentate conduc la relatii diferite intre turatia agitatorului prototip si
turatia agitatorului model. Toate aceste relatii au forma generala:

n,=n, [V—Pj (4.168)
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unde exponentul y variaza intre 0 i —2/3, in functie de criteriul adoptat pentru transpunerea la scara. Aparent,
diferitele criterii aplicate sunt in buna concordanta, prin prisma variatiei exponentului . Totusi, transpunerea la
scara conduce la diferente semnificative intre turatiile calculate pentru prototip, in functie de metoda de
transpunere la scara utilizata. De exemplu, un recipient pilot cu volumul de 40 dm3 lucreaza satisfacator cu un
agitator avand turatia de 2 rot/s. Prin transpunere la scard, un recipient industrial avand volumul de 40 m? (deci
de 1000 de ori mai mare decat modelul) poate opera cu o turatie a agitatorului cuprinsa intre 2 si 0,01 rot/s, in
functie de metoda de transpunere la scara aleasa.

Deseori se utilizeaza o combinare a diferitelor criterii pentru transpunerea la scara. In cazul
bioreactoarelor cu agitare mecanica, de exemplu, se utilizeaza viteza periferica a agitatorului (peste 3 m/s),
consumul specific de putere ( in jur de 2 kW/m?3) si intensitatea aerarii (circa 0,01 m3/m3.s).

Alegerea criteriului utilizat pentru transpunerea la scara trebuie facuta cu atentie si intotdeauna trebuie
verificat ca puterea rezultatd pentru prototip si turatia agitatorului in prototip sa aiba valori rezonabile i
pertinente.

De regula, intr-un recipient cu volum mic se poate introduce o putere specificd mult mai mare decét ar fi
posibil economic sau chiar tehnic intr-un recipient de volum mare. Datorita acestui fapt se poate ajunge uneori la
imposibilitatea transpunerii la scara. De exemplu, este destul de des intainitd situatia in care, intr-un recipient de
laborator de 1 dm? sa se foloseasca un agitator de 250 W, pentru ca lichidul din recipient sa fie “agitat energic”.
Prin transpunere la scara, intr-un prototip de 40 m3 care utilizeaza acelasi consum de putere pe unitatea de
volum, se ajunge la un agitator care ar avea o putere de 10 000 000 W (10 MW). Ori, o astfel de putere este mai
curand potrivita pentru punerea in miscare a unui vapor, decat pentru amestecarea unui lichid intr-un recipient
cilindric de 3 m diametru si 6 m inaltime. Practica arata ca pentru un astfel de recipient, un agitator de 200 kW
este mai mult decat suficient, ceea ce este echivalent cu un consum de putere de numai 5 W in recipientul de
laborator. Se poate deci observa ca in model puterea necesara amestecarii a fost de 50 de ori mai mare decat
cea efectiv necesara.

Aceste mici exemple arata dificultatea transpunerii la scara a recipientelor in care se realizeaza
amestecarea, fie ca sunt amestecatoare propriu-zise, vase de reactie cu agitare, sau echipamente de transfer de
masa si/sau caldura. De aceea, este nevoie de mult discernamant in alegerea metodei de transpunere la scara,
iar intotdeauna rezultatele obtinute trebuie comparate cu datele practice existente.

4.2.7. ASPECTE PARTICULARE ALE AMESTECARII iN MEDIU LICHID

Amestecarea este un proces complex, asupra caruia intervin o multitudine de factori, influenta unora
dintre acestia nefiind nici la ora actuala pe deplin elucidata. Procesul de amestecare este esential influentat de
natura fazelor care se supun amestecarii, precum si de forma sub care se regasesc in final componentii
amestecului: solutie, suspensie, emulsie, pasta, spuma, etc. In cele ce urmeaza vor fi analizate procesele de
amestecare prin prisma factorilor predominanti care concura la obtinerea unui anumit tip de amestec, omogen
sau neomogen.

4.2.7.1. AMESTECAREA SISTEMELOR BIFAZICE LICHID - SOLID. FORMAREA SUSPENSIILOR

O suspensie este un amestec eterogen alcatuit dintr-o faza lichida continua si o faza discontinua solida.
Faza solida este dispersata sub forma de granule avand o anumita geometrie si un anumit spectru granulometric
(distributie a dimensiunilor). Aducerea solidelor in suspensie este o etapd premergatoare a unui proces de
dizolvare, a unui proces de extractie lichid — solid, a unui proces de hidrotransport sau a unui proces chimic.
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427141, Mecanismul formarii suspensiilor

Se considera o particula solida, sferica, de diametru d, si densitate o, imersata intr-un lichid a carui
densitate este . in cdmp de forte gravitational, in absenta miscarii lichidului, particula solida:
e sedimenteaza, respectiv se deplaseaza in sens descendent, catre fundul recipientului, daca pr > p;
o floteaza, respectiv se deplaseaza in sens ascendent, catre suprafata lichidului, daca o, < pi;
e ramane in echilibru indiferent cu lichidul, dacé p, = o
Imprimand fazei lichide o migcare prin intermediul unui agitator, particulele solide pentru care p, # p,,

sunt aduse in starea de suspensie. Suspendarea particulei are loc atunci cand energia introdusa de agitator in
lichid compenseaza energia disipata prin sedimentarea sau flotarea particulelor solide. Acest concept de echilibru
energetic este destul de simplist, intrucat se neglijeaza aici o serie de consumuri energetice importante: pentru
recircularea lichidului, pentru invingerea frecarilor interne din lichid, pentru invingerea frecarii lichidului cu
peretele recipientului.

Modelarea matematica a amestecarii in sisteme lichid — solid este practic imposibila, lipsind 0 metoda
riguroasa de corelare a parametrilor curgerii (profilele vitezelor, vitezele fluctuante, vitezele disiparii energiei) de
la baza recipientului, unde sunt suspendate particulele solide, cu valorile acelorasi parametrii la agitator.

In practica este important de stiut care este consumul de putere necesar pentru suspendarea completa
a particulelor, respectiv care este turatia minima necesara atingerii starii de suspensie completa pentru o anumita
configuratie (recipient — agitator — amenajari interioare) a amestecatorului. De asemenea, in unele cazuri este
necesara cunoasterea acelorasi parametrii (putere, respectiv turatie) necesari realizarii unei suspensii
omogene.

Conditia de suspendare completa, introdusa de Zwietering cere ca nici o particula solida sa nu
stationeze la fundul recipientului un timp mai mare de 1 secunda. Aceastd conditie mai este cunoscuta in
literatura si sub denumirea de “criteriul 1 s”. La turatii ale agitatorului mai mici decét cea necesara pentru
atingerea conditilor de suspendare completd, suprafata particulelor solide nu este accesibild in totalitate
proceselor de transfer de masa si transfer de céldurd. Cresterea turatiei peste valoarea necesara suspendarii
complete nu duce la cresterea semnificativa a proceselor de transfer, dar creste semnificativ consumul de putere.

Pentru o mai buna caracterizare a formarii suspensiilor, Chudacek introduce conceptul de “turatie de
suspendare 98%”, care desemneaza turatia amestecatorului la care 98% din particulele solide sunt suspendate.
Conform datelor sale (fig. 4.41), 98% din particulele solide sunt suspendate la inaltimea de 0,415D cu un consum
de putere specifica de 243 W/m3. Cresterea inaltimii de suspendare la 0,75D, cénd se atinge suspendarea
completd, si in continuare la 0,9D, necesita o crestere a puterii cu 310%, respectiv cu 450% fata de puterea
necesara realizarii suspensiei 98%. Cu aceasta mare cheltuiald energetica au fost trecute in suspensie doar
ultimele doua procente de particule solide.

Conditia de suspendare omogena reprezinta acea stare (turatie a agitatorului, putere necesara, etc.),
pentru care suspensia rezultatd este omogena, respectiv pentru care concentratia particulelor solide suspendate
in lichid este uniforma in intregul recipient. Evident, aceasta conditie este indeplinitd cu un consum de putere
sporit comparativ cu suspendarea completa, fara a aduce insa vreun castig semnificativ in ceea ce priveste
intensificarea proceselor de transfer sau de transformare.

42.71.2. Proprietatile suspensiilor

Dintre proprietatile suspensiilor, in procesele de amestecare este importanta cunoagterea concentratiei,
a densitatii si a viscozitatii acestora.

Concentratia suspensiilor se exprima cel mai frecvent sub forma fractiilor masice (¢w) sau a fractiilor
volumice (¢v):
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1400 N § §
=1200 [ Elice cu 3 brate 1100 W/m® % é
§ d=0,327m l cE
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Fig. 4.41. Caracteristici de putere si de suspendare pentru un amestecétor tip elice cu 3 brate
D - diametrul recipientului; d - diametrul agitatorului; hs - distanta de la agitator la fundul vasului; H — inaltimea
totala a lichidului; h — inéltimea suspensiei; d, — diametrul particulelor solide; ¢@v— concentratia volumicd medie
a fazei solide; ps— densitatea fazei solide; ¢v,s - fractia volumica de solid suspendata; N - puterea necesara;
V — volumul masei de reactie; n - turatia agitatorului.

m
¢, =——=—  [kg solid/kg suspensie]
My, +my,
y (4.169)
=—1 _ m® solid/m® suspensie
P =V Ly [ pensie]

s TV
Densitatea suspensiilor poate fi calculatd in functie de densitatea celor doua faze si de concentratia
suspensiei, prin intermediul relatiei:

1 _2u 1200 g

psusp ps pl

in care psusp, ps, 1 Teprezintd respectiv densitatea suspensiei, a solidului i a lichidului.

Viscozitatea dinamica a suspensiilor este influentatd atat de continutul de fazd solida, cat si de
raportul densitatilor celor doua faze.

Tn cazul suspensiilor diluate, a caror concentratie volumicé a fazei solide este de sub 10%, se poate
utiliza relatia dedusa pe baze teoretice de catre Einstein:

_ /Jsusp

(4.170)

=1+25-¢, [adimensional] (4.171)

H,
H
in care u este viscozitatea relativa [adimensinald]; zsusp este viscozitatea suspensiei [Pa.s]; x4 este viscozitatea

lichidului pur [Pa.s]; ¢v este fractia volumica a fazei solide [kg solid / kg suspensie].
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Pentru suspensii cu pana la 25 - 30% vol de faza solida se poate aplica relatia lui Weinspach:

g =t 989 (4.172)
H, (0177 —Qy )
sau a lui Eilers:
-1 2
H, ai) ﬂ” ={1+1,25-¢V -[1+ 0‘/’;4} ] (4.173)
| )

ambele obtinute prin corelarea datelor experimentale.
Datele experimentale ale lui Magnusson si ale lui Metzner si Otto arata, la concentratii ridicate de

material solid, abateri mai mari sau mai mici de la aceste relatii de calcul (fig. 4.42). La concentratii ale fazei
solide de peste 25% vol, datele experimentale ale lui Jinescu si acelea ale lui Nienow indica abateri considerabile

fata de relatiile (4.171) — (4.173).

10
8
— ¢ =10...125mm 4
N e . , VA,
<17 o= 1050 kgim® N
=
=
S 4
3
<
N
B
>
2
//
7/&
0 0,1 0,2 0,3 0,4 Qv

Fig. 4.42. Viscozitatea relativa a suspensiilor in functie de concentratia volumicé a particulelor solide:
1— relatia lui Einstein; 2 - relatiile lui Weinspach si Eilers; 3 — datele lui Magnusson i ale lui Metzner si Otto

427.13. Turatia minima necesara suspendarii complete a particulelor solide

Pentru determinarea turatiei minime necesare atingerii starii de suspensie completd, au fost efectuate
numeroase studii experimentale si au fost elaborate numeroase teorii pornind de la diverse premize. O trecere in

revista a acestora este detaliata in lucrarile [51, 57¢].
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In literatura de specialitate a ultimilor ani, turatia minima necesara suspendarii complete a particulelor
solide s-a calculat utilizand criterii bazate pe existenta a doua regimuri hidrodinamice particula solida - lichid,
regimuri care depind de:

e raportul dintre diametrul particulei si lungimea caracteristica a turbioanelor, dy/k;
e raportul dintre diametrul particulelor solide si diametrul recipientului, dy/D;
o valoarea criteriului Arhimede.

Daca marimea particulelor solide este comparabila cu marimea turbioanelor primare, mecanismul
suspendarii este dominat de miscarea acestor turbioane. Tn cazul particulelor mai mici, mecanismul suspendarii
este dictat de miscarea turbioanelor mici si mijlocii, a caror lungime caracteristica este:

3
=42 (4.174)
&

in care v este viscozitatea cinematica a lichidului [m2/s], iar € este viteza de disipare a energiei [m?/t3]. Dupa Ditl
sunt considerate “particule mici”, acele particule pentru care dy/k < 32, particulele pentru care dy/l > 32 fiind
considerate “particule mari”.

Dupé Mersmann exista doua regimuri diferite ale raportului dy/D, in care sunt determinante mecanisme
diferite (fig. 4.43):

2
Fr*{VSJ i
Vs ) O “evita sedimentarea” ! tranzitie !
> ol
| | R
| | g
105 o 1 . 1 N
, teoretic . D 8
| N I ©
I AN I o
——————————————— _—— —_——_—-—-—-— ] ©
(3+]
Fr = const. (@, = const.) L2
8
104+ , 1 1 0
experimental I 3
| J =
1
1 1 \
| | \\
| |
10° ! 1 ! L
10°® 10° 10 103 102 dp/D

Fig. 4.43. Regimuri hidrodinamice determinate de raportul dy/D pentru suspendarea particulelor solide
(d/D = 1/3; diferite agitatoare)

e lavalori dy/D < 10+ agitatorul are rolul de a “evita sedimentarea”, intrucat in recipientele mari, aproape nici o
particuld nu atinge baza recipientului.
Turatia minima pentru suspendare completa poate fi calculata din ecuatia:

2 42 4 2
Fr' =—'§’ 1 d =3,2(1+25-(0v)2-(%) (Vij (4.175)
,Ap-g v

S
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care este valabila numai pentru particule numai pentru particule mici in recipiente de dimensiuni mari, si in care,

in afara notatiilor cunoscute, vs i vss reprezinta respectiv, viteza de sedimentare a unei singure particule si viteza

de sedimentare a unei aglomerari de particule.

e la valori dyD > 6.10-® agitatorul are rolul de a “suspenda particulele de la baza vasului’, deoarece in
recipientele mici, in special in cazul particulelor mari, aproape toate particulele sunt depozitate la baza
vasului.

Turatia minima pentru suspendare completa se calculeaza in acest caz cu relatia:

2 2 2
0P a (1+25-9,) A-17-0,)

D-Ap-g (1+125-9,)
valabila in cazul agitatorului tip elice navala avand d/D = 1/3 si H/D = 1.

De studiul particulelor fine (Ar < 40) si al particulelor mari (Ar > 40) s-au ocupat Molerus si Latzel, care
au stabilit pentru fiecare caz in parte criteriul teoretic pentru evaluarea vitezei unghiulare minime a agitatorului si
anume: criteriul stratului limita si respectiv criteriul caracteristicilor de pompare ale unui recipient cu amestecare.

Datoritd complexitatii proceselor hidrodinamice care se petrec in recipientele prevazute cu agitator
mecanic, Zwietering aplica analiza dimensionala in vederea obtinerii unei relatii criteriale ai caror coeficienti si
exponenti se determina pe cale experimentala pentru diferite configuratii de amestecatoare. Desi elaborat acum
aproape o jumatate de secol (1958), modelul lui Zwietering da rezultatele cele mai apropiate de realitate, fiind
confirmat si de lucrarile ulterioare.

Pentru colectarea datelor experimentale, Zwietering foloseste sisteme alcatuite din lichide cu diverse
proprietati fizice si granule solide avand diverse granulatii si densitati (tab. 4.17). Comportarea acestor sisteme
este studiata in vase cilindrice, cu fund plat, elipsoidal sau conic, avand D = 0,154 ... 0,600 msi V=29 ... 170,
prevazute cu 4 sicane verticale si echipate cu diverse tipuri de agitatoare: cu 2 brate (d/b = 2 respectiv 4); turbina
cu 6 palete drepte, disc emailat cu nervuri, elice navala cu 3 pale.

Fr (4.176)

Tab. 4.17. Lichide si particule solide utilizate pentru determinarea turatiei minime de suspendare completa

. . Densitate Diametrul particulelor solide
Particule solide
[kg/m?] [um]
Nisip 2600 125 - 150 250 - 350 710 -850
Sare 2160 125 - 150 150 - 250 250 - 350
Lichide Densitate Viscozitate dinamica Viscozitate cinematica
[kg/m3] [10% Pa.s] [106 m?/s]
Apa 1000 1,00 1,00
Acetona 795 0,31 0,39
Tetraclorura de carbon 1538 1,00 0,65
Solutie de carbonat de potasiu 1429 5,00 3,50
Ulei 838 9,30 11,1

Se considera c& factorii care determina formarea suspensiei de granule in lichidul agitat sunt cei redati
in tab. 4.18.

Pe baza a numeroase incercari sistematice s-a ajuns la urmatoarea ecuatie generala care coreleaza
turatia agitatorului cu celelalte marimi redate in tab. 4.18:

n=C-DX1-dX2-d53-¢)VX4 (4.177)

Ecuatia este valabila pentru valori constante ale raportului D/hs. Experimental s-au stabilit valorile
exponentilor: X> = 0,85; X3=0,2; X4 = 0,13. Introducénd si marimile fizice caracteristice, ecuatia (4.177) se poate
scrie sub forma:
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Tab. 4.18. Factori determinanti in formarea suspensiilor de granule solide in lichide agitate mecanic

Parametrul Simbol . Forrqula <

dimensionala
Diametrul recipientului D [L]
Distanta dintre agitator i fundul recipientului hy [L]
Diametrul agitatorului d [L]

Turatia agitatorului n (L]

Diametrul particulelor solide do [L]

Densitatea lichidului el [M.L9]

Densitatea particulelor solide Ds [M.L9]

Viscozitatea cinematica a lichidului v [L2.T1]

Fractia masica a solidului o adimensional
g

Acceleratia gravitationala [L.T7

a 0,45
. C'(BJ 42 g .(MJ (4.178)
d Pi

2 \0/1 2 0,45 0,2 a
mdl ) fecnd) ) e (D (4.179)
v g-Ap d, h,
C si a fiind coeficienti specifici fiecarui tip de agitator in parte. Ecuatia (4.179) poate fi scrisa restrans si sub

forma:
0,2 a
0,1 % 0,45 d D 0,13
o) J=—1 =C|=| -9 _
(Re . )" -(Fr*) (dJ =C (hJ @ (4.180)
1

p

care poate fi reordonata astfel:

Notand cu s expresia:
n .d0,85 . p10,45

S= Uo,1 'do,z -(g-Ap)Ms '%0”,13
P

si reprezentand grafic in coordonate logaritmice expresia s in functie de raportul D/d se obtin drepte a caror panta
depinde de: valoarea raportului D/hs; valoarea criteriului Euag; tipul agitatorului. Céteva astfel de grafice, pentru
diferite tipuri de agitatoare, sunt prezentate in fig. 4.44. Abaterea datelor masurate de la dreptele trasate este
mica, arareori depasind 10%. Diagramele din fig. 4.44 pot fi utilizate si pentru transpunerea la scara a
amestecatoarelor al caror rol primordial este acela de a mentine particulele solide in stare suspendata in faza
lichida.

(4.181)

Rieger si Ditl , utilizeaza tot analiza dimensionala, dar deduc ecuatiile de corelare pe baza analizei
ecuatiilor constitutive, obtindnd urmatoarele corelatii:
e pentru particule mari:

0,18
Fre= 0,51-(?’} pentru @, =01 Fr*=0855 pentru ¢, =0,025; (4.182)
e pentru particule fine:

d d\*
Fr* =397'(E"J pentru ¢, =01, Fr* =16,4-(E"J pentru ¢, =0,025  (4.183)
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Criteriul Fr* are aceeasi expresie ca si in modelul lui Zwietering si in expresia sa apare asa-numita
“acceleratie gravitationala aparentd”, care tine seama de influenta diferentei dintre densitétile particulelor solide
si lichidului asupra vitezei de sedimentare:

— A
ga=9-(ps £)_9:4p [m/s?] (4.184)
P P
20
B 20 % 1‘ 7
- ) —3:2 4V7 101 /
L) ‘/[ _L ya
0,53 8 A 0125d‘ 8 &‘Q—-F‘
-—d—tf S ° v/ T 3¢ Z1m
‘ / b
Poa V.4
777 7
A\ 2 / {OF 2
= 1 2 4 6 8 © 7 1 2 4 6 8 10
——= 0/d a —= D/d b
rq N
T ; my’
) é 0., /
=2 2./ 4 7
{ | ol M » //72110 h‘l Z i
e AFE] s — A rders X
} ha' T QFJ/:/J P, P 6
e 07 0 ool S / /; 5 L
R/ amnt i
025d IS L
45 |
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Fig. 4.44. Diagrame pentru determinarea turatiei necesare suspendarii complete dupa metoda Zwietering:
a — agitator cu 2 palete (b = 0,5d), Euac = 5,9; b — agitator turbiné cu 6 palete drepte, Euac=6,2;
¢ — agitator cu 2 palete ( b = 0,25d), Euac =2,5; d - agitator cu disc emailat, Euac = 4,6;
e — agitator elice navald cu 3 palete, Euac = 0,5.
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Pentru realizarea suspensiilor in recipiente sferice pline, prevazute cu sicane radiale si con central,
echipate cu agitatoare cu 6 brate inclinate la 45° (fig. 4.45), Tacé obtine prin analiza dimensionala si corelarea
datelor experimentale, o ecuatie similara cu ecuatia (4.178) a lui Zwietering:

0,9 D " 015 om0 | 9 AP e 04
n,dv :2’45 - .dp' '(OVY oL = .h1’ (4185)
d P

b
2 2
\_ [
3

o -

a Fy | de b

Fig. 4.45. Recipient sferic cu sicane radiale $i con central, prevazut cu amestecdtor cu 6 brate inclinate la 45°:
a - amestecator: b = 0,2d; s = 0,5 mm; b — recipient sferic: 1 - amestecator; 2 — sicane; 3 — con central;
he=0,15D; d. = 0,25D

427.14. Turatia minima necesara realizarii suspensiilor omogene

Problema determinarii turatiei minime necesare realizarii unei suspensii omogene si implicit a puterii
necesare realizarii unei astfel de suspensii, desi abordata in literatura de specialitate, nu a condus la obtinerea
unor rezultate satisfacatoare.

Abordarile teoretice, care in majoritatea cazurilor se bazeaza pe intocmirea unui bilant energetic in care
energia introdusd de amestecator in fluid echilibreaza energia disipatd prin sedimentarea particulelor solide,
introduc multe ipoteze simplificatoare, unele destul de indepartate de realitate. Aceste modele se apropie de
realitate in cazul suspensiilor concentrate, cand energia disipata pentru recircularea lichidului, pentru invingerea
frecarilor interne din lichid si pentru invingerea frecarii lichidului cu peretele recipientului pot fi neglijate in raport
cu energia consumata pentru sedimentarea particulelor solide. Dintre modelele propuse se pot mentiona cele ale
lui Musil si VIk, valabile pentru suspensii bogate in faz solida. n ipoteza neglijarii pierderilor de energie, cand
toata energia livrata de amestecator este utilizata pentru suspendarea solidelor, modelul are forma:

5 . 1/3
Re = p-n-d =k | Ar-Re - i | P, D hs P (4.186)
AG a p d d3
H p psusp p

In ipoteza considerarii pierderilor de energie prin disipare viscoasa in curentul de suspensie descendent
de la amestecator, expresia modelului este:

) b 113 2
ReAG = p-n d =k, - Ar.Rep. i . P . D h53 Pv (m ? +kbj (4187)
y7, d, Pausp ad D
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In ecuatile de mai sus, k. si k» sunt coeficienti dependenti de tipul agitatorului, d, este diametrul
particulelor solide, hs este grosimea stratului de sediment, v, este viteza ascensionala a particulelor, celelalte
notatii avand semnificatiile cunoscute. Criteriile Ar i Re, au expresiile:
dsgplAp R p/'dp.va

2 ! €, =
u U

Modelele lui Musil si VIk nu reusesc sé ia in consideratie toate pierderile prin disipare viscoasa si nu tin
cont nici de pierderile prin frecare intre lichid si perete.

Alte modele, iau ca baza de pornire echilibrul dintre viteza de sedimentare a particulei $i viteza medie a
curentului ascendent in zona critica a recipientului, zona critica putand fi chiar indltimea doritd de suspendare a
particulelor. Dificultatea apare la determinarea vitezei medii ascensionale a fluidului in zona critica. Modelul nu
este aplicabil in cazul suspensiilor concentrate, in acestea particulele solide influenténd atét spectrul de curgere,
cat si debitul amestecatorului.

Studiul experimental al turatiei de omogenizare completa a suspensiei este ingreunat de faptul ca nu
exista metode precise de apreciere a gradului de omogenizare al suspensiei.

Desi datele din literatura sunt uneori controversate, este unanim acceptat ca: 1 — turatia necesara
realizarii suspensiilor omogene este mai ridicata decét cea necesara suspendarii complete; 2 — turatia necesara
realizarii suspensiilor omogene scade cu cresterea diametrului recipientului.

Ar= (4.188)

427.1.5. Calculul puterii necesare realizarii suspensiilor

In cazul regimului turbulent, abordarea utilizatd in cazul amestecarii lichidelor omogene poate fi
aplicata si pentru estimarea puterii necesare realizarii suspensiilor in recipiente cu fund plat si sicane radiale, cu
observatia ca densitatea lichidului, p, este Tnlocuita cu densitatea suspensiei, psusp, Calculata cu ajutorul ecuatiei
(4.170). Se obtine astfel o expresie a criteriului Euac pentru cazul in care particulele solide ar fi omogen distribuite
in intreg volumul de lichid:

N

,0 '”3 ‘d5

susp
Nagata si Herringe au aratat insd ca, de obicei, concentratia particulelor solide este neuniforma,

propunand utilizarea densitatii medii a amestecului de lichid si particule solide din zona din jurul amestecatorului:

N
L 4190
p* '”3'd5 ( )

susp

Eu,, = (4.189)

*
Eu* . =

si aratand totodata ca aceasta densitate este functie de turatia n a amestecatorului.
Chudacek propune ca densitatea medie a suspensiei sa se exprime in functie de volumul (V)
si de masa (msy) particulelor solide aflate efectiv in suspensie la un moment dat:

pu ==+ 40, ) 0 (4191

N
unde ¢v,s, reprezintd fractia de volum a particulelor solide efectiv suspendate. In aceste conditii, criteriul lui Euler
modificat pentru agitare se scrie:

su N
EuAG Zm (4192)
Pentru a cuantifica gradul de neomogenitate din zona de suspendare, se propune raportul:
EUAG — p susp (41 93)

*
EU AG psu
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care arata variatia densitatii suspensiei ce trece prin amestecator in functie de densitatea medie a suspensiei.
Modelul lui Chudacek poate fi utilizat pentru
descrierea suspensiilor concentrate, cu peste 50% vol faza
4 solidd, cand grosimea stratului de particule depuse la fundul
recipientului este controlabila si doar dupa ce curentul produs
de amestecator a croit acest strat, putandu-se estima valorile
I, Ie, hy (fig. 4.46). Avantajul utilizarii ecuatiei (4.191) pentru
exprimarea densitatii medii a suspensiei consta in faptul ca
- ofera posibilitatea determinarea puterii necesare amestecarii
._l atat inaintea atingerii turatiei de suspendare completd, cét i
i ol IS dupa atingerea acesteia. Densitatea psusp definita prin ecuatia
, : (4.170) poate fi utilizata doar in cazul in care inaltimea
[ 4 - T norului de suspensie este aproximativ egala cu inaltimea

by

i ' lichidului din recipient, h = H. Valoarea turatiei care intervine

e in ecuatiile (4.189), (4.190), (4.192), se stabileste in functie

de criteriul de suspendare adoptat: criteriul suspendarii

complete sau criteriul suspendarii omogene.

D Daca realizarea suspensiei are loc in domeniul
regimului laminar de curgere, pentru calculul puterii

necesare amestecarii trebuie luatd in considerare
Fig. 4.46. Particule solide nesuspendate aflate  proportionalitatea:

in zonele acoperite de buclele de recirculatie N oc z-n*-d° (4.194)
(dupé@ Rieger si Ditl)

in care intervine viscozitatea dinamica a mediului de lucru in
locul densitati acestuia. Pentru estimarea viscozitatii
suspensiilor se pot utiliza datele si relatile redate in
sectiunea 4.2.7.1.2.

4.2.7.1.6. Transpunerea la scara a amestecatoarelor pentru suspensii

Datoritd complexitatii hidrodinamicii formarii suspensiilor in recipiente cu agitare mecanica, descrierea
matematica este practic imposibila fara simplificari grosiere care altereaza nepermis de mult rezultatele. Din
aceste motive, dimensionarea amestecatoarelor pentru realizarea suspensiilor se realizeaza prin transpunerea la
scara prototipului industrial a rezultatelor obtinute in experimentarea pe modele de laborator sau pilot.

Pentru transpunerea la scara este necesara stabilirea parametrului-cheie al amestecarii, parametru care
trebuie mentinut identic n model si in prototip. In realitate, trebuie mentinut constant efectul procesului de
amestecare, parametrul-cheie ales confirmand doar un anumit aspect al comportarii fluidului. Pentru
transpunerea la scara a amestecatoarelor pentru suspensii se recomanda utilizarea drept parametru—cheie a
uneia dintre urmatoarele marimi: gradul de omogenizare al particulelor solide, cantitatea de lichid antrenata,
viteza transferului de masa.

Pe langa metodele de transpunere la scara detaliate in sectiunea 4.2.6.3., se pot utiliza diagramele lui
Zwietering prezentate in fig. 4.44, cu observatia c& acestea sunt valabile pentru orice volum de amestecator, dar
se limiteaza la tipurile de agitatoare descrise si la particule solide si faze lichide cu proprietati in limitele celor
utilizate experimental (tab. 4.17). Cand este posibil, se recomanda sa se verifice efectul realizat (prin metoda
identitétii coeficientilor de transfer in model si prototip).

O alta metoda de transpunere la scaré bazaté pe similitudinea geometrica si hidrodinamica este metoda
lui Biiche, metoda care implica parcurgerea urmatoarelor etape:
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a- determinarea, pe modele de laborator, a formei optime de amestecator si a turatiei acestuia;

b - calculul criteriului Reag pentru modelul de laborator;

c- dimensionarea, prin similitudine geometrica, a prototipului industrial prin marirea modelului corespunzator
scarii geometrice:

R=De (4.195)
Dy
d - determinarea turatiei agitatorului prototip, np, in functie de valoarea criteriului Reac:

- pentru Rexg < 1,0 Mo _1, (4.196)

nM
- pentru Rexg = 10 ... 2000 :—P —Re’; (4.197)

M
- pentru Reas > 2000 Z—P —Re?? (4.198)

M
e - calculul puterii necesare amestecarii in prototipul industrial, folosind ecuatia criteriala (4.90) pusa sub forma:
N, =C-dy*"-nS"-p"" - " (4.199)

in care coeficientii C si m sunt functie de tipul agitatorului utilizat (tab. 4.10 gi 4.11).

O metoda mai recenta decat cea a lui Biiche este metoda lui Rautzen, metoda in care, spre deosebire
de cea anterioard, turatia agitatorului prototip nu se determina in functie de Reag ci in functie de tipul procesului
de amestecare. Conform acestei metode, la dimensionarea amestecatorului prototip se parcurg urmatoarele
etape:

a- determinarea, pe modele de laborator, a formei optime de amestecator si a turatiei acestuia;
b - stabilirea raportului de transpunere la scara:
R_De _do Ny He lip _bp _ (4.200)
DM dM h1,M HM Is,M bM
c- stabilirea dimensiunilor geometrice ale prototipului industrial, avand in vedere valoarea raportului de
transpunere la scara, R;
d - determinarea turatiei agitatorului prototip folosind relatia:

Ny an'(%j =nM-[3—MJ (4.201)
P
in care:
1/3
de—Pz V—” (4.202)
dy \Vy

e - cunoscand turatia si diametrul agitatorului, precum si proprietatile mediului de lucru, se determina puterea
necesara amestecarii in prototipul industrial:

N n 3 d 5 d 5-3x
N, Z(EUAG)P:M peng-dy = n; A&fﬂ 'ng -dp =N, [ﬁ} (ﬁj =N, (ﬁj (4.203)

Alegerea exponentului de ridicare la scara, x, se face in functie de obiectivul procesului de amestecare:
e daca se urmaregte obtinerea in prototip a aceluiasi grad de omogenizare al particulelor solide ca i in model,
atunci x = 3/4;
e dacd se urmareste obtinerea in prototip a unei viteze de transfer de masa egala cu cea din model, x = 2/3;
e daca se urmareste obtinerea aceleiasi adancimi a vartejului central, x = 1/2;
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e dacéd se pune conditia unei migcari identice a fluidului, x = 1; aceasté conditie poate fi indeplinitd numai daca
vitezele periferice ale agitatoarelor model si prototip sunt egale, sau dacd puterea specifica (consumul
specific de putere), € = N/V este aceeasi atat In model, cat si in prototip;

e daca se urmareste realizarea procesului de amestecare a doua lichide miscibile in timpi egali, x = 0; aceasta
conditie este rar utilizata, intrucat este necesara utilizarea unui echipament industrial cu diametrul si puterea

excesiv de mari.

10 e 5 |- Kneule, Weinspach
Fr* = const. O _A
5 ¢ ‘&"
Pavlushenko, Kostin,
= 3 0 ‘2 ] /{ i ’
O «0,
E_ ) [ i 1/ ¢ ~0 ‘ Matveev
n ]
§ 1 ] £ sconstl | Weisman, Efferding,
— -“E: ~0,1 Zlokarnik, Judat
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Fig. 4.47. Valori ale exponentului de transpunere la scard propuse de
diversi autori (dupa Einenkel)

NV [kWim?]

0,1

01 0,2 05 10 20 50 10
D [m]

Fig. 4.48. Transpunerea la scaré a procesului de obtinere a unei
suspensii intr-un amestecdtor elice cu 3 sicane radiale (dupa Kipke):
dp = 0,5 mm; v = 0,05, Ap= 1600 kg/ms; d/D = 0,3.

a - suspendare omogena, b — suspendare completa.

In cazul transpunerii la scara a
recipientelor cu agitare pentru suspensii
solid - lichid, datele prezentate in
literaturd trebuiesc tratate destul de
circumspect. Desi problema a fost
indelung studiatd, rezultatele sunt inca
departe de a fi definitive si uneori pot fi
chiar derutante. Einenkel traseaza o
diagraméa (fig. 4.47) in care reprezinta
exponentii liniari de transpunere la
scara obtinuti de diversi autori.
Diagrama este trasata in coordonate
logaritmice, avand in abscisa raportul
adimensional Dp/Dy, iar in ordonata
raportul adimensional /ey, unde prin €
s-a notat consumul specific de putere
(N/V). Valorile exponentilor variaza intre
+0,5 si —0,7, ceea ce confera un interval
larg de variatie al consumului specific
de putere, chiar la valori scazute ale
raportului de transpunere la scara. Din
acest motiv, prezentarea datelor de
transpunere la scara fara o descriere
completd a geometriei recipientului, a
geometriei agitatorului, a amenajarilor
interioare (sicane, serpentine, etc.), a
caracteristicilor sistemului lichid solid
(granulometria si densitatea particulelor
solide, concentratia fazei solide,
densitatea si viscozitatea fazei lichide,
etc.) devine inutilizabild in practica.
Simpla extrapolare a exponentilor de
transpunere la scara, care adesea sunt
obtinuti in modele de dimensiuni foarte
mici, poate conduce la rezultate
aberante, conform carora, de exemplu
(fig. 4.48), un recipient avand diametrul
mai mare de 3 m necesita pentru
suspendare completa o putere mai
mare decat cea necesara pentru
obtinerea unei suspensii omogene!!!
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Pentru transpunerea la scara a procesului de formare a suspensiilor in recipiente prevazute cu
agitatoare cu arbore orizontal imersate (fig. 4.49), Gladki elaboreaza o diagrama (fig. 4.50) care coreleaza, pe
baza datelor experimentale, doi parametrii adimensionali: parametrul de intensitate a agitarii (MIP) si
parametrul de intensitate a suspendarii (SIP). Conditiile in care au fost realizate determinarile experimentale
sunt prezentate in tab. 4.19.

Fig. 4.50. Grafic pentru corelarea parametrului de
intensitate a agitarii (MIP) cu parametrul de intensitate
a suspenddrii (SIP) in amestecatoare prevazute cu
Fig. 4.49. Agitator orizontal imersat aqitator tip elice navali cu 3 pale, orizontal, imersat

Tab. 4.19. Conditii experimentale pentru trasarea dependentei MIP = f(SIP) din fig. 4.50

Parametrul Valoare
Diametrul interior al recipientului, D [m] 0,29;0,39; 0,46
Raport H/D [adimensional] 0,28 ...0,72
Diametrul particulelor solide, d, [mm] 0,2;0,5;2,0; 2,5; 5,0
Diametrul agitatorului, d [m] 0,078
Turatia agitatorului, [rot/min] 50 ... 3000
Puterea motorului de antrenare [kW] 0,3
Viteza de sedimentare, v; [m/s] 0,6 <v<180
Densitatea particulelor solide, os [kg/m?)] 1030 < ps < 2500
Concentratia volumica a fazei solide, ¢v [% volum] 0,01 < @y<35
Concentratia masica a fazei solide, ¢w [% masa] 0,01 < pu<52
Valoarea criteriului Reas [adimensional] 400 < Reag <200 000
Valoarea criteriului Re, [adimensional] 0,004 < Re, <900
Faza lichida utilizata apa, glicerind, amestecuri apa - glicerina
Faza solida utilizata sfere din material plastic sau sticla
Criteriul de suspendare folosit suspendare completa
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Expresiile celor doi parametri sunt obtinute pornind de la premiza ca fortele create de agitator
echilibreaza fortele care provoaca sedimentarea particulelor solide, si au forma:

MlP:—dTOA . sp=—fRe
g-a,-aAp 3
b [4 I j ‘Re,
in care 7 este tensiunea de forfecare medie in recipient [Pa], Rey este criteriul Reynolds al recipientului si al

agitatorului, iar Re;, este criteriul Reynolds al particulelor care sedimenteaza:
Re. = LDV, Rep = u
S-u U
unde: V este volumul recipientului [m?], S este suprafata udata a fundului si peretilor recipientului [m?], iar v; este
viteza de sedimentare (viteza terminald) a particulelor solide [m/s].
Coeficientul ¢ (si deci si parametrul SIP) este functie de regimul de curgere:
e in domeniul laminar (domeniul Stokes) Re, < 0,2 :

24 . SIP _ (Dv'Rev

(4.204)

(4.205)

v

=—ry; = (4.200)
Re, " 424-Re, )"
e in domeniul intermediar (domeniul Allen) 0,2 < Re, < 500:
18,5 o, ‘Re,

e in domeniul turbulent (domeniul Newton) Re, > 500:

£ =044, sip, = 2 Rey. (4.208)
0,57-Re,
Pe baza datelor din fig. 4.50 se poate calcula valoarea tensiunii medii de forfecare, 7, necesare pentru
mentinerea solidelor in suspensie. Transpunerea la scard implica pe 1anga indeplinirea criteriilor de similitudine
geometrica, mentinerea constanta a tensiunii medii de forfecare:

(o) =(%)s (4.209)

427.117. Optimizarea amestecatoarelor pentru formarea suspensiilor

Amestecatoarele utilizate pentru suspendarea particulelor solide intr-un lichid trebuie sa raspunda de
regula cerintelor de suspendare completd cu un consum specific de putere minim pentru un sistem solid - lichid
dat. La indeplinirea acestor cerinte concura factori legati de forma recipientului in care are loc amestecarea, de
tipul, forma si dimensiunile agitatorului, de pozitia relativa a acestuia fata de recipient, de numérul, forma i
caracteristicile amenajarilor interioare, de gradul de umplere al recipientului, precum si de modul de operare —
continuu sau discontinuu — al amestecatorului.

Pentru a realiza antrenarea solidelor de la fundul recipientului, este unanim recunoscuta superioritatea
agitatoarelor cu refulare axialad descendentd, fatd de agitatoarele cu refulare axiald ascendenta sau cu refulare
radiald. Acest lucru se datoreaza faptului ca spectrul de curgere al acestor agitatoare prezinta linii de curent
predominante care preiau particulele sedimentate la fundul vasului, ridicandu-le in volumul lichidului (fig. 4.51).

Dintre agitatoarele cu refulare axiald descendenta, cele mai performante sunt cele de tip elice, a caror
constructie insa este relativ pretentioasa.

Exista cercetari al caror obiectiv a fost inlocuirea agitatoarelor tip elice cu amestecatoare mai simple din
punct de vedere constructiv, dar cu rezultate comparabile. Judat prezinta o schema (fig. 4.52) care cuprinde o
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serie de variante constructive de agitatoare derivate de la doua structuri de baza: agitatorul elice (a) si agitatorul
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Fig. 4. 52. Tipuri de ag/tatoare derivate din agltatorul
elice (a) si agitatorul cu brate (b)

8=

Fig. 4.51. Spectrul de curgere al unui agitator cu
refulare axiald descendentd intr-un recipient
cilindric cu fund plat si sicane laterale verticale

Se pot aminti ca alternative la agitatorul tip elice o serie de amestecatoare mai simple din punct
de vedere constructiv, dar cu rezultate comparabile, cum ar fi agitatoarele cu 6 brate inclinate la 45° (fig. 4.46 a si
4.52 p) sau agitatoarele cu 4 brate indoite pe diagonald, prevazute cu portiuni verticale la varfurile bratelor (fig.
4.53). Dupa datele lui Tacd, acest ultim agitator, montat intr-un recipient sferic cu gicane, necesita o turatie de
suspendare completa cu 10% respectiv 4% mai redusa decét in cazul unor agitatoare cu 6 brate inclinate la 45°
montate in recipiente cilindrice sau sferice, ambele prevazute cu sicane (fig. 4.54).

Numeroase alte cercetari au avut ca obiect obtinerea unor solutii constructive de agitatoare care sa aiba
un debit axial ridicat, concomitent cu un debit radial scazut. Din aceasta categorie fac parte agitatoarele cu pale
rasucite sau plane A310, A 320 si C104 ale firmei Mixing Equipment Company Rochester, agitatorul Prochem,
agitatoarele firmei Ekato (fig. 4.55), agitatorul Medek cu 6 brate inclinate la 45° si inel circumferential, etc.
Conform datelor din literatura, debitul axial al acestor agitatoare este mai mare cu 10 — 30% decét al agitatoarelor
clasice. Agitatorul din fig. 4.55 f asigura un debit deosebit de ridicat de fluid si cea mai scazuta tensiune de
forfecare, pentru un anumit nivel de putere necesara. Bratele sunt profilate dupa forma ideala a curentului de
fluid, iar varfurile bratelor (denumite “proplet-uri”) elimina efectiv orice tendinta de recirculare a fluidului. Aceste
“proplet-uri” pot duce la cresterea cu 10% a debitului, componenta radiala a vitezei reducandu-se concomitent cu
10%.

Tn ceea ce priveste forma recipientului in care este montat agitatorul, existé diverse solutii constructive
care incearca sa asigure o circulatie a fluidului de asa naturd incat sa asigure trecerea liniilor principale de curent
prin zonele in care solidul are tendinta de a sedimenta.

Recipientul cu forma constructiva cea mai simpla este recipientul cilindric cu fund plat, prevazut cu
sicane radiale pentru impiedicarea formarii vartejului central (fig. 4.56 a). Datoritd geometriei si a spectrului de
curgere generat de agitator, la imbinarea fund — perete si sub agitator exista zone stagnante, in care particulele
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Fig. 4.53. Agitator cu 4 brate ~ Fig. 4.54. Dependenta dintre turatia de suspendare completa si concentratia
indoite pe diagonal3, cu porﬁuni volumic4 a fazei solide pentru diverse amestecétoare:
verticale |a varfurile bratelor: 1 - recipient cilindric cu fund plat, 4 sicane radiale, agitator cu 6 brate
1 — vedere a unui brét; inclinate la 45°; 2 — recipient sferic plin, cu 3 sicane radiale gi con plin,
2 - desfasurata bratului agitator cu 6 brate inclinate la 45% 3 - recipient sferic plin, cu 3 sicane

radiale si con plin, agitator cu 4 brate indoite pe diagonala, cu portiuni
verticale la vérfurile bratelor.

N

Fig. 4.55. Agitatoare cu debite de refulare axiald ridicate:
a-A310; b - A320; c - C104,; d - Prochem; e — Ekato — Isojet; f — Ekato din materiale compozite.
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solide rdmén nesuspendate (fig. 4.46). Pentru imbunatatirea performantelor, Nagata propune utilizarea
recipientelor cilindrice cu fund emisferic (fig. 4.56 b), in care zona stagnanta de la imbinarea fund — perete
dispare. Pornind de la analiza functionarii cristalizoarelor cu agitare mecanica, Bourne si Zabelka propun un
recipient cu fund profilat (fig. 4.56 ¢) a carui forma corespunde cu spectrul de curgere creat de un agitator cu
refulare axiala descendenta. O varianta mai usor realizabila practic a acestui tip de recipient este cea propusa de
Chudacek: un recipient cilindric prevazut cu con central si inel coltar (fig. 4.56 d). Acest recipient prezinta si
avantajul ca poate fi realizat prin modificarea recipientelor cilindrice cufund plat deja aflate in functiune.

Pe de altd parte, Medek si Fort propun utilizarea recipientelor cilindrice umplute complet, prevazute cu
capac (fig. 4.56 e). Conform datelor autorilor, un astfel de recipient are avantajul unui consum de putere mai
scazut decat al unui recipient deschis (probabil datorita uniformizarii spectrului de curgere la partea superioara a
recipientului), precum si al unui debit de pompare al agitatorului cu circa 10% mai ridicat.

Fig. 4.56. Variante constructive de bazda ale recipientelor pentru suspendarea particulelor solide:
a - cilindric cu fund plat; b - cilindric cu fund emisferic; ¢ — cilindric cu fund profilat;
d - cilindric cu fund plat, con central si inel colfar; e — cilindric cu fund plat, plin, prevazut cu capac plat.

Din aceste cinci variante de baza, prin combinarea diverselor profiluri de funduri si capace, se poate
ajunge la cateva forme de recipient imbunatatite, forme redate in fig. 4.57.

Fig. 4.57.Forme constructive de recipiente pentru prepararea suspensiilor, derivate din formele de baza:
a - cu fund emisferic si capac plat; b - cu fund profilat si capac plat; ¢ — cu fund plat prevazut cu con central §i
inel coltar si cu capac plat; d — cu fund emisferic prevazut cu con central si capac emisferic; e — sferic cu con
central gi sicane radiale drepte; f— sferic, cu con central, sicane radiale profilate si agitator profilat.
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4.2.7.2. AMESTECAREA SISTEMELOR BIFAZICE LICHID - LICHID. FORMAREA EMULSIILOR

O emulsie este un amestec eterogen alcétuit din doud lichide nemiscibile. O definitie mai completd este
cea a lui Becher, conform careia “o emulsie este un sistem eterogen compus din cel putin un lichid nemiscibil
dispersat intim in altul, sub forma unor picaturi al caror diametru depaseste in general 0,1 um. Astfel de sisteme
poseda o stabilitate minima care poate fi marita prin aditivi ca substante tensioactive, solide fin divizate, etc.”

Procesul prin care se realizeaza emulsia poarta denumirea de emulsionare. Unul dintre lichide (faza
dispersa) este repartizat sub forma de picaturi in faza lichida continua. Scopul realizérii sau distrugerii emulsiilor
este acela de a obtine un produs finit cu anumite caracteristici (margarind, maioneza, smantana, unt, etc.), de a
purifica un anumit component (epurarea apelor reziduale, de exemplu), sau de a favoriza realizarea unui proces
chimic (polimerizarea in emulsie, de exemplu). Distrugerea unei emulsii poate fi totald, cAnd emulsia se separa in
fazele lichide componente, iar procesul poartd denumirea de dezemulsionare, sau partiala, cand emulsia se
separa in doua straturi, dintre care unul mai bogat in faza dispersata, procesul purtdnd denumirea de ecremare.
Dezemulsionarea este o operatie frecvent intélnita in procesele de eliminare a lichidelor organice din apele
reziduale provenite din diverse industrii; alimentare, farmaceutica, rafinarea petrolului si petrochimie, etc.
Ecremarea se utilizeaza in industria alimentard (smanténirea laptelui), in industria polimerilor (separarea
cauciucului natural din latex), etc.

4.2.7.21. Clasificarea emulsiilor

Emulsiile pot fi clasificate fie dupé criteriul polaritatii fazei dispersate si al mediului de dispersie, fie dupa
criteriul concentratiei fazei dispersate din sistem.

Tn conformitate cu primul criteriu de clasificare, exista:
e emulsii ale unui lichid nepolar (slab polar) intr-un lichid polar (emulsii directe, emulsii de tip ulei-in-ap3,

emulsii U/A);

e emulsii ale unui lichid polar intr-un lichid nepolar (emulsii indirecte, emulsii de tip apa-in-ulei, emulsii A/U).

Tipul unei emulsii (U/A sau A/U) se stabileste prin determinarea unor proprietati ale mediului de
dispersie (faza externa, faza continua), cum ar fi: capacitatea emulsiei de a umecta o suprafatd hidrofoba,
posibilitatea de a fi diluata cu apa, capacitatea de a se colora cand in mediul de dispersie se dizolva un colorant,
conductivitatea electrica a emulsiei (tab. 4.20).

Tab. 4.20. Stabilirea tipului unei emulsii

. - Tipul emulsiei
Proprietatea emulsiel U/A (directd) | A/U (indirectd)
Umecteaza o suprafata hidrofoba NU DA
Se coloreaza la adausul unui colorant solubil in apa DA NU
Se coloreaza la adausul unui colorant solubil in ulei NU DA
Se poate dilua cu apa DA NU
Are conductibilitate electrica ridicata DA NU

Tn conformitate cu criteriul concentratiei fazei dispersate din sistem, emulsiile pot fi: diluate, concentrate
si puternic concentrate (gelificate).
Emulsiile diluate sunt sisteme disperse lichid — lichid care contin pané la 0,1% din volumul fazei
disperse. Emulsiile diluate au o serie de proprietati caracteristice:
e au gradul de dispersie cel mai ridicat, diametrul picaturilor de faza dispersa fiind de ordinul a 0,1 um
(aproximativ de dimensiunea particulelor coloidale);
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o se formeaza de obicei fara a fi necesara introducerea in sistem a vreunui agent de emulsionare;
e prezintd mobilitate electroforetica datorita adsorbtiei in cantitati neglijabile a ionilor electrolitilor anorganici
existenti in mediu.

Emulsiile diluate se aseamana in comportare cu solii liofobi.

Emulsiile concentrate sunt sisteme disperse lichid - lichid al caror continut in faza dispersa poate
atinge 74% din volum. Aceasta este concentratia maxima pentru emulsiile monodisperse (pentru care picaturile
fazei disperse sunt de aceeasi marime). Este cunoscut faptul ¢a in cazul impachetarii celei mai compacte a unui
ansamblu de particule sferice identice (in retea hexagonala plana - fig. 4.58), fractia de goluri — care evident va fi
umplutd de cétre faza continud — este de 25,95%. Picaturile fazei disperse vor ocupa restul de 74,05%. In
conformitate cu teoria lui Ostwald, o emulsie avand fractia volumica a fazei disperse @v > 0,74 prezinta densitate
maxima si este stabila. Aceasta inseamnd ca picaturile fazei disperse trebuie sa fie perfect sferice,
nedeformabile, avand aceeasi marime (fig. 4.59 a). in practica insé, aceste conditii nu pot fi indeplinite. n cazul
emulsiilor diluate, chiar daca picaturile sunt sferice, ele nu sunt uniforme ca marime si nu rezista la deformare.
Orice tentativa de a depasi concentratia volumica de 0,74 a fazei disperse duce fie la spargerea emulsiei, fie la
inversia fazelor (transformarea emulsiei U/A in A/U si invers). In cazul emulsiilor polidisperse, picaturile mici se
pot intercala intre cele mai mari (fig. 4.59 b), astfel incat impachetarea lor poate fi mai densa decét cea teoretica
pentru sisteme monodisperse. Intrucat emulsiile concentrate sunt obtinute uzual prin dispersare, picéturile fazei
disperse sunt neuniforme, avand marimi cuprinse intre 0,1 — 1,0 um sau mai mult, fiind vizibile la microscop.
Aceste emulsii sedimenteaza usor, sedimentarea fiind cu atat mai rapida cu cat diferenta intre densitatile fazelor
continua si dispersa este mai mare. Stabilitatea agregativa a emulsiilor concentrate este influentata de o serie de
factori care depind de natura emulgatorului.

Fig. 4.58. Aranjarea particulelor sferice  Fig. 4.59. Schema unei emulsii de maxima concentratie:
monodisperse intr-o refea hexagonala plana a — picaturi sferice monodisperse; b — picaturi sferice
(fractia de goluri = 25,95% vol) polidisperse; ¢ — picaturi deformate (emulsie gelificat).

Emulsiile puternic concentrate (gelificate) sunt sisteme disperse lichid — lichid al céror continut de
faza dispersa este mai mare de 74% din volum. Aceste emulsii sunt caracterizate printr-o deformare a picaturilor
cu formare de poliedre, separate prin filme subtiri de faz& continua (fig. 4.59 c). Avand o impachetare stransa a
picaturilor, aceste emulsii sunt incapabile de sedimentare si poseda proprietati mecanice si reologice similare cu
ale gelurilor, de unde si denumirea de emulsii gelificate. O astfel de emulsie, cu peste 99% faza dispersa, se
poate obtine, de exemplu, prin emulsionarea benzenului intr-o solutie 1% oleat de sodiu. Solutia de emulgator
(faza continud) este localizata sub forma unui film foarte subtire intre particulele fazei disperse; grosimea unui
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astfel de film poate fi de 0,01 um sau chiar mai putin, in functie de natura emulgatorului. Proprietatile mecanice
ale emulsiilor gelificate sunt cu atat mai accentuate, cu cat concentratia fazei disperse este mai mare. De
exemplu, emulsiile U/A al céror continut de faza dispersa depaseste 74% vol, sunt inca suficient de fluide;
emulsiile cu peste 95% vol faza dispersa prezinta proprietati de gel, putand fi taiate cu cutitul.

42.7.22. Mecanismul formarii emulsiilor
La contactul dintre doua lichide nemiscibile, cum ar fi, de exemplu, uleiul si apa, unul dintre lichide tinde
sa se disperseze, sub forma de picaturi, in celdlalt. Dimensiunea picaturilor fazei disperse (faza interna), este

variabila (tab. 4.21), limitele obignuite fiind 0,05 - 10 um.

Tab. 4.21. Dimensiunile picaturilor fazei dispersate din emulsii

Dimensiunea
particulelor Aspectul emulsiei
fazei disperse
macroglobule cele doua faze sunt distincte si vizibile cu ochiul liber
peste 1 um culoare alb-laptos

intre 1,0 5i 0,1 um culoare alb-albastruie
intre 0,1 i 0,05 um culoare gri, semitransparenta
sub 0,05 um microemulsie transparenta continand 3 sau mai multe faze

O emulsie astfel formata are o stabilitate minima, aceasta puténd fi marita prin adaugarea unor agenti
de stabilizare denumiti emulgatori sau agenti de emulsionare. La formarea emulsiei se consuma lucru
mecanic, acesta contribuind la cresterea energiei interfaciale a sistemului. Lucrul mecanic consumat la formarea
emulsiei este direct proportional cu aria interfaciald dintre cele doud lichide (A) si cu tensiunea superficiala a fazei
dispersate (o):

W=Ao (4.210)

Energia interfaciala este cu atat mai mare cu cat gradul de dispersie al emulsiei este mai ridicat.
Instabilitatea emulsiilor creste pe masura cregterii energiei inmagazinate, tinzand sa reduca suprafata sistemului
prin unirea picaturilor care vin in contact datorita miscarii browniene (fenomenul de coalescentd). Din acest motiv,
factorii care micsoreaza probabilitatea de ciocnire dintre picaturile fazei disperse, precum si valoarea energiei
superficiale a sistemului, vor duce la cresterea stabilitatii emulsiilor. Micgorarea probabilitatii de ciocnire a
picaturilor fazei disperse se poate realiza prin cresterea energiei cinetice, respectiv prin cresterea viscozitétii si
scaderea temperaturii, sau prin accentuarea respingerilor electrostatice a picaturilor, datoritd adsorbtiei de
substante polare sau ionice.

4.2.7.2.3. Emulgatori

Rolul emulgatorilor este acela de a inlesni formarea unei emulsii precum si de a mari stabilitatea
acesteia. De structura chimica, concentratia si solubilitatea emulgatorului in cele doua faze care formeaza
emulsia depinde stabilitatea si tipul emulsiei formate. Pentru caracterizarea unui emulgator este importanta
comportarea lui fatd de cele doud faze ale emulsiei. Substantele solubile Tn ap& si insolubile sau greu solubile in
solventi nepolari (oleatul de sodiu, de exemplu), sunt buni emulgatori pentru emulsiile de tip U/A, in timp ce
substantele usor solubile in solventi nepolari si greu solubile in apa (sapunurile metalice, de exemplu), sunt
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indicati pentru formarea emulsiilor A/U. Deosebirea dintre cele doua tipuri de emulgatori consta in modul diferit in
care suprafata peliculei de emulgatori adsorbiti este udata de catre faza polara si cea nepolara.

Un emulgator este de regula format din molecule avand un capat hidrofil (lipofob) si un capat hidrofob
(lipofil) — fig. 4.60 a. In prezentd celor doud faze nemiscibile, emulgatorul migreaza la interfata dintre faza
continua si cea dispersa, formand o pelicula protectoare in jurul picaturilor de faza dispersa. Moleculele de
emulgator se orienteaza cu partea hidrofila catre faza polara si cu partea hidrofoba catre faza nepolara (fig. 4.60
b si ¢). Emulgatorul actioneaza ca un agent de cuplare, care reduce tensiunea interfaciala intre cele doua faze.

parte hidrofila parte hidrofoba (liofila)

NN

a

Fig. 4.60. Comportarea emulgatorilor amfifili:
a - structura emulgatorului; b — orientarea in emulsii A/U; ¢ — orientarea in emulsii U/A.

Eficienta unui emulgator depinde de contrastul dintre gruparea hidrofila si cea hidrofoba. Reprezentarea
numericd a acestui contrast poarta denumirea de balanta hidrofila-lipofila (HLB - Hydrophile-Lipophile
Balance), notiune introdusa de catre Griffin in 1949. Scala HLB a fost stabilitd arbitrar de catre Griffin intre 1
(valoare atribuita acidului oleic, lipofil) si 20 (valoare atribuita oleatului de potasiu, hidrofil). Punctul de trecere
intre caracterul lipofil si cel hidrofil il reprezinta valoarea HLB = 10. Substantele avand HLB < 10 sunt mai solubile
in faza nepolara (‘ulei”), in timp ce substantele avand HLB > 10 sunt mai solubile in faza polara (‘ap&”). Cu toate
acestea, substante tensioactive avand valori HLB identice se pot deosebi din punct de vedere al comportérii
solubilitdtii, valoarea HLB nefiind o functie direct proportionala de solubilitate. Valoarea HLB poate fi determinata
fie pe baza structurii moleculare, fie pe baza proprietatilor fizico-chimice ale substantei. in 1957, Davies stabileste
o interdependenta cantitativa intre HLB si structura si compozitia chimicad a compusului, atribuind valori HLB
empirice diferitelor grupari functionale din molecula amfifila. Aceste valori sunt pozitive pentru gruparile hidrofile si
negative pentru cele lipofile (tab. 4.22).

Tab. 4.22. Numere de grup pentru grupéri functionale hidrofile si lipofile (dupa Davies)

Grupari hidrofile Grupari lipofile

-SOs Nat 38,7 -CH- 0,475
-CO0O- K* 21,1

-COO- Na* 19,1 -CH»- -0,475
-SOs Na* 11,0

-COOCgH1503N 13,0 -CHs -0,475
-N (amina) 9,4

Ester (ciclu sorbitan) 6,8 Grupe functionale derivate:
Ester (liber) 2,4

-COOH 2,1 -(CH2-CH.-0O)- -0,33
-OH (liber) 1,9

-0- 1,3 -(CH2-CH,-CH,-0)- -0,15
-OH (ciclu sorbitan) 0,5
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Ecuatia de calcul a valorii HLB are forma:

HLB:Z(numere de grup hidrofile)—Z(numere de grup lipofile)+7 (4.211)

Domeniile de aplicare ale emulgatorilor pot fi stabilite pe baza valorii HLB. Astfel, daca 3 < HLB < 6,
compusul este un bun emulgator pentru emulsiile A/U, in timp ce substantele avand HLB =8 ... 18 se recomanda
ca emulgatori pentru emulsiile U/A, in functie si de natura fazei uleioase. Fazele emulsiei pot fi inversate prin
modificarea naturii emulgatorului sau a concentratiei acestuia.

In cazul utilizarii emulgatorilor din clasa compusilor tensioactivi neionici, acestia pot fi alesi pe baza
temperaturii de inversie a fazelor (PIT — Phase Inversion Temperature), cunoscut fiind faptul ca balanta hidrofil
— lipofila a acestora se modifica cu temperatura. O emulsie stabilizata cu un emulgator neionic poate trece, cu
cresterea temperaturii, din tipul U/A in A/U. Temperatura la care proprietatile hidrofile i lipofile ale emulgatorului
sunt echilibrate este temperatura de inversie a fazelor, find 0 masura a HLB. La aceasta temperatura, denumita
si temperatura HLB, hidrofilia egaleaza lipofilia, ambele tipuri de emulsii fiind la fel de probabile, instabilitatea fiind
maxima. Alegerea emulgatorului pe baza PIT are avantajul de a fi mai exactd, reflectdnd influenta mai multor
factori experimentali: natura gruparilor hidrofile si lipofile ale emulgatorului, concentratia sa, raportul volumelor
fazelor, temperatura, prezenta amestecurilor de emulgatori, etc.

In practicd se utilizeaza frecvent si
amestecuri de emulgatori. Mult timp s-a considerat ca

o— Cetilsulfat de emulgatorii care stabilizeaza emulsiile de tip A/U si
sodiu U/A sunt antagonisti, dar s-a constatat ulterior ca
&— Colesterol peliculele formate dintr-un amestec de emulgatori, prin

adsorbtia simultana a componentilor hidrosolubili si a

celor liposolubili pot produce o emulsionare mai

usoara si o stabilitate mai mare a emulsiei decét in

cazul utilizarii fiecarui emulgator in parte. Este cazul

o— Cefilsulfatde ~ monostearinei, care formeaza emulsii de tip A/U si al
sodiu stearatului de sodiu in solutie apoasa, care formeaza
®-=~ Alcool oleic emulsii de tip U/A. Prin amestecarea celor doi
emulgatori se formeaza emulsii mai stabile decét cu

fiecare in parte. Principiul amestecarii emulgatorilor de

tip AU si U/A n proportii potrivite este aplicat pe

scard larga n industria produselor cosmetice si

o - Alcool farmaceutice. Cercetarile lui Schulman si Cockbain

cetilic asupra emulsiilor de tipul U/A folosind ulei mineral ca

@ =~ Oleat de faza dispersa si un numar mare de emulgatori

sodiu (cetilsulfat de sodiu, colesteroli, alcooli: oleic, cetilic,

/ \ elaidinic si sarurile lor de sodiu sau bromura de

Fig. 4.61. Formarea unei emulsii U/A utilizénd cetiltrimetil-amoniu) au aratat ca se obtine o stabilitate
amestecuri de emulgatori maxima atunci cand pelicula este complet acoperita

cu molecule incarcate electric. Substantele care

formeaz& complecsi stabili la interfata aer - apa
stabilizeaza foarte bine emulsiile. Astfel, cetilsulfatul de sodiu in apa, cu colesterol sau alcool elaidinic formeaza
atat pelicule complexe la interfata aer — apa, cat si emulsii stabile, iar substante ca eterul colesterolului si alcoolul
oleic, care formeaza pelicule complexe la interfata aer — apa, produc emulsii instabile. In fig. 4.61 se arata cum
aranjarea moleculelor conduce la obtinerea unor emulsii stabile; proportia dintre emulgatorii solubili in apa si cei
solubili Tn ulei trebuie sa fie astfel aleasa incat sa se formeze o pelicula interfaciala compacta, cu un numar egal
de molecule din fiecare emulgator. Stabilitatea este optima cénd diametrul particulelor fazei disperse este mai
mic de 3 um.
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Emulsiile pot fi stabilizate si cu substante solide fin divizate (argila coloidala, negrul de fum, bentonitele,
hidroxizii unor metale, etc.), avand dimensiunile particulelor de ordinul 1 — 10 pum. Tn acest caz, rolul hotarator 1l
au conditile de udare a emulgatorului solid de catre ambele faze. Emulgatorii sub forma de pulberi hidrofile
(Al,03, MgO), care sunt ugor udati de cétre apd, vor favoriza emulsiile de tip U/A, in timp ce aceia hidrofobi
(negru de fum, praf de carbune, dispersii de parafind) conduc la emulsii de tip A/U. Actiunea emulgatorilor solizi
este functie de conditiile de udare, care sunt determinate de valorile tensiunilor interfaciale la limitele solid — apa
(osa), solid — ulei (osy) si ulei — apa (oua):

e dacd oy, >0y +0g, -solidul ramane suspendat in faza apoasa;
e dacd oy, >0y +0g, -solidul ramane suspendat in faza uleioasa;
e dacd o,, >0, +0g, -solidul se concentreaza la interfata, situatie favorabila formarii unei emulsii.

in cazul in care solidul se aduné la nivelul interfetei lichid — lichid se poate scrie:

Ogy —Ogy =0, -C0SHO (4.212)

e o0y <0, =0080<0<0>90° In acest caz particulele solide sunt umectate preferential de ulei
(situatia din fig. 4.62 a);

e 0, <0y =c080>0<0<90° in acest caz particulele solide sunt umectate preferential de apa
(situatia din fig. 4.62 c);

e oy, =0y =c0s0=0< 0=90" acest caz particulele solide se vor fixa intre cele doua faze lichide
(situatia din fig. 4.62 b).

interfata

Fig. 4.62. Distributia particulelor de emulgator solid la  Fig. 4.63. Stabilizarea unei emulsii cu particule solide
interfata ulei — apa fin divizate

Dupa cum reiese din fig. 4.62, numai in cazul unei umectari selective intermediare, respectiv numai
cand intre particula solida si suprafata interfetei se formeaza un unghi de umectare de aproximativ 90°, aceasta
adera la suprafata interfetei. Stabilizarea emulsiilor cu emulgatori solizi este redata schematic in fig. 4.63.
Particulele solide se gasesc in cea mai mare parte in faza continua si sunt numai putin umectate de faza
dispersa, ceea ce conduce la o arie interfaciala minima. Concentrarea solidelor la interfata inseamna de fapt
formarea unui “film” interfacial de rezistenta considerabila care va stabiliza emulsia.

Existd mai multe incercari de clasificare a emulgatorilor, multe dintre acestea netinénd cont de structura
chimica a lor, ci mai mult de conditile de utilizare. Becher distinge trei categorii de emulgatori: compusi
tensioactivi, compusi naturali, solide fin divizate.

Compusii tensioactivi, desi eficienti din punctul de vedere al reducerii tensiunii interfaciale, nu toti pot fi
emulgatori convenabili. S-au utilizat reprezentanti din toate clasele de compusi tensioactivi: anionici, cationici,
amfoteri, neionici.

Dintre compusii tensioactivi anionici, sapunurile sunt cei mai vechi si cunoscuti emulgatori.
Sapunurile de sodiu formeaza precipitate insolubile in apele dure, fiind eficiente doar in emulsiile care tolereaza
valori ridicate de pH. Pentru sistemele care necesita valori mai scazute de pH se prefera aminosapunurile de
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forma R-COONHR', care sunt sapunuri ale acizilor grasi rezinici sau naftenici cu amino-alcooli, indeosebi cu
etanol-aminele. Alcoolii grasi sulfatati, in special cei modificati prin condensare cu oxid de etena,
R(OCzH4),0SOsNa, cu n = 1 - 5 se folosesc pe scara larga pentru obtinerea emulgatorilor. Se mai utilizeaza
derivatii sulfonati obtinuti prin esterificarea alcoolilor grasi cu acidul sulfoacetic (R-OOC-CH,-SO3H sau 2-etilhexil-
sulfosuccinat), produsi sulfonati cu legaturd intermediarda amidica [R-CO-N(CHs)-CH2-CH>-SOsNa  si
C1gHa7-NH-CO-CH,-CH,-CH(SO3Na)COONa]. Alchilarilsulfonatii si in special alchilbenzensulfonatii cu C1s — Cao
se folosesc drept emulgatori in diverse industrii, avand un cost scazut si putdnd concura din acest punct de
vedere cu agentii tensioactivi neionici.

Compusii tensioactivi cationici sunt in general emulgatori slabi. Se aplica in sisteme cu pH > 7, in
special in emulsiile cosmetice, datorita faptului ca raman in contact cu pielea timp indelungat.

Compusii tensioactivi amfoteri nu prezinta interes pentru procesul de emulsionare. Se pot mentiona
din aceasta clasa derivatii imidazolinici.

Compusii tensioactivi neionici nu ionizeaza in solutie, sunt compatibili atat cu cei anionici, cat si cu
cei cationici si eficienta lor este independenta de duritatea apei sau de pH-ul solutiei. Sunt clasa de emulgatori cu
cel mai larg domeniu de aplicabilitate.

Compusii naturali, de origine vegetald sau animala, au in general o capacitate mica de emulsionare
dar, in amestec cu substante tensioactive, dau rezultate foarte bune, fiind din acest motiv denumiti si emulgatori
auxiliari. Actioneaza de obicei asupra viscozitatii emulsiei, marind-o, impiedicand in felul acesta ecremarea. Au
dezavantajul ca sunt influentati de modificarile de temperatura si de pH. Dintre emulgatorii naturali se pot aminti:
produsele de origine vegetald, ca: gumele (agar-agar, guma arabica, guma acacia), care sunt polizaharide
complexe, alginatii, pectinele, cerurile, proteinele, saponinele, produsii naturali modificati, cum sunt derivatii de
celuloza (metilceluloza, carboximetilceluloza) sau compusii de origine animala cum sunt: fosfolipidele si sterolii
(lecitina, colesterolul, lanolina), gelatina, cazeina, etc. Acesti compusi si-au gasit o larga aplicabilitate in emulsiile
alimentare si in cele farmaceutice.

Dintre solidele fin divizate se pot enumera bentonitele si argilele (cu caracter hidrofil), praful de
carbune (cu caracter hidrofob). Alte solide, cum ar fi praful de zinc, negrul de fum, sulfatii bazici de Fe, Cu, Ni, Zn
si Al, hidroxizii metalelor trivalente si divalente, nu prezintd interes pentru industria produselor alimentare,
cosmetice si farmaceutice, datorita toxicitatii, in special a celei conferite de metalele grele continute.

Folosirea emulgatorilor in industria alimentara necesita indeplinirea in primul rdnd a unor conditii de
inocuitate, si apoi a unor conditii de natura tehnico-economica. Un emulgator alimentar trebuie:

o safie lipsit de substante nocive i avizat de legislatia sanitara in vigoare;

e saaiba proprietati functionale bune, in functie de produsul in care urmeaza sa fie incorporat;

e sa fie usor de incorporat in formé lichida sau solida (pulbere) si sa nu reactioneze cu componentele emulsiei
care trebuie sa-si pastreze nemodificata aroma;

e sa nu sufere modificari in cursul depozitarii, respectiv sa fie stabili la actiunea factorilor externi (lumina,
umiditate, temperatura);

o sa fie economici din punctul de vedere al costului si al concentratiei la care se utilizeaza.

Cétiva emulgatori alimentari, domeniile lor de utilizare, precum si dozele permise, conform Comisiei
Codex Alimentarius FAO/OMS (1992) sunt prezentati in tab. 4.23.

Aditivii alimentari admisi in Roménia trebuie sa corespunda urmatoarelor cerinte calitative suplimentare,
referitoare la continutul de metale grele:
arsen — maximum 1 mg/kg;
cadmiu — maximum 5 mg/kg;
cupru — maximum 50 mg/kg;
mercur — lipsa;
plumb — maximum 10 mg/kg;
zinc — maximum 25 mg/kg.
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Tab. 4.23. Emulgatori aprobati de Comisia Codex Alimentarius FAO/OMS, 1992
Cod Emulgator Produsele in care se utilizeaza Doza maxima
admisa
() (2) 3) (4)
Faina de grau 2 glkg
Lapte praf, smantana praf 5 g/kg
Preparate pentru copii sub 1 an, alimente
. " 5 glkg
diverse pentru copii
Branza Cottage, batoane si bucati de peste
. : 5 g/kg
panate si congelate
Leciti Sméntana, ciocolata 5 g/kg
- ecitine » . <
Pudra de cacao si produse uscate pe baza 510 a/k
de cacao si zahar gkg
Produse de patiserie si unt de cacao 10 g/kg
Alimente pe baza dg cereale pentru copii 15 glkg
sub un an si 1-3 ani
o - Limitata de practica
Margarina, bulion, consomméuri S
de fabricatie
Gliceride ale acizilor grasi
E-427 | esterificati cu un amestec de | Margarina, bulion, consomméuri 10 g/kg
acid tartric si acetic
E-433 Monooleat de polioxietilena | Sare de calitate alimentara 10 g/kg
(20) Sorbitan Castraveti in conserva 500 mg/kg
Monopalmitat de polioxietilena o
E-434 (20) Sorbitan Produse de patiserie, unt de cacao 10 g/kg
E-435 Monostearat de polioxietilena | Margaring, ciocolata 5 g/kg
(20) Sorbitan Produse de patiserie si unt de cacao 10 glkg
) Tristearat de polioxietilena (20) L y
E-436 Sorbitan Margarina, ciocolata 5 g/kg
Smantana praf, lapte praf (produse instant) 2,5 g/kg
Alimente diverse pentru copii 1,5 g/kg
Preparate pentru copii sub un an 4 glkg
Smantana 5 g/kg
Batoane si bucati de peste panate si 5 glkg
congelate
Pudra de cacao, amestec cacao si zahar,
E-471 Mono- si digliceride gg)é:aocl)ata, produse de patiserie cu unt de 15 glkg
Alimente pe baza de cereale pentru copii 15 mglkg

sub un an si 1-3 ani

Margarina, bulion, consomméuri

Gemuri si marmelade

Limitata de practica
de fabricatie
Numai pentru
impiedicarea

spumarii
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Tab. 4.23 (continuare)

(1) (2) (3) (4)
Gliceridele acizilor grasi .
E-472b esterificati cu acid lactic Margarina 10gkg
. - . Diverse grasimi vegetale si animale sau
Gliceridele acizilor grasi o 100 mg/kg
E-472c esterificati cu acid citric ameste'cuvrl dintre ele
' Margarina 10 g/kg
Gliceridele acizilor grasi
E-472¢ esterificati cu acid Margarina 10 g/kg
diacetil tartric
E-474 Zaharogliceride Margarina 10 g/kg
E-475 Esterii po.IlglllcerolIqu Margarina 5 glkg
Cu acizii grasi
Esterii acizi . Margarina 10 mg/kg
E-477 sterl ac |2|Ior_gra§| Pudra de cacao si produse uscate pe baza
cu propilen glicolul Coo 10 g/kg
de cacao si zahar
4.2.7.24. Viscozitatea emulsiilor

Proprietatile reologice ale emulsiei sunt influentate si de viscozitatea fazei continue (), fractia volumica
a fazei disperse (¢v), viscozitatea fazei disperse (1), natura emulgatorului (natura filmului interfacial), distributia
particulelor dupa marime, efectul electroviscos (cresterea viscozitatii sistemelor disperse coloidale cu particule
incarcate electric, comparativ cu a sistemelor ale caror particule sunt fara sarcina electrica). Viscozitatea fazei
disperse variaza invers proportional cu marimea particulelor dispersate. in general, viscozitatea emulsiilor foarte
diluate nu este cu mult mai mare decét viscozitatea fazei continue; pe masura ce creste gradul de dispersie,
viscozitatea emulsiei creste rapid.

Pentru emulsiile U/A avand ¢v = 0,15 - 0,20, viscozitatea poate fi calculata aplicand relatia Iui Taylor
care tine seama si de viscozitatea fazei disperse:

Hoson = 11, -| 14250, [ﬂJ (4.213)
zud + luc

Viscozitatea emulsiilor creste cu
cresterea fractiei volumice a fazei disperse,
pana la un punct in care se inregistreaza o
scadere brusca a valorii viscozitatii (fig. 4.64).
Acest punct corespunde cu punctul de inversie
a fazelor, atingdndu-se valoarea ¢y = 0,74. In
urma inversarii fazelor, concentratia fazei
disperse scade brusc la valoarea ¢v = 0,26.

In general, caracteristicile reologice
ale emulsiei sunt acelea corespunzatoare fazei
continue. O crestere a viscozitdtii fazei :\
continue asigura cresterea stabilitatii emulsiei, ' il -
deoarece impiedicé coalescenta picaturilor sau 0 0,25 0,50 0.75 100 o
orice transfer de masa in interiorul emulsiei.

1
—— inversia fazelor
1

viscozitate relativa, u -

Fig. 4.64. Dependenta viscozitatii unei emulsii
de concentratia fazei disperse
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4.2.7.2.5. Stabilitatea emulsiilor

Tntrucat nu exista un criteriu general de apreciere a stabilitatii unei emulsii, este dificil de apreciat gradul
de stabilitate al unui astfel de sistem. Ca si toate sistemele microeterogene si toate sistemele coloidale, emulsiile
sunt sisteme instabile, posedand un exces de energie libera la interfata. Instabilitatea se manifesta prin formarea
spontand a agregatelor de picaturi cu producerea fenomenului de coalescentd, respectiv de unire a mai multor
picaturi mici intr-o picatura sau un film de dimensiuni mai mari. Coalescenta poate duce in final la separarea
completa a emulsiei in componente.

Desi este conditionata de numerosi factori fizici, chimici i fizico-chimici care nu pot fi intotdeauna strict
delimitati, stabilitatea emulsiilor este conditionatd de doud forte contrare: tensiunea superficiald care tinde sa
produca coalescenta particulelor dispersate si energia de coeziune a peliculei emulgatorului care tinde sa
impiedice aparitia fenomenului coalescentei. Chiar daca se stabileste un echilibru intre cele doua forte, diversi
factori cum ar fi: temperatura, hidroliza, electrolitii, imbatréanirea, etc., pot duce la distrugerea acestui echilibru.

O emulsie este considerata practic stabila atunci cand sedimenteaza greu si cand nu prezinta usurinta la
coalescenta.

Factorii de stabilitate ai unei emulsii pot fi grupati in patru categorii:

a - factori referitori la faza dispersa: compozitia chimica; marimea si distributia particulelor; viscozitatea; volumul,
concentratia i interactiunea dintre particule; tensiunea interfaciala; valoarea pH;

b - factori referitori la faza continua: compozitia chimica; polaritatea; viscozitatea; valoarea pH;

c- factori referitori la emulgator: proprietétile fizice ale filmului din jurul particulelor, grosimea filmului,
deformatiile particulei, influenta asupra fortelor de atractie dintre particule; compozitia chimicd si
concentratia; solubilitatea in faza continua; efectul electroviscos; concentratia electrolitului in mediul apos;

d - factori referitori la conditiile de preparare: temperatura, presiune, agitare, lumina.

Cresterea polaritatii uleiului conduce la o scadere a stabilitatii emulsiilor. in cazul utilizarii ca emulgatori
a hidrocarburilor alifatice (Cs — C+g), stabilitatea creste cu cresterea lungimii catenei. Marimea particulelor fazei
disperse si distributia lor dupa marime influenteaza hotarator prepararea prin agitare a emulsiilor. Din punct de
vedere termodinamic, omogenizarea ar trebui sa mareasca stabilitatea emulsiilor, intrucat conduce la micsorarea
diametrului picaturilor. Marimea picaturilor se distribuie dupa o curba gaussiana ascutitd, cu maximul
corespunzénd picaturilor cu diametru mic, ceea ce corespunde stari de maxima stabilitate. Curba variatiei
marimii picaturilor cu timpul, care conduce la o distributie mai difuza si cu maxim la diametre mai mari, constituie
0 masura de instabilitate a emulsiei.

Orice variatie de compozitie a fazei externe va influenta negativ stabilitatea emulsiei. Astfel, pentru o
emulsie A/U, de exemplu, faza externa uleioasa — alcatuita in general din catene hidrocarbonate cu diverse
grupari functionale (alcooli, esteri, etc.) — poate suferi un proces de oxidare, iar aparitia catenelor oxidate va
modifica puternic insasi natura emulsiei. De asemenea, inlocuirea catenelor de acid stearic cu catene de acid
ricinoleic scade puternic stabilitatea emulsiei.

4.2.7.2.6. Ecremarea emulsiilor

Distrugerea emulsiilor este in general un proces nedorit in tehnologia fabricarii produselor alimentare,
cosmetice sau farmaceutice, desi uneori dezemulsionarea este 0 metoda de preparare a unui anumit produs (de
exemplu ecremarea smanténii din lapte sau obtinerea untului prin baterea sméntanii). in alte cazuri, separarea
emulsiilor in fazele componente este o operatiune necesara, de exemplu in procesele de epurare a apelor
reziduale provenite din diverse ramuri industriale.

Ecremarea nu implicd separarea fazelor constituente ale emulsiei initiale, ci doar transformarea
acesteia in doua (sau mai multe) emulsii cu continut diferit de faz& dispersé. Emulsia cu continut mai ridicat de
faza dispersa decat emulsia initiala poarta denumirea de “crem@”, de unde si termenul de “ecremare”.
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Ecremarea se poate produce fie prin ridicarea la suprafatd a fazei celei mai concentrate (cazul obtinerii
smanténii din lapte), fie prin sedimentarea acesteia (cazul emulsiilor de fitei). in ambele cazuri, ecremarea se
supune legii lui Stokes, care exprima viteza de sedimentare a unei particule sferice intr-un fluid viscos:

S _1.4o-p)e
> 18 7]
in care vsdp,0p reprezintd respectiv viteza de sedimentare a particulei [m/s], diametrul particulei [m] si
viscozitatea particulei [Pa.s], or si 1 reprezinta respectiv densitatea [kg/m?] si viscozitatea [Pa.s] fluidului in care
are loc procesul, iar g reprezinta acceleratia gravitationala [m/s?]. Semnul vitezei de sedimentare, deci sensul de
deplasare al particulelor depinde de valoarea expresiei Ap = (p, - o). Dacd Ap > 0, particula se va deplasa in
sens descendent (cazul emulsiilor A/U), iar daca Ap < 0, particula se va deplasa in sens ascendent (cazul
emulsiilor U/A). Ecremarea va fi cu atat mai spontana cu cat valoarea |Ap| este mai mare. Ecremarea poate fi
impiedicata de o serie de factori cum ar fi: diametrul particulelor fazei disperse (la valori d, < 5 um picaturile sunt
supuse migcarii browniene si nu ecremeaza), viscozitatea ridicata a fazei continue, valoarea redusé a diferentei

de densitate |[Ap|.
Relatia (4.214) este valabila in cazul sistemelor diluate, descriind viteza de ecremare a unei singure

(4.214)

picaturi. Pentru un sistem monodispers format din n; picaturi de diametru dy;, fiecare avand masa %d; Py

volumul total al fazei disperse va fi:

T
szgd;-nj (4.215)
i
si tindnd cont de distributia particulelor dupa raza, viteza de sedimentare va fi:
T
V=Y ——-g-n.-d’>-(p, - 4.216
s Z108[LIV g j p (pp pf) ( )

Pentru o emulsie cu picaturi uniforme dimensional, ecuatia (4.216) se reduce la ecuatia (4.214).

Ecremarea este influentatd si de concentratia fazei disperse. Particulele mai mari, cu tendinta de
ecremare, se ciocnesc cu cele mici, astfel incat vitezele tuturor particulelor se modifica: particulele mari fsi
micsoreaza viteza, iar cele mici si-o méresc. In cazul unei concentratii suficient de mari a fazei disperse, astfel
incat particulele acesteia sa se atingd, miscarea nu mai este posibila.

Procesul de ecremare poate fi accelerat prin crearea in sistem a unui puternic cdmp de forte centrifugale
(utilizarea separatoarelor centrifugale cu turatie ridicatd), sau prin utilizarea unor agenti de ecremare sau
coagulare. In calitate de agenti de ecremare se pot utiliza electrolitii, eficacitatea acestora variind cu sarcina
cationului.

Reducerea ecremarii se poate realiza prin schimbarea emulgatorului, prin cresterea viscozitatii fazei
continue prin adaosul de agenti de ingrosare (metilceluloza, carboximetilceluloza, alginati, etc.), prin cresterea
temperaturii (se micsoreaza astfel, prin omogenizare, dimensiunile picaturilor fazei disperse), prin adaos de
solventi sau alte substante la faza dispersa (in scopul egalizarii densitatilor celor doud faze).

4.2.7.2.7. Dezemulsionarea

Dezemulsionarea sau ruperea emulsiei reprezinta procesul de separare completa a unei emulsii in cele
doua faze constituente. Procesul decurge in doua etape succesive, mai intéi avand loc flocularea picaturilor
dispersate si ulterior avand loc coalescenta picaturilor, ajungandu-se in final la separarea fazelor.

Prin floculare, picaturile dispersate ale fazei discontinue se concentreaza in agregate in care fiecare
picaturd isi pastreaza identitatea; in sistem se observa o crestere a vitezei de ecremare, iar in cazul emulsiilor
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suficient de concentrate se remarca si o crestere de viscozitate. Picaturile de faza dispersa din agregate sunt
separate intre ele prin pelicule de faz& continud avand grosimea de circa 0,01 um. Bariera de potential care
impiedica contactul direct al suprafetelor este de origine electrostaticd. Dupa van Tempel, flocularea este un
proces de ordin I, fiind determinat de ciocnirile “bimoleculare” ale picaturilor. Numarul agregatelor existente la un
moment oarecare t este dat de relatia:

n

n=—-7"%"1 (4.217)
1+k-ng-t

in care no reprezintd numarul initial de picaturi iar k este constanta de viteza (pentru coagularea rapida a unui sol

monodispers, k = 107 m3/s).

Fenomenul de coalescentd, reprezintd unirea agregatelor rezultate in etapa de floculare prin ruperea
peliculelor de faza continua care le separa, cu formarea unui numar din ce in ce mai redus de picaturi din ce in ce
mai mari, pana la separarea completd a fazelor. O mérime importanta in proces este viteza de coalescents,
definita ca variatia volumului mediu al picaturii de faza dispersa in unitatea de timp:

dv - V.
Ve=—o ,; V L%
dt n
in care V este volumul emulsiei, ¢v este fractia volumica a fazei disperse, n este numarul picaturilor fazei
disperse, V este volumul mediu al unei picaturi, iar v este viteza de coagulare.
Pe baza teoriei cinetice a coagularii rapide, Davies arata ca viteza de coalescentd a unei emulsii U/A

este data de expresia:
BwpﬂESQ
(4.219)
RT

(4.218)

Ve =C,-expy—

in care yp este potentialul electric al suprafetei picéturilor, >_Ex este energia de hidratare a tuturor grupelor polare
din molecula emulgatorului, & este gradul de acoperire a suprafetei cu stabilizator, B este o constanta numerica
(uzual egald cu 0,24), iar Cs este un factor de coliziune egal cu k.V.qv, k find constanta de viteza. Picaturile
emulsiei U/A au o incarcare electrica superficiala si la producerea coalescentei trebuie invinsa bariera energetica
de natura electrostatica (redata prin termenul B-y/?) si simultan indepartata apa de hidratare de la suprafata

picaturilor (termenul 6.2.Ep).
In cazul emulsiilor A/U, coalescenta picaturilor de apa este impiedicata de catenele hidrocarbonate ale
emulgatorului de pe suprafata lor. Viteza de coalescenta va fi deci:

_c 2n-0-Eg,
v, =C, exps ———~ (4.220)

RT
in care C; este factorul de coliziune dintre picaturile de apa, E,, este bariera energetica pe care o ridica fiecare

grupare -CH,- la trecerea in apa, n este numarul de grupe —CH.- din fiecare catena hidrocarbonatd a moleculei
de emulgator, @ avand aceeasi semnificatie ca si in ecuatia (4.219).

Tn procesul de emulsionare a dous lichide se formeaza simultan ambele tipuri de emulsii, U/A si A/U, dar
stabild este numai una dintre ele, fenomen explicabil prin diferenta valorilor vitezelor de coalescentd. In cazul in
care veo/ver >> 1, se obtine emulsia U/A, viteza de coalescenta a emulsiei A/U fiind mult mai mare decét viteza de
coalescenta a emulsiei U/A. Tn mod similar, daca ve/ver << 1 se va forma emulsia A/U.

in conformitate cu teoria DLVO (Dereaghin-London-Verwey-Overbeek), de stabilitate a sistemelor
disperse liofobe, cand doua picaturi se apropie una de alta, forta F care actioneazé asupra lor este data de
ecuatia:

F=F,+F, —F,, +(Fy —Fq )£F, (4.221)
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in care Fy este forta hidrodinamicd a carei actiune provoaca miscarea fazei continue printre picaturi i
deformarea suprafetelor lor din cauza presiunii dezvoltate intre ele, Fp. este repulsia electrostatica a stratului
dublu, Fvw este forta de atractie van der Waals, Fcs — Fcr este migcarea de vitezd produsa de faza continua, iar
Fg este forta gravitationala. Probabilitatea de coalescenta a picaturii se considera a fi mai mare in acele puncte in
care F are valoarea maxima. Totodata, trebuie luat in considerare si efectul Marangoni, care apare ca rezultat al
miscarii moleculelor filmului dintre picaturile emulsiei, cauzatd de gradientii de presiune interfaciali; aceasta
miscare va antrena filmul adiacent catre sau de la punctele de contact ale picaturilor dispersate. Cand incepe
procesul de coalescentd se produce o compresiune a monostratului adsorbit, credndu-se astfel o bariera
energetica care va fi depasita numai de picaturile care se ciocnesc cu suficienta energie cinetica. Aceasta
energie este independentd de marimea picaturii, find functie doar de distanta dintre picaturi si de modulul de
compresibilitate superficial.

Fenomenul de coalescenta poate duce la spargerea unei emulsii (dezemulsionare) sau la inversarea
fazelor acesteia. Aceste doua transformari sunt redate schematic in fig. 4.65.

V4 Si V,, mari

\-/

L, 4
a b
/ﬂ-"""“"-—"'—"--

V., mare, v, mic

Fig. 4.65. Reprezentarea schematica a dezemulsiondrii (a— b — ¢ — d)
Si a inversiei fazelor unei emulsii (a — b — e — f) (dupa Davies)

Daca ambele viteze de coalescenta sunt mari, in sistem nu este stabila nici una dintre cele doud tipuri
de emulsii si se produce dezemulsionarea (etapele a — b — ¢ — d din fig. 4.65). Cand ves >> ve2, emulsia initiala
U/A se inverseaza (etapele a — b — e — f din fig. 4.65) deoarece emulsia A/U devine mai stabila. Datele
experimentale sunt in buna concordanta cu valorile calculate pe baza expresiilor (4.219) si (4.220). Astfel, pentru

o emulsie U/A stabilizata cu stearat de calciu s-a evaluat v, = C,, intimp ce v, =107 C,.

Deoarece flocularea si coalescenta se desfasoard consecutiv, viteza globald a procesului de
dezemulsionare va fi dictata de viteza procesului cel mai lent. in cazul emulsiilor diluate, determinant de viteza
este procesul de floculare, in timp ce in cazul emulsiilor concentrate, determinantd de viteza este coalescenta
picaturilor fazei disperse.

Separarea fazei uleioase de faza apoasa depinde nu numai de interactiunea dintre picaturi, ci si de
ceilalti factori care intervin in legea lui Stokes. Factorii de importantd majord sunt viscozitatea fazei continue,
marimea particulelor si sarcina de suprafatd, acestia controland viteza de apropiere a particulelor una de alta.
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Procesul de dezemulsionare poate avea loc atét prin schimbarea proprietatilor stratului dublu electric al
particulelor, cat si prin utilizarea unor substante puternic tensioactive dezemulsionante.

Pentru spargerea emulsiilor se utilizeaza o mare varietate de procedee de natura mecanica, fizica,
chimica, electrica. Procedeele de natura fizico - mecanica include utilizarea vitezelor mari de forfecare, incalzirea,
circulatia in contracurent, filtrarea, centrifugarea, supunerea la vibratii sonice sau ultrasonice. Aceste procedee se
utilizeaza in general pentru spargerea emulsiilor de tip U/A. Formarea untului este un exemplu de spargere a
unei emulsii de stabilitate medie (sméanténa cu circa 36% grasime) prin agitare (batere) la temperaturi relativ
coborate, de 286 — 291 K. Emulsiile stabilizate de proteine pot fi distruse prin agitare, incalzire sau degradare
chimica. Tehnicile electrice de dezemulsionare implica aplicarea unui curent alternativ sau continuu de inalta
tensiune (10 — 15 kV) emulsiilor de tip A/U. Sub actiunea acestuia, are loc coalescenta picéturilor de apa,
printr-un efect de electroforeza accelerat.

4.2.7.28. Tehnici de obtinere a emulsiilor

Procesul de obtinere a emulsiilor este influentat de mai multi factori, dintre care cei mai importanti sunt:
modul de adaugare a emulgatorului, ordinea adaugarii fazelor, temperatura de lucru, gradul de amestecare,
aparatura folosita.

Pentru a obtine 0 emulsie stabila, ordinea de introducere a fazelor si modul adaugarii emulgatorului sunt
esentiale. De obicei, faza dispersa se introduce treptat in faza continua, dar regula nu este generala, fiecare
sistem avand comportarea sa proprie. Raportul dintre volumul fazelor este important: daca ambele faze sunt
prezente in acelasi recipient, factorii mecanici pot favoriza dispersarea lichidului aflat in proportie mai redusa.

Emulgatorul se poate dizolva in faza apoasa, ulterior addugandu-se in amestec faza uleioasa, sub
agitare energica, obtinandu-se astfel spontan o emulsie de tip U/A. Daca emulgatorul se dizolva in faza uleioasa,
fie se toarna amestecul ulei - emulgator in faza apoasa, obtindndu-se spontan o emulsie de tip U/A, fie se
adauga treptat faza apoasa peste amestec, obtinandu-se o emulsie de tip A/U, care, prin adaugare ulterioara de
faza apoasa, sufera fenomenul de inversie a fazelor, trecand intr-o emulsie de tip U/A. Faza apoasa se introduce
la inceput lent, apoi intr-un ritm accelerat, agitdndu-se puternic. Daca nu se procedeaza in acest mod, nu se mai
produce inversia fazelor si pot aparea emulsii de mai multe tipuri.

Tn unele cazuri, cum ar fi emulsionarea cu s&punuri, emulgatorul poate fi preparat in situ (in timpul
procesului de emulsionare). Astfel, acizii grasi superiori se dizolva in faza uleioasd, peste care se toarnd faza
apoasa, care contine baze (NaOH, KOH, NH;OH) in concentratii corespunzatoare. Prin amestecarea fazelor are
loc reactia de neutralizare a acizilor grasi, cu formarea la interfatd a spunului care stabilizeaza picaturile de faza
dispersa formate.

O tehnica de lucru caracteristica industriei alimentare si celei farmaceutice (tehnica utilizata la
prepararea maionezei si a altor emulsii de uleiuri vegetale) este aceea a addugarii alternative a fazelor: peste
emulgator se adauga alternativ, in portiuni mici, apa si uleiul.

Alegerea emulgatorului este factorul determinant in prepararea emulsiei. Cantitatea optima de
emulgator se stabileste prin experimentare directa, pentru fiecare sistem existdnd o valoare a concentratiei
emulgatorului pentru care stabilitatea emulsiei este maxima.

42.7.2.9. Echipamente utilizate pentru obtinerea emulsiilor

Echipamentele utilizate pentru prepararea emulsiilor au rolul de a diviza faza dispersa a emulsiei in
picaturi cat mai mici si de a dispersa cat mai uniform aceste picaturi in volumul fazei continue. Pentru realizarea
acestor deziderate se folosesc diverse dispozitive, masini si aparate: agitatoare cu elice sau cu turbing,
agitatoare oscilante (pulsatorii), agitatoare cu forfecare puternica, de tip rotor-stator, montate in recipient sau pe
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traseul de curgere (in conducta), pompe centrifuge, omogenizatoare sub presiune, mori coloidale, dispozitive cu

ultrasunete, etc.

Alegerea unuia sau altuia dintre echipamentele mentionate se face tinand cont de o serie de factori, cum
ar fi. marimea sarjei care se prelucreaza (capacitatea recipientului), viscozitatea fluidelor care se amesteca,
viteza de forfecare realizata, diametrul picaturilor fazei disperse, distributia particulelor fazei disperse dupa

marimea lor.

Graficul din fig. 4.66 ofera o imagine asupra dimensiunilor sarjelor si a viscozitatii fluidelor care pot fi
prelucrate n recipiente prevazute cu diferite tipuri de dispozitive de emulsionare, in timp ce graficul din fig. 4.67

prezinta viteza de forfecare maxima realizata de diverse dispozitive de emulsionare.

\ \
rotor/stator ——\ [ Viscozitatea fluidului [Pa.s]
rotorinchis [ Volumul recipientului [mc]
disc zimtat ?

turbina A

ancora sau cadru

1

1 10 100 1000 10000

Fig. 4.66. Volumul sarjelor si viscozitatea fluidelor prelucrate de diferite dispozitive de emulsionare

omogenizator sub presiune

moara coloidala

rotor/stator

rotor inchis

disc zimtat

agitator

0 100 200 300 400 500 600 700
viteza de forfecare x 10'3[1Is]

Fig. 4.67. Valoarea maxima a vitezei de forfecare pentru diferite echipamente de emulsionare
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Agitatoarele de diverse tipuri (cu cadru, cu ancord, cu brate drepte sau inclinate, cu elice, cu turbina cu
palete drepte sau curbate, etc.) se pot utiliza pentru amestecarea lichidelor miscibile, sau pentru mentinerea
uniformitétii continutului unui recipient. Pentru amestecarea unor lichide nemiscibile in vederea obtinerii unor
emulsii stabile, aceste agitatoare sunt mai putin utilizate, viteza de forfecare realizata fiind scazuta. Mai eficiente
din acest punct de vedere sunt agitatoarele cu disc zimtat, cu rotor inchis (tip colivie) sau cu rotor si stator.

Agitatoarele cu disc zimtat
(fig. 4.68) sunt prevazute la capatul “a
arborelui cu un rotor sub forma de disc,
discul avand pe periferie o serie de dinti ¢
cu diverse profiluri si pozitii. Scopul lor -

este de a induce curgerea turbulenta - - ﬁ

chiar langa periferia discului. Aceste :

agitatoare sunt operate la turatii ridicate, a

producand astfel puternice forte de ) ) o
forfecare  hidraulica. Rezistenta la Fig. 4.68. Agitatoare cu disc zimfat:

curgere a fluidului provoaca cresterea a— dinti semicirculari; b — dinti trapezoidali.

fortelor de forfecare, eficienta ameste-

catorului crescand. Aceste agitatoare sunt optime pentru fluide cu viscozitati cuprinse intre 10 si 50 Pa.s, in

recipiente cu volumul sub 4 m3. Chiar si la acest volum al vasului, agitatoarele cu disc zimtat sunt deseori dublate

de alte agitatoare care sa promoveze curgerea, in special in cazul prelucrarii amestecurilor cu viscozitate ridicata.

Agitatoarele cu rotor inchis sau agitatoarele colivie cum mai sunt denumite (fig. 4.69 a), sunt
alcatuite dintr-un rotor tip colivie cu fante verticale fixat la capatul unui arbore care se roteste cu viteza ridicata.
Lichidul este aspirat axial in rotor, forta centrifuga expulzandu-I apoi prin fantele verticale. Marimea fantelor
determina debitul, viteza si forfecarea pe care le produce rotorul. O forma perfectionata a acestor agitatoare este
agitatorul ROTOSOLVER ® al firmei americane Admix (fig. 4.69 b). Acesta combina efectul de forfecare al
agitatorului cu disc zimtat cu debitul ridicat si viteza mare de circulatie a rotoarelor cu lamele duble. Actiunea de
amestecare decurge Tn aceste dispozitive Tn 4 etape:
a- aspirarea fluidelor pe la capetele rotorului in

interiorul sau si supunerea lor unei forfecari
intense la trecerea printre dintii lamelor profilate
de la extremitati;

b- cele doud fluxuri de fluid absorbite prin
extremitatile rotorului se intalnesc provocand o
turbulenta puternica si o forfecare hidraulica
suplimentara;

c- fluidul este impins centrifugal spre circumferinta
rotorului, este fortat sa iasé prin fantele acestuia,
find din nou supus unor efecte suplimentare de
forfecare;

d- viteza ridicata a refularii radiale, combinatd cu
miscarea lenta a fluidului in interiorul recipientului
realizeaza omogenizarea continutului vasului.

Astfel de agitatoare pot procesa lichide cu viscozitdti de pana la 50 Pa.s, in recipiente cu capacitati
cuprinse intre 15 — 100 | (instalatii pilot), pana la instalatii industriale de 15 — 20 m3.

Agitatoarele cu rotor si stator sunt alcatuite in principiu dintr-un rotor montat pe un arbore care se
roteste la turatii ridicate in interiorul unei piese stationare (stator) prevazut cu deschideri de diferite forme si
dimensiuni. Atat rotorul cat si statorul se fabrica intr-o mare varietate de forme constructive (fig. 4.70). Aceste
dispozitive produc o forfecare hidraulica puternica, atat datorita vitezei periferice ridicate a rotorului, cat si datorita

Fig. 4.69. Agitatoare cu rotor inchis:
a - simplu; b — cu intrare axiald profilata.
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vitezei materialului pompat prin stator. in ansamblul rotor — stator au loc simultan mai multe procese de impact,
macinare, cavitatie, forfecare mecanica, forfecare hidraulica, turbulenta, toate contribuind la cresterea eficacitatii
dispozitivului.

Fig. 4.70. Agitatoare cu rotor i stator:
a — vedere generald (1 - ansamblu rotor — stator; 2 - tije sustinere stator; 3 - ax rotor; 4 — flang& de prindere pe
recipient; 5 — cuplaj; 6 — motor de antrenare rotor); b — spectru de curgere in zona agitatorului; ¢ — principiu de
functionare; d ... k — tipuri constructive de ansambluri rotor — stator.

Actiunea de pompare a rotorului stabileste viteza si turbulenta fluidului in interiorul capului de
amestecare precum si la trecerea prin fantele statorului. Forma, pozitia si dimensiunile fantelor din stator
determind tipul actiunii efectuate de agitator asupra materialelor prelucrate. Impulsul transferat fluidului care
paraseste statorul produce circulatia si deci si amestecarea fluidului in intreg volumul recipientului. Uneori, pentru
a orienta fluidul catre intrarea n rotor, pe axul rotorului se monteaza, ceva mai sus, un agitator cu circulatie axial
descendenta (elice, turbina cu palete inclinate, etc.), care are rolul de a impinge fluidul aflat la partea superioara
a recipientului in zona de actiune a ansamblului rotor — stator. Turatia agitatorului poate atinge si 10000 rot/min.
Astfel de agitatoare se pot utiliza in medii cu viscozitati relativ reduse (pana la 25 Pa.s) in recipiente de pana la
25 mé, Ansamblurile rotor — stator sunt fixate de arbore prin suruburi, pentru a permite demontarea rapida, fie in
vederea curétirii, fie in vederea schimbarii cu un alt tip constructiv, pentru o alta operatie specifica.

In cazul in care este necesara prelucrarea unor debite (sarje) mai mari, utilizarea agitatoarelor montate
in vas, chiar cu asigurarea unor agitatoare “clasice” suplimentare, nu este suficientd pentru asigurarea
omogenizarii produsului intr-un timp rezonabil. n aceste conditii este indicata utilizarea agitatoarelor montate in
flux (in-line mixers), in conformitate cu schema redata in fig. 4.71. Vasul poate fi prevazut suplimentar cu un
agitator cu elice, cu turbind, sau de alt tip, pentru asigurarea macroamestecarii. Pentru prepararea emulsiilor, ca
agitatoare montate in flux se pot utiliza: agitatoare cu elice sau turbina, agitatoare cu rotor si stator, mori coloidale
si omogenizatoare sub presiune.
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Agitatoarele cu elice sau turbina
genereaza viteze de forfecare destul de scazute,
astfel incat nu pot fi utilizate pentru obtinerea unor
emulsii cu dispersie find a fazei discontinue. Sunt
similare constructiv cu agitatoarele turbind sau
elice montate in recipient, cu exceptia faptului ca
arborele motor este mult mai scurt si este montat
coaxial in conducta de circulatie a fluidelor. Astfel
de amestecatoare sunt eficiente pentru ameste-
carea unor lichide avand viscozitati diferite.

Agitatoarele cu rotor si stator lucreaza
pe acelasi principiu ca si cele montate in recipient;
sistemul de conducte care leaga agitatorul de
recipient permite alimentarea axiala si evacuarea
radiala a fluidului din camera agitatorului. Tipul
constructiv al rotorului determind volumul de fluid
debitat de acesta, in timp ce turatia sa
influenteaza hotarator forfecarea, macinarea si
dezintegrarea particulelor solide. Distanta dintre
rotor si stator precum si forma si dimensiunile

Fig. 4.71. Instalatie de emulsionare cu amestecétor in flux:
1 — amestecétor in flux; 2 — motor de antrenare; 3 — vas;
4 — robinet cu 3 cai; 5 — amestecator suplimentar

fantelor statorului difera de la o firma producétoare la alta, aceste caracteristici influentand cu precadere genul de

aplicatie pentru o anumita combinatie rotor-stator.

Cateva tipuri constructive de ansambluri rotor — stator sunt redate in fig. 4.72, in fig. 4.73 fiind redate

cateva agitatoare pentru montare in flux.

Fig. 4.72. Tipuri constructive de ansambluri rotor — stator:
a — Intr-o singura treaptd; b — in doua trepte; ¢ — cu trei rnduri de dinti profilafi intretesuti;
d — cu canale intretesute. 1 — rotor; 2 — stator.
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Rotoarele de tipul celor redate in fig. 4.72 d prezinta o eficienta deosebita, putand realiza emulsii la nivel
submicrometric printr-o singura trecere a amestecului prin amestecator. Cateva caracteristici ale unor
amestecatoare echipate cu astfel de rotoare sunt prezentate in tab. 4.24.

Fig. 4.73. Agitatoare de tip rotor — stator montate “in flux” (in line):
a - tip Greerco (Chemineer Inc.); b - tip Megatron MT 220 (Kinematica AG); ¢ — tip Megatron etajat cu trei
dispozitive rotor — stator (Kinematica AG); d - tip HP 400 (Charles Ross & Son Co.); e - tip Greerco in
constructie sanitard (Chemineer, Inc.); f—tip HP in constructie sanitara (Charles Ross & Son Co.).

Tab. 4.24. Caracteristicile unor amestecétoare in flux din seria X produse de Charles Ross & Son Co.

Tipul de Turatia Diametru [mm] Capacitate Putere motor
amestecator | [rot/min] rotor aspiratie | refulare [I/h] [kW]
410X-3 15000 75 20 12 38 75
420X-3 15000 75 20 12 38 15
430X-6 7200 150 38 38 76 22,5
440X-9 4800 225 38 38 171 30
450X-12 3600 300 50 50 338 38
460X-12 3600 300 50 50 338 45
475X-15 3000 375 100 100 540 55
4100X-18 2400 450 200 150 720 75
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Alte tipuri constructive de rotoare sunt redate in fig. 4.74, o parte din caracteristicile lor fiind redate in
tab. 4.25.

Fig. 4.74. iurl constructive de rotor — stator pentru amestecatoare in flux ale firmei Kinematica AG:
a ... h— pentru instalatii de laborator si pilot;i ... t — pentru instalatii pilot si industriale.

Morile coloidale sunt similare din punct de vedere constructiv amestecatoarelor cu ansamblu rotor —
stator montate in flux. Deosebirile constau in faptul ca in morile coloidale cantitatea de fluid retinuta in zona de
lucru este mai mare, iar in fluid se introduce mai multa energie per trecere. De asemenea, morile coloidale sunt
prevazute cu un dispozitiv care permite reglarea distantei dintre rotor si stator, permitdnd astfel un control
imbunatatit al vitezelor de forfecare si al timpului de retentie a materialului prelucrat in moara.
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Tab. 4.25. Caracteristici ale ansamblurilor rotor — stator redate in fig. 4.74

. Viteza perife- .
4F|7%', Tip rica a rcftorului Debit ;I)Irhelucrat Aplicatii tipice
T [mis] [Vh]
a MTG 20/2 max. 25,0 max. 1200 dispersare S-L, sfardmare, macinare umeda,
b MTG 30/2 max. 35,0 max. 2400 extractie, amestecare intensa
c MTG 30/4 max. 34,0 max. 1800 suspensii fine, emulsionare, dizolvare, extractie
di MTG 36/2 max. 29.0 max. 3500° disper:sare S'L’. G-L, sférémarg, méc[nare
umeda, extractie, amestecare intensa
ej | MTG36/4 max. 26,0 max. 2000* suspensii fine, emulsionare, dizolvare, extractie
f K MTG 48/2 max. 32,0 max. 4000* disper:sare S'L’. G-L, sférémarg, méc[nare
umeda, extractie, amestecare intensa
| g MTG 47/6 max. 36,0 max. 3600 suspensii fine S-L, G-L, emulsionare, macinare
h K max. 36,0 30 -10000 producere de sosuri, dressinguri, maioneze
| MTG 48/6 max. 36,0 max. 3500* suspensii fine S-L, G-L, emulsionare, macinare
m G 10,0-31,0 2400 — 130000* | dispersare solide mari, macinare, sfardmare
: I\'_fl 188 — 31 8 2388 — 128888: emulsii si suspensii cu dimensiuni medii ale
o = 10.0-310 2400 — 130000" picaturilor, dezaglomerare, macinare umeda
q HG 21,0-40,0 2400 - 60000* | dispersare solide mari, macinare, sfardmare
r HM 21,0-40,0 2400 - 60000* | emulsii si suspensii cu dimensiuni medii ale
(3 HF 21,0-40,0 2400 - 60000* | picaturilor, dezaglomerare, macinare umeda
t HS 21,0-400 2400 — 60000 jmulsii?i suspensii fine, macinare umeda,
ispersii G-L, dezaglomerare

* - raportat la apa

in fig. 4.75 este redatd o moara coloidala verticala, moara coloidald Premier. Piesa esentiald a morii
este rotorul tronconic (1) care se roteste foarte rapid la distantd mica si reglabild de carcasa (2). Principalele

caracteristici ale acestei mori sunt redate in tab. 4.26.

Fig. 4.75. Moara coloidala verticald Premier:
1— rotor; 2 — carcas&; 3 — surub reglare distanta rotor —

carcasd; 4 — alimentare; 5 — evacuare; 6 — roata de
tfransmisie.

carcasa [mm]

B Tab. 4.26. Caracteristici ale morilor coloidale Premier

Caracteristica - . Mori —

industriale mici
Diametru maxim 150-400 | 75-100
rotor [mm]

. . 7200 -
Turatie rotor [rot/min] 3600 17000
Debit de material max. 6.8 0,023 -
prelucrat [m3/h] s 0,70
Putere max. 75 i
necesara [kW] '

Distanta minima rotor — 0.04-10
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Moara coloidala W250HB (Chemineer, Inc.) poate functiona in pozitie orizontala (fig. 4.76), dar poate fi
utilizata si in pozitie verticala, prin adaptarea unui buncar de alimentare cu conducta de recirculare si montarea
morii propriu-zise pe un stativ vertical. Ansamblul rotor — stator poate fi cu suprafete de lucru plane, utilizabil
pentru majoritatea emulsiilor si suspensiilor, sau cu suprafete de lucru canelate, special proiectate pentru
obtinerea emulsiilor viscoase, cum ar fi, de exemplu, maioneza.

Fig. 4.76. Moara coloidald W250HB (Chemineer, Inc.):
a— vedere de ansamblu: 1 - carcasa,; 2 — alimentare; 3 — evacuare; 4 — racord pentru spélare; 5 — dispozitiv
pentru reglarea distantei rotor-stator; 6 — cuplaj; 7 — motor de antrenare; 8 — batiu;
b — ansamblu rotor (1) - stator (2) standard; ¢ — ansamblu rotor (1) — stator (2) cu caneluri.

Principalele dezavantaje ale morilor coloidale sunt faptul c& necesitd o pompa suplimentara pentru
alimentare (consum suplimentar de energie) si au debite limitate.

Omogenizatoarele sub presiune sunt dispozitive alcatuite dintr-o pompa de inalta presiune si un
mecanism cu orificii in interiorul caruia are loc reducerea presiunii create de pompa. Se utilizeaza fie pompe cu
turatie fixa si dispozitive cu orificii variabile (denumite valve), fie pompe cu turatie variabild si dispozitive cu orificii
fixe (denumite camere). Aceste omogenizatoare trimit o cantitate mica de material in zona cu orificii, zona supusa
cavitatiei si turbulentei intense, materialul fiind astfel supus unor tensiuni de forfecare extrem de ridicate. In ciuda
faptului ca produc emulsii foarte fine, omogenizatoarele sub presiune au dezavantajul ca pot prelucra doar debite
reduse (cateva sute de litri/min) de lichide cu viscozitate redusa (uzual sub 0,5 Pa.s).

Dispozitivele cu ultrasunete sunt folosite frecvent in instalatiile de laborator si micropilot, dar si pentru
microproductie atat in prepararea emulsiilor (de ulei in apa, de acizi grasi, de cosmetice, de combustibili, etc.),
cat si in procese de dezmembrare a celulelor din tesuturi, virusi, bacterii, sénge, de omogenizare a probelor de
tesuturi, de dispersare a bacteriilor si celulelor de culturd, de dezaglomerare a pulberilor, de degazare a lichidelor
(apa, bere, solventi, etc.), de extractie a proteinelor, enzimelor, acizilor nucleici, a sucurilor din pulpa de fructe, in
procese de curédtire, dizolvare, maruntire, etc. Cu ajutorul ultrasunetelor se pot obtine emulsii in care particulele
fazei disperse ajung la dimensiuni de pana la 0,01 um.

Un astfel de dispozitiv cu ultrasunete este prevazut cu un generator care produce pulsuri energetice de
inalta tensiune la frecventa de 20 kHz. Un convertor transforma pulsul electric in vibratii mecanice de aceeasi
frecventd, prin intermediul unui cristal piezoelectric. Vibratiile cristalului sunt preluate si focalizate de catre o tija
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din titan care radiaza energia in faza lichida in care este imersata. Sub actiunea undelor ultrasonore introduse in
mediul fluid are loc fenomenul de formare, urmat de colapsul unor microbule de vapori. Fenomenul, cunoscut sub
denumirea de “cavitatie”, produce o puternica actiune de forfecare si torsiune in faza lichida.

Fig. 4.77. Dispozitiv cu ultrasunete pentru
prepararea emulsiilor:

a— schema de principiu; b — detaliu celuld continud;
1 - generator 20 kHz; 2 — convertor; 3 — amplificator;
4 - duza din titan; celula; 6 — corp; 7 - alimentare;
8 - evacuare; 9 - preaplin; 10 — placa cu orificii;
11 - etangare.

Prelucrarea fluidului se poate realiza in sarje
sau continuu, caz in care se utilizeaza o celuld prin
care lichidul circula ascendent (fig. 4.77). Cateva
caracteristici tehnice ale unor astfel de dispozitive cu
ultrasunete sunt redate in tab. 4.27.

Generatoarele utilizate genereaza
puteri cu valori de 0,1kW/22,5 kHz; 0,475 kW/20 kHz;
respectiv 0,5 kW/20 kHz.

Tab. 4.27. Caracteristici tehnice ale dispozitivelor de
prelucrare continua cu ultrasunete de tip Sonicator,
prevazute cu celula continud Flocell

Tipul Debitul Presiunea | Diametrul
celulei prelucrat statica racordurilor
[I/h] [MPa] [mm]

800A* 40 0,35 6
800B** 40 0,70 6
800C** 1200 0,70 19
800D** 2400 0,70 25

¥ - policarbonat translucid;

** - otel inoxidabil SS 31600.

Intrucat in procesul de emulsionare un
parametru esential pentru stabilitatea emulsiei il
reprezinta diametrul particulelor fazei disperse, efectul
de amestecare al diferitelor dispozitive poate fi
comparat $i prin marimea acestui parametru. Cu cat
picaturile sunt de dimensiuni mai reduse, cu atat
eficienta dispozitivului de emulsionare este mai mare.

in tab. 4.28 si fig. 4.78 sunt comparate
céteva tipuri de amestecatoare pentru emulsii functie
de marimea particulelor fazei disperse. Se poate

constata eficienta deosebita a amestecatoarelor in flux prevazute cu ansamblu rotor - stator cu canale
intretesute (fig. 4.72 d), eficienta apropiatd de a omogenizatoarelor de inalta presiune, dar obtinuta in conditiile
unor debite prelucrate de 10 ori mai mari (100 — 200 I/min fata de 10 — 20 I/min) la acelasi consum energetic.

Tab. 4.28. Marimea picaturilor fazei disperse la iesirea din diverse dispozitive de emulsionare

Tipul dispozitivului

Diametrul picaturilor [um]

Amestecétor in flux rotor — stator cu cavitatie

Omogenizator de inalta presiune

Amestecator in flux — o singura pereche rotor-stator
Amestecator in flux — perechi multiple rotor-stator

Amestecétor in flux cu rotor-stator cu canale intretesute

13-14
7-8
4-6

0,1-1,0
0,1-0,5
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Fig. 4.79. Comparatie intre gradul de omogenizare realizat de diferite tipuri de agitatoare in flux

Pentru realizarea unor procese de emulsionare sau omogenizare in regim discontinuu se pot utiliza si
echipamente care contin mai multe agitatoare, avand constructii si functiuni diferite.

Dispozitivul Agi-Mixer (Chemineer Inc.), prezentat in fig. 4.80 a este alcatuit dintr-un vas cilindric cu fund
emisferic (1) prevazut cu manta, avand capacitati de pana la 4,5 m?. Presiunea de lucru in manta este de 0,1 -
0,65 MPa, putand utiliza abur, apa calda sau fluide speciale pentru transfer de caldura. Pe capacul rabatabil (5)
este amplasat un agitator cadru cu palete (2) care urmareste conturul vasului, prevazut cu racletele din teflon (3)
care razuiesc permanent interiorul recipientului, aducand materialul spre zona centrala si impiedicand contactul
prelungit al acestuia cu suprafata de transfer termic. Coaxial cu agitatorul cadru, la partea inferioara a acestuia,
este montat un mixer omogenizator (4) de tip turbina cu stator, avand turatia mult mai mare. Ambele agitatoare
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sunt actionate independent de catre grupurile de actionare alcatuite din motoarele (6) si reductoarele/transmisiile
(7). Tot echipamentul este realizat in constructie sanitard, din otel inoxidabil UNS SS 31600 lustruit, pentru a
permite curatirea si igienizarea facild. Acest dispozitiv este utilizat cu precédere in industria produselor
farmaceutice si cosmetice, pentru prepararea cremelor, lotiunilor, alifiilor si dispersiilor.

Turboemulsificatorul de la Charles Ross & Son Co. (fig. 4.80 b) are trei agitatoare diferite, toate
coaxiale: un agitator ancora (3) care urmareste lent conturul vasului, fiind prevazut cu raclete din teflon (4), un
agitator cu brate (5) care se roteste in sens contrar si o turbina de omogenizare (6) de mare viteza de tip rotor in
stator, avand dinti profilati. Vasul (1) este prevazut cu manta pentru incalzire-racire si cu un capac (2) pe care
este montata actionarea agitatoarelor (7, 8). Datorita actiunii complexe de amestecare in volum a agitatorului cu
ancora si a celui cu brate, combinata cu actiunea de forfecare puternica provocata de turbina de omogenizare,
acest echipament are aplicatii frecvente in industria alimentara, cosmetica si farmaceutica.

Fig. 4.80. Omogenizatoare cu agitatoare multiple:
a - AGI-MIXER: 1- vas cu manta; 2 - agitator cadru cu palete; 3 — raclete din teflon; 4 — mixer omogenizator;
5 — capac rabatabil; 6 — motoare; 7 — reductoare $i transmisii.
a- TURBOEMULSIFICATOR: 1 vas cu manta; 2 — capac; 3 - agitator cu ancord; 4 — raclete din teflon;
5 — agitator cu brate; 6 — turbind de omogenizare; 7 — motoare; 8 — reductoare.

Un alt echipament care conduce la picaturi de dimensiuni reduse, uniform distribuite, este Maximixerul
produs de firma americana Arde Barinco, utilizat pentru obtinerea sarjelor de produse dezareate, cum sunt
sosurile si maioneza. Acest echipament este alcatuit dintr-un vas prevazut cu trei dispozitive de amestecare
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diferite, necoaxiale, actionate independent: un agitator cu ancora prevazuté cu racleti din teflon, operat la viteze
reduse, un agitator cu patru palete drepte, inclinate la 459 si un omogenizator de mare viteza, de tip turbina
(rotor) in stator. Toate dispozitivele de amestecare pot fi actionate in ambele sensuri de rotatie, la turatii variabile.
Ingredientele solide pulverulente se adauga sub vacuum, direct in zona omogenizatorului. Acesta este operat
initial la viteza redusa, pentru a permite eliminarea aerului acumulat la baza vasului. Avantajul acestui
echipament este multifunctionalitatea sa si reversibilitatea rotatiei agitatoarelor, care previne aglomerarile
datorate formarii de curenti preferentiali.

4.2.7.3. AMESTECAREA SISTEMELOR BIFAZICE LICHID - GAZ.
FORMAREA DISPERSIILOR DE GAZE IN LICHIDE

Cand solubilitatea gazului in faza lichida este foarte redusa, sau cand gazul este insolubil, rezulta un
sistem eterogen gaz — lichid, care poate fi:
¢ un ansamblu de bule de gaz dispersate in faza lichida continua;

e un ansamblu de picéturi de lichid dispersate in faza gazoasa continué (ceatd, aerosoli lichizi);
e un ansamblu de bule de gaz separate intre ele printr-o peliculd subtire de faza lichida (spuma).

Stabilitatea acestor sisteme disperse este conditionata de un numar mare de factori, dintre care se pot
enumera: proprietatile fizice ale gazului si lichidului (densitate, viscozitate, tensiune superficiala), marimea
particulelor fazei disperse (bule, respectiv picaturi), concentratia fazei disperse din amestecul gaz - lichid,
prezenta in sistem a unor agenti de spumare sau, dimpotriva, a unor antispumanti, regimul hidrodinamic, etc.

Astfel de sisteme sunt frecvent intainite atét in industria alimentara, cat si in tehnologiile bazate pe
bioprocese, cunoasterea modului de formare si a comportarii acestora fiind deosebit de utild pentru conceperea,
proiectarea, exploatarea si optimizarea proceselor, utilajelor i instalatiilor din ramurile industriale mentionate.

4.2.7.31. Formarea si proprietatile bulelor de gaz

Sub denumirea de bule sunt cunoscute particulele gazoase care strabat straturi de lichide sau de solide.
Modul de formare a bulelor, dimensiunile lor, fenomenele de scindare sau coalescenta sunt elemente hotaratoare
in transferul de impuls caldura si masa intre bulele de gaz si celelalte faze implicate in proces. Aparitia bulelor
intr-o faza lichida se poate datora mai multor cauze, si anume:

a- fierberea unuia dintre componentii fazei lichide;

b - detenta unui gaz in prealabil dizolvat in faza lichida;

c- introducerii din exterior a gazului in faza lichida;

d - scindarii unor bule de dimensiuni mai mari, preexistente in faza lichida.

Formarea spontana a bulelor este imposibila; chiar la fierberea lichidelor monocomponente pure, bulele
apar pe anumite centre (germeni) de nucleatie: microbule preexistente in lichid, impuritéti solide contindnd gaze
adsorbite, imperfectiuni ale suprafetei solide a recipientului, prin cavitatie mecanicé sau acustica.

In practica amestecarii lichid — gaz, modalitatea uzuald de generare a bulelor in faza lichida este aceea
a introducerii gazului, printr-un dispozitiv cu orificii (amplasate orizontal sau vertical), in recipientul cu lichid.

Mecanismul formarii bulelor la iesirea gazului dintr-un orificiu imersat difera in functie de debitul
gazului, formarea bulelor fiind conditionata de interactiunea fortelor care se manifesta in sistem. La debite reduse
de gaz, bulele se formeaza prin mecanism cvasistatic: bulele sunt de volum practic constant (care este functie de
diametrul dp al orificiului), iar frecventa de formare a lor este proportionala cu debitul de gaz. La debite medii gi
mari de gaz, dupa trecerea printr-o zond tranzitorie, bulele se formeaza prin mecanism dinamic: frecventa de
formare a bulelor raméne constanta, in timp ce volumul bulei creste proportional cu debitul de gaz. La debite
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foarte mari de gaz, apar fenomene de coalescenta si de divizare (rupere) a bulelor de gaz, domeniu cunoscut ca
domeniul de atomizare. Domeniile mecanismelor de formare a bulelor sunt redate in fig. 4.81.

ot ey,

e ™~
A . \
]
; \
S efectul cresterii i '
f volumului coloanei e ’
e ©
o de lichid -1 N
2 5
: -—
2 8
2 I3
S B
2 ! , L8
mecanism _ ! mecanism |
cvasistatic ! dinamic /E
|
- ‘ >
Debitul de gaz
Fig. 4.81. Mecanisme de formare a bulelor Fig. 4.82. Formarea unei bule de gaz

Tn timpul formérii unei bule la capatul unui orificiu cu axa verticald imersat in lichid, bula de gaz are
initial forma unei calote sferice, iar apoi a unei sfere (fig. 4.82). Cand forta ascensionald egaleaza forta de
tensiune superficiala raportata la perimetrul orificiului, bula formeaza un géat cere se stranguleaza continuu pana
la rupere: bula se desprinde si urca prin faza lichida.

Diametrul bulelor de gaz se poate calcula din ecuatia de echilibru a fortelor:

F, =F, (4.222)

Forta ascensionala este data de diferenta dintre greutatea volumului de lichid dislocuit (forta arhimedica)
si greutatea bulei:

.d°
Fa:FL_FG:(mL _mG)g:ﬂT(pL_pG)g (4223)

iar forta de tensiune superficiala este datd de produsul dintre tensiunea superficiald, perimetrul orificiului i
cosinusul unghiului de contact la interfata solid — lichid — gaz (daca orificiul este complet udat de lichid, 8 =0 si
cosd =1):

F =n-d,-0,-cos@ (4.224)
inlocuind (4.224) si (4.223) in (4.222) si explicitand in functie de diametrul bulei, se obtine:
gyl %o (4.225)
(pL ~Ps ) g

Ecuatia (4.225) permite calculul diametrului bulelor de gaz cu o eroare de maximum 20%, explicabila
prin aceea ca volumul bulei prezinta mici variatii cu debitul de gaz si prin influenta variatiilor presiunii determinate
de circulatia bulei de gaz in camera de deasupra orificiului de formare a bulei.

Pentru a corela diametrul mediu al bulelor de gaz, d, cu volumul camerei prin care se deplaseaza
bulele, V., Hughes introduce criteriul de capacitate, N, care raporteaza acustica incintei la volumul acesteia:

Ap —p. )V - 4p. -V -
Nc: (pL 2:DG) czgE p62 c g (4226)
”dOIOGC ﬂ.dOPZ
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in care c este viteza sunetului in gaz, P este presiunea totala la orificiu, y este raportul capacitatilor termice ale
celor doua faze; Efectul cresterii valorii N este indicat prin curbele punctate din fig. 4.81.

In functie de valorile N; se disting urmatoarele cazuri:
e N;<0,7: camera de volum mic, volumul bulei (V,) este independent de V,, iar diametrul bulelor se calculeaza
in domeniul cvasistatic (in care d = constant) cu ecuatia (4.225), iar in domeniul dinamic (in care frecventa de
formare a bulelor este constanta) cu relatia:

12
323\/(6+2,5 We-Fr'?).d, -, .22
9-p,
in care d este diametrul mediu al bulelor, iar criteriile We si Fr se calculeaza cu ecuatiile:
2
we=doV P g9 f"’ (4.228)
o, v

in care v este viteza gazului prin orificiu. Cu ecuatia (4.227) se obtin rezultate bune in domeniul We.Fr'2 < 18 la
valori subunitare ale produsului N. y.

e in domeniul 1 < N,y < 9: camera de volum intermediar, volumul camerei are un efect sensibil asupra
volumului bulelor de gaz; diametrul mediu al bulelor se calculeaza cu relatia:

= /W (4.229)
L

valabila pentru domeniul We.Fr'2 <2 4 la valori N, cuprinse intre 1,4 si 1.
e indomeniul Nc.y > 9: camera de volum mare, diametrul bulelor de gaz este practic dublu fata de cel calculat
din ecuatia (4.225). Diametrul mediu se calculeaza cu relatia:

d :3/550'0—'“L (4.230)
9-p.
valabild in domeniul We.Fr'2 < 18.

Comportarea hidrodinamica a unei bule de gaz este variabila si complexa, pe de o parte datorita
deformabilitatii bulei, iar pe de alta parte datorita fortelor care actioneaza asupra ei. Regimul de curgere este
caracterizat prin criteriile adimensionale Reynols (Re), Weber (We), Eétvéds (E®) si M (care exprima influenta
fazei continue):

Re =Pt Vo d © We = p.Vs-d - Ep= (o, = ps)-d*-g C M= Wej L= ﬂ; ‘g (4.231)

H o, o, Re o, P
In ecuatiile (4.231), pe langa notatiile cunoscute (indicii L si G referindu-se respectiv la faza gazoasa si la cea
lichida), intervine vo, viteza terminala a unei bule de gaz (viteza “de sedimentare”) si coeficientul de rezistenta
= Lz (4.232)
05p,-v,-A
in care Freste forta de frecare, iar A este aria sectiunii bulei perpendiculara pe directia de miscare.

Traiectoria bulei de gaz este in functie de forma acesteia. in functie de valoarea crescatoare a criteriului

Re se disting:

e bule de tip sferic, avand d < 0,02 m, cu interfata G-L mobila, traiectorie rectilinie a migcarii;

e bule de tip sferoid aplatizat, avand d > 0,02 m, cu interfata G-L instabila, cu variatie periodicd a raportului
intre axele elipsoidului, traiectorie in zigzag sau elicoidala;

e bule de tip calota sferica, avand d > 0,02 m, traiectorie neuniforma rectilinie;

e bule de tip piston de gaz, avand d = D (D - diametrul recipientului), miscare rectilinie.
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Viteza terminald ascensionala (viteza “de sedimentare’) a unei bule de gaz se obtine din conditia
echilibrului fortelor care actioneaza asupra bulei. In cdmp gravitational (fig. 4.83) ecuatia de echilibru se scrie:

F,=F;+G (4.233)
Ecuatia (4.233) se mai poate scrie:
F,-G=F (4.234)
sau, explicit:
V2
Voolpi=pa)-g=¢ = pu A (4.235)

Daca bula este sfericd, proiectia sa pe planul normal la
directia de deplasare este un cerc de diametru egal cu diametrul
bulei, astfel incat relatia (4.235) se poate scrie:
d® v¢ d?
5 pi=pe)g=¢pi

(4.236)

6
de unde, dupa simplificarile de rigoare, se poate explicita viteza
terminala a bulei:
v, :\/iiug (4.237)
3¢ p

, , 3 Deoarece ps << p1, pe se poate neglija fata de pp, astfel
Fig. 4.83. Forfe care acfioneaza asupra  jncat viteza terminald se pate calcula cu relatia simplificata:

unei bule sferice de gaz care se 4 d
deplaseaza printr-un lichid in cdmp de Vy=.——¢ (4.238)
forte gravitational \3 ¢

Pentru bule avand alta forma decat cea sferica,

lg ¢’ produsul A se inlocuieste cu £*A* ecuatia (4.238)
devenind:
4 d
CiaR =it (4.239)

in care coeficientul de rezistentd modificat, * este functie
de regimul hidrodinamic (Re) si de forma bulei de gaz (fig.
4.84).

I functie de valoarea criteriilor Re si M, se obtin
expresiile de calcul pentru viteza bulelor de gaz in cele 4
b domenii reprezentate in fig. 4.84:

e domeniul1; Re < 2;

24
J ¢ ke
(4.240)
Fig. 4.84. Dependenta coeficientului de rezistentd ¢ v, = i.dz P g
de Re (a) si de viteza terminala a bulelor (b) la 18 U,

deplasarea bulei de gaz prin faza lichida
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e domeniul 2; 2 < Re < 4,02M0.214;

., 186
é, = ReO,GB
0,53 1,28 (4241)
v, =033g"" .(&J .(ﬂj
0 H 2
e domeniul 3: 4,02M0214 < Re < 3,1M0.25;
$
o= 0,0275%
y (4.242)
v, =191 -2t
v p-d
e domeniul 4: Re > 3,1M0.25:
. Re
( = 0,82W
(4.243)

0,25
v, =1,18(GL ’gJ
PL

Cu cresterea valorii criteriului Re, influenta diametrului bulelor asupra vitezei acestora scade (de la 02 in
domeniul 1 la d%° in domeniul 3), in timp ce in domeniul 4 viteza bulelor este influentata numai de proprietatile
lichidului.

in literatura sunt prezentate si alte relatii de calcul, simplificate, pentru calculul vitezei bulelor de gaz.

La deplasarea bulelor singulare prin fluide nenewtoniene, coeficientul de rezistenta £ poate fi calculat cu
o precizie satisfacatoare folosind relatia:

‘= 286
Re
valabila in domeniul curgerii laminare (Re < 1).

Cand o bula interfera cu bulele vecine se formeaza un grup sau ansamblu de bule, a carui miscare are
alte caracteristici decét ale unei bule singulare. Formarea si miscarea ansamblului de bule poate fi asimilata cu
cea a bulelor individuale doar in cazul debitelor mici de gaz i a orificiilor distantate. Bulele generate in zona de
barbotare au viteze ascensionale diferite, corespunzatoare diametrelor lor diferite. Bulele mari, avand viteza mai
mare, antreneaza sau dislocuiesc bulele mici. Deformarea bulelor are efect atat asupra dinamicii fluidului, cat si
asupra coalescentei si scindarii. Descrierea matematica a comportarii ansamblului de bule este ingreunata de
definirea modului de dispunere a bulelor, considerate a fi sfere rigide.

(4.244)
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