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Esperienza n.1) SCAMBIATORI DI CALORE

1.1) Strumenti utilizzati

Scambiatore di calore a mantello, dotato, per ciascun circuito (fluido caldo e freddo             rispettivamente), di:

· pompa di alimentazione;

· valvola per la regolazione della portata del fluido e relativo indicatore(unità di misura in litri/ora);

· manometro per la lettura della pressione all'interno del circuito ( unità di misura in  bar );

· indicatore della perdita di carico del fluido ( unità di misura in cm di Hg ).

Quadro elettrico con:

· display e selettore a 2 vie, per la lettura delle temperature di ingresso e di uscita dei due fluidi;

· interruttori per l'accensione o spegnimento delle pompe di alimentazione di ciascun circuito.

Nella parte posteriore erano presenti una serie di valvole per commutare lo scambiatore di calore dal funzionamento in equicorrente in controcorrente e un serbatoio, con un galleggiante all'interno, contenente acqua per l'alimentazione dell'apparecchiatura.  

1.2) Premessa Teorica: scambiatori di calore

Lo scambiatore di calore e' un'apparecchiatura destinata a realizzare il trasferimento di potenza termica tra due  correnti fluide a diversa temperatura.

Queste apparecchiature hanno un vasto impiego in numerose applicazioni. Sono, ad esempio, componenti fondamentali di tutte le macchine termiche e sono inoltre utilizzati nel riscaldamento degli edifici e negli impianti di condizionamento e refrigerazione.

Nel caso in cui all'interno del dispositivo si  verifichi una miscelazione tra i due fluidi ( come nelle torri evaporative)

Si ha uno scambiatore detto a contatto diretto. Il loro impiego e' limitato ai casi in cui sia semplice riottenere una separazione tra i due fluidi all'uscita  dello scambiatore. Se invece i  due fluidi sono separati da una parete impermeabile alla massa si ha il cosiddetto scambiatore a contatto indiretto.

È nell'ambito di questi ultimi che è possibile una distinzione in base alla disposizione delle due correnti fluide. Si parlerà di scambiatore in equicorrente quando i due fluidi scorrono parallelamente e nello stesso verso e scambiatore in controcorrente quando il verso di moto dei fluidi è opposto. Altra possibile disposizione è a correnti incrociate, in cui le direzioni di moto dei due fluidi non sono parallele.

 Gli scambiatori possono essere classificati in base anche al loro grado di compattezza, ossia mediante la superficie di scambio termico per unità di volume. Si definiscono scambiatori di calore compatti quei dispositivi che hanno una superficie di scambio termico per unità di volume maggiore a 700 metri quadri/ metro cubo. In base alla tipologia costruttiva gli scambiatori di calore si possono distinguere in scambiatori di calore a fascio tubiero ( shell and tube), a tubi concentrici, a piastre piane, etc.

La progettazione di uno scambiatore di calore richiede non solo un dimensionamento termodinamico ma anche le valutazioni delle perdite di carico fluidodinamiche che condizionano la scelta dei sistemi di pompaggio, la scelta della geometria e della tecnologia realizzativa e la progettazione meccanica dell'intero dispositivo.
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Introduzione allo studio

Nello scambiatore di calore la potenza termica scambiata risulta funzione delle caratteristiche geometriche dello scambiatore, nonché delle temperature e delle caratteristiche termofisiche dei fluidi. La teoria elementare dello scambiatore stabilisce relazioni tra questi parametri, nel caso di fluidi a correnti parallele, separate da una superficie diatermana. Nella trattazione si adotterà la convezione di indicare con c il fluido caldo e con  f il fluido freddo.

La coordinata x rappresenta la coordinata corrente della superficie di scambio nello scambiatore.

   Nella trattazione elementare valgono alcune ipotesi semplificative che si sintetizzano in:

· il sistema opera in regime stazionario;

· il dispositivo è adiabatico rispetto all'ambiente, in altre parole il fluido caldo cede calore al solo fluido freddo;

il dispositivo non scambia potenza meccanica con l'ambiente;

· sono trascurabili le variazioni d'energia cinetica e d'energia potenziale tra due sezioni generiche per i due flussi;

· il coefficiente globale di scambio termico è costante;

· i fluidi hanno proprietà termofisiche costanti;

· i fluidi sono o gas perfetto o liquido incomprimibile ideale che scorre nel dispositivo a pressione costante;

· la conduttività termica assiale lungo lo scambiatore è nulla.

In realtà il calore specifico dei fluidi può cambiare al variare della temperatura del fluido ed il coefficiente globale di scambio termico può cambiare al variare delle proprietà termofisiche del fluido e delle condizioni fluidodinamiche ma, in molte applicazioni, tali applicazioni non sono significative.

Scambiatore in equicorrente

Si considererà lo scambiatore in equicorente schematizzato in figura 2. 
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Applicando l'equazione di bilancio energetico al volume di controllo infinitesimo con le ipotesi semplificative illustrate, per ogni singola corrente fluida, ed indicando con dQ, la potenza termica infinitesima ceduta dal fluido caldo al fluido freddo, si ottiene:

 mc[hx - hx+dx ]c - dQ = 0

mf [hx - hx+dx ]f - dQ = 0

La potenza termica scambiata è esprimibile in funzione della differenza di temperatura tra i due fluidi:

dQ = U( Tc - Tf )dx

Con l'ipotesi che il fluido sia un gas perfetto o un fluido incomprimibile ideale che si muove nel condotto a pressione costante( e quindi in assenza di perdite di carico), la variazione d'entalpia tra le sezioni d'ingresso e d'uscita può essere espressa in funzione della temperatura di miscelamento adiabatico delle sezioni, perciò l'equazione di bilancio energetico diventa:

mc cpc [Tx - Tx+dx]c - dQ =0

mf cpf [Tx - Tx+dx ]f + dQ =0

ove T è la temperatura di miscelamento adiabatico del volume di controllo analizzato.

Sviluppando in serie di Taylor le temperature dei fluidi ed introducendola capacità termica di portata Cc e Cf espressa in unità del SI [ W/K], si ottiene:

Tx - Tx+dx = Tx - ( Tx + ( dT/ dx) dx + o(dx2 ) )

Cc = mc cpc

Cf  = mf cpf

Trascurando i termini infinitesimi d'ordine superiore e sostituendo si ottiene il sistema d'equazioni:

Cc dTc + dQ  = 0

Cf dTf - dQ  = 0

dQ = U( Tc - Tf ) dx

Si indicherà ora con i pedici 1 e 2 le sezioni estreme ( iniziale e finale ) dello scambiatore. Attraverso la sezione iniziale (1) si ha, per lo scambiatore in equicorrente, l'ingresso dei due fluidi come schematizzato in figura 4 .

 Per determinare sia l'andamento delle temperature di miscelamento adiabatico Tc(x) e Tf(x), sia la superficie dello scambiatore necessaria per trasferire una determinata potenza termica è necessario  risolvere il sistema di equazioni differenziali del primo ordine con la seguente condizione al contorno:

x = 0

 Tc = T cl

Tf  = Tfl

                                                                           Q = 0

L'integrazione delle prime due equazioni differenziali consente di ricavare  le prime due equazioni fondamentali degli scambiatori di calore:

Q = Cc ( Tc1 - Tc2 )

                                                                Q = Cf  ( Tf2 - Tf1 )

In queste relazioni si è indicato con Tc1,  Tf1 le temperature rispettivamente del fluido caldo e del fluido freddo nella sezione iniziale (ingresso) dello scambiatore , e con Tc2 e Tf2 le temperature rispettivamente del fluido caldo e del fluido freddo nella sezione finale (di uscita) dello scambiatore.

Per l'integrazione della terza equazione differenziale si risolvono le prime due equazioni differenziali rispetto a dTc e dTf ottenendo:

dTc = - dQ / Cc                           dTf = + dQ / Cf

Sottraendo alla prima equazione la seconda ed osservando che:

dTc -dTf = d(Tc -Tf )

si ha:

d( Tc - Tf ) = -dQ ( 1/ Cc+1/Cf  )

consentendo di ottenere il sistema di equazioni differenziali:

d ( Tc -Tf ) = - MdQ

dQ = U ( Tc - Tf )dx

M = (1/Cc + 1/Cf )

Sostituendo nella prima equazione differenziale a dQ l'espressione che deriva dalla potenza termica scambiata si ha:

d ( Tc - Tf ) = -MU ( Tc - Tf) dx

Questa relazione integrata, tra la sezione iniziale 1 e la sezione finale 2, consente di ricavare:

ln (( Tc - Tf )2 / ( Tc - Tf )1) = - MUS

Sostituendo alle capacità termiche di portata le espressioni:

1 /Cc = (1 / Q) ( Tc1 - Tc2 )

1 / Cf  = (1/Q) ( Tf2 - Tf1 )

 risolvendo rispetto alla potenza termica di portata si ottiene la relazione:

Q = US q ( Tc - Tf )2 - ( Tc - Tf )1r / ln (( Tc - Tf )2 / ( Tc - Tf )1)
che rappresenta la terza equazione fondamentale degli scambiatori di calore e che può essere riscritta come :

Q =US Tml

Tml = [ T2  - T1] / ln (T2  /T1)
T1 = ( Tc - Tf )1           cf )2

dove Tml è chiamata differenza di temperatura medio logaritmica. 

L'andamento delle temperature nello scambiatore al variare della superficie di scambio si ottiene dalle prime due relazioni fondamentali valutate nella generica sezione x:

Tc (x) = Tc1 - (Qx / Cc )
Tf (x) = Tf1 + (Qx / Cf )
Essendo:

Qx = -(1/M)  [ ( Tc - Tf )x - T1 ]                                  

ln  (T1 /( Tc - Tf )x) = MUx

Si ricavano le distribuzioni di temperatura:

Tc (x) = Tc1 - ( / MCc )( 1- e -Umx))

Tf (x) = Tf1 + (T1/ MCf )( 1- e -Umx))

Per analizzare l'andamento della temperatura è sufficiente analizzare le derivate prime e seconde di queste funzioni:

dTc / dx <0    d2Tc / dx2 >0

dTf /dx >0   d2Tf / dx2<0

Per cui si osserva che la temperatura del fluido caldo è decrescente ed ha un andamento con concavità rivolta verso l'alto, mentre la temperatura del fluido freddo  è crescente ed ha andamento con concavità rivolta verso il basso come mostrato qualitativamente in figura 3. 

[image: image1.png]Fig. 1 Fuido B

Auido A

Fluido



Se si mantengono costanti il coefficiente globale di scambio termico, le temperature dei fluidi nella sezione di ingresso e le capacità termiche di portata dei due fluidi e si immagina di estendere all'infinito la superficie di scambio, le temperature di uscita tendono ad un valore comune.

Scambiatore in controcorrente

Si considererà ora lo scambiatore in controcorrente. Si indicherà con i pedici 1 e 2 rispettivamente le sezioni iniziale e finale dello scambiatore. Attraverso la sezione iniziale (1) si assumerà, per lo scambiatore in controcorrente, l'ingresso del fluido freddo e l'uscita del fluido caldo, mentre attraverso la sezione finale (2) si ha, conseguentemente, l'uscita del fluido freddo e l'entrata del fluido caldo come in figura 4:
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Applicando l'equazione di bilancio energetico con le ipotesi semplificative illustrate ad  ogni singola corrente fluida, ed indicando con dQ, la potenza termica infinitesima ceduta dal fluido caldo al fluido freddo, si ottiene:

 mc[hx+dx  - hx ]c - dQ = 0

mf [hx  - hx+dx  ]f + dQ = 0

La potenza termica scambiata è esprimibile in funzione della differenza di temperatura tra i due fluidi :

dQ = U(Tc - Tf  )dx

Con l'ipotesi che il fluido sia un gas perfetto o un fluido incomprimibile ideale che si muove nel condotto a pressione costante( e quindi in assenza di perdite di carico), la variazione di entalpia tra le sezioni di ingresso e di uscita può essere espressa in funzione della temperatura di miscelamento adiabatico delle sezioni, quindi l'equazione di bilancio energetico diventa:

mc cpc [Tx+dx - Tx ]c - dQ =0

mf cpf [Tx - Tx+dx ]f + dQ =0

ove T è la temperatura di miscelamento adiabatico del volume di controllo analizzato.

Sviluppando in  serie di Taylor le temperature dei fluidi ed introducendola capacità termica di portata Cc e Cf  espressa in unità del SI [ W/K], si ottiene:

Tx - Tx+dx = Tx - ( Tx + ( dT/ dx) dx + o(dx2 ) )

Cc = mc cpc

Cf  = mf cpf

Trascurando i termini infinitesimi di ordine superiore e sostituendo si ottiene il sistema di equazioni:

Cc dTc - dQ  = 0

Cf dTf - dQ  = 0

dQ = U( Tc - Tf ) dx

Per determinare sia l'andamento delle temperature di miscelamento adiabatico Tc(x) e Tf(x), sia la superficie dello scambiatore necessaria per trasferire una determinata potenza termica è necessario  risolvere il sistema di equazioni differenziali del primo ordine con la seguente condizione al contorno:

x = 0

 Tc = T cl

Tf  = Tfl

                                                                           Q = 0

L'integrazione delle prime due equazioni differenziali consente di ricavare  le prime due equazioni fondamentali degli scambiatori di calore:

Q = Cc ( Tc2 - Tc1 )

                                                                Q = Cf  ( Tf2 - Tf1 )

In queste relazioni si è indicato con Tc1,  Tf1 le temperature rispettivamente del fluido caldo e del fluido freddo nella sezione iniziale (1) dello scambiatore , e con Tc2 e Tf2 le temperature rispettivamente del fluido caldo e del fluido freddo nella sezione finale (2) dello scambiatore.

Si osservi che la temperatura del fluido caldo nella sezione iniziale dello scambiatore corrisponde, per la scelta che è stata  fatta del sistema di coordinate, alla temperatura minima della corrente calda, ovvero la temperatura di uscita dello scambiatore.

L'integrazione della terza equazione differenziale richiede lo svolgimento di alcuni passaggi. Risolvendo le prime due equazioni differenziali rispetto a dTc e dTf ottenendo:

dTc = + dQ / Cc                           dTf = + dQ / Cf

Sottraendo alla prima equazione la seconda ed osservando che:

dTc -dTf = d(Tc -Tf )

si ha:

d( Tc - Tf ) = -dQ ( 1/ Cf -1/Cc  )

consentendo di ottenere il sistema di equazioni differenziali:

d ( Tc -Tf ) = - NdQ

dQ = U ( Tc - Tf )dx

N = (1/Cf - 1/Cc )

 Il coefficiente N è un coefficiente che può assumere valore negativo, positivo o nullo.

Sostituendo nella prima equazione differenziale a dQ l'espressione che deriva dalla potenza termica scambiata si ha:

d ( Tc - Tf ) = -NU ( Tc - Tf) dx

Questa relazione integrata, tra la sezione iniziale 1 e la sezione finale 2, consente di ricavare:

ln (( Tc - Tf )2 / ( Tc - Tf )1 ) = - NUS

Sostituendo alle capacità termiche di portata le espressioni:

1 /Cc = (1 / Q) ( Tc2 - Tc1 )

1 / Cf  = (1/Q) ( Tf2 - Tf1 )

e risolvendo rispetto alla potenza termica di portata si ottiene la relazione:

Q = US q ( Tc - Tf )2 - ( Tc - Tf )1r / ln ( ( Tc - Tf )2 / ( Tc - Tf )1)

che rappresenta la terza equazione fondamentale degli scambiatori di calore e che può essere riscritta come :

Q =US Tml

Tml = [ T2  - T1] / ln (T2  /T1)

T1 = ( Tc - Tf )1           cf )2

dove Tml è chiamata differenza di temperatura medio logaritmica. 

L'espressione della differenza di temperatura media logaritmica risulta, per lo scambiatore in controcorrente, formalmente uguale a quello per l'equicorrente.

  L'andamento delle temperature nello scambiatore al variare della superficie di scambio si ottiene dalle relazioni:

Tc (x) = Tc1 + (Qx / Cc)
Tf (x) = Tf1 + (Qx / Cf)
Essendo:

Qx = -(1/N)  [ ( Tc - Tf )x - T1 ]                                  

ln ( T1 / ( Tc - Tf )x ) = NUx

Si ricavano le distribuzioni di temperatura:

                                                  Tc (x) = Tc1 +(  / NCc ( 1- e -Umx) )

Tf (x) = Tf1 +( T1/ NCf ( 1- e -Umx))

Essendo:

Qx = -(1/N)  [ ( Tc - Tf )x - T1 ]                                  

ln  (T1 / ( Tc - Tf )x) = NUx

Si ricavano le distribuzioni di temperatura:

Tc (x) = Tc1 + ( / NCc ) ( 1- e -Umx))

Tf (x) = Tf1 + (T1/ NCf ) ( 1- e -Umx))

Per ricavare l'andamento delle temperature è sufficiente analizzare le derivate prime e seconde di queste funzioni e si ricava che tali derivate dipendono dal segno del coefficiente N. In particolare si ha:

N>0    dTc / dx > 0      d2Tc /dx2 < 0                   dTf / dx >0              d2Tf / dx2 < 0

N<0    dTc / dx > 0      d2Tc /dx2 > 0                   dTf / dx >0              d2Tf / dx2 > 0

Per cui si osserva che le temperature dei fluidi caldo e freddo è crescente con la coordinata x. La concavità dipende dal valore del coefficiente N.

Quando il fluido caldo ha capacità termica di portata maggiore di quella del fluido freddo (N>0) la concavità delle funzioni che danno la distribuzione di temperatura è rivolta verso il basso.

Viceversa quando il fluido caldo ha capacità termica di portata minore di quella del fluido freddo (N<0) la concavità delle funzioni che danno la distribuzione di temperatura è rivolta verso l'alto come mostrato qualitativamente in figura 7.
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Figura 7

Il confronto tra le distribuzioni di temperatura nello scambiatore equicorrente (figura 5) ed in quello controcorrente(figura 7) mette in evidenza che la differenza locale delle temperature di miscelamento adiabatico sono più uniformi nello scambiatore in controcorrente rispetto a quello in equicorrrente.

Per questa ragione, lo scambiatore in controcorrente è termodinamicamente più efficiente, e quindi comporta una minore entropia generata per irreversibilità, rispetto ad un equivalente scambiatore equicorrente ( a parità di temperature  di ingresso dei fluidi).
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Figura 8

Quando uno dei due fluidi nello scambiatore di calore è in transizione di fase (condensazione o evaporazione) la sua temperatura media logaritmica è ancora applicabile. La distribuzione di temperatura che si ha è riportata in figura 8 e si può notare che è indipendente dall'avere flussi in equicorrente o in controcorrente.

 Nel caso di uno scambiatore di calore in controcorrente con due correnti fluide di uguale capacità termica di portata la differenza di temperatura locale non varia e la distribuzione di temperatura in funzione della superficie di scambio è lineare come mostrati in figura 9.
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Figura 9

Efficienza dello scambiatore di calore

Il parametro che definisce il grado di bontà di uno scambiatore di calore è l'efficienza  definita come il rapporto tra la potenza effettivamente scambiata e la potenza teorica massima scambiabile da uno scambiatore in controcorrente di superficie infinita:

= Q /Qh

Osservando le distribuzioni di temperatura riportate in figura 7 si nota come all'aumentare della superficie di scambio nel caso di N>0 la temperatura del fluido freddo  (Tf) tenda asintoticamente

alla temperatura con cui il fluido caldo entra nello scambiatore  (Tci); analogamente nel caso di N<0 la temperatura del fluido caldo (Tc) tende asintoticamente alla temperatura con cui il fluido freddo entra nello scambiatore (Tfi). Ne consegue che in questi due casi la potenza termica massima scambiata è esprimibile con le relazioni:

Qh = Cf( Tf2-Tf1)= Cf  ( Tci -Tfi )  N>0  Y Cf < Cc
Qh = Cc( Tc2-Tc1)= Cc  ( Tci -Tfi )  N<0  Y Cc < Cf
In definitiva si può concludere che la potenza termica massima scambiabile da uno scambiatore in controcorrente di superficie infinita si può determinare con la relazione:

Qh = Cmin ( Tci - Tfi )

Ove Cmin è la capacità termica di portata minore  mentre Tci e Tfi sono le temperature che i due fluidi caldo e freddo hanno quando entrano nello scambiatore e quindi sono la temperatura massima e minima presente nello scambiatore.

Perdite di carico

Nell'analisi di uno scambiatore di calore è importante non sottovalutare le perdite di carico fluidodinamiche. Tra i requisiti del progetto, oltre alle prestazioni termiche, vanno presi in considerazione gli aspetti economici.  Questi requisiti sono solitamente la riduzione dei costi del dispositivo e dell'impianto, e del pompaggio.

 In generale la progettazione di uno scambiatore di calore richiede un compromesso tra i costi di esercizio e d'impianto e le prestazioni dello scambio termico. Quest'ultimo può essere migliorato con l'utilizzo con superfici alettate o con dispositivi che aumentino la turbolenza della corrente fluida. Queste soluzioni consentono di aumentare il coefficiente globale di scambio termico ma nel contempo aumentano le perdite di carico fluido dinamiche.

 La valutazioni della potenza spesa per il pompaggio segue i principi classici della fluidodinamica con la valutazione delle perdite di carico per i fluidi che scorrono nello scambiatore. Questa valutazione è semplice per gli scambiatori di geometria semplice quali gli scambiatori ad un solo passaggio, mentre è particolarmente complessa per gli scambiatori shell and tube per la complessità delle configurazioni di moto che si possono presentare.

 Per un fluido incomprimibile la potenza termica assorbita da una pompa adiabatica, con variazione di energia cinetica ed energia potenziale  nulla tra le sezioni di ingresso e di uscita, per il pompaggio di una portata massica m è determinabile con la relazione :

L = (1/ p) m v P

In questa espressione P è la perdita di carico complessiva, v il volume specifico del fluido, p il rendimento isoentropico di compressione.

 La perdita di carico attraverso uno scambiatore di calore è generalmente una funzione complessa che dipende dalla geometria e dalla tipologia dello scambiatore. Non esistono quindi correlazioni semplici che possono derivare da un approccio analitico al problema ma generalmente si dispone di risultati di analisi sperimentali.

Nella valutazione della perdita di carico complessiva deve rientrare la stima delle perdite di carico localizzate e distribuite.

1.3) Svolgimento dell'esperimento:

Durante l'esperimento si è voluto determinare, sia per lo scambiatore in controcorrente che in equicorrente :

· temperatura di ingresso e di uscita del fluido freddo e del fluido caldo;

· quantità di calore scambiato dai due fluidi;

· coefficiente globale di scambio termico;

· rendimento;

· perdite di carico.

I valori di portata massica del fluido e di temperatura sono stati corretti in base alla taratura delle apparecchiature di misurazione. Si è voluto comunque riportare entrambi i valori ( rispettivamente rilevati e corretti )

Scambiatore in equicorrente.

Temperature rilevate:

Tinc : 49.50°C = 47.66°C; 

Tinf : 22.10°C = 20.39°C;

Toutc : 46.00°C = 43.75°C; 

Toutf : 30.50°C = 28.46°C.

Portata massica:

mc:200 l/h = 216.75 l/h = 6.020 10-5 m3/s;

mf:200 l/h = 212.95 l/h = 5.915 10-5 m3/s.

Quantità di calore scambiato:

Qc = mc cpc ( Tc1 - Tc2 ) = 6.020 10-5 m3/s  * 1 kg/m3 *4.1789 J/ kg k* ( 320.81 k - 316.90 k) = 

98.36 10-2 Kj = Qf =  mf cpf  ( Tf2 - Tf1 ) 

Il calore ceduto dal fluido caldo al fluido freddo risulta lo stesso  a meno di errori di approssimazione poiché si ritiene che lo scambiatore sia adiabatico verso l'esterno.

Il rendimento è:
 Q/Qh = Toutf -Tinf  / Tinc - Tinf = (301.61k - 293.54 k ) / ( 320.81 k - 293.54 k)=0.29

La perdita di carico del fluido caldo rilevata è : 4mmHg = 532 Pa.

Scambiatore in controcorrente.

Temperature rilevate:

Tinc : 52.10°C = 50.24°C; 

Tinf : 22.90°C = 20.77°C;

Toutc : 42.90°C = 40.77°C; 

Toutf : 36.90°C = 34.46°C.

Portata massica:

mc:200 l/h = 216.75 l/h = 6.020 10-5 m3/s;

mf:200 l/h = 212.95 l/h = 5.915 10-5 m3/s.

Quantità di calore scambiato:

Qc = mc cpc ( Tc1 - Tc2 ) = 6.020 10-5 m3/s  * 1 kg/m3 *4.1789 J/ kg k* ( 323.39 k - 313.92 k) = 

238.236 10-5 Kj = Qf =  mf cpf  ( Tf2 - Tf1 ) 

Il calore ceduto dal fluido caldo al fluido freddo risulta lo stesso  a meno di errori di approssimazione poiché si ritiene che lo scambiatore sia adiabatico verso l'esterno.

Il rendimento è:
 Q/Qh = Toutf -Tinf  / Tinc - Tinf = (307.61k - 293.32 k ) / ( 323.39 k - 293.32 k)=0.48

La perdita di carico del fluido caldo rilevata è : 4mmHg = 532 Pa.

1.4) Conclusione

L'esperienza è risultata molto interessante in quanto ha permesso di mettere in pratica le equazioni viste durante lo studio della teoria e di comprendere con maggiore chiarezza il funzionamento degli scambiatori di calore in equicorrente e in controcorrente.
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Esperienza n.2) DETERMINAZIONE DELL’UMIDITA’ CON PSICROMETRO 

2.1) Obiettivo:

Determinare l’umidità assoluta(x) e l’umidità relativa dell’aria attraverso psicrometro.

2.2) Materiale utilizzato:

-Psicrometro (Psicrometro di Asmann a circolazione forzata).

-Garza di cotone imbevuta in acqua.

-Barometro.

-Diagramma di Mollier per l’aria umida e tabelle dell’entalpia di evaporazione.

2.3) Premessa teorica 

L’aria umida

L’aria umida è una miscela di due gas perfetti: un aeriforme, l’aria secca, e un componente condensabile, cioè il vapor d’acqua, il cui contenuto varia in funzione delle condizioni ambientali.

L’aria secca è a sua volta una miscela di altri gas che nelle trasformazioni del condizionamento ambientale mantengono un rapporto di concentrazione costante.

L’aria secca risulta così mediamente composta: 78% azoto (N2), 21% l’ossigeno (O2), 1% anidride carbonica (CO2) e altri gas fra cui l’Argo (Ar).

Per caratterizzare lo stato dell’aria umida si considerano varie grandezze, fra cui l’umidità assoluta (o titolo della miscela) , l’umidità relativa (o grado igrometrico), l’entalpia.

Nelle applicazioni pratiche, poiché il contenuto in peso del vapor d’acqua nell’aria è pari al massimo al 3%, risulta accettabile sostituire la massa dell’aria secca con quella totale del sistema.

Per sapere in che proporzione il vapor d’acqua è contenuto nella massa dell’aria secca si fa riferimento all’umidità assoluta (o titolo della miscela) indicata generalmente con x :

x = (massa di vapore / massa di aria secca)

x = mv / ma

Ricavando mv e ma dalla equazione di stato dei gas perfetti:

PV = m R T

e sostituendo nella definizione del titolo si ottiene:

X = mv / ma = mMv  Pv / mMa  Pa = 0,622 Pv / (Ptot – Pv).

Inoltre, considerando il concetto di umidità relativa si ottiene :

                                                x = 0,622 (Ps ) / (Ptot -  Ps)

dove:

1) 0,622 è il rapporto fra le costanti dell’aria secca Ra (Ra = 287 J/kgK) e del

            vapore Rv (Rv = 462 J/kgK);

2) è il grado igrometrico della miscela (0==1);

3) Ps è la pressione di saturazione corrispondente alla temperatura della miscela.

Il titolo della miscela è riferito ad 1 m³ di miscela, di solito è espresso in grammi di vapore per kg di aria secca (gv/kga), ma può anche essere espresso, come avviene nell’espressione dell’entalpia della miscela, in chilogrammi vapore per kg di aria secca (kg v/kga).

Il riferimento all’aria secca è opportuno in quanto nelle consuete trasformazioni la composizione dell’aria secca rimane invariata e quindi con massa costante mentre varia il quantitativo corrispondente di vapor d’acqua, pertanto non solo la composizione della miscela ma anche tutte le altre proprietà fisiche sono riferite alla unità di massa d’aria secca.

L’umidità relativa

L’umidità relativa  (o grado igrometrico ) definito dal rapporto:

 = mv / ms

dove :

1) mv = massa di vapor d’acqua;

2) ms = massa del vapor d’acqua che satura il volume alle stesse condizioni di pressione e temperatura.

Applicando alla definizione di grado igrometrico l’equazione di stato dei gas perfetti si

può anche scrivere:

 = mv /ms = pv / ps

da cui

pv = ps 

Entalpia 

Nel caso di una miscela ideale di aria e vapor d’acqua l’entalpia specifica è data dalla somma delle entalpie parziali di aria secca e vapor d’acqua.

L’entalpia di 1 kg di aria secca alla temperatura t (ha) è pari al calore necessario per portare 1 kg di aria secca da 0°C a t °C:

ha = cpa t

1) dove cpa = 1,005 kJ/kg K è il calore specifico a pressione costante dell’aria secca.

L’entalpia del vapore sarà la somma del calore necessario a vaporizzare una certa

quantità di acqua alla temperatura di 0°C e del calore necessario a portare tale

vapore alla temperatura t:

hv = x r + x cpv t

2) dove cpv = 1,875 kJ/kg K è il calore specifico a pressione costante del vapor d’acqua

3) ed r = 2501 kJ/kg è il calore latente di vaporizzazione dell’acqua a 0°C.

In definitiva l’entalpia della miscela h è espressa dalla seguente relazione:

h = ha + hv = cpa t + x (cpv t + r ) (kJ/kga )

Nel Sistema Internazionale di unità di misura si può scrivere con sufficiente

approssimazione

h = 1 t + x (1,9 t + 2500) (kJ/kga)

Ulteriori parametri:

- temperatura di rugiada: per l’aria umida in un determinato stato fisico è

definita come la temperatura alla quale si raggiunge la condizione di

saturazione attraverso un processo di raffreddamento isobaro a titolo

costante;

- temperatura di bulbo bagnato (o bulbo umido): definita come la

temperatura cui si porta l’acqua in condizioni di equilibrio di scambio di calore

convettivo e di massa con aria in moto fortemente turbolento. Si misura con

un termometro (schermato da ogni effetto radiante) il cui elemento sensibile è

mantenuto bagnato da acqua (come avviene nello psicrometro).

Psicrometro
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Lo psicrometro è uno strumento è fra i più impiegati per determinare l’umidità, tanto che molti strumenti elettronici sono tarati proprio con psicrometri. Esso è costituito da due termometri di cui uno misura la temperatura a bulbo secco o asciutto e l’altro la temperatura a bulbo umido o bagnato, così denominata in quanto il bulbo del termometro è rivestito da una garza mantenuta umida con acqua durante la rilevazione.

Una ventolina richiama l’aria dell’ambiente e la forza a passare lungo i contenitori dei bulbi, che sono schermati all’irraggiamento. L’aria, lambendo la garza inumidita, fa evaporare l’acqua con un processo ad entalpia costante provocando il raffreddamento del bulbo a scapito quindi del solo calore latente di vaporizzazione.

Si rileverà che tanto più l’aria è secca tanto maggiore è la differenza tra le temperature di bulbo secco e umido essendo maggiore l’evaporazione e quindi l’abbassamento di temperatura al bulbo umido. Viceversa tale differenza si ridurrà all’aumentare dell’umidità dell’aria.


Misurazione di umidità con lo psicrometro

Quello che si sa è:

1) la temperatura Ta dell’aria secca letta sul termometro del bulbo secco, 

2) la temperatura T che è la temperatura letta sul termometro del bulbo umido (temperatura di bulbo umido) a cui l’acqua imbevuta nella garza evapora dalla superficie molto vasta (porosa) della garza stessa, in condizione di saturazione.
3) Per cui sarà questa la temperatura in corrispondenza della quale cercare sul diagramma di Mollier il valore xs, umidità di saturazione a quella temperatura.
Per procedere con la determinazione dell’umidità considero che :

                                 . 

m = K(xs – x) Dove K è il coefficiente di scambio di massa.

Quindi se si vuole sapere il calore assorbito per l’evaporazione, basta scrivere:

                                                         .      .

q  = m hev = K(xs – x)hev

(con hev=variazione di entalpia dovuta all’evaporazione)

Ma si ha anche che:

                                                         .      

q  = h(Tin – Tout) = h(Ta – T)

Quindi, considerando che per l’aria umida il calore specifico medio a pressione costante vale:

cp = cpa + cpv, che , considerando trascurabile il termine del vapore, diventa 

cpcpa 1005 J/kg, si può scrivere:

cp/h * K(xs – x )hev) = cp/h * h(Tas – T)

ma per una temperatura < 70 °C si può considerare la quantità (cp K / h)=costante=1, ottenendo:

(xs – x )hev = cp(Tas – T)  (  x = xs – cp(Tas – T) /  hev

1) Dato che si leggono Tas e T ,xs si determina con il diagramma di Mollier a temperature T, cp si conosce, hev si determina con opportune tabelle in corrispondenza della temperatura T (eventalmente interpolando) , si hanno tutti gli elementi per calcolare x dell’aria.

2) Infine dato che come scritto precedentemente x = 0,622 (Ps ) / (Ptot -  Ps), si può facilmente ricavare che Ptot x) / (Ps(0.622+x)). Tale valore si può calcolare poiché x si è appena determinato, Ps si determina leggendolo sulle opportune tabelle in corrispondenza di T, Ptot si determina con il barometro.

2.4) Svoligimento, raccolta ed elaborazione dati:

Per prima cosa si è misurata la pressione Ptot atmosferica con il barometro:

Ptot = 759 mmHg = 133.3*759 Pa = 101174.7 Pa

Poi si è immersa la garza in acqua e si è inserita nel bulbo umido. Si è avviata la ventola.

Si è atteso che le temperature riportate dai termometri si stabilizzassero e si sono letti i seguenti valori:

Tas = 26.4 °C (per il bulbo secco)

T = 18.8 °C (per il bulbo umido che, come ci si aspettava ha T<Tas)

Si è cercato sul diagramma di Mollier il valore xs a 18.8 °C e si è trovato che

xs = 13.4 gv/kga = 0.0134 kgv/kga

Si è cercata hev a 18.8 °C sulle opportune tabelle interpolando tra i valori di temperatura di 15 °C e 20°C,  per cui i hev valgono rispettivamente 2429.1 kJ e 2466.1 kJ. Quindi risulta che 

hev = 2456.9 kJ = 2 456 .9 x10^3 J

1) conoscendo cp dell’aria secca =1005 J/g si calcola, come detto nella premessa teorica:

    x = xs – cp(Tas – T) /  hev = 0.0134 kgv/kga - 1005 J/gK(26.4 °C – 18.8 °C)/ 2 456 .9 x10^3J = 0.011 kgv/kga = 11 gv/kga.

-si è calcolata l’umidità relativa come detto nella premessa teorica:

Ptot x) / (Ps(0.622+x)) = 0.011 x 101174.7 Pa / (3,169 x10^3 Pa  x(0.011+0.622)) = 0.556

 = 55.6 %

Esperienza n.3) OSSERVAZIONE DI UN SISTEMA BIFASE IN PASSAGGIO DI STATO A                VOLUME COSTANTE

3.1) Obiettivo: 

Osservare il passaggio di stato a volume costante =volume critico di esafluoruro di zolfo (SF6).

3.2) Materiale utilizzato:
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-Sistema ottico formato da:

   lampada ad alta potenza;

   prisma ottico;

   lente di ingrandimento;

   pannello per visualizzare l’immagine ingrandita;

- Recipiente contenente esafluoruro di zolfo in forma

  liquida a volume massico costante.

- Sistema ad acqua per riscaldare il recipiente.

- Termometro e barometro elettronici

3.3) Premessa teorica:

Passaggio di stato e sistema bifase:

Se non si è a volume costante il passaggio di stato è un processo che si svolge a temperatura e pressione costanti , quindi l’energia essorbita o ceduta dal sistema non va ad aumentare  o diminuire la temperatura del sistema stesso, ma è ‘utilizzata’ per rompere dei legami intermolecolari. Viene detta calore latente. Quindi in questo caso il passaggio di stato è una trasformazione isotermobarica che si può rappresentare sul piano P-v come un segmento orizzontale, che nel caso del passaggio da liquido a gas e viceversa è situato sotto le curve limite inferiore e superiore. Più precisamente per l’evaporazione si ha un segmento orizzontale che va dalla curva di liquido saturo (in cui tutta la massa è liquira) a quella di vapore saturo secco (in cui tutta la massa è vapore) mentre per la condensazione si ha un segmento orizzontale che va dalla curva di vapore saturo secco a quella di liquido saturo.

Segue una rappresentazione del piano P-v dove si distinguono le 4 aree:
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Zona di liquido sottoraffreddato a sinistra della curva limite inferiore, zona di vapore surriscaldato a destra della curva limite superiore, zona di vapore saturo (o vapore umido) sotto le due curve dove liquido e vapore coesistono (dove si ha un sistema bifase) e, per temperature più elevate della temperatura critica , la zona del gas. In rosso è rappresentata un’isotermobarica che caratterizza il passaggio da fase liquida a vapore o viceversa. 

Titolo di vapore

Grandezza molto utile per lo studio di questi problemi: è definita come il rapporto tra massa di vapore saturo secco e massa totale del sistema bifase:

x = mvss / mtot = mvss / (mvss +mls)

conoscendo x, si conosce di conseguenza la frazione di liquido saturo, infatti:

1 – x = mls / mtot = mls / (mls + mvss).

Il titolo di vapore può essere trovato anche grazie alla seguente formula:

x = (vx – vls) / (vvss – vls)

infatti, essendo vx il volume massico:

vx (mls + mvss) = vls mls  vss mvss ( vx = (vls mls + vvss mvss) / (mls + mvss)

( vx = x vvss + (1-x) vls 

da cui si ricava la formula precedente.

Passaggio di stato a volume costante
Tuttavia l’andamento descritto non si verifica se il passaggio di stato avviene a volume costante, come nel caso dell’esperimento svolto. Se infatti si analizza il passaggio di stato in un recipiente chiuso a volume costante, la rappresentazione del passaggio di stato su piano P- v sarà un segmento verticale. Quindi a differenza del caso precedente fornendo energia termica sia temperatura che pressione aumenteranno fino a che non si uscirà dalla zona di vapore umido e il sistema bifase sarà diventato un’unica fase. Tuttavia la fase verso cui evolverà il sistema bifase dipende dal volume massico del sistema considerato: a seconda del volume massico del sistema si possono individuare tre possibili casi:

1) Il volume massico v del sistema è < del volume critico vcr: riscaldando la sostanza a volume costante il titolo di vapore va diminuendo, fino a quando non si ha tutto liquido saturo (titolo di vapore=0).
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2) Il volume massico v del sistema è > del volume critico vcr: riscaldando la sostanza a volume costante il titolo di vapore va aumentando, fino a quando non si ha tutto vapore saturo secco (titolo di vapore=1).
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3) Il volume massico v del sistema è uguale al volume critico vcr: in tal caso il titolo di vapore rimane costante (quindi rimangono costanti le differenze tra volume a quel titolo e volume di liquido e tra volume di vapore e volume di liquido, essendo definito il titolo come : 

      x = (v – vl) / (vv – vl) )

      Quindi non si avvertono mutamenti del sistema bifase fino a quando non si è raggiunta      l’isoterma critica: in quel momento si verifica una repentina sparizione della linea di separazione tra le due fasi perché tutto il sistema passa alla fase gassosa.
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3.4) Svolgimento, raccolta  dati e osssservazioni:

Si è accesa la lampada per il sistema ottico costituito in serie da: lampada, lente di ingrandimento, prisma ottico, pannello per visualizzare l’immagine ingrandita e proiettata.

Si è avviato il riscaldamento isocoro dell’esafluoruro di zolfo contenuto nel recipiente con volume = volume critico per quella sostanza.

 Mentre avveniva il processo di riscaldamento si è notata la linea che distingueva chiaramente le due fasi sul pannello, fasi che, anche guardando all’interno del contenitore rigido si potevano riconoscere chiaramente. 

Una volta raggiunto i punto critico (che le apparecchiature elettroniche segnalavano alle coordinate di temperatura = 46°C e di pressione = 32 bar ) si è notato che la linea di separazione tra le due fasi si è rapidamente allargata per poi scomparire: segno evidente che tutto il sistema prima bifase era ora passato alla forma gassosa.

Si è ripetuto l’esperimento inverso, ossia si è spento il dispositivo per riscaldare la sostanza e si è atteso che questa si raffreddasse tornando al di sotto della temperatura critica: si è notata la liquefazione del gas e la ricomparsa delle fasi liquida e di vapore, in un processo alquanto veloce e turbolento. 
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