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Rezumat: 
 Obiectivul principal al tezei a fost modelarea şi simularea unei staţii 
pilot de tratare a apei de suprafaţă din Timişoara. În vederea îndepliniri 
obiectivului urmărit, cercetările experimentale s-au cristalizat pe următoarele 
direcţii: 

- dezvoltarea şi validarea unor modele matematice privind hidrodinamica 
unei staţii pilot de tratare a apei de suprafaţă prin determinarea 
distribuţiei duratelor de staţionare pentru echipamentele principale ale 
unităţii (Matlab); 

- modelarea hidrodinamicii echipamentelor staţiei pilot cu mediul de 
programare ANSYS Fluent 14.0 (CFD); 

- determinarea distribuţiei mărimii particulelor dintr-o suspensie sintetică 
bazată pe particule de bentonită, suspensie care întruneşte 
caracteristici asemănătoare cu cele ale unei ape tipice de suprafaţă 
(râul Bega), în timpul procesului de coagulare-floculare; 

- deducerea numărului de particule în funcţie de distribuţia mărimii 
particulelor pentru acelaşi sistem de particule coloidale; 

- estimarea constantelor de floculare ale modelului Argaman-Kauffman 
pentru suspensia bazată pe particule de bentonită. 

Luând în considerare conţinutul şi modul de tratare al obiectivelor stabilite, 
prelucrarea datelor experimentale, lucrarea de faţă abordează tema propusă 
din punct de vedere al ingineriei chimice, urmărind îmbunătăţirea 
performanţelor staţiei pilot de tratare a apei din Timişoara. 
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Figura 5.17. Numărul de particule în funcţie de diametru la 150 rpm. 

Figura 5.18. Dimensiunea particulelor versus gradient de viteză. 

Figura 5.19. Validarea modelului de floculare Argaman-Kauffman. 

 
 
 
 
 
 
 
 
 

BUPT



   

 
 
 

INTRODUCERE 
 
 
 Apa este un element esenţial atât pentru existenţa şi evoluţia materiei vii 
cât şi pentru dezvoltarea societăţii umane. Problematica tratării apei din punct de 
vedere calitativ şi cantitativ este foarte importantă pentru sănătatea publică din 
cauza relaţiei dintre calitatea şi cantitatea de apă disponibilă pentru populaţie. 
 Procesele de tratare a apei în vederea potabilizării sunt alese în funcţie de 
calitatea sursei de apă, de costul operării şi al întreţinerii. Calitatea apei este dată 
de totalitatea substanţelor minerale sau organice, a gazelor dizolvate, de particulele 
în suspensie şi organismele vii prezente în apă.  
 Una din cele mai importante probleme în potabilizarea apelor de suprafaţă 
este conţinutul ridicat în substanţe coloidale cu o masă specifică aproape de cea a 
apei şi care rămân în suspensie o perioadă lungă de timp. Îndepărtarea coloizilor din 
apă se realizează prin coagulare-floculare, procese importante într-o staţie de 
tratare a apei. 
 Rolul unei staţii de tratare a apei este de a prelucra apele provenite din 
diferite surse de apă naturală prin diverse construcţii şi instalaţii, realizând astfel un 
lanţ de procese (un flux tehnologic continuu) prin care, în final, apa trimisă la 
consumator să fie încadrată în normele de potabilitate. Abordarea tradiţională a 
instalaţiilor de tratare se bazează pe observaţii, experimente şi măsurători. 
Cantitatea de informaţii care poate fi obţinută în acest mod este limitată şi supusă 
erorilor de măsurare. În instalaţiile de tratare automatizate se poate realiza un 
studiu analitic sau de optimizare, pe baza unui model matematic adecvat. Prin 
folosirea simulării în asociere cu monitorizarea on-line, operaţiunea de tratare a apei 
poate fi îmbunătăţită, ducând la o calitate mai bună şi mai stabilă a apei, o utilizare 
mai bună a infrastructurii instalate şi costuri mai mici. 
 De aici a apărut ideea temei prezentei lucrări, cercetările şi studiile efectuate 
referindu-se la modelarea şi simularea unei staţii pilot de tratare a apei de suprafaţă 
din Timişoara cu ajutorul a două medii de programare, Matlab şi ANSYS Fluent 
(CFD). Pentru a simula comportamentul particulelor coloidale prezente în apele 
naturale s-a preparat o suspensie bazată pe particule de bentonită, suspensie ale 
cărei caracteristici principale au fost foarte apropiate de cele ale unei ape tipice de 
suprafaţă (râul Bega). Îndepărtarea particulelor coloidale din suspensie s-a realizat 
prin coagulare-floculare. Parametrul măsurat a fost dimensiunea medie a 
particulelor, d50, deoarece acesta oferă informaţii despre natura particulelor din apă 
şi este unul din factorii responsabili de stabilitatea coloizilor dispersaţi în apă. 
 Luând în considerare conţinutul şi modul de tratare al obiectivelor stabilite, 
prelucrarea datelor experimentale, lucrarea de faţă abordează tema propusă din 
punct de vedere al ingineriei chimice, urmărind îmbunătăţirea performanţelor staţiei 
pilot de tratare a apei din Timişoara. 
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OBIECTIVELE LUCRĂRII 
 
 
Principalele obiective ale lucrării sunt următoarele: 
 

1. Analiza şi alegerea soluţiilor adecvate privind modelarea matematică şi 
simularea numerică a proceselor de tratare a apei în vederea potabilizării. 

 
2. Dezvoltarea şi validarea unor modele matematice privind hidrodinamica unei 

staţii pilot de tratare a apei de suprafaţă prin determinarea distribuţiei 
duratelor de staţionare (DDS) pentru echipamentele principale ale unităţii. 

 
3. Modelarea hidrodinamicii echipamentelor staţiei pilot cu mediul de 

programare ANSYS Fluent 14.0 (CFD). 
 

4. Determinarea distribuţiei mărimii particulelor dintr-o probă sintetică bazată 
pe particule de bentonită, suspensie care întruneşte caracteristici 
asemănătoare cu cele ale unei ape tipice de suprafaţă (râul Bega), în timpul 
procesului de coagulare-floculare. 

 
5. Deducerea numărului de particule în funcţie de distribuţia mărimii 

particulelor pentru acelaşi sistem de particule coloidale. 
 

6.  Estimarea constantelor de floculare ale modelului Argaman-Kauffman 
pentru suspensia bazată pe particule de bentonită. 
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PARTEA I. STADIUL ACTUAL AL CUNOAŞTERII 
ÎN DOMENIU 

 
Capitol 1. Consideraţii generale privind obţinerea apei 

potabile 
 
 
1.1. Introducere 
  
 Apa este substanţa cea mai răspândită de pe suprafaţa globului şi constituie 
un element esenţial atât pentru existenţa şi evoluţia materiei vii, cât şi pentru 
dezvoltarea societăţii umane. Apa este în acelaşi timp şi factorul de mediu cel mai 
expus poluării în circuitul ei din natură din cauze naturale sau în urma activităţilor 
umane. 
 În organism, apa intră în compoziţia organelor, ţesuturilor şi lichidelor 
biologice. Rolul apei este de a dizolva şi transporta substanţele asimilate şi 
dezasimilate, de a menţine constantă concentraţia sărurilor în organism şi de a lua 
parte la reglarea temperaturii prin evaporare pe suprafaţa corpului. În procesul de 
fotosinteză, apa are o importanţă deosebită şi totodată contribuie şi la fenomenele 
osmotice din plante [1]. 
 Pentru a nu aduce prejudicii sănătăţii, apa destinată consumului uman nu 
trebuie să conţină substanţe chimice sau microorganisme dăunătoare sănătăţii. Apa 
trebuie să aibă o compoziţie echilibrată şi satisfăcătoare în săruri minerale şi oligo-
elemente, necesare metabolismului [2, 3]. 
 În România, condiţiile pe care trebuie să le satisfacă o apă pentru a avea 
calitatea de ’’apă potabilă’’ sunt reglementate de Legea nr. 311/2004 care 
completează Legea nr. 458/2002 şi, care adoptă şi particularizează Directiva 
98/83/EC. Aceste condiţii sunt: 

- să fie lipsită de microorganisme, paraziţi sau substanţe care prin număr sau 
concentraţie pot constitui un potenţial pericol pentru sănătatea umană; 

- să fie limpede, incoloră, fără miros sau gust deosebit; 
- să aibă temperatura cuprinsă între 7ºC şi 15ºC şi să nu varieze mult în 

timpul anului; 
- să nu conţină materii străine în suspensie sau germeni patogeni; 
- să conţină aer şi CO2 în soluţie; 
- substanţele dizolvate raportate la un litru trebuie să se încadreze între 

anumite limite [4-6]. 
Conform legii nr. 458/2002, prin apa potabilă destinată consumului uman se 
înţelege: 

- orice tip de apă în stare naturală sau după tratare folosită pentru băut, la 
prepararea hranei sau în alte scopuri casnice, indiferent de originea ei şi 
indiferent dacă este furnizată prin reţea de distribuţie, din rezervor sau este 
distribuită în sticle ori în alte recipiente; 

- toate tipurile de apă folosite ca sursă în industria alimentară pentru 
fabricarea, procesarea, conservarea sau comercializarea produselor ori 
substanţelor destinate consumului uman; 
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- apa provenită din surse locale precum fântâni, izvoare etc., folosită pentru 
băut, gătit sau în alte scopuri casnice [4]. 

Raportat la numărul de locuitori, consumul zilnic de apă potabilă este mare deoarece 
aceasta nu se utilizează numai pentru băut ci şi în cadrul activităţilor casnice, al 
serviciilor publice şi în industria alimentară. Cu toate acestea, apa potabilă are 
ponderea cea mai mică din consumul total de apă. O dată cu dezvoltarea urbanizării 
şi creşterilor gradului de industrializare a economiei au crescut şi livrările şi 
consumul de apă potabilă [7]. 

 Toată apa distribuită consumatorilor prin sistemele de distribuţie trebuie 
tratată chiar dacă numai o mică parte din aceasta este consumată de oameni. 
Pentru a realiza acest lucru este necesară determinarea calităţii apei brute, care 
este dată de totalitatea substanţelor minerale sau organice, a gazelor dizolvate, de 
particulele în suspensie şi de organismele vii prezente în apă [8]. 
 
1.2. Surse de alimentare cu apă şi caracteristici calitative 
  
 Următoarele surse naturale pot fi utilizate pentru alimentarea cu apă a 
centrelor populate şi industriilor: 

- surse de apă de suprafaţă, care sunt constituite din ape curgătoare (râuri, 
afluenţi şi fluvii) şi ape stătătoare (lacuri naturale şi artificiale şi apele 
mărilor şi oceanelor); 

- surse de apă subterană (ape freatice, ape de adâncime). 
Aceste surse naturale se disting prin calitate, regim de curgere şi posibilităţi de 
captare şi tratare [9]. 
 
1.2.1. Surse de apă de suprafaţă 
  
 Creşterea consumului de apă potabilă a determinat utilizarea apelor de 
suprafaţă, care reprezintă pe de o parte avantajul unor debite mari dar pe de altă 
parte au indici de calitate mai reduşi. Obţinerea apei potabile din apele de suprafaţă 
este condiţionată de compoziţia fizico-chimică a acesteia, compoziţie care determină 
metodele şi costul potabilizării apei [10]. 
 Ape curgătoare. În general, cursurile de apă (râuri şi afluenţi) sunt 
caracterizate printr-o mineralizare mai scăzută, sărurile fiind formate din 
bicarbonaţi, cloruri şi sulfaţi de sodiu, potasiu, calciu şi magneziu [11]. Compoziţia 
chimică a apei depinde de natura solurilor traversate de cursul de apă, a solurilor 
din bazinul de recepţie dar şi de prezenţa cvasi-generală a gazelor dizolvate, în 
special oxigenul [12]. 
 Pentru România, apele curgătoare (în special râurile) reprezintă principala 
sursă de apă potabilă şi industrială. Proprietăţile apelor curgătoare sunt influenţate 
de fenomene datorate curgerii (care influenţează cantitatea de materii în suspensie 
şi coloidale, caracteristici fizico-chimice, forma albiei, variaţia debitului şi a nivelului 
de apă); de suprafaţa de contact apă-atmosferă (care influenţează capacitatea de 
oxigenare, variaţia de temperatură zilnică şi pe anotimpuri) şi de capacitatea de 
autoepurare [9]. 
 În ceea ce priveşte calitatea apei, râurile prezintă anumite dezavantaje şi 
anume: apa este tulbure, iar temperatura este variabilă în cursul anului (între 0º-
26ºC) [2]. În general, râurile sunt caracterizate de prezenţa următoarelor impurităţi 
existente în stare naturală: 

- săruri dizolvate (bicarbonaţi, cloruri, azotaţi, fosfaţi, sulfaţi), provenite din 
eroziunea rocilor, solului şi datorită precipitaţiilor. 
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- materii în suspensie şi coloidale (argile, nisip, silice), apărute ca urmare a 

eroziunii, inundaţiilor şi schimbărilor climaterice; 
- compuşi organici biogeni proveniţi din descompunerea materiei organice şi 

vegetale antrenate de curgerea apei sau cele proprii ecosistemului; 
- compuşi poluanţi toxici de natură organică sau anorganică, proveniţi din 

deversarea unor efluenţi insuficient epuraţi de la staţiile de epurare, efluenţi 
de la fermele de creştere a animalelor, unităţi de mică producţie fără 
racordare la sistemul de canalizare; 

- detergenţi; aceştia, prin formarea unei spume stabile la suprafaţa apei în 
care sunt deversaţi au efecte negative asupra procesului de autoepurare şi 
asupra eficienţei staţiilor de tratare; 

- uleiuri şi grăsimi: provin din deversări ale reziduurilor de combustibili, 
poluări accidentale, operaţii de curăţire a utilajelor industriale etc.; 

- microorganisme, viruşi, protozoare provenite din deversări ale apelor uzate 
contaminate cu dejecţii umane sau animale, microorganisme proprii 
ecosistemului [9]. 

Compoziţia specifică este însă dependentă de natura solurilor traversate de cursul 
de apă, a solurilor din bazinul de recepţie, a apelor uzate deversate de diferiţi 
utilizatori şi a capacităţii de dizolvare a gazelor din atmosferă [9]. 
 Ape stătătoare. În cazul apelor stătătoare, a lacurilor sau a rezervoarelor 
artificiale de stocare, apa este imobilă în contact cu atmosfera, adâncimile sunt 
relativ mari, timpul de retenţie fiind de asemenea mare. Stagnarea apei în lac 
conduce la o decantare naturală a materiilor în suspensie, apa lacurilor fiind mai 
limpede şi mai puţin sensibilă la condiţiile meteorologice. Pentru lacuri adânci, 
stratificarea termică combinată şi stratificarea minerală conduce în perioada de vară 
şi toamnă la excluderea aproape completă a circulaţiei apei pe verticală, fapt ce 
atrage după sine scăderea concentraţiei oxigenului dizolvat în zona de fund şi la 
apariţia proceselor de oxidare anaerobă. În perioadele de destratificare termică şi 
minerală, primăvara şi toamna, are loc o circulaţie a apei pe verticală şi o 
uniformizare calitativă a proprietăţilor apei lacului. Conţinutul de substanţe organice 
şi nutrienţi combinat cu insolarea puternică conduce la posibilitatea dezvoltării unei 
biomase fito- şi zoo-planctonice apreciabile [13-15]. 
 Cele mai răspândite surse din rezerva de apă a globului şi în acelaşi timp 
sursele cele mai puţin utilizate actualmente pentru consumul uman sau industrial îl 
constituie: mările şi oceanele. Aceste ape sunt caracterizate de o mineralizare 
puternică care le conferă o agresivitate deosebită faţă de construcţiile din metal şi 
beton. Sărurile frecvent întâlnite sunt NaCl, KCl şi CaCl2. Principalii impurificatori 
prezenţi în apele mărilor şi oceanelor sunt: 

- săruri dizolvate în concentraţie mare (pH alcalin); 
- compuşi organici biogeni; 
- materii în suspensie şi coloidale; 
- compuşi poluanţi toxici (în special datorită poluărilor accidentale); 
- microorganisme (în număr mai redus comparativ cu celelalte surse de apă 

de suprafaţă). 
Pentru tratarea apelor marine în scopul obţinerii apei potabile sau industriale se 
utilizează procedeul numit desalinare şi se poate realiza prin reţinerea materiilor 
solide şi în suspensie a sărurilor, a compuşilor organici şi microorganismelor, 
utilizând procedee de membrană (ultrafiltrarea, osmoza inversă, electrodializa) în 
combinaţie cu procedee de tratare convenţională (sedimentare, dezinfecţie) [9]. 

În lumina celor prezentate anterior, această lucrare se referă la tratarea 
unei ape de suprafaţă (râul Bega) din Timişoara. 
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1.2.2. Surse de apă subterană 
  
 Apele subterane în comparaţie cu apele de suprafaţă satisfac unităţile 
industriale şi gospodăriile individuale în măsură mai mică din punct de vedere 
cantitativ decât calitativ deoarece straturile acvifere oferă o apă cu debite mici, dar 
în majoritatea cazurilor corespunzătoare calitativ. 
În afara calităţii corespunzătoare apei potabile, apele subterane prezintă şi alte 
avantaje: 

- compensarea debitelor exploatate prin reînnoire naturală; 
- protecţia împotriva pierderilor prin evaporare; 
- protecţia împotriva poluării de la suprafaţă şi a dezvoltării vegetaţiei eutrofe. 

Apele de adâncime prezintă indici de calitate net superiori apelor de suprafaţă, dar 
inconvenientul prezenţei fierului şi manganului conferă apei un gust neplăcut, o 
culoare galben opalescentă, produce depuneri în conducte şi instalaţii (unde, prin 
apariţia în paralel a bacteriilor feruginoase care se dezvoltă în colonii, se creează 
pericolul depunerilor până la înfundarea secţiunilor de scurgere), pătează rufele la 
spălat şi obiectele sanitare. Apa subterană provine din infiltraţia directă a 
precipitaţiilor atmosferice, din infiltrarea apei de suprafaţă prin malurile permeabile 
ale râurilor şi lacurilor sau din condensarea vaporilor de apă în porii rocilor 
subterane [2, 10]. Apele subterane se caracterizează şi prin turbiditate redusă, 
temperatură constantă şi absenţa aproape totală a oxigenului [7].  
 Concentraţiile impurificatorilor anorganici, organici şi microorganisme sunt 
foarte mici în apele subterane. Principalii impurificatori caracteristici apei subterane 
sunt: 

 săruri dizolvate (în concentraţie mai mare faţă de apele de suprafaţă); 
 solide în suspensie şi materii coloidale (concentraţii reduse); 
 compuşi organici bio- sau nebiodegradabili proveniţi din poluări accidentale; 
 gaze dizolvate, CO2 şi O2, H2S, CH4; 
 microorganisme [9]. 

Principalele diferenţe din punct de vedere calitativ între apele de suprafaţă şi cele 
subterane sunt prezentate în tabelul 1.1. 
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Tabel 1.1. Caracteristicile surselor de apă [16, 17] 
Caracteristici Apă subterană Apă de suprafaţă 
Temperatura  Relativ constantă Variabilă, în funcţie de 

sezon 
Turbiditate, materii în 

suspensii 
Slabă, cu excepţia 
terenului carstic 

Variabilă, uneori ridicată 

Culoare  Funcţie de elementele 
dizolvate 

Legată mai ales de 
materiile în suspensie, 

coloidale şi de acizi 
humici 

Mineralizare globală Sensibil constantă, în 
general mai mare decât a 
apelor de suprafaţă din 

aceeaşi regiune 

Variabilă în funcţie de 
soluri, de precipitaţii, de 

evacuări 

Fier şi mangan în stare 
dizolvată 

Prezenţi în general Absenţi în general, cu 
excepţia părţilor din 

adâncimea apei în stare 
de eutrofizare 

Gaz carbonic agresiv Adesea prezent în 
cantitate mare 

Absent în general 

Oxigen dizolvat Absent în general Absent în apele foarte  
poluate, prezent în 
apele nepoluate, în 

general în jurul saturării 
Amoniac  Prezent în general, fără a 

fi un indice sistematic de 
poluare bacteriană 

Prezent numai în apele 
poluate 

Azotiţi Conţinut uneori ridicat În general, conţinut 
redus 

Silice Conţinut adesea ridicat Conţinut moderat 
Hidrogen sulfurat Adesea prezent Absent 

Micropoluanţi minerali şi 
organici 

În general absenţi, dar în 
caz de poluare 

accidentală rămân 
remanenţi 

Prezenţi în caz de 
micropoluări sau de 
degradare a calităţii 

resursei 
Organisme vii Frecvent ferobacterii Bacterii patogene, 

virusuri, plancton 
Solvenţi cloruraţi Deseori prezenţi Absenţi în general 

Fenomenul de eutrofizare Nu apare Apare deseori, cu 
creşterea temperaturii 

 
În vederea alimentării cu apă potabilă sau industrială, criteriile de alegere ale unei 
surse de apă trebuie să fie de natură: 

1. Calitativă – este necesară cunoaşterea compoziţiei apei la sursă pe categorii 
de impurificatori de natură organică, minerală, biologică şi radioactivă, 
cauzele posibile de impurificare şi necesarul de îmbunătăţiri artificiale sau 
tratări, eventual chiar în zona de captare; 

2. Cantitativă – debitul de apă necesar consumatorilor trebuie corelat cu 
capacitatea sursei; 
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3. Economică – costul minim pe metru cub de apă este corelat cu calitatea 
sursei şi gradul de tratare [9]. 

 
1.3. Calitatea apelor naturale 
  
 În general, calitatea apelor naturale este determinată de totalitatea 
substanţelor minerale sau organice, a gazelor dizolvate, de particulele în suspensie 
şi organismele vii prezente în apă [8]. Impurităţile care pot fi întâlnite în apele 
naturale sunt prezentate în tabelul 1.2. O anumită apă nu poate conţine 
concomitent toate aceste impurităţi, mai cu seamă când coexistenţa acestora este 
incompatibilă cu echilibrul chimic stabilit în apă. În afara acestora, în apele naturale 
se mai pot găsi şi alte tipuri de impurităţi precum: 
 - plumb sau cupru, rezultate în urma proceselor de tratare a apei sau 
datorită sistemului de transport precum şi din apele meteorice; 
 - seleniu sau arsen (cantitate suficientă ca să le afecteze calitatea); 
 - substanţe radioactive (în principal radium), dar numai în unele cazuri de 
ape subterane concentraţia acestora atinge valori periculos de mari; 
 - crom, cianuri, cloruri, acizi, diferite metale sau poluanţi organici, toate 
aduse în receptori de apele uzate provenite din industrie sau aglomeraţii 
urbane[18]. 
Parametrii de calitate ai apei sunt grupaţi în parametri microbiologici, chimici şi 
indicatori [4-6]. Valorile şi concentraţiile maxime admise pentru aceşti parametri 
sunt cuprinse în tabelele 1.3 - 1.5. 
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Tabelul 1.2. Impurităţi întâlnite în apele naturale [8] 
Provenienţa Suspensii Coloizi  Gaze  Cationi Anioni 
Contactul apei 
cu minereuri, 
soluri şi roci 

Argilă, mâl, 
nisip şi alte 
soluri 
anorganice 

Argilă, silice,  
oxid feric, oxid 
de aluminiu, 
dioxid de 
mangan 

Dioxid de 
carbon 
(CO2) 

Calciu 
Fier 
Magneziu 
Mangan 
Potasiu 
Sodiu 
Zinc  

Bicarbonaţi 
Carbonaţi 
Cloruri 
Fluoruri  
Nitraţi  
Fosfaţi 
Hidroxizi 
Sulfaţi 
Silicaţi 
Boraţi  

Din atmosferă, 
prin ploaie 

Praf, polen  Dioxid de 
carbon, 
Azot, 
Oxigen, 
Dioxid de 
sulf 

Hidrogen Bicarbonaţi
Cloruri 
Sulfaţi 

Descompunerea 
materiilor 

organice din 
mediul 

înconjurător 

Sol vegetal, 
reziduuri 
organice 

Materii vegetale 
colorate, 
reziduuri 
organice 

Dioxid de 
carbon, 
Azot, 
Oxigen, 
Hidrogen 
sulfurat, 
Amoniac, 
Hidrogen, 
Metan 

Amoniu, 
Hidrogen, 
Sodiu 

Bicarbonaţi
Cloruri, 
Sulfuri 
acide 
Nitraţi  
Nitriţi 
Radicali 
organici 

Organisme vii 
din mediul 

înconjurător 

Alge, 
diatomee, 
peşti, 
organisme 
minuscule 

Bacterii, alge, 
viruşi 

Dioxid de 
carbon, 
Amoniac, 
Metan 

  

Din industrie, 
agricultură şi 
alte activităţi 

umane 

Argilă, mâl, 
nisip grosier 
sau alte 
solide 
anorganice, 
compuşi 
organici, 
petrol, 
compuşi 
corozivi  

Substanţe 
solide 
anorganice, 
organice, 
colorate, 
compuşi 
organici 
cloruraţi, 
bacterii, viermi, 
viruşi 

Clor, Dioxid 
de sulf 

Ioni 
anorganici, 
Metale 
grele 

Ioni 
anorganici, 
molecule 
organice, 
coloranţi 

 
Tabelul 1.3. Parametrii microbiologici [4-6] 

Parametru Valoare admisă  
(număr/100 ml) 

Escherichia coli (E. Coli) 0 
Enterococi  0 
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Tabelul 1.4. Parametrii chimici [4-6] 
Parametru Valoare CMA Unitate de măsură 

Acrilamidă 0,10 μg/L 
Arsen 10 μg/L 
Benzen 1,0 μg/L 
Benz(a)piren 0,01 μg/L 
Bor 1,0 mg/L 
Bromaţi 10 μg/L 
Cadmiu 5,0 μg/L 
Clorură de vinil 0,50 μg/L 
Cianuri totale 50 μg/L 
Cianuri libere 10 μg/L 
Crom total 50 μg/L 
Cupru  0,1 mg/L 
Dicloretan 3,0 μg/L 
Epiclorhidrină  0,10 μg/L 
Fluor  1,2 mg/L 
Hidrocarburi policiclice 
aromatice 

0,10 μg/L 

Mercur 1,0 μg/L 
Nichel 20 μg/L 
Nitraţi 50 mg/L 
Nitriţi 0,50 mg/L 
Pesticide 0,10 μg/L 
Pesticide total 0,50 μg/L 
Plumb 10 μg/L 
Seleniu 10 μg/L 
Stibiu 5,0 μg/L 
Tetracloretan şi 
Tricloretenă  
(suma concentraţiilor 
compuşilor specificaţi) 

10 μg/L 

Trihalometani total 
(suma concentraţiilor 
compuşilor specificaţi) 

100 μg/L 

 
CMA=concentraţie maximă admisă; 
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Tabelul 1.5. Parametrii indicatori [4-6] 
Parametru Valoare CMA Unitate de măsură 

Aluminiu 200 μg/L 
Amoniu 0,50 mg/L 
Bacterii coliforme 0 număr/100 ml 
Carbon organic total 
(COT) 

Nici o modificare 
anormală 

 

Cloruri  250 mg/L 
Clostridium perfringens 
(specia, inclusiv sporii) 

0 număr/100 ml 

Clor rezidual liber 0,50 mg/L 
Conductivitate 2.500 μS/cm la 20˚C 
Culoare  Acceptabilă 

consumatorilor şi nici o 
modificare anormală 

 

Duritate totală, minim 5 grade germane 
Fier  200 μg/L 
Gust  Acceptabilă 

consumatorilor şi nici o 
modificare anormală 

 

Mangan  50 μg/L 
Miros  Acceptabilă 

consumatorilor şi nici o 
modificare anormală 

 

Număr de colonii la 22˚C Nici o modificare 
anormală 

 

Număr de colonii la 37˚C Nici o modificare 
anormală 

 

Oxidabilitate 5,0 mg O2/L 
pH ≥ 6,5;    ≤ 9,5 Unităţi de pH 
Sodiu  200 mg/L 
Sulfat  250 mg/L 
Sulfuri şi hidrogen 
sulfurat 

100 μg/L 

Turbiditate  ≤ 5 UNT 
Zinc  5.000 μg/L 
Tritiu  100 Bq/L 
Doza efectivă totală de 
referinţă 

0,10 mSv/an 

Activitatea alfa globală 0,1 Bq/L 
Activitatea beta globală 1 Bq/L 

 
Notă: Pentru o apă rezultată din tratarea unei surse de suprafaţă nu se va depăşi 
1,0 UNT (unităţi nefelometrice de turbiditate) înainte de dezinfecţie. Prin măsurarea 
activităţii alfa şi beta globale se poate caracteriza calitatea apei din punct de vedere 
al conţinutului radioactiv [5]. 
 
 
 
 

BUPT



     Consideraţii generale privind obţinerea apei potabile-1 

 

26

1.4. Tratarea apei 
  
 Tratarea apelor din diferite surse de alimentare în scopul obţinerii apei 
potabile şi pentru utilizări industriale este absolut necesară şi are ca obiective: 

- îndepărtarea impurităţilor şi compuşilor poluanţi de origine organică şi 
anorganică, a microorganismelor existente în apă, în mod natural sau 
apărute datorită unor poluări accidentale; 

- asigurarea necesarului de apă potabilă şi industrială, corelat cu necesităţile 
dezvoltării societăţii omeneşti [8]. 

Pentru a avea o calitate corespunzătoare, apele sunt supuse unor procese de tratare 
în vederea potabilizării, procese care sunt alese în funcţie de calitatea sursei de apă, 
de condiţiile prescrise pentru calitatea apei necesare unei anumite folosinţe, de 
costul operării şi al întreţinerii [10, 19, 20]. 
 Proiectarea unei staţii de tratare va ţine cont de diferenţele privind calităţile 
apei de alimentare a staţiei comparativ cu cele ale apei necesară utilizării, în scopul 
corectării unora din caracteristicile fizice, chimice, biologice şi bacteriologice stabilite 
prin buletinele de analiză. Pentru realizarea eficientă a procesului de tratare a apei 
s-a introdus conceptul operaţiilor unitare, adică operaţii de un singur tip care printr-
o înşiruire coordonată (serie şi paralel) realizează tratarea apei [19]. 
Procedeele de tratare a apei se pot clasifica în funcţie de: 

I. Tipul impurificatorilor reţinuţi: 
a. Procedee de tratare care permit reţinerea materiilor solide de diferite 

dimensiuni şi coloizilor: reţinerea pe grătare şi site, deznisipare, 
sedimentare, coagulare-floculare, filtrare rapidă, filtrare lentă, ultrafiltrare, 
microfiltrare; 

b. Procedee de tratare care permit reţinerea durităţii: dedurizare, schimb ionic, 
precipitare chimică; 

c. Procedee de tratare care permit dezinfecţia (eliminare bacterii şi viruşi): 
clorinare, ozonizare, iradiere cu radiaţii ultraviolete, filtrare lentă (parţial); 

d. Procedee de tratare care permit eliminarea substanţelor organice: adsorbţia 
pe cărbune activ, coagulare-floculare (parţial), ozonizare, filtrare lentă, 
ultrafiltrare, osmoză inversă; 

e. Procedee de tratare care permit reţinerea compuşilor cu fier şi mangan: 
aerarea; 

f. Procedee de tratare care permit eliminarea sărurilor dizolvate (ionilor): 
electrodializă, osmoză inversă, nanofiltrare, schimb ionic. 

II. Eficienţa tratării corelată cu scopul utilizării: 
a. Procedee de tratare convenţională: sitare, deznisipare, sedimentare, filtrare, 

coagulare-floculare, aerare, dezinfecţie cu clor, dedurizare; 
b. Procedee de tratare avansată: adsorbţia pe cărbune activ, ozonizare, 

iradiere cu radiaţii UV, procedee folosind membrane semipermeabile 
(microfiltrare, ultrafiltrare, osmoză inversă, electrodializă, nanofiltrare) [9]. 

NTPA-013/2002 (Normativ Tehnic de Potabilizare a Apelor) prin care se stabilesc 
normele de calitate pe care trebuie să le îndeplinească apele de suprafaţă utilizate 
pentru potabilizare, clasifică apele de suprafaţă în funcţie de valorile limită în trei 
categorii, fiecărei categorii îi corespunde o tehnologie standard de tratare: 

- Categoria A1: tratare fizică simplă (filtrare rapidă) şi dezinfecţie; 
- Categoria A2: tratare fizică, chimică şi dezinfecţie (pre-clorinare, coagulare, 

floculare, decantare, filtrare, clorinare finală); 
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- Categoria A3: tratare fizică, chimică avansată, perclorare şi dezinfecţie 
(clorinare intermediară, coagulare, floculare, decantare, filtrare prin 
adsorbţie pe cărbune activ, ozonizare şi clorinare finală)[1]. 

Pentru tratarea apei de suprafaţă din Timişoara se utilizează procedeele de tratare 
convenţională (categoria A2). 
 
1.4.1. Tehnologii de tratare a apei 
  
 Eliminarea poluanţilor indezirabili din apă este realizată parţial sau total prin 
fluxul tehnologic de tratare, fiecare procedeu de tratare fiind destinat să 
îmbunătăţească unul sau mai mulţi indicatori calitativi [9]. 
Tehnologiile de tratare a apei se diferenţiază în  funcţie de sursă în: 

- Tehnologii de tratare a apei de suprafaţă şi 
- Tehnologii de tratare a apei subterane. 

 
1.4.1.1. Tehnologii de tratare a apei de suprafaţă 
  
 Tratarea apelor de suprafaţă (în special a râurilor) pentru modificarea 
caracteristicilor fizice, chimice, biologice şi bacteriologice ridică probleme de tratare 
cum sunt: 

 Eliminarea materialului plutitor de dimensiuni mai mari sau mai mici 
(sitare); 

 Eliminarea suspensiilor grosiere printr-o simplă staţionare relativă 
(presedimentare); 

 Eliminarea suspensiilor coloidale, fapt ce necesită utilizarea coagulării 
(flocularea şi decantarea); 

 Limpezirea finală prin instalaţii de filtrare; 
 Dezinfecţia apei limpezite (dacă este necesară obţinerea apei 

potabile)[21]. 
În figura 1.1 este prezentată schema tehnologică de tratare convenţională a apei de 
suprafaţă. 

 
O schemă convenţională de tratare a apei de suprafaţă provenită dintr-o sursă cu 
variaţii sezoniere ale turbidităţii, culorii, gustului şi mirosului este prezentată în 
figura 1.2.  

Apă de 
suprafaţă Pre-clorinare Coagulare-

floculare 
Sedimentare 

Filtrare rapidă Dezinfecţie 
Apă 

tratată 

Figura 1.1. Schema tehnologică de tratare convenţională a apelor de suprafaţă [9] 
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 În general, apele cu un conţinut scăzut de suspensii şi cu culoare, miros, 
gust, duritate reduse pot fi tratate fără decantare, cu coagulare şi floculare urmate 
de filtrare. Acest tratament poartă numele de filtrare directă [22]. Schema de 
tratare a apei de suprafaţă cu filtrare directă este prezentată în figura 1.3. 
 

 
Figura 1.3. Schema de tratare a apei de suprafaţă cu filtrare directă [20] 
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 Atunci când flocularea poate fi eliminată şi coagulantul poate fi adăugat 
printr-o amestecare potrivită chiar înaintea filtrării, tratamentul poartă denumirea 
de coagulare pe filtre [20]. Schema de tratare a apei de suprafaţă cu coagulare pe 
filtre este prezentată în figura 1.4.  
 

 
 În reprezentările schematice ale proceselor nu au mai fost simbolizate 
etapele de pompare şi depozitare a apei, accentul fiind pus pe operaţiile şi procesele 
unitare din schema tehnologică şi modalitatea lor de conectare. 
 După cum se poate observa din figurile 1.1-1.4, procesul de coagulare-
floculare este prezent în toate schemele de tratare a apei de suprafaţă, fapt ce 
denotă importanţa acestuia în tratare. Acest fapt a determinat abordarea procesului 
de coagulare-floculare în lucrarea de faţă. 
 
1.4.1.2. Tehnologii de tratare a apei subterane 
  
 Prin tratare pot fi îmbunătăţiţi indicatorii calitativi ai apelor subterane, care 
se stabilesc în funcţie de compoziţia apei de sursă şi se referă la: microorganisme, 
conţinutul de Fe2+, Mn2+, NH4

+, H2S, CH4, CO2 (agresivitate), oxigenul dizolvat 
(apele subterane pot fi aerobe sau anaerobe) şi compuşi organici [9]. În figura 1.5 
sunt prezentate schemele tehnologice de tratare a apei subterane. 
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Figura 1.5. Scheme tehnologice de tratare a apei subterane [9, 18] 
 
1.4.2. Procese de tratare 
 
 Principalele procese de tratare care intervin în potabilizarea apelor de 
suprafaţă sunt: 

a. Reţinerea pe grătare şi site 
b. Deznisiparea (presedimentarea) 
c. Coagularea 
d. Flocularea 
e. Sedimentarea 
f. Filtrarea 
g. Dezinfecţia 

 
1.4.2.1. Reţinerea pe grătare şi site 
 
 În general, grătarele sunt situate la punctele de captare a apelor de 
suprafaţă (prize de apă). Reţinerea pe grătare este cunoscută şi sub denumirea de 
sitare grosieră. Apa intră în camerele de priză prin ferestrele aşezate paralel cu 
malurile râului pe unul sau mai multe nivele. Cele mai des utilizate nivele sunt cel 
pentru ape de adâncime mică şi cel pentru perioada de viitură când nivelul apei este 
mult crescut. Rolul grătarelor este de a reţine impurităţile grosiere din sursa de apă. 
Viteza apei la intrarea în grătare trebuie să fie de 0,2-0,5 m/s pentru a evita 
antrenarea impurităţilor reţinute pe grătare, dar nu mai mare de cca. 1 m/s pentru 
a nu înţepeni corpurile grosiere între bare. Îndepărtarea corpurilor solide reţinute se 
realizează prin diferite operaţii de curăţire cum ar fi: 

- curăţire manuală (greble); 
- curăţire mecanică (perii rotative); 
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- curăţire hidraulică (jet de apă) [9, 23]. 
Reţinerea pe site se utilizează pentru retenţia impurităţilor nedizolvate de 
dimensiuni mai mici. Sitele asigură accesul apei către camerele de pompare, fiind 
dispuse în camerele de priză (captare). Sitele pot fi confecţionate din table metalice 
perforate, plăci de material plastic perforate, ţesături din oţel sau fire sintetice, în 
variantă statică sau mobilă (ciururi cu mişcare de vibraţie sau giratoare). 
Îndepărtarea materialelor din site se realizează, de obicei, cu jet de apă sub 
presiune, aer comprimat sau cu ajutorul unor perii. Pentru împiedicarea dezvoltării 
microorganismelor, algelor şi chiar înfundarea micrositelor se utilizează iradierea cu 
radiaţii ultraviolete sau spălarea sitelor cu hipoclorit de sodiu [9, 23]. 
 
1.4.2.2. Deznisiparea (presedimentarea) 
  
 Deznisiparea este operaţia mecanică care se aplică atunci când apa brută 
conţine cantităţi mari de nisip sau alte substanţe grele de natură minerală. Acest 
proces are drept scop reţinerea în bazine special amenajate a nisipului, pietrişului şi 
a particulelor minerale grele care se pot depune ulterior pe canale şi conducte, 
pentru a proteja pompele şi restul aparaturii de acţiunea lor abrazivă [9, 20]. 
 Presedimentarea se foloseşte mai ales în următoarele cazuri: 

- pentru tratarea apei din zonele aride în care au loc frecvent furtuni 
ce pot antrena particulele de nisip; 

- pentru tratarea apelor de suprafaţă puternic afectate de topirea 
zăpezilor; 

- pentru cazul când în perioadele de viitură sursa de apă este 
încărcată cu materii în suspensie, în concentraţii care pot depăşi 
capacitatea celorlalte instalaţii din staţia de tratare [24, 25]. 

Pentru a realiza această operaţie se folosesc aparate care poartă denumirea de 
deznisipatoare. Rolul acestor aparate este de a reduce încărcarea în suspensii a apei 
brute pentru ca apoi acestea să poată fi reţinute fără probleme în decantoare. 
Deznisipatoarele mai pot fi utilizate ca bazine de stocare a apei de rezervă pentru 
cazurile de avarii la priză, poluări accidentale grave, pentru recuperarea apelor la 
spălarea filtrelor sau a apei cu nămol în exces de la decantoare. Utilajele de 
presedimentare pot fi amplasate în instalaţii independente, în apropierea captării 
sau împreună cu construcţia prizei de apă [26]. 
Curăţarea deznisipatoarelor se poate realiza: 

1. Manual – recomandată pentru instalaţii mici şi necesită scoaterea din 
funcţiune a compartimentului respectiv; 

2. Mecanic – recomandată pentru instalaţii mari, unde se ajunge la un volum 
important de depuneri. Aceasta se poate realiza prin mecanisme de dragare, 
care se deplasează de-a lungul bazinului de deznisipare cu ajutorul 
dispozitivelor de racleţi, cu pompe sau ejectoare; 

3. Hidraulic – se realizează prin sifonare, prin intermediul unor tuburi 
verticale[26]. 

Deznisipatoarele se pot clasifica după direcţia de curgere a apei în deznisipatoare 
orizontale şi verticale. Deznisipatoarele orizontale sunt cele mai utilizate şi cele mai 
simple atât din punct de vedere constructiv cât şi din punct de vedere al exploatării. 
În aceste aparate, apa circulă orizontal, particulele minerale depunându-se în partea 
de jos a camerei de sedimentare. Deznisipatoarele verticale sunt mai puţin utilizate 
pentru că nu realizează o deznisipare performantă, reţinând doar particulele mari. 
Mişcarea apei se realizează pe verticală în mod ascendent, nisipul depunându-se în 
partea de jos a instalaţiei. Deznisipatoarele verticale se folosesc acolo unde se 
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impune economie de spaţiu şi unde nu sunt necesare lucrări dificile şi excavări 
costisitoare [20, 26]. 
 

1.4.2.3. Coagularea 
 
1.4.2.3.1. Teoria procesului de coagulare 
  
 În tehnologia de tratare a apei în scop potabil, coagularea este un proces 
care constă în agregarea particulelor mici în agregate mari, care apoi pot fi 
îndepărtate prin decantare sau filtrare. Coagularea provine din latinescul 
’’coagulare’’ şi înseamnă ’’a închega, a se face dens, a merge împreună’’ [3, 20]. 
Coagularea s-a definit de-a lungul timpului astfel: 

- proces care necesită un adaos de substanţe care să formeze în apă 
specii chimice, care ulterior pot acţiona la destabilizarea particulelor 
încărcate electric şi măresc eficienţa de agregare şi înlăturare a 
lor[27]; 

- proces de destabilizare şi unire a particulelor fine şi a sistemelor 
coloidale în agregate mari, combinate cu procese de adsorbţie a 
carbonului organic dizolvat (COD) [27, 28]; 

- proces complex care implică o succesiune de reacţii chimice între 
diferite specii chimice organice şi/sau anorganice şi etape 
concomitente de adsorbţie a unor specii chimice organice şi/sau 
anorganice, de transfer de masă, etc. [27,29]. 

- proces prin care particulele mici încărcate electric sunt destabilizate 
şi sunt unite în agregate mari numite flocoane sau flocule, care 
sedimentează sub acţiunea forţei gravitaţionale [30]. 

Flocoanele sunt definite ca agregate poroase care se conectează liber şi care sunt 
compuse din mai multe particule primare [31]. 
 Procesul de coagulare în tratarea apei brute este un proces de neutralizare a 
sarcinii particulelor coloidale prin folosirea unui reactiv chimic sau a unui proces de 
condiţionare a particulelor solide în suspensie pentru a promova aglomerarea lor şi 
pentru a produce astfel, particule mai mari care pot fi eliminate mai uşor în 
procesele de tratare ulterioare [32, 33]. 
Practic, procesul de coagulare prezintă patru faze şi anume: 

1. Introducerea în apă a unui agent de coagulare în regim de agitare energic, 
astfel încât speciile coagulante pre-formate sau formate în situ să se 
amestece bine cu materia organică naturală (MON); 

2. Destabilizarea particulelor minerale şi a materiei organice naturale; 
3. Coliziunea particulelor destabilizate, agregarea lor sub formă de 

microflocule, agregarea microfloculelor cu formare de macroflocule şi cu 
înglobare de substanţe humice solubile, adsorbţia compuşilor MON dizolvaţi 
pe particule şi flocule; 

4. Separarea prin sedimentare gravitaţională a floculelor din apa tratată [27]. 
Particulele care contribuie la culoare şi turbiditate în apa brută sunt, în principal, 
argilele, viruşii, bacteriile, acizii humici, mineralele (inclusiv azbest, silicaţi, dioxid de 
siliciu şi particulele radioactive) şi particulele organice. La un pH mai mare de 4, 
astfel de particule sau molecule sunt, în general, cu sarcină negativă [34].  
 Floculele rezultate în urma procesului de agregare se împart în trei categorii: 

- flocule mari şi grele, care sedimentează sub acţiunea forţei 
gravitaţionale din jar-test; 
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- particule coloidale, care nu pot sedimenta în urma aplicării jar-test 
dar care pot fi înlăturate prin filtrare pe filtre de cărbune activ; 

- microflocule de MON, care nu pot fi înlăturate prin filtre obişnuite şi 
necesită membrane speciale [27]. 

Frecvent, coagularea este utilizată pentru eliminarea materiei organice naturale din 
apă, eliminare dorită din mai multe motive şi anume:  

- în primul rând, prezenţa ei în apă a fost pusă în strânsă legătură cu 
formarea produşilor cancerigeni de dezinfecţie în timpul procesului 
de dezinfecţie cu clor;  

- în al doilea rând, poate duce la scăderea performanţelor de filtrare 
cu membrană din cauza adsorbţiei ce are loc pe materialul filtrant şi 

- în al treilea rând, poate cauza culoarea apei [35, 36].  
În sistemele naturale, MON poate fi prezentă într-o formă solubilă ca şi COD şi sub 
formă de particule, ca şi agent de stabilizare [35, 37]. 
 Coagularea trebuie condusă în aşa fel încât eficacitatea potabilizării să fie cât 
mai mare şi concentraţia reziduală a coagulanţilor să fie cât mai mică [15]. 
 
1.4.2.3.2. Mecanismele coagulării 
  
 Agregarea particulelor coloidale şi MON poate fi obţinută prin patru 
mecanisme primare: 

1. Neutralizarea sarcinilor electrice/destabilizare (doar pentru coloizi); 
2. Coagularea prin coprecipitare (’’sweep coagulation’’, doar pentru 

coloizi); 
3. Coagularea prin adsorbţie – agregare (pentru MON); 
4. Coagularea prin complexare/precipitare (pentru MON) [38-42]. 

Toate aceste mecanisme au fost caracterizate ca mecanisme de reacţie primară şi 
ele pot exista individual sau în combinaţie, datorită naturii complexe a procesului de 
coagulare (atunci când s-a adăugat un coagulant chimic) [42]. 
 Neutralizarea sarcinilor electrice (coagulare electrostatică) a suprafeţei 
particulelor coloidale se poate realiza prin ajustare de pH sau prin adăugare de 
coagulant. Sarcina coagulantului trebuie să fie opusă sarcinii particulelor coloidale 
pentru ca adsorbţia ionilor pe suprafaţa particulelor coloidale şi neutralizarea sarcinii 
suprafeţei să aibă loc. Acest lucru duce la o agregare mai uşoară. Ca urmare, doza 
de coagulant necesară neutralizării sarcinilor electrice este dependentă de 
concentraţia particulelor şi de cea a MON [37, 43]. 
 Destabilizarea prin compresia unui strat dublu electric este obţinută prin 
creşterea tăriei ionice, prin adăugare de electroliţi anorganici (NaCl). Compresia are 
loc odată ce disponibilitatea contraionilor creşte, reducând grosimea stratului difuz 
care înconjoară particulele. Cu toate acestea, utilizarea electroliţilor anorganici care 
duc la compresia dublului strat nu este o metodă de destabilizare practică pentru că 
duce la creşterea salinităţii în apă, fapt care ar necesita un tratament ulterior pentru 
eliminarea concentraţiei mari de săruri [37]. 
 Coagularea prin coprecipitare – ca şi coagulanţi chimici sunt frecvent utilizaţi 
sulfatul de aluminiu, clorura ferică şi varul pentru a forma precipitatele: Al(OH)3, 
Fe(OH)3 şi CaCO3. Aceste precipitate reţin fizic particulele coloidale suspendate, în 
special, în timpul procesului de floculare. Atunci când particulele coloidale propriu-
zise servesc drept nuclee pentru formarea de precipitate, floculele sunt formate în 
jurul particulelor coloidale şi procesul de coagulare prin coprecipitare poate fi 
dezvoltat. Astfel, gradul de precipitare creşte cu creşterea concentraţiei de particule 
coloidale (turbiditatea) în soluţie [44]. Comparat cu alte mecanisme, mecanismul de 
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coagulare prin coprecipitare este relativ mai lent şi, în general, oferă apelor o bună 
limpezire [45]. 
 Coagularea prin adsorbţie – agregare presupune adsorbţia contraionilor 
agentului de coagulare pe suprafaţa particulei coloidale, încărcată negativ, având ca 
rezultat neutralizarea sarcinilor electrice ale coloizilor şi, respectiv, precipitarea lor 
ulterioară. Deoarece adsorbţia este un proces nespecific, este posibilă apariţia unui 
exces de sarcini pozitive la suprafaţa coloidului care contribuie la o inversare a 
potenţialului zeta de la valori negative la valori pozitive şi la o mărire a volumului 
particulei coloidale cu rezultate favorabile asupra eficienţei procesului de coagulare 
în ansamblul său. În practică se obţine o eficienţă mărită a procesului de coagulare 
chiar dacă valoarea potenţialului zeta nu este redusă la zero, acest aspect fiind 
explicat în modelul de tip punte elaborat de Stumm şi O’Melia în 1968, şi rezumat 
de Bagwell în 2001 (figura 1.6) [9]. 
 Deoarece compuşii sintetici de tip polimeri au dimensiuni moleculare mari şi 
sarcini electrice multiple de-a lungul unui lanţ molecular de atomi de carbon, aceştia 
sunt eficienţi pentru destabilizarea coloizilor în apă. Figura 1.6.a prezintă cea mai 
simplă formă de punte, când o moleculă de polimer se va ataşa de o particulă 
coloidală în unul sau mai multe puncte. Acest ataşament coloidal se datorează 
atracţiei Coulombiene atunci când sarcinile sunt diferite, sau prin schimb ionic, 
legături de hidrogen sau forţe van der Waals. Figura 1.6.b prezintă o a doua reacţie, 
în care porţiunea moleculei de polimer rămasă din particula coloidală din prima 
reacţie se va extinde în soluţie. Ataşamentul se poate realiza pentru a forma o 
punte, dacă o altă particulă care are câteva puncte de adsorbţie vacante intră în 
contact cu molecula de polimer extinsă. Astfel, polimerul serveşte ca punte în acest 
caz. Cu toate acestea, în cazul în care molecula de polimer extinsă nu intră în 
contact cu o altă particulă, aceasta se poate plia şi adsorbi pe suprafaţa ei de la sine 
(figura 1.6.c), particula originală fiind restabilizată. Dacă se adaugă o supradoză de 
polimer, segmentul polimerului poate satura suprafeţele coloidale dar nici un punct 
de pe suprafeţe nu ar mai fi disponibil pentru a crea o punte. Această reacţie 
determină restabilizarea particulelor (figura 1.6.d). O agitare intensă în soluţie poate 
provoca restabilizarea deoarece punţile polimer-suprafaţă sunt distruse. Aceste 
reacţii sunt prezentate în figura 1.6.e şi 1.6.f [33]. 
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 Polimerii cationici, în general, ajută la destabilizarea particulelor prin 
neutralizarea sarcinilor şi, prin urmare, ajută şi la eliminarea culorii şi turbidităţii. 
Polimerii anionici cu dimensiuni moleculare mari sunt în măsură să elimine bariera 
de energie între două particule încărcate negativ, mărind astfel eficienţa procesului 
de coagulare. Utilizarea de polimeri oferă o serie de beneficii cum ar fi: creşterea 
gradului de floculare; produc flocule mari, dense, care se sedimentează mai rapid şi 
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ajută la consolidarea floculelor, proces care are ca rezultat îmbunătăţirea 
filtrării[46]. 
 Coagularea prin complexare/precipitare se referă la reacţia chimică între 
speciile metalice hidrolizate, încărcate pozitiv şi moleculele organice negative [42]. 
Conform acestui mecanism, agenţii de coagulare reacţionează cu grupările ionizate 
de la suprafaţa particulelor coloidale cu formare de produşi, cu solubilitate mică sau 
insolubili, reacţia chimică fiind mult dependentă de pH-ul mediului [47]. 
 Pentru tratarea unei ape de suprafaţă din Timişoara în vederea potabilizării, 
în această lucrare s-a ales ca agent de coagulare suflatul de aluminiu. Eventualele 
reacţii ce apar în timpul mecanismelor de coagulare folosind sulfatul de aluminiu ca 
şi coagulant sunt prezentate conceptual în figura 1.7. 

 

 
Figura 1.7. Ansamblul reacţiilor în mecanismele de coagulare: A=Coprecipitare; 

B=Adsorbţie; C=Neutralizarea sarcinilor/Destabilizare; D=Complexare/Precipitare [48-50] 
 
1.4.2.3.3. Factori care influenţează procesul de coagulare-floculare 
  
 Eficienţa procesului de coagulare-floculare este influenţată de următorii 
factori: 
a. Doza şi tipul agentului de coagulare-floculare; 
b. pH-ul şi alcalinitatea; 
c. Temperatura; 
d. Turbiditatea; 
e. Culoarea şi materiile organice; 
f.  Gradientul de viteză (G); 
g. Timpul de staţionare; 
h. Amestecarea. 
 
a. Doza şi tipul agentului de coagulare-floculare 
 În tratarea unei ape de caracteristici date, o etapă importantă în procesul de 
limpezire îl constituie determinarea dozei optime de coagulant deoarece aceasta 
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influenţează calitatea apei tratate. Pentru determinarea dozei optime de coagulant 
se utilizează următoarele tehnici: 

- Jar-test este o metodă de simulare a unui întreg proces de tratare a 
apei, oferind operatorilor o idee despre modul în care un tratament 
chimic se comportă şi operează cu un anumit tip de apă brută. 
Scopul metodei jar-test este de a selecţiona tipul şi doza de 
coagulant, tipul şi doza de coagulanţi/floculanţi ajutători, de a 
determina pH-ul optim şi de a optimiza timpul de amestecare şi 
intensitatea pentru amestecarea rapidă şi lentă [30]. 

- Potenţialul zeta este o mărime care caracterizează gradul de 
stabilitate a suspensiilor coloidale şi se măsoară cu un aparat numit 
zetametru. Doza optimă de coagulant se obţine la anularea încărcării 
electrice a coloizilor [51]. 

- Titrarea coloizilor se bazează pe constatarea că încărcarea coloidală 
a unei suspensii poate fi neutralizată stoichiometric prin adăugarea 
unei suspensii coloidale de încărcare opusă. Ca indicator de punct 
final se utilizează albastru de toluidină. Deoarece la apele de 
suprafaţă încărcarea coloidală este variabilă, se adaugă în apă un 
polimer ionic în exces care neutralizează încărcarea coloidală 
negativă a apei. Excesul de polimer cationic este neutralizat de o 
soluţie de polimer anionic; încărcarea coloidală a apei fiind dată de 
diferenţa dintre cantitatea de polimer introdusă în exces şi 
cantitatea de polimer anionic necesară neutralizării polimerului în 
exces [17, 52]. 

- Alte metode – determinarea dozei de coagulant se poate realiza prin 
urmărirea continuă a distribuţiei mărimii flocoanelor (metodă 
optică)[19]. 

Doza care asigură cea mai bună limpezire (turbiditate reziduală scăzută) a apei este 
doza optimă de coagulant [19]. Doza optimă de coagulant produce flocule grele şi 
compacte, care sedimentează aproape total. O subdozare de coagulant determină 
scăderea eficienţei tratării (proba este tulbure) şi îndepărtarea insuficientă a 
particulelor solide (fără flocule şi sedimentare). O supradozare de coagulant 
determină formarea unor flocule dense care pot fi fragile şi pufoase, dar care nu vor 
sedimenta bine atunci când amestecarea va fi oprită. Supradozarea cu coagulant 
determină costuri ridicate în operare şi periclitarea sănătăţii populaţiei [53, 54]. 
 În lucrarea de faţă, pentru determinarea dozei optime de coagulant s-a 
utilizat metoda jar-test. 
 
b. pH şi alcalinitate 
 pH-ul este unul din parametri de calitate ai apei brute. Acesta determină 
natura speciilor prezente şi solubilitatea lor [8]. 
pH-ul procesului de coagulare este influenţat de: 

- solubilitatea coagulantului; 
- sarcina de suprafaţă a floculelor; 
- sarcina speciilor de coagulant dizolvate; 
- sarcina suprafeţei coloizilor; 
- încărcarea electrică a grupelor funcţionale ale MON; 
- alcalinitate [55-57]. 

Alcalinitatea şi pH-ul sunt două modalităţi diferite de a exprima caracterul acido-
bazic al apei. Alcalinitatea se referă la capacitatea de neutralizare a speciilor acide 
din apă, în timp ce pH-ul este parametrul ce măsoară nivelul acido-bazic din apă. 
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Totuşi, între alcalinitate şi pH există o relaţie bine definită şi anume creşterea 
alcalinităţii determină creşterea pH-lui. Pentru ape cu alcalinitate mică, adaosul de 
coagulant poate să consume toată alcalinitatea disponibilă cu efecte de scădere a 
pH-lui la valori mai mici decât este necesar tratamentului. Pentru ape cu alcalinitate 
mare este necesară introducerea unei cantităţi mai mari de coagulant pentru a 
coborî pH-ul la valori adecvate pentru procesul de coagulare. În general, agenţii de 
coagulare pe bază de metale polivalente au caracter acid şi adaosul de coagulant 
acid consumă alcalinitate [58, 59]. 
 Doza de coagulant se alege astfel încât să se realizeze un pH optim de 
coagulare, care, pentru sursele de apă este 6-7. Experimental, pH-ul optim de 
coagulare se determină prin metoda jar-test în funcţie de caracteristicile calitative 
ale apei, de agenţii de coagulare-floculare utilizaţi, etc. [8, 9]. 
 
c. Temperatura 
 Temperatura este un alt parametru de calitate al apei brute (al apei de 
tratat) care este necesar pentru desfăşurarea procesului de coagulare-floculare. 
Aceasta afectează proprietăţile chimice ale apei cum ar fi gradul de reacţie, 
solubilitatea, pH-ul şi speciile de hidroliză ale coagulanţilor. Gradul de reacţie şi 
cinetica reacţiilor scad cu reducerea temperaturii (legea lui Arrhenius). Solubilitatea 
solidelor şi a lichidelor, în general, este foarte dependentă de temperatură. La 
majoritatea solidelor, solubilitatea scade cu scăderea temperaturii [43]. În procesul 
de coagulare-floculare, pentru formarea floculelor este necesară existenţa unui pH 
optim care creşte o dată cu scăderea temperaturii [60]. 
 Temperatura apei poate influenţa distribuţia speciilor de hidroliză a 
coagulanţilor folosiţi în proces, atât în soluţie cât şi pe suprafeţele particulelor 
datorită schimbării gradului de reacţii implicate. Temperatura poate afecta formarea 
de specii coagulante în soluţie prin influenţarea adsorbţiei diferitelor specii şi implicit 
a proprietăţilor suprafeţei particulei [33]. 
 Temperatura afectează şi proprietăţile fizice ale apei precum: densitatea, 
vâscozitatea şi constanta dielectrică a apei. Vâscozitatea dinamică şi constanta 
dielectrică a apei creşte o dată cu scăderea temperaturii, iar densitatea creşte cu 
scăderea temperaturii până la nivelul său maxim (4°C) după care scade uşor până 
când schimbarea fazei are loc (0°C), apoi densitatea scade brusc [60]. Temperatura 
scăzută a apei determină reducerea gradului de dizolvare a coagulantului, de 
precipitare şi formare a floculelor, în special când se foloseşte sulfatul de aluminiu ca 
şi coagulant. Apele cu temperaturi ridicate determină creşterea nivelului de alge şi al 
altor materii organice în apa brută [53]. 
 Temperatura afectează semnificativ turbiditatea şi numărul particulelor în 
timpul coagulării [61]. În schimb, îndepărtarea COD şi a culorii din apă nu sunt 
afectate de temperatură [41]. Pentru desfăşurarea procesului de coagulare-
floculare, temperatura apei de tratat este importantă datorită influenţei acesteia 
asupra posibilităţilor de coliziune a particulelor coloidale cât şi a sedimentării 
floculelor formate [9]. 
 
d. Turbiditatea 
 Turbiditatea este definită ca fiind cantitatea de lumină difuzată de particulele 
existente într-o suspensie. Turbiditatea unei ape brute este determinată de prezenţa 
particulelor coloidale în suspensie precum argila, nămolul, zgura, organisme 
microscopice, compuşi organici coloraţi solubili şi materie organică şi anorganică[62, 
63]. 
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 Turbiditatea este un factor important în tratarea apei, având capacitatea de 
a controla procesul de coagulare atunci când concentraţia carbonului organic total 
(COT) este scăzută în apa brută. Pentru o apă cu turbiditate mare (≥ 100 UNT) sunt 
necesare doze mari de coagulant, timp de floculare lung şi grade de filtrare 
mici[48].  
 Experimental, turbiditatea se măsoară cu ajutorul unui turbidimetru, 
unitatea de măsură fiind exprimată în unităţi nefelometrice de turbiditate (UNT). 
Măsurarea turbidităţii este o măsură brută, indirectă, simplă, uşor de operat şi care 
nu este sensibilă la particulele mici precum microorganismele patogene Giardia şi 
Cryptosporidium [53]. Turbiditatea este un parametru frecvent utilizat în evaluarea 
procesului de coagulare-floculare, fiind totodată şi un bun indicator în determinarea 
calităţii apei potabile [62]. 
 
e. Culoarea şi materiile organice 
 Culoarea este determinată de formele coloidale ale fierului şi manganului 
sau mai bine zis, de MON [63]. În general, apele puternic colorate care conţin 
cantităţi mari de MON necesită doze mari de coagulant. Principalul responsabil 
pentru culoarea apei este materialul humic, care este un amestec complex de 
molecule atât ca dimensiune cât şi ca şi compoziţie chimică. Acizii fulvici şi humici 
sunt cel mai frecvent întâlniţi şi reprezintă aproximativ jumătate din COT prezent în 
apele naturale. Aceste substanţe humice sunt de natură coloidală şi contribuie, de 
asemenea, la turbiditatea apei şi la eficienţa coagulării. Materialul humic poate fi 
îndepărtat prin diferite metode precum coagulare-floculare, adsorbţie pe cărbune 
activ, metode care nu afectează structura lor sau prin ozonizare, când este 
descompus în molecule mai mici [8]. 
 
f. Gradientul de viteză (G) 
 Amestecarea rapidă este utilizată ca parte din procesul de coagulare pentru 
a distribui coagulanţii chimici pe întregul flux de apă. Intensitatea amestecării este, 
de obicei, cuantificată cu un număr cunoscut sub numele de gradient de viteză sau 
’’valoarea G’’, care este funcţie de puterea de intrare în procesul de amestecare 
rapidă şi de volumul bazinului de reacţie [34]. 
 Gradientul de viteză reprezintă viteza relativă între două particule dintr-un 
fluid la o anumită distanţă. Dacă gradientul de viteză nu este suficient, între 
particule nu vor avea loc coliziuni adecvate şi totodată nu se vor forma flocule 
corespunzătoare. Dacă gradientul de viteză este prea mare, forţele excesive de 
forfecare vor preveni formarea floculelor dorite [64]. În regim laminar, gradientul de 
viteză (G0) este definit ca diferenţa de viteză (dv) între două straturi lichide 
adiacente raportată la distanţa lor pe direcţia perpendiculară vitezei de deplasare: 

dz/dvG0           (1.1) 
Pentru că este mai greu de realizat regimul laminar, în practică se foloseşte 
gradientul de viteză, G, corespunzător regimului turbulent: 

ηV
PG           (1.2) 

În care, G este gradientul de viteză mediu, în s-1; P este puterea de disipare 
efectivă, în (m2·kg)/s3; ɳ este vâscozitatea dinamică, în kg/(m·s) şi V este volumul 
ocupat de lichid, în m3. Această definiţie se aplică prin extindere şi la regimul de 
curgere laminar [19]. 
 Gradientul de viteză depinde de temperatură prin intermediul coeficientului 
de viscozitate dinamică. El este un parametru important care influenţează 
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probabilitatea de ciocnire a particulelor. Totuşi, valoarea gradientului de viteză este 
limitată de fragilitatea floculelor. La valori prea mari ale lui G, floconul format suferă 
o forfecare mecanică urmată de distrugerea lui. Valorile admise pentru gradientul de 
viteză sunt: 

- la coagulare: 400 s-1 – 1000 s-1 (amestecare rapidă); 
- la floculare: de ordinul a 100 s-1 (amestecare lentă) [19, 3]. 

Pentru regim laminar, puterea transmisă fluidului prin intermediul rotorului poate fi 
definită astfel: 

μDnKP 3
i

2
L                     (1.3) 

În care, KL este constanta rotorului pentru regim laminar; n este viteza de 
amestecare, în rpm; D este diametrul rotorului, în m iar μ este vâscozitatea, în 
kg/(m·s). Pentru regimul turbulent, puterea dată de rotor poate fi definită astfel: 

ρDnKP 5
i

3
T                     (1.4) 

În care KT este constanta rotorului pentru regim turbulent iar ρ este densitatea 
lichidului, în kg/m3 [33]. 
 
g. Timpul de staţionare 
 Pentru etapa de coagulare-floculare, timpul de staţionare are o mare 
importanţă deoarece influenţează în mod direct probabilitatea ciocnirii particulelor 
coloidale, destabilizarea sarcinilor electrice şi, respectiv, formarea flocoanelor. 
Parametrul adimensional care înglobează atât influenţa timpului de staţionare cât şi 
cea a gradientului de viteză este numărul lui Camp: 

t)G(K a           (1.5) 
În care, G este gradientul de viteză, în s-1; t este timpul de staţionare, în s iar a este 
un coeficient care depinde de natura şi doza agentului de coagulare utilizat [47]. 
Numărul lui Camp se va alege în funcţie de tehnologia de limpezire folosită ulterior 
şi de natura coagulantului folosit. Comparativ cu flocularea, coagularea este un 
proces ireversibil care necesită un timp de reacţie destul de mic dacă agitarea este 
realizată corespunzător. O amestecare ineficientă în timpul coagulării înseamnă o 
reacţie incompletă, particule nedestabilizate, ceea ce conduce la pierderi de reactiv 
şi deficienţe în limpezirea apei [3, 9]. 
 
h. Amestecarea 
 Două etape importante sunt cuprinse în procesul de coagulare şi anume: 

- Agitarea/amestecarea rapidă; 
- Agitarea/amestecarea lentă. 

 Amestecarea rapidă este necesară procesului de coagulare pentru o 
dizolvare completă a coagulantului în apa brută. În această etapă are loc 
destabilizarea particulelor şi formarea speciilor coagulante. Pentru un sistem cu 
amestecare rapidă, un motiv de îngrijorare ar fi timpul total de detenţie sau durata 
de amestecare. Proiectarea corectă a unei unităţi de amestecare rapidă poate 
determina optimizarea procesului de coagulare şi îmbunătăţirea agregării în procesul 
de floculare [53]. 
 Amestecarea lentă este etapa în care se realizează legătura între particule, 
soli suspensionali şi hidroxidul metalic. Aceste specii care acţionează în etapa lentă 
asupra unor componente MON depind de amestecarea rapidă şi de contactul impus 
între particule [58]. 
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1.4.2.3.4. Agenţi de coagulare-floculare 
  
 Coagulanţii sunt reactivi chimici care pot promova procesul de coagulare 
prin distrugerea forţelor de stabilizare între particulele coloidale şi prin agregarea 
particulelor coloidale şi MON [53]. 
 Agenţii de coagulare minerali sunt frecvent utilizaţi datorită necesităţii 
neutralizării sarcinilor electrice ale coloidului care se poate realiza prin creşterea 
concentraţiei de cationi în apa de tratat. În acest scop se folosesc săruri ale acizilor 
tari cu bazele slabe. Conform teoriei lui Schulze-Hardy, coagularea este cu atât mai 
eficientă cu cât încărcarea cationului este mai mare. Ca urmare, ionii trivalenţi sunt 
de zece ori mai eficienţi decât ionii bivalenţi. Din acest motiv se utilizează ca şi 
agenţi de coagulare: sărurile unor ioni trivalenţi (aluminiu sau fier) [3, 9, 20]. 
Reactivii de coagulare-floculare se aleg în funcţie de următoarele aspecte: 

 Costul agenţilor de coagulare-floculare; 
 Gradul de toxicitate al produsului format; 
 Eficienţa procesului, exprimată prin gradul de tratare calculat în funcţie de 

turbiditate, culoare şi compuşi organici [9]. 
Principalii coagulanţi utilizaţi în tratarea apelor în vederea potabilizării sunt sărurile 
de aluminiu (sulfatul de aluminiu, clorura de aluminiu, aluminatul de sodiu, compuşii 
de aluminiu polimerizaţi, etc.) şi sărurile de fier (clorura ferică, sulfatul feric, 
clorosulfatul feric, etc.). 
 
1.4.2.3.4.1. Sulfatul de aluminiu [Al2(SO4)3] 
  
 Sulfatul de aluminiu este un produs comercial în stare solidă (denumit şi 
’’alaun’’) şi se foloseşte, în general, sub formă hidratată: Al2(SO4)3·18H2O. La 
introducerea sulfatului de aluminiu în apă are loc reacţia de hidroliză pe baza 
alcalinităţii naturale a apei, dată de bicarbonaţi şi carbonaţi conform reacţiei: 

 
Al2(SO4)3 + 3Ca(HCO3)2 + 6H2O ↔ CaSO4 + 2Al(OH)3↓+ 6CO2 + 6H2O  (1.1) 

 
Reacţia are loc la un pH= 6,5-7,5, care reprezintă pH-ul solubilităţii minime a 
Al(OH)3. Hidroxidul de aluminiu obţinut se repartizează în apă dispersat în particule 
fine, încărcate cu sarcină electrică pozitivă şi care neutralizează sarcina electrică 
negativă a particulelor coloidale din apa brută [19, 65]. 

În apă, ionul de aluminiu există în forma hexahidratată, Al(H2O)6
3+, ion scris 

în literatură sub formă de Al3+. De compoziţia chimică a apei de tratat şi de pH 
depinde existenţa ionilor hidrataţi complecşi de aluminiu. În echilibru cu hidroxidul 
de aluminiu solid format, Al(OH)3↓, sunt speciile ionice care sunt prezente în 
concentraţie mai mare: Al3+, 2Al(OH)2+↔ Al2(OH)2

4+, Al(OH)4
-. În procesul de 

coagulare, ionii complecşi de aluminiu sunt activi, intervenind prin adsorbţie cu sau 
fără efect de punte la suprafaţa particulelor coloidale. Conţinutul de Al3+ rezidual în 
apa tratată variază în funcţie de doza de sulfat adăugată şi de pH [9, 65]. 
Avantajele utilizării sulfatului de aluminiu în tratarea apei sunt: 

- produce decolorarea apei; 
- permite eliminarea turbidităţii; 
- reduce materiile organice în proporţie de 70%; 
- reduce duritatea temporară a apei; 
- la temperaturi scăzute, gradul de hidrolizare scade[3, 8, 19, 66, 67]. 

Dezavantajele utilizării sulfatului de aluminiu în tratarea apei sunt: 
- reduce puternic pH-ul şi alcalinitatea apei;  
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- acţiune corozivă asupra metalelor feroase încât se recomandă 
folosirea vaselor şi instalaţiilor din material plastic sau materiale 
protejate; 

- produce un volum ridicat de nămol, care, prin diferite operaţii 
consumă cantităţi mari de apă; 

- în anumite situaţii, aluminiul rezidual depăşeşte limitele impuse. 
Diferite studii au arătat că un nivel ridicat de ioni de aluminiu în apa 
potabilă poate produce boala Alzheimer; 

- măreşte duritatea permanentă a apei; 
- operează într-un interval limitat de pH [3, 8, 19, 66, 67]. 

pH-ul apei brute la care se recomandă folosirea sulfatului de aluminiu este 5,5-7. 
Pentru limpezirea apelor de suprafaţă se recomandă utilizarea soluţiilor de sulfat de 
aluminiu cu o concentraţie de 5-100 g/m3. Concentraţia optimă a coagulantului 
depinde de compoziţia apei tratate, de adaosul de agenţi de floculare şi de 
modalitatea de realizare a procesului [3, 9]. 
 
1.4.2.3.4.2. Policlorura bazică de aluminiu (PAC) 

 
Policlorura bazică de aluminiu este un produs comercial cunoscut în Europa 

sub denumirea de PAC. Formula chimică condensată a acestuia este Aln(OH)mCl3n-m. 
PAC este un polimer care se poate prepara în situ, chiar înainte de utilizare sau se 
livrează în soluţie concentrată [3]. Obţinerea PAC se realizează în condiţii controlate 
prin neutralizarea parţială a sărurilor de aluminiu. Cercetătorii au demonstrat că 
speciile de aluminiu predominante sunt sub formă de polimeri, având formula 
Al13O4(OH)24 (H2O)12

7+ (prescurtat Al13) [53, 68, 69]. 
 Acest polimer a apărut ca o necesitate a creşterii eficienţei procesului de 
coagulare-floculare, care în varianta clasică (cu săruri de Al3+ şi Fe3+) prezintă o 
serie de neajunsuri precum: 

 controlul redus asupra naturii speciilor ionice formate cu influenţe asupra 
destabilizării sistemelor coloidale, în special, atunci când apa tratată 
prezintă variaţii de compoziţie şi temperatură; 

 necesitatea menţinerii pH-lui într-un domeniu restrâns de valori, în special, 
pentru doze mici de coagulanţi pentru a evita interacţiunea acestora cu 
alte impurităţi din apă sau fenomene de restabilizare a sistemelor 
coloidale [9]. 

Avantajele utilizării acestui agent de coagulare în tratarea apei sunt: 
- prezintă o eficienţă ridicată în reducerea turbidităţii şi a culorii; 
- operează într-un interval larg de pH; 
- conţinutul de Al rezidual în apa tratată este mic; 
- volumul de nămol rezultat este diminuat; 
- nu cere adjuvant de floculare; 
- realizează o coagulare rapidă; 
- elimină eficient substanţele organice; 
- se utilizează în doze mai mici în raport cu alaunul; 
- reacţionează foarte rapid cu apa; 
- nu modifică deloc pH-ul şi alcalinitatea temporară deoarece în 

momentul hidrolizei sale este prepolimerizat; 
- preţ de cost mai mic decât alţi agenţi de coagulare; 
- speciile polimerice şi coloidale din PAC sunt stabile; 
- indice de tratare mai mic (exprimat în ioni de 

Al3+)[3,8,19,66,70,73]. 
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În tratarea apei se utilizează doze de PAC între 10 şi 100 g/m3 pentru un domeniu 
de pH relativ extins [8]. PAC are acţiune corozivă asupra metalelor încât pentru 
stocare şi transport sunt folosite bazine şi conducte din materiale plastice [3]. În 
procesul de coagulare-floculare, acest compus este eficient datorită efectului de 
adsorbţie şi formării de legături tip punte [9]. 
 Unii cercetători relatează că acest tip de coagulant are capacitatea de a 
precipita acizii fulvici într-un domeniu bine stabilit de pH, fiind un agent de 
coagulare mai bun decât sulfatul de aluminiu [42, 74]. Alţi cercetători care au 
efectuat o anchetă de analize chimice, dinamice pe sulfat de aluminiu şi PAC au 
descoperit că PAC destabilizează particulele mai rapid şi reduce mai multe particule 
decât sulfatul de aluminiu [53]. 
 
1.4.2.3.4.3. Clorura ferică (FeCl3) 
  
 Clorura ferică se poate folosi în tratarea apelor de suprafaţă fie sub formă de 
soluţie apoasă, fie sub formă cristalizată. În general, se utilizează produsul 
comercial solid care este sub formă hidratată, FeCl3·6H2O. Dozele folosite pentru 
limpezirea apei de râu sunt 5-100 g/m3 de clorură ferică, produs comercial solid[3, 
8]. Avantajele utilizării acestui coagulant în tratarea apei sunt: 

- reduce duritatea temporară a apei; 
- operează într-un domeniu de pH mai larg (pH= 5,5-9); 
- viteza de hidroliză este mai mare datorită formării Fe(OH)3, cu 

proprietăţi autocatalitice; 
- prezintă o afinitate mai mare pentru substanţele humice decât 

sulfatul de aluminiu; 
- permite o îndepărtare mai bună a MON (în special a celor cu 

dimensiuni medii) decât alaun; 
- în comparaţie cu alaun, nu este aşa sensibil la schimbările de 

temperatură; 
- este utilizat în cazul apelor puternic colorate şi puţin mineralizate [3, 

8, 9, 54, 75]. 
Dezavantajele utilizării acestui agent de coagulare în tratarea apei sunt: 

- măreşte duritatea permanentă a apei; 
- produs acid şi coroziv; 
- ionul feric induce o colorare a apei tratate [3, 8, 9, 54, 75]. 

La introducerea clorurii ferice în apă are loc următoarea reacţie chimică: 
 

2FeCl3 + 6HCO3
- ↔ 2Fe(OH)3↓ + 6Cl- + 6CO2↑     (1.2) 

 
Pentru eliminarea agentului agresiv, CO2, se foloseşte combinaţia acestuia cu varul: 

 
2FeCl3 + 3Ca(OH)2 ↔ 2Fe(OH)3↓ + 3CaCl2     (1.3) 

 
Adaosul de hidroxid de calciu se recomandă la tratarea apelor cu încărcare mare de 
coloizi [3, 9]. 
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1.4.2.3.5. Stabilitatea sistemului coloidal 
 
Particulele coloidale prezintă următoarele caracteristici: 

- sarcină electrică negativă; 
- grad mare de stabilitate; 
- structură complexă; 
- dimensiuni mici; 
- viteze mici de sedimentare [9].  

Substanţele coloidale din apă pot fi de natură anorganică (argilă, nisip, etc.) sau 
organică (provenite din procese de degradare a plantelor, algelor, bacteriilor, 
precum şi din procese de degradare a impurificatorilor evacuaţi de industrie sau din 
apele orăşeneşti) [76]. 
 Termenul de ’’stabil’’ este folosit pentru suspensiile coloidale care nu se 
aglomerează natural [77]. Există două tipuri de coloizi şi anume: coloizi hidrofobi şi 
coloizi hidrofili. Coloizii hidrofobi sunt cei care nu au o afinitate pentru apă, în timp 
ce coloizii hidrofili prezintă afinitate pentru apă. Pentru coloizii hidrofobi (particule 
de argilă şi oxizi metalici), particulele individuale sunt ţinute în afară prin compresie 
electrostatică sau forţe de respingere de către cationii adsorbiţi pe suprafaţa lor [64, 
78]. Stabilitatea acestui tip de coloizi se datorează sarcinii electrice pe care o 
posedă. În principal, în apa de suprafaţă, materia organică şi anorganică este 
hidrofobă. Coloizii hidrofili sunt stabili datorită atracţiei lor pentru moleculele de apă. 
Exemple tipice de coloizi hidrofili sunt: săpunul, amidonul solubil, detergenţii 
sintetici şi serul de sânge. Aceşti coloizi nu pot fi uşor îndepărtaţi din suspensie şi 
astfel este necesar de zece până la douăzeci de ori mai mult coagulant decât doza 
normală utilizată în tratarea convenţională a apei [79]. 
 Forţele motrice care există în mod natural între două particule sunt numite 
mişcarea Browniană şi forţe Van der Waals. Mişcarea Browniană este o mişcare 
aleatoare a coloizilor cauzată de ’bombardamentele’ moleculelor de apă care au 
tendinţa de a spori această forţă fizică [80]. 
 Apele de suprafaţă conţin o cantitate mare de substanţe coloidale care 
rămân în suspensie o perioadă lungă de timp. Acest fenomen se datorează 
stabilităţii lor în apă. În jurul acestor particule coloidale se formează pelicule cu 
aceeaşi sarcină electrică care duc la o respingere reciprocă provocând, în acest fel, 
imposibilitatea de sedimentare a acestora sau depunerea într-un timp foarte 
lung[81]. 
 Stabilitatea suspensiei coloidale în apa de suprafaţă se datorează efectului 
de respingere a particulelor, care sunt încărcate cu sarcini electrice de acelaşi fel (de 
obicei, negative). La suprafaţa particulelor ia naştere o zonă staţionară, încărcată 
pozitiv. Această zonă staţionară generează o a doua zonă difuză în care concentraţia 
cationilor descreşte spre periferie. Diferenţa de potenţial din acest strat este zeta, ζ 
(figura 1.8) [76]. 
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Figura 1.8. Încărcarea electrică a coloizilor [64, 78] 
 

 Potenţialul zeta este caracteristica electrocinetică a stabilităţii dispersiei 
coloidale şi are valoare atât la deplasarea coloizilor cât şi la interacţiunea lor 
mutuală. Potenţialul zeta reprezintă o parte din potenţialul total (denumit şi 
potenţialul Nernst) [3, 8]. 
 Dublul strat difuz (sau stratul Gouy-Chapman) este stratul de contraioni 
inegal repartizat în jurul coloidului. Neutralitatea acestui strat este realizată la o 
distanţă mare de nucleu. Stratul Helmholtz este un strat dublu fix format din stratul 
Helmholtz fix interior şi stratul Helmholtz fix exterior. Acest strat de ioni acoperă 
integral suprafaţa coloidului şi asigură neutralitatea ansamblului numindu-se strat 
aderent [3, 8]. 
 Cu cât potenţialul zeta este mai mare cu atât forţele de respingere dintre 
particulele coloidale sunt mai mari şi, prin urmare, suspensia coloidală este mai 
stabilă. Un potenţial zeta mare înseamnă forţe puternice de separare (prin 
respingere electrostatică) şi un sistem stabil, adică particulele au tendinţa de a 
rămâne suspendate. Un potenţial zeta scăzut indică sisteme relativ instabile, adică 
particulele tind să formeze agregate/flocoane [64]. 
 Pentru a îndepărta coloizii din apă, în primul rând trebuie să fie destabilizaţi 
şi apoi vor putea forma flocoane mari şi grele, care pot fi eliminate prin tratare fizică 
convenţională [33]. 
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1.4.2.3.6. Distribuţia mărimii particulelor 
  
 O proprietate importantă a multor procese care implică sisteme de particule 
în suspensie este distribuţia mărimii particulelor. Aceasta controlează aspecte cheie 
ale procesului şi afectează proprietăţile de utilizare finală a produsului. Aceste 
sisteme, în general, sunt caracterizate prin variaţii puternice în timp a distribuţiei 
mărimii particulelor cu privire la dimensiunea medie a particulei şi la forma 
distribuţiei (lăţimea sau/şi înclinaţia distribuţiei, caracter unimodal sau/şi bimodal, 
etc.). Pentru procesele în care intervin particule reactive, calculul cantitativ al 
evoluţiei distribuţiei mărimii particulelor presupune o bună cunoaştere a nucleaţiei, 
creşterii şi a mecanismelor de agregare [82]. 
 Agregarea particulelor (coagulare/floculare) este un proces important în 
tratarea apei şi a apelor uzate, având efecte semnificative asupra eficienţei 
proceselor de separare solid-lichid [83]. Pentru optimizarea procesului de agregare 
este necesar să se măsoare următorii indicatori: 

- numărul, densitatea, rezistenţa şi dimensiunea 
particulelor/flocoanelor; 

- turbiditatea; 
- filtrabilitatea; 
- gradul de sedimentare; 
- conductivitatea. 

Dintre indicatorii enumeraţi mai sus, în procesele de tratare a apei, dimensiunea 
particulelor/flocoanelor este o caracteristică cu rol major în îndepărtarea 
particulelor[53, 83]. Dimensiunea particulelor este o proprietate importantă care 
oferă informaţii despre natura particulelor din apă şi care este responsabilă de 
stabilitatea coloizilor dispersaţi în apă. Pentru obţinerea dimensiunii 
particulelor/flocoanelor se pot utiliza următoarele metode: 

a. Metoda microscopică este una dintre cele mai utilizate tehnici pentru 
măsurarea dimensiunii particulelor [84, 85]. Avantajul acestei metode este 
că permite particulelor individuale să fie vizualizate, verificate şi analizate la 
o amplificaţie mare. Prin această metodă se poate determina dimensiunea 
statică şi dinamică a agregatelor [86]. 

b. Metoda de fotografiere şi analiza imaginii: permite obţinerea dimensiunii 
statice a flocoanelor dintr-o suspensie şi dimensiunea dinamică a 
agregatelor în regim laminar şi turbulent [86]. 

c. Metoda luminii transmise stă la baza analizorului fotometric de dispersie a 
luminii (PDA - Photometric Dispersion Analyser), aparat care măsoară atât 
dimensiunea particulelor cât şi frecvenţa unei suspensii coagulate. 
Dispozitivul constă dintr-o sursă de lumină, un detector şi un echipament de 
prelucrare care monitorizează fluctuaţiile de turbiditate în probă [86]. 

d. Metoda luminii difuzate presupune trecerea luminii printr-o suspensie în care 
o parte din lumină este absorbită de către particule, o altă parte este 
difuzată (împrăştiată), iar restul de lumină trece direct prin suspensie. Modul 
în care suspensia realizează acest lucru depinde de dimensiunea 
particulelor, natura particulelor şi mediul în care sunt suspendate [87, 88]. 
Cel mai comercializat instrument de măsurare a dimensiunii particulelor care 
foloseşte metoda luminii difuzate este granulometrul Malvern Mastersizer 
2000 [86]. 

Prin analiza şi măsurarea cantităţii de particule cu dimensiuni diferite dintr-o apă 
brută se poate realiza: 

BUPT



                                                    2.3.- Dinamica computerizată a fluidelor   

 

47 

- evaluarea eficienţei procesului de tratare a apei şi a problemelor 
operaţionale; 

- proiectarea proceselor de tratare a apei pentru potabilizare şi a apelor 
reziduale [53]. 

Pentru a determina dimensiunea particulelor coloidale dintr-o suspensie, în 
această lucrare s-a utilizat metoda luminii difuzate. 
 
1.4.2.4. Flocularea 
  
 Procesul de floculare constă în aglomerarea particulelor destabilizate în 
microflocoane şi mai târziu în flocoane voluminoase, care apoi pot fi decantate 
uşor[44, 89]. În timp ce procesul de coagulare destabilizează particulele prin reacţii 
chimice între coagulant şi coloizi, flocularea este procesul de transport care 
provoacă ciocnirile/coliziunile necesare între particulele destabilizate şi agregările 
ulterioare ale flocoanelor sau fragmentarea acestora (figura 1.9) [44]. 
 

 
Figura 1.9. Destabilizarea şi agregarea particulelor [90] 

 
Flocoanele formate în urma procesului de floculare pot fi separate uşor prin 

următoarele operaţii: sedimentare, filtrare şi flotaţie. În procesul de floculare, 
contactul dintre particule este foarte important, acesta fiind influenţat de gradul de 
agitare al apei, timpul de agitare şi temperatura apei [9]. 
 Procesul de aglomerare a particulelor cuprinde mai multe faze succesive şi 
anume: neutralizarea sarcinilor electrice, formarea microflocoanelor prin ciocnirea 
particulelor ca urmare a mişcării Browniene (fază numită ’’pericinetică’’ pentru că 
mişcarea particulelor are loc în toate direcţiile) şi formarea macroflocoanelor 
(flocoane voluminoase) în care mişcarea particulelor are loc pe verticală (fază 
numită ’’ortocinetică’’). În tabelul 1.6 sunt prezentate fazele procesului de agregare 
a coloizilor [76]. 
 Flocularea pericinetică permite agregarea particulelor datorită unei mişcări 
termice aleatoare (difuziune Browniană). Forţa motrice pentru mişcarea particulelor 
este energia termică a fluidului. Cel mai probabil, această fază se produce atunci 
când cel puţin una dintre particule are diametrul mic (diametru < 1 μm), deci nu este 
un factor major în tratarea apelor [43, 91]. 
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Tabelul 1.6. Fazele procesului de agregare a coloizilor [3, 76] 
Stadiu Fenomene Denumirea fazei 

Adaos de coagulant Reacţia cu apa, ionizare, 
hidroliză, polimerizare 

HIDROLIZA 

Destabilizare Comprimarea dublului 
strat 

COAGULARE 
 

Adsorbţia specifică a 
ionilor coagulantului pe 
suprafaţa particulelor 
Includerea coloidului  
într-un precipitat de 

hidroxid 
Legarea particulelor între 
ele prin specii polimere 

ale coagulantului 
Transport Mişcare Browniană FLOCULARE 

PERICINETICĂ 
Energie disipată 

(gradient de viteză) 
FLOCULARE 

ORTOCINETICĂ 
 
Frecvenţa coliziunilor/ciocnirilor, Nij, între particule de dimensiuni di şi dj, şi de 
concentraţie ni şi nj poate fi exprimată prin ecuaţia [32]: 

  jiij nnj,ikN          (1.6) 
În care k(i,j) este funcţia de frecvenţă a coliziunilor. Această funcţie este legată de 
fazele procesului de floculare şi de mărimea particulei. Pentru flocularea pericinetică, 
ecuaţia de frecvenţă a coliziunilor este: 
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       (1.7) 

În care, k este constanta lui Boltzmann, T este temperatura absolută, d este 
diametrul particulei şi μ este vâscozitatea absolută a fluidului [53]. 
 În concluzie, flocularea pericinetică are ca rezultat formarea 
microflocoanelor, se produce numai pentru particule mai mici de un micron, iar 
probabilitatea contactului pericinetic scade pe măsură ce creşte dimensiunea 
particulelor [9]. 
 Flocularea ortocinetică (numită şi floculare lentă) produce macroflocoane 
uşor separabile, contactul dintre particule fiind indus de gradientul de viteză creat în 
masa lichidului. Această floculare este o aglomerare dirijată după o anumită direcţie 
(deplasare pe verticală), în care contribuţia mişcării Browniene la transport este 
neînsemnată [3, 9, 20]. Cel mai probabil, flocularea ortocinetică apare atunci când 
ambele particule au diametrul mai mare de un micron şi o mărime destul de 
similară[91]. 
Ecuaţia de frecvenţă a coliziunilor pentru această fază este: 

    Gddnn
6
1N 3

jijiorij         (1.8) 

În care G este gradientul de viteză mediu, s-1 [53]. 
În practică, flocularea ortocinetică se produce datorită unui gradient de 

viteză creat prin agitare mecanică [3]. 
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1.4.2.5. Sedimentarea 
  
 Sedimentarea este un proces gravitaţional de separare solid-lichid. Vizual, 
acesta poate fi împărţit în două operaţiuni funcţionale: îngroşare şi clarificare. 
Scopul principal al îngroşării este de a creşte concentraţia particulelor solide 
suspendate într-un curs de apă, iar clarificarea are ca scop eliminarea unei cantităţi 
mici de particule suspendate şi de a produce un efluent limpede. Aceste două 
operaţiuni apar simultan, distincţia între rezultatele dorite ale procesului primar fiind 
de ordin terminologic [92]. 
 Sedimentarea depinde de dimensiunea şi densitatea particulelor şi de 
vâscozitatea fluidului [93]. Particulele cu o densitate mai mare decât a apei se abat 
de la curgerea fluidului datorită gravitaţiei şi se stabilizează în partea de jos a 
bazinului de sedimentare [25, 79, 94]. În acelaşi timp, aceste particule sunt supuse 
unor procese hidrodinamice şi fizice datorită forţelor de forfecare din apă [95]. 
 În tratarea apei, sub acţiunea câmpului gravitaţional, particulele solide care 
pot fi îndepărtate sunt: mâl, particule de nisip, solide în suspensie şi flocoanele 
particulelor coloidale [9]. După tipul particulelor solide şi natura interacţiunilor dintre 
acestea se pot deosebi patru mecanisme de sedimentare [96, 97]: 

1. Sedimentarea particulelor discrete are loc atunci când concentraţia 
particulelor este mică, iar flocularea şi alte efecte între particule sunt 
neglijabile [98, 99]. 

2. Sedimentarea particulelor floculante se realizează în timp ce procesul de 
floculare are loc. Odată cu aglomerarea particulelor, structura şi greutatea 
acestora creşte iar sedimentarea are loc mai rapid [98]. 

3. Sedimentarea stânjenită este mecanismul în care concentraţia particulelor 
determină efecte între particule, care ar putea include şi procesul de 
floculare [98]. 

4. Sedimentare şi compresie a masei solide depuse se realizează prin 
acumularea particulelor sedimentate în partea de jos a bazinului de 
sedimentare, unde particulele intră în contact una cu cealaltă şi sunt 
susţinute de masa lor compactată [99]. 

Sedimentarea se poate realiza în diferite bazine de sedimentare, unde apa este 
lăsată fie să circule cu viteză redusă fie în repaus astfel ca suspensiile să se depună 
datorită greutăţii lor proprii, îndepărtându-se astfel suspensiile gravitaţionale, 
suspensiile coagulate. Suspensiile depuse pot fi îndepărtate discontinuu, continuu 
sau pot fi reintroduse în circuit [22]. 

 
1.4.2.6. Filtrarea 
  
 Procesul de filtrare este utilizat foarte des în industrie, medicină, industria 
chimică, minerit precum şi în întreprinderile din industria alimentară şi hârtie [100]. 
În tratarea apei, obiectivul principal al procesului de filtrare este realizarea separării 
particulelor solide care sunt suspendate în apă precum: nisipul, materiile organice 
coloidale sau agenţii patogeni (bacterii sau viruşi) [101]. Materiile aflate în 
suspensie sunt separate de lichid prin trecerea amestecului printr-un material poros 
(filtrant), care reţine materiile solide şi permite trecerea lichidului denumit şi 
filtrat[18, 21]. Materialul filtrant trebuie să fie stabil chimic şi să aibă o compoziţie 
granulometrică şi grosime adecvată [102-104]. În general, în procesul de filtrare au 
loc: 

- procesul de transport – proces fizic, în care particulele suspendate 
sunt transportate în imediata vecinătate a stratului filtrant; 
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- procesul de ataşare – proces fizico-chimic, în care particulele se 
ataşează de suprafaţa stratului filtrant sau de o altă particulă 
reţinută anterior pe filtru [105]. 

Operaţia de filtrare este influenţată de următorii factori: 
- factori caracteristici influentului: natura apei brute, gradul de tratare 

anterior filtrării, concentraţia şi natura impurităţilor; 
- factori caracteristici mediului filtrant: natura, compoziţia 

granulometrică, înălţimea şi rezistenţa hidraulică a stratului filtrant, 
precum şi utilizarea straturilor multiple; 

- condiţiile hidrodinamice ale filtrării: viteza de filtrare, presiunea de 
operare şi pierderile de sarcină hidraulică prin stratul filtrant [106]. 

Pentru ca filtrarea să fie eficientă este esenţial ca tratamentul aplicat apei înainte de 
filtrare să fie adecvat [20]. 
 
1.4.2.7. Dezinfecţia 
  
 Dezinfecţia este operaţia de distrugere/inactivare a microorganismelor 
obişnuite şi a celor patogene şi de reducere a numărului de germeni saprofiţi din 
apă, germeni care sunt dăunători sănătăţii organismului uman. Ea poate fi primară 
(la finele filierei de tratare) prin introducerea oxidantului în rezervorul de 
înmagazinare (ca dezinfectant) sau secundară (în reţeaua de distribuţie) ca 
biostabilizator [107]. 
 Dezinfectarea apei se realizează cu ajutorul unor dezinfectanţi/oxidanţi 
chimici sau fizici dintre care cel mai utilizat este clorul (adăugat în apă ca un gaz sau 
solid), iar procesul de dezinfecţie se numeşte clorinare [108]. 
Procesul de tratare a apei cu clor prezintă următoarele avantaje: 

- necesită instalaţii relativ simple şi ieftine; 
- dezinfecţie bacteriană sigură la un cost scăzut; 
- doza reziduală de clor menţinută în apă asigură securitatea apei 

potabile [109]. 
Dezavantajele procesului de dezinfecţie cu clor sunt: 

- provoacă probleme de securitate a muncii; 
- oxidează amoniacul la azot; 
- clorul cu substanţele organice din apa brută formează compuşi 

organo-cloruraţi; 
- efect virulicid puţin eficient [109]. 

În tratarea apei, dezinfecţia depinde de mai mulţi factori precum: 
 tipul de dezinfectant; 
 doza de dezinfectant; 
 tipul de organism şi starea fiziologică a acestuia; 
 timpul de contact; 
 pH; 
 temperatura; 
 turbiditatea; 
 substanţe organice dizolvate [110]. 

Agenţii de dezinfecţie utilizaţi în tratarea apei trebuie să îndeplinească următoarele 
caracteristici:  

- solubilitate ridicată în apă; 
- determinare şi control analitic facil; 
- toxicitate mică pentru organismul uman şi viaţa acvatică; 
- absenţa efectelor secundare (gust, culoare, miros); 
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- preţ de cost moderat [111]. 
Clorinarea, ozonizarea şi dezinfecţia cu UV sunt trei tehnologii importante folosite 
pentru dezinfecţia apei [33]. 
 Procesul de dezinfecţie trebuie condus în aşa fel încât să se asigure o 
protecţie de-a lungul reţelei de transport (fără a mări concentraţia produşilor de 
dezinfecţie) la un cost cât mai mic [14, 103]. 
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PARTEA A II-A. STUDII TEORETICE  
ŞI EXPERIMENTALE 

 
Capitol 2. Modelarea şi simularea proceselor chimice 

 
 
2.1. Introducere 
  
 Scopul companiilor de apă potabilă este de a furniza clienţilor o apă potabilă 
de bună calitate, timp de 24 h/zi [112]. Nevoia de a obţine o creştere a eficienţei şi 
a calităţii apei a determinat ca instalaţiile de tratare a apei să fie modificate în 
instalaţii complet automatizate [113]. 
 Abordarea tradiţională a instalaţiilor de tratare a apei se bazează pe 
observaţii, experimente şi măsurători. Cantitatea de informaţii care poate fi obţinută 
în acest mod este limitată şi supusă erorilor de măsurare. În instalaţiile de tratare 
automatizate se poate realiza un studiu analitic sau de calcul pe baza unui model 
matematic adecvat [114]. Un astfel de model este format dintr-un ansamblu de 
relaţii matematice, ecuaţii şi inecuaţii care caracterizează şi descriu 
interdependenţele dintre parametrii constructivi şi funcţionali ai sistemului [115-
118]. 
 Prin folosirea simulării în asociere cu monitorizarea on-line, operaţiunea de 
tratare a apei poate fi îmbunătăţită (calitate mai bună a apei, costuri mai mici, 
etc.)[119]. Simularea poate fi definită ca fiind o tehnică de realizare a 
experimentelor, reprezentarea unui proces fizic sau doar conceptual, cu ajutorul 
calculatorului numeric, ce implică realizarea unor modele matematice logice ce 
descriu comportarea sistemului real sau a unor componente ale sale, cu scopul 
precis de a obţine informaţii în ceea ce priveşte comportarea lui [120-122]. 
Avantajele simulării constau în faptul că se pot face experienţe pe un model ce este 
o reprezentare simbolică a sistemului. Datorită simulării este posibilă obţinerea unor 
detalii despre sistemele studiate, a unor adevărate instantanee privind comportarea 
la diferite momente şi în diferite condiţii în care utilizatorul consideră modelul [123].  
 Modelarea reprezintă activitatea de elaborare propriu-zisă a modelului unui 
sistem sursă, activităţile desfăşurate în acest sens fiind materializate prin tehnici şi 
proceduri de căutare şi analiză (tehnici de simulare şi tehnici şi proceduri 
complementare) [124, 125]. 
Avantajele modelării matematice sunt: 

- utilă în toate fazele de dezvoltare ale unei tehnologii; 
- operare optimală; 
- controlul optimal al proceselor; 
- optimizarea exploatării instalaţiilor în funcţiune; 
- proiectarea optimală a instalaţiilor; 
- aprofundarea cunoaşterii şi înţelegerii procesului [126]. 

 Un puternic mijloc de calcul numeric şi de reprezentare grafică este Matlab, 
care are la bază operaţii asupra tablourilor (vectori şi matrici) şi care include aplicaţii 
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specifice numite Toolbox-uri [118, 127]. O nouă ramură a matematicii aplicate care 
se ocupă cu simularea numerică a fluxurilor de fluide este Computational Fluid 
Dynamics (CFD, adică dinamica computerizată a fluidelor). Modelele CFD sunt 
folosite în mod curent pentru a prezice o varietate de fenomene de curgere din ce în 
ce mai complexe [114]. În esenţă, CFD este o metodă operabilă pe calculator 
folosită pentru a rezolva ecuaţiile fundamentale ale dinamicii fluidelor: ecuaţii de 
continuitate (conservarea masei), de moment şi de energie [128]. 
 Modelarea matematică şi simularea numerică sunt astăzi de neevitat atât în 
cercetare cât şi în dezvoltarea tehnologiilor şi operarea instalaţiilor în 
funcţiune[129]. 
 În această lucrare, pentru simularea şi modelarea sistemelor dinamice s-a 
utilizat atât Matlab şi Toolbox-uri ale acestuia, cât şi CFD (ANSYS Fluent). 
 
2.2. MATLAB 
  
 În ultimul deceniu, utilizarea mediului de programare Matlab a fost într-o 
continuă creştere în instituţiile academice ştiinţifice precum şi în mai multe ramuri 
ale industriei. Acest software s-a dovedit a fi foarte eficient şi robust în analiza 
numerică a datelor, în modelare, programare, simulare şi vizualizare grafică 
computerizată [130]. 
 Matlab provine de la MATrix LABoratory şi este un produs al The Math Works 
Inc. Matlab este atât un mediu de calcul eficient cât şi un limbaj de programare care 
operează cu uşurinţă cu matrici [131]. Versiunea iniţială a Matlab-lui a fost scrisă în 
limbajul de programare Fortran, în 1970, de către analistul Cleve Moler. După care, 
în anii 80 a fost rescris de către firma Math Works în limbajul C. Acest mediu de 
programare dispune de o notaţie simplă şi de o viteză mare de calcul deoarece 
codificarea sa în C a fost atent optimizată, ciclurile interne principale fiind prelucrate 
în limbaj de asamblare. Matlab înglobează analiza numerică, calculul vectorial, 
calculul matriceal, procesarea semnalelor şi realizarea graficelor într-un mediu uşor 
de utilizat în care problemele şi soluţiile sunt exprimate aşa cum sunt scrise ele 
matematic, fără a utiliza programarea tradiţională [132]. 
Matlab este un ansamblu de componente care cuprinde: 

- un nucleu – reprezintă componenta minimală necesară dezvoltării şi 
rulării unor aplicaţii scrise în acest limbaj; 

- opţiunea Simulink – instrument de simulare a sistemelor dinamice; 
bazat pe scheme bloc şi având o importantă componentă grafică; 

- Toolbox-urile – colecţii cuprinzătoare de funcţii Matlab, care permit, 
pe baza unor tehnici avansate, rezolvarea unor clase particulare de 
probleme [131]. Dintre domeniile în care sunt utile aceste toolbox-
uri fac parte: teoria reglării automate, statistica şi prelucrarea 
semnalelor, proiectarea sistemelor de reglare, simularea sistemelor 
dinamice, identificarea sistemelor, reţele neuronale, etc. [132]. 

Faţă de mijloacele de calcul numeric tradiţionale, Matlab prezintă următoarele 
avantaje: 

 permite codarea rapid şi uşor la un nivel înalt de limbaj; 
 structurile de date necesită o atenţie minimă; 
 interfaţa interactivă permite experimentarea rapidă şi o remediere uşoară; 
 disponibilitatea unor grafice de înaltă calitate şi facilităţi de vizualizare; 
 fişierele ’m.’ pot fi uşor transferate într-o gamă largă de platforme;
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 Toolbox-urile pot fi adăugate pentru a extinde sistemul oferind, de exemplu, 
facilităţi de procesare specializate ale semnalului şi o capacitate de 
manipulare simbolică [133]. 

Cu ajutorul mediului de programare Matlab se pot efectua diverse calcule numerice 
precum: 

 matematica generală: 
- operaţii cu matrici şi câmpuri de date; 
- operatori relaţionali şi logici; 
- funcţii trigonometrice şi alte funcţii elementare; 
- aritmetica polinomială; 

 algebra liniară şi funcţii matriciale: 
- analiza matriceală, logaritmi, exponenţiale, determinanţi, inverse; 
- sisteme de ecuaţii liniare; 
- valori proprii, descompuneri după valori singulare; 
- construirea de matrici; 
- operaţii cu matrici; 

 analiza de date şi transformări Fourier; 
 metode numerice neliniare; 
 programare [132]. 

În mediul academic, Matlab este un instrument standard de instruire pentru 
cursurile introductive şi avansate din matematică, inginerie şi ştiinţe. În industrie, în 
general, acesta este utilizat pentru a obţine o productivitate ridicată în cercetare, 
dezvoltare şi analize [134]. 
 
2.2.1. Distribuţia duratelor de staţionare (DDS) 
  
 Timpul petrecut de o moleculă într-un sistem reactiv afectează probabilitatea 
ei de a reacţiona [135]. Distribuţia duratelor de staţionare permite înţelegerea 
comportamentului unui flux şi ne-idealitatea oricărui reactor [136]. Timpul petrecut 
de molecule/atomi într-un reactor este numit timp de staţionare şi distribuţia 
diferiţilor atomi/molecule care ies din reactor în timp se numeşte distribuţia 
duratelor de staţionare (DDS). Experimental, DDS poate fi determinată prin 
injectarea unei substanţe chimic inertă numită trasor [137]. Testele cu trasor (DDS) 
sunt frecvent utilizate în caracterizarea hidrodinamicii, primele dezvoltări având loc 
cu aproape 80 de ani în urmă [138]. 
 Alegerea trasorului este foarte importantă în măsurarea DDS şi, pentru ca 
aceasta să fie corectă, trasorul trebuie să îndeplinească următoarele caracteristici: 

- să fie inert (să nu reacţioneze, degrada sau dezintegra cu celelalte 
componente din sistem); 

- să fie uşor de măsurat; 
- să se diferenţieze uşor de ionii sau materialele existente în sistemul 

respectiv; 
- să nu adsoarbă la pereţi sau alte elemente din sistem; 
- să nu sedimenteze; 
- să nu fie volatil; 
- să nu fie toxic pentru mediu şi organismul uman [139]. 

Pentru un experiment simplu de DDS, o cantitate cunoscută de trasor este introdusă 
la intrarea în sistem (sub formă de semnal) fără a perturba curgerea, iar la ieşirea 
din sistem se observă evoluţia concentraţiei trasorului în timp (aşa-numitul 
“răspuns” al sistemului), după ce aceasta a fost modificată de procesele din sistem 
(figura 2.1)[140]. 
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Figura 2.1. Determinarea experimentală a distribuţiei duratelor de staţionare (t este 

timpul, iar Ct este concentraţia trasorului) [141] 
 

În general, pentru injecţia unui trasor se folosesc două tehnici foarte comune şi 
anume: semnalul impuls şi semnalul treaptă (figura 2.2). 

   
Figura 2.2. Metode des utilizate pentru injecţia unui trasor într-un sistem [142] 

 
 Semnalul impuls se realizează prin injectarea unei cantităţi date de trasor 
(N0) la intrare în sistem, într-o perioadă foarte scurtă de timp şi apoi se măsoară 
concentraţia trasorului la ieşirea din sistem în funcţie de timp. În analiza DDS, curba 
obţinută ca şi răspuns la ieşirea din sistem (curba concentraţiei în funcţie de timp) 
se numeşte ’’curba C’’ (figura 2.3). Pentru o injecţie de tip impuls, se defineşte 
funcţia E(t) care descrie într-un mod cantitativ intervalul de timp petrecut în reactor 
de diferite elemente ale fluidului: 
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Figura 2.3. Concentraţia trasorului la ieşire din sistem în funcţie de timp [142] 

 

   
0

v
N

tCFtE           (2.1) 

Astfel încât:     ttE
N
N
0


                  (2.2) 

În care, E(t) este denumită funcţia densităţii de distribuţie a duratelor de staţionare 
(figura 2.4), C(t) este concentraţia trasorului, ∆N este cantitatea de trasor care a 
stat un interval de timp în reactor (t, t+∆t) şi Fv este debitul volumetric al 
efluentului [137]. 

 
Figura 2.4. Semnificaţia funcţiei E(t) [142] 

 
Dacă debitul volumetric este constant, atunci E(t), după rescrierea ecuaţiilor 2.1 şi 
2.2 în formă diferenţială şi după integrarea lor, se defineşte astfel: 

   
 




0
dttC

tCtE                     (2.3) 

În care integrala de la numitor reprezintă suprafaţa de sub ’’curba C’’ [137]. 
Dezavantajele acestei tehnici sunt: 

- injecţia trebuie să fie făcută într-un timp foarte scurt; 
- când ’’curba C’’ are o coadă lungă, analiza poate da naştere la 

inexactităţi; 
- cantitatea de trasor utilizată trebuie să fie cunoscută [142]. 

În comparaţie cu semnalul treaptă, această tehnică necesită o cantitate foarte mică 
de trasor [142]. 

Semnalul treaptă se realizează prin creşterea concentraţiei trasorului la 
intrarea în sistem de la 0 la C0, menţinerea ei constantă, iar la ieşirea din sistem se 
urmăreşte evoluţia concentraţiei trasorului în funcţie de timp. Concentraţia 
trasorului la ieşirea din sistem se defineşte astfel: 
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   dttECtC
t

0
0                     (2.4) 

Pe baza funcţiei E(t) se poate defini funcţia de repartiţie integrală a distribuţiei, F(t) 
(numită şi ’’curba F’’ a lui Dankwerts), conform ecuaţiei: 

   
dt

tdFtE           (2.5) 

În care F(t) se defineşte ca fiind fracţia din elementele de fluid care au staţionat în 
sistem un timp mai mic sau cel mult egal cu t [137]. Un exemplu de funcţie de 
repartiţie integrală este reprezentat în figura 2.5. 

 
Figura 2.5. Exemplu de funcţie de repartiţie integrală: 50% din moleculele de 

trasor au staţionat în reactor 40 de secunde [142] 
 
Dezavantajele acestei tehnici sunt: 

- dificultatea de a menţine concentraţia trasorului constantă la 
intrarea în sistem; 

- funcţia de DDS necesită diferenţiere şi acest lucru poate duce la 
erori; 

- necesită o cantitate mare de trasor [142]. 
Injecţia trasorului şi detecţia acestuia se poate face şi în alte locaţii decât la intrare 
şi ieşire din sistem [140]. Detecţia trasorului poate fi obţinută, de exemplu, cu 
ajutorul unei metode conductometrice [143, 144]. 

Aplicaţiile tehnice ale ingineriei chimice de multe ori se bazează pe 
interacţiunea dintre cinetica chimică şi dinamica fluidelor. În reactoarele chimice, 
interacţiunea dintre cele două procese este adesea caracterizată în termeni de 
distribuţie a duratelor de staţionare (DDS) a reactoarelor. DDS este de o importanţă 
fundamentală în estimarea randamentului şi selectivităţii oricărei reacţii dintr-un 
anumit reactor [145]. Datorită analizei lui Dankwerts privind un număr important de 
DDS, acest concept a devenit o noţiune importantă în caracterizarea oricărui reactor 
chimic sau sistem tehnic [146]. O analiză recentă a teoriei distribuţiei duratelor de 
staţionare şi aplicaţiile sale în diverse domenii precum inginerie chimică, ingineria 
proceselor biochimice, cromatografie, medicină, geologie şi oceanografie a fost 
realizată de Nauman [147]. În reactoarele chimice clasice de mari dimensiuni, 
curgerea fluidului este, de obicei, turbulentă şi DDS este adesea descris de modelul 
reactoarelor în serie sau de modelul unidimensional de dispersie axială [148, 149].  

În aplicaţiile practice din ingineria chimică, comportamentul fluxului din 
reactoare este diferit de cel din reactoarele ideale (reactorul cu amestecare perfectă 
şi reactorul de tip piston). În cele mai multe studii sunt utilizate reactoarele ideale 
pentru că toate elementele fluidului din reactor au acelaşi timp de staţionare. 
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Modelele simplificate sunt utilizate, în general, pentru a caracteriza şi modela 
reactoarele ne-ideale, DDS din sistem şi calitatea amestecării [149]. Modelarea 
reactoarelor ne-ideale se poate realiza printr-o combinaţie de reactoare ideale 
deoarece de regulă fluxurile interne dintr-un reactor nu pot fi caracterizate ca fiind 
fie perfect amestecate sau de tip piston cu dispersie axială [150]. 

Există două tipuri de reactoare ideale care sunt frecvent utilizate pentru 
descrierea fluxului din reactoare şi anume reactorul cu amestecare perfectă şi 
reactorul de tip piston. Primul reactor presupune amestecare perfectă, iar al doilea 
nu presupune amestecare în direcţia curgerii. Nici un reactor real nu are exact 
caracteristicile unuia dintre cele două reactoare ideale. Modelul de dispersie axială şi 
cel de reactoare în serie sunt modele cu un singur parametru, care descriu 
comportamentul amestecării. Parametrul din modelul reactoarelor în serie este 
numărul necesar de reactoare, "N", iar în modelul de dispersie axială este numărul 
Peclet, Pe. Aceşti parametri sunt o măsură a amestecării din reactor [151]. 

În figura 2.6 este prezentat un exemplu de model de reactoare cu 
amestecare ideală în serie, iar în figura 2.7 un exemplu de reactor de tip piston cu 
dispersie axială. 

 
Figura 2.6. Model de reactoare în serie [142] 

 

 
Figura 2.7. Dispersia trasorului într-un reactor de tip piston cu dispersie axială [142] 

 
În modelele de curgere reală pot apărea mai multe modificări importante 

cum ar fi formarea de regiuni stagnante în interiorul reactorului, zone de recirculare, 
etc. [152]. În 1959, Cholette şi Cloutier au prezentat câteva modele pentru 
reactoarele ne-ideale prin combinarea modelului de curgere de tip piston cu zone de 
by-pass şi zone stagnante (’’zone moarte’’), împreună cu ecuaţiile şi diagramele 
care descriu caracteristicile modelelor de reactoare [153]. DDS oferă informaţii cu 
privire la cât de mult timp au petrecut diferite elemente în reactor, dar nu oferă nici 
o informaţie despre schimbul de materie între elementele fluidului [154]. 

Printre mediile de programare utilizate pentru modelarea bazată pe DDS se 
regăseşte şi mediul de programare Matlab. Odată cu avansarea rapidă a tehnologiei

BUPT



                                                                                                  2.2.- Matlab 59 
                                                               

de calcul, a crescut şi numărul de studii privind DDS în reactoare şi mixere folosind 
CFD, inclusiv şi un număr limitat de publicaţii despre DDS în reactoare cu 
amestecare continuă [155]. 

În general, există două metode principale pentru a calcula DDS cu CFD. 
Ambele metode cuprind două etape, dintre care prima constă în a rezolva câmpul de 
curgere. Acest câmp de curgere rămâne fix pentru etapa ulterioară, în ambele 
metode. Metodele diferă doar la etapa a doua. Prima metodă constă în a crea o 
simulare tranzitorie de scalari pasivi şi de a prezice răspunsul la ieşire pentru un 
semnal impuls sau treaptă, demarat la intrare [156-159]. Această metodă, practic, 
imită metodele utilizate în măsurătorile experimentale de DDS. Pasul de timp 
trebuie ales cu grijă pentru a minimiza erorile în simularea tranzitorie [156, 158-
160]. De obicei, la intrare este de preferat semnalul treaptă faţă de semnalul impuls 
care poate avea concentraţiile scalarului la ieşire foarte mici. Astfel, erorile pot fi 
suficient de mari iar bilanţul global de materiale pentru reactor invalid [158-160]. A 
doua metodă constă în urmărirea particulelor pentru a calcula statistic DDS [156]. 
Dacă sunt modelate particule suficiente, această metodă poate fi rezonabil de 
exactă [155]. Metoda constă în introducerea unor particule virtuale la intrare în 
sistem, a căror traiectorie este calculată din domeniul de viteză cunoscut şi obţinut 
din calculul cu CFD. Diferenţa dintre cele două metode este că în metoda de 
urmărire a particulelor numai proprietăţile convective ale fluxului sunt monitorizate, 
în timp ce prin evaluarea câmpului de concentraţie instabil este luat în considerare şi 
transportul difuziv [161, 162]. 

Analiza DDS este un instrument de diagnostic foarte eficient care poate fi 
folosit şi pentru a inspecta funcţionarea defectuoasă a reactoarelor chimice. De 
asemenea, acesta este foarte util în modelarea comportamentului unui reactor şi în 
estimarea proprietăţilor efluenţilor [152]. 

În această lucrare, analiza distribuţiei duratelor de staţionare (DDS) s-a 
realizat în primul rând cu ajutorul mediului de programare Matlab, folosind ambele 
tehnici descrise anterior şi două modele hidrodinamice: modelul de dispersie axială 
şi modelul Cholette-Cloutier şi în al doilea rând cu mediul de programare CFD, 
folosind metoda bazată pe crearea unei simulări tranzitorii. 
 
2.3. Dinamica computerizată a fluidelor (CFD) 
  
 Mişcarea fluidelor este guvernată de următoarele principii fundamentale: 
conservarea masei, legea a doua a lui Newton (ecuaţia de impuls) şi conservarea 
energiei. Aceste principii fundamentale pot fi exprimate prin ecuaţii diferenţiale 
parţiale. Acest sistem neliniar de ordinul doi cu ecuaţii diferenţiale parţiale, în cazul 
general, nu poate fi rezolvat prin metode analitice în timp ce în multe aplicaţii 
concrete este posibil să fie rezolvat prin metode numerice. 
 CFD este disciplina care se ocupă cu tratamentul numeric al sistemului de 
ecuaţii diferenţiale parţiale care conţine ecuaţii de continuitate, impuls şi energie. 
Astfel, toate metodele numerice dezvoltate pentru ecuaţiile diferenţiale parţiale 
(cum ar fi diferenţe finite, volum finit, metode cu elemente finite şi metode 
spectrale) constituiesc domeniul dinamicii computerizate a fluidelor. Aceste metode 
numerice transformă sistemul de ecuaţii menţionat mai sus într-un sistem neliniar 
mai mare de ecuaţii algebrice [163]. Metodele CFD au fost dezvoltate acum 40 de 
ani de către ingineri şi matematicieni pentru rezolvarea unor probleme de curgeri în 
domeniul ingineriei industriale, iar ecuaţiile fundamentale ale mişcării fluidelor care 
stau la baza acestor metode au fost cunoscute încă din secolul al XIX-lea [164]. 
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CFD este o procedură numerică frecvent utilizată pentru a calcula 
proprietăţile fluidului în mişcare. Multe procese de tratare a apei implică mişcarea 
apei. Această mişcare este adesea complexă şi dificil de a fi observată [165]. CFD 
face posibilă evaluarea vitezei, presiunii, temperaturii şi concentraţiei speciilor (de 
exemplu, un trasor) în timpul curgerii fluidului de-a lungul unui domeniu de soluţie, 
permiţând astfel ca modelul proiectat să fie optimizat înaintea fazei prototip [166]. 
CFD prezintă următoarele avantaje: 

- capacitatea de a examina comportamentul sistemelor la limită; 
- capacitatea de a studia sisteme mari, unde experimentele la scară 

largă ar fi dificil de controlat dacă nu chiar imposibil de realizat; 
- reducerea timpului de introducere a datelor şi a costurilor pentru 

noile proiectări; 
- folositor în înţelegerea hidrodinamicii standard a proceselor de 

curgere în structuri [167]; 
- poate să reprezinte sisteme adecvate în detaliu cu cerinţe minime 

pentru datele empirice;  
- util pentru sistemele care sunt bine conectate [165]; 
- odată calculul finalizat, există informaţii disponibile pentru fiecare 

celulă de discretizare din echipament [168]; 
- permite un control complet asupra condiţiilor la limită; 
- simulările pot fi efectuate la scară; 
- permite o analiză eficientă a parametrilor pentru diferite configuraţii 

şi pentru diferite condiţii [164]. 
Limitările CFD sunt: 

- soluţiile CFD depind de modelele fizice ale proceselor reale; 
- soluţiile CFD sunt la fel de precise ca şi modelele fizice pe care se 

bazează; 
- rezolvarea ecuaţiilor cu ajutorul unui calculator introduce invariabil 

erori numerice (erori de trunchiere datorate aproximării în modelele 
numerice etc.); 

- acurateţea soluţiei CFD este la fel de bună ca şi a condiţiilor 
iniţiale/limită prevăzute în modelul numeric [169]. 

În timpul dezvoltării şi utilizării oricărui model CFD, mai multe criterii specifice 
trebuie avute în vedere printre care enumerăm: 

- densitatea discretizării;  
- alegerea modelului de turbulenţă; 
- selecţia unor condiţii limită adecvate [170]. 

Atunci când se utilizează CFD, procedura generală este: 
1. Crearea geometriei, în care fluidul trebuie să fie modelat; 
2. Generarea discretizării; 
3. Aplicarea condiţiilor limită (viteza fluidului, etc.); 
4. Rezolvarea ecuaţiilor de transport ale fluidului; 
5. Examinarea rezultatelor (post-procesarea) [171]. 

 Generarea discretizării (sau pre-procesarea) se realizează înainte de a 
calcula orice parametru cu CFD prin divizarea spaţiului fizic prin care trece fluidul 
într-un număr de puncte discrete, formând o reţea. În general, orice tip de metodă 
analitică care poate fi aplicată peste un set discret de puncte poate fi folosită ca 
baza unei analize CFD. Cu toate acestea, instrumentele de analiză actuale ale CFD 
rezolvă ecuaţii instabile, tridimensionale şi compresibile ale lui Euler sau Navier-
Stokes. Aceste ecuaţii iau în considerare efecte precum compresibilitatea, rotaţia şi 
interacţiunea dintre componente care sunt neglijate în alte metode mai puţin
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cuprinzătoare. Principala diferenţă între soluţiile Euler şi Navier-Stokes este 
includerea vâscozităţii: soluţiile Euler sunt valabile pentru fluide ne-vâscoase, în 
timp ce soluţiile derivate din ecuaţiile Navier-Stokes includ şi efecte vâscoase. Odată 
ce analiza este completă, rezultatele trebuie să fie convertite într-o formă care este 
uşor de înţeles. Vizualizarea rezultatelor obţinute în urma calculului realizat de CFD 
se mai numeşte şi post-procesare [172]. 

Pentru a rezolva numeric ecuaţiile Euler sau Navier-Stokes se foloseşte 
frecvent fie metoda diferenţelor finite, fie cea a volumului finit. În formularea 
diferenţelor finite, valorile proprietăţilor de curgere a fluidului în fiecare punct din 
reţea sunt găsite prin utilizarea unei ecuaţii algebrice specifică acestui punct, care 
aproximează ecuaţiile diferenţiale parţiale. Ecuaţiile algebrice ale diferenţelor finite 
calculează proprietăţile de curgere într-un punct dat bazându-se pe proprietăţile de 
curgere ale punctelor adiacente; deci această formulare necesită utilizarea unei 
reţele structurate pentru a determina relaţiile dintre punctele reţelei. În formularea 
volumului finit, ecuaţiile care guvernează sunt scrise sub formă de integrală astfel 
încât restricţia privind tipul de reţea care poate fi folosit nu se mai aplică. 
Formularea diferenţelor finite este mai eficientă deoarece foloseşte reţele 
structurate, în schimb formularea volumului finit este mult mai utilă deoarece poate 
folosi fie reţele structurate, fie reţele nestructurate [172]. 

CFD este un instrument flexibil care poate fi folosit pentru simularea 
sistemelor în diferite moduri: de la modele "de precizie" tridimensionale, extrem de 
complexe la investigaţii bidimensionale, rudimentare/simpliste [173]. 

FLUENT este un software CFD care simulează problemele de curgere ale 
fluidelor şi care oferă posibilitatea de a folosi modele fizice diferite cum ar fi 
incompresibil sau compresibil, ne-vâscos sau vâscos, laminar sau turbulent, etc. 
FLUENT oferă următoarele opţiuni de modele turbulente [89]: 

- Modelul Spalart-Allmaras este modelul cu o singură ecuaţie, care 
rezolvă două ecuaţii de transport pentru un fluid care este o formă 
modificată a vâscozităţii cinematice turbulente; 

- Modelele k-ε sunt modele cu două ecuaţii, care rezolvă două ecuaţii 
de transport: una pentru k (energia cinetică turbulentă) şi una 
pentru ε (gradul de disipare a energiei). Aceste modele se clasifică 
în modelul k-ε standard, modelul k-ε realizabil şi modelul k-ε 
renormalizat (RNG); 

- Modelele k-ω sunt tot modele cu două ecuaţii, care rezolvă două 
ecuaţii de transport: una pentru k şi una pentru ω (gradul de 
disipare specific). Aceste modele incorporează modificări pentru 
numere Reynolds mici şi se clasifică în modelul k-ω standard şi 
modelul k-ω de transport a forţei de forfecare; 

- Modelul forţei Reynolds închide ecuaţiile Navier-Stokes cu numere 
Reynolds medii prin rezolvarea ecuaţiilor de transport pentru forţele 
Reynolds, împreună cu o ecuaţie pentru gradul de disipare [174]. 

În instalaţiile de tratare a apei, CFD mai poate fi folosit pentru proiectarea şi 
optimizarea caracteristicilor geometrice (tipul rotorului, poziţia fluxurilor de intrare) 
şi operaţionale (frecvenţa de rotaţie a rotorului, cantitatea de floculant, gradul de 
recirculare) ale unui proces [175]. 
 
2.3.1. Regim de curgere turbulent 

 
Majoritatea curgerilor fluide din natură şi din diferite aplicaţii ale ingineriei 

sunt turbulente. Turbulenţa este proprietatea fluidului de a curge, dar nu a 
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fluidelor[176]. Curgerea turbulentă se mai numeşte şi regim hidraulic şi se defineşte 
ca fiind un flux în care variază aleatoriu diferiţi parametri precum viteza, presiunea 
şi densitatea [177]. În curgerea turbulentă apare o puternică amestecare laterală a 
fluidului, ca urmare a existenţei unor vectori de viteză cu direcţii şi sensuri diferite 
faţă de direcţia şi sensul de deplasare a fluidului. Regimul de curgere turbulent 
apare la viteze respectiv debite mari ale fluidului şi atunci când numărul Reynolds 
depăşeşte o valoare critică peste care curgerea laminară este instabilă [178, 179]. 

În urma experimentelor, Reynolds a constatat că parametrii independenţi 
care caracterizează orice regim de mişcare a fluidului real sunt: 

- viteza medie de curgere (U); 
- dimensiunea caracteristică a tubului prin care are loc curgerea (D); 
- vâscozitatea cinematică fluidului (ʋ). 

Cu ajutorul acestor parametri independenţi se defineşte criteriul lui Reynolds: 

ν
UDRe           (2.6) 

Valoarea critică a criteriului Reynolds, de la care mişcarea devine turbulentă, 
este[180]:  

Recr = 2320 
Între regimul de curgere turbulent şi cel laminar există următoarele deosebiri: 

- în mişcarea turbulentă, particulele de fluid au caracter dezordonat 
iar liniile de curent nu mai sunt paralele cu direcţia de curgere; 
acestea se intersectează, se împletesc iar în masa de fluid apare o 
distribuţie de vârtejuri dispuse aleatoriu în raport cu direcţia de 
curgere; 

- viteza într-un punct, în spaţiul ocupat de fluidul în mişcare 
turbulentă permanentă nu are niciodată o valoare constantă, direcţia 
vitezei se schimbă în orice moment iar componentele scalare ale 
vitezei locale au caracterul unor mărimi care oscilează rapid în jurul 
unei valori medii, fenomen numit pulsaţia vitezelor; 

- datorită pulsaţiilor de viteză, în masa de fluid apar eforturi 
suplimentare care modifică repartiţia vitezelor în secţiune; ca 
urmare, pierderile de energie (energie disipată) vor fi mult mai mari 
decât în mişcarea laminară; 

- în mişcarea turbulentă apar deplasări de particule pe direcţie 
transversală faţă de direcţia generală a mişcării, realizând astfel un 
amestec turbulent. Acest schimb de particule atrage după sine un 
transfer de impuls şi de energie [180]. 

Ecuaţiile de mişcare pentru curgerea turbulentă se consideră a fi ecuaţiile Navier-
Stokes. Rezolvarea numerică a ecuaţiilor Navier-Stokes pentru cazul turbulent este 
extrem de dificilă datorită diferenţelor semnificative dintre scările de lucru implicate 
într-o astfel de mişcare. Astfel, o soluţie numeric stabilă cere o reţea atât de fină 
încât calculul devine imposibil de realizat. Încercarea de a rezolva curgerea 
turbulentă prin intermediul curgerii laminare rezultă într-o soluţie nestaţionară în 
timp şi neconvergentă. De aceea, în practică, pentru astfel de calcule se foloseşte 
ecuaţia Navier-Stokes-Reynolds (RANS–Reynolds Averaged Navier-Stokes) de 
mediere a timpului suplimentată cu un model de turbulenţă precum modelul k-ε. O 
altă tehnică de a rezolva numeric ecuaţiile Navier-Stokes este simularea cu vârtejuri 
(LES–Large Eddy Simulation), care este mai costisitoare (ca timp de calcul) decât 
metoda RANS dar produce rezultate mai bune deoarece scările turbulente mari sunt 
rezolvate explicit [181]. 
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 Într-o curgere turbulentă reală, energia cinetică este transferată de la scări 
mari la scări mai mici. La cea mai mică scară, energia cinetică este transformată în 
energie internă şi acest proces este numit disipare. Procesul de transfer al energiei 
între scări se numeşte ’’proces în cascadă’’. Cea mai mică scară de lungime 
turbulentă este definită de vâscozitatea moleculară şi de gradul de disipare. O astfel 
de scară de lungime este adesea menţionată ca scara de lungime Kolmogorov, η, şi 
este dată de ecuaţia: 

4/13

ε
νη 













                     (2.7) 

În care, ʋ este vâscozitatea cinematică a fluidului şi ε este gradul de disipare 
turbulent. Similar, scările de viteză şi de timp Kolmogorov sunt definite de ecuaţiile: 

  4/1νεv           (2.8) 
 

2/1

ε
ντ 







          (2.9) 

Gradul de disipare turbulent ce apare la scări mici poate fi legat de energia 
vârtejurilor mari astfel: 

l
Uε

3
                   (2.10) 

În care, U este scara de viteză a vârtejurilor mari şi l este scara de lungime a 
vârtejurilor mari [177]. Pentru a caracteriza dinamica fluidelor, pe lângă micro-scara 
lui Kolmogorov mai sunt două tipuri de scări importante şi anume: 

- Macro-scara lui Taylor (Λ) este definită ca fiind dimensiunea medie 
dintre structurile cele mai energetice prezente în flux (ecuaţia 2.11). 
Această scară poate fi spaţială sau temporală. În primul caz, se 
defineşte distanţa la care viteza este corelată cu ea însăşi. Macro-
scara temporală corespunde timpului la care într-un punct de 
măsurare viteza este din nou corelată cu ea însăşi. Macro-scara 
spaţială poate fi determinată direct prin tehnica P.I.V. (Particle 
Image Velocimetry - tehnică folosită pentru a obţine măsurători 
instantanee ale vitezei şi proprietăţi conexe ale fluidelor), care oferă 
informaţii spaţiale. 

ε
k 2/3

                   (2.11) 

În ecuaţia 2.11, k este energia cinetică turbulentă [182]. 
- Micro-scara lui Taylor (ξ) caracterizează energia celor mai mici 

vârtejuri. În turbulenţă izotropă omogenă, aceasta se defineşte prin 
următoarea ecuaţie: 

ε
uν15ξ

2'
                   (2.12) 

În care, ū’2 este valoarea medie a fluctuaţiilor vitezei turbulente, ε este gradul mediu 
de disipare vâscoasă a energiei cinetice turbulente şi ʋ este vâscozitatea cinematică 
a solventului [182]. Curgerea turbulentă prezintă următoarele trăsături 
caracteristice: 
 

BUPT



     Modelarea şi simularea proceselor chimice- 2 

 

64

 
- haotică, neregulată, aleatorie; 
- difuzivitate ridicată. Creşterea difuzivităţii duce la creşterea 

rezistenţei şi transferului de căldură în fluxurile interne cum ar fi în 
canale şi ţevi; 

- prezintă numere Reynolds mari (Re≥Recr); 
- întotdeauna este tridimensională şi instabilă; 
- disipativă, ceea ce înseamnă că energia cinetică din vârtejurile mici 

este transformată în energie termică (proces în cascadă); 
- chiar dacă avem scări turbulente mici în flux, ele sunt mult mai mari 

decât scara moleculară şi deci se poate trata fluxul ca fiind un mediu 
continuu [183]. 

Câteva exemple uzuale de curgere turbulentă ar fi curgerea sângelui în artere, 
transportul de ulei în conducte, curgerea lavei, curenţii din oceane, curgerea prin 
pompe şi turbine, etc. [184]. 
 
2.3.2. Model de turbulenţă k-ε 
  
 Unul dintre cele mai utile modele de turbulenţă şi cel mai potrivit pentru 
soluţii numerice este modelul k-ε [139]. Acesta este frecvent utilizat în cercetare şi 
în aplicaţii practice, fiind capabil să modeleze o gamă largă de scări de lungime 
găsite, în general, în reactoarele cu amestecare [185, 186]. 
 Modelul k-ε modelează turbulenţa cu două ecuaţii de transport ceea ce 
permite determinarea independentă a vitezei turbulente şi a scării lungimilor. 
Modelele k-ε se clasifică în: 

- modelul k-ε standard; 
- modelul k-ε realizabil; 
- modelul k-ε renormalizat (RNG) [187]. 

 Modelul k-ε standard este un model semiempiric în care efectele vâscozităţii 
moleculare sunt neglijabile [89]. Energia cinetică turbulentă k şi gradul de disipare ε 
se obţin din următorul sistem de ecuaţii de transport: 
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În care, Gk este termenul de generare a energiei cinetice turbulente; Gb este 
termenul ce ia în considerare efectul flotabilităţii; YM este termenul ce ia în 
considerare efectul compresibilităţii; Prk şi Prɛ sunt numere Prandtl turbulente pentru 
k, respectiv ε; ρ este densitatea fluidului; C1ɛ, C2ɛ sunt constante şi μ este 
vâscozitatea dinamică a fluidului [187]. 
Termenul de generare a energiei cinetice turbulente are expresia: 
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Termenul ce ia în considerare efectul flotabilităţii este: 

it
t

ib x
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Pr
μ

gβG



                   (2.16) 

 
În care β este coeficientul de dilatare termică şi μt este vâscozitatea turbulentă.  
Termenul ce ia în considerare efectul compresibilităţii are expresia: 

2
tM M2ρεY                              (2.17) 

 
În care Mt este numărul Mach turbulent [187]. 

Modelul k-ε realizabil este modelul care satisface în plus faţă de celelalte 
modele câteva restricţii matematice asupra tensiunilor Reynolds în concordanţă cu 
fizica curgerii turbulente [188]. În acest model, forma ecuaţiei de transport pentru ε 
este diferită de cea pentru modelele k-ε standard şi RNG. Modelul k-ε realizabil 
propune următoarele îmbunătăţiri: 

- o ecuaţie diferită pentru modelarea disipaţiei, ε, bazată pe ecuaţia 
dinamică a rădăcinii pătratelor fluctuaţiilor vorticităţii; 

- o formulă pentru calculul vâscozităţii turbulente. 
Ecuaţiile de transport pentru k şi ε ale acestui model sunt: 
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               (2.19) 

 
În care, Gk, Gb şi YM sunt termeni care se calculează la fel ca la modelul k-ε 
standard[187]. C2, C1ɛ şi C3ɛ sunt constante, iar C1 este un coeficient care se 
calculează cu relaţia: 












5η

η,43,0maxC1                            (2.20) 

 
În care, η are expresia:  

ε
kSη                    (2.21) 

 
Iar S este [176]:  
 

ijijSS2S                              (2.22)   

 
Modelul k-ε renormalizat (RNG) este asemănător cu modelul k-ε standard, 

dar foloseşte o deducere teoretică îmbunătăţită bazată pe tehnici statistice riguroase 
numită teoria renormalizării grupului. În ecuaţiile de transport ale lui k şi ε, unii 
termeni sunt modificaţi iar constantele empirice din modelul k-ε standard aici au 
valori justificate teoretic. Îmbunătăţirile aduse de acest model sunt: 
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- foloseşte o expresie analitică pentru calculul numerelor Prandtl 
turbulente; 

- foloseşte în ecuaţia de transport a vitezei disipate turbulente, ε, o 
expresie în loc de o constantă; 

- calculează vâscozitatea cu o formulă analitică, valabilă şi pentru 
numere Reynolds mici ceea ce permite o modelare mai bună a 
straturilor limită [187]. 

Ecuaţiile de transport pentru k şi ε sunt: 
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În care, Gk, Gb şi YM sunt termeni care se calculează la fel ca la modelul k-ε 
standard[187]. 

În ecuaţia lui ε, apare un termen nou care îmbunătăţeşte semnificativ 
precizia pentru fluxurile rapide. Efectul de spin pentru turbulenţă este inclus în 
modelul RNG, sporindu-se astfel precizia pentru fluxurile cu vârtejuri [176]. 
 În cadrul acestei lucrări, pentru analiza DDS cu ajutorul mediului de 
programare ANSYS Fluent (CFD), care presupune rezolvarea numerică a ecuaţiilor 
RANS, s-a utilizat metoda volumului finit şi modelul k-ε standard. 
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Capitol 3. Modelarea hidrodinamicii unei 
staţii pilot de tratare a apei de suprafaţă cu 

mediul de programare Matlab 
 
 
3.1. Introducere 
  
 Apa de suprafaţă este utilizată ca resursă de apă potabilă în întreaga lume. 
Apa furnizată de sistemele de alimentare cu apă în diferite scopuri trebuie să 
îndeplinească anumite cerinţe. Aceste cerinţe pot fi realizate prin tratarea apei. În 
funcţie de calitatea sursei, există diferite metode de tratare a apei brute: procese 
fizice (filtrare şi sedimentare), procese biologice (filtre lente de nisip), procese 
chimice (coagulare, floculare, clorinare), etc. Prin intermediul diverselor facilităţi şi 
echipamente care formează un lanţ de procese (un flux tehnologic continuu), 
instalaţiile de tratare asigură şi pun la dispoziţia consumatorilor apa potabilă ca 
produs final [119, 189]. 
 În tratarea apei, calitatea apei produse, costurile operaţionale, impactul 
asupra mediului (scurgeri de apă în tratare şi distribuţie, utilizarea de produse 
chimice, producţia de nămol şi deşeuri) sunt unele dintre criteriile aplicate pentru 
evaluarea eficacităţii procesului. Prin folosirea simulării în combinaţie cu 
monitorizarea on-line şi cu controlul procesului în timp real, eficacitatea 
tratamentului poate fi îmbunătăţită, optimizarea şi controlul parametrilor de proces 
ducând la o apă mai bună şi mai stabilă din punct de vedere calitativ. Acest lucru 
asigură, de asemenea, o utilizare mai bună a infrastructurii instalate, costuri mai 
mici în tratare şi reducerea emisiilor în mediu [119]. Funcţionarea optimă a unei 
instalaţii de tratare a apei necesită, ca prim pas, înţelegerea comportamentului unui 
flux de-a lungul instalaţiei de tratare. O metodă eficientă de diagnosticare a 
caracteristicilor fluxului într-o gamă largă de sisteme de curgere este determinarea 
distribuţiei duratelor de staţionare (DDS). Un astfel de studiu presupune 
introducerea unei cantităţi cunoscute de trasor la intrarea în sistem, iar la ieşirea din 
sistem este înregistrată şi analizată concentraţia de trasor în scopul identificării 
modelelor de curgere pentru fiecare echipament în parte [190]. Analiza DDS poate 
dezvălui caracteristici ale curgerii precum:  timpi de tranziţie, zone de by-pass, zone 
de recirculare, zone moarte etc. 
 În general, orice instalaţie de cercetare trebuie să prezinte patru tipuri de 
caracteristici şi anume: 
1. Caracteristici statice 

- domeniul de măsură; 
- domeniul de supraîncărcare a instalaţiei; 
- limita de siguranţă [8]. 

2. Caracteristici metrologice 
- Precizia reflectă gradul de exactitate al rezultatului tuturor măsurătorilor în 

raport cu valorile reale a parametrilor; 
- Justeţea se referă la faptul că în orice moment instalaţia de cercetare 

trebuie să dea rezultate cât mai apropiate de valoarea parametrilor măsuraţi 
în interiorul ei; 

 
 

 

BUPT



68  Modelarea hidrodinamicii cu mediul de programare Matlab -3 

 

- Fidelitatea se referă la faptul de a prezenta variaţii cât mai mici a 
rezultatelor cercetării la măsurarea repetată a mărimilor ce interesează în 
condiţii identice de măsurare; 

- Sensibilitatea redă modul în care instalaţia de cercetare răspunde la 
influenţa mărimilor perturbatoare; 

- Reproductibilitatea, proprietatea instalaţiei de cercetare de a oferi în condiţii 
identice, rezultate identice [8].  

3. Caracteristici tehnice 
- Stabilitatea constă în menţinerea caracteristicilor metrologice constante în 

timp; 
- Inerţia reflectă modul în care instalaţia de cercetare răspunde la influenţa 

factorilor perturbatori; 
- Generalitatea se referă la faptul că pe baza determinărilor experimentale 

pentru o anumită problemă de cercetare rezultatul cercetării se poate 
extrapola şi pentru cazuri generale; 

- Fiabilitatea, caracteristica instalaţiei de cercetare care se exprimă prin 
probabilitatea ca aceasta să-şi îndeplinească funcţia impusă în anumite 
condiţii dinainte stabilite pe întreaga perioadă de cercetare. 

4. Caracteristica dinamică [8]. 
 În Timişoara, la compania de apă şi canalizare este pusă în funcţiune o 
staţie pilot care urmăreşte etapele procesului tehnologic de obţinere a apei potabile 
din apă de suprafaţă (râul Bega). Până în prezent, staţia pilot îndeplineşte primele 
trei caracteristici ale unei instalaţii de cercetare (statică, metrologică şi tehnică). 
Pentru a realiza a patra caracteristică, cea dinamică, comportamentul dinamic al 
staţiei pilot a fost investigat experimental prin utilizarea DDS.  
 Obiectivul acestui capitol este de a determina hidrodinamica echipamentelor 
staţiei pilot pe baza distribuţiei duratelor de staţionare. Calculele numerice şi 
prelucrarea datelor s-a realizat cu ajutorul mediului de programare Matlab. Pentru 
îndeplinirea acestui obiectiv s-a folosit o procedură experimentală care începe de la 
punctul de intrare al apei brute până la evacuarea apei tratate şi cuprinde 
următoarele etape: 

- identificarea geometriei echipamentelor ce alcătuiesc staţia pilot şi analiza 
curgerii prin aceste echipamente la diferite debite de apă; 

- studiul comportării dinamice a staţiei pilot - analiza DDS; 
- elaborarea şi verificarea modelelor matematice pentru fiecare echipament în 

parte; 
- prelucrarea datelor experimentale şi calculul parametrilor modelelor 

matematice ale echipamentelor staţiei; 
- testarea acurateţei modelelor prin noi experimente DDS. 

 
3.2. Descrierea staţiei pilot 
 
 În Timişoara, două treimi din apa potabilă provin din surse de suprafaţă 
(râul Bega), iar restul de apă este asigurat din surse subterane. Compania regională 
care gestionează serviciile publice de apă din Timişoara este Aquatim S.A [8]. 
 Pentru a realiza îmbunătăţiri suplimentare ale tehnologiilor de tratare 
existente (agenţi de coagulare-floculare, condiţii optime de funcţionare, etc.) o 
staţie pilot a fost construită în anii ’80. Pe parcursul anilor 2000-2002, staţia a fost 
modernizată pentru a fi în măsură să funcţioneze într-o gamă largă de parametri 
operaţionali şi să se conformeze pe deplin tehnologiilor de tratare actuale. De fapt, 
unitatea urmăreşte cu fidelitate etapele procesului tehnologic de obţinere a apei 
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potabile din râul Bega la o scară de 1:34 faţă de staţia de tratare, având o 
capacitate medie de tratare de 145 m3/h. Diagrama procesului de tratare din staţia 
pilot este prezentată în figura 3.1: apa care vine din râul Bega este în primul rând 
’ecranizată’ (materialele grosiere sunt reţinute cu ajutorul grătarelor), acest proces 
fiind urmat de pre-clorinare. Reactivii de coagulare sunt injectaţi sub presiune în 
conducta de alimentare a camerei de amestec (figura 3.2) după care apa brută 
amestecată cu reactivii de coagulare ajunge în camera de reacţie (figura 3.3) unde 
are loc procesul de coagulare-floculare. După ce a avut loc acest proces în camera 
de reacţie, apa tratată este decantată într-un decantor longitudinal (figura 3.4), 
unde flocoanele se depun în partea de jos a decantorului şi, în final, sunt eliminate. 
În continuare, apa este trecută printr-o staţie de filtre unde se elimină particulele 
mici care nu au reuşit să se depună în decantor. După filtrare se adaugă clor (post-
clorinare) în conducta de ieşire a apei filtrate şi apoi, apa tratată este stocată [191]. 

 
Figura 3.1. Diagrama procesului de tratare a râului Bega din staţia pilot 

 

 
Figura 3.2. Camera de amestec 
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Figura 3.3. Camera de reacţie  

 

 
Figura 3.4. Decantor longitudinal  

 
 Debitul de alimentare al staţiei pilot este cuprins între 70 şi 180 m3/h. 
Pentru prepararea reactivilor de coagulare în vederea dozării, staţia pilot dispune de 
două vase din PVC de 230 litri fiecare, vase prevăzute cu sistem de barbotare cu aer 
pentru amestecare şi cu posibilitatea de alimentare cu apă caldă sau rece. Cele două 
vase pot lucra în paralel sau independent [191]. 
 
3.3. Descrierea modelelor hidrodinamice 
  
 Modelarea comportamentului unui flux bazată pe măsurarea şi interpretarea 
experimentelor de DDS este un aspect important în ingineria reacţiilor chimice[135]. 
Distribuţia duratelor de staţionare pentru o unitate chimică, de exemplu un reactor 
chimic, este o funcţie de distribuţie de probabilitate a duratei de timp petrecute de 
un element fluid în interiorul echipamentului. Aplicaţiile DDS variază de la 
caracterizarea modelelor de curgere la evaluarea naturii fluxului. Comportamentul
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unui flux într-o instalaţie de tratare a apei este unul dintre cei mai importanţi 
parametri în ceea ce priveşte eficacitatea unităţii [192]. 
 În dezvoltarea modelelor dinamice pentru echipamentele staţiei pilot au fost 
luate în considerare forma naturală a acestora precum şi rezultatele preliminare ale 
experimentelor de DDS. În cele din urmă, două modele hidrodinamice sau o 
combinaţie a acestor modele au fost folosite pentru caracterizarea tuturor 
echipamentelor şi anume: 
 - Modelul de dispersie (curgere de tip piston cu dispersie axială) a fost 
utilizat pentru camera de reacţie şi ca un caz particular, pentru conducta care leagă 
camera de amestec de camera de reacţie (practic, un comportament aproape de 
curgere de tip piston); 

- Modelul Cholette-Cloutier (CC) este un model de amestecare reală, utilizat 
în acest studiu atât pentru camera de amestec (două CC în serie) cât şi pentru 
decantor (cinci CC în serie). 

Modelul de dispersie (modelul unidimensional de curgere de tip piston cu 
dispersie axială) este unul dintre modelele utilizate pentru a descrie curgerea ne-
ideală în echipamentele tubulare (reactoare, coloane, etc.). Pentru acest model, 
ecuaţia care descrie evoluţia concentraţiei unui component ’’A’’ în lungul axei z şi în 
timp are forma: 
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Pe
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C

w
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                  (3.1) 

În care: t este timpul, în s; CA este concentraţia componentului ’’A’’, în kmol/m3; H 
este înălţimea sau lungimea totală a echipamentului, în m; w este viteza fluidului, în 
m/s ( S/Fw v ); S este secţiunea transversală a unităţii, în m2; Fv este debitul 
volumetric, în m3/s; rA este producţia sau consumul din ’’A’’ în unitatea de volum şi 
pe unitatea de timp, în kmol/(m3·s); Pe este raportul adimensional Peclet; z este o 
coordonată axială adimensională ( H/hz  ) şi h este o coordonată axială, în 
m[118]. 
 În ecuaţia 3.1 Pe este aşa numitul raport adimensional Peclet (număr 
Peclet), raport a cărui valoare este o măsură a amestecării axiale şi se defineşte ca 
fiind raportul dintre fluxul transportat prin convecţie şi fluxul cauzat de dispersia 
axială: 

AXD
wLPe          (3.2) 

În care, DAX este coeficientul de dispersie axială, în m2/s, iar L este dimensiunea 
caracteristică (L=H), în m [118]. 
 În cazul camerei de reacţie, condiţiile la limită asociate ecuaţiei 3.1 sunt 
condiţiile la limită ale lui Danckwerts pentru cazul unui reactor închis la dispersie 
(presupunând pentru conducta care intră în camera de reacţie un comportament de 
tip piston) [118]: 

- condiţia la intrare în reactor este: 
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- condiţia la ieşire din reactor este: 
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 În ecuaţia 3.3, CAin este concentraţia lui ’’A’’ la intrare în reactor, în kmol/m3. 
Dacă ’’A’’ este un trasor, reacţia chimică nu are loc şi deci, în ecuaţia 3.1, ultimul 
termen din partea dreaptă este zero: 
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       (3.5) 

 Ecuaţia diferenţială cu derivate parţiale 3.5 este soluţionată pe baza metodei 
diferenţelor finite, utilizându-se discretizarea prin diferenţe centrale pe axa ’’z’’ şi 
diferenţe progresive pe axa ’’timp’’. La fiecare dintre cele două limite, o celulă 
ipotetică şi în afara zonei a fost adăugată în scopul îndeplinirii condiţiilor la limită 
pentru situaţia unui sistem ’’închis la dispersie’’ [118]. 

Modelul Cholette-Cloutier – este un model de flux recomandabil pentru 
sistemele cu amestecare reală susceptibile de zone stagnante şi de by-passarea 
zonei de reacţie de către o fracţie din fluxul de intrare. Situaţia în care modelul ia în 
considerare o zonă staţionară care are un schimb de substanţă cu fluxul principal pe 
baza diferenţei de concentraţie este prezentată în figura 3.5. 

 
Figura 3.5. Model Cholette-Cloutier: model de amestecare reală care conţine zone 

stagnante[118] 
 
Modelul Cholette-Cloutier conţine doi parametrii importanţi şi anume: 

- fracţia de by-pass ’’β’’, care exprimă fluxul spre şi dinspre zona stagnantă; 
- fracţia ’’φ’’, care reprezintă fracţia volumului staţionar în raport cu volumul 

sistemului. 
Ambele volume, V1 şi V2, din figura 3.5 sunt tratate ca reactoare cu amestecare 
perfectă iar fluxul care se schimbă între ele este o fracţiune ’’β’’ din debitul de 
alimentare. Ecuaţiile care descriu modelul Cholette-Cloutier sunt prezentate mai jos 
(în cazul unui trasor, rA=0): 

    11A2A1Av1A0Av
1A

1 VrCCFβCCF
dt

dCV      (3.6) 

  22A2A1Av
2A

2 VrCCFβ
dt

dCV 






       (3.7) 

V1=(1-φ)V         (3.8) 
V2= φV          (3.9) 
În care, V este volumul unităţii, în m3, iar V1 şi V2 sunt volumele fiecărei zone din 
modelul CC [118]. 
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Cele două modele matematice descrise au fost implementate în Matlab 
pentru modelarea hidrodinamicii echipamentelor staţiei pilot din Timişoara. În cazul 
camerei de amestec s-au utilizat două modele Cholette-Cloutier în serie (un CC 
pentru fiecare compartiment), un model de dispersie axială pentru conductă şi
 respectiv, unul pentru camera de reacţie, iar pentru decantor cinci modele 
Cholette-Cloutier în serie. 
 
3.4. Metode experimentale 
  
 Iniţial s-au efectuat teste preliminare cu scopul de a evalua modificarea 
parametrilor din echipamente (cum ar fi nivelul de lichid) faţă de debitul de apă 
brută care trece prin staţia pilot. Distribuţia duratelor de staţionare (DDS) a fost 
măsurată folosind ca metode de injecţie a trasorului semnalul impuls (treaptă-
contra-treaptă) sau semnalul treaptă iar detecţia acestuia a fost obţinută cu ajutorul 
metodei conductometrice. Comportamentul dinamic al staţiei pilot a fost monitorizat 
pentru diferite debite de apă brută. Ca trasor s-a folosit o soluţie concentrată de 
clorură de sodiu (NaCl), concentraţia acesteia fiind măsurată indirect prin 
conductivitatea electrică a apei. Soluţia a fost injectată în conducta de alimentare a 
camerei de amestec în acelaşi punct în care reactivii de coagulare sunt, de obicei, 
adăugaţi. Răspunsul trasorului a fost monitorizat în funcţie de timp prin măsurarea 
conductivităţii electrice în următoarele puncte: 

1 - Ieşire din camera de amestec;  
2 - Intrare în camera de reacţie; 
3 - Ieşire din camera de reacţie; 
4 - Ieşire din decantor.  

Două tipuri de experimente au fost efectuate: 
- Semnal impuls (de fapt, semnal treaptă-contra-treaptă) – trasorul a fost 

injectat aproximativ 40 de secunde în acelaşi punct în care reactivii de coagulare 
sunt adăugaţi; 

- Semnal treaptă – în  acest caz, trasorul a fost injectat atâta timp cât a fost 
necesar pentru a obţine o nouă stare de echilibru în decantor (până la 10 ore). 
Primul set de experimente a fost valorificat prin evaluarea comportamentului 
hidrodinamic al camerei de amestec, iar semnalul treaptă a fost utilizat pentru 
camera de reacţie şi decantor. Trebuie menţionat faptul că datorită dimensiunilor 
geometrice ale echipamentelor (volume medii de lichid: 1,6 m3 pentru camera de 
amestec, 55 m3 pentru camera de reacţie şi 290 m3 pentru decantor), în cazul 
semnalului impuls profilul ’’concentraţie trasor’’ în funcţie de timp în ultimele două 
echipamente ale staţiei pilot este foarte plat, determinând astfel ca evaluarea 
parametrilor modelului să fie dificilă de realizat. Cu toate acestea, au fost efectuate 
experimente speciale în care injectarea trasorului a avut loc la intrare în camera de 
reacţie realizându-se astfel o mai bună estimare a parametrilor modelelor pentru 
camera de reacţie şi decantor. O problemă pentru toate experimentele lungi (ca şi 
perioadă de timp) a fost modificarea în timp a conductivităţii apei brute.  
 Pentru toate echipamentele staţiei pilot, parametrii hidrodinamici au fost 
determinaţi cu ajutorul mediului de programare Matlab prin minimizarea sumelor 
abaterilor pătratice (metoda celor mai mici pătrate) ale valorilor prezise de model 
faţă de cele experimentale. În final, valorile optime ale parametrilor modelelor 
obţinute pentru diferite debite de apă au fost exprimate în formă liniară în funcţie de 
debitul apei brute. 
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 Toate experimentele au fost efectuate la presiune atmosferică şi la 
temperatura mediului ambiant. 
 
 

3.5. Rezultate experimentale 
 

3.5.1. Comportarea hidrodinamică a unei staţii pilot de tratare a 
apei de suprafaţă folosind experimente DDS bazate pe semnal 

impuls la diferite debite de apă brută 
 

3.5.1.1. Evaluarea parametrilor hidrodinamici pentru camera de amestec şi 
conductă 

  
 Camera de amestec este  o cameră statică împărţită în două compartimente 
(figura 3.2): camera de liniştire şi camera cu şicane. Aşa cum s-a menţionat mai 
sus, modelarea camerei de amestec s-a realizat prin două modele Cholette-Cloutier 
în serie. Conductivitatea electrică s-a măsurat în timp la ieşire (din 5 în 5 secunde) 
cu ajutorul unui conductometru portabil WTW Multi 340i. Soluţia concentrată de 
NaCl a fost injectată în conducta de alimentare a camerei în acelaşi punct în care 
reactivii de coagulare sunt, de obicei, adăugaţi. Parametrii hidrodinamici φ (raportul 
volumelor) şi β (fracţia care exprimă fluxul spre şi dinspre zona stagnantă) au fost 
determinaţi prin minimizarea sumelor abaterilor pătratice. Pentru simplitate, valorile 
parametrilor au fost considerate identice în ambele compartimente ale camerei 
(valori finale: φ= 0,13 şi β= 0,058 pentru 125 m3/h; φ= 0,12 şi β= 0,041 pentru 
145 m3/h şi φ= 0,075 şi β= 0,0081 pentru 180 m3/h). 
 Debitul soluţiei saturate de NaCl injectate a fost menţinut constant pentru 
40 de secunde (42,6 L/h), iar conductivitatea soluţiei saturate a fost de 202 mS/cm 
pentru debitele de 125 şi 145 m3/h iar pentru debitul de 180 m3/h a fost de 158 
mS/cm. Experimentele pentru acest ultim debit au fost realizate într-o altă zi, 
soluţia fiind preparată proaspăt în ziua efectuării experimentelor.  
 Cele mai relevante date experimentale obţinute în urma măsurătorilor 
pentru un debit de apă brută de 125 m3/h sunt prezentate în figurile 3.6 – 3.9. S-a 
reprezentat grafic conductivitatea electrică măsurată în funcţie de timp în 
comparaţie cu rezultatele obţinute prin simulare. 
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Figura 3.6. Rezultate experimentale 1 versus simulare pentru camera de amestec  

la 125 m3/h. Valori optime ale parametrilor modelului: φ= 0,13 şi β= 0,058 
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Figura 3.7. Rezultate experimentale 2 versus simulare pentru camera de amestec  

la 125 m3/h. Valori optime ale parametrilor modelului: φ= 0,13 şi β= 0,058
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Figura 3.8. Rezultate experimentale 3 versus simulare pentru camera de amestec  

la 125 m3/h. Valori optime ale parametrilor modelului: φ= 0,13 şi β= 0,058 
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Figura 3.9. Rezultate experimentale medii versus simulare pentru camera de amestec la 

125m3/h. Valori optime ale parametrilor modelului: φ= 0,13 şi β= 0,058 
 
Rezultate comparative experiment-simulare pentru debitul de apă brută de 145 
m3/h sunt prezentate în figurile 3.10 – 3.13. 
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Figura 3.10. Rezultate experimentale 1 versus simulare pentru camera de amestec 

 la 145 m3/h. Valori optime ale parametrilor modelului: φ= 0,12 şi β= 0,041 
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Figura 3.11. Rezultate experimentale 2 versus simulare pentru camera de amestec 

 la 145 m3/h. Valori optime ale parametrilor modelului: φ= 0,12 şi β= 0,041.
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Figura 3.12. Rezultate experimentale 3 versus simulare pentru camera de amestec 

 la 145 m3/h. Valori optime ale parametrilor modelului: φ= 0,12 şi β= 0,041 
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Figura 3.13. Rezultate experimentale medii versus simulare pentru camera de amestec la 

145m3/h. Valori optime ale parametrilor modelului: φ= 0,12 şi β= 0,041.
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În figura 3.14 sunt prezentate comparativ rezultatele experimentale versus cele de 
simulare pentru un debit de apă brută de 180 m3/h. Valorile optime ale parametrilor 
φ şi β sunt 0,075 şi 0,0081. 
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Figura 3.14. Rezultate experimentale 1 versus simulare pentru camera de amestec  

la 180 m3/h. Valori optime ale parametrilor modelului: φ= 0,075 şi β= 0,0081 
 

Din figurile prezentate anterior se poate constata faptul că modelul camerei 
de amestec (două modele CC în serie) reprezintă corect comportarea reală a 
acesteia pentru fiecare din experimentele realizate. În vederea extrapolării 
parametrilor modelelor Cholette-Cloutier pentru alte debite decât cele la care s-au 
realizat experimentele, parametrii φ şi β au fost exprimaţi în funcţie de debit (Fvls, 
m3/s):   φ = -0, 0033·Fvls+0, 2502 
            β = -0, 0036·Fvls+0, 1842 

Conducta: conducta de legătură care leagă camera de amestec de camera 
de reacţie are o lungime de 46 m şi un diametru de 0,245 m. Modelarea conductei 
s-a realizat prin utilizarea unui model de dispersie axială (model definit în secţiunea 
3.3) implementat în Matlab. Parametrul hidrodinamic, numărul Peclet, a fost 
determinat prin minimizarea sumelor abaterilor pătratice ale valorilor prezise de 
model faţă de cele experimentale. Conductivitatea electrică s-a măsurat la intrarea 
în camera de reacţie cu acelaşi conductometru portabil ca şi în cazul camerei de 
amestec.  
 Rezultatele experimentale obţinute în urma măsurătorilor pentru un debit de 
apă brută de 125 m3/h sunt prezentate în figurile 3.15–3.18. S-au reprezentat grafic 
rezultatele de simulare obţinute pentru camera de amestec şi conducta de legătură 
şi datele experimentale privind concentraţia trasorului la ieşirea din conductă. Aşa 
cum s-a menţionat mai sus, trasorul a fost injectat pentru o perioadă de 40 de 
secunde în conducta de intrare în camera de amestec. Pentru conducta de legătură, 
semnalul de intrare îl constituie semnalul de ieşire (obţinut prin simulare) al camerei 
de amestec. 
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Figura 3.15. Rezultate experimentale 1 pentru conductă la 125 m3/h. Valoare optimă a 

numărului Peclet: Pe= 9193 
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Figura 3.16. Rezultate experimentale 2 pentru conductă la 125 m3/h. Valoare optimă a 

numărului Peclet: Pe= 11952
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Figura 3.17. Rezultate experimentale 3 pentru conductă la 125 m3/h. Valoare optimă a 

numărului Peclet: Pe= 10943 
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Figura 3.18. Rezultate experimentale medii pentru conductă la 125 m3/h. Valoare optimă a 

numărului Peclet: Pe= 10772 
 
Cele mai relevante rezultate experimentale obţinute în urma măsurătorilor la un 
debit de apă brută de 145 m3/h sunt prezentate în figurile 3.19 şi 3.20. 
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Figura 3.19. Rezultate experimentale 1 pentru conductă la 145 m3/h. Valoare optimă a 
numărului Peclet: Pe= 7803 
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Figura 3.20. Rezultate experimentale 2 pentru conductă la 145 m3/h. Valoare optimă a 

numărului Peclet: Pe= 9300 
 
Rezultate pentru unul din seturile de date experimentale obţinute la un debit de apă 
brută de 180 m3/h este prezentat în figura 3.21.
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Figura 3.21. Rezultate experimentale 1 pentru conductă la 180 m3/h. Valoare optimă a 

numărului Peclet: Pe= 8570 
 
Tabelul 3.1 reuneşte valorile numărului Peclet obţinut pentru conducta de legătură 
la diverse debite de apă brută. 
 

Tabel 3.1. Valori număr Peclet pentru conductă la diferite debite de apă brută 
Debit apă brută, m3/h Date experimentale – 

conductă 
Număr Pe  

125 1 9193 
2 11952 
3 10943 

mediu 10772 
145 1 7803 

2 9300 
180 1 8570 

 
Se observă din tabel că numărul Pe obţinut pentru toate debitele studiate este 
foarte mare, fapt ce denotă existenţa unei curgeri apropiate de curgerea de tip 
piston. 
 Toate figurile prezentate anterior pentru conducta de legătură la diferite 
debite de apă brută au conţinut şi semnalul de ieşire al camerei de amestec, semnal 
rezultat în urma utilizării valorilor optime ale parametrilor modelului pentru camera 
de amestec (exprimate în funcţie de debitul de apă brută). Pentru comportamentul 
conductei s-au luat în considerare toate rezultatele obţinute pentru numărul Peclet şi 
o valoare medie de aproximativ 8700 a fost utilizată în generarea semnalului de 
intrare pentru camera de reacţie. În cazul proiectării, comportamentul ’’curgere de 
tip piston’’ poate fi asumat la astfel de valori ale numărului Peclet. 
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3.5.2. Comportarea hidrodinamică a unei staţii pilot de 
tratare a apei de suprafaţă folosind experimente DDS bazate pe 

semnal treaptă la diferite debite de apă brută 
 

3.5.2.1. Evaluarea parametrilor hidrodinamici pentru camera de reacţie şi 
decantor 

  
 Camera de reacţie este de tip longitudinal, cu salt hidraulic şi prevăzută cu 
9+1 şicane (figura 3.3). Modelarea acestui echipament a fost realizată cu ajutorul 
unui model de dispersie axială implementat în Matlab, iar parametrul hidrodinamic 
(numărul Pe) a fost determinat prin minimizarea sumelor abaterilor pătratice ale 
valorilor prezise de model faţă de datele experimentale. Conductivitatea electrică s-
a măsurat în timp la ieşire din camera de reacţie cu ajutorul unui conductometru 
portabil WTW Multi 340i. Soluţia de NaCl a fost injectată în conducta de alimentare a 
camerei de amestec, în acelaşi punct în care reactivii de coagulare sunt, de obicei, 
adăugaţi. Metoda de injecţie a trasorului pentru acest echipament a fost de tip 
semnal treaptă. 
 S-a reprezentat grafic: conductivitatea electrică în funcţie de timp în 
comparaţie cu rezultatele obţinute în urma simulării atât pentru intrarea cât şi 
pentru ieşirea din camera de reacţie (figura 3.22 pentru 125 m3/h; figura 3.23 
pentru 145 m3/h şi figura 3.24 pentru 180 m3/h). 
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Figura 3.22. Rezultate experimentale versus simulare pentru camera de reacţie la 125 m3/h. 

Valoare optimă a numărului Peclet: Pe= 156
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Figura 3.23. Rezultate experimentale versus simulare pentru camera de reacţie la 145 m3/h. 

Valoare optimă a numărului Peclet: Pe= 674 
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Figura 3.24. Rezultate experimentale versus simulare pentru camera de reacţie la 180 m3/h. 

Valoare optimă a numărului Peclet: Pe= 1323
 

BUPT



86 Modelarea hidrodinamicii cu mediul de programare Matlab -3 

 

    

 În ceea ce priveşte parametrii modelelor, în cazul camerei de reacţie valorile 
optime ale numărului Pe rezultate în urma experimentelor DDS au fost din nou 
exprimate (în formă liniară) ca funcţie de debitul apei brute care trece prin unitate 
(figura 3.25). 

R2 = 0,99

0

200

400

600

800

1000

1200

1400

125 145 180

Debit apă brută, m3/h

N
um

ăr
 P

ec
le

t

Distribuție număr Peclet Linear (Distribuție număr Peclet)
 

Figura 3.25. Număr Peclet funcţie de debitul apei brute pentru camera de reacţie 
 
În intervalul de debit studiat (125-180 m3/h) s-au obţinut valori ridicate ale 
numărului Peclet, fapt ce arată că în camera de reacţie regimul de curgere este 
relativ apropiat de curgerea de tip piston. 

Decantorul de tip longitudinal a fost modelat cu ajutorul a cinci modele 
Cholette-Cloutier (CC) în serie. O abordare similară pentru procesul de sedimentare, 
dar folosind o combinaţie diferită de modele simple, a fost realizată de către Lopez 
în 2008 [193]. 
 Conductivitatea electrică s-a măsurat în timp la ieşire din decantor cu 
ajutorul unui conductometru portabil. Parametrii hidrodinamici, φ (raportul 
volumelor) şi β (fracţia care exprimă fluxul spre şi dinspre zona stagnantă) au fost 
determinaţi din nou prin minimizarea sumelor abaterilor pătratice ale valorilor 
prezise de model faţă de datele experimentale iar valorile optime obţinute pentru cei 
doi parametrii sunt φ= 0,2 şi β= 0,15. Volumul apei în decantor pentru diferite 
debite de apă brută este prezentat în tabelul 3.2. 
 

Tabel 3.2.Volum apă brută în decantor 
Debit apă brută, m3/h Volum apă brută, m3/h 

125 289,2 
145 290,5 
180 300,3 
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 În figurile 3.26 - 3.28 s-a reprezentat grafic conductivitatea electrică în 
funcţie de timp în comparaţie cu rezultatele obţinute în urma simulării atât pentru 
decantor cât şi pentru camera de reacţie (figura 3.26 pentru 125 m3/h; figura 3.27 
pentru 145 m3/h şi figura 3.28 pentru 180 m3/h). 
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Figura 3.26. Rezultate experimentale versus simulare pentru decantor la 125 m3/h. Valori 

optime ale parametrilor modelului: φ= 0,2 şi β= 0,15 
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Figura 3.27. Rezultate experimentale versus simulare pentru decantor la 145 m3/h. Valori 

optime ale parametrilor modelului: φ= 0,2 şi β= 0,15
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Figura 3.28. Rezultate experimentale versus simulare pentru decantor la 180 m3/h. Valori 

optime ale parametrilor modelului: φ= 0,2 şi β= 0,15 
  
 Conform figurilor prezentate anterior se poate observa că rezultatele 
obţinute prin simulare sunt relativ apropiate de valorile conductivităţii măsurate la 
ieşirea din decantor. 
 După revizuirea tuturor datelor experimentale în intervalul de debit studiat 
s-a considerat că pentru decantor valorile constante pentru parametrii modelului 
sunt cea mai bună opţiune în modelare. Pentru ambele echipamente, pentru fiecare 
experiment DDS, generarea semnalelor de intrare a fost realizată prin utilizarea 
valorilor optime ale parametrilor modelului (exprimate în funcţie de debitul apei 
brute) obţinute pentru unitatea plasată în faţa unităţii de investigat (de exemplu: 
conducta pentru camera de reacţie, camera de reacţie pentru decantor). 
 

3.5.3. Validarea modelelor hidrodinamice 
  
 În scopul evaluării preciziei modelelor, a fost efectuat un nou set de 
experimente. Pentru camera de amestec şi conductă, injectarea trasorului s-a 
realizat în conducta de intrare în cameră (timp de 40 de secunde), procedura fiind 
identică celei de la evaluarea parametrilor modelelor. În cazul camerei de reacţie şi 
decantorului, acesta a constat în realizarea unui nou experiment de tip semnal 
treaptă, concentraţia trasorului fiind măsurată la ieşire din camera de reacţie şi 
ieşirea din decantor. 
 Pentru un debit de apă brută de 145 m3/h, figurile 3.29 şi 3.30 prezintă 
predicţiile modelelor în comparaţie cu datele experimentale pentru toate cele patru 
echipamente luate în considerare. 
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Figura 3.29. Camera de amestec şi conducta către camera de reacţie: rezultate experimentale 

versus predicţiile modelelor la 145 m3/h 
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Figura 3.30. Camera de reacţie şi decantor: rezultate experimentale versus predicţiile 

modelelor la 145 m3/h
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 Experimente pentru validarea modelelor s-au realizat pentru toate cele trei 
debite de apă brută (125, 145 şi 180 m3/h). Acestea au avut loc în zile diferite 
datorită faptului că răspunsul trasorului la ieşire din decantor a durat aproximativ 10 
ore. 
 După cum rezultă din figurile prezentate anterior, predicţiile modelelor 
pentru caracterizarea comportamentului staţiei pilot sunt în acord cu datele 
experimentale reale. Experimentele efectuate în afara domeniului iniţial de estimare 
a parametrilor modelului au arătat, de asemenea, o bună concordanţă între 
predicţiile modelelor şi rezultatele de DDS. 
 

3.6. Concluzii 
  
 Pentru dezvoltarea modelelor hidrodinamice ale principalelor echipamente 
din cadrul unei staţii pilot de tratare a apei de suprafaţă s-au realizat experimente 
de distribuţie a duratelor de staţionare (DDS). Cunoscutele modele de amestecare 
reală (Cholette-Cloutier) şi de dispersie axială au fost combinate pentru a identifica 
structura cea mai potrivită a modelelor pentru fiecare unitate în parte. Rezultatele 
experimentale de DDS au arătat că hidrodinamica staţiei pilot poate fi destul de bine 
aproximată printr-o combinaţie de modele matematice simple, o astfel de structură 
fiind utilă pentru aplicaţii inginereşti. 
 În cazul camerei de amestec s-au utilizat două modele Cholette-Cloutier în 
serie iar pentru decantor cinci modele Cholette-Cloutier în serie. Valorile 
parametrilor hidrodinamici care reflectă îndepărtarea de la curgerea ideală confirmă 
prezenţa zonelor stagnante în cele două echipamente. Pentru conductă şi camera de 
reacţie s-a utilizat modelul de dispersie axială, numărul Peclet obţinut fiind mare. 
Acest lucru denotă faptul că în aceste echipamente avem o curgere apropiată de cea 
de tip piston. 
 Modelele hidrodinamice validate vor fi utilizate în evaluarea şi selectarea 
celor mai adecvaţi reactivi de coagulare-floculare, a condiţiilor optime de adăugare 
(puncte de injecţie, timp de reacţie) în scopul îmbunătăţirii economiei procesului şi 
calităţii apei potabile din cadrul staţiei pilot din Timişoara. 
 Modelele dezvoltate în lucrarea de faţă trebuie adaptate pentru a incorpora 
amprenta apei brute, reactivii utilizaţi, etc. După validarea acestora pe staţia pilot, 
ele pot fi extrapolate pentru a putea fi integrate pe staţia de tratare a apei din 
canalul Bega în vederea potabilizării. 
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Capitol 4. Modelarea hidrodinamicii unei 
staţii pilot de tratare a apei de suprafaţă cu 
mediul de programare ANSYS FLUENT 14.0 

(CFD) 
 
 
4.1. Introducere 
  
 Obiectivul principal al unei tehnologii de tratare a apei este de a produce o 
apă sigură şi potabilă [194-196]. În scopul de a obţine o apă potabilă, procesele de 
tratare a apei incorporează unităţi de coagulare-floculare, bazine de sedimentare, 
filtrare lentă şi rapidă şi unităţi de dezinfectare [197]. 
 Unităţile de coagulare-floculare sunt cele mai importante echipamente ale 
ansamblului de procese de tratare a apei [175]. În general, într-o instalaţie de 
tratare a apei, procesul de coagulare-floculare poate fi realizat fie prin mijloace 
mecanice fie hidraulice. În flocularea mecanică, energia de intrare este generată 
prin intermediul unui agitator care realizează efortul de forfecare necesar (şi, prin 
urmare, gradienţii de viteză) iar în flocularea hidraulică energia este generată prin 
pierdere de sarcină de-a lungul unor şicane sau a unor canale tip serpentină [167]. 
Floculatoarele hidraulice sunt dispozitive în care regimul laminar sau turbulent 
provenit din geometria reactorului provoacă coliziuni între particulele 
floculante[198]. Amestecarea hidraulică se realizează prin aşa-numita ’amestecare 
de şicane’, fie de către şicane rotunjite la capete fie de şicane poziţionate diferit în 
echipament [199]. Capacitatea floculatoarelor hidraulice de a funcţiona fără alte 
părţi în mişcare sau fără alte surse externe de energie le desemnează mult mai 
eficiente energetic şi mai durabile decât floculatoarele mecanice, fiind însă mai puţin 
flexibile în operare. 
 Din punct de vedere hidraulic, o instalaţie de tratare a apei în scop potabil 
este formată din elemente care opun rezistenţă la fluxul de trecere (exemplu: ţevi, 
filtre), pompe care cresc sarcina totală a debitului şi rezervoare cu un nivel variabil 
de apă [192]. Fluxul printr-o unitate a unei instalaţii de tratare a apei este unul 
dintre cei mai importanţi parametri în ceea ce priveşte eficacitatea unităţii [200]. 
Pentru a rezolva problemele de curgere în ingineria industrială sunt din ce în ce mai 
mult utilizate metodele CFD (Computational Fluid Dynamics-dinamica computerizată 
a fluidelor). Primele aplicaţii au fost dezvoltate acum 40 de ani de ingineri şi 
matematicieni [164]. CFD este o ramură a mecanicii fluidelor (bazată pe aplicaţia 
metodelor numerice) care permite predicţia domeniilor de curgere ale fluidelor prin 
soluţionarea ecuaţiilor fundamentale care descriu dinamica fluidelor referitoare la 
continuitate, impuls şi energie [173]. O tehnică eficientă de a înţelege şi diagnostica 
comportamentul fluxului într-o gamă largă de sisteme de curgere este măsurarea 
distribuţiei duratelor de staţionare (DDS). 

În acest capitol, două echipamente (camera de amestec şi camera de 
reacţie) din cadrul unei staţii pilot de tratare a apei de suprafaţă (râul Bega din 
Timişoara) au fost investigate prin experimente DDS, folosind ca
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trasor o soluţie saturată de NaCl. Pentru a prezice modele de flux şi alte proprietăţi 
ale curgerii fluidelor (profil de viteză, profil de trasor) s-a utilizat software-ul ANSYS
Fluent 14.0 (CFD). În simularea CFD, împreună cu ecuaţiile Reynolds Averaged 
Navier-Stokes (RANS) s-a utilizat modelul standard de turbulenţă k-ɛ pentru a 
descrie transportul energiei cinetice turbulente, k, şi a gradului de disipare, ɛ, în 
unitatea de timp. Precizia simulărilor a fost evaluată prin compararea datelor 
experimentale de DDS cu rezultatele obţinute în urma simulării. 
 
4.2. Descrierea echipamentelor  
  
 Obiectul studiului CFD îl constituiesc echipamentele de coagulare-floculare 
ale staţiei pilot de tratare a apei de suprafaţă din cadrul companiei regionale a 
serviciilor publice de apă din Timişoara (Aquatim S.A.). Descrierea completă a staţiei 
pilot a fost prezentată anterior (secţiunea 3.2). O diagramă a acestor echipamente 
este prezentată în figura 4.1. 
 Camera de amestec este împărţită de un perete în două compartimente: 
camera de liniştire şi camera cu şicane. Pentru a defini planul schematic al camerei 
de amestec (figura 4.1), zece variabile geometrice sunt prezentate în tabelul 4.1. 
Pentru ambele compartimente, variabilele geometrice au fost numite pentru 
simplitate cu litere în ordine alfabetică. Nivelul lichidului pentru cele două debite 
studiate este prezentat în tabelul 4.2. Panta părţii de jos a camerei de amestec se 
presupune a fi zero, amestecarea fiind realizată de şicane. 

 
Figura 4.1. Diagrama echipamentelor de coagulare-floculare: camera de amestec şi camera de 

reacţie
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Tabelul 4.1. Planul schematic al camerei de amestec 

Parametrii Camera de 
amestec 

Q Debit de apă brută, m3/h 125 şi 180 
A Distanţa între conductele de injecţie a 

reactivilor de coagulare, m 
0,05 

B Diametrul conductei de alimentare, m 0,2 
Y Lungimea camerei de amestec, m 2,3 

T Lăţimea camerei de amestec, m 1,46 

E Lungimea spaţiului de trecere a lichidului de la 
un compartiment la altul, m 

0,74 

F Grosimea şicanelor, m 0,003 

U Grosimea peretelui despărţitor, m 0,003 

K Diametrul conductei la ieşire din camera de 
amestec, m 

0,245 

I Lăţimea camerei de liniştire, m 0,7 
 

Tabelul 4.2. Nivelul de lichid pentru echipamentele de coagulare-floculare 
Camera de amestec Debit apă brută, 

m3/h 
Nivel lichid, m 

Camera de liniştire 125 0,79 
180 0,83 

Camera cu şicane 125 0,7 
180 0,95 

Floculator hidraulic 125 0,72 
 
 Comunicarea între camera de amestec şi camera de reacţie este realizată cu 
ajutorul unei conducte de legătură (diametru 0,245 m). Camera de reacţie este o 
cameră longitudinală împărţită de nouă şicane în zece compartimente. Această 
cameră este de fapt un floculator hidraulic unde amestecarea este realizată de 
şicane. Un tip similar de floculator a fost studiat şi de alţi cercetători [199, 201-
203]. În continuare se va folosi pentru camera de reacţie termenul de ’’floculator 
hidraulic’’. Similar camerei de amestec, panta părţii de jos a floculatorului se 
presupune a fi zero. Pentru a defini planul schematic (figura 4.1) al acestui 
echipament, şase variabile geometrice sunt prezentate în tabelul 4.3. 
 

Tabelul 4.3. Planul schematic al floculatorului hidraulic 
Parametrii Floculator hidraulic 

J Lăţimea canalelor (fără ultimul 
canal), m 

0,41 

X Grosimea şicanelor, m 0,08 
M Distanţa dintre şicană şi peretele 

floculatorului, m 
0,38 

N Lăţimea ultimului canal, m 0,44 
P Lăţimea floculatorului, m 4,85 
R Lungimea floculatorului, m 18 
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Nivelul de lichid pentru debitul de 125 m3/h este de 0,72 m (tabelul 4.2). 
Dimensiunile echipamentelor se bazează pe date geometrice şi tehnice reale, care 
au fost puse la dispoziţie de compania regională a serviciilor publice de apă din 
Timişoara. 
 
4.3. Distribuţia duratelor de staţionare (DDS) 
  
 Pentru aceste două echipamente ale staţiei pilot s-a investigat DDS prin 
folosirea unei metode de injecţie numită semnal impuls (treaptă-contra-treaptă), 
comportamentul dinamic fiind monitorizat pentru diferite debite de apă brută (70-
180 m3/h). În acest capitol vor fi prezentate rezultate pentru 125 şi 180 m3/h în 
cazul camerei de amestec şi 125 m3/h pentru floculatorul hidraulic. Ca trasor s-a 
folosit o soluţie concentrată de NaCl, concentraţia acesteia fiind măsurată prin 
conductivitatea electrică a apei cu ajutorul unui conductometru portabil. Pentru 
camera de amestec şi conducta de legătură, trasorul a fost injectat în conducta de 
alimentare a camerei de amestec, în acelaşi punct în care reactivi de coagulare sunt, 
de obicei, adăugaţi. Răspunsul trasorului a fost monitorizat în funcţie de timp prin 
măsurarea conductivităţii electrice în următoarele puncte: 
- ieşire din camera de amestec; 
- ieşire din conducta de legătură (intrare în floculatorul hidraulic). 
 Din cauza dimensiunilor geometrice ale floculatorului hidraulic, soluţia 
concentrată de NaCl a fost injectată la intrarea în sistem (experimentele în care 
injecţia trasorului a fost realizată în conducta de alimentare a camerei de amestec 
nu au fost foarte concludente datorită diluţiei trasorului în volumul mare al 
floculatorului). Răspunsul trasorului a fost monitorizat în funcţie de timp la ieşire din 
sistem prin măsurarea conductivităţii electrice a apei. În capitolul anterior, DDS a 
fost determinat pentru echipamentele principale ale aceleaşi staţii pilot şi rezultatele 
experimentale obţinute au fost utilizate şi în acest capitol. Rezultatele DDS au 
confirmat faptul că, din punct de vedere hidrodinamic, comportamentul conductei de 
legătură şi a camerei de reacţie este apropiat de cel al curgerii de tip piston [204]. 
 
4.4. Mediul de programare ANSYS Fluent (CFD) 
  
 Informaţii hidrodinamice pot fi obţinute pentru orice sistem prin CFD şi 
DDS[151]. CFD s-a dovedit a fi un instrument puternic în rezolvarea unor probleme 
complexe şi practice din inginerie [205-207]. Relativ recent, CFD a fost folosit cu 
succes în tratarea apei şi la lucrări de canalizare. Tratarea apei se bazează pe o 
serie de procese unitare care, în general, implică un regim de curgere turbulent. 
Acest tip de curgere este de multe ori complex (difuzia momentului redusă, 
convecţia momentului ridicată şi variaţii rapide de presiune şi viteză în spaţiu şi 
timp) şi dificil sau foarte scump pentru a fi observat. CFD poate prezice modele de 
flux şi alte proprietăţi ale curgerii fluidelor (viteză, presiune, temperatură, 
concentraţia speciilor, etc.), oferind astfel o imagine de ansamblu asupra proceselor 
care altfel nu ar fi fost posibilă [208]. 
 CFD este un grup de tehnici menit să rezolve ecuaţiile Navier-Stokes 
(ecuaţiile Reynolds Averaged Navier-Stokes în cele mai multe cazuri), satisfăcând 
astfel conservarea masei, impulsului şi a energiei pentru a prezice comportamentul 
sistemelor fluidice [209]. Pentru un fluid Newtonian incompresibil, ecuaţiile de 
mişcare Navier-Stokes sunt: 
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În care, fi este un vector care reprezintă forţele externe, u este viteza, x este 
vectorul de poziţie şi t este timpul. 

Ecuaţiile Reynolds Averaged Navier-Stokes (RANS) au aceeaşi formă 
generală ca şi ecuaţiile instantanee Navier-Stokes, dar referindu-se la viteze şi alte 
variabile ale soluţiei care acum reprezintă valori medii de ansamblu (sau valori medii 
în timp). Ecuaţiile RANS sunt în principal folosite pentru a descrie curgerea 
turbulentă. Pentru un fluid staţionar, Newtonian şi incompresibil, aceste ecuaţii pot fi 
scrise în notaţie Einstein astfel: 
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Partea stângă a acestei ecuaţii reprezintă schimbarea impulsului mediu al 
elementului de fluid din cauza instabilităţii şi convecţiei fluxului mediu [210]. 
Împreună cu ecuaţiile RANS s-a folosit modelul standard de turbulenţă k-ɛ pentru a 
descrie transportul energiei cinetice turbulente, k, şi a gradului de disipare, ɛ, în 
unitatea de timp (ecuaţii descrise în capitolul 2). 

Metodologia CFD constă într-un model matematic discret care înlocuieşte 
ecuaţiile RANS cu expresii algebrice discretizate, care la rândul lor pot fi rezolvate 
prin calcule iterative. O soluţie a ecuaţiilor RANS se numeşte câmp de viteză sau 
câmp de curgere, acest câmp fiind o descriere a vitezei fluidului la un moment dat, 
în timp şi spaţiu. Cea mai utilizată abordare în metodologia CFD este metoda 
volumului finit, caz în care ecuaţiile sunt integrate în fiecare volum de control. 
Pentru a rezolva ecuaţiile de mişcare este necesar a se discretiza domeniul spaţial în 
celule mici pentru a forma o reţea de volume şi apoi a se aplica un algoritm 
adecvat[211]. 

În acest capitol, toate simulările au fost efectuate cu ANSYS Fluent 14.0 
instalat pe un calculator de 2,67 GHz şi 4 GB RAM. În primul rând a fost analizată o 
stare staţionară, unde s-a înregistrat profilul de viteză pentru cele două 
echipamente, după care s-a studiat o stare tranzitorie (stare dinamică) prin folosirea 
unei tehnici cu scalari, UDS (user-defined scalar). Rezultatele au fost reprezentate 
grafic astfel: concentraţia relativă a trasorului (% de concentraţie trasor la intrare în 
sistem) în funcţie de timp, în diferite puncte ale echipamentelor. Precizia simulărilor 
a fost evaluată prin compararea datelor experimentale DDS cu rezultatele simulării. 

Pentru a observa disiparea fluidului prin echipamente au fost înregistrate 
valorile medii ale gradului de disipare a energiei (ɛ) în diferite planuri ale acestora. 
În cazul camerei de amestec au fost create în CFD trei planuri şi anume: plan 
vertical pentru intrarea în camera de amestec, plan orizontal pentru ieşirea din 
camera de amestec şi plan orizontal pentru ieşirea din conducta de legătură (intrare 
în floculator). Pentru floculator, planurile create în CFD sunt prezentate în figura 4.2.
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Figura 4.2. Poziţia planurilor create în CFD pentru floculatorul hidraulic 

 
4.5. Dezvoltarea modelelor în CFD 
  
 În timpul dezvoltării şi utilizării oricărui model în CFD, mai multe criterii 
trebuie să fie luate în considerare şi anume: densitatea reţelei, alegerea modelului 
de turbulenţă şi selecţia corespunzătoare a condiţiilor limită. Echipamentele 
investigate în acest studiu au fost proiectate în ANSYS DesignModeler (figura 4.3) şi 
apoi supuse discretizării în ANSYS Meshing. 
 
4.5.1. Camera de amestec şi conductele aferente 
  
 Discretizarea camerei de amestec este tetraedrică, în timp ce pentru 
conducta de alimentare şi conducta de legătură discretizarea este de tip prismă 
triunghiulară în zonele de inflaţie şi tetraedrică în interiorul conductelor (figura 4.4). 
În total, aproximativ 784 000 de celule sunt folosite. Echipamentele au fost 
modelate 3D (soluţionarea numerică a utilizat două procesoare în paralel, dublă 
precizie). În CFD s-a utilizat metoda volumului finit, regiunea de lângă perete fiind 
modelată prin funcţii standard de perete. 
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Figura 4.3. Vedere de ansamblu a echipamentelor în DesignModeler: 1- conducta de 

alimentare; 2- camera de amestec; 3- conducta de legătură 
 

 
Figura 4.4. Discretizarea camerei de amestec, conductei de alimentare şi conductei de legătură 
 
Pentru a iniţializa modelul s-au introdus următoarele condiţii: 
 - intensitatea turbulentă a fost stabilită la 5%; 
 - diametrul hidraulic la 0,2 m; 
 - presiune standard; 
 - ecuaţiile au fost rezolvate cu ajutorul schemei numită SIMPLE; 
 - discretizarea spaţială şi formularea tranzitorie au fost de ordinul doi;
 - pentru convergenţă, rezidualele (continuitate, componentele vitezei, 
energia cinetică turbulentă şi gradul de disipare turbulent) au fost stabilite la 10-4.
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 Când starea staţionară a fost atinsă (profil de viteză), următorul pas a fost 
definirea unui UDS şi a unei funcţii numită UDF (user-defined function) care a fost 
scrisă în limbajul de programare C pentru calculele cu privire la starea tranzitorie 
(profil de trasor). În general, funcţia UDF poate fi folosită pentru calcule particulare, 
condiţii limită sau proprietăţi ale materialelor. Valoarea limită de UDS (la intrare în 
conducta de alimentare) a fost stabilită la 100 timp de 40 de secunde (acelaşi timp 
de injectare ca şi în cazul experimentelor DDS) astfel încât concentraţia trasorului să 
poată fi evaluată în timp la ieşire din camera de amestec şi la ieşire din conducta de 
legătură. 
 
4.5.2. Floculatorul hidraulic 
  
 În cazul floculatorului hidraulic, discretizarea a fost de tip prismă patrulater 
şi compusă din aproximativ 165 000 de celule (figura 4.5). 

 
Figura 4.5. Discretizarea floculatorului hidraulic 

 
Pentru a iniţializa modelul s-au introdus următoarele condiţii: 

- intensitatea turbulentă a fost stabilită la 10%; 
- diametrul hidraulic la 0,245 m; 
- presiune standard; 
- ecuaţiile au fost rezolvate cu ajutorul schemei numită SIMPLE; 
- discretizarea spaţială a fost de ordinul unu şi formularea tranzitorie a fost 

de ordinul doi; 
 - pentru convergenţă, rezidualele (continuitate, componentele vitezei, 
energia cinetică turbulentă şi gradul de disipare turbulent) au fost stabilite la 10-4. 
 Ca şi în cazul camerei de amestec, starea tranzitorie pentru floculator s-a 
evaluat după ce starea staţionară a fost atinsă. Valoarea limită de UDS a fost
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 stabilită la 100 timp de 10 secunde (ca şi în cazul experimentelor DDS) la intrare în 
floculator, concentraţia trasorului fiind evaluată în timp la ieşire din floculator. 
 Pentru ambele echipamente, rezultatele simulării au fost comparate cu 
datele experimentale de DDS. 
 
4.6. Rezultate experimentale 
 
 Camera de amestec şi conducta de legătură – comportamentul hidrodinamic 
al acestor echipamente a fost investigat pentru două debite de apă brută şi anume: 
125 şi 180 m3/h (profil de viteză în figura 4.6 şi figura 4.7). 
 

 
Figura 4.6. Profil de viteză pentru camera de amestec şi conducta de legătură la 125 m3/h
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Figura 4.7. Profil de viteză pentru camera de amestec şi conducta de legătură la 180 m3/h 

 
 Figurile 4.6 şi 4.7 arată că datorită elementelor care opun rezistenţă fluxului 
de trecere, la intrarea în conducta de alimentare, la intrarea în camera de amestec 
şi la ieşirea din camera de amestec profilul de viteză este mai accentuat (zone verzi, 
viteză în jur de 2,2 m/s). Pentru debitele de apă brută studiate se poate observa că 
la suprafaţă, fluxul loveşte mai întâi peretele care desparte camera de amestec în 
două compartimente şi apoi pereţii şicanelor prezente în camera cu şicane. Un alt 
lucru care s-a constatat a fost că înainte ca fluxul să ajungă în zona şicanelor o 
buclă de recirculare s-a instalat (zonă după peretele despărţitor al camerei de 
amestec). Aceste rezultate obţinute în stare staţionară servesc drept condiţii iniţiale 
pentru următoarea etapă a investigării şi anume distribuţia concentraţiei trasorului 
în timpul experimentelor de DDS. 
 Predicţiile CFD privind profilul trasorului la diferite valori ale timpului, după 
injecţie, sunt prezentate în figurile 4.8 şi 4.9. 
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Figura 4.8. Profil de trasor pentru camera de amestec şi conducta de legătură la 95 de secunde 

pentru 125 m3/h 
 

 
Figura 4.9. Profil de trasor pentru camera de amestec şi conducta de legătură la 85 de secunde 

pentru 180 m3/h 
 
După cum reiese din aceste figuri, trasorul ajunge la ieşirea din conducta de 
legătură după 95 de secunde pentru 125 m3/h şi după 85 de secunde pentru 180 
m3/h.  
 În figurile 4.10 şi 4.11 sunt prezentate predicţiile CFD privind evoluţia 
trasorului în timp versus datele experimentale de DDS (împreună cu abaterea 
dinamică a concentraţiei relative a trasorului, simulare versus date experimentale)
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 atât pentru ieşirea din camera de amestec cât şi pentru ieşirea din conducta de 
legătură. 
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Figura 4.10. Ieşire din camera de amestec: date experimentale versus predicţiile CFD pentru 

125 şi 180 m3/h 
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Figura 4.11. Ieşire din conducta de legătură: date experimentale versus predicţiile CFD pentru 

125 şi 180 m3/h
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 În ceea ce priveşte precizia modelării de DDS, principalii parametri 
investigaţi sunt prezentaţi în tabelul 4.4. Coeficientul de corelare şi abaterea 
standard au fost evaluaţi pe baza datelor de simulare/date experimentale pentru 
intervalul de timp dintre prima apariţie a trasorului şi dispariţia completă a acestuia. 
 

Tabel 4.4. Precizia modelării în CFD (timp de staţionare în secunde) 
Parametri Ieşire din camera 

de amestec 
Ieşire din 

conducta de 
legătură 

 125 
m3/h 

180 
m3/h 

125 
m3/h 

180 
m3/h 

Timp mediu de staţionare - 
simulare 

61 52,5 105 85 

Timp mediu de staţionare - 
experimental 

63 57 108 83,5 

Coeficient de corelare 99,67 99,00 98,79 98,87 
Abatere standard 1,616 3,165 3,045 3,45 

 
Pentru ambele echipamente, rezultatele obţinute în urma simulării descriu destul de 
bine datele experimentale. Valorile relativ mari ale abaterilor dinamice se datorează 
cel mai probabil preciziei debitului de apă măsurat (valori diferite ale timpului mediu 
de staţionare, simulare versus experimental). 
 Pentru a observa disiparea fluidului prin echipament s-au înregistrat în trei 
planuri create în CFD, valorile medii ale gradului de disipare a energiei, ɛ, calculate 
de ANSYS Fluent (tabel 4.5). 
 

Tabel 4.5. Valori medii ale gradului de disipare a energiei pentru camera de amestec 
Planuri create în CFD 125 m3/h 180 m3/h 

ɛ, m2·s-3 ɛ, m2·s-3 
Intrare în camera de 

amestec 
0,07 0,19 

Ieşire din camera de 
amestec 

0,83 1,14 

Ieşire din conducta de 
legătură 

0,36 0,85 

 
 Rezultatele arată că o dată cu creşterea debitului de apă creşte şi valoarea 
medie a gradului de disipare a energiei în toate planurile create. La ieşire din 
camera de amestec, valoarea lui ɛ este mare ceea ce denotă o disipare mai 
pronunţată a energiei în această zonă (datorită zonei cu şicane). 
 Floculatorul hidraulic – profilul de viteză pentru acest echipament este 
prezentat în figura 4.12. În figura 4.13 este prezentat profilul de trasor la 1230 de 
secunde de la injectare. 
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Figura 4.12. Profil de viteză pentru floculatorul hidraulic la 125 m3/h 

 

 
Figura 4.13. Profil de trasor la 1230 de secunde pentru floculatorul hidraulic, la 125 m3/h 

 
 Se poate observa că profilul de viteză este mai accentuat la intrarea în 
sistem şi mai puţin accentuat de-a lungul compartimentelor din floculator (fluidul 
fiind dispersat). De asemenea, figura 4.12 arată prezenţa unor ’zone moarte’ în 
colţurile superioare şi inferioare ale fiecărui compartiment şi a unor zone de 
turbulenţă ridicată la marginile şicanelor, care pot provoca fragmentarea flocoanelor 
în timpul procesului de coagulare-floculare. 
 După cum se vede în figura 4.13, trasorul începe să fie evacuat din 
floculator la 1230 de secunde. În comparaţie cu camera de amestec, trasorul în
 floculator are nevoie de mai mult timp pentru a fi evacuat şi asta se datorează 
dimensiunilor geometrice ale echipamentului. 
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 În figura 4.14 sunt prezentate predicţiile CFD privind evoluţia trasorului în 
timp la ieşirea din floculator versus datele experimentale de DDS (împreună cu 
abaterea dinamică). 
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Figura 4.14. Ieşire din floculator: date experimentale versus predicţiile CFD 

 
 Din figura 4.14 se observă că diferenţele dintre valorile prezise de CFD şi 
datele experimentale (DDS) sunt mai mari decât în cazul camerei de amestec şi a 
conductei de legătură, acest lucru datorându-se cel mai probabil evaluării eronate a 
timpului de injecţie a trasorului. Valorile parametrilor care descriu precizia modelării 
sunt prezentaţi în tabelul 4.6. 
 

Tabel 4.6. Precizia modelării în CFD pentru floculatorul hidraulic (125 m3/h) 
Timp mediu de 

staţionare – 
simulare (secunde) 

Timp mediu de 
staţionare - 

experimental 
(secunde) 

Coeficient 
de corelare 

Abatere 
standard 

1375 1395 0,952 0,655 
 
 Disiparea fluidului (principalul parametru utilizat în proiectarea 
floculatoarelor hidraulice) prin acest echipament a fost evaluată prin calcularea 
rădăcinii medii a gradului de disipare a energiei în unitatea de volum, G. Acest 
parametru a fost calculat cu următoarea ecuaţie [202]: 

μ
ερG           (4.4)
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În care, ρ este densitatea fluidului, în kg/m3; ɛ este gradul de disipare a energiei 
obţinut în CFD şi μ este vâscozitatea, în kg/m·s [202]. Rezultatele obţinute în urma 
aplicării ecuaţiei 4.4 sunt prezentate în tabelul 4.7. 
 

 

Tabel 4.7. Rădăcina medie a gradului de disipare a energiei pentru floculator 
Planuri 

create în 
CFD 

Debit apă brută: 125 m3/h 

G, s-1 

1 0,31 

2 0,30 

3 0,30 

4 0,30 

5 0,30 

6 0,27 

 
 Valorile obţinute pentru G în cele şase planuri orizontale arată că disiparea 
fluidului este relativ slabă şi constantă în toate compartimentele floculatorului, acest 
fapt fiind important pentru procesul de coagulare-floculare al unei staţii de tratare a 
apei deoarece grade mici de disipare a energiei produc flocoane mari şi ape cu 
turbiditate mică. 
 

4.7. Concluzii 
  
 Investigarea comportamentului hidrodinamic al unor echipamente de 
coagulare-floculare din cadrul staţiei pilot de tratare a apei de suprafaţă din 
Timişoara a fost realizată cu ajutorul mediul de programare ANSYS Fluent 14.0 
(CFD). Precizia modelării echipamentelor a fost evaluată prin compararea datelor 
experimentale de distribuţie a duratelor de staţionare cu rezultatele obţinute în 
urma simulării. 
 Valorile principalilor parametri investigaţi pentru evaluarea preciziei 
modelelor (timp de staţionare: simulare versus experimental, abatere dinamică, 
coeficient de corelare şi abatere standard) au confirmat faptul că software-ul CFD 
este un bun instrument în investigarea modelelor de flux şi a altor proprietăţi ale 
curgerii fluidelor, oferind astfel o imagine de ansamblu asupra proceselor care au loc 
în echipamente. 
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Capitol 5. Evoluţia distribuţiei mărimii 
particulelor coloidale dintr-o suspensie în timpul 

procesului de coagulare-floculare 
 
 
5.1. Introducere 
  
 În general, apele de suprafaţă conţin particule suspendate cu dimensiuni 
variabile, de natură şi provenienţă diferite. Majoritatea substanţelor cu care apele 
curgătoare sau stătătoare vin în contact prezintă riscul de contaminare mai ales prin 
dizolvare (cazul majorităţii sărurilor anorganice) dar şi prin antrenare, rămânând în 
suspensie timp îndelungat. Studiul comportamentului acestor particule prezintă 
importanţă atât din punctul de vedere al compoziţiei, structurii şi morfologiei lor cât 
şi datorită faptului că influenţează semnificativ anumite fenomene fizice şi chimice 
care au loc în apa care le conţine. Particulele solide suspendate, în general mai mari 
de 1,0 μm, au proprietatea de a se sedimenta uşor. Substanţele dizolvate, prezente 
ca molecule individuale sau ioni, au diametrul mai mic de 1,0 nm în cazul 
substanţelor anorganice, dar pot avea dimensiuni comparabile cu particulele 
coloidale când e vorba de macromolecule. Particulele coloidale rămân suspendate în 
apă o perioadă lungă de timp şi au dimensiunea cuprinsă între 1,0 nm şi 1,0 μm[31, 
212]. 
 Pentru potabilizare, compuşii nedoriţi prezenţi în apa de suprafaţă, printre 
care şi particulele suspendate, coloidale şi particulele solide dizolvate trebuie să fie 
eliminaţi printr-o metodă adecvată de tratament [31, 212]. 
 Îndepărtarea particulelor solide suspendate poate fi realizată prin 
sedimentare şi filtrare. Pentru a elimina coloizii dintr-o suspensie apoasă, particulele 
trebuie să fie destabilizate pentru a permite formarea unor agregate mari şi grele, 
care în final pot fi eliminate mult mai uşor (coagulare, floculare, sedimentare) [213]. 
 În prezent, procesul de floculare al staţiei de potabilizare a apei de Bega se 
bazează pe măsurarea turbidităţii reziduale şi a gradului de decantare. Aceşti doi 
parametrii oferă informaţii limitate privind eficienţa procesului.  

O imagine mai clară asupra procesului de floculare poate fi obţinută prin 
măsurarea directă a distribuţiei mărimii agregatelor (flocoanelor). O astfel de analiză 
este utilă pentru a urmări evoluţia dimensională a particulelor în cursul procesului de 
tratare. Astfel se pot distinge diferenţele între dimensiunea iniţială a particulelor şi 
dimensiunile atinse în timpul creşterii şi apoi în timpul fragmentării flocoanelor. 
Distribuţia mărimii particulelor poate fi exprimată în mai multe moduri, două dintre 
acestea fiind utile în ceea ce priveşte scopul studiului prezent şi anume: distribuţia 
mărimii flocoanelor (exprimată în procente volumice) în funcţie de diametru şi 
distribuţia mărimii flocoanelor (exprimată ca număr de particule) în funcţie de 
diametru. Acestea sunt criterii importante pentru măsurarea şi anticiparea 
performanţei procesului de floculare (în a înţelege şi controla îndepărtarea 
particulelor suspendate) şi utile în alegerea unui proces de tratare a apei, pentru 
criteriile de proiectare şi pentru strategiile de control al procesului. 
 In acest capitol este prezentat un studiu al influenţei distribuţiei 
dimensionale a flocoanelor asupra eficienţei procesului de eliminare a suspensiilor 
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coloidale. Datorită fluctuaţiilor prezente în caracteristicile apei brute din râul Bega – 
principala sursă de apă pentru oraşul Timişoara, pentru experimente s-a preparat o 
suspensie de particule de bentonită cu proprietăţi corespunzătoare valorilor medii 
ale râului Bega. 
 Obiectivul acestui studiu este de a caracteriza procesul de floculare al 
suspensiei sintetizate, folosind ca şi agent de coagulare alaunul [Al2(SO4)3] prin 
măsurarea directă a distribuţiei mărimii particulelor. Acest obiectiv a fost realizat 
prin: 

- măsurarea în timp a distribuţiei mărimii particulelor (în procente de volum) 
la diverse intensităţi de amestecare (45, 90 şi 150 rpm) într-un jar de 1 L; 

- deducerea distribuţiei mărimii particulelor exprimată ca număr de flocoane; 
- estimarea constantelor de floculare (KA şi KB) ale modelului Argaman-

Kauffman. 
 Investigaţii similare, bazate de asemenea pe alaun, dar folosind suspensii 
preparate doar din apă demineralizată şi particule de bentonită sunt prezentate în 
literatură [214-216]. Recent, Barbot a studiat distribuţia mărimii particulelor în 
timpul procesului de coagulare-floculare pentru suspensii de bentonită, folosind 
polielectroliţi ca agenţi de coagulare [217]. 
 
5.2. Compoziţia şi stabilitatea suspensiei 
  
 În scopul simulării comportamentului particulelor coloidale prezente în apele 
naturale, după cum s-a mai arătat, s-a preparat o suspensie de particule de 
bentonită, ale cărei caracteristici sunt reproduse fidel conform celor ale apei râului 
Bega, principala sursă de apă pentru potabilizare din Timişoara. Compoziţia 
suspensiei s-a realizat corespunzător rezultatelor analizelor parametrilor apei brute 
din râul Bega pe o perioadă de şase luni. S-a preparat o probă de 70 de litri de 
suspensie. Substanţele şi materialele utilizate pentru preparare sunt prezentate în 
tabelul 5.1, iar dozarea acestor substanţe este prezentată în tabelul 5.2. 
 

Tabel 5.1. Proprietăţi ale substanţelor 
Substanţe utilizate Proprietăţi 

Acid humic Sarea de sodiu a acidului humic; 
Particule de dimensiuni mici de 

culoare neagră;  
Concentraţie ~ 45-70% 

Bentonită Praf gri; Indice de refracţie: 1,5; 
Indice de absorbţie: 0 

Bicarbonat de sodiu: NaHCO3 Praf alb; M= 84,01 g/mol;  
Concentraţie ≥ 99% 

Clorura de calciu: CaCl2 Particule sferice albe;  
M= 110,99 g/mol;  

Concentraţie ≥ 94% 
Sulfat de magneziu: MgSO4·xH2O Praf alb; M= 120,4 g/mol fără 

apă; Concentraţie ≥ 99% 
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Tabel 5.2. Compoziţia suspensiei 
Substanţe  Compoziţia medie pentru un 

reactor standard de amestecare 
de 70 L 

Acid humic 596 ml de acid humic - soluţie stoc 
Bentonită 0,98 g 

Bicarbonat de sodiu: NaHCO3 7 g 
Clorura de calciu: CaCl2 1,57 g 

Sulfat de magneziu: MgSO4·xH2O 4,59 g 
Apă demineralizată 70 L 

 
 Pentru experimente s-au folosit ca particule primare coloidale particulele de 
bentonită. Bentonita este în mare parte compusă din montmorilonit (în principal, 
este un silicat de aluminiu hidratat). Bentonita, în apă îşi măreşte semnificativ 
volumul [218]. Frecvent, aceste particule în apa naturală prezintă la suprafaţă 
sarcini negative, datorită unei deficienţe de sarcină pozitivă, prin înlocuirea cationilor 
Al3+ cu cationi Mg2+ [219]. Substanţele humice, componente organice majore în 
apele nepoluate, sunt de asemenea prezente în apele de suprafaţă. 
 După mai multe încercări în care s-au utilizat rezervoare de diferite 
capacităţi (25, 50, 70 litri), amestecare manuală sau mecanică, adăugarea în apă a 
materialelor impurificatoare în stare solidă etc., s-a ajuns la soluţia experimentală 
considerată optimă şi anume: suspensia a fost preparată într-un rezervor standard 
de amestecare de 70 L echipat cu un rotor cu patru lame pentru flux axial (rotor 
A315 Lightnin), toate substanţele fiind introduse în stare solidă cu excepţia acidului 
humic care a fost adăugat sub formă de soluţie pentru a asigura prezenţa acestuia 
în probă ca substanţă dizolvată. Un rezervor de amestecare asemănător a fost 
utilizat de către Bouyer şi Coufort în studiile de hidrodinamică efectuate [220, 221]. 
 În figura 5.1 este prezentat rezervorul standard de amestecare în care a 
avut loc prepararea suspensiei împreună cu rotorul axial A315 Lightnin. Rezervorul 
cilindric (cu diametrul şi înălţimea de lichid de 450 mm) este confecţionat din sticlă 
(grosime 6 mm) şi este plasat într-un rezervor cubic. De-a lungul suprafeţei interne 
a cilindrului sunt montate patru şicane din sticlă distanţate în mod egal la 45 mm 
lăţime. Diametrul rotorului axial este de 150 mm, iar distanţa măsurată între partea 
de jos a rezervorului de amestecare şi planul disc al rotorului este, de asemenea, de 
150 mm. Procesul de amestecare al suspensiei a avut loc la o singură valoare a 
vitezei de rotaţie a rotorului (N= 250 rpm) şi aceasta a fost măsurată cu ajutorul 
unui indicator optic de turaţie Testo 460 Hand Held Tachometer. Numărul Reynolds 
pentru această viteză de rotaţie a fost de 844 425, ceea ce indică faptul că în 
rezervor regimul hidraulic este asimilat curgerii turbulente. 
Stabilitatea suspensiei a fost studiată în timp prin măsurarea următorilor parametri 
fizico-chimici: 

- pH-ul şi temperatura: pH-metru cu microprocesor incorporat; 
- turbiditatea iniţială şi reziduală: turbidimetru tip HACH 2100N IS 

(având la bază metoda ISO 7027); 
- carbonul organic dizolvat (COD): analizor de carbon organic total tip 

TOCVCSH; 
- diametrul volumetric mediu echivalent (d50) al particulelor primare: 

granulometru tip Malvern Mastersizer 2000 (figura 5.2). 
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Figura 5.1. A. Rotor axial – A315 Lightnin; B. Rezervor standard de amestecare de 70 L 

 

 
Figura 5.2. Granulometru Malvern Mastersizer 2000 

 
 pH-ul iniţial al suspensiei s-a modificat în timp, având valori între 8 şi 9, 
acest fapt fiind cauzat de cantitatea de bicarbonat de sodiu adăugată la preparare. 
Pentru o coagulare eficientă a sulfatului de aluminiu, în literatură este menţionat un 
pH optim de 5-6,5 [54]. Ca urmare, pH-ul suspensiei a fost ajustat la 6,5 cu o 
soluţie de HCl 1N, parametrii fizico-chimici fiind măsuraţi după ajustarea pH-lui. 
 Stabilitatea suspensiei s-a obţinut după un timp îndelungat, de ordinul 
zilelor, prin amestecare continuă. Valorile finale ale parametrilor fizico-chimici, 
colectate la timpul la care s-a considerat că stabilitatea suspensiei este 
corespunzătoare, sunt prezentate în tabelul 5.3. În figura 5.3 este prezentată 
evoluţia în timp a parametrilor fizico-chimici.  
 Distribuţia mărimii particulelor primare (în procente de volum) este 
prezentată în figura 5.4, de unde se observă că diametrul mediu al particulelor este 
13,45 μm (corespunzător la 50% vol.). Distribuţia numărului de particule în funcţie 
de diametru este prezentată în figura 5.5. 
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Tabel 5.3. Valori finale ale parametrilor fizico-chimici 
Parametrii Valori finale 

pH 6,5 
Temperatura, °C 20,1 
Turbiditate, UNT 8,3 

COD, mg/L 1,48 
d50, μm 13,45 
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Figura 5.3. Evoluţia în timp a pH-lui, COD, turbidităţii iniţiale şi d50 

 
Turbiditatea finală a suspensiei, de 8,3 NTU, se încadrează în domeniul 

obţinut în urma monitorizării de şase luni pentru râul Bega. 
Diametrul mediu echivalent al particulelor primare s-a măsurat în timpul 

amestecării suspensiei într-un jar de 1 L la o viteză de 250 rpm (aceeaşi viteză ca în 
rezervorul standard de amestecare). Numărul particulelor în funcţie de diametru a 
fost dedus după determinarea distribuţiei pe bază de volum. 
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Figura 5.4. Distribuţia mărimii particulelor primare (% vol.) (romb gol în figura 5.9;  

d50= 13,45 μm) 
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Figura 5.5. Numărul de particule în funcţie de diametrul particulelor primare
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5.3. Doza optimă de coagulant (Jar-test) 

 
Cea mai potrivită abordare pentru determinarea parametrilor optimi (pH, 

doză coagulant, timp de floculare etc.), atât din punct de vedere al preciziei şi 
operabilităţii cât şi din motive economice, pentru experimentul prezent, s-a 
considerat metoda jar-test. 
Determinarea dozei optime de coagulant se impune deoarece: 
 - supradozarea coagulantului poate duce la costuri ridicate în exploatare şi 
riscuri privind sănătatea publică; 
 - subdozarea coagulantului poate duce la o eficienţă scăzută în tratarea apei 
şi la o îndepărtare insuficientă a particulelor solide din instalaţiile de tratare a 
apei [54]. 
 În acest studiu s-a folosit un aparat jar-test, tip ’’Floculateur 11196’’, care 
are în componenţă 6 pahare Berzelius de 1 L, echipate cu lame plate pentru 
amestecare (25×75 mm). Pentru fiecare experiment jar-test a fost utilizat următorul 
mod de lucru: fiecare pahar Berzelius (numit jar) a fost umplut cu 800 ml de 
suspensie din rezervorul standard de amestecare, apoi au fost adăugate diferite 
doze de coagulant (5-35 mg/L de alaun) în fiecare jar. Viteza rotorului a fost reglată 
la 150 rpm timp de 2 minute (coagulare pericinetică), urmată de schimbarea vitezei 
la 45 rpm timp de 8 minute (floculare ortocinetică). Coagularea pericinetică constă 
în dispersia cât mai rapidă a coagulantului printr-o amestecare eficientă pentru a 
destabiliza materia coloidală; flocularea ortocinetică constă în promovarea agregării 
particulelor primare în flocoane care, la rândul lor, este necesar să fie mobilizate 
pentru a interacţiona şi a se agrega. Flocoanele cu dimensiuni mai mari vor putea fi 
îndepărtate mult mai uşor din apa brută prin sedimentare [54]. 
 După perioada de timp menţionată (după flocularea ortocinetică), rotorul a 
fost oprit şi, pentru 30 de minute, suspensia a fost lăsată în repaus pentru a avea 
loc procesul de sedimentare. Probele au fost prelevate la o adâncime de 2 cm sub 
nivelul suspensiei pentru măsurarea turbidităţii reziduale, COD, pH şi a 
temperaturii. Pentru o suspensie cu turbiditatea iniţială <10 UNT (pH= 6,5), doza 
optimă de coagulant determinată a fost de 30 mg/L (figura 5.6). Doza optimă de 
coagulant a fost considerată acea doză care a avut ca rezultat cea mai mică 
turbiditate reziduală a suspensiei. S-a observat că suspensia a fost limpede iar 
flocoanele au fost decantate aproape total. Valorile parametrilor măsuraţi după jar-
test pentru doza optimă de coagulant sunt prezentaţi în tabelul 5.4. 
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Figura 5.6. Turbiditatea reziduală funcţie de doza de coagulant 

 
Tabel 5.4. Valorile parametrilor măsuraţi după jar-test 

Parametrii După Jar-test 
pH ≈ 7 

Temperatura, °C 19 
Turbiditatea reziduală, UNT ≈ 2 

COD, mg/L 0,7 
 
 Din tabelul 5.4 se poate observa că pH-ul este singurul parametru care a 
crescut în comparaţie cu valorile corespunzătore suspensiei iniţiale şi acest lucru 
poate fi pus pe seama formării diferiţilor compuşi hidrolizaţi ai sulfatului de aluminiu. 
Utilizarea dozei de coagulant considerată optimă a avut ca rezultat reducerea 
concentraţiei COD cu aproximativ 50% şi a turbidităţii cu 80%. 
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5.4. Metoda de difuziune a luminii – măsurarea dimensiunii 
particulelor 

 
Cele mai frecvente instrumente de măsurare a dimensiunii particulelor 

utilizează metoda de difuziune a luminii. Malvern Mastersizer 2000 este unul dintre 
instrumentele care măsoară dimensiunea particulelor prin trecerea unui fascicul 
laser printr-o suspensie de particule. În timp ce radiaţia traversează stratul de 
suspensie, o parte interacţionează cu mediul (este absorbită sau este difuzată 
(împrăştiată) de particule) iar restul radiaţiilor trec nemodificate prin suspensie. 
Intensitatea radiaţiei, după traversarea stratului de fluid cu care a interacţionat 
selectiv, este dependentă de mărimea şi concentraţia particulelor din suspensie[86]. 
În scopul determinării dimensiunii particulelor, în tehnicile de difuzie a luminii, 
modelul de difuzie măsurat al unui laser aplicat este comparat cu modelul de difuzie 
prezis bazat pe un model optic [88]. Principalele modele optice utilizate în 
instrumentele de difuzie a luminii pentru măsurarea dimensiunii particulelor sunt 
teoria Lorenz-Mie şi teoria de difracţie Fraunhofer. Modelul Lorenz-Mie este dezvoltat 
asumând faptul că particulele sunt sferice şi mai mici decât secţiunea transversală a 
fascicolului de laser. Teoria Fraunhofer a fost dezvoltată pe baza unui model care nu 
depinde de proprietăţile optice ale particulelor în suspensie şi ia în considerare 
numai lumina difractată (împrăştiată) de particulele din suspensie [86]. 

În acest studiu, modelul de difuzie măsurat a fost comparat cu teoria de 
difracţie Fraunhofer. 

Un aspect important înainte de măsurarea dimensiunii particulelor este 
efectul pompei asupra flocoanelor. Spicer a comparat trei metode de pompare 
pentru transportul către celula optică şi a ajuns la concluzia că o recirculare continuă 
folosind o pompă peristaltică la partea de retur a instrumentului de măsurare a 
dimensiunii particulelor, a fost o tehnică blândă, având în vedere fragilitatea 
flocoanelor şi a permis, cu uşurinţă, monitorizarea continuă a suspensiei [222].  

Biggs şi Lant au investigat efectul vitezei unei pompe asupra distribuţiei 
mărimii flocoanelor de nămol activat pentru un sistem continuu folosind ca 
instrument de măsurare a dimensiunii particulelor un granulometru Malvern 
Mastersizer/E. Realizând o comparaţie între patru debite de curgere (1,7–5,5 ml/s) 
cu utilizarea unei pompe peristaltice, autorii au descoperit că viteza optimă a 
pompei a fost la un debit de 3 ml/s. Deasupra acestui debit în cadrul pompei şi a 
tuburilor, dimensiunea flocoanelor a fost redusă semnificativ. Sub acest debit s-a 
realizat un decalaj de timp semnificativ înainte ca o probă reprezentativă să fie 
măsurată cu ajutorul unui instrument de măsurare a dimensiunii particulelor [223]. 
Lartiges a constatat că viteza pompei corespunde unui debit de 1,75 ml/s, debit care 
nu a permis agregarea sau fragmentarea flocoanelor în sistemul pompei [224]. 

În acest studiu, pompa peristaltică a fost plasată în aval de granulometru 
Malvern Mastersizer 2000, permiţând astfel ca flocoanele să fie prelevate înainte de 
a trece prin pompă. Pentru a evalua efectul pompei peristaltice asupra flocoanelor 
este important să analizăm hidrodinamica jarului/cuvei de 1 L conectată direct la 
granulometru Malvern Mastersizer 2000. Caracteristicile tehnice ale jarului sunt 
definite după cum urmează: 

- diametru cilindru: 87 mm; 
- înălţime lichid: 170 mm; 
- diametru rotor: 74 mm; 
- înălţime lamă: 20 mm. 
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Paleta rotorului are două lame iar centrul rotorului este situat la o înălţime de 74 
mm faţă de baza rezervorului. În general, pentru un rezervor de amestecare utilizat 
în floculare, hidrodinamica se caracterizează prin: 

- Numărul Reynolds: 

ν
NDRe

2
             (5.1) 

În care, N reprezintă viteza rotorului, s-1; D este diametrul rotorului, m; iar ʋ este 
vâscozitatea cinematică, m2/s. 

- Numărul putere: 

53P
DNρ

PN           (5.2) 

În care P reprezintă puterea disipată în rezervor, W, iar ρ este densitatea fluidului, 
kg/m3. Pentru diferite rotoare, în scopul evaluării numărului putere, Nagata a propus 
funcţii tabelate precum: NP = f(Re) [225]. 

- Gradul global de disipare vâscoasă: 

Vρ
Pε           (5.3) 

În care V este volumul rezervorului, m3. 
- Gradientul global de viteză: 

ν
ε

G           (5.4) 

Valorile lui Re, NP, <ɛ> şi G obţinute pentru diferite viteze ale rotorului sunt 
prezentate în tabelul 5.5. 
 

Tabel 5.5. Valorile caracteristicilor hidrodinamice ale jarului 
N, rpm 45 90 150 

Re 4107 8214 13690 
NP 0,6 0,5 0,45 

<ɛ>, m2/s3 5,62 x 10-4 0,00374 0,0156 
G, s-1 23,71 61,15 125 

 
 Pentru a asigura o forfecare minimă a flocoanelor este, de asemenea, 
necesar să se determine un debit potrivit de curgere al pompei şi pentru aceasta s-a 
pompat apă demineralizată prin granulometru la patru debite de curgere (0,79; 
1,26; 1,85 şi 2,31 ml/s), care au acoperit gama dispozitivului de control al pompei. 
Pentru fiecare debit s-a calculat valoarea absolută a vitezei de forfecare (sau 
gradient de viteză) într-un tub/conductă (tabel 5.6). 
 

Tabel 5.6. Valorile dispozitivului de control al pompei
Număr pompă Debit, ml/s 

G, s-1 (sau |<

 >|) 

2 0,79 84,29 
3 1,26 133,76 
4 1,85 196,39 
5 2,31 245,22 
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 Pentru măsurarea dimensiunii flocoanelor s-a ales debitul care corespunde 
unei viteze de forfecare mici şi anume: 0,79 ml/s. Acest debit este singurul care ar 
putea fi inclus în vitezele de forfecare ale jarului de 1 L. Pentru măsurarea 
dimensiunii flocoanelor, un vas de amestecare cu un volum de 1 L de suspensie a 
fost conectat la granulometru Malvern Mastersizer 2000 cu ajutorul unor tuburi din 
plastic. Suspensia a fost continuu recirculată de la jar prin celula probă a 
granulometrului cu o pompă peristaltică. Recircularea continuă a suspensiei prin 
dispozitivul de măsurare a dimensiunii particulelor permite analiza on-line a 
distribuţiei diametrelor. 
 
5.5. Rezultate experimentale 
  
 În scopul caracterizării procesului de floculare s-a investigat distribuţia 
mărimii flocoanelor (% vol.) într-un jar de 1 L la diferite intensităţi de amestecare 
(45, 90 şi 150 rpm). Experimental, pentru analiza on-line a distribuţiei mărimii 
particulelor a fost utilizată următoarea succesiune a operaţiilor: 
 - Agregarea: s-a măsurat distribuţia iniţială (d50 iniţial) a suspensiei la o 
viteză de agitare de 250 rpm (figura 5.4); apoi a fost injectată doza optimă de 
coagulant (30 mg/L de alaun); după care, pentru a destabiliza suspensia, viteza 
rotorului a fost stabilită la 150 rpm timp de 2 minute şi distribuţia diametrelor a fost 
măsurată din nou (figura 5.7). Din rezultatele experimentale obţinute s-a dedus 
numărul de particule în funcţie de diametrul particulelor (mai precis s-a determinat 
fracţiunea de particule situate într-un interval dimensional stabilit) (figura 5.8). 
 - Fragmentarea: viteza de agitare/amestecare a fost redusă la 45 rpm timp 
de 3 ore, după care a fost ridicată la 90 rpm timp de încă 3 ore, iar în final rotorul a 
fost menţinut la 150 rpm pentru aceeaşi perioadă de timp. În timpul acestei operaţii 
secvenţiale, distribuţia mărimii particulelor (% vol.) a fost măsurată la diferite 
intervale de timp. 
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Figura 5.7. Distribuţia mărimii particulelor în procente de volum la 150 rpm după 2 minute de 

amestecare (cerc plin în figura 5.9; d50= 79,5 μm) 

BUPT



       Evoluţia distribuţiei mărimii particulelor coloidale dintr-o suspensie - 5 

 

118

10-2 10-1 100 101 102 103 104
0

0.5

1

1.5

2

2.5

3
x 108

Diametru particule, m

N
u

m
ãr

 p
ar

ti
cu

le
 /

 d
m

3

 
Figura 5.8. Numărul de particule în funcţie de diametru la 150 rpm după 2 minute de 

amestecare 
 
În figura 5.9 este prezentată evoluţia în timp a distribuţiei mărimii particulelor (% 
vol.), reprezentată de valoarea parametrului d50, la diferite viteze ale rotorului. 
  

 
Figura 5.9. Evoluţia valorii parametrului d50 în timpul procesului de 

coagulare-floculare
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 Odată cu creşterea timpului de floculare la 45 rpm, creşte şi diametrul 
mediu echivalent al flocoanelor de bentonită-alaun până când se obţine o valoare 
maximă de 165,4 μm (punct 1 în figura 5.9, la 11 minute de amestecare). 
Distribuţia mărimii particulelor (% vol.) la d50 maxim este prezentată în figura 5.10 
(Numărul de particule în funcţie de diametru la d50 maxim fiind prezentată în figura 
5.11). 
 În continuare, procesul de fragmentare devine dominant o dată cu creşterea 
vitezei de amestecare iar după o perioadă de timp starea staţionară se instalează 
(echilibru între agregare şi fragmentare) pentru fiecare viteză a rotorului. 
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Figura 5.10. Distribuţia mărimii particulelor (% vol.) la d50 maxim (punct 1 în figura 5.9;  

d50= 165,4 μm) 
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Figura 5.11. Numărul de particule în funcţie de diametru la d50 maxim 

 
În figurile 5.12, 5.14 şi 5.16 sunt prezentate distribuţiile mărimii particulelor (% 
vol.) la sfârşitul fiecărei etape de amestecare (45, 90 şi 150 rpm), în timp ce în 
figurile 5.13, 5.15 şi 5.17 sunt prezentate pentru aceste etape numărul de particule 
în funcţie de diametru. 
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Figura 5.12. Distribuţia mărimii particulelor (% vol.) la 45 rpm (punct 2 în figura 5.9;  

d50= 70,7 μm) 
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Figura 5.13. Numărul de particule în funcţie de diametru la 45 rpm
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Figura 5.14. Distribuţia mărimii particulelor (% vol.) la 90 rpm (punct 3 în figura 5.9;  

d50= 55,6 μm) 
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Figura 5.15. Numărul de particule în funcţie de diametru la 90 rpm 
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Figura 5.16. Distribuţia mărimii particulelor (% vol.) la 150 rpm (punct 4 în figura 5.9; 

 d50= 34,9 μm) 
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Figura 5.17. Numărul de particule în funcţie de diametru la 150 rpm 

 
 Analiza rezultatelor a arătat că dimensiunea flocoanelor creşte cu creşterea 
timpului de floculare până la o valoare maximă (punct 1 în figura 5.9) datorită 
agregării primare (floculare ortocinetică) şi apoi scade datorită fragmentării 
flocoanelor (punct 2, 3 şi 4 în figura 5.9).   
 Dinamici similare ale procesului de floculare pentru sisteme anorganice au 
fost studiate de către Spicer, Pratsinis, Serra şi Casamitjana [222, 226, 227]. 
Tendinţă similară privind dezvoltarea dimensiunii particulelor în timp au fost 
obţinute şi de Heath, Hopkins, Mutl, Rahmani, Selomulya şi Williams [228-233]. 
 Răspunsul mărimii flocoanelor la viteze mari de forfecare şi la diametrul 
corespunzător pentru numărul maxim de particule prezente în suspensie este 
prezentat în figura 5.18. 
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Figura 5.18. Dimensiunea particulelor versus gradient de viteză 

 
Se poate vedea în mod clar că valorile lui d50 sunt foarte apropiate de cele 

mai probabile valori relevate de diametrul maxim, acest fapt demonstrează prezenţa 
flocoanelor mari. Descreşterea dimensiunii flocoanelor cu creşterea vitezei de 
forfecare (G) prezintă doar panta uşoară, ceea ce înseamnă că flocoanele prezintă o 
structură rezistentă confirmând, astfel, rezultatele obţinute de Xiao în 2010 [234]. 
 Aşa cum este evidenţiat în figurile 5.13, 5.15 şi 5.17, numărul particulelor 
mici creşte cu viteza de forfecare (G) şi acest lucru se datorează fragmentării sau 
eroziunii flocoanelor. 
 Rezultatele experimentale privind distribuţia mărimii particulelor la diferite 
viteze de amestecare au fost utilizate pentru estimarea constantelor de floculare ale 
modelului Argaman-Kauffman. Acest model se bazează pe considerentul că două 
procese opuse sunt responsabile pentru schimbările distribuţiei mărimii particulelor 
în timpul procesului de floculare şi anume: agregarea particulelor primare pentru a 
forma flocoane mari şi fragmentarea/ruperea flocoanelor în fragmente mai mici. 
Pentru o anumită apă şi un anumit tip de coagulant, procesul de floculare este 
caracterizat de constantele de agregare şi fragmentare, care trebuie să fie evaluate 
experimental. 
Pentru un rezervor cu amestecare continuă, modelul se exprimă prin următoarea 
ecuaţie: 

2
0B1A

1 GnKGnK
dt
dn

        (5.5) 

În care, n1 este concentraţia numărului de particule rămase la un anumit timp după 
perioada de floculare; n0 este concentraţia iniţială a numărului de particule primare, 
înainte de perioada de floculare; KA este constanta de agregare; KB este constanta 
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de fragmentare/rupere; t este timpul de floculare, s şi G este gradientul mediu de 
viteză, s-1. KB este, de obicei, legat de G prin următoarea expresie: 

21B kGlnkK          (5.6) 
În care, k1 şi k2 sunt constante specifice pentru un anumit tip de apă [235]. 
 Valorile calculate pentru numărul particulelor la sfârşitul fiecărei etape de 
agitare a rotorului (când practic, s-a obţinut o distribuţie a mărimii particulelor 
constantă) împreună cu numărul particulelor iniţiale (calculat pe baza distribuţiei 
mărimii particulelor iniţiale) au fost utilizate în ecuaţia 5.5 pentru estimarea 
constantelor de floculare. La o distribuţie a mărimii particulelor constantă, derivata 
timpului în această ecuaţie este egală cu zero şi constantele KA, k1 şi k2 pot fi 
estimate pe baza datelor experimentale la trei gradienţi de viteză diferiţi. Valorile 
obţinute pentru cele două constante de floculare sunt:  
KA= 7,29·10-4 şi  
KB= 2,27·10-7·lnG+1,23·10-6, valori care sunt în acord cu datele experimentale 
obţinute în stare staţionară (figura 5.19). Aceste valori sunt în concordanţă cu 
rezultatele obţinute de Sekiou şi Kellil pentru o suspensie cu nămol [236]. 
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Figura 5.19. Validarea modelului de floculare Argaman-Kauffman 

 
Acordul foarte bun între datele experimentale şi predicţia modelului confirmă faptul 
că, pentru cazul suspensiei de particule de bentonită, procesul de floculare este 
caracterizat cu acurateţe de modelul Argaman-Kauffman. 
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5.6. Concluzii 
  
 Pentru a caracteriza procesul de floculare, în acest capitol s-a preparat o 
suspensie bazată pe particule de bentonită. Stabilitatea suspensiei a fost confirmată 
în timp prin măsurarea principalilor parametri fizico-chimici. Într-o etapă următoare, 
doza optimă de alaun a fost identificată şi apoi utilizată în timpul investigării 
procesului de agregare-fragmentare. Pentru această suspensie a fost studiată în 
timp evoluţia distribuţiei mărimii particulelor (% vol.), la diferite viteze ale rotorului 
şi apoi a fost dedus numărul de particule în funcţie de diametru. Rezultatele 
experimentale obţinute au fost utilizate pentru estimarea constantelor de floculare a 
modelului Argaman-Kauffman. 
 În timpul procesului de floculare, evoluţia diametrului volumetric mediu 
echivalent a arătat că dimensiunea flocoanelor creşte cu creşterea timpului de 
floculare ortocinetic până la o valoare maximă, unde s-au identificat flocoane mari şi 
rezistente, datorită agregării primare şi apoi scade datorită apariţiei procesului de 
fragmentare. Pentru fiecare viteză de amestecare, diametrul volumetric mediu 
echivalent al flocoanelor scade odată cu creşterea vitezei rotorului până când se 
ajunge la o stare de echilibru (stare staţionară). Măsurarea distribuţiei mărimii 
flocoanelor a permis o distincţie clară între dimensiunea particulelor iniţiale şi 
dimensiunile atinse în timpul creşterii şi fragmentării lor. 
 Modelul Argaman-Kauffman a fost validat de datele experimentale obţinute, 
fapt ce a permis descrierea cu acest model a procesului de floculare pentru o 
suspensie bazată pe particule de bentonită. Rezultatele obţinute în acest studiu 
demonstrează faptul că distribuţia dimensiunii particulelor exprimată ca procente de 
volum şi ca număr de particule sunt criterii utile în înţelegerea şi caracterizarea 
procesului de floculare. 

Acest studiu permite ca tratarea procesului de coagulare-floculare din cadrul 
staţiei pilot din Timişoara să fie abordată dintr-un nou punct de vedere, care va 
avea ca rezultat final creşterea eficienţei procesului de tratare a apei (cunoaşterea 
dimensiunii flocoanelor determină alegerea unui agent de coagulare adecvat). 
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CAPITOL 6. 
CONCLUZII GENERALE ŞI CONTRIBUŢII 

PERSONALE 
 
 
Concluzii generale 

 
Subiectul tezei de doctorat are un caracter interdisciplinar, pe parcursul 

elaborării tezei făcându-se apel la mai multe domenii ale ingineriei: chimie - fizică, 
matematică, informatică (Matlab, Excel, CFD) şi inginerie chimică. 
 
Concluziile rezultate în baza acestui studiu sunt: 
 

1. Investigarea unui număr mare de referinţe bibliografice, lucrări apărute în 
ţară şi în străinătate, s-a concretizat prin prezentarea noţiunilor generale 
legate de tehnologiile de tratare a apelor în vederea potabilizării, modelare 
matematică, simularea numerică a proceselor şi de prezentare succintă a 
două medii de programare, Matlab şi ANSYS Fluent (CFD), ambele utilizate 
în cadrul tezei. 

 
2. Modelarea hidrodinamicii cu mediul de programare Matlab a constat în 

dezvoltarea unor modele matematice pentru principalele echipamente ale 
staţiei pilot de tratare a apei de suprafaţă din Timişoara (camera de 
amestec, conducta către camera de reacţie, camera de reacţie şi decantor), 
folosind experimente de distribuţie a duratelor de staţionare. Cunoscutele 
modele de amestecare reală (Cholette-Cloutier) şi de dispersie axială au fost 
combinate pentru a identifica structura cea mai potrivită a modelelor pentru 
fiecare unitate în parte. Rezultatele experimentale au arătat că 
hidrodinamica staţiei pilot poate fi destul de bine aproximată printr-o 
combinaţie de modele matematice simple, o astfel de structură fiind 
potrivită pentru aplicaţiile inginereşti. 

 
3. Modelarea hidrodinamicii cu mediul de programare ANSYS Fluent 14.0 (CFD) 

s-a realizat pentru echipamentele de coagulare-floculare din cadrul staţiei 
pilot de tratare a apei de suprafaţă din Timişoara. Precizia modelării 
echipamentelor a fost evaluată prin compararea datelor experimentale de 
distribuţie a duratelor de staţionare cu rezultatele obţinute în urma simulării. 
Valorile principalilor parametri investigaţi pentru evaluarea preciziei 
modelelor (timp de staţionare: simulare versus experimental, abatere 
dinamică, coeficient de corelare şi abatere standard) au confirmat faptul că 
software-ul CFD este un bun instrument în investigarea modelelor de flux şi 
a altor proprietăţi ale curgerii fluidelor, oferind astfel o imagine de ansamblu 
asupra proceselor care au loc în echipamente. 

 
4. Pentru a caracteriza procesul de floculare, s-a preparat o suspensie bazată 

pe particule de bentonită, suspensie ale cărei caracteristici sunt similare 
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celor ale apei râului Bega, principala sursă de apă pentru potabilizare din 
Timişoara. Stabilitatea suspensiei a fost confirmată în timp prin măsurarea 
principalilor parametri fizico-chimici. Pentru această suspensie a fost 
studiată în timp evoluţia distribuţiei mărimii particulelor (% vol.), la diferite 
viteze ale rotorului. Măsurarea distribuţiei mărimii flocoanelor a permis o 
distincţie clară între dimensiunea particulelor iniţiale şi dimensiunile atinse în 
timpul creşterii şi fragmentării lor. Pe baza rezultatelor experimentale 
obţinute s-a calculat numărul de particule în funcţie de diametrul 
particulelor. Rezultatele experimentale au arătat faptul că numărul 
particulelor mici creşte cu viteza de forfecare şi acest lucru se datorează 
fragmentării sau eroziunii flocoanelor. 

 
5. Datele experimentale privind distribuţia iniţială a particulelor coloidale 

împreună cu distribuţia mărimii particulelor la diverse viteze de rotaţie ale 
rotorului (floculator mecanic), distribuţie măsurată după atingerea 
echilibrului agregare-fragmentare, au fost utilizate pentru evaluarea 
constantelor de floculare din modelul Argaman-Kauffman. Rezultatele 
experimentale au confirmat faptul că acest model descrie corect procesul de 
agregare-fragmentare pentru suspensia bazată pe bentonită. 

 
6. Rezultatele obţinute în acest studiu au pus în evidenţă faptul că progresele 

în domeniul tehnicilor de modelare-simulare şi în domeniul investigării 
granulometrice a suspensiilor permit noi abordări în operarea instalaţiilor de 
coagulare-floculare, fapt ce va avea efecte pozitive asupra eficienţei 
procesului de tratare a apei în vederea potabilizării. 
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Contribuţii personale 
 
Principalele contribuţii personale aduse în prezenta lucrare sunt următoarele: 
 

- Dezvoltarea şi validarea unor modele matematice pentru studiul 
hidrodinamicii staţiei pilot de la compania regională Aquatim S.A din 
Timişoara. Parametrii modelelor matematice ale echipamentelor au fost 
estimaţi pe baza experimentelor de distribuţia duratelor de staţionare cu 
trasor utilizând ca mediu de programare softul Matlab al MathWorks. 

  
- Evaluarea locală a vitezei, a energiei cinetice de disipare şi a concentraţiei 

speciilor (trasor) în echipamentele de coagulare-floculare ale staţiei pilot cu 
ajutorul mediului de programare ANSYS Fluent 14.0 (CFD). 

 
- Prepararea unei suspensii bazată pe particule de bentonită, suspensie care 

să prezinte proprietăţi apropiate valorilor medii ale canalului Bega, principala 
sursă de apă pentru municipiul Timişoara. 

 
- Studiul stabilităţii în timp a suspensiei preparate şi identificarea dozei optime 

de coagulant (alaun) cu ajutorul metodei jar-test. 
 

- Caracterizarea procesului de floculare pentru suspensia bazată pe particule 
de bentonită prin investigarea distribuţiei mărimii particulelor (% vol.) într-
un jar de 1 L, la diferite intensităţi de amestecare şi deducerea numărului de 
particule în funcţie de distribuţia mărimii particulelor pentru acelaşi sistem 
de particule coloidale. 

 
- Estimarea constantelor de floculare ale modelului Argaman-Kauffman, în 

vederea caracterizării procesului de floculare pentru proba sintetică 
preparată. 
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