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Sempre que existe um gradiente de temperatura dentro de um sistema, ou sempre que dois sistemas a
diferentes temperaturas estdo em contato energia é transferida. O processo pelo qual a energia é
transportada é conhecido por transporte de calor. A energia em transito, chamada calor, ndo pode ser
observada ou medida diretamente, mas os seus efeitos podem ser identificados e quantificados através de
medidas e analises.

O ramo da ciéncia que trata da relacdo entre o calor e outras formas de energia chama-se termondinamica.
Seus principios, como todas as leis da natureza, sao bseados em observacdes, e foram generaliados em leis
julgadas verdadeiras para todos os processos que ocorrem na natureza, porque nenhuma exce¢ao foi
verificada.

Todos os processos de transmissdao de calor envolvem a transderéncia e a conversao de energia. Dessa
forma, eles devem obedecer & primeira e a egunda leis da termondinamica. A primeira vista, pode-se ficar
tentado a adminitir que os principios da transmissao de calor podem ser deduzidos das leis basicas da
termodinamica. Essa, entretanto, seria uma conclusdo errénea, pois a termondinamica classica se restringe
fundamentalmente ao estudo dos estados de equilibrio, incluindo os equilibrios mecanico e quimico, além
do térmico, sendo, assim, por si proprio, de pouca valia na determinacao quantitativa das transformacdes
gue ocorrem devido a falta de equilibrio em processos de engenharia. Sendo a transmissdao de calor o
resultado da falta de equilibrio de temperatura, seu tratamento quantitativo deve ser baseado em outros
ramos da ciéncia.
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A termodinamica cldssica trata os estados dos sitemas a partir de uma visdo macroscopica e nao formula
hipdteses sobre a estrutra da matéria. Para realizar uma anadlise termodinamica é necessdario descrever o
estado de um sistema em termos das caracteristicas macroscépicas — pressao, volume e temperatura -, que
podem ser medidas diretamente e ndo envolvem consideracdes especiais relativas a estrutura da matéria.
As varidveis ou propriedades termodinamicas sao significativas para o sistema como um todo somente
guando forem uniformes através de todo ele, ou seja, quando o sistema estiver em equilibrio. Assim, a
termondinamica cldssica ndo se preocupa com os detalhes de um processo, mas com o estado estacionario
e as relagdes entre eles. Os processos empregados em uma analise termodinamica sdo processos
idealizados, concebidos para fornecer informacdes acerca do estado estacionario.

Do ponto de vista da termodinamica, a quantidade de calor transferida durante um processo simplesmente
iguala a diferenca entre a mudanca de energia do sistema e o trabalho realizado. E evidente que esse tipo
de analise nao considera o mecanismo do fluxo de calor nem o tempo necessario para a transferéncia de
calor. Ele simplesmente prescreve a quantidade de calor que deve ser fornecida ou retirada de um sistema
durante um processo entre estados finais especificados, sem considerar se, ou como, isso pode ser
realizado. A causa da falta de informacao alcancavel a partir de uma analise termodinamica reside na
auséncia do tempo como uma variavel. A questao sobre o tempo necessario para a transferéncia de uma
quantidade de calor especificada normalmente nao entra na analise termondinamica.
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Existe uma distancia enorme entre dimensionamento e projeto

O exemplo esquematico de um motor de automodveis é
ilustrativo das distincdes entre anadlise termodinamica e
transferéncia de calor. Enquanto a lei basica
de conservacao de energia é aplicavel em ambos, de um ponto
de vista termodinamico, a quantidade de calor transferida
durante um processo equivale simplesmente a diferenca entre a
mudanca de energia do sistema e o trabalho realizado. E
evidente que esse tipo de analise nao considera o mecanismo
de fluxo de calor e nem o tempo necessario para transferir o
calor. Ele simplesmente prescreve a quantidade de energia
trocada no sistema durante um processo entre os estados finais
especificados, sem considerar se, ou como, isso pode ser
realizado. A questao de quanto tempo demoraria para transferir
uma quantidade especifica de calor, através de diferentes
mecanismos ou modos de transferéncia de calor e seus
processos (tanto em termos de espaco quanto de tempo) pelo
qual eles ocorrem, embora de grande importancia pratica,
geralmente ndo entra na analise termodinamica.

A termodinamica por sua vez nao é capaz de
dimensionar — ja o projeto é multidisciplinar

Automobile Engine

Theromodynamic Model

loss ¢ In In Exhaust
e ,—,'—'—,-l gases
-
* Work

Internal 2 out
=

combustion
e W

engine 23
Crarks
| shaft

[&

Control volume
~q+Wet Ep+Ey=Eg=0

Combustion
Cylinder-Piston Assembly
Heat Transfer Model

Cylinder

Engine

~ . casing
Combustion >
chamber

FIGURE 1.1 A classical thermodynamics model and a heat transfer model of a typical automobile
(spark-ignition internal combustion) engine.

Source: Photo of automobile engine courtesy of Ajancso/shutterstock.
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Para estimar o custo, a viabilidade e o tamanho do equipamento necessario para transferir uma quantidade
especificada de calor em um determinado momento, deve ser feita uma analise detalhada da transferéncia
de calor. As dimensdes das caldeiras, aquecedores, refrigeradores e trocadores de calor dependem nao sé
da quantidade de calor a ser transmitida, mas também da velocidade a que o calor deve ser transferido em
condi¢des determinadas.

A operacao bem-sucedida de componentes do equipamento, como as laminas de turbina ou as paredes das
camaras de combustdo, depende da possibilidade de resfriamento de certas pecas de metal, removendo o
calor de uma superficie a uma velocidade rapida. Praticamente todos os ramos da engenharia encontram
problemas de transferéncia de calor, o que mostra que eles ndo sao capazes de solugdo apenas por meio de
um raciocinio termodinamico, mas requer uma analise baseada na ciéncia da transferéncia de calor.

Como serd abordado durante o curso, a maior parte do dimensionamento de trocadores de calor sera feita
com base em equacionamentos alimentados por parametros obtidos via correlagdo. Essas correlacdes sao
fruto de estudos experimentais associados a experiéncia pratica prévia e modelos matematicos
simplificados.



CURSO DE OPERAGOES UNITARIAS Il — UFU — PROF. CLAUDIO ROBERTO DUARTE

Na trasnferéncia de calor, como em outros ramos da engenharia, a solu¢cao bem sucedida de um problema
impde algumas premissas e idealizacdes. E quase impossivel descrever com exatiddo os fendmenos fisicos
e, para expressar um problema na forma de uma equacgao que possa ser resolvida, sdo necessarias algumas
aproximacoes.

E importante ter em mente as premissas, idealizacdes e aproximacdes feitas no decorrer de uma analise
guando os resultados finais forem interpretados. Algumas vezes, informacdes insuficiente sobre as
propriedades fisicas exigem a utilizacdo de aproximacdes de engenharia para solucionar um problema. Por
exemplo, no projeto de pecas de maquinas para operacao em temperatura elevadas, pode ser necessario
estimar o limite proporcional ou a resisténcia a fadiga dos materiais a partir de dados em baixa
temperatura.  Alguns simuladores de plantas inteiras podem considerar propriedades de outros
componentes pela falta de informacdes a respeito de materiais usados e nao disponiveis no banco de
dados do mesmo.

Propriedades fisicas como a condutividade térmica ou viscosidade variam com a temperatura, mas se
forem selecionados valores médios adequados, os calculos podem ser consideravelmente simplificados
sem a introducdao de um erro apreciavel no resultado final. Quando calor é transferido de uma fluido para
uma parede, como em uma caldeira, forma-se uma inscrutacao com a operagao continua que reduz a taxa
do fluxo de calor. Para garantir a operacao satisfatéria durante um longo periodo de tempo, um fator de
seguranca deve ser aplicado para levar em conta essa contingéncia.
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Quando é necessario fazer uma suposicao ou aproximacao na solucao de um problema, o engenheiro deve
confiar em sua criatividade e experiéncia anterior. Nao existem guias simples para solucionar problemas
novos ou inexplorados, e uma suposi¢do valida para um problema pode n3ao o ser para outro. A experiéncia
tem demonstrado, entretanto, que o primeiro requisito para fazer suposicdes ou aproximagdes de
engenharia adequadas é uma compreensao fisica completa e perfeita do problema em questao.

No campo da transferéncia de calor isso significa familiaridade ndao s6 com as leis e os mecanismos fisicos
do fluxo de calor, mas também os da mecanica dos fluidos, da fisica e da matematica. A transferéncia de
calor pode ser definida como a transmissao de energia de uma regido a outra resultante de uma diferenca
de temperatura entre elas. Como existem diferencas de temperatura em todo o universo, os fendmenos de
fluxo de calor sao tao universais quanto aqueles associados as atracdes gravitacionais. No entanto, ao
contrario da gravidade, o fluxo de calor ndo é governado por uma Unica relacao, e sim por uma combinacao
de varias leis independentes da fisica.

A literatura da transferéncia de calor geralmente reconhece trés modos distintos de transmissao de calor:
conducgao, radiacdao e convecgao. Estritamente falando, somente a condu¢dao e a radiacdao devem ser
classificadas como processo de transferéncia de calor, pois somente esses dois mecanismos dependem da
mera existéncia de uma diferenca de temperatura para operar. O ultimo dos trés modos, a convec¢ao, nao
obedece estritamente a definicdo da transferéncia de calor, porque sua operacao também depende do
transporte mecanico de massa. Como, porém, a conveccao também realiza a transmissdao de energia de
regides de temperatura mais alta para regides de temperatura mais baixa, o termo “ transferéncia de calor
por conveccao” tornou-se aceito de forma generalizada.
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O CFD - Computational Fluid Dynamic se refere a uma técnica que pode ser muito util no projeto de
equipamentos empregados na transferéncia de calor, como é o caso dos trocadores de calor. Ao contrario
dos métodos convencionais, que se baseiam em modelos simplificados e se sustentam correlagdes
empiricas ou semi-empiricas, no CFD é possivel descrever de forma discreta os perfis de temperatura,
pressao e velocidade pontualmente no interior do equipamento. Ainda que exista a presenca de
escoamento turbulento, o que é bastante comum em varias situagcdes. Um detalhe que merece destaque é
gue para se aplicar essa ferramenta, o projetista precisa definir uma dimensao para o equipamento e entao
realizar a simulacdo. Na pratica, a simulacao numérica serda capaz de avaliar o desempenho do
equipamento, mas exigindo um projeto preliminar (material das paredes, temperatura de pelo menos 2
correntes, espessura das paredes, vazao de alimentacdo de pelo menos uma corrente). Essa ferramenta é
muito util principalmente na construcao de novos tipos de trocadores de calor. Para situagdes distintas,
como é o caso por exemplo de um dissipador de calor para processadores de computador.
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Solving problems using CFD in 6 steps

* Import CAD Model
: Pre- * Fluid Domain Extraction,
N . CAD Cleanup

Uit

Build Computational Create suitable Boundary Conditionk
Domain Mesh Initial conditions

Solution of discrete
Interpret solution Plot flow Field equations



CURSO DE OPERAGOES UNITARIAS Il — UFU — PROF. CLAUDIO ROBERTO DUARTE

Tubular Exchanger Manufacturers Association (TEMA)
Standards of the Tubular Exchanger Manufacturers
Association, 7th ed., Exchanger Manufacturers
Association, New York, 1988.
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Foram publicadas nove edi¢ces dos padrées TEMA, cada
uma incorporando os Uultimos desenvolvimentos em
tecnologias voltadas para a area de troca térmica aplicada
ao setor industrial. Em uma pesquisa de opinidao dos
compradores de padroes TEMA, 97% classificam os
padrdes TEMA como "bom a excelente".
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Antes que uma empresa possa se tornar
um membro da TEMA, deve ter um
minimo de 5 anos de servico continuo na
fabricacao, projeto e comercializacao de
trocadores de calor tubo e carcaca. Todas
as empresas TEMA devem possuir
capacidades de projeto térmico e
mecanico internas e entender
completamente os requisitos atuais do
cadigo e iniciar procedimentos rigorosos

de controle de qualidade. V

Além disso, toda a soldagem deve ser
feita pelo proprio pessoal da empresa, e
a empresa deve possuir seus proprios
inspetores de controle de qualidade.
Esses critérios garantem o mais alto nivel
de expertise técnica, o que da aos
membros TEMA uma vantagem
significativa ao projetar ou fabricar
trocadores de calor.

O QUE SIGNIFICA ISSO???
Um projeto de equipamento em escala industrial € para empresa especializada
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Heat Exchanger Specification Sheat

DUARTE

Annunziale - Marchicnng IR CIE RO £ - A
Preomsss Pagtil 2532 Owerall
Seamaiar E100 I* ~
L2111 130 195 1455 ~
Size 071880 mm Type BEM  Hor  Connected in 1 parallel 1 aeries A2
Surtunigst| 85 m'  Shallsunt 1 Surfishall {8t} 85 m* / o
PERFORMANCE OF ONE UNIT 4,,* —

Fluig allacaton Shall Side Tube Side - T T T
Fhuid nasne | 152 [+ g
Fluid quansty, Total s 4 3,308 1 i 5

\apar (IvOul) kols 4 4 [ a T2) — &

Liguid e [ | 0 3,308 1308 / y

Nencondensabie hg's o a o | a |. \
Temperalure [In/Dut) Ll -60 50,71 435 -50 |

Do ¢ Bl peint © | (52 \ )
Densty vepoaLiquin kgim® 39,58 369 1130,64] 115883 1 i i /
Viscosay mPas 00141 o046 02186 | 02375 1 | o | B
Maclecular wi, Vap 3323 23 ™
Mckecular wi, N | —i—1—t—1
Specific hest kg K) 1144 113 2024 | 1881 @ S |
Thermnat canductivity Wiim k) 00232 00238 01778 | 01864 kS T ]
Latent hast Riikg : . : . L
Prossum bar, 23 48083 % 24,83008 81
Valacity mis 1135 113 = PRLELN 1110 5
Prossurn drop, aliw (cak bar 0s 043017 035 0,18934 "
Fouling meist. (min) KW a il 0 © Ao based Puling Lengif. 1530
[ —— 431 o MTD corrected [ 75
Tranafer rate, Sandce 715 Dity 72565 Clean 7256 Wi K} =

CONSTRUCTION OF ONE SHELL Skatch I I, 0
Shal Sie Tube Side h 4
DiesigrivacTest aressune bar 28 _ o
Dosign lemparatura © » : § % .
Hurnber pessas per shel [ | | | | | [
Comagicn allowance mm | 318 1 \
[ n mm 1 - 1 508 - S i ' tL !
Sizairating out 1 - |1 - 150 150
Morningd Intemediate - -
Tubs Mo, 80 OO 1908 Thehup 185 mm  Langh 1850 mm Pich 2381 mm ZFSSES 23"5‘,"?
Tube type Plain #im  Maleds Carbon Steel Tube patiem 30
'Sholl CorbonStesl ID3OTA8 0D 32385 mm  Shell cover .
Channal of bormel  Cartion Steel Channel eaver -
:m::“:‘:::::‘:? Garoon Steel mﬂ“:;mm ey — Wozzle Data [ Design®ma | Units | Shell | Channel | Aeruncats et
Baffe-crossing Garbon Steel Type_Bingls segmentl Culf%d) 2622 H Spacing: ol 135 o | [REE] 0D | Wal Standard _ Notes || Design Pressurs |_barg 27, | 28 Frocesss Rectiscl Aspen Shell & Tube Exchanger
BaMeiong - Ssaliype e T mm || 51168 mm| 7,1 mm 15D ANSI Shp on | || Design Temperatue s a6, | 35  Scambistoen 100
Su b prrron, Tupo | 52 [ 168 mm| 7,1 mm 150 ANSI Slip on || Fuil Vacuum o | o )
Bypass sasl Tuba-lubecheet joint Exp. T1 | 60mm | 3.9 mm 150 ANS|_Slip on Corosion Alowance mm_| 3,175 3175 Setting Plan
Ecpansian jont N Type [Tz | 4amm 37mm 150 ANSI Sip on || Test Pressure | barg ]
Rhavz-iniat noezle 1164 Bunds entranca 1010 Bundla axi_ 2089 glmat) | | | Mumiber of Passes 1| 8B | Design Codes J BEM 307 - 1850
Gaskats - Shel side Flat Metal Jackst Fibe  Tube Side Flal Metal Jachst Fibe || Radiography a -] o
Flogting hesd - || PwHT o | o TEMA D
Coda requiremants ASME Coda Soc Will Div 1 TEMAclass R - rafinery sarvice | | [ Internal Voume m? 0,1358 0,0458 X o Drawing Number
WaightiShell A3 Filled wim watar 633.1 Hundla 1776 kg Cuslomar Spacifications
Rernarks | | | Weight Summary |
Emply | Flooded Bundie | Revision | Date | Dwg. | Chie. | Agp.
282 ky 633 kg 178 ky 20062012




CURSO DE OPERAGOES UNITARIAS Il — UFU — PROF. CLAUDIO ROBERTO DUARTE

A industria de projeto e construcao de trocadores de calor representa um faturamento multibilionario nos
EUA. Somente nos EUA existem mais de 300 empresas dedicadas a construcdo de uma ampla variedade de
trocadores de calor. No Brasil, a realidade é bem distinta, para o caso de demanda de equipamentos com
maior incremento tecnolégico é preciso importar. No curso de Operag¢des Unitdrias Il — FEQ — UFU, os 5
principais tipos de trocadores de calor serao estudados, a saber: Tubo-Duplo, Tubo Carcaca, Placas, Superficie
Estendida e Regeneradores. O acompanhamento do curso exige do aluno o conhecimento bdsico em
termodinamica e fendmeno de transporte.

http://www.o
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Conversion Factors for Commonly Used Quantities in Heat Transfer

Quantity SI — English English — SI”
Area 1 m? = 10.764 ft? 1 ft? = 0.0929 m?
= 1550.0 in® 1in? = 6.452 X 107* m?
Density 1 kg/m? = 0.06243 lb, /it 1 lby,/ft® = 16.018 kg/m?
1 slug/ft® = 515.38 kg/m>
Energyt 1J = 9.4787 X 10~* Btu 1 Btu = 1055.06 J

Energy per unit mass
Force

Heat flux
Heat generation
per unit volume
Heat transfer coefficient

Heat transfer rate
Length

Mass

Mass flow rate

Power

Pressure and stress
(Note: 1 Pa = 1N/m?)

1J/kg = 4.2995 X 10™% Btu/lb,,
1 N = 0.22481 by
1 W/m? = 0.3171 Btu/(h - f#t?)

1W/m?

0.00665 Btu/(h - ft%)

1 W/(m? - K) = 0.1761 Btu/(h - ft2 - °F)
1 W = 3.412 Btu/h

1m = 3.281 ft
= 39.37in

1 kg = 2.2046 lb,,

1 ka/s = 7936.6 lbn/h
= 2.2046 Lb/s

1W = 3.4123 Btu/h

1 N/m? = 0.02089 Lby/ft?
= 1.4504 X 10™% lhg/in®
4,015 % 1073 in water

2.953 X 10 *in Hg

1cal = 4.1868 ]
1 lbg - ft = 1.3558 J
1hp-h=2685x10°]

1 Btu/lb,, = 2326 J/kg
1lb = 4.448 N

1 Btuy/(h - ft%) = 3.1525 W/m?
1 keal/(h - m?) = 1.163 W/m?

1 Btu/(h - ft%) = 10.343 W/m?

1 Btu/(h - ft? - °F) = 5.678 W/(m? -

1Btu/h = 0.2931 W
1ton = 12,000 Btu/h = 3517.2 W

1ft=0.3048 m
1in = 0.0254 m

1 lby, = 0.4536 kg
1slug = 14.594 kg

1 lby/h = 0.000126 kg/s
1 lby,/s = 0.4536 kg/s

1 Btu/h = 0.2031 W
1 Btu/s = 1055.1 W

1 lbg - ft/s = 1.3558 W
1hp = 745.7 W

1 lbg/ft? = 47.88 N/m?
1 psi = 1 lhgfin® = 6894.8 N/m?

1 standard atmosphere = 1.0133 X 10° N/m?

1 bar = 1 X 10° N/m?

Conversion Factors for Commonly Used Quantities in Heat Transfer (Continued)

Quantity

SI — English

English — SI”

Specific heat

Surface tension

Temperature

Temperature difference

Thermal conductivity

Thermal diffusivity

Thermal resistance
Velocity

Viscosity (dynamic)

Viscosity (kinematic)

Volume

Volume flow rate

13/(kg + K) = 2.3886 x 107"
Btu/(lb,, - °F)

1 N/m = 0.06852 Lhgfft

T(K) = T(°C) + 273.15

= T(*R)/1.8

= [T(°F) + 459.67]/1.8
1°C) = [T(°F) — 32]/1.8

1K=1°C
=18°R
= 1.8°F

1W/(m - K) = 0.57782 Btu/(h - ft - °F)
1méfs = 10.7639 ft’/s

1 K/W = 0.5275°F - h/Btu
1 m/s = 3.2808 ft/s

1N - s/m? = 0.672 lb,/(ft - 5)
= 2419.1 lby/(ft - h)
= 5.8016 X 107° lb; - h/ft?

1 m?/s = 10.7639 ft?/s

1m® = 35.3134 f£

1m’/s = 35.3134 ft3/s

1.2713 % 10° ft}/h

1 Btu/(lb, -

1 lby/ft = 14.504 N/m
1 dynefem = 1 X 1073 N/m

T(°R)

T(°F)

1°R

1.87(K)
T(°F) + 459.67

1.8T(°C) + 32

1.8[T(K) — 273.15] + 32

= 1°F

= (5/9)K
= (5/9)°C

1 ft¥/s = 0.0929 m?/s
1ft%/h = 2.581 X 107° m%/s

1°F

- h/Btu = 1.896 K/W

1 ftfs = 0.3048 m/s

1 by /(ft - 5) = 1.488 N - 5/m*®
1 lby/(ft - h) = 4133 X 107% N
1 centipoise = 0.001 N - s/m®

1 ft?/s = 0.0929 m%/s

1ft%/h = 2.581 X 107° m%/s
1ft® = 0.02832 m*

1in® = 1.6387 X 107° m?

1 gal (U.S. lig.) = 0.003785 m’
1 ft3/h = 7.8658 X 107° m3/s
1ft3)s = 2.8317 X 1072 m¥/s

°F) = 4187 J/(kg - K)

1 Btu/(h - ft - °F) = 1.731 W/m - K
1 kealf/(h - m - °C) = 1.163 W/m -

K

- s/m

"Some units in this column belong to the cgs and mks metric systems.

I Definitions of the units of energy which are based on thermal phenomena:
1 Btu = energy required to raise 1 lby, of water 1°F at 68°F

1 cal = energy required to raise 1 g of water 1°C at 20°C
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EXERCICIO PROPOSTO 1 - RESOLVER EM SALA DE AULA

Uma parede de tijolo de alvenaria de uma casa tem uma temperatura interna da
superficie de 55 ° F e uma temperatura média da superficie externa de 45 ° F. A parede
em 1,0 ft de espessura e, devido a diferenca de temperatura, a perda de calor através
da parede é de 3,4 Btu/h.ft> Expresse a perda de calor em unidades SI. Além isso,
calcule o valor desta perda de calor para uma superficie de 100 ft em um periodo de
24 h, se a casa for aguecida por um aquecedor de resisténcia elétrica e o custo gasto
com eletricidade perdida. Sabe-se que o custo de energia elétrica é de 33 centavos
de real o kWh.
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EXERCICIO PROPOSTO 2 - RESOLVER EM SALA DE AULA

A equacao de Colburn para transmissao de calor é:

)
CG )\ k (DG/ u)*

onde:

C = capacidade calorifica, Btu/(Ib)(°C)

u = viscosidade, 1b/(h)(ft)

k= condutividade térmica, Btu/(h)(ft)(° F)

D= didmetro da tubulacao, ft

G = fluxo massico, Ib/(h)(ft?)

Quais sdo as unidades do coeficiente de transmissao de calor h?
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Convertendo unidades de Temperatura

As seguintes relacoes podem ser usadas para converter uma temperatura
expressa em unidades de uma determinada escala para o seu equivalente em

uma outra escala:

T(K) = T(°C) + 273.15 T(°R) = 1.8T(K)
TEMPERATURA = T(°R)/1.8 = T(°F) + 459.67
= [T(°F) + 459.67]/1.8 T(°F) = 1.87T(°C) + 32
1(°C) = [T(°F) — 32]/1.8 = 1.8[T(K) — 273.15] + 32
DIFERENCA DE TEMPERATURA | 1 K = 1°C 1°R = 1°F
= 1.8°R = (5/9)K
= 1.8°F = (5/9)°C
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Convertendo unidades de Temperatura

Um grau é tanto uma temperatura quanto um intervalo de temperatura, um fato que costuma causar
alguma confusiao. Considere o intervalo de temperatura entre 0°C e 5°C. Existem nove graus
Fahrenheit e nove graus Rankine neste intervalo, e apenas cinco graus Celsius e cinco Kelvin. Um
intervalo de 1 grau Celsius ou 1 Kelvin contém portanto 1,8 graus Fahrenheit ou Rankine, o que
leva aos fatores de conversao

1,8°F 1,8°R 1°F 1°C
] ] ]
1°C 1K 1°R 1K

Estes fatores de conversao se referem a
intervalos de temperatura, nao a AT (OC) _ (212 _32)0 F
temperaturas. Por exemplo, para —— :
encontrar o numero de graus Celsius entre
329F e 2129F vocé pode dizer que 1°C

. g a T(°C)=32°F =17,77°C
Cuidado para encontrar a temperatura em ERRADO P F

graus Celsius a 32°2F vocé ndo pode usar s -
esta equagdo correTo —T(°C) = [T(°F) — 32]/1.8

1°C

80

=100°C
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EXERCICIO PROPOSTO 3 - RESOLVER EM SALA DE AULA

Convertendo unidades de Temperatura

|O calor especifico da amoénia, definido como a quantidade de calor necessario para elevar
em exatamente 1° a temperatura de uma unidade de massa de aménia a pressiao
constante, ¢ dada, ao longo de um intervalo limitado de temperatura, pela expressao:

Btu

| ———|=0,487+2,29.10"T (°F)
Ib °F

Determine uma expressao para o Cp em J/g.°C em termos de T(°C)
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O calor transmitido
nao diminui com

X, mas a diferenca
de potencial térmico
sim. A forca motriz
para a transferéncia
de calor diminui com
X até zerar.

Lei da Conducdo de Fourrier=»

FIGURE 1.2 The sign convention for conduction heat flow.
10 Chapter 1 Basic Modes of Heat Transfer

dk — —

dT
dx
T4 Do
Direction of Heat Flow
/ % is (-)
AT
+Ax

Unidades de K no SI
W/m K

Apesar de variar com
a temperatura, essa
variagao costuma ser
pequena o suficiente
para ser desprezada.

i 9L

dx

.
Lo

X
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TABLE 1.3 Thermal conductivities of some metals, nonmetallic
solids, liquids, and gases

Thermal Conductivity
at 300 K (540 °R)

Material W/m K Btu/h ft °F
Copper 399 231
Aluminum 237 137

Carbon steel, 1% C 43 25

Glass 0.81 0.47
Plastics 0.2-0.3 0.12-0.17
Water 0.6 0.35
Ethylene glycol 0.26 0.15
Engine oil 0.15 0.09
Freon (liquid) 0.07 0.04
Hydrogen 0.18 0.10

Air 0.026 0.02

O K influencia apenas na velocidade para se atingir o estado estacionario.
O perfil é definido pelas fronteiras.
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A transferéncia de calor de um fluido para
outro € uma operacdo importante para a
maioria das industrias quimicas. A aplicacao
mais comum de transferéncia de calor € a
concepcao de equipamentos de transferéncia
para trocar calor de um fluido para outro. Tais
dispositivos para transferéncia eficiente de
calor geralmente s&o chamados de
Trocadores de calor. Os trocadores de calor
sao normalmente classificados dependendo
do processo de transferéncia que ocorre
neles. A classificagcdo geral dos trocadores é
mostrada na Figura ao lado.

Um trocador de calor é um dispositivo que é
usado para transferir energia térmica
(entalpia) entre dois ou mais fluidos, entre
uma parede solida e um fluido, ou entre
particulas solidas e um fluido, a diferentes
temperatura e em CONTATO TERMICO.

Em geral, os
industriais tém

trocadores de calor
sido classificados de

acordo com:

NouhsWNRE

Tipo/detalhes de construgdo;
Processo de Transferéncia;

Grau de compactacao;

Arranjo de fluxo das correntes;
Numero de passagens;

Numero de fases/ fluidos envolvidos;
Mecanismo de transferéncia de Calor
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CLASSIFICACAO

DE ACORDO COM TIPO DE CONSTRUCAOQ

TUBULAR REGENERADORES

PLACAS ‘

Extended surface‘

TUBULAR - Quanto a Caracteristica de Construcao

Um trocador do tipo tubo duplo é composto por dois tubos concéntricos, usualmente
em forma de U. O trocador tubo duplo “U-bend “ é conhecido como um “hairpin heat
exchanger” , isso pq os tubos sdao organizados em grampos. O fluxo pode ser do tipo
contracorrente ou concorrente. Geralmente, o fluxo empregado é do tipo
contracorrente. A area de troca térmica varia entre 300 e 6000 ft2. A faixa de pressao
de operacao varia desde vacuo até 14.000 psi (limitado pelo tamanho, material,

condi¢des de projeto e condi¢cdo operacional), a temperatura indicada é desde -100°C
até 600°C.



CURSO DE OPERAGOES UNITARIAS Il — UFU — PROF. CLAUDIO ROBERTO DUARTE
TUBULAR - TUBO DUPLO

Outer tube

FIGURE 1.2 Double pipe/twin pipe hairpin heat exchanger. (a) Schematic of the unit, (b): (i) double pipe
with bare internal tube, (ii) double pipe with finned internal tube, (iii) double pipe with multibare inter-
nal tubes, and (iv) double pipe with multifinned internal tubes. (Courtesy of Peerless Mfg. Co., Dallas, TX,
Makers of Alco and Bos-Hatten brands of heat exchangers.)

(b)

FIGURE 1.3 Double pipe/hairpin heat exchanger. (a) 3-D view and (b) tube bundle with longitudinal fins.
(Courtesy of Peerless Mfg. Co., Dallas, TX, Makers of Alco and Bos-Hatten brands of heat exchangers.)



CURSO DE OPERAGOES UNITARIAS Il — UFU — PROF. CLAUDIO ROBERTO DUARTE
TUBULAR

HAIRPIN - GRAMPO

(c)

FIGURE 1.4 Hairpin heat exchanger. (a) Separated head closure using separate bolting on shellside and tube-
side and (b) Hairpin exchangers for high-pressure and high-temperature applications and (c) multitubes (bare)
bundle. (Photo courtesy of Heat Exchanger Design, Inc., Indianapolis, IN.)
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A sua aplicacdo deve ser considerada
guando uma ou mais das seguintes
condi¢cOes estiverem presentes:

1.
2.
3.

4.

0 processo resulta em “Temperature Cross”;
opera a alta pressao do lado do tubo;

uma baixa queda de presséo é desejada em
um dos lados;

quando o trocador é submetido a choque
térmico;

qguando o escoamento induz a vibragcdo e
ISSO seja um problema;

Quando particulas sélidas, lamas, poupas
estdo presentes em pelo menos uma das
correntes.

TUBULAR - TUBO DUPLO

Temperature

Overall
temperature
Cross

Coldstreamoutlet - hot stream outlet

“Temperature Cross”: o termo descreve o cenario onde a temperatura de saida do Fluido frio é
maior que a temperatura de saida do fluido quente. O chamado “Temperature cross point” é o
ponto onde os dois fluidos possuem a mesma temperatura. Obrigatoriamente, 0 escoamento
precisa ser do tipo contracorrente e com um passo.
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Em  processos industriais, 0S TUBULAR -TUBO CARCACA
trocadores de calor do tipo tubo-

carcaca sao usados em grande
numero, mais que qualquer outro tipo
de trocador. Eles correspondem a
mais de 90% dos trocadores de calor
empregados industrialmente. Por
conta de sua extensa aplicacédo, os
procedimentos de projeto e
construcao ja sdo bem estabelecidos
e consagrados. Sua construcao pode
ser feita utilizando uma ampla
variedade de materiais, atualmente,
existem uma variedade de cdédigos e
padrdes de projeto e fabricacao.

Esse tipo de trocador € construido
em uma ampla faixa de tamanho e
configuracgoes.
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TUBULAR - TUBO CARCACA

Front Heads Fixed Floating

Os principais componentes de um trocador | inlet and outlet nozzles Rear Heads Rear Heads

R Rl

il s s

’ @< for shell side fluid — 0
—]
- B E) =)
mm, temperatura de operacdo entre -10 e h
f—
Como vantagens destacam-se, a robustez ) % g N
Como desvantagens destacam-se:
‘bundles’/agrupamento de tubos. O - % tube-side
shell side

e “nozzles”/ bocais de alimentacéo e saida.
Ulr =1
500°C, pressdo de operacdo maxima 600
de seu projeto, flexibilidade, facilidade de
shell-side
ﬂmdinJ:L tube sheet outlet
baffle shell plenum
exigéncia de uma éarea grande para sua
equipamento é pesado, o custo do material "

o
Y
=
o

de calor tubo-carcaca s&o: tubos, carcaca, | " t“be\sjde e i % % ) % .
“baffle” /chicanas, “front head”, “rear head” i chand:amtlotnozzior

Diametro da carcaca varia entre 60 e 2000

c =) v
bar. =

manutencao e reparo.

11 ¥

instalacdo e frequente necessidade de ( . ) out
espaco  extra para remover  0s { pu—
para confeccéo pode ser alto. i Utines ﬂsﬁﬁ”ﬁﬂf slenurn
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TUBULAR - Coiled Tube

Tubos em espiral ou “enrolados”
Coiled Tube

Alta complexidade de modelagem

@) ‘ (b)

FIGURE 1.6 Coiled tube heat exchanger. (a) End section of a tube bundle, (b) tube bundle under fabrication.
and (c) construction details. (From Linde AG, Engineering Division. With permission.)
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TUBULAR - Coiled Tube Heat Exchanger CTHEs

A construcdao desses trocadores de calor
envolve o “enrolamento” de um grande
niumero de tubos ducteis de pequeno
didmetro em torno de um tubo central, com
cada trocador contendo varias camadas de
tubos ao longo do eixo principal e radial.
Devido aos tubos de pequeno didmetro, os
CTHEs ndo permitem a limpeza mecdnica e
portanto, sGo usados para manejar fluidos ou
fluidos limpos e sem sdlidos, cujos depdositos
de incrustacdo possam ser limpos por
produtos quimicos. Os materiais utilizados
sdo geralmente ligas de aluminio para
criogenia e ago inoxidavel para aplicagoes de
alta temperatura.

O CTHE oferece vantagens exclusivas,
especialmente ao lidar com aplicacdes de
baixa temperatura, com destaque para:

e A transferéncia de calor simultanea entre
mais de dois fluxos. Um dos trés trocadores de
calor mais usados atualmente para sistemas
de liguefacao em larga escala.

eUm grande numero de unidades de
transferéncia de calor associado.

O CTHE nao é barato devido aos custos de
material, a alta mao-de-obra no enrolamento
dos tubos e ao mandril central.
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TUBULAR - Coiled Tube Heat Exchanger CTHEs

Os trocadores de calor enrolados em bobinas
sdao compactos e confidveis, com ampla faixa
de temperatura e pressao, e adequados para
fluxos de uma e duas fases. Eles sao
conhecidos por sua robustez em particular
durante as condicdes de partida e parada ou
de translado de fabrica. Os CTHEs encontram
destague na aplicagdo em processos de
liquefacao.

Trocadores de calor de bobina de vidro tém uma
bobina fundida ao invodlucro para fazer uma
unidade de pe¢a unica. Isso proibe vazamentos
entre a bobina e os fluidos da carcaga. O coeficiente
de transferéncia de calor reduzido do equipamento
de vidro de boro-silicato compara favoravelmente
com muitos materiais de tubos alternativos. Isto

deve-se a superficie lisa do vidro que melhora o
coeficiente de pelicula e reduz a tendéncia a

incrustagoes.

45 s o l
e \ SN B -
= — \ $ 2009/06707
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CLASSIFICACAO

DE ACORDO COM TIPO DE CONSTRUCAOQ

PLACAS ‘ ‘Extended surface‘

TUBULAR

REGENERADORES
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TROCADORES DE CALOR DO TIPO PLACAS
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TROCADORES DE CALOR DO TIPO PLACAS
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TROCADORES DE CALOR DO TIPO PLACAS
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TROCADORES DE CALOR DO TIPO PLACAS

Mueller
“Free-flow” plate
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TROCADORES DE CALOR DO TIPO PLACAS

Um trocador de calor de placas
consiste de um numero de placas
metldlicas corrugadas em contato
mutuo. Cada placa possui 4
aberturas servindo como portas de
entrada e de saida, que garantem:
vedacao e o direcionamento dos
fluidos em fluxos com passagens
alternadas.
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FIGURE 7.4 PHE flow arrangements. (a) Series flow n pass—n pass: (b) single-pass looped: U-arrangement.
Z-arrangement; (c) multipass with equal pass (n pass—n pass); (d) multipass with unequal pass, 2 pass—1 pass;

and (e) multipass with unequal pass, 3 pass—1 pass.
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TROCADORES DE CALOR DO TIPO PLACAS

Possui uma espinha-de-peixe
horizontal gravacdo em relevo.
Estas placas tém  maiores
coeficientes de transferéncia de
calor e um pouco maior queda de
pressao

Placas combinadas: as placas do
tipo “H” e “V” foram
combinadas para obter um
desempenho térmico e de
gueda de pressao intermediario.

.

(a) H channel (high + high)

5

BEBAS
SOBRRARKS

<>

XN
0

Ay
=
-
-
SEETRS

M channel (high + low)

L channel (low + low)

Placas verticais: as placas
estilo “V” tém uma gravacao
vertical em relevo. Estas
placas tém menor queda de
pressdo e coeficientes de
transferéncia de calor
ligeiramente inferiores.

FIGURE 7.25 Thermal mixing (a) combination of high-theta and low-theta plate arrangements and (b) flow pattern.
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TROCADORES DE CALOR DO TIPO PLACAS

Possui uma espinha-de-peixe
horizontal gravacdo em relevo.
Estas placas tém  maiores
coeficientes de transferéncia de
calor e maior queda de pressao
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Horizontal

Placas combinadas: as placas do
tipo “H” e “V” foram
combinadas para obter um
desempenho térmico e de S
queda de pressao intermediario.

==

Placas verticais: as placas
estilo “V” tém uma gravacao
vertical em relevo. Estas
placas tém menor queda de
pressdo e coeficientes de
transferéncia de calor
ligeiramente inferiores.
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TROCADORES DE CALOR DO TIPO PLACAS

Maximum operating pressure

With special construction
Maximum temperature
With special gaskets
Maximum flow rate

Heat transfer coefficient

Heat transfer area
Maximum connection size
Thermohydraulic data
Temperature approach

25 bar (360 psi)

30 bar (435 psi) TABLE 7.2

160°C (320°F) Useful Data on PHE

200°C (390°F) Unit Plates

3,600 m*h (950,000 USG/min) Size 1540-2500 m?>  Thickness 0.5-1.2 mm
35007500 W/m?.°C Number of plates Up to 700 Size 0.03-22m
(600-1,300) BTU/ft*h-°F Port size Up to 39 cm Spacing 1.5-5.0 mm

0.1-2,200 m? (1-24,000 ft?)
450 mm (18 in.)

Corrugation depth  3-5 mm

. ) Considerando incrustaggo Common PHE Plate Materials
s low as 1°C

Heat recovery As high as 93% Stainless steel AIST 304 Incoloy 825 .
Hodihensibncndbislent 3,007,000 W/m-°C Stainless steel AISI 316 Monel 400 Ligas
(water—water duties with normal fouling resistance) Avesta SMO 254 Hastelloy B m eté I ica S
NTU 0.34.0 Titanium, titanium-0.2% Hastelloy C-276
Pressure drop 30 kPa per NTU Palladium stabilized Aluminum brass 76/22/2
Note: Refer to manufacturers catalogue for current performance lists. Tantalum Té nta IO Cupronickel (70/30)
Inconel 600 Cupronickel (90/10)

Aco especial &~ Inconel 625 Diabon F 100
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TROCADORES DE CALOR DO TIPO PLACAS

Alta turbuléncia e alto desempenho de
transferéncia de calor: O padrao de placa
em relevo promove alta turbuléncia em
baixas velocidades do fluido.

Nas placas com o padrao de diferentes relevos, a
turbuléncia é promovida pela direcao e velocidade
de fluxo em constante mudanca. Placas com o
padrao de espinha de peixe sdao montadas com as
ondulacbes apontando em dire¢Oes alternadas, o
gue confere um movimento circular aos fluidos. Esta
alta turbuléncia resulta em coeficientes de
transferéncia de calor muito elevados.
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TROCADORES DE CALOR DO TIPO PLACAS

Trocadores tipo placas em espiral SPHE
tém sido usados desde a década de 1930,
quando foram originalmente
desenvolvidos na Suécia para recuperagao
de calor em fabricas de celulose. Eles sao
classificados como um tipo de PHE
soldado. Um SPHE é fabricado rolando um
par de tiras relativamente longas de placa
ao redor de um mandril dividido para
formar um par de passagens em espiral.

O espacamento dos canais é mantido
uniformemente ao longo do comprimento
das passagens em espiral por meio de
pinos espacadores soldados as tiras de
placa antes da laminagem.
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TROCADORES DE CALOR DO TIPO PLACAS

Em alguns servicos, um dos canais é
deixado aberto, enquanto o outro é
fechado em ambos os lados da placa.
Estes dois tipos de construcao impedem a
mistura dos fluidos.

SPHE destina-se especialmente as
seguintes aplicacdes:

Para lidar com lamas e liquidos com fibras
suspensas e tratamento de minério, onde
o teor de sélidos é de até 50%.

O SPHE é a primeira escolha para
viscosidades extremamente altas,
digamos, até 500.000 cP, especialmente
em tarefas de resfriamento, devido a ma
distribuicao e, portanto, € menos provavel
gue ocorra bloqueio parcial por
resfriamento excessivo.

Destinados a condensacao, aguecimento
ou resfriamento de fluidos viscosos, lamas
e lodo.



CURSO DE OPERAGOES UNITARIAS Il — UFU — PROF. CLAUDIO ROBERTO DUARTE

CLASSIFICACAO

DE ACORDO COM TIPO DE CONSTRUCAOQ

‘Extended surface‘

Num trocador de calor com gases ou alguns liquidos, se \
o coeficiente de transferéncia de calor for bastante
baixo, € necessaria uma grande area de superficie de
transferéncia de calor para aumentar a taxa de
transferéncia de calor. Os trocadores de calor de placas
fn sdo os exemplos mais comuns de trocadores de calor
de superficie estendida.

TUBULAR REGENERADORES

‘ PLACAS
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CLASSIFICACAO

DE ACORDO COM TIPO DE CONSTRUCAOQ

TUBULAR REGENERADORES

‘ PLACAS ‘

Extended surface‘
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Atmospheric
cold air

Cooled
exhaust air

Ar frio

CLASSIFICACAO
DE ACORDO COM TIPO DE CONSTRUCAO

TUBULAR

‘ PLACAS ‘ ‘Extendedsurface‘

REGENERADORES

Rotating regenerator

Ar quente

A regeneracdao é uma tecnologia antiga que
remonta aos primeiros fogdes abertos e fornos
de alto forno. Sistema muito utilizado nas
industrias de manufatura e de processo, como
vidro, cimento e metais primdrios e
secundarios. Nesses processos, grande parte
da energia é descartada na forma de gas de
exaustdao de alta temperatura. A recuperagao
do calor residual dos gases de escape por meio
de trocadores de calor conhecidos como
regeneradores pode melhorar a eficiéncia
global das instalagdes.
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Regenerative heat exchanger

TROCADORES DE CALOR DO TIPO REGENERADORES .’wz/

CONTATO INDIRETO — ARMAZENAMENTO

Esse tipo de trocador de calor é conhecido como regenerador, onde os 2 Fluidos escoam através de uma estrutura em
comum, nesse caso a transferéncia de calor é intermitente. A superficie de troca de calor por onde os fluidos atravessam
é geralmente uma estrutura tipo colmeia, “matriz celular”. Essa estrutura pode ser um meio poroso ou até um leito
empacotado. Ao atravessar a estrutura, o gas quente aquece as paredes e perde energia sendo resfriado enquanto as
paredes sao aquecidas. O fluido frio, em instantes seguintes atravessa a mesma estrutura sendo aquecido, o que leva ao
resfriamento das paredes (esse ciclo se repete continuamente). Portanto, nesse tipo de trocador de calor, a energia
térmica nao é transferida continuamente através da parede, como em trocador de calor do tipo transferéncia direta
(recuperador). Esse tipo de trocador de calor é chamado de regenerador. Para operar continuamente e dentro de uma
faixa de temperatura desejada, o sistema costuma ser do tipo rotativo, o que garante que a mesma estrutura de paredes
(passagem) seja ocupada periodicamente pelos gases quente e frio.

Resumindo: O nucleo ou matriz do trocador de calor serve como dispositivo de armazenamento de calor que,
periodicamente é aquecido pelo fluido mais quente, transfere o calor para o fluido mais frio. Na condicao de um
trocador fixo e nao rotativo (leito fixo, empacotado...) os fluidos quente e frio passam alternadamente através do
trocador estacionario.
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TROCADORES DE CALOR DO TIPO REGENERADORES/REGENERATIVOS

CONTATO INDIRETO — ARMAZENAMENTO - REGENERADOR

Rotating matrix
(hot period)

Hub

Cold gas in j \'\‘ -:>

Rotating matrix

Seal (cold period)

SISTEMA ROTATIVO — PERIODICIDADE GARANTIDA

CONTROLE DAS VALVULAS
DETERMINA O RITIMO DE
TROCA.

SISTEMA FIXO — PERIODICIDADE VIA DUPLICACAO DE MATRIZ
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DIMENSIONAMENTO DE TROCADOR DE CALOR
1- COEFICIENTE GLOBAL DE TRANSFERENCIA DE CALOR U — considere um trocador de calor de

tubos concéntricos: Determinacdo da taxa de transferéncia de calor em regime permanente
. Huide B Convecgdo Interna: Q =h A [T, T, ] onde A =2zrL
Fluido A e 3 ) 2Lk
> [: > FluidoA Condugdo através do tubo Interno: Q = T[TM Tl
RV4:
Fluido B Covecgdo externa (anulo): Q = hyA [T, —T; |, onde A, = 271,
Q
T, - T =——
ST
r
)
W =y
2zLk
M_TB = 9
ho Ay

(TA _TB)

Q=
T

hA  27Lk  hA
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1- Equagao de Calculo:

Fluido A

==

Equacéo de célculo 1
Q =UAAT A literatura apresenta dois caminhos para tratar o problema:
0= UAAT = w _ O primeiro baseado na area interna do tubo interno:
I 1
s (%) U, = 2
hA  27Lk | hA 1 Ai'”(%)
i o =+ i A
L . h, 2Lk h, A,
UA = 1 O segundo baseado na area externa do tubo interno,
1 In(rO " ) 1 que é mais comum:
+ Ly 1
h A 27zLk hy A, U, =
r
A LD n(r)
UA= 1 h A 27zLk h,
> Resisténcias

Seja: 1 _ A _ 276l

hio - h A - 27z Lh,
A resisténcia térmica para a conducédo € bem menor,
comparada as resisténcias térmicas para a conveccgao.

(1) 1 Vo=

() 1

<<
2Lk h

i0

r 3 O valor de U sera controlado pelo menor h (maior a resisténcia),
= (ho = E h, quando for significativamente menor que o outro. O h pode ser
obtido por correlagdes, graficos e tabelas (serédo apresentadas).
Uma aproximacao bastante utilizada é:

1 N 1
<< Tt
27Lk h, ho hy

0

EFIuido B
=3 Fluido A

Fluido B

Tp>Te
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1.1- Fatores de Incrustagao (R,)

Depois de um certo periodo de operagdo,
as superficies de transferéncia de calor de um trocador podem ficar cobertas com particulas presentes no
escoamento. O depésito sobre a parte interna e externa provocardo o acréscimo de duas resisténcias térmicas no
cdlculo de U. As resisténcias adicionais reduzem o valor original de U. Para superar esta dificuldade, no projeto
de equipamentos, costuma-se calcular a quantidade de depésito pela introdugdo de uma resisténcia adicional,
denominada R, (fator de incrustagdo).

Seja U o coeficiente Global do trocador limpo:

1 1
UC = ~
r 1 1
(%) 1 nn
i+7r‘+i ho
h, 2Lk h,
h,h
= i:i_{_i ou = (U, =_100
UC hiO hO hi0+hO
i: Ro+Ry
UC
Coeficiente Global de Projeto
1
:U_C+Rdi +Ryo
=R, +R,+R, +R,, — sendo:

C|H UC||—\ UC|H

D I VST
D UC UCUD

O coeficiente de transferéncia de calor
global de um trocador de calor sob
algumas condicdbes de operagao,
especialmente na industria de
processo, geralmente nao pode ser
previsto a partir de anadlise isolada.
Durante a operagao com a maioria dos
liquidos e alguns gases, um depdsito
se acumula gradualmente na
superficie de transferéncia de calor. O
depdsito pode ser ferrugem, lodo,
coque ou qualquer outra coisa. O que
é chamado de incrustagao.

Incrustacgao

Heat transfer surface

Fouling layer
(hot side)
Boundary layer

Heat flow, g —m=

Fouling layer
(cold side)

-

e :’ Tube wall Fouling layers
11
|
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Fatores de Incrustagao (R,)

A incrustacao é definida como a formacgao de depdsitos indesejaveis em superficies de transferéncia de calor que
impedem a transferéncia de calor e aumentam a resisténcia ao fluxo do fluido, resultando em maior queda de
pressao. Trocadores de calor industriais raramente operam com fluidos nao agressivos. Permutadores de calor
criogénicos a baixa temperatura sao talvez a Unica excegao.

O crescimento dos depdsitos faz com que o desempenho termo-hidraulico do trocador de calor se degrade com o
tempo.

A incrustacao afeta o consumo de energia dos processos industriais e também pode decidir a quantidade de
material extra necessaria para fornecer uma superficie extra de transferéncia de calor empregada nos trocadores
de calor para compensar os efeitos da incrustacgao.

Além disso, onde o fluxo de calor é alto, como nos geradores de vapor, a incrustagao pode levar a pontos quentes
locais e, finalmente, pode resultar em falha mecanica da superficie de transferéncia de calor.

Q A

C)~real

A incrustacdao é um fendbmeno muito
— dificil de modelar e prever em termos
Condigado tipica empregada  Quminimo gerais, uma vez que seu mecanismo

exato é especifico para as condi¢des do
processo.

1,5 ano
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O fabricante geralmente niao pode prever a natureza do depdsito de sujeira ou a taxa de incrustagao.
Portanto, apenas a limpeza dos trocadores podem garantir o seu desempenho. A resisténcia térmica do
depdsito pode geralmente ser obtida apenas a partir de testes reais ou da experiéncia. Se os testes de
desempenho forem feitos em um trocador limpo e repetida depois que a unidade estiver em servigo a
algum tempo, a resisténcia térmica do depadsito (ou fator de incrustacdao) Rd pode ser determinada a partir
da relagao

Type of Fluid Fouling Factor, R; (m? K/W)
Seawater
below 325 K 0.00009
1 1 above 325 K 0.0002
R;j=——— Treated boiler feedwater above 325 K 0.0002
Ui U Feloil 0.0009
Quenching oil 0.0007
Alcohol vapors 0.00009
Steam, non-oil-bearing 0.00009
Industrial air 0.0004
Refrigerating liquid 0.0002

Source: Courtesy of the Standards of Tubular Exchanger Manufacturers Association.
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656 PROCESSOS DE TRANSMISSAO DE CALOR

Quadro 12 Fatores de Incrustacio® |

'Enprralula do l!lei;\-ﬂqllﬁedor AR BT R e B B P L ALE 240°F 240-40°F T
Temperaturs da dgua . .... e e 125°F ou menes | Acima de 125°F
Velocidude Velocidade
da dgua. fifs da dgua, fifs
Ifie Acima | 3fte Acima
Agua menos | de 3 ft | menos | de 3 Mt

Agua do nmar
Agua salobri
Torre de resfri
Conunto tratado

00005 | 0,000 0,001 0,001
0.002 0.001 0.003 0.002

0,001 0,001 0,002 0,02

Nio-tratado . . : -+ |3 | ooo3 | oloos "'3‘.};
Cidade ou n dr.- o ual COMmo dos Glandn o8} ... 0,001 0,001 000 0,
Grandes Lagos égu i PDC ....................... LNI .......... 0,001 0,001 0,002 0,002
Agua de rm

Minimo. .....00-0 . 0.002 0,001 0,003 0,022

Mississipi 0,003 0,002 0,004 0,003

Delaware, Schuylkill sdeiaaia

East River e Hain de New Yorl

Canal sanitdrio de Chimuo i
Lumacents ou
Dura (acima de JS lrﬂcn.'.nl.im
Invaluero de maquinas .. ...,
Destilada ... .
Agua de nlm):nln\,au de caldeira tratada . .

e o e D S

0,08 1,002 0,004 0,003
0,043 02 0,004 0,003

0,008 0,006 [ 0010 | 0,008
0,003 U 002 0,004 | 0,003
0,003 0,005 0,005
0,001 0 {HJI 0,001 0,001
0,0005 | 0,0005 | 00005 | 00005
0,001 0,0005 | 0,001 0,001
(L1 0.002

0,002 ! 00,0012 X

10 vabores das duas dltimas colunas

dor entre 240 ¢ 40°F. Se o tem.

o
peratira do meio quetedr for maisr que ADF & 6. D religsraiS PrOGUEE ACAUSIAEHC, a8 dados devEm ReF

modificados de acords com 1810,

Fragoes do petralen
Oleos tindustriais):
Dleo combustivel ... ... . 0,005 Inidades d il b A
Oleo limpo de recirculagao .. Hoom CMsdesde oo

Oleos de maguinaria e de
transform:
leo de LEmpers
Oleos vegetais
Cinses, vapores (industria
Gias de coque de forna. gm de
FRIIER. |- 5 v 7
Ciis e descarga de maquma
Diesel . .
Vapores orginicos
Vapor (mancais sem dleo) .
Vapores de dleoal ........
Vapor. descarga (mancais com fleo de
maquinas alternadas) . ... (X1}
Vapores refrigerantes {t_um]:rnmu!u de cori
pressores altemalms} 0,002

0,001

vi 0,001
aqnccm\:nm reafria-
. 0,001
001
s pressio aimosférica:
Residuos do fundo, menores que

’1°AP| .......................... .05

oo 0,002

Vapores suspensos nio-tratados
Vapares suspensos tratados
Fragdes da comrente lateral
Unidades de destilagio sob vicy
Vupores suspensos para dleo:
Da loru de bolha {condensador
parcial :
bo rcclr-cnrr de Jam (sem refluxo nr'ﬂ:c
..... 0,003

nu recipiente de jato
Corrente lateral:
Para dleo
Pars dgua .. e
Residuos do fundo, menores gue 20° AF1 0,005
Destilados do fundo, acima de 20° AF
Unidisdes de Exlnhlua\,au da gnmnn: natur
Alimentagio .
Vapores
Trocudores e resfrindores dos
produtos ...
Refervedores dos produtos
Unidades de remogao do Hy
Para vapores suspensos
Solugio para resfriadores do

*Standards of Tubular Exchanger Manifactures Associadow, 25 ed., N.¥., 1949

APENDICE 667

Fragoes do petréleo (cont.)

trocador ............ =R ..0,0016  Unidades de tratamento de 6leos de lubrificagio:
Refervedor ..0,0016  Oleo solvente na mistura de alimenta-
Un;dadea de craqueamento: CAD! Lis e s e e
Alimentacio de gasoleo: Vapores suspensos ..........
Sob S00°F ..0,002 Oleo rcﬁnadl:\
Igual ou maior que S00°F ..0,003 Trocadores de calor com dleo refinado resfmdm
Mnmemaqa_u de nafta: BABUAT it mnmrs cnmne s o 0,003
SO SOPE: | oo, oo T Gomas de alcatraos:
lgual ou maior que S00°F ! Resfriado a dlec e geradores de
Sepamdor de vapores (vapores do s:parador vapor .
do recipiente de jato e do Resfriado a agua
vaporizador) ................... X Solvente . ..

Vanprea da torre de vapor 5 Unidade de dﬁsasfaluzacao
Residuo .................. Fres A Oleo de alimentagio
Unidades de abson;a Solvente ...
Gés ....... Asfalto e resina:
Oleo graxo Resfriado a 6leo e geradores de
Oleo pobre vapaor .
Vapores suspcnsos Resfriado a agua
Gasolina i o Vapores solventes
Desbutanizador, deﬁpmpan £ Oleo refinado ...
de alquilagao: Oleo refinado resfriado a agua ...
Alimentagdo .. 0,000 Unidades de extragio de graxos:

Vapores suspens . .0,001 Jleo lubrificante
Produtes dos resfriadores .0,001 Solvente

Produtos dos refervedores ...0,002 Oleo graxo de aquecimento
Alimentagio do reator ..0,002 Oleo graxo de resfriamento?

t Devemos tomar precaugdes contra a deposigio de cera.

Corrente de dleo bruto

lgual ou maior

0-199°F 200-299°F 300-499°F que SO0°F
-
Velocidade, fi/s
Menos Igual ou| Menos Igual ou | Menos Igual ou
Abaixo 4fte| que maior | que maior | que maior

de 2 ft |2-4 ft lacima) 211 |2-4ftqued ft| 2ft |2-4ftlquedft| 2t [2-4ft{quedft

Seco {0,003 0,002 (0,002 (0.003 {0,002 {0,002 0,004 {0,003(0,002 10,005 (0,004 [0,003
Sal§ 10,003 [0.00210,002 |0.005 {0,004 {0,004 0,006 10,00510,004 10,007 {0,006 (0,005

§Refere-se a um dleo bruto umido — gualquer dfeo bruto que nio tenha sido desidratado.
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TABLE 9.1

Fouling Resistance Values for Various Liquid Streams

Fluid

fnchiestrial water streams
Seawater

Brackish waler

Treared cooling tower water
Amificial spray pond
Closed loop treated water
River water

Engine jocket water
Distilled water or closed cycle condensate
Treated hoiler feed water
Baoiler blow down water

Frncbeescerial fieguid streams

No. 2 fucl oil

No. 6 fuel oil

Transformer oil. engine lube o1l
R lic Muid,

Industrial organic HT fuids
Ammaonia (ofl bearing)
Methanol. ethanol. ethylene glycol solutions

Process liguid streams

MEA and DEA solulions

DEG and TEG solutions

Stahle side draw and botiom products
Canstic solutions

Crede oil refimery streams

Temperatre (°C)

120

120 to 180

180 to 230

=23)

Perrelenm streams

Lean oil

Rich il

Nawral gasoline, liguefied petroleum gases
Cride ond vactim unit gases and vapors
Aimaspheric wwer overhead

Vapors, naphthas

Vacoum overhead vapors

Criude and vacuum Hguids

Gasoline

Naphtha, light distillates, kerosene, light gas ofl
Heavy gas oil

Heavy fuel nil

Vacuum tower bottoms

Armospheric tower bottoms

Cracking end coking it streams
Overhead vapors, light liguid products

Fouling Resistance r; = 10° (M? K/W)

17535
3.5-5.3
17535
17535
175

1.75
DA-1.75
09

G-10.5

3.5
1.75-3.5

17535

35
3553
539
53-123
176
123

(corrinted)

TABLE 9.1 (continued)

Fouling Resistance Values for Various Liquid Streams

Fluid

Light cyele oil

Heavy cyele oil. light coker gas oil
Heawy coker gins oil

Bottoms slurry oil

Fouling Resistance r; x 104 (M* K/W)

3553
537
74
53

Catalvtic reforming, fvdrocrocking, and hvdrodesulfurization streams

Reformer charge, reformer eMuent
Hydrocharger charge and effluent
Recyele gas, liquid product over S0°C
Ligquicl product 30°C 1o S0°C (AP1)
Light ends provessing sireams
Owverhead vapors, gases, liquid products
Absorption oils, rebeodler sines
Alkylation trave acid stres
Vishreaker

Overhead vapor
Vishreaker bottoms

Naphtha hvdmtreaier
Feed

Effluent. naphthas
Overhead vapor

Casalytic kydrr desulfurizer
Charge

Effluent, HT separator overhead, liquid products
Stripper charge

HF alky unit

Alkylane, depropanizer botoms
Main fructional overhead and feed
Diher process streams
Industrial gas or vapor streams
Stream (noa-oil-bearing
Exhaust steam (oil-bearing)
Refrigerant {oil-bearing)
Compressed air

Ammonia

Carbon dioxide

Coal flue gas

Mameal gas Aue gas

Chemical process streams

Acid gas

Solvent vapor

Stable averhead products
Nanural gas proceistig streams
Natural gas

Owverheat products

26
a5
175
s

L75
35513
as

53
s
26

79

26-35

175

L7535
1.75-3.5

Seurce:  Adapted from Chenoweth, J.M.. Final report of the HTRUTEMA joint committee to

review the fouling section of the TEMA Standards, Heat

sfer Research, Inc.,

Alhambea, CA, 1988 also reproduced from Jowmal of Hear Transfer Engineering,

111y, T3-107, 1990




CURSO DE OPERAGOES UNITARIAS Il — UFU — PROF. CLAUDIO ROBERTO DUARTE




CURSO DE OPERAGOES UNITARIAS Il — UFU — PROF. CLAUDIO ROBERTO DUARTE

Exercicio: Para um trocador de tubo duplo, hj, e h, sdo iguais a 300 e 100 Btu/(h.ft2.°F),
respectivamente. Calcular o coeficiente global de troca térmica para o trocador limpo e para o
trocador sujo. Considere o fator de incrustagdo sendo 0,0025 (h.ft+2.°F)/Btu, apds um periodo
de 1,5 anos de uso.

Seja U.. o coeficiente Global do trocador limpo: & Incrustacio
_ hoh, _ 300x100 Btu Q
Vimos que= |U. = = = o Q
h,+h, 300+100 h.ft°F real
Vimos ainda que:
i:i+Rd = i=i+0,0025 O*minimo
U, U, U, 75
>lU, = 63,3%
ft?. | >
Equaggo de Projeto: 1,5 ano
Q=U,AAT
U, - Coeficiente Global de Projeto
A - Area de Transferéncia de Calor Os fatores de incrustacao (R,) tabelados destinam-se a proteger
AT - Diferenca de Temperatura entre as correntes (T, -T.) o equipamento impedindo-o de transportar uma quantidade de
Como U, <U, = Q =L U AT AT calor menor que a necessaria para o Em.)cesso por um periodo
Aumenta-se a area de Torca Térmica do projeto compensando de * 1,5 ano. Ry Quadro 12 do Kern paginas 666 e 667. Tabelas
) ) ) P ) J P do TEMA (Tubular Exchanger Manufactures Association, Inc.)
a queda de rendimento (devido a incrustacao).
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Coeficientes Peliculares para Fluidos em Canos e Tubos

-Escoamento Turbulento-
Equacéo de Dittus-Boelter:

Escoamento Laminar: Re<2100
Equacéo de Sieder e Tate

hD

% 0,14
_ DY* Nu=——
Nu—1,86[Re.Pr. Lj (ﬂwj SN k

sendo ,, a viscosidade do fluido na temperatura da parede.

_hD

0,14
Nu:0,023.Re°’8.Pr”£ij_ﬁ Nu %
Iy

sendo n=0,4 para aquecimento e n=0,3 para resfriamento

A equacdo acima fornece desvios médios proximos de 12%
para diversos fluidos testados experimentalmente. desvio maximo de ~15%.

2 - O Diametro Equivalente (D,): [Fluidos que escoam em aneis] Quando um fluido flui numa parte anular de tubos concéntricos, é
conveniente representar os coeficientes de transferéncia de calor e os fatores de atrito pelos mesmos tipos de curvas e equagdes usadas
para canos e tubos. Afim de permitir esse tipo de representagdo para transferéncia de calor em partes anulares usa-se usualmente o
diametro equivalente (D.,). O diametro equivalente é igual a quatro vezes o raio hidrdulico (r,) que por sua vez, é o raio do tubo
equivalente a segdo reta anular.

3 Area de escoamento
Perimetro molhado

-
, (07 7]
Anel = area de escoamento |A,, = 4

Transferéncia de calor — circunferéncia externa do tubo interno=zD,
Queda de Pressdo — Atrito no tubo externo e interno=7 (D, + D, )

h

Perimetro molhado{

-1
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O Didmetro Equivalente (D,): [Fluidos que escoam em aneis]

Para Transferéncia de Calor (D,) é calculado como:

=

D,=4r|=D,=A

e

/{(Dzz_Dlz) D (Dzz_Dlz)

—_) e
A AD, D,

Para a Queda de Presséo (D,") é calculado como:

=

D

D,'=(D,-D,)

.'=4n|=D,'=A

A(Di-0) . (0.-D,) (Do)

AA(DD,)

Observagdo: As correlagoes para Nu(h)
podem ser empregadas no cadlculo do
coeficiente de pelicula em anéis,
substituindo o diametro convencional
pelo  didmetro  equivalente  para
transmissdo de calor (D,)
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A diferenca Média Logaritimica de Temperatura (meédia logaritimica de diferenga de

temperatura (MLDT)).
Considere um trocador de calor BITUBULAR SIMPLES ¥

= i

Ta, I

F[deo 'r.,‘
Qu
AII \\agenre\ " Fluido B Fluido B
2 ( @
Tf,
%
\—1_

IAI Fluido A wegp E Formato Contracorrente = Fluido A
2
i Fluido B Fluido B
.
__qu
Fly; Fluido B Fluido B
\ do QuEnte +
At AL, Tqu Fluido A -}[: Formato Concorrente 9 Fluido A
> . . :
awigo™ Fluido B Fluido B
b Tfl |
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O calor transferido no trocador de calor bitubular pode ser dado por:

Q =UAAT,
Observa-se que as variagdes de temperatura ndo séo lineares, em cada
ponto do trocador a diferenca (t,-t;) assume valores diferentes. Logo
se faz necessario determinar um valor médio que represente esta
diferenca de temperatura.

Correntes paralelas (Concorrentes):

Balanco de Energia em dA:

dQ=-m,C,dT, =m,C,dT; (1) sendo: q— quenteef — frio

Hipoteses : * m, e m,, vazdes massicas das correntes sdo constantes

*As perdas de calor s&o despreziveis, todo calor do fluido
guente € recebido pelo fluido frio.
*C,eC,0s calores especificos dos fluidos sdo constantes

Logo, podemos escrever:

ar =99 ¢ g7, =92 ()

q
m,C, m,C,

Temos ainda que: |dQ =U (tq-tf )dA (3)| = (tq-tf): %

1 1
= |dT, —dT, =d(t,-t,)=-d 4
o —dT, =d(t,-t;) Q(mCerfo}()

q-q

Substituindo (3) em (4) encontramos:

d(t,-t
Gt yoa -
(t,-te) m,C, mC,

(®)

Da Equacao (1) temos que: m,C, =

Q

(tq-l - tq-2 )

A Equacdo (5) pode ser integrada entre as condicdes 1 e 2, obtendo:

., —t
|n£—q'2 ”J:—UA[,l - J (6)
ta—tey m,C, mC,

Q

) (tf»z _tf»l)

em,C,

Substituindo estas relagdes em (6) encontramos:

Q

tq-l _tf-l

In [M] — _UA[(tq-l _tq-Z) + (tf-z _tf-l)

Q

At t) ()]

logo: = |Q=

In tq-2 _tf-z
tq-l_tf-l

()

Porém, sabemos que: Q=UAAT,,

- [(tq-z _tf-Z)_(tq-l _tf»l)J

m
In tq-z —ti,
tq-l _tf-l

AT, = 8)

Demonstre que para fluxo contracorrente a
equacgdo obtida é a mesma.
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Exemplo: relagdo entre escoamento Paralelo (Concorrente) e Contracorrente. Um fluido quente
entra num trocador de calor de tubos concéntricos a uma temperatura de 300°F e deve ser resfriado a
200°F, por um fluido que entra a 100°F e é aquecido a 150°F. O escoamento deve ser paralelo ou
contracorrente? sendo: AT, =(t,, —t;,)

Paralelo Contracorrente AT, =(t;~t,)

T(eF)
——300

200

Aty =200°F

Az, =100° F

—{ 1 100
——100

Para correntes Paralelas: Eq (9) Para Contracorrente: Eq (9)

AT, - AT, - - AT, — AT, - -
ATszMLTz[ ,~4T,]_ 50-200 _ 150 =108,2°F ATszMLT:[ ,~AT,]_100-150 50 =123,3°F

AT 50 —1,386 AT 100 -0,405
In| =—2| In| — In| =22 In| =

AT, 200 AT, 150
Logo, considerando as mesmas temperaturas para o processo, a MLDT no escoamento paralelo é menor do que a do

escoamento contracorrente. Se Q=UAAT, =>vou precisar de uma area maior para realizar a mesma troca térmica. Logo,
o escoamento contracorrente é preferivel.
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4- Trocadores de Calor com Tubo Duplo #

Os trocadores de calor recuperam calor
entre duas correntes do processo. Nas
dedugées que usamos até o momento
foram aplicadas a trocadores de calor
de tubos concéntricos. A contrapartida
industrial para este tipo de aparelho é o
trocador de tubo duplo.

O trocador de calor com tubo duplo é
simples e de construgdo barata. Ele
apresenta como principal desvantagem a
pequena superficie de troca térmica.
Quando usado para realizar grandes
servigos é necessario emprego de um
nimero muito grande de trocadores,
ocupando um espago consideravel.

Return head

Cross-section view Cross-section view of
of bare tubes inside shell ~laiybes inside shell
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4- Trocadores de Calor com Tubo Duplo

Os trocadores de calor
recuperam calor entre duas
correntes do processo. Nas
dedugdes que usamos até o
momento foram aplicadas a
trocadores de calor de tubos
conceéntricos. A contrapartida
industrial para este tipo de
aparelho é o trocador de tubo
duplo.

NN  OBERT W. SERTH

- L | -
\_ Return bend housing

Trocadores com Tubo duplo em série

Duas unidades (ramos presos a cada grampo)
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4.2 Cdlculo de um Trocador com Tubo Duplo

Todas as equagoes desenvolvidas anteriormente serdo combinadas para esbogarmos o projeto de um
trocador tubo duplo. O método consiste simplesmente calcular h, e h, para obter U.. Considerando uma
resisténcia de incrustagdo razodvel, neste caso, devemos calcular Uy a partir do qual a drea pode ser
calculada mediante a equagdo de Fourier9>Q=UAAT.

Exercicio: Deseja-se calcular um trocador de calor bitubular para resfriar benzeno (que escoa no tubo
interno) de 180°F até 100°F, sob pressdo suficiente para manter o benzeno na fase liquida. A dgua entra
no espago anular a 70°F a velocidade de 5,0ft/s. O tubo interno é de ago 40IPS de 1 /4 in. O tubo
externo também é de ago 40 IPS de 2 in. O comprimento dos tubos é de 15 ft. Quantas unidades em série
devem ser usadas para resfriar 7500lb-m/h de benzeno. Considere R '=0,0015 (h.ft+°F)/Btu [fator de

incrustagdo por unidade de comprimento]

Dados: temperatura média= =140°F

100+180
2

Propriedades fisicas do Benzeno a 140°F, veja como obter:
BUU 0,087 BY_  ,=52310
Ib.° F h.ft.°F ft

Cp, =0,45

« =0,39cP
Tubo interno: Fluido — Benzeno

Aco 40 IPS de 174in

D, =1,38in e D, =1,66in Dados da agua:
Area de Escoamento do tubo Pr,o =62,3 ::)3 C, :1IE::J:

A=1,04.1072 ft?
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ROBERT W. SERT B
Temperature . 3 APPENDIX A/713
- °F ROBERT W. SERTH Viscosity (cp)
200 390 100 Table A.18 Coordinates fo be Used with Figure A. 1
190 e 2 Liquid v Liquia X v
180 360 70 Acetaldehyde 4.8 | Ethyl alcohol, 95%
350 60 Acetic acid, 100% 14.2 | Ethyl alcohol, 40%
170 wcid, 70% 17.0 Ethyl benzene
50 Acetic anhydride 12.8 Ethy] bromide
Acetone, 100% 2-Ethyl butyl acrylate
160 40 Acctane, 35% Ethyl chloride
Acctonitrile Ethyl ether
150 Acrylic acid Ethyl formate
30 Allyl aleohol 2-Ethyl hexyl acrvlate
140 Allyl bromide Ethyl iodide
Allyl jodide Ethy] propionate
130 20 Anumonia, 100% Ethyl propyl ether
Ammonia, 26% Fithyl sulfide
Amyl acetate Ethylene bromide
120 Amyl alcohol Ethylene chloride
Aniline Ethylene glycol
110 Anisole Ethylidene chloride
10 Arsenic tr] Fluorobenzene
100 9 Benzene Farmic acid
8 Brine, CaCl,, Freon-11
Brine, NaCl, 25% 16.6 Freon-12
90 7 Bromine 132 | Freon21
6 Bromotoluene 15.9 | Treon-22
Butyl acelate 11.0 Freon-113
80 5 Butyl acrylate 12.6 | Glycerol, 100%
Butyl alcohol Glyeerol, 50% 6.9
70 4 Butyric acid .3 | Heptane 14.1
Carbon dioxide 0.3 | Hexane 14.7
3 Curbon disulfide 7.5 Hydrochloric acid, 31.5% 13.0
60 Carbon tetrachloride 151 Todobenzene 12.8
Chlnrobenzene 12.4 Isobutyl alcohol 1
Chloroform 10.2 Iscbutyric acid 12.2
50 2 Chlorosulfonic acid 18.1 | Isupropy! alcohol 8.2
Chiorotoluene, ortho 13.3 | Isopropyl bromide 14.1
Chlorotoluene, meta 12.5 Isopropyl chloride 13.9
40 Chlorotoluene, para 12.5 | Isopropyl iodide 13.7
Cresol, meta 208 Kerosene 10.2
Cyclohexanol 24.3 Linseed oil, raw 7.5
30 1 Cyclohexane 129 | Mercury 18.4
0.9 Dibromamethane 158 Methanol, 100% 12.4
0.8 Dichloroethane 12.2 Methanol, 90% L
20 0.7 Dichloromethane 8.9 Methanol, 40%
) : Diethyl ketone 9.2 Methyl acetate
0.6 iethyl oxalate 16.4 | Methyl acrylate
10 0.5 Diethylene glycol 24.7 | Methyl i-butyrate
- Diphenyl 18.3 Methy! n-butyrate
0.4 Dipropyl ether 8.6 ‘ Methyl chloride
N Dipropyl oxalate 17.7 Methyt ethyl ketone
o] O %%CP Ethyl acetate 9.1 | Methyl formate
190" Ethyl acrylate 10.4 Methyl iodide
Ethyl alcohol, 10¢% 13.8 I Methy] propionate
—10 (Continued)
0.2
- PR
20 Benzene 12.5 10.9
2 4 6 8 10 12 i4 16 18 20
—30 X 0.1

Figure A.1

Viscosities of liquids at atmospheric pressure (Source: Ref. [11]).
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ROBERT W. SERTH
Speclfic heat = Btuw/[bm -*F = cal/g-°C

e LigUIE RANGE Specific
AT ‘I"i:li‘eCID mo%_"'_::_ %o;___—g ?5‘?3 oot
. Mﬁi g;sm B!
400 ) Ty _ 0 : . 0.2
A3 |BR RIDE t35- §§ A 2
S1 | BRINE,25% Ha - 49 - 29 3, oSa
‘g ugvén msu:ﬁmneioe - m: 5 40 o4a
§ | EprmRenE g-198 so o3
300 Al B&CALGIEOETHANE -0:- &8 %o _ea
SlEaete (Bi8l ) w e
- (=] 1.0
%’ Eﬂ?ﬁin;ﬁ%? RE: 0 e EO
- 50 - o, O
3SR w8 oo
200 32 [ EHE B8ERE 80 2§ gt ~O , 45
1 ETHYL BROMI _
g Efm CHLORIDE =
| 3o € GLYCOL - 46 = 300
41 0.6
4
100 4 494 4 48
46° o4z
i e
N FREON-I3(CCIaF *CC1F,) -26- 10
o 38 GL\":E =40 : 20
§% Sk LORICACID,30 % | :Iﬁ os0 0.8
b TV ALCOMDL 15 2100
3 |REBR M A CotioL 20 - '30
Ein‘ ¥SW%%5?& v ;g
METHYL. ORN -BO -
—100 i INARUBAENGR _’33?3§ c.e
3 SN 8- %
3 [PERcHroReTHvLENE  -30-140
43 |PROPYL ALCOHOL 20 - 100
70 lPVRIDINE v 3022
J &tﬁﬂb‘ﬁ'&a‘ﬂ‘é 8% -3 -i33 1.0
3 [ B
§ | %?a“' 3-i82

Figure A.3 Specific heats of liquids {Source: Ref. {12]).
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Table B.2 Ms of Steel Pipe.

. e —_ .
Nominal Schedule Cross-sectional Circumference (ft) or Capacity at 1 ft/s Weight of
pipe size No. area Surfa(‘e (fiZ /ft of length} velocity plain-end

(ir.} . - — pipe (b
Metal Flow @ Inside us Tb/h
(in.%y ﬂ") gal,/min water
b 0.065 1.530 0.326 0.01277 0,435 Q.40 5,73 28860 1.11
105, (3 100 1 440 L5 N01134 0445 0378 5 NG on4n 121

— 10ST, 405 0.140 1.380 0668 001040  (.435 ©.361 4.57 2285 2.27 |

SLULA D, SUES [ o J.2fo Ulssl U.U‘Jaﬂl LU %357 [ANG3545) e 0] 150 3.0
160 0.250 1160 1.107 000734  0.435 0.304 3.29 1645 3.76
XX 0.382 0.896 1.534  0.00438  0.435 0.235 1.97 983 5.21
11 1.900 5% 0.065 1770 0375 001708 0.497 0.463 7.67 3835 1.28
105 0.109 1.682 0.614 0.01543  0.497 0.440 6.04 3465 2.09
405T, 405 0.145 1.610 0,500 3.01414 0,497 {1421 .34 3170 272
80XS, 80S  0.200 1.500 1069  0.01225  0.497 0.393 5.49 2745 3.63
160 0.281 1.338 1.429 000976 0.497 0360 4.38 21590 4. .86
=X 0400 1.100 1.885 O 00660 0.497 0.288 2.96 1480 G.41
55 0.065 2.245 0.472  0.02749  0.622 0.588 12.34 6170 1.61
REaL™Y [ e 215 L ard 2 {1 ) FL TRy i} ﬁ')') (1 s 11 ") rﬁ% g
_a.msr. 408 0,154 2.067 1.075  0.02330  0.622 0.541 10.45 5225 365 |
oS L, U3 L2ED L o) L.y LUZLTOLS L+ 4 UL O = AR &)UU A
160 0344 1.687 2,195 0.01552 0.622 0.436 5.97 3485 T.46
XX 0.436 1.503 26656  0.01232  0.622 0.393 5.53 2765 5.03
2 2805 5% 0.0873 2.709 0728 004003  0.753 0.700 17.97 8085 248
105 0.120 2.635 1.039  0.03787  0.753 0.690 17.00 E500 3.53
40S5T, 405 0203 2.469 170 0.03322 0.733 0.647 14.92 74650 5.79
80XS, 805  0.276 2.323 2254 0.02042  0.753 .608 13.20 6600 7.66
160 0.375 2.125 2.045  0.02463  0.753 0. .)56 11.07 5535  10.01
A0 40 IPS dé XX 0.552 1.771 4.028 0.01711  0.753 7.68 3840 1370

D, =1,38in e D, =1,66in Aco 40 IPS d
D, =2,067in e D, =2,375in

Area de Escoamento do tubo
A,.=2,33.10* ft?

Area de Troca Térmica

ft?

ft

Area de Escoamento do tubo
A,=1,04.107 ft?
Area de Troca Térmica

ft?

Air =

A, =0,541

02./9

aN3IddY
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Table A.15 Thermal Conductivities of Liquids

Liguid Tem R(Btu/h-ft-°I7)
Acetic acid 100% 585 0.099
Acetic acid 50% 68 020
Acetone &6 0102
1687 0.035
Allyl alcohol 77-86 0.104
Ammonia 5-86 0.29
Ammonia, aqueous 26% G& 0261
140 .20
Amyl acetate B0 LOR3
Amyl alcohol (w-) BG 0.094
212 .08
Amyl alcahal (iso-) B6 0.088
167 LOBT
iline 3268 0100
Benzene &6 0,002
L&g 0.087
romaobenzene 0.074
212 0.070
Byl acetate (#-) 7786 0.085
Butyl alcohol (x#-) BG 0.097
167 0,005
Butyvl alcohol {iso-) 50 0.001
Caleinm chloride
brine 30% 85 .52
L5% BG 0.34
Carbon disulfide 86 0093
1687 0.0R%
Carbon tetrachloride a2 0,107
154 0.084
Chlorobenzene 50 0,083
Chloroform BE (.08
Cymend (para-) HE L.O78
140 0.079
Decane (#-) 86 L0085
140 0.083
Dichloradi-
fluoromethane 20 0.057
&0 0.053
100 0048
140 0,043
180 0,038
Dichloroethane 122 0.082
Dichloromethane 3 (VR R
86 1L.0%6
Iithyl acetate A& 0.101
Ethyl alcohol 100% B8 0105
Ethyl alcohol B0 £ 0187
Ethiyl alcohol 6003 HE 0176

Liguid

ROBERT W. SERTH

TE

E(Blush - ft.°T)

Ethy] alcohol 40% 68 0.224
Ethy! alcohol 20% 68 1.281
Ethyl alcohaol 100% 122 0.087
Ethyl benzene a6 (0.086
140 0.082
Ethyl bromide [c5:] 0.070
Ethyl ether 825 0,080
187 0.078
Ethyl iodide 104 0,064
167 .063
Ethyvlene glvcol 32 0.153
Gasoline 84 0.078
Glycerol 100% 68 0164
Glycerol 806 GH 1.189
Glycerol 60% 68 0.220
Glycerol 40% G5 0.259
Glyceral 200 it 0.278
Glycerol 100% 212 0.164
| Heplane (n-) 86 0.081
140 0079
Hexane (#-) f=15] 0,080
140 0.073
Hoptyl alcohol (#-) fala} 0084
167 0.081
Hexyl alcohol (n-) 56 0.093
167 0.080
Kerasene 68 0,086
167 0.081

Mercury B2 4.83
Methyl alcohol 1004 ] 0,124
Methyl alcohol 80% 68 0154
Methyl alcohol BO% GE 0,190
Methyl alcohol 408 GE 0.234
Methyl alcohol 200 68 0.284
Methyl alceohol 100% 122 0114
Methyl alcohol chloride 5 0111
86 0.089
Nitrobens=enc 86 0,085
212 0.038
Nitromethane 86 0125
140 0.120
Nonane [(#-) A6 (1,084
140 0.2
Octane (n-) =6 0.083
140 0.081

(Continued)
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Exercicio: Deseja-se calcular um trocador de calor bitubular para resfriar benzeno (que escoa no tubo
interno) de 180°F até 100°F, sob pressdo suficiente para manter o benzeno na fase liquida. A agua entra
no espago anular a 70°F a velocidade de 5,0ft/s. O tubo interno é de ago 40IPS de 1 /4 in. O tubo
externo também é de ago 40 IPS de 2 in. O comprimento dos tubos é de 15 ft. Quantas unidades em série
devem ser usadas para resfriar 7500lb-m/h de benzeno. Considere R '=0,0015 (h.ft+°F)/Btu [fator de

incrustagdo por unidade de comprimento]

Velocidade do Benzeno no Tubo:

Ib 1M

m, = 7500 2,08

Ib
—x—L _ =208—=m,=pvVA =V, =—3 =
KA~ 3600s s a = PYA "7 pA  52,3x1,04.10°
slv, =382
s

4t =0,39cP =0,39.102 -] w—tb 30, 48ori _ 2,62.10 b
om.s 453,6 ¢ 1ft ft.s
k=0087 _BWY_ I _ 5 45105 Bl
H.ft°F  3600s s. ft.°F

Assim podemos determinar o Re:

. 1ft
52,3x%1,38 < — % 3,82
R Dy, J’"{ 12 9
e = = = s
y7; 2,62.10 .

= |Re, =8,77.10*|[TURBULENTO]

Céalculo do Numero de Prandtl: -

|
uC 2,62.10*x0,45
Pr, = Pq _ = ! = |Pr, =4,87
- Cm _ 262107 xC ﬁ

Dados: temperatura média= w =140°F

Propriedades fisicas do Benzeno a 140°F, veja como obter:
BU 1 —0,087 BY_ ,=52310
Ib.°F h.ft°F ft

Cpq =0,45

« =0,39cP

Tubo interno: Fluido — Benzeno
Aco 40 IPS de 1%in

D, =1,38in e D, =1,66in
Area de Escoamento do tubo
A=1,04.107 ft?

Dados da agua:

Ib Btu
Pro =623%s Co “lipop
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Exercicio: Deseja-se calcular um trocador de calor bitubular para resfriar benzeno (que escoa no tubo
interno) de 180°F até 100°F, sob pressdo suficiente para manter o benzeno na fase liquida. A agua entra
no espago anular a 70°F a velocidade de 5,0ft/s. O tubo interno é de ago 40IPS de 1 /4 in. O tubo
externo também é de ago 40 IPS de 2 in. O comprimento dos tubos é de 15 ft. Quantas unidades em série
devem ser usadas para resfriar 7500lb-m/h de benzeno. Considere R '=0,0015 (h.ft+°F)/Btu [fator de

incrustagdo por unidade de comprimento]

Calculo de h; :

— |Re, =8,77.10*|[TURBULENTO]

Como trata-se de Regime Turbulento teremos:

Equacéo de Dittus-Boelter:

0,14
Nu = 0,023.Re%® . Pr" (ij =0,023.(8,77.10*)°.(4,87)"° | &

Ay,

= |Nu =332,96

Sabemos que:
—_ hi Di

Nu.k 332,96 x<0,087

Nu=22 _332,96=h =
k D 138

Btu
h.ft?.°F
Resisténcia Convectiva Interna (Benzeno)

1 1

= |h, = 251,89

1ft

12

x

w

0,

1

Resisténcia por unidade

R — _
i hi B
A Bit”oxo,ssl/'

251,89
h. #t7 °F

T xL(ft)

de Comprimento!

—

R’

1,10.102 h.ft°F

L

ft.Btu

100+180

Dados: temperatura média= =140°F

Propriedades fisicas do Benzeno a 140°F, veja como obter:

BW 0,087 _BY_ =523
Ib°F h.ft°F ft

Cpq =0,45

« =0,39cP

Tubo interno: Fluido — Benzeno
Aco 40 IPS de 1%%in

D, =1,38in e D, =1,66in
Area de Escoamento do tubo
A=1,04.107 ft?

Dados da agua:

Ib -1 Btu

Pro =623%s Co “lipop
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Exercicio: Deseja-se calcular um trocador de calor bitubular para resfriar benzeno (que escoa no tubo
interno) de 180°F até 100°F, sob pressdo suficiente para manter o benzeno na fase liquida. A dgua entra
no espago anular a 70°F a velocidade de 5,0ft/s. O tubo interno é de ago 40IPS de 1 /4 in. O tubo
externo também é de ago 40 IPS de 2 in. O comprimento dos tubos é de 15 ft. Quantas unidades em série
devem ser usadas para resfriar 7500lb-m/h de benzeno. Considere R '=0,0015 (h.f+°F)/Btu [fator de
incrustagdo por unidade de comprimento]

Calculo para o fluido que passa pelo espacgo anular (agua):
Como se trata de uma regido anular, devemos usar o conceito de —— =
Diametro Equivalente, como vimos teremos: ‘
D = 4rh — D22 — Dl2 — Diz—tuboexterno — Dez—tubointerno — 2’ 0672 -1 662 I

e o o

4 Dl De—tubointerno l‘ 66 1 8_(:)»': ______________________________________________________ 100°F

_ . 1ft — - e S
D., —0,914)n/><12/k{ D, =7,61.107 ft —
Temperatura de Saida da Agua: T"‘Tf.s C°F)
M,C oy (Tee —Tee ) =MC, (T —T.) EQA
Vazdo Massica da Agua:
7T D'2 oexterno De2 ubointerno 37 1415 270672 -1 662

vHO=5E A= (OF wsoon —tuboine )= ( )=1,19in2

2 S 4 4

L, 1ft? =
A=1,19in? x ———— = | A=8,26.10° ft?|
144in

My = ProVi,oA=> M, = 62,3x5x8,26.10° = 2,57§x 36;):‘5/ — 1h, = 9262, 76%
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Exercicio: Deseja-se calcular um trocador de calor bitubular para resfriar benzeno (que escoa no tubo
interno) de 180°F até 100°F, sob pressdo suficiente para manter o benzeno na fase liquida. A dgua entra
no espago anular a 70°F a velocidade de 5,0ft/s. O tubo interno é de aco 40IPS de 1 /4 in. O tubo
externo também é de ago 40 IPS de 2 in. O comprimento dos tubos é de 15 f+. Quantas unidades em série
devem ser usadas para resfriar 7500lb-m/h de benzeno. Considere R, '=0,0015 (h.ft+°F)/Btu [fator de
incrustagdo por unidade de comprimento]

Calculo para o fluido que passa pelo espacgo anular (agua): Dados da agua: 70F g

Voltando a EQA teremos: Ib Btu I
Q Ph,0 :6213¥ Cpf :1|boF 180°F 100°F

qupq (qu _qu) = mepf (Tfs _Tfe) ?
" PTes COF)

Tas

* m,C 2,57 x1

Céalculo do Re:
= |T, =99,13°F ,
_ Pu,oDeVi,o  62,3x7,61.10 % x5

m.C.(T..—T _
oM oa (Tae qs)+_|_fe:2,08><0,45(180 100) o

Agora é possivel obter a temperatura da agua: Re, Lo 537.10°
Trsdia-n,0 = (Tfs ;Tfe) - (99,12+ 0 nd |Tmédia—H20 =84,56°F = |Re, =4,41.10" |[TURBULENTO]
Agora poderemos estimar as propriedades fisicas da agua para Calculo do Ndmero de Prandtl:
-4
a temperatura meédia calculada. VVeja nas proximas paginas como Pr, = Hi,0-CPh0-m _5,37.10 ><51,0
obter estas informacdes!!! kHzome 9,96.10
. )@( 1Ub  30,48cm = |Pr, =5,39
oo =0,8cP =0,8.10 x
? cm.s 453,6¢  1ft
4 Ib Btu
= /’leo—Tm = 5, 37.10 4 E = CpHZO—Tm = 1, OW
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Viscosity (cp)

Temperature
o oF
200 390
380
199 370
180 360
350
170 340
330
160 320
310
150 300
o T 38
270
130 260
120 250
240
110 230
220 30
100 210
200 28
]
190 ue
- 180
170 24
70 160
150 22
60 140
130 20,
50 120 18
110
40 100 v 16
30 2 14
80
55 70 12
60 10
10 50
40
o] 30 6
20
-10 k.
10
o 2
—20
-10 8
_30 —20

Figure A.1

2 4 6 8 10
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12

14

16

Viscosities of liquids at atmospheric pressure (Source: Ref. [11]).
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Liquid X | &

Sodium hydroxide, 50% 3.2 25.8
Stannic chloride 13.5 12.8
Succinonitrile 10.1 20.8
Sulfur dioxide 15.2 Tl
Sulfuric acid, 110% 72 274
Sulfuric acid, 100% 8.0 25.1
Sulfuric acid, 98% 7.0 24.8
Sulfuric acid, 60% 10.2 21.3
Sulfuryl chloride 15.2 124
Tetrachloroethane 11.9 15.7
Thiophene 13.2 11.0
Titanium tetrachloride 14.4 123
Toluene 13.7 10.4
Trichloroethylene 14.8 10.5
Triethylene glycol 4.7 24.8
Turpentine 11.5 14.9
Vinyl acetate 14.0 8.8
Vinyl toluene 13.4 12.0

[T Water 10.2 13.0 []

Xylene, ortho 13.5 12.1
Xylene, meta 13.9 10.6
Xylene, para 139 10.9

0,8 cP

Dados para a
temperatura média
(84,562F).

agua

na
calculada
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84,56°F
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Specific heat =
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Figure A.3 Specific heats of liquids {Source: Ref. {12]).

ROBERT W. SERTH

Dados para a 3agua na
temperatura média
calculada (84,569F).

o 1Btu/(lb-2F)

FELQ
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Table A.15 (Continued)

Liguid £{Btu/h - ft. °F) Liquid E(Btu/h-ft.°F)
Qils 0.079 Sutfuric acid 90% 5 0.21
Qils, castor > 0.104 Sulfuric acid 60% : 0.25
0.100 Sulfuric acid 30% 0.30
Oils, Olive 0.097 Sulfur dioxide 0.128
0.095 5 0.111
Paraldehyde 3 0.084 Toluene 0.086
0.078 0.084
Pentane (zn-) 0.078 A Trichloroethane 0.077
0.074 Trichloroethylene 0.080
Perchloroethylene 0.092 Turpentine 0.074 100-84,56 84,56-32
Petroleum ether 3 0.075 v % _ 0.106 k(841560 F): — X 0, 343+ ——x 01 363
0.073 aseline e . 100-32 100-32
Propyl alcohotl (3-) 3 0.099 ‘Water 0.343 Btu 1 }7(
0.095 E 0.363 k(84,56°F)=0,358 x
Propy] alcohol (iso) 0.091 Faca uma 0.393 M. ft°F  3600s
0.090 interpolagéao 0.395
Sy 84,56°F). 0.376
Sod 49 ( N Btu
o s 0.275 = k(84,56°F)= 9,96.10° ——
Sodium chiloride Xylene (ortho) 0.000 s. ft.°F
brine 25.0% 0.33 Xylene Gneta-} 0.090
~ 12.5% .34
Soserce: Ref. [11].
A interpolacdo linear ¢ uma linha que se ajusta a dois pontos. A interpolagiio linear 2 )
mostrada na Figura 1 ¢ dada por: S0
fib) e
b—=x . X-a . @
glx)= Sla)+ (k)
h—a h—a
onde f(a) e Jj(b) sdao conhecidos como valores de f(x) em x > X <
El b
respectivamente.
Figura 1. Interpolagao linear.




CURSO DE OPERAGOES UNITARIAS Il — UFU — PROF. CLAUDIO ROBERTO DUARTE

Exercicio: Deseja-se calcular um trocador de calor bitubular para resfriar benzeno (que escoa no tubo
interno) de 180°F até 100°F, sob pressdo suficiente para manter o benzeno na fase liquida. A dgua entra
no espago anular a 70°F a velocidade de 5,0ft/s. O tubo interno é de ago 40IPS de 1 /4 in. O tubo
externo também é de ago 40 IPS de 2 in. O comprimento dos tubos é de 15 ft. Quantas unidades em série
devem ser usadas para resfriar 7500lb-m/h de benzeno. Considere R '=0,0015 (h.f+°F)/Btu [fator de

incrustagdo por unidade de comprimento]

Célculo de h; :

= |Re, = 4,41.10* |[TURBULENTO]

= |Pr, =5,39
Como trata-se de Regime Turbulento teremos:
Equacédo de Dittus-Boelter: (n=0,4 por ser aquecimento!!)

w

0,14
Nu = 0,023.Re*® .Pr" [iJ =0,023.(4,41.10°)°.(5,39)*" | £

ALy,
= |Nu = 234,38

Sabemos que:

h, D s
Nu— D _ 534 35— 1, - Nuk _ 234,38x9,96.10

D., 7,61.107
— |h, = 0,306 B __, 36008 ;54 Bl
£ ft2°F 1h h.ft2.°F

o,

1

A &rea externa ao tubo interno pode ser obtida pela tabela ou calculada:
ft2
ft

= A, =0,435

Resisténcia Convectiva no Anulo (por onde escoa a agua)

1 1 . 2,08.10° h.ft.°F

R, = = —R. =
© © L ft.Btu

1104 BWYW 0435 |
h % °F

Resisténcia Térmica da PAREDE, Rp:

Use o valor de k do aco obtido da tabela na préxima pagina:

(g ) (4% 5)
K —o27 Btu —~ R - L) 1,38

ago h. ft°E » 27Lk  2x3,1415x Lx27
. 1,09.1072 h.ft°F

=R =
P L ft.Btu

Resisténcia devido a incrustacgao:

. 1,5.10° h.ft°F
d L ft.Btu

=R

S Foi fornecida.
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OPERACOES UNITARIAS-1
Capitulo Xll — TROCADORES DE CALOR

ROBERT W. SERTH

APPENDIX ATO3

Material

Table A.16 Thermal Conductivities of Tubing Ma:e;fa.rp 27Btu / h.ft.eF

E (Btu/h - ft-=F) Material E(Btuw/h - fi-°F)
—ECarbcn steel 2430 I/ Inconel 800 6.7-8
M Stainless steel B.E=12 Inconel 8525 7.2
309 Stainless steel 29 Hastelloy B 6.1-9
310 Stainless steel 7.3-11 Hastelloy C 5.9-10
316 and 317 Stainless steel T.7—12 Aldloy G041, 7.5-4
321 and 347 Stainless steel B-12 Alloy 28 G54
25Cr-12Ni Steel 6.5—10 Cr—Mo Alloy XM-27 11.3
22Cr-5Ni—-3Mo Steel 9.5 Alloy 20CHE 7.5
3.5Ni Steel 23.5 Copper 225
Carbon—0.5Mo Steel 25 DO—10 Cu—Ni 30
1.0 & 1.25Cr-0.5Mo Steel 21.5 TO=30 Cu—-MNi 18
2.25Cr-1.0Mo Steel 21 Admirality brass G4—75
SCr—0.5Mo Steel 16.9-1% MNawval brass T1-74
12Cr & 13Cr Steel 15.3 Muntz metal (60Cu—40Zn) 71
15CT Steel 14.4 Aluminum bronze 71
17Cr Steel 13 Al-MNi Bronze T2
Nickel alloy 200 385 Aluminum alloy 3003 102-106
Mickel alloy 400 12.6-15 Aluminum alloy 6061 96-102
[nconel GO0 O Titanium 11.5-12.7
Inconel 625 T7.5-9 Zirconium 12

This table lists typical values of thermal conductivity that can be used to estimate the thermal resistance of tube and pipe
wills. These values may not be appropriate for operation at very high or very low temperatures.

l FELQ



CURSO DE OPERAGOES UNITARIAS Il — UFU — PROF. CLAUDIO ROBERTO DUARTE

Exercicio: Deseja-se calcular um trocador de calor bitubular para resfriar benzeno (que escoa no tubo
interno) de 180°F até 100°F, sob pressdo suficiente para manter o benzeno na fase liquida. A dgua entra
no espago anular a 70°F 4 velocidade de 5,0ft/s. O tubo interno é de ago 40IPS de 1 /4 in. O tubo
externo também é de ago 40 IPS de 2 in. O comprimento dos tubos é de 15 ft. Quantas unidades em série
devem ser usadas para resfriar 7500lb-m/h de benzeno. Considere R '=0,0015 (h.f+°F)/Btu [fator de
incrustagdo por unidade de comprimento]

Calculo da Resisténcia Global:

2,08.10°° h.ft°F
L ft.Btu

R, = Calculo de AT, :

R

R

[

R

d

. 1,10.1072 h.ft°F

L ft.Btu

. 1,09.10° h.ft°F

L ft.Btu

. 1,5.10° h.ft°F

L ft.Btu

> Resisténcias'=R’

> Resisténcias'z(R'0 +R{+R +R )

_2,08.10°+1,10.10% +1,09.10° +1,5.10°

ATm:DMLT:[

in(

30
80,9

30-80,9]

)

= |AT,,=51,31°F

global L

_2,08.10°+1,10.10% +1,09.10° +1,5.10°°

global

L

=R

global

~1,57.10 h.ft°F

L ft.Btu

Portanto podemos escrever:

Q =UAAT,, =

1
-+
> Resisténcias

m

T(2F)t

——180|_
AL, =80,99F

_l99,1

—— 100
AL, |=BO0°F

~ ———1 170




CURSO DE OPERAGOES UNITARIAS Il — UFU — PROF. CLAUDIO ROBERTO DUARTE

Exercicio: Deseja-se calcular um trocador de calor bitubular para resfriar benzeno (que escoa no tubo
interno) de 180°F até 100°F, sob pressdo suficiente para manter o benzeno na fase liquida. A dgua entra
no espago anular a 70°F a velocidade de 5,0ft/s. O tubo interno é de ago 40IPS de 1 /4 in. O tubo
externo também é de ago 40 IPS de 2 in. O comprimento dos tubos é de 15 f+. Quantas unidades em série
devem ser usadas para resfriar 7500lb-m/h de benzeno. Considere R '=0,0015 (h.ft+°F)/Btu [fator de
incrustagdo por unidade de comprimento]

Agora podemos calcular a relagéo QxL: R ral R OBERT W. SERTH

------------------------------------------
---------

; ) .
= |Q =UAAT, = 51,31°F =Q= 32681 B EQ1 S M N T T 0 .
1,57.10 2 h. ft. >F h. ft 5 | ;
L Btu K
No entanto este mesmo calor pode ser calculado como:

all [E=~
': -------------------------------- q-- --:: -------
szqcpq(qu—qu)=7500£x0,45 BIU_, (180-100) ™K. ﬁJ |

h W OR 3
— Q= 270000% EQ2 - \ 1 __Q,_L":[ﬂ._l
Substituindo EQ1 em EQ2 obtemos: Return bend housing 1
_ Bt BtU _ Btd , .
Q= 27000077 = S208L A = 27000050 Trocadores com Tubo duplo em série
Portanto, o comprimento total sera de:
Cada ramo pOSf:; 15ft, logo: Uma unidade possui 2 ramos de 15ft de comprimento
82,62 . .
N oo =m=5,50ramos|:> N,.... = 6ramos Na Flgura acima temos 2

Grampos:an’“"S=2|:> Grampos = 3| = [TOTAL=3x 30ft=90ft| grampos e 4 ramos.




CURSO DE OPERAGOES UNITARIAS Il = UFU — PROF. CLAUDIO ROBERTO DUARTE
Exercicio Proposto

Um trocador de calor de tubo concéntrico de contra-fluxo é usado para resfriar o dleo lubrificante de um
grande motor industrial de turbina a gas. A condigdo operacional e as dimensées dos tubos sdo fornecidas no
esquema abaixo. O dleo e a dgua entram nas temperaturas de 100 e 30 °C, respectivamente. Qual o
comprimento do tubo (L) se a temperatura de saida do dleo for de 60° C?

I

T, ;= 100°C
oil | .
| J =
— | il, { =
: - - _ _ _ ]| DI= D(J:
Water : '| 25 mm 45 mm
| |
| |
|

'




CURSO DE OPERAGOES UNITARIAS Il = UFU — PROF. CLAUDIO ROBERTO DUARTE
Exercicio Proposto

TaBLE 8.2  Nusselt number for fully developed laminar
flow in a circular tube annulus with one surface insulated
and the other at constant temperature

D,/D, Nu; Nu, Comimnents
0 — 3.66 See Equation 8.55
0.05 17.46 4.06
0.10 11.56 411
0.25 7.37 4.23
0.50 5.74 4.43
~=1.00 4.86 4.86 See Table 8.1, b/a— =

Used with permission from W. M. Kays and H. C. Perkins, in W. M. Rohsenow and J. P. Hartnett, Eds.,
Handbook of Heat Transfer, Chap. 7, McGraw-Hill, New York, 1972,



CURSO DE OPERAGOES UNITARIAS Il — UFU — PROF. CLAUDIO ROBERTO DUARTE

Saturated Liquids

T p <, w107 v-10° k-10° a- 10 -10°
(K) (kgm®  (kJ/kg-K)  (N-s/m?) (m?%s) (W/m - K) (m?%s) @ (K™

Engine Oil (Unused)

273 899.1 1.796 385 4280 147 0.910 47,000 0.70
280 895.3 1.827 217 2430 144 0.880 27,500 0.70
290 890.0 1.868 99.9 1120 145 0.872 12,900 0.70
300 884.1 1.909 48.6 550 145 0.859 6400 0.70
310 877.9 1.951 25.3 288 145 0.847 3400 0.70
320 871.8 1.993 14.1 161 143 0.823 1965 0.70
330 865.8 2.035 8.36 96.6 141 0.800 1205 0.70
340 859.9 2.076 5.31 61.7 139 0.779 793 0.70
350 853.9 2.118 3.56 41,7 138 0.763 546 0.70
360 847.8 2.161 2.52 29.7 138 0.753 395 0.70
370 841.8 2.200 T.86 22.0 137 0.738 300 0.70
380 836.0 2.250 1.41 16.9 136 0.723 233 0.70
390 830.6 2.294 1.10 13.3 135 0.709 187 0.70
400 825.1 2.337 0.874 10.6 134 0.695 152 0.70
410 818.9 2.381 0.698 8.52 133 0.682 125 0.70
420 812.1 2.427 0.564 6.94 133 0.675 103 0.70
430 806.5 2.471 0.470 5.83 132 0.662 88 0.70

80°C= 353,15k



TABLE A.6

Thermophysical Properties of Saturated Water”

-

Specific Heat of Specific Thermal \ Expansion
Volume Vapor- Heat Viscosi Conductivity Prandtl Surface Coeffi-

Tempera- (m¥kg) fzation,  (kI/kg- K) (N-s/m (Wim - K) Number  Tension,  cient,  Temper-
ture, T h o 10° By 10P ature,
(K) p (bars)® v 10? v, [li.ll,ig) o Cug My 10 Py 10* k- 10* k- 10° Pr; Pr, [ﬁh‘m) 1) T (K)
273.15 0.00611 1000 206.3 2502 4.217 1854 1750 8.02 569 18.2 1299 0815 755 —68.05 273,15
275 0.00697 1000 1817 2497 4.211  1.855 1652 8.09 574 183 1222 0817 753 -32.74 275
280 0.00990 1000 1304 2485 4,198 1.858 1422 8.29 582 186 1026 0825 748 46.04 280
285 0.01387 1000 994 2473 4,189  1.861 1225 8.49 590 189 881 0833 743 114.1 285
290 001917 1001 69.7 2461 4.184 1864 1080 B.69 308 19.3 756 0.841 737 174.0 200
295 0.02617  LO002 51.94 2449 4.181  1.BG8 959 8.89 606 19.5 6.62 0.849 737 227.5 295
300 0.03531  L003 39.13 2438 4179 1872 B35 9.09 613 19.6 583 0857 7.7 276.1 300
305 0.4712 L0053 29.74 2426 4.178 1877 769 9.29 620 20.1 5220  0.865 709 320.6 305
310 0.06221 1007 2293 2414 4.178  1.882 695 9.49 628 20.4 462 0873 70,0 361.9 310
315 0.08132  1L009 17.82 2402 4.179  1.888 631 9.69 634 20.7 416 0.883 69.2 400.4 315
320 0.1053 Lo11 13.98 2390 4,180  1.895 577 9.89 G40 21.0 377 0.8%4 68.3 436.7 320
325 0.1351 1013 11.06 2378 4.182  1.903 528 10.09 B45 21.3 342 0901 67.5 471.2 325
330 0.1719 1.016 8.82 2366 4.184 1911 489 10.29 650 21,7 315 0908 666 504.0 330
335 0.2167 1.018 7.09 2354 4,186  1.920 453 10.49 656 220 288 0916 658 535.5 335
340 0.2713 Loz21 574 2342 4,188  1.930 420 10.69 660 223 266 0925 649 566.0 340
345 0.3372 1.024 4,683 2329 4,191 1,941 389 10.89 668 226 245 0833 641 595.4 345
350 0.4163 1.027 3.846 2317 4,195 1.954 365 11.09 668 230 229 0942 632 624.2 350
355 0.5100 1030 3.180 2304 4.199  1.968 343 11.29 671 23.3 214 0951 62.3 652.3 355
360 0.6209 1034 2645 220 4.203  1.983 324 11.49 674 23.7 202 0.960 G614 697.9 360
365 0.7514 1038 2212 2278 4.209 1999 306 11.69 677 24.1 191  0.969 60.5 707.1 365
370 0.9040 Lo41 1861 2265 4214 2017 289 11.89 679 24.5 L80  0.978 59.5 T28.7 370
373.15 1.0133 L.044 L679 2257 4.217  2.029 279 12.02 680 24.8 L76 0.984 589 750.1 373.15
375 10815 1045 1.574 2252 4.220  2.036 274 12.09 G81 24.9 L70  0.987 8.6 761 375
380 1.2869 1049 1.337 2239 4.226  2.057 260 12.29 683 25.4 L61  0.999 576 788 380
385 1.5233 1.053 1.142 2225 4.232  2.080 248 12.49 685 25.8 153 1.004 56.6 14 385
390 1.794 1.058 0.980 2212 4,239 2104 237 12.69 686 26.3 147 1013 556 841 390
400 2.455 1.067 0.731 2183 4,256 2.158 217 13.05 688 27.2 134  1.033 536 896 400
410 3.302 1077 0.553 2153 4,278 2221 200 13.42 688 28,2 124 1054 515 952 410
420 4,370 1.088 0.425 2123 4,302 2.2 185 13.79 688 20.8 L16  1.075 494 1010 420
430 5,699 1,099 0.331 2091 4,331 2.369 173 14.14 685 304 109 1.10 472 430



CURSO DE OPERAGOES UNITARIAS Il - UFU — PROF. CLAUDIO ROBERTO DUARTE
TROCADORES DE CALOR TUBO-CARCACA

Introdugdo: Quando necessita-se de grandes dreas para a transmissdo de calor recomenda-se a
utilizagdo do trocador tubo-carcaga, que consiste de um trocador multitubular fechado composto
de diversos tubos que passam no interior de um carcaga. Um fluido escoa pelo interior dos tubos,
enquanto o outro fluido é forgado através da carcaga, sob a superficie externa dos tubos.

p 4
1 passe na carca¢a e 2 nos tubos
) Shel Tube
Divisor Espelho Tirantes e Espelho Tampa - - <ol
de passe fixo Casco espagadores flutuante do casco - )
/ (75 e g
\ = = —~
0] - 1
J4,07 10
Shell ube
outiet inlet

o

Cabecote Suportes Cabegote
fixo Chicanas flutuante
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CURSO DE OPERAGOES UNITARIAS Il - UFU — PROF. CLAUDIO ROBERTO DUARTE
TROCADORES DE CALOR TUBO-CARCACA

& OEOWE D

. Flzating Head Cover-Extaemal
. Fleating Tubesheat Skirt

23.
24,
25
26,
27.
28.
29
. Longitudinal Baffle

Packing Box

Packing

Packing Gland

Orritted

Tiercds and Spacers

Transverse Baffles or Support Plates:
Impringemeant Plate

| ik

A ]

DEE (2 @

. Pass Partition

Vent Connection

. Drain Connaction

. Instrument Connection

. Support Saddie

. Lifting Lug

. Support Bracket

. Weir

- Ligquid Level Connection
- Floating Head Support

Lo~ N<

. Stationary Head-Channel

. Stationary Head-Bonnet

. Stationary Head Flange-Channel or Bonnet
. Channel Cover

. Stationary Head MNozzle

. Stationary Tubesheeat

. Tubes

. Shell

. Shell Cover

. Shell Flange-Stationary Head End
. Shell Flange-Rear Head End

. Shell Nozzle

. Sheli Cover Flange

. Expansion Joint

. Floating Tubesheeat

. Flpating Head Cover

. Floating Head Cowver Flange

. Floating Head Backing Device

. Split Shear Ring

. Slip-on Backing Flange

QO



TROCADORES DE CALOR TUBO-CARCACA

5.1 - Introdugdo: Quando necessita-se de grandes dreas para a transmissdo de calor recomenda-
se a utilizagdo do trocador tubo-carcaga, que consiste de um trocador multitubular fechado
composto de diversos tubos que passam no interior de um carcaga. Um fluido escoa pelo interior
dos tubos, enquanto o outro fluido é forgado através da carcaga, sob a superficie externa dos

tubos. o Passo quadrado apresenta

Disposicdo dos tubos e passo do trocador menor queda de pressdo,
mas o passo tridngular
possui maior coeficiente de

> elicula h.
@ q ® p , . e
&P ® P é definido como a menor

PDPPPD as) @ (a5 @ distdncia entre os centros de

Passo Passo dois tubos. C' é o espaco vazio
Passo Quadrado u pas z

Girado entre os tubos>C'= (P T DT)

L )

Quadrado Tridngular




CURSO DE OPERAGOES UNITARIAS Il - UFU — PROF. CLAUDIO ROBERTO DUARTE
TROCADORES DE CALOR TUBO-CARCACA

Espacamento dos Tubos: Os buracos dos tubos ndo podem ser perfurados muito préximos uns
dos outros, uma vez que uma largura muito pequena de metal entre tubos adjacentes enfraquece
estruturalmente o espelho de apoio dos tubos. A menor distdancia entre dois buracos adjacentes
denomina-se ligamento ou intervalo, e estes sdo padronizados. Os tubos sdo dispostos ou em
configuragoes quadradas ou em configuragoes triangulares conforme indicado nas figuras da
transparéncia anterior. A vantagem do passo quadrado é que os tubos sdo acessiveis para
intervalos externos e produzem uma queda de pressdo menor quando o fluido flui na diregdo
indicada na figura. Os afastamentos comuns para equipamentos quadrados sdo de 3/4in DE para
um passo quadrado de lado 1 in e de 1 in de DE para um passo quadrado com 1!/4 in. Para
equipamentos triangulares, eles sdo de % in DE para um passo triangular de lado igual a 15/16in,

de % in DE para um passo triangular de lado 1in e de 1 in DE para uma passo triangular de lado

11/4

Carcacas: As carcagas sdo fabricadas co tubos de ago IPS com diametros nominais de até cerca
de 12 in, conforme mostrado no Quadro da préxima pdgina. Acima de 12 in até 24 in, o diametro
externo real é igual ao didmetro nominal do tubo. A espessrua padronizada da parede para
carcagcas com didmetros internos de 12 a 24 in, inclusive, é de 3/8 in, o que é satisfatério para
pressdes de até 300Psi no lado da carcaga. Espessuras superiores de parede podem ser obtidas
para pressdes mais elevadas. Carcagas com didmetros superiores a 24 in sdo fabricados com
rolamento de placas de ago.

Q1
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TROCADORES DE CALOR TUBO-CARCACA

Chicanas: quando um liquido é mantido num estado de turbuléncia, os coeficientes de transmissdo de calor
tornam-se mais elevados. Para induzir a turbuléncia na parte externa dos tubos, podemos usar chicanas que
produzem o escoamento do liquido através da carcaga perpendicularmente aos eixos dos tubos. Isto causa uma
turbuléncia consideravel mesmo quando uma pequena quantidade de liquido flui através da carcaga. A distancia de
centro a centro entre as chicanas denomina-se passo da chicana (B) ou espagamento da chicana. Uma vez que o
espagamento entre as chicanas pode ser pequeno ou grande, a vazdo mdssica ndo depende inteiramente do
diametro da carcaga. O espagamento da chicanas normalmente ndo é maior do que o diametro interno da carcaga
nem menor do que um quinto do didmetro interno da carcaga. As chicanas sdo mantidas com firmeza por meio de
espagadores, os quais consistem de tirantes rosqueados no espelho e de um certo nimero de segdes menores de
tubo que formam apoios entre chicanas adjacentes. Existem diversos tipos de chicanas que sdo usadas em
trocadores de calor, porém, de longe, as mais usadas sdo as chicanas cortadas . As chicanas cortadas sdo placas

perfuradas com alturas geralmente iguais a 75% do didmetro interno da carcaga. Estas sdo conhecidas como
chicanas com corte de 25%.

= sen Passo das Chicanas (B) distadncia
alngsnp5

g cenfro a centro entre as
OOQOOo0

] QOO0 o

- eodoaaaa chicanas=> 1/5DI< B< DI

] QOOCOCO
OO0QOC

QO Drilling

QN



CURSO DE OPERAGOES UNITARIAS Il — UFU — PROF. CLAUDIO ROBERTO DUARTE

TROCADORES DE CALOR TUBO-CARCAGA

Fator de Corregdo F para AT, (DMLT): Para um trocador de calor diferente do de
tubo duplo, o calor transferido é calculado usando-se um fator de corregdo aplicado @ DMLT.
Este fator (F) depende da geometria do equipamento.

A obtengdo da temperatura média logaritmica DMLT se sustenta em duas importantes

Exemplo tipico

hipoteses: 1- os calores especificos dos fluidos ndo variam com a temperatura e 2-
os coeficientes de transferéncia de calor por convecgdo se mantém constantes ao
atravessar o trocador de calor. Geralmente, a segunda hipétese é a mais restritiva
AN devido aos efeitos da entrada (devido a ndo uniformidade da conrrente), a variagdo
' de viscosidade e de condutividade térmica do fluido etc. Normalmente, sdo
empregados métodos numéricos para corrigir estes efeitos. Sendo assim, caso se
utilize um trocador de calor diferente do tubo duplo, a transferéncia de calor deve
ser calculada utilizando um fator de corregcdo que se aplica a DMLT (que deve ser
calculada considerando um trocador do tipo tubo duplo operando em contracorrente
com as mesmas temperaturas de entrada e saida para os fluidos quente e frio).

orrection Factor, F
\\\

Portanto nestas situac6es devemos escrever:
|Q =UA(FAT,..) |

Observacado:

a) Ndo se recomenda, por razées econdomicas, trocadores com
F<0,75.

b) Recomenda-se que outro tipo de arranjo (trocador) seja

empregado quando os valores terminais de temperatura ndo
permitirem encontrar F.
c) Se um fluido é isotérmico: R=P=0 >F=1

-~

-

Q2
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TROCADORES DE CALOR TUBO-CARCACA

Exemplo: Determinar a drea de troca necessaria para um trocador de calor, construido com tubos de 1 in de D,
para resfriar 55.000Ib/h de uma solugdo de etanol a 95% (Cp.iqnoi= 0,91 Btu/(Ib.°F)) de 150°F para 103°F usando
50.000 Ib/h de dgua disponivel a 50°F. Admitir Uy=100Btu/(h.ft2.°F) e considere trocadores com as seguintes
configuragoes: tubo duplo de correntes paralelas, tubo duplo de contracorrente, turbo carcaga 1-2 (uma passagem

na carcaga e duas ou mais nos tubos) com 72 tubos por trajeto. O Etanol escoa na carcagallll

a) Trocador de Calor Tubo Duplo - Correntes Paralelas:

Ja provamos que:

Q:chpq (qu _qu) = mepf (Tfs _Tfe 1

_ qupcf (qu _qu) —l—Tfe _ 55000X0,91(150—103) +50
m.C 50.000x1

fs

= |T,, =97,05°F|

| Fluj,
| /do Queny 3

At, =5,95°F | T 1%

T;,=7"997,05°F

At =100° F°

L 50

Sabemos que:

Q=U_AAT,, [1] 2
AT, — AT, — —
= ATm=DMLT=[ = 1] _595-100 _ —94,05 =33,33°F
In AT, In[5'95) —-2,82
AT, 100
De [1] teremos:
A=—Q 2852350 _ 1\ J05 77 7]
U,AT,, 100x33,33
A éarea externa pode ser obtida pela equacgédo abaixo:
2
Aexterna:27z-reL:7z-DeL:>L:AeLE)ma: 705,77ft 1ft
7P 31415 1 =L
12
= |L = 2695, 92 ft| = Considerando um L ., yocaor = L
por tubo
2695,92
Niibos = —/f/{ == |ntubos ~ 90tubos
30 il

tubo

QAN
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TROCADORES DE CALOR TUBO-CARCAGA

Exemplo: Determinar a drea de troca necessdria para um trocador de calor, construido com tubos de 1 in de D,
para resfriar 55.000lb/h de uma solugdo de etanol a 95% (Cp.tano 0.91 Btu/(Ib.°F)) de 150°F para 103°F usando
50.000 Ih/h de dgua disponivel a 50°F. Admitir Uy=100Btu/(h.f+2.°F) e considere trocadores com as seguintes
configuragdes: tubo duplo de correntes paralelas, tubo duplo de contracorrente, turbo carcaga 1-2 (uma passagem
na carcaga e duas ou mais nos tubos) com 72 tubos por trajeto. O Etanol escoa na carcagallll

Sabemos que:

1 Q=U;AAT,, [1] 2
AT, ~ AT, =53°F

= AT, =DMLT=AT, = AT, =53°F

b) Trocador de Calor Tubo Duplo - Contracorrente:

O mesmo calculo do item (a) é verdadeiro:

Q:m & (qu _qu) = mepf (Tfs _Tfe

™~ pq

L _MCy (Toe —Toe) .1 _55.000x0091(150-103) .. De [1] teremos:
fs — - fe =™
C 50.000 x1
m,C,, x A Q 2852350 o
[T, —97.05°F] U,AT,, 100x53

A area externa pode ser obtida pela equacéo abaixo:

T(eF) !
A ZﬂDL:L:M: 443,84 ft
xterna e =D - T
Te e 3,1415x| 1if =
At 52,950~ idoq, 1234
\L = 52,9578 T —Uente
|_> 197,05 T 103 = |L =1695, 40 ft| = Considerando um Lportmcadorzgo%
B por tubo
G At, =|53° F
'do gy, 2 J 1695’ 40/](/(
~—— _{_1 50 N iubos = —/ft/ = |nmbos ~ 57tubos
> 30
& " tubo
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TROCADORES DE CALOR TUBO-CARCACA

Exemplo: Determinar a drea de troca necessdria para um trocador de calor, construido com tubos de 1 in de D,
para resfriar 55.000lb/h de uma solugdo de etanol a 95% (Cp.tano 0.91 Btu/(Ib.°F)) de 150°F para 103°F usando
50.000 |h/h de agua disponivel a 50°F. Admitir Uy=100Btu/(h.ft2.°F) e considere trocadores com as seguintes
configuragdes: tubo duplo de correntes paralelas, tubo duplo de contracorrente, turbo carcaga 1-2 (uma passagem
na carcaga e duas ou mais nos tubos) com 72 tubos por trajeto. O Etanol escoa na carcagallll

C) Sabemos que para o Tubo Carcaga devemos usar 0 AT, . :
AT . = AT

mCC mContra—Corrente

Sendo assim podemos escrever:

Q=UA(FAT,)

Q=U,AAT, [1]

AT, = AT, =53°F

= AT =DMLT=AT, = AT, =53°F
Q 2352350

Uy (FAT,c) 100x(0,85%x53)

=

— |A=522,16 ft?

A area externa pode ser obtida pela equacéo abaixo:
522,16 ft?

. 1 ft
3,1415 1
(i 50|

Aierna = 7D, L= L = Avterna _
D,

=> | Ly =1994,56 ft| = Considerando n

L[otal

tubos
L

por-tubo

1994,56 ft

— Ltotal
= Lpor—tubo - 2n

:>||_ =13,85 ft

por-tubo

144

tubos

x passes —tubo

Veja na proxima pagina como
obter o valor de F=0,85.

Q-
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0.9 —
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= 0.8 -
=
£ 5
= 0.7 |—=
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L | [5 L
. t fan
0.6 L= |ZEE|E
0.5 | | |
0.0 0.1 0.2 .5 0.6 0.7 0.8 0.9 1.0
¢T1 ~ Temperature Efficiency, P
t , .
: —_— Neste exercicio, o etanol escoa na carcaga. Portanto,
( , ; ; ; - T, é a temperatura de entrada e T, a de saida do
' — ty etanol. Para o caso da dgua t, e t; representam a sua
‘1’T2 temperatura de saida e de entrada do trocado
= o - W
p_L—-t 97,05-50 . .- 50-103 4

T,—t, 150-50 t,—t, 97,05—50 ==
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Exemplo: Uma vazdo de 68kg/min de dgua é aquecida de 35 a 75°C por um dleo de calor
especifico igual a 1,9kJ/kg.°C. Os fluidos sdo usados em contracorrente em um trocador de calor
tubo duplo, com o éleo entrando no trocador a 110°C e saindo a 75°C. O coeficiente global de
transferéncia de calor é 320W/m2.°C. Calcule a area de troca de calor.

T(QC)AL

——110|_

Af, =35°(

1 75|

T Fluig,, Qu

—Tfte. |

€nte

—75

40° F

L35

Sabemos que AT, é calculada como :

[AT,-AT,] 40-35

In ATZ In [ioj
AT, 35

AT, =DMLT=

—37,44°F

Sendo assim podemos escrever:
=|Q=UA(AT,) |= Q="

szqcpq(Tq ) mC (
68
SR
= |Q=189,50kW |

_ Q 1,895.10°
U, (AT,)

Te)
L

Q:mfcpf (Tfs

320 (37,44)

= —|A=15,52m?

]><4180><(75—35) ~1,895.10° 2
S

qQQ



Exemplo: considere agora que ao invés do trocador de calor tubo duplo do exemplo da pagina
anterior, deseja-se utilizar um trocador de calor de tubo e carcaga com a dgua escoando em um
passe na carcaga e o dleo escoando em dois passes nos tubos. Calcule a drea necessdria para este
trocador de calor, admitindo que o coeficiente global de transferéncia de calor seja ainda
320W/m2.°C. A solugdo é simples, ja que basta aplicar o conceito de fator de corregdo F, neste
caso facilitado pela solugdo do exercicio anterior que foi para o contracorrente. Veja na prdoxima

CURSO DE OPERAGOES UNITARIAS Il — UFU — PROF. CLAUDIO ROBERTO DUARTE

pdgina como obter o valor do fator de corregdo F.

——110(__

Af, =35°(

T(2CH

.- .

—75

40° F

L35

Para o Tubo Carcaga devemos usar o AT, . :

AT cc = AT,

m mContra—Corrente

Sendo assim podemos escrever:

= |Q =UA(FAT, )

Q=U_AAT,, [1]
= ATm :DM LT:ATmContra—Corrente = 37’ 44
Q 1,895.10°

A= - =
U, (FAT,.c) 320x(0,81x37,44)

A =19,53m?

QQ
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¢/~ Tecmperacare Efficiency, P
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o_L-t_75-110__ T, T, 3575 _
T, —t, 35-110 t,—t 75-110 ==
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SO AE —
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1
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Neste exercicio, o etanol escoa na carcaga. Portanto, T; é a
temperatura de entrada e T, a de saida do etanol. Para o caso
da dgua t, e t; representam a sua temperatura de saida e de
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TROCADORES DE CALOR TUBO-CARCACA

TABLE 11.2 Representative Values of the Overall Heat Transfer

Coefficient
Fluid Combination U(W/m?*- K)
Water to water 850-1700
Water to oil 110-350
Steam condenser (water in tubes) 1000-6000
Ammonia condenser (water in tubes) 800-1400
Alcohol condenser (water in tubes) 250-700
Finned-tube heat exchanger (water 25-50

in tubes, air in cross flow)
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TROCADORES DE CALOR TUBO-CARCACA

C,>>C.

or a condensing

vapor (Cp—#o0) —

}

T

el

1 X— 2

(a)

C, << C,or
an evaporating
liquid (C,— o) —

}

T

1 X—

(D)

~N —

(o)

FIGURE 11.9 Special heat exchanger conditions. (a) C, > C,
or a condensing vapor. (b) An evaporating liquid or €, < C..

(c) A counterflow heat exchanger with equivalent fluid heat

capacities (C, = C,).

C}: = mﬂ Cp,fp

1.C,
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5.3 Projeto de um Trocador de Calor Tubo-Carcagca Método Kern

5.3.1 - Temperatura Caldrica ou Temperatura de referéncia de fluido usada
para determinagdo das propriedades fisicas de derivados do petréleo (Oleos)
Até aqui as propriedas fisicas foram determinadas na temperatura média das correntes =

colburntemperatura de referéncia para propriedades fisicas do fluido visando reduzir os
erros na estimagdo de U.

Fluido Quente Veja na proxima pagina

afico usado na
t,.=t,+F.(t, —t o 8
gc as C ( qe qs) estimativa de Fc.

Fluido Frio

tfc :tfe + I:c (tfs _tfe)
Portanto teremos:
> Fig. 17 (p.648) do Kern

Maiores detalhes a respeito
deste topico vc encontrara no
capitulo 5 do KERN.
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A corrente que fornece o maior valor de

Kc

controla o processo e deve

ser usada para estabelecer o valor de Fc para ambas as correntes

t
F— f(K,, 2y 5k, 200
At At,
« _ YU,
C Uf

U_ = Coef. Global do Terminal Quente
U, = Coef. Global do Terminal Frio

1NC
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Calculo de temperatura caldrica

Exemplo: Oleo crui (202API) é resfriado de 300 a 2002F, enquanto a gasolina (602API) é aquecida de 80 a 1202F num

trocador. Para quais temperaturas do fluido U deve ser calculada?

Oleo cru (20°API):

ge
Gasolina (60°API):
t, —t, =120—-80=40°F

fs

te —t,c =300—200=100°F

Temp

——300%F |~

At, = At, =180°F

— L 120¢°F

—200¢2F

Az, = AL, =120°F

1 —L_80°F

Area

1NA
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Calculo de temperatura caldrica

Exemplo: Oleo crui (202API) é resfriado de 300 a 2002F, enquanto a gasolina (602API) é aquecida de 80 a 1202F num
trocador. Para quais temperaturas do fluido U deve ser calculada?

Oleo cru (202API): tee — s =300—-200=1 O° F
Fg.17 Kc=0,68

Gasolina (602API): t,, —t;,, =120-80=40°2 F
Fg.17 Kc<0,1

O maior valor de Kc correspondente ao coeficiente de controle de transferéncia de calor, o qual
supomos sirva para estabelecer a variacao de U com a temperatura. Kc=0,68.

At
at, 2 1204 667 —> F. =0,425
At,  At, 180

ol
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Calculo de temperatura caldrica

Exemplo: Oleo cru (202API) é resfriado de 300 a 2002F, enquanto a gasolina (602API) é aquecida de 80 a 1202F num

trocador. Para quais temperaturas do fluido U deve ser calculada?

Temperatura caldrica do oOleo cru:

toe = g + Fo(fge — 1)

t,. =200+ 0,425(300—-200) = 242,5° F
Temperatura caldrica da gasolina:

te =t +F; (tfs _tfe)

t,., =80+0,425(120—-80) =97°F

Oleo cru (20°API):

qe

Gasolina (60°API):
t,—t,=120-80=40°F

fs

te —t,c =300—200=100°F
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5.32 - Temperatura da parede do Tubo, T,

A temperatura da parede do tubo pode ser calculada pelas temperaturas
caloricas quando conhecemos hio e hO. Caso: Fluido quente na parte externa dos tubos

t = (Carcaga).

o - b E usual despn:ezar' a diferenf;a de temperatura
(tw-tp) através de tubo metdlico e considerar o
tubo inteiro como estando na temperatura da

superficie externa da parede, tw.

Conforme ja vimos, podemos escrever:
D
tq p-if 1 h, =h (ﬁ] =h [M]
Rio Ao DExterno
Q _ At tqc tfc _ tw _tfc
ho hio >R R,+R R
o - te =t G, —tg Explicitando tw:
h
1.1 1 t, :tfc+—o(tqc _tfc)
h, h, h h, +h,
Rio - = > isténciai h.
: Resisténcia interna t, = tqc . io (tqc _tfc)
Ro E I"lio + ho
Temperaturas caldricas :
. Observagédo: com tw: g, ==> £
> Resisténcia externa My,

11N



CURSO DE OPERAGOES UNITARIAS Il — UFU — PROF. CLAUDIO ROBERTO DUARTE

Método Kern de Projeto de Trocador de Calor Passo-a-Passo:

As condic¢des exigidas no processo:
Fluido Quente: t ,, t,, s, M., C,, 1, K, R; e AP
Fluido Frio: t,, t.,, Mm;, s, C;, 1, K, R, e AP

Para o trocador, os seguintes dados devem ser conhecidos:

Lado da Carcaca

1. Balanco de Calor:
Q:chpq (qu —qu) = mepf (Tfs —Tee
2. Verdadeira Diferenca de Temperatura AT:

P:tZ_t'l R:Tl_TZ

= AT=MLDT x F; (Figural8)

Interior do Tubo T, —t t, —t
D, NuUmero e comprimento 3. Temperatura Calérica F. (Fig. 17 (p.648) do Kern):
Espacgo da Chicana D, e passo Fluido Quente Fluido Frio
Passagens Passagens te =t + Pty — 1) |t =te + F(ty —tg)
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Método Kern de Projeto de Trocador de Calor Passo-a-Passo:

Para o Fluido da carcaca: (geralmente o fluido quente )

4.Area de escoamento, a, :

D,C'B
a, =
P

T

5.Fluxo Méssica, G, :

6.0Obtenha D, : = | D, =4,

Para Passo Quadrado Teremos (D,):

= | D,

e

[4P? —zD? ]
_ T externo—tubo

7D

externo—tubo

Para Passo Triangular Teremos (D,):

-

e

— [3' 44 PT2 - 7Z-Deleerno tubo :I

7D

exter

no—tubo

Obtenha 4 para T, em (ﬁj =

Ib

7.0Obtenha J,, : Obtido pela Figura 28

8.Obtenha C, [

j na temperatura T, e k[

Btu.ft

h.ft>.°F

)

Calcule:

(

Btu

Ib°F

C,.u %
Kk

9. Calcule hy :

cC . B2 0,14
hy = J,, K a-# b= |p =| £ —> Figura—24
D Kk Ay
10. Calcule T,,, temperatura da parede :

io

%

ho
_ A
TW —tfc +W(T

o

s

_ch)

qc

0,14
11. Obtenha 4¢, € ¢, = [Lj :

Fhn

12. Obtenha o coeficiente corrigido —

ho
P

hO = X¢s

Os itens 13 a 15 sdo comuns a carcacga e aos tubos
13. Coeficiente Global de Polimento U_ :

hiOhO

U. —=_—_109 0
€ h,+hy

14. Calcule o Coeficiente Global de Projeto U :

Q

Btu

U._ =
o Ax< AT

[

h.ft>.°F
15. Calcule o Fator de Encrustagcédo Ry :

)

Rd:Uc_UD

h

ft2°F

U U,

[

)

Btu

Calculos relativos ao

Fluido

que Escoa na CARCACA



CURSO DE OPERAGOES UNITARIAS Il — UFU — PROF. CLAUDIO ROBERTO DUARTE

Método Kern de Projeto de Trocador de Calor Passo-a-Passo:

CASO O R, SUPERE O FATOR DE INCRUSTACAO EXIGIDO,
SIGA O PROCEDIMENTO INDICADO PARA O CALCULO DA

Calculo da Queda de Pressao!!!

16.Para o R, obtido no item 6 obtenha o coeficiente de fricgéo f Fig. 29

L
) 3 N+1=—
17. Calculo do numero de intersecfes: = B

st2 I:)int ernodacarcaca (N + 1)
5,22.10"° D, s¢,

18.AP, = ( psi) — s = densidade relativa.

7))
o
2

o
5 £
>
O O
V):gm
T 2W
2“—3
\co
O o Y

CARCACA



CURSO DE OPERAGOES UNITARIAS Il — UFU — PROF. CLAUDIO ROBERTO DUARTE

Método Kern de Projeto de Trocador de Calor Passo-a-Passo:

Para o Fluido dos Tubos: (geralmente o fluido Frio)
4.Area de escoamento, a, : — a’', area obtida do quadro 10.

9. Calcule hy :

>
s ( S A

ol

Y2
Ay

—> Figura — 24

j0.14

N.a',

a, =

"~ numero — de — passagens

5.Fluxo Massica, G, :

6.0btenha D : = Quadro 10

Ib
Obtenha ara T, em | —
/'l p fc [ﬂh]

— DG[
u
7.0Obtenha J, :
Obtido pela Figura 24

Re

Btu Btu.ft
8.Obtenha C; [Wj na temperatura T,., € k[w]:
b
Calcule: (Cf—k#j

10. Calcule T,,, pelo céalculo da carcaca o valor € o mesmo :

io __ i iterno

¢t ¢t Dexte rno

h h, D
=<

0,14
11. Obtenha ., € & =[L] : Figura —24
A
12. Obtenha o coeficiente corrigido = |h,, = %xﬁ
t

Os itens 13 a 15 sao comuns a carcaca e aos tubos

CASO O R, SUPERE O FATOR DE INCRUSTACAO EXIGIDO,
SIGA O PROCEDIMENTO INDICADO PARA O CALCULO DA

Calculo da Queda de Pressao!!l
16.Para o R, obtido no item 6 obtenha o coeficiente de friccdo f Fig. 29
fGZLn
5,22.10"° D,s¢
4nV? 62,5
s 2g' 144
V? 62,5
2g' 144
19. |AP. = AP, + AP,

17. AR, = ( psi) — s = densidade relativa.

18.AP, =

é obtido pela Figura 27

Calculos relativos ao Fluido

que Escoa nos TUBOS

( psi) — s = densidade relativa. Por variagdo de direcéo - retorno



CURSO DE OPERAGOES UNITARIAS Il — UFU — PROF. CLAUDIO ROBERTO DUARTE

Exercicio: calculo de um trocador com éleo bruto e querosene. 43.800 Ib/h de querosene com

42°API deixam o fundo de uma coluna de destilagdo a 390°F e serdo resfriados até 200°F por
149.000 Ib/h de dleo bruto de conteido médio com 34°API proveniente de um reservatorio a 100°F
e sai a 167,25°F. Uma queda de pressdo de 10 psi é permissivel para ambas as correntes, e, de
acordo com o Quadro 12, devemos dispor de um fator de incrustagdo combinado igual a 0,003.
Dispomos para este servigo de um trocador com 21(1/4) in de DI possuindo 158 tubos BWG nimero
13 com comprimento de 16 ft e DE de 1 in, dispostos com passo quadrado com afastamento igual a
1(1/4) in. O feixe é agrupado em quatro passagens, e a distdncia entre as chicanas é de 5 in. O
trocador serd conveniente, isto é, qual é o fator de incrustagdo?

As condig¢des exigidas no processo: 1. Balango de Calor:
Fluido Quente: tgs tgey My, Cq, w, K, R, e AP Q=m,C,, (qu _qu): m,C, (Tfs ~T,
Fluido Frio: t., t,, M., C., u«, K, R, e AP
e e T e A y _ = Q=m,C_, (Toe — Ty ) = 43.80028 0,50 BW (390 —200) ™R,

Para o trocador, os seguintes dados foram fornecidos: h WO,

Lado da Carcaca Interior do Tubo — |0=4.909.980 Btu

D, =21%%in NUmero e comprimento =158 e 16ft h

Espaco da Chicana=5in D.=1lin e passo quadrado com 1%?in o 4.9 .980ﬂ

Passagens=1 Passagens=4 =T, = W_'_Tfe = I [ QYA F

e 149.000-—-x% 0,49
M WoF
L3 . ’ ’ .o ’ .o
Veja a leitura dos Cp’s na proxima pagina = [T, =167,25°F|

Resolva o exercicio novamente usando no cdlculo do Q com o calor especifico calculado com
base na temperatura caldrica e ndo na média. Na verdade esta informagdo ird aparecer
somente ao final da solugdo na etapa que relaciona Q=UAAT

11
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idrocarbonetos liquidos. [Holcomb e Brown, Ind. Eng. Chem., 34, 595
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CURSO DE OPERAGOES UNITARIAS Il — UFU — PROF. CLAUDIO ROBERTO DUARTE

f o
Exercicio: calculo de um trocador com éleo bruto e querosene. 43.800 Ib/h de querosene com 42°API deixam

o fundo de uma coluna de destilagdo a 390°F e serdo resfriados até 200°F por 149.000 |b/h de dleo bruto de
contelido médio com 34°API proveniente de um reservatério a 100°F e aquecido até 167,25°F. Uma queda de
pressdo de 10 psi é permissivel para ambas as correntes, e, de acordo com o Quadro 12, devemos dispor de um
fator de incrustagdo combinado igual a 0,003. Dispomos para este servigo de um trocador com 21(1/4) in de DI
possuindo 158 tubos BWG nimero 13 com comprimento de 16 ft e DE de 1 in, dispostos com passo quadrado com
afastamento igual a 1(1/4) in. O feixe é agrupado em quatro passagens, e a distdncia entre as chicanas é de 5 in. O
trocador sera conveniente, isto €, qual é o fator de incrustagdo?

2. Verdadeira Diferenca de Temperatura AT:

AT=AT,, xF; (Figural8) =153,10° F x0,9 = |AT=137,80° F |
3. Temperatura Calorica F,(Fig. 17 (p.648) do Kern):

Fluido Quente
tqc = tqs +F, (tqe

—t,) =>t,, =200+0, 42><(390 — 200) =280°F

Fluido Frio
tfc :tfe + Fc (tfs

Pous — t, -t :167,25 100 — 0,23 R:Tl T, _ 390 - 200 _2.81
. —t 390-100 t,—t, 167,25-100
AT, — AT, —
AT, =DMLT= [ 2 1] = 100—222,25 =153,10°F
AT 100
In 2 In
AT, 222,25

—t,,)=>1t,, =100+0,42%x(167,25—-100) =128,25° F

A=At =22275'F

Temp

390F -

167,25¢F |




F, FATOR DA DIFERENGA DE TEMPERATURA
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Figura vdlida para um passe na carcaca e 2
ou mais nos tubos!!!
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CURSO DE OPERAGOES UNITARIAS Il — UFU — PROF. CLAUDIO ROBERTO DUARTE

Para o Fluido da carcaca: (geralmente o fluido quente )
4.Area de escoamento, a,:=>C'= ( P

—DT):1,25—1:O,25in

6.0Obtenha D, : = |D, =4,

Para Transferéncia de Calor (D,):
Para Passo Quadrado Teremos (D,):

. 2
S:DiC B _21,25x0,25x5 _ 25 in x 1t )\ _ 147512
P 1,25 12
5.Fluxo Méssica, G; :
Ib
o 43.800°° b
* a, 0,1475ft? ft2

P é definido como a menor

distdncia entre os centros de
dois tubos. C' é o espago vazio

entre os 'rubos-)c'-:(PT-DT)

%@EBGB

DSDOPD

Passo
Quadrado

=0,0825 ft

4P? — zD? 4x1,25% —3,1415=1°

— De — I: T extemo—lubo:l — I: :| — 0,99)“{ 11it
7 Dex(erno—(ubo 3’ 1415 > 1 12}'{{
Ib
Obtenha 4 para T, =280°F em oh
11— 0,38.10° a _ 1b 30,480 3600 o, 92( Ib )
om. g 453,60¢  1ft 1h ft.h
0,0825 #f x 296949,15%

D.G “ft

—|Re=—22s — m = 26628,59
“ 0,92
h

JL_

7.0Obtenha J,, : |J, =93
Obtido pela Figura 28

8.0btenha Cq[ B:u ) na temperatura T,. = 280°F,
Ib°F g
Btu.ft

ek| ———— |:

[h.ftz.on
C :0,58[ Bt ] > |k=0,0765( BTt

g Ib°F h.ft*.°F

C,.u
Calcule: [ ” ] =1,91
0,0765 B?;'o,:

Calculos relativos ao Fluido
que Escoa na CARCAGA



PROCESSOS DE TRANSMISSAO DE CALOR

Quadro 10 Dados sobre trocadores de calor e condenasacio em tubos

Espessura .
da parede,
in

Area de es-
coamento
por tubo,

T . in?

Area por ft
__lipcar, ft*

e

Extem )

Interna

0,109
0,083
0,065
0,049
0,035

0,134
0,120
0,109
0,095
0,083.
0,072
0,065
0,058
0,049

0,165
0,148
0,134
0,120
0,109

0,0625
0,0876
0,1076
0,127~
0,145

0,182
0,204
0,223
0,247
0,268
0,289
0,302
0,314
0,334

0,355
0,389
0,421
0,455
0.479

0,1309

Area usada no
calculo

0,2618

L

- 0,0874

0,0748

0,0969
0,1052
0,1125

0,1263
0,1335
0,1393
0,1466
0,1529
0,1587
0,1623
0,1660
0,1707

0,1754
0,1843
0,1916
0,1990
02048 |

0,095

0,515

0,2121

0,083
0,072
0,065
0,058

0,049

0,546
0,576
0,594
0,613
0,639

0,2183
0,2241
0,2277
0,2314

0,2361

1971



642 . PROCESSOS DE TRANSMISSAO DE CALOR

’

Viscosidades das fracées do petréleo
Para intervalos de temperatura usados no texto
Coordenadas a serem usadas com a Fig. 14

X
Gaso{ina natural, 76°API 14,4 6.4
Gasolina, S6SAPL ......... ... ... .. .l il llllllIie
ﬁoﬂerOSEHC, 42°APT ... i &m
Destilado, 35°API ....... . 10,0 20,0
Metade do contetido bruto, wevsenen 10,3 21,3
Gasoleo, 28°APIL ....... ... ... ... ... 10, 23,
N.° do Dens. rel.
acido 20/4°C X X,
Améndoa ... i L 2,85 0,9188 6,9 _ 28,2
Baleia, refinado .............. ... ... ........"" 0,73 0,9227 7.5 27,5
Carogo de algodfio .............oonnonnn ] 14,24 0,9187 7,0 28,0
Coco ... 0,01 0,9226 6,9 26,9
Espermacete ................................" 0,80 0,8829 7.7 26,3
Figado de bacalhau - 0,9138 7,7 27,7
Girassol ................... 2,76 0,9207 7,5 27,6
Gordura de gado .... 13,35 0,9158 6,5 28,0
Gordura de porco 3,39 0,9138 7,0 28,2
Mostarda ............... ... ... ... “es 0,9237 7,0 28,5
Niicleo de palmeira .................... ... . """ 9,0 0,9190 7,0 26,9
Oliva ...... P U o 0,9158 6,6 28,3
Perilacrua ..., ... . ... ... ...l 1,36 - 0,9297 8,1 27,2
Sardinha ........................ Ve d i e 0,57 0,9384 7.7 27,3
Semente decolza ...................c....... 0" 0,34 0,9114 7,0 28,8
Sementede linho ....... ... .. ... 01Tttt 3,42 0,9297 6,8 27.5
Soja ...l 3,50 0,9228 8,3 27,5
*Baseado em dados de A. R. Rescorla e F. L. Carnahan, Ind. Eng. Chem., 28, 1212-1213 (1936).
Viscosidades de dcidos Eraxos comerciais*
250 até 400°F
Densid. rel.
a 300°F X Y
........................ 0,789 10,5 25.5
........................ 0,792 10,1 23,1
...................................... 0,799 10,0 25,2
............................................... - 0,786 9,2 25,9

* Dados fornecidos por D. Q. Kern e W. Van Nostrand, /nd. Eng. Chem., 41, 2209 (1949).
199
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Fig. 14 Viscosidades de liquidos. (Perry, Chemical Engineers’ Handbook, 3.9 ed.,McGraw-Hill Book
Company, Inc., New York, 1950.) ;
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800 Area de escoamento do feixe, a4=DIxC' =xB/144 P, .5 - 2,...;.@::,,., .m,g, feixe, 1* - : i ,_;-'{' 3 : 200

Vuomam.s.-wu..:l:‘n;.“ = Wm' “M'. i 6 b e
500 Diémetro eq e, d, = Hm;""'"‘““ wcial g' = Espago vario entre mo‘.is adjacentes, in g F i e
400 =+ .d, = Dimetro equivalente, in : i
DE do tubo, in Passo P~ 4 s
- - L/ G; = Vaillo méssica, /h-N*
390 . 1”Quadrado @95 ... Mo = Coe externo Btulh M*-oF 300
A 72585 e D! = Didmetro interno da carcaga, in E :
200 / K = Condutividade Mrmica, Btulh -it* -°FIft
l;v. = Passo dos tubos, in

T

Re =26628,59] »

Fig. 28 Curva de transmissido de calor do lado da carcaca para feixes com chicanas fracionarias com
cortes de 25%.
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624 PROCESSOS DE TRANSMISSAO DE CALOR
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CURSO DE OPERACOES UNITARIAS Il — UFU — PROF. CLAUDIO ROBERTO DUARTE
Método Kern de Pr'ojeto de Trocador de Calor Passo-a-Passo:

0,14
11. Obtenha 4, e ¢, = (ij :
Ay

9. Calcule hy :

E<S
h =JHL[—C‘:('#j ? | =

para T, =220°F = Fig.14

q 1b  30,48cm 3600 %

0,14
D, = (L] —> Figura — 24

° D Fan
Mo =93xwx1,91: Mo =164,71 = u,, =0,56.1072 x
b 0,0825 3 om. g 453,60¢g  1ft 1h
10. Calcule T,,, temperatura da parede : b
= |, :1,35(—j
hy ft.h
T, =t + P (Toe — T ) =128,25+ 164,71 (280 —128, 25) 2 Y (0,92
hiO + & hio +164.71 Portanto: = ¢S =| — =| —— —> ¢s = 0, 95
’ 1,35
b P 4 Hw ’
12. Obtenha o coeficiente corrigido = |h, = %x &,

segue 0s mesmos passos de 4 a 9 sé que
h, .
=164,71 que j& calculamos

Aqui devemos usar o valor de
S

h, :%x@ —=164,71x0,95 = [h, =156, 47

S

I'-]iO

O céalculo de
T
para o fluido no interior do tubo. Apds obter o valor de

h, . - - .
—9 =109 sera possivel seguir estes calculos!!!!

T
hy
T, =t + ﬁ(tm —T¢)
z + ;S ‘Os itens 13 a 15 sdo comuns a carcaga e aos tubos, ‘
164,71 portanto vamos calcular primeiro os valores relativos
Tw =128,25+ 109 + 164, 71(280 —128,25) = |Tw =220°F | aos tubos.

Calculos relativos ao Fluido
que Escoa na CARCACA



642 . PROCESSOS DE TRANSMISSAO DE CALOR

’

Viscosidades das fracées do petréleo
Para intervalos de temperatura usados no texto
Coordenadas a serem usadas com a Fig. 14

X
Gaso{ina natural, 76°API 14,4 6.4
Gasolina, S6SAPL ......... ... ... .. .l il llllllIie
ﬁoﬂerOSEHC, 42°APT ... i &m
Destilado, 35°API ....... . 10,0 20,0
Metade do contetido bruto, wevsenen 10,3 21,3
Gasoleo, 28°APIL ....... ... ... ... ... 10, 23,
N.° do Dens. rel.
acido 20/4°C X X,
Améndoa ... i L 2,85 0,9188 6,9 _ 28,2
Baleia, refinado .............. ... ... ........"" 0,73 0,9227 7.5 27,5
Carogo de algodfio .............oonnonnn ] 14,24 0,9187 7,0 28,0
Coco ... 0,01 0,9226 6,9 26,9
Espermacete ................................" 0,80 0,8829 7.7 26,3
Figado de bacalhau - 0,9138 7,7 27,7
Girassol ................... 2,76 0,9207 7,5 27,6
Gordura de gado .... 13,35 0,9158 6,5 28,0
Gordura de porco 3,39 0,9138 7,0 28,2
Mostarda ............... ... ... ... “es 0,9237 7,0 28,5
Niicleo de palmeira .................... ... . """ 9,0 0,9190 7,0 26,9
Oliva ...... P U o 0,9158 6,6 28,3
Perilacrua ..., ... . ... ... ...l 1,36 - 0,9297 8,1 27,2
Sardinha ........................ Ve d i e 0,57 0,9384 7.7 27,3
Semente decolza ...................c....... 0" 0,34 0,9114 7,0 28,8
Sementede linho ....... ... .. ... 01Tttt 3,42 0,9297 6,8 27.5
Soja ...l 3,50 0,9228 8,3 27,5
*Baseado em dados de A. R. Rescorla e F. L. Carnahan, Ind. Eng. Chem., 28, 1212-1213 (1936).
Viscosidades de dcidos Eraxos comerciais*
250 até 400°F
Densid. rel.
a 300°F X Y
........................ 0,789 10,5 25.5
........................ 0,792 10,1 23,1
...................................... 0,799 10,0 25,2
............................................... - 0,786 9,2 25,9

* Dados fornecidos por D. Q. Kern e W. Van Nostrand, /nd. Eng. Chem., 41, 2209 (1949).
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CURSO DE OPERAGOES UNITARIAS Il — UFU — PROF. CLAUDIO ROBERTO DUARTE

Método Kern de Projeto de Trocador de Calor Passo-a-Passo:

Para o Fluido dos Tubos: (geralmente o fluido Frio)
1ft

2
4.Area de escoamento, a, : — a’', =0 515)?({[ j =3,58.1073t>

area obtida do quadro 10.

' -3
a = N.a’, _158x3,58.10° a —0,141fC
numero — de — passagens 4
5.Fluxo Méssica, G, :
149.000 2 T
G, =—-= —2h = |G, = >
a, 0,141ft
. 1ft
6.0btenha D : = Quadro 10 => D, ..o 4o wee =0,81i1 x B 0,0675 ft
Obtenha g para T,, em (ﬁj
/’l fc fth
1=2,6.107 g . b 30,48em 3600 _ #:8’7( Ib ]
om. g 453,60g  1ft 1h ft.h
0,0675 # x1.053.673,71 'b2
DG, ft
Re = = — [Re =8175,05
“ g, 7( 12
.h

16
sendo a relacédo — L = /ﬂ/ L
0,0675 /f{

7.Obtenha J,, : =

=237
D

Obtido pela Figura 24 =

8.0Obtenha C; (IIETUIJ:) na temperatura T,. =128,25°F, e k[

Btu.ft

h.ft2.°F

)

C, = 0,49 Bt“] k=0,077[ BTt
Ib°F h.ft’ O F

Btu,
ft2.°F

Calcule:

0,077

Calculos relativos ao Fluido
que Escoa nos TUBOS



PROCESSOS DE TRANSMISSAO DE CALOR

Quadro 10 Dados sobre trocadores de calor e condensacio em tubos

Espessura .
da parede,
in

DI,
in

Area de es-
coamento
por tubo,

. in?

!

Area por ft

‘v linear, ft*

‘Externa’.;

Interna

0,109
0,083
0,065
0,049
0,035

0,134
0,120
0,109
0,095
0,083.
0,072
0,065
0,058
0,049

0,165
0,148
0,134
0,120
0109

0,095

0,083
0,072
0,065
0,058
0,049

0,0625
0,0876
0,1076
0,127-
0,145

0,182
0,204
0,223
0,247
0,268
0,289
0,302
0,314
0,334

0,355
0,389
0,421
0,455

0,1309

0,0748

" 0,0874

0,0969
0,1052
0,1125

0,1263
0,1335
0,1393
0,1466
0,1529
0,1587

0.1623 _

0,1660
0,1707

0,1754
0,1843
0,1916
0,1990
02048

_—

0.576
0.594
0.613

0,639

0,2121
0

0,2241
0,2277
0,2314
0,2361
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642 . PROCESSOS DE TRANSMISSAO DE CALOR

’

Viscosidades das fracées do petréleo
Para intervalos de temperatura usados no texto
Coordenadas a serem usadas com a Fig. 14

X Y
Gasolina natural, 76°A PI 14,4 6.4
Gasolina, S6SAPL ......... ... ... .. .l il llllllIie 14,0 10,5
Querosene, 42°API . .......... ... 11,6 16,0

Destilado, 35°API .......

ﬁl\demde do conteiido bruto, eeaeans t
Gasoleo, 28°APIL ....... ... ... ... ... 10,0 23,6

N.° do Dens. rel.
acido 20/4°C X X,

Améndoa ... i L 2,85 0,9188 6,9 _ 28,2

Baleia, refinado .............. ... ... ........"" 0,73 0,9227 7.5 27,5

Carogo de algodfio .............oonnonnn ] 14,24 0,9187 7,0 28,0

Coco ... 0,01 0,9226 6,9 26,9

Espermacete ................................" 0,80 0,8829 7,7 26,3

Figado de bacalhau - 0,9138 7,7 27,7

Girassol ................... 2,76 0,9207 7,5 27,6

Gordura de gado .... 13,35 0,9158 6,5 28,0

Gordura de porco 3,39 0,9138 7,0 28,2
Mostarda ............... ... ... ... “ee 0,9237 7,0 28,5

Niicleo de palmeira .................... ... . """ 9,0 0,9190 7,0 26,9

Oliva ...... P U .. 0,9158 6,6 28,3

Perilacrua ..., ... . ... ... ...l 1,36 0,9297 8,1 27,2

Sardinha ........................ Ve d i e 0,57 0,9384 7.7 27,3

Semente decolza ...................c....... 0" 0,34 0,9114 7.0 28,8

Sementede linho ....... ... .. ... 01Tttt 3,42 0,9297 6,8 27.5

Soja ...l 3,50 0,9228 8,3 27,5

*Baseado em dados de A. R. Rescorla e F. L. Carnahan, Ind. Eng. Chem., 28, 1212-1213 (1936).
Viscosidades de dcidos Eraxos comerciais*
250 até 400°F
Densid. rel.
a 300°F X Y

........................ 0,789 10,5 25.5

........................ 0,792 10,1 23,1

...................................... 0,799 10,0 25,2

............................................... . 0,786 9,2 25,9

* Dados fornecidos por D. Q. Kern e W. Van Nostrand, /nd. Eng. Chem., 41, 2209 (1949).
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Fig. 24 Curva de transmissao de calor para o interior do tubo. (Adaprado de Sieder e Tate.)
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CURSO DE OPERAGOES UNITARIAS Il — UFU — PROF. CLAUDIO ROBERTO DUARTE

Método Kern de Projeto de Trocador de Calor Passo-a-Passo:

9. Calcule hy : o o _ hy
12. Obtenha o coeficiente corrigido = |h, < @,
i0 t
K C P % 4 0,14 ¢t
h, :JHB[“—k' & | = Q:[Zj —> Figura — 24
sendo: ¢ —109 = h, =109x1,12 —>
J,, (Cf”j 0.077 3 81— |M _134,73 ) 4
2 D “0,0675 4 Os itens 13 a 15 sdo comuns a carcaga e aos tubos
10. Calcule T,,, pelo calculo da carcaca o valor € o mesmo :
Do _ N | Dierno :134,73><—0’8_1j"{ — Mo _ 500
¢t ¢t Dexterno 1)"’{ ¢t
11. Obtenha g, na temperatura da parede T,,, =220°F , . .
ca—(2)" Calculos relativos ao Fluido
), = :
Ay E
s /g/ 11b 30,48,(}I’ﬁ 3600/8,/ que Scoa nos TUBOS
2, =1,6.10 <
o . g 453,60 o 1 ft 1h
= = 3, 87[ j
ft.h
0,1
—[ )2 =




642 . PROCESSOS DE TRANSMISSAO DE CALOR

’

Viscosidades das fracées do petréleo
Para intervalos de temperatura usados no texto
Coordenadas a serem usadas com a Fig. 14

X Y
Gasolina natural, 76°A PI 14,4 6.4
Gasolina, S6SAPL ......... ... ... .. .l il llllllIie 14,0 10,5
Querosene, 42°API . .......... ... 11,6 16,0

Destilado, 35°API .......

ﬁl\demde do conteiido bruto, eeaeans t
Gasoleo, 28°APIL ....... ... ... ... ... 10,0 23,6

N.° do Dens. rel.
acido 20/4°C X X,

Améndoa ... i L 2,85 0,9188 6,9 _ 28,2

Baleia, refinado .............. ... ... ........"" 0,73 0,9227 7.5 27,5

Carogo de algodfio .............oonnonnn ] 14,24 0,9187 7,0 28,0

Coco ... 0,01 0,9226 6,9 26,9

Espermacete ................................" 0,80 0,8829 7,7 26,3

Figado de bacalhau - 0,9138 7,7 27,7

Girassol ................... 2,76 0,9207 7,5 27,6

Gordura de gado .... 13,35 0,9158 6,5 28,0

Gordura de porco 3,39 0,9138 7,0 28,2
Mostarda ............... ... ... ... “ee 0,9237 7,0 28,5

Niicleo de palmeira .................... ... . """ 9,0 0,9190 7,0 26,9

Oliva ...... P U .. 0,9158 6,6 28,3

Perilacrua ..., ... . ... ... ...l 1,36 0,9297 8,1 27,2

Sardinha ........................ Ve d i e 0,57 0,9384 7.7 27,3

Semente decolza ...................c....... 0" 0,34 0,9114 7.0 28,8

Sementede linho ....... ... .. ... 01Tttt 3,42 0,9297 6,8 27.5

Soja ...l 3,50 0,9228 8,3 27,5

*Baseado em dados de A. R. Rescorla e F. L. Carnahan, Ind. Eng. Chem., 28, 1212-1213 (1936).
Viscosidades de dcidos Eraxos comerciais*
250 até 400°F
Densid. rel.
a 300°F X Y

........................ 0,789 10,5 25.5

........................ 0,792 10,1 23,1

...................................... 0,799 10,0 25,2

............................................... . 0,786 9,2 25,9

* Dados fornecidos por D. Q. Kern e W. Van Nostrand, /nd. Eng. Chem., 41, 2209 (1949).
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CURSO DE OPERAGOES UNITARIAS Il — UFU — PROF. CLAUDIO ROBERTO DUARTE

Método Kern de Projeto de Trocador de Calor Passo-a-Passo:

Os itens 13 a 15 sdo comuns a carcaga e aos tubos
13. Coeficiente Global de Polimento U_ :

hoh, _ 122x156,47 U — 68,55 ::L!’F

U = —
€ hy+h, 122+156,47

14. Calcule o Coeficiente Global de Projeto U :

U — Q Btu
© Ax<AT | h.ft2°F

O calor ja foi calculado e vale:|Q=4.909.980

Btu

Preciso obter o valor de A=area total de troca térmica,
lembre-se de que padronizamos a area externa.

2
A, =158x16 Ftx0, 2618% = |A, = 661,83 ft>
Btu
4.909.980 ———
Q

Portanto teremos:U_, = = S
A< AT 661,83 ft“ <x137,38° F

h.ft2.°F

15. Calcule o Fator de Encrustacdo R :

— U, =54 &j

U.—-U, 68,55—-54

R —
d U.uU, 68,55 =54

Btu

20
= |R, =3, 93.10° 8 [hft—':j




CURSO DE OPERAGOES UNITARIAS Il — UFU — PROF. CLAUDIO ROBERTO DUARTE

Método Kern de Pr'ojefo de Trocador de Calor Passo-a-Passo:

CASO O R, SUPERE O FATOR DE INCRUSTACAO EXIGIDO, | Célculo da Queda de Pressdo nos Tubos !!!

SIGA O PROCEDIMENTO INDICADO PARA O CALCULO DA

Calculo da Queda de Pressdo na Carcacgal!!!

16.Para o R, obtido no item 6 obtenha
o coeficiente de fricgcdo f Fig. 29

Valor encontrado | f = 0,0018| usando |Re = 26628, 59|

17. Calculo do numero de intersecdes:

N+1=£=L=38,4
= 123
N+1~ 39
fG?D N +1
18.AP, = internodacarcaca ( ) ( psi) — s = densidade relativa.

5,22.10"° D,sg,
s é lida da Figura 6, veja o valor encontrado: s=0,73

fG2D, N +1
APS |nternoda(1&(\)rca@a( + )
5,22.10"° D,s¢,
0,0018 % (296949,15)” x 21, 25 jrf x ;’tr{ %39
AP, = -
5,22.10% x 0,0825x0,73x 0,95

AP, =3,67 psi | —> O problema diz que a AP, permitida é de 10 psi

16.Para o R, obtido no item 6 obtenha o coeficiente de friccéo f Fig. 29

2
Valor encontrado | f =0, 000285 ft usando |Re =8175,05

fGZLn
5,22.10"° D;s4,

17. AP, = ( psi) — s = densidade relativa.

—> s =0,83 lida na Figura 6 para a temperatura caldrica de 128,25°F e 34°API.

AP — fG2Ln _ 0,000285x(1.053.673,71)° x16x 4
t 10 -
522.10°Dssg g 22.101°><O,81in><112ft x0,83x1,12
n
AP, = 6,18 psi
18.AP. = 4nV® 62,5 ——( psi) — s = densidade relativa.
s 2g' 144

V? 62,5 _
29’ 144

— AP = 4><4><0,15=2,89psi
0,83

r
)

19. |AR = AP, + AP, =6,18psi+ 2,89 psi = |AR, =9,07 psi||

O problema diz que o limite de AR, é de 10 psi, portanto, a queda
de presséo nos tubos néo seré restricao!!!!
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Fig. 29 Fatores de atrito do lado da carcaga para feixes com chicanas fracionarias com cortes de 25%.

200
Reg=

0

3000

8 = Esp das ch n
C* ~ Espacgo vazio entre tubos adjacentes, in
D, = Didmetro equivalente, tt
d. = Ddmetro equivalente, in. Ver Fig. 28 para valores numéricos
Dy = Didmelro interno da carcaga, in
Gs -~ Vazio mdssica, Ib/h -1
g = Aceleracio da gravidade, 4.17 = 10 filh?
H D! = Didmetro interno da carcaga, in
: L = Comprimento do tubo, it
11 N = Nomero de chicanas
+1 = Nomero de vezes que o fluido cruza o feixe da entrada até a salda, 12LIN
P, = Passo dos tubos, in
APy = Queda de pressio do lado da carcaga, psi
p = Densidade, Ib/ft?
n = Vi idade na P ra caldrica, IbIft-h
pw = Vit idade na te a da parede do tubo, Ibift -h
bs = (pfpe,, )o"

Nota: os fatores de atrito possuem dimensdo, ft*/in®, para se obler arP,

em psi diretamente. Para se obter o

fator de atrito adimensional

consistente, multiplique a ordenada por 144

—_—"

Para a carcaca temos: Re =

De GS

= 26628,59
y7;

111
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Fig. 6 Densidades relativas de hidrocarbonetos.

Temperatura calérica do fluido da Carcaga-Querosene 422API1=»2802F
Temperatura calérica do fluido dos Tubos-Oleo Bruto 342API1=»128,25°F
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Fator de atrito usado no calculo de qug.d_a_p(ge pressao para os tubos!!!!

nm"! s
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n,000n |:4:§ F
00005 | i)
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~ 00002
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Q.00(

4
4|

0,000285

Fig. 26 Fatores de atrito para o interior do tubo. (Standards of Tubular Exchanger Manufacturers As-

sociation, 2.2 ed., New York,

1949.)

3 3 3o i 3.3 128 JON000 3 3.9.0-¢

S34F f=Gf xLxn - frxGialnn =
A ony- ZrgrprDx &y 5,‘[2;'0’:0;3‘“'”'

s g 0 DI de cano ou tubo, ft
Fator de atrito, ft*/in*
G, Vazdo massica, Ib/h-f?
S 0 Aceleragao da &:am‘ wh?
4 L Comprimento tubo ou o Ln quando o trocador

g S8 possul muitas passagens, ft
: 7 H -4 0 Numero de passagens dos tubos

13 AP, Queda de pressdo no cano ou tubo, psi
S Densidade relativa

» Densidade. Ib/f?

.
<

# Viscosidade na temperatura caldrica, Ib/ft-h

§§§7§§§§§%

s ; i SR R . =14 #w Viscosidade na temperatura da parede do tubo, Ib/ft-h
-+ v = &, (/)¢ acima de Re, = 2.100

e ! ] & (u/p.)™ abaixo de Re, = 2.100
N i z Nota: os latores de atrito possuem dimensio, ft?/in?, a fim de
J5 3 3 L obter diretamente AP, em psi. Para obter o fator de atrito

I 398 Ha et TH = adimensional, multiplique a ordenada por 144
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Fig. 27 Perdas de pressao de retorno no interior dos tubos.
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CURSO DE OPERAGOES UNITARIAS Il — UFU — PROF. CLAUDIO ROBERTO DUARTE

Método da Efetividade:

O método de andlise de trocadores de calor pela DMLT é atil quando as
temperaturas de entrada e saida sdo conhecidas ou facilmente
determindveis. A DMLT é entdo facilmente calculada e o fluxo de calor,
a drea superficial ou o coeficiente global de transferéncia de calor
podem ser determinados. Quando as temperaturas de entrada ou de
saida devem ser calculadas para um dado trocador de calor, a andlise
frequentemente envolve um procedimento iterativo por causa da fungdo
logaritimica da DMLT. Nestes casos, a andlise é efetuada mais
facilmente pela utilizagdo de método baseado na efetividade do trocador
de calor em transferir uma dada quantidade de calor. O método da
efetividade também oferece muitas vantagens para andlise de problemas
onde deve ser efetuada uma comparagdo ente varios tipos de trocadores
de calor com o objetivo de selecionar o tipo mais adequado para uma
determinada fungdo.




CURSO DE OPERACOES UNITARIAS Il — UFU — PROF. CLAUDIO ROBERTO DUARTE
Método da Efetividade:

A efetividade de um trocador de calor é definida como:
troca de calor real
maxima troca de calor possivel

efetividade = =

A troca de calor real pode ser computada pelo cadlculo tanto da energia
perdida pelo fluido quente quanto da energia recebida pelo fluido frio.
Considere os trocadores de calor de correntes paralelas e de

contracorrente mostrados abaixo:
Para o trocador de correntes paralelas teremos:

q=m,C,(Ty —Tqo) =M, C, (T, —Ty) Para o trocador de contracorrente teremos:
pendo: AT, = (.2 ~¢,.2) q=m,Cq(Ty —Ty) =miC (T, —Ty)
Paralelo AT =Cor —tra) Contracorrente
T(2F) T(9F)
—300 ~—300
Flusicye, Quenge Ay =150°F ~ido Quente .
= ° 5 — 200 s 4 ——200
At, =200° 4 | A, =50°F | T 20 o A1) =100°F
a0 ¥1© —2_
100 e — 100
A A A, A
11
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A mdxima troca de calor possivel seria alcangada se um dos fluidos sofresse uma variagdo de
temperatura igual ¢ mdxima diferenga de temperatura presente no trocador, que é a diferenga
entre as temperaturas de entrada dos fluidos quente e frio. Esta maxima diferenga de
temperatura ocorre no fluido que tem o minimo valor de (mc) pois, pelo balango de energia, o
calor recebido por um fluido deve ser igual ao calor perdido pelo outro. Desta forma, a
mdxima troca possivel é dada por:

Onax = (mc)m,n gent _Tfent)
Para o trocador de calor de correntes paralelas:
c — Cq (qu _qu) — . ( ql — q2)
a - - a
chq (qu Tfl) ( ql — fl)
Para o trocador de correntes paralelas teremos:
_ mfcf(TfZ_Tfl) . ( f2 f1)
Ef = — — = —————————
m;C; (qu Tfl) ( ql fl)

Os indices no simbolo da efetividade designam o fluido
gue apresentam o menor valor de mc. Para o trocador de

contracorrente:
Eq: : Cq(qu_qu) . Eq_ (qu _qu)
chq erl_TfZ) (qu _sz)
c. — rhfo (Tfl_sz) — e = (Tfl_sz)
! mfcf (qu _sz) ' (qu_TfZ)

1A1N7



CURSO DE OPERAGOES UNITARIAS Il — UFU — PROF. CLAUDIO ROBERTO DUARTE

TROCADOR DE CALOR TUBO DUPLO CONTRACORRENTE

T Primeiro Segundo

T T T

Tf2 \ q2 q2
Tfl
Teg
A A
AT, > AT, = m.c, <m,c, = (mc) _ =m.c, AT, > AT, = m,c, <m.c, = (mc) _=m.c,

Obtencéo da Efetividade:

IS Q
Qméx NUT — Numero de unidades de transferencia
e= f (C, NUT,Geometria) — Obter via grafico ou equagdes!!!

sendo: C:M e NUT= .UA
(mc)méx (mC)min
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\
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l Y |
G i
{ 1|
/ NTube fluid '
| 2 3 4 5
Number of transfer units NTU = ASU/Cmin

(d) Two-shell passes and 4, 8, 12, ... tube passes

Efetividade do trocador de tubo e carcaga com dois passes na
carcaga e duas vezes um numero par de passes nos tubos

110



100 r
80 )
S
5 60
o Cold fluid |
z
5 40 o
o
E NS
20 .
0 |

1 2 3 4 5
Number of transfer units NTU = ASU/Cmin

(e) Cross-flow with both fluids unmixed

Eretivicace 0o trocaaor ae correntes cruzadas com oS Tiulao
nao misturado
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100 0
25
g
0.5
80 2
0.75
I~ '1.33
~ 60
g
=
E
o 40 Mixed
:é} fluid
aa} —_— —_—
20 /
Unmixed fluid |
| | | | | |

1

2

3

4

5
Number of transfer units NTU = AsUICmm

(f) Cross-flow with one fluid mixed and the

other unmixed

LTetiviaade 0o trocador de correntes cruzadas com um tiuido

misturado
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100 | —
O
O
\
) 7| S
B T
@ e // 49":5"5"
2 7 7 0.1 .
. ////,—-fr.'o*o
Z T 1
5 40 |
o Tube |‘<]
m fluid | ==
20 / s — ra—
} Shell fluid
0 ! ! ! L

1

2 3

4

5

Number of transfer units NTU = A_EU/Cm-m

(a) Parallel-flow

Efetividade do trocador correntes paralelas

100

S A
a4 -
80 \Q 6\:.,42/__-*"# #’_j—"'
& 0> =
= (.J@ IQ,' ///,/ =
s 60 S
L
7 ’
Ny
£ 20 : Shell fluid | y
& ; Tube
- // fluid_| == ﬂ g
—@ — — D —
20 [J m— | o
'
(8] | | | |
1 2 3 4 5

Number of transfer units NTU = ASU/Cmm

(b) Counter-flow

Efetividade do trocador contracorrente



Tabela 10-3 Relagdes da efetividade para trocadores de calor

Relagao

UA Cmfn
N= NUT =— = —
s min Cmﬁ\
Geometria do escoamento
Tubo duplo
1—-exp([—N(1+C)]
Correntes paralelas i 1+ 0
1- -N(1-0C)
Contracorrente €= exp | : )
1-Cexp[-N(1 -]
Contracorrente, C = 1 ‘= N
N +1

Escoamento cruzado

Ambos os fluidos [oxp(—-N(‘n» - 1]
& = § 20X | rw—tmea—a———

ndo misturados Cn

Ambos os fluidos

onde n = N~

misturados

C iy Misturado, C ndo misturado

ma min

(4 nao misturado, C_, misturado € =1~
mdx min

Tubo e carcaga
1 + exp [-N(1

Um passe na carcaga €=2 {1 + C + (1 + C22

1 - exp[-N(1
2, 4, 6 passes nos tubos

1 —eV

Todos os trocadores, C= 0 €=

s o)
€ 1 -exp(-N) 1-exp(-NC) N

€ = (1/CH{1 - exp [-C(1 —e~M]}

exp {—(1/C)1 = exp (-NC)]}

+C‘-’1"~']} !

N_TU relatiqns for heat exchangers NTU = UA./Cpin and ¢ = Crin/Conax =
(MCy ) min/(MC, )max (Kays and London, Ref. 5.)

Heat exchanger type NTU relation
1 Double-pipe: _
Parallel-flow NTU = it —ell +e)
l1+¢
1 g1
Counter-flow NTU = In
c—1 sc—.1
2 Shell and tube: —
One-shell pass NTU = ——L In (2'{5 kb okt )
2,4, .. .tube passes V1+e?Z \2%e—1—c+ V142

3 Cross-flow (single-pass)
Crnax Mixed,
Cin Unmixed
Cinin Mixed,
Crnae Unmixed

4 All heat exchangers
withe=10

NTU = —In [1 00 —s0) ”C_ "’C)]

NTU = In[cln (lc_ £) + 1]

NTU = —In(1 — &)




Tabela 10-4 RelagGes do NUT para trocadores de calor

C= le’n /Cméx e = efetividade N=NUT= UA/Cmfn
Geometria do escoamento Relagao
Tubo duplo

Correntes paralelas N = :ln_[lf%i_cﬁ

Contracorrente
Contracorrente, C = 1
Escoamento cruzado
Cantx misturado, le’n ndo misturado
C b nio misturado, C - misturado
Tubo e carcaga

Um passe na carcaga,

2, 4, 6 passes nos tubos

Todos os trocadores, C= 0

e 1 N
N = ln[1+cln(1 Ce)]

N = [1+4CIn(1-e)]

ut'§
¢

2e—1-C—(1+CH"

- — 2\-1/2 A
B = AL HEN l"[-2/5—1—0+f1+(:1)”2

N=-In(l-¢

e —

]
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TROCADOR DE CALOR TUBO DUPLO CORRENTES PARALELAS

qu Primeiro
SO

>

T
q2
Tf2

Tfl

A

AT, > AT, = m,c, <m;c, = (mc)

min

= quq

Tfl

Segundo
Caso

\'\

T
g2
Tf2

A

AT, > AT, = m,c, <m,c, = (mc)

—m,c,

min
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Cosideremos o Segundo Caso = (mc) . =m,c;,

C_ (MC)pin _ M Cy
- (mc)méx - chq
Q _ mfcf(TfZ_Tfl) _ (TfZ_Tfl)
= — - Ei=———
Qmax m;C; (qu _Tfl) (qu _Tfl)
balanco em uma éarea diferencial dA:
dQ =UdA(T, —T,) =m,c,(—dT,) =mc, (dT,) [1]

_UaAd, -T)) (5

m,C,
m,c, (—dT,) =m;c, (dT;) = subtraindo mc,(dT,)
m,c, (—=dT,) —m.c, (dT,)=m.c, (dT;)—m.c, (dT,) x(-1)
(dT,)|[ myc, +mc, |=mc, [dT,—dT, || [3]
Substituindo [2] em [3], teremos:
~UdA(T, —-T;)
m,c,

€=

logo: |dT

q

(dT,) [ myc, + e, |=

[mc, +m.c, |=m.c, [dT, —dT, |

(rq _Tf) chqufcf

I:chq +m.C, :I = sendo: C = (r_nc)min _ rT_]fo
(mc)méx chq
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mfcf (Tfl _sz)

Teremos:
(dT, —dT,) —UdA (m ) win (qu —dT,;) —UdA [1+C]
(Tq 7Tf) (mc)min (mc)méx (Tq 7Tf) (mc)min
Integrando a area de 0 a A e o termo dT teremos:
—T ]

In (oo = Ti2) ) _ _UA [1+C] sendo: NTU=_U—A

(qu_Tfl) (mc)min (mc)min
— (Tq2 _sz) _ o NTU[1+C] [4]

(qu _Tfl)

_(TfZ_Tfl) Bal Té - da: [ri T — T
=ls =TTy | alanco Térmico nos da: [m,c, (T,, —T,.) =m,c, (T, —T;,)]
ql f1

Do balango teremos: T, =T, s =T, =T, +C(T, —T,,)|[5]
q-q

Subtraindo a Equac&o [5] de (T,,) e dividindo por (T,, —T,,), encontra-se:

Too = Te2) _ Ta o Ta=Te) Teo somando e subtraindo: — 1
( ql — fl) (qu _Tfl) (qu - fl) (qu _Tf 1) (qu _Tfl)
(qu_ f2) _ qu +C( f1— f2) sz T (Tfl)

(qu - 11) (qu 7Tf1) (qu fl) (qu 7Tf1) (qu 7T11)

2_Tf2) ( _Tfl (Tfl_TfZ) (Tfl_sz _ (TfZ_Tfl)

er1 11) (Tq1 _Tu) (qu _Tfl) (qu _Tfl) (qu _Tfl)

o =Te2) 3 o [[e]

( ql fl)
De [4]em [6] tem-se:

(Tq2 f2) SNTUC] _ 1 cC_ e = |e= 1—e "TVEC

(T, a1 fl) 1+C

1C 4
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TROCADOR DE CALOR TUBO DUPLO CONTRACORRENTE

Obtencao da Efetividade:

Q
Q max

e= f (C,NUT,Geometria) — Obter via grafico ou equagdes!!!

e =

sendo: C=M e NUT= _UA
(mc)méx (mc)min

Veja nas tabelas e graficos
as formas de obter a
efetividade
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Exemplo: Uma vazdo de 3,0 kg/s de dleo a 100°C é utilizada para aquecer 2,0 kg/s de
ar de 20 até 80°C em um trocador de calor de tubo e carcaga. O trocador tem seis
passes nos tubos por onde escoa o dleo e um passe na carcaga por onde escoa o ar. O

calor especifico do dleo é 2100 J/(kg.°C) e do ar 1009 J/(kg.°C). Calcule a drea
necessaria para este trocador de calor se U=200W/(m?.°C).

O balanco de energia neste caso vale:
chq (rqe _qu) = rﬁfcf (Tfs _Tfe)
3x2100x (100 —T, ) = 2x1009 = (80 — 20)

T,. =80,78°C

Logo:

M,C, = 3 2100 = 6300
°C

c=Soumn 2018 _ o5 3503
Cpo 6300

M, c, = 2x1009 = 2018 YV
°C

. (T, —T¢1) _ (80—-20)

A\ efetividade vale: e= = — -_e= 0,75
(rql 7Tf 1) (100 - 20)

O NUT pode ser obtido tanto da Figura da proxima pagina,
quanto da relacédo analitica da Tabela na pagina seguinte. Para
padronizar os valores usados no calculo, iremos adotar a tabela.

N=-(1CF) £ |n[%1°(1+cz)2]

%—1—C+(1+C2)%

Neste caso C= C min ,

max

e =efetividade e N=NUT= UA

min

Substituindo os valores obtem-se:

2
N=-(1+0,3203 )’% In %)' 75

1
2

—1-0,3203—(1+0,3203")

%, 25 —1—0,3203+ (1+0,3203 )3

A\ area é entao calculada através de:

2018£

A=NUT Conin _ 1,99b€\x—bﬁ = |A =20,09m?
U w~
200,

— [N=L59]
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C@%//Q,«/#—-—-
0 ,\a\/ﬁ 0,32
0; 050 |
IS / 0.5
60 / 7,00
/Aff
§ 40 | Shgll fluid |
3 I
5 / __ | e
/TG l
20 ¥ == i
/ N Tube fluid | ¢|
N s 2N RN
1 2 3 4 5

Number of transfer units NTU = A, U/C’min

(c) One-shell pass and 2, 4, 6, ... tube passes

Efetividade do trocador de tubo e
carcaga com um passe ha carcaga
e um numero par de passes nos
tubos
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Tabela 10-4 Relagdes do NUT para trocadores de calor

C=C o ICoty €= efetividade N=NUT = UA/C
Geometria do escoamento Relagao
Tubo duplo

-In[1-(1+0e

Correntes paralelas s Y

1 e-1
Contracorrente N=g—gn (CT—_I) |
Contracorrente, C= 1 N=1 €

=&

Escoamento cruzado
N =-In 1+lln(1 -Ce)

Contx misturado, le’n ndo misturado

CmX ndo misturado, Cmfn misturado

Tubo e carcaga

Um passe na carcaga,

2, 4, 6 passes nos tubos

Todos os trocadores, C= 0

€

=1
N=%

[1+CIn(1-e]

N_TU relat\qns for heat exchangers NTU = UA./Cpin and ¢ = Crin/Conax =
(MCy )min/(MCy)nax (Kays and London, Ref. 5.)

Heat exchanger type NTU relation
1 Double-pipe:
Parallel-flow Nl = AU —el +:60]

Counter-flow

1.4€

Nty =—L1_in[£=1)

2 Shell and tube:
One-shell pass
2,4, ... tube passes

NTU = —

1 n(2f€*17(}*\fl+cz)
Vi+e? \He—1—-c+V1+c3

3 Cross-flow (single-pass)
Cinay Mixed,
Ciry Unmixed

Cinin Mixed,
Cinay Unmixed

4 All heat exchangers
withc=10

NTU = —In ll = E”]

_Inlein(l—g)+1]

NTU = C

NTU = —In(1 — &)

N =-(1+C"In [5

N=-In(l1-¢

e —1-C—-(1+ c=>m]

/e —1-C +(1+CH"

e
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Exemplo: Um trocador de calor de tubo duplo de contracorrente é utilizado para
aquecer 1,25 kg/s de agua de 35 a 80°C pelo resfriamento de um oleo [cp=2,0
kJ/(kg.°C)] de 150 para 85°C. O coeficiente global de transferéncia de calor é
850W/m2.°C. Um arranjo semelhante deve ser construido em um outro local, porém
deseja-se comparar o desempenho de um dnico trocador de calor de contracorrente
com dois trocadores de calor de contracorrente menores ligados em série no lado da
agua e em paralelo no lado do dleo, como mostrado no esquema. A vazdo de dleo é
dividida igualmente entre os dois trocadores e pode-se admitir que o coeficiente global
de transferéncia de calor para os trocadores menores seja o mesmo do trocador maior.
Se os trocadores menores custam 20 por cento mais por unidade de drea superficial,
determine qual o arranjo mais economico: um trocador grande ou dois trocadores
pequenos de mesmas dimensoes.

Devemos calcular as areas superficiais necessdrias para ambas as alternativas e dai
entdo comparar os custos. Para um trocador grande teremos:

11
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Para um trocador grande teremos:

7,1 =150°C l

T ya = |35 € Trocador | | T, Il =80°C
—> —>
O balanco de energia neste caso vale:
¢ 9 I r,, = 85°C
m,c, =1,25%x4180 = |m;,c, =5225(\)N—C
Y ] Y —]
MqCq = 7> My == A area é entdo calculada através de:
Porém, temos que: W
Q = chq ere _qu) = I’ﬁfcf (Tfs _Tfe) C 3617%
— min_ __ _ 2
. m.c, (T, —T,) 5225(80—35) _ Y, A=NUT =g _1’09X—W — |A =4,65m
m,c, = = = |m,C, =36170— 850 ~7
(Toe —Toe) (150 —85) C e
Agora podemos determinar C= g’“‘” = 22;; = [C=0,692

max

_ (T —T..) _ (150 -85)

= = |e,= 0,565
a (qu _Tfe) (150 —35)

Usando a tabela encontraremos:

1 e -1 1 0,565—-1
N= In — In ! :>N=l,09




Tabela 10-3 Rela¢cdes da efetividade para trocadores de calor
UA Cmin
N= NUT =— C ==
Cumn C max
Geometria do escoamento Relagao
Tubo duplo
1 - exp[—N(1+ O)]
.
Correntes paralelas T %O
o ) r - v
Contracorrente 3 = ewp—ivil Gl
1—-—Cexpl=-N(1 —C)]
Contracorrente, C = 1 o i
N + 1

Escoamento cruzado

Ambos os fluidos exp (—NCn) — 1 Z
€e = 1 — exp ~~,‘—] onde n = N -0

ndo misturados Cn
Ambos os fluidos ‘ [ 1 e M N _1.} !

; 1 exp (=N 1 — exp (=-NC) N
misturados
(o misturado, Cmin nao misturado ¢ = (1/C){1 — exp [—C(1 — e~"]}
C nao misturado, C __ . misturado ¢ 1 — exp {—(1/O)1 — exp (-NO)]}

mdx min

Tubo e carcaga

e N .22
Um passe na carcaga ez {] cC + (1 +Coprlrexp[-NA +CY) ]} *

1 exp [ —N(1 + C?)'?)
2, 4, 6 passes nos tubos

Todos os trocadores, C= 0 €e=1—¢e"¥




SEES 0,565

C=0,692

Counterflow Exchanger Performance

Hot fluid (nic), = G,
R SR TR

Cold fluid (mc),. = C,

Heat transfer surface

100 T

= |

Cmin"{émax =0 %
022=050£0.75
20 ////’,/": 100
/
& //C?/
< ool A
: 74
E 40
m
20
0 Y
0 1 2 3 4 5

Number of transfer units, NTU = AU/C,;,

FIGURE 8.19 Heat exchanger effective-
ness for counterflow.

Source: With permission from Kays and London [10].

Efetividade do trocador contracorrente
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Para o trocador pequeno teremos:

T Il =150°C

¥

Trocador |

7,1 =150°C |F]}2]:]¢?>I >

Trocador Il

= 85°C =

T.,II = 80°C

T,,71 + T, 11

2

Dois trocadores de calor contracorrentes menores
ligados em série no lado da dgua e em paralelo no
lado do dleo

14005
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Para o trocador pequeno teremos:

O balanco de energia neste caso vale:

Neste caso a vazdo do Oleo deve ser dividida, alimentacdo em paralelo.

myC, _ 3617
2

—

=1808,50ﬂ
°C

Como a agua esta alimentando em série a vazdo é mantida.

: chq
m;C; (Tf2ll _Tflll) = T(quu _qun )

— 5225(80—T,,, ) =1808,50(150 —T,,,)
|Ti =+28,08+0,35T,, [1]]

Sabemos que:

Para o trocador 1: C= Zmn _ 1808,50

C 5225
max C=0,346
e 1g08.50 (=
Para o trocador 2: C=—2 =
Coax 5225
Sabemos que:
Para o trocador 1: NUT= UA
mn | — |gual para os dois
UA g P

Para o trocador 2: NUT=

min

Mesma efetividade

L

_ ik

D068

avr+ It

(=100 A

—
o

W
wn

<
(!

| 10pe20I|
0.051=1"1

I

r

('J:

L= 1Y

|
|

vl
©

J008

|| Jopeaos ]|
lel

D00ST
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Para o trocador pequeno teremos:

(rqll _TqZI) _ (150_Tq2l)

E =
" (T —Ti) (150-35) 150-T,,,) (150-T,,,)

€, =€,— =
_ (qull _qun) _ (150_Tq2I|) (150_35) (150_Tflll)

2 (qull _Tflll) a (150_Tflll)
Sabemos ainda que:

T T,
T :$:85OC :>|Tq2| :170_Tq2” [3]|

q2

[2]

Temos 3 equacgoes e 3 incégnitas(qu, T2 Tean )
(150-170+T,,,) _ (150 —T,,,) — [T, =93°C
(150-35) (150—28,08—0,35Tq2,,)
= [T,, =170-93=77°C|=[T,,,, = 28,08+ 0,35x 93 =60,63°C|
@150-77)
> =-—"=|e,~0,635
= {50-35)
(150-93)
e, =—" "= ~ 0,635

Vamos usar a correlacdo para o célculo de N (Trocador em contracorrente):
Usando a tabela encontraremos:

N lln[ E_lj 1 In( 0,635-1 j:> N=1,16

Cc-1 Cxe-1) 0,346-1 0,346x0,635-1

Confirmando

A area é entao calculada através de:

A=NUT Smin
U

3617 W~

= A=1,16x% 2

850);{27"&

= |A=2,47m? |Por trocador de calor

=2x%2,47m? = |A = 4,94m?

A

total total

Portanto, comparando com o trocador da
primeira situagdo tivemos um aumento

na area (o que acarreta aumento no custo).
Deve-se notar, entretanto, que os custos de
bombeamento para o 6leo serdao provavelmente
menores com os dois trocadores pequenos,

sendo este um dado importante na decisdo em
favor dos trocadores pequenos se os custos de
bombeamento representarem um fator econémico

significativo!l




c,= 0,635

C=0,346

Counterflow Exchanger Performance

Hot fluid (ric), = G,
e o, e o

—

Cold fluid (ic), = C,

Heat transfer surface

100 ——
Cminfcmax =0 ) .a
—=4022=0.5050.75
80 /A,//f-/,_._ 1.007
/
& /:,/Aﬁ/"
® 60 N
5 1%
[aB]
=
g 40
=
]
20
0 \ 4
0 11,162 3 4 5

Number of transfer units, NTU = AU/C

FIGURE 8.19 Heat exchanger effective-
ness for counterflow.

Source: With permission from Kays and London [10].
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EXERCICIO PROPOSTO: Um trocador de calor (condensador) usando vapor da exaustdo de uma turbina na pressio
de 10cm Hg (13,33 kPa) sera usado para aquecer 3,15 kg/s de agua do mar (c=3,98 kJ/kg.K) de 16 °C para 44°C. O
trocador precisa ser dimensionado para uma passagem pela carcaga e quatro passagens pelo tubo com 60 circuitos
tubulares paralelos de 2,49 cm de didametro interno e 2,81 cm de diametro externo de tubos de latdo (k=100
W/m.K). Para um trocador limpo, os coeficientes de transferéncia de calor médios nos lados de vapor e agua sdo
estimados como sendo 3,4 e 1,7 kW/mZ2.K, respectivamente. Calcule o comprimento necessario do tubo para
servicos de longo prazo.

e:°;‘;$z° Energiainterna|  Entalpia Entropia Type of Fluid Fouling Factor, Ry (m? K/W)
Temp. |Pressao m”/ kg kJ kg kJ ' kg kJ / (kg.K) Seawater
°C kPa | Liquido | Vapor |Liquido| Vapor | Liquido| Vapor |Liquido| Vapor
0.01 | 06713 [0.001000[206,132 | 000 | 23753] 000 | 2501.3] 0,0000 | 9.1562] > below 325 K »0.00009
5 | 0,8721 |0,001000| 147,118 | 20,97 | 2382,2| 20,98 | 2510,5 | 0,0761 | 9,0257 above 325 K 0.0002
10| 1,276 |0,001000] 106,377 | 41,99 | 2389,2| 41,99 | 2519.7 | 0,1510 | 8,9007 Treated boiler feedwater above 325 K 0.0002
15| 1,7051 [0,001001] 77,925 | 62,98 | 2396,0| 62,98 | 2528,9 | 0,2245 | 8,7813 Fuel oil 0.0009
20 | 2,3385 [0,001002| 57,790 | 83,94 | 2402,9| 83,94 | 2538,1 | 0,2966 | 8,6671 : . x
| 25 | 3.1691 [0,001003| 43,350 | 104,86 | 2409,8| 104,87 | 2547.2 | 0.3673 | 8.5579 Quenching oil 0.0007
30 | 4,2461 |0,001004| 32,893 [125,77 | 2416,6| 125,77 | 2556,2 | 0,4369 | 8.4533 Alcohol vapors 0.00009
735 | 5,6280 |0.001006] 25,216 | 146,65 | 2423,4| 146,66 | 2665.3 | 0,5052 | 8,3530 > ok —_—
40 | 7,3837 |0,001008| 19,523 | 167,563 | 2430,1| 167,564 | 2574,3 | 0,6724 | 8,2569 Steam, ,"O".m[ bearing 0.00009
0.001010] 15,258 | 188,41 | 2436.8] 188.42 | 2563.2 | 0.6386 | 8.1647 Industrial air 0.0004
50 | 12,350 J0,001012] 12,032 | 209,30 | 2443,5| 209,31 | 2592.1 | 0,7037 | 8,0762 Refrigerating liquid 0.0002
55 | 15,758 J0,001015| 9,568 | 230,19 | 2450,1| 230,20 | 2600,9 | 0,7679 | 7,8912
941 |0,001017| 7.671 | 251,09 | 2456,6| 251,11 | 2609.6 | 0,8311 | 7.9095 Source: Courtesy of the Standards of Tubular Exchanger Manufacturers Association.

65 25,033 |0,001020| 6,197 | 272,00 | 2463,1| 272,03 | 2618,2 | 0,8934 | 7,8309
70 31,188 [0,001023| 5,042 | 292,93 | 2469,5| 292,96 | 2626,8 | 0,9548 | 7,7552
| 75 ]38578 [0,001026] 4,131 [313,87 |24759]31391 [ 26353 | 1.0154 [ 7.6824
80 47,390 [0,001029] 3,407 |334,84 | 2482,2| 334,88 [ 26437 | 1,0752 [ 76121
85 57,834 [0,001032 2,828 | 355,82 | 2488,4| 355,88 | 26519 | 1,1342 | 7,5444
90 70,139 (0,001036| 2,361 |376,82 | 2494,5| 376,90 | 2660,1 | 1,1924 | 7,4790
95 84,554 [0,001040f 1,982 [397,86 | 2500,6| 397,94 | 2668.1 [ 1,2500 | 7,4158
MPa

100 | 0,10135 [0,001044] 1,6729 | 418,91 | 2506,5| 419,02 | 2676,0 | 1,3068 | 7,3548
| 105 |0,12082 |0,001047| 1,4194 | 440,00 | 2512,3| 440,13 | 2683.8 | 1,3629 | 7,2958 |
110 | 0,14328 [0,001052| 1,2102 | 461.12 | 2518,1| 461,27 | 2691.5 | 1,4184 | 7,2386 |
115 | 0,16906 |0,001056| 1,0366 | 482,28 | 2523,7 | 482,46 | 2699,0 | 1,4733 | 7,1832

120 | 0,19853 [0,001060] 0.8919 | 503.48 | 2529.2| 503,69 | 2706.3 | 1.5275 | 7,1295
125 1 0,23210 [0.001065] 0.77059 | 524.72 | 2534.6| 524.96 | 2713.5] 1,5812 | 7.0774
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EXERCICIO PROPOSTO: Um trocador de calor (condensador) usando vapor da exaustio de uma turbina Na pressao de 10cm Hg
(13,33 kPa) sera usado para aquecer 3,15 kg/s de égua do mar (C=3,98 kJ/kg.K) de 16 °C para 44°C. 0 trocador precisa ser

dimensionado para uma passagem pela carcaga e quatro passagens pelo tubo com 60 circuitos tubulares paralelos de 2,49 cm de diametro interno e 2,81 cm de
didmetro externo de tubos de latdo (k=100 W/m.K). Para um trocador limpo, os coeficientes de transferéncia de calor médios nos lados de vapor e agua sido
estimados como sendo 3,4 e 1,7 kW/m? K, respectivamente. Calcule o comprimento necessario do tubo para servigos de longo prazo.

Primeiramente determinamos a efetividade do referido trocador de calor. Porém, a sua

determinag¢do depende do conhecimento de: NTU=UA/C..., C.../C.., Ou todas as 4

temperaturas envolvidas. Nesse caso, conhece-se as 4 temperaturas ja que:

» agua do mar (c=3,98 kl/kg.K) ¢e 16 °C para 44°C

* Vapor sendo condensado — calor latente — sem alteracao de temperatura — Pressao
13,33 kPa — basta consultar uma tabela de vapor saturado para a referida pressao e
determinar o valor da temperatura correspondente.

Interpolagdo

56 T { _T 4‘4‘—16
_ 55| T=1.4671P+31.881 = —Jsaida” fentrada _ = 0,79
Temp. |Pressao| .. Tqentrada=Tfentrada 51,4-16
[¢) §53
c kPa g.sz 5114
50 [12350 | £ «

51

55 | 15,758 . Tl 3,3

49
10 11 12 13 14 15 16 17
Pressdo kPa
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EXERCICIO PROPOSTO: Um trocador de calor (condensador) usando vapor da exaustio de uma turbina Na pressao de 10cm Hg
(13,33 kPa) sera usado para aquecer 3,15 kg/s de égua do mar (C=3,98 kJ/kg.K) de 16 °C para 44°C. 0 trocador precisa ser

dimensionado para uma passagem pela carcaga e quatro passagens pelo tubo com 60 circuitos tubulares paralelos de 2,49 cm de diametro interno e 2,81 cm de
didmetro externo de tubos de latdo (k=100 W/m.K). Para um trocador limpo, os coeficientes de transferéncia de calor médios nos lados de vapor e agua sido
estimados como sendo 3,4 e 1,7 kW/m? K, respectivamente. Calcule o comprimento necessario do tubo para servigos de longo prazo.

e=

Tfsaida=T f entrada 44—-16
oot f = = 0,79
Tq,entrada_Tf,entrada 51,4—-16

100 5 /l/:/._.!-:
o //’%95___ -_ Para um condensador, C_.. /C_ =0 —logo é possivel
5 60 / o determinar NTU=1,5. O fator de incrustagao
g A// | | fornecido para agua do mar com temperatura abaixo
5 Shell fluid , ~
2% - ;] de 325 K e para valor de dgua sao ambos de
84 r o —

0 (C - e 0,00009 (m2K/W).

/ \\-_Tube fluid | | ] Type of Fluid Fouling Factor, Ry (m? K/W)
0 / ) AN I (N S O I —>S€;:f::'325k ———50.00009
| 1 5 2 '3 4 g above 3.25K 0.0002
) Treated boiler feedwater above 325 K 0.0002
Number of transfer units NTU = A U/C, . gl:;etalng:ing i i
(¢) One-shell pass and 2, 4, 6, ... tube passes — ;\tt:::lr:::-oorisl-bearing —_ gggggg
Industrial air 0.0004

Refrigerating liquid 0.0002

Source: Courtesy of the Standards of Tubular Exchanger Manufacturers Association.
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EXERCICIO PROPOSTO: Um trocador de calor (condensador) usando vapor da exaustio de uma turbina Na pressao de 10cm Hg
(13,33 kPa) sera usado para aquecer 3,15 kg/s de égua do mar (C=3,98 kJ/kg.K) de 16 °C para 44°C. 0 trocador precisa ser

dimensionado para uma passagem pela carcaga e quatro passagens pelo tubo com 60 circuitos tubulares paralelos de 2,49 cm de diametro interno e 2,81 cm de
didmetro externo de tubos de latdo (k=100 W/m.K). Para um trocador limpo, os coeficientes de transferéncia de calor médios nos lados de vapor e agua sido
estimados como sendo 3,4 e 1,7 kW/m? K, respectivamente. Calcule o comprimento necessario do tubo para servigos de longo prazo.

Determinamos que: Uy pode ser determinado com base na area externa:
UDA 1 w
NTU = =15 Up =— 50281281\ 0,00000x281 281 —0>/
Cmin 3400 T:00094 2x1001n(2,49) ' 2,49 "1700x2,49 m?K
w —2
Upd, 857m2K><60><3,1415><2,81><10 m X L
=15==
Cmin , k_g L
3,15 s X 3980 kgK
Logo: L=4,14m
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TABLE 8.5 Approximate overall heat transfer coefficients for preliminary estimates

Para as estimativas preliminares de parametros

de tamanho e desempenho de trocadores de
calor de carcaga e tubo, basta saber a ordem de
magnitude do coeficiente de transferéncia de
calor geral sob as condicdes médias de servico.
Os valores tipicos dos coeficientes de
transferéncia de calor geral recomendados para
as estimativas preliminares sdo dados em
tabelas, como por exemplo a Tabela 8.5 ao lado.

Overall Coefficients, U

Duty (Btu/h ft2 °F) (W/m? K)
Steam to water

instantaneous heater 400-600 2,270-3,400

storage-tank heater 175-300 990-1,700
Steam to oil

heavy fuel 10-30 57-170

light fuel 30-60 170-340

light petroleum distillate 50-200 280-1,130
Steam to aqgueous solutions 100-600 570-3,400
Steam to gases 5-50 28-280
Water to compressed air 10-30 57-170
Water to water, jacket water coolers 150-275 850-1,560
Water to lubricating oil 20-60 110-340
Water to condensing oil vapors 40-100 220-570
Water to condensing alcohol 45-120 255-680
Water to condensing Freon-12 80-150 450-850
Water to condensing ammonia 150-250 850-1,400
Water to organic solvents, alcohol 50-150 280-850
Water to boiling Freon-12 50-150 280-850
Water to gasoline 60-90 340-510
Water to gas oil or distillate 35-60 200-340
Water to brine 100-200 570-1,130
Light organics to light organics 40-75 220-425
Medium organics to medium organics 20-60 110-340
Heavy organics to heavy organics 10-40 57-200
Heavy organics to light organics 10-60 57-340
Crude oil to gas oil 30-55 170-310

Source: Adapted from Mueller [31].
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EXERCICIO PROPOSTO: Um trocador de calor de tubo e carcaca com as caracteristicas dadas a seguir sera
usado para aquecer 27.000 kg/h de agua antes de ser enviada para um sistema de rea¢do. O vapor saturado a
2,36 atm de pressao absoluta esta disponivel como o meio de aquecimento e sera condensado sem sub-
resfriamento no lado externo dos tubos. Por experiéncia prévia, o coeficiente de condensacao do lado do
vapor pode ser presumido como constante e igual a 11.300 W/m2.K. Se a agua entra a 16°C, em qual
temperatura ela saira do trocador? Use estimativas razoaveis para os coeficientes de incrustagao.
Especificagoes do trocador de calor:

Tubos: tubos horizontais de cobre com 2,5 cm de diametro externo e 2,3 cm de diametro interno
Comprimento do tubo de 2,4 m

Numero total de tubos 52

Numero de passagens do lado do tubo 2
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<

. . . . =
Thermodyanamic Properties of Liquids =
TABLE 13 Water at saturation pressure ~
Coefficient
of Thermal Specific Thermal Thermal Absolute Kinematic
Density, Expansion, Heat, Conductivity, Diffusivity, Viscosity, Viscosity, Prandtl 9'_3 % 10~?
Temperature, p B x 10* G k a x 108 nx 108 v x 10° Number, 2
T (kg/m?) (1/K) (3/kg K) (W/m K) (m?/s) (N s/m°) (m?/s) Pr (1/K m%)
X 6.243 X 1072 x 0.5556 x 2.388 x 104 x 0.5777 x 3.874 x 10 x 0.6720 X 3.874 x 10* x 1.573 x 1072

°F K °C = (lb/ft?) = (1/R) = (Btu/lb, °F) = (Btu/h ft °F) = (ft?/h) = (lby/ft s) = (ft?/h) = (1/R ft)
32 273 0 999.9 -0.7 4226 0.558 0.131 1794 1.789 13.7 —_

41 278 5 1000 — 4206 0.568 0.135 1535 1.535 11.4 —

50 283 10 999.7 0.95 4195 0.577 0.137 1296 1.300 9.5 0.551

59 288 15 999.1 — 4187 0.585 0.141 1136 1.146 8.1 —

68 293 20 998.2 24 4182 0.597 0.143 993 1.006 7.0 2.035

77 298 25 997.1 — 4178 0.606 0.146 880.6 0.884 6.1 —_

86 303 30 995.7 3.0 4176 0.615 0.149 792.4 0.805 5.4 4,540

95 308 35 994.1 — 4175 0.624 0.150 719.8 0.725 4.8 —

104 313 40 992.2 3.9 4175 0.633 0.151 658.0 0.658 4.3 8.833

113 318 45 990.2 - 4176 0.640 0.155 605.1 0.611 3.9 —_

122 323 50 988.1 4.6 4178 0.647 0.157 555.1 0.556 3.55 14,59

167 348 75 974.9 — 4190 0.671 0.164 376.6 0.366 2.23 —

212 373 100 958.4 7.5 4211 0.682 0.169 277.5 0.294 1.75 85.09

248 393 120 943.5 8.5 4232 0.685 0.171 235.4 0.244 1.43 140.0

284 413 140 926.3 9.7 4257 0.684 0.172 201.0 0.212 1.23 211.7

320 433 160 907.6 10.8 4285 0.680 0.173 171.6 0.191 1.10 290.3

356 453 180 886.6 12.1 4396 0.673 0.172 152.0 0.173 1.01 396.5

392 473 200 862.8 13.5 4501 0.665 0.170 139.3 0.160 0.95 517.2

428 493 220 837.0 15.2 4605 0.652 0.167 124.5 0.149 0.90 671.4

464 513 240 809.0 17.2 4731 0.634 0.162 113.8 0.141 0.86 848.5

500 533 260 779.0 20.0 4982 0.613 0.156 104.9 0.135 0.86 1076

536 553 280 750.0 23.8 5234 0.588 0.147 98.07 0.131 0.89 1360

572 573 300 712.5 29.5 5694 0.564 0.132 92.18 0.128 0.98 1766
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TABLE 12 Metallic elements?

Thermal Conductivity k (W/m I()‘J Properties at 293 K or 20°C or 68°F

200K 273K 400K 600K 800K 1000K 1200K

—73°C  0°C 127°C 327°C 527°C 727°C  927°C p & k a x 10°

32°F 261°F 621°F 981°F 1341°F 1701°F (ka/m3) (3/kg K) (W/m K) (m?/s) el

elting

x 0.5777 X 6.243 X 10 2 X 2.388 x 10 * x 0.5777 3.874 x 10* Temperature

Element = (Btu/h ft °F) = (Iby/ft?) = (Btu/lb,, °F) = (Btu/h ft °F) = (ft?/h) (K)
Aluminum 237 236 240 232 220 2,702 896 236 97.5 933
Antimony 302 255 212 182 168 6,684 208 24.6 17.7 904
Beryllium 301 218 161 126 107 89 73 1,850 1750 205 63.3 1550
Bismuth 9.7 8.2 9,780 124 7.9 6.51 545
Boron® 52.5 317 18.7 11.3 8.1 6.3 5.2 2,500 1047 28.6 10.9 2573
Cadmium® 99.3 975 947 8,650 231 97 48.5 594
Cesium 36.8  36.1 1,873 230 36 83.6 302
Chromium 111 94.8 87.3 80.5 1.3 65.3 62.4 7,160 440 91.4 29.0 2118
Cobalt® 122 104 84.8 8,862 389 100 29.0 1765
Copper 413 401 392 383 371 357 342 8,933 383 399 116.6 1356
Germanium  96.8 667  43.2 273 198  17.4 17.4 5,360 61.6 1211
Gold 327 318 312 304 292 278 262 19,300 129 316 126.9 1336
Hafnium 24.4 23.3 22.3 21.3 20.8 20.7 20.9 13,280 23.1 2495
Indium 89.7 837 745 7,300 82.2 430
Iridium 153 148 144 138 132 126 120 22,500 134 147 48.8 2716
Iron 94 83.5  69.4 547 433  32.6 28.2 7,870 452 81.1 22.8 1810
Lead 36.6 355 338 312 11,340 129 35.3 24.1 601
Lithium 88.1 79.2 72.1 534 3391 77.4 42.7 454
Magnesium 159 157 153 149 146 1,740 1017 156 88.2 923
Manganese 717 7.68 7,290 486 7.78 2.2 1517

(Continued)
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TABLE 12 (Continued)

Thermal Conductivity k (W/m K)b Properties at 293 K or 20°C or 68°F
200K 273K 400K 600K 800K 1000K 1200K
~73°C  0°C 127°C 327°C 527°C 727°C 927°C p I k a x 10°
32°F 261°F 621°F 981°F 1341°F 1701°F (kg/m?) (3/kg K) (W/m K) (m?/s) Melti
elting
x 0.5777 X 6.243 x 1072 x 2.388 x 10~ * x 0.5777 3.874 x 10* Temperature
Element = (Btu/h ft°F) = (lby/ft3) = (Btu/lb, °F) = (Btu/h ft °F) = (ft?/h) (K)
Mercury© 28.9 13,546 234
Molybdenum 143 139 134 126 118 112 105 10,240 251 138 53.7 2883
Nickel 106 9% 80.1 65.5  67.4 71.8 76.1 8,900 446 91 22.9 1726
Niobium 52.6 53.3 55.2 58.2 61.3 64.4 67.5 8,570 270 53.6 23.2 2741
Palladium 75.5 75.5 75.5 75.5 75.5 75.5 12,020 247 FA 25.4 1825
Platinum 72.4 71.5 71.6 73.0 75.5 78.6 82.6 21,450 133 71.4 25.0 2042
Potassium 104 104 52 860 741 103 161.6 337
Rhenium 51 48.6 46.1 44,2 44,1 44.6 45.7 21,100 137 48.1 16.6 3453
Rhodium 154 151 146 136 127 121 115 12,450 248 150 48.6 2233
Rubidium 58.9 58.3 1,530 348 58.2 109.3 312
Silicon 264 168 98.9 61.9  42.2 31.2 25.7 2,330 703 153 93.4 1685
Silver 403 428 420 405 389 374 358 10,500 234 427 173.8 1234
Sodium 138 135 971 1206 133 113.6 371
Tantalum 57.5 57.4 57.8 58.6 59.4 60.2 61 16,600 138 51.5 254 3269
Tin¢ 73.3 68.2 62.2 5,750 227 67.0 51.3 505
Titanium® 24.5 22.4 20.4 19.4 19.7 20.7 22 4,500 611 22.0 8.0 1953
Tungsten® 197 182 162 139 128 121 115 19,300 134 179 69.2 3653
Uranium® 25.1 27 29.6 34 38.8 43.9 49 19,070 113 27.4 12.7 1407
Vanadium 31.5 31.3 32.1 34.2 36.3 38.6 41.2 6,100 502 31.4 10.3 2192
Zinc 123 122 116 105 7,140 385 121 44.0 693
Zirconium® 25.2 23.2 21.6 20,7 21.6 23.7 25.7 6,570 272 22.8 12.8 2125

TPurity for all elements exceeds 99%.
The expected percent errors in the thermal conductivity values are approximately within +5% of the true values near room temperature and within about +10% at other temperatures.
‘For crystalline materials, the values are given for the polycrystalline materials.

Source: E. R. G. Eckert and R. M. Drake, Analysis of Heat and Mass Transfer, McGraw-Hill, New York, 1972; K. Raznjevi¢, Handbook of Thermodynamic Tables and Charts, 3rd ed., McGraw-
Hill, New York, 1976; Y. S. Touloukian, 3rd ed., Thermophysical Properties of Matter, IF1/Plenum, New York, 1970.



CURSO DE OPERAGOES UNITARIAS Il — UFU — PROF. CLAUDIO ROBERTO DUARTE

Exercicio de fixacdao: Gases quentes de exaustdo alimentam um trocador de calor do lado dos
tubos, que possuem superficies aletadas. O trocador é do tipo correntes cruzadas, os gases entram
a 300°C e saem a 100°C. O objetivo é aquecer agua pressurizada que é alimentada a uma vazdo de
1 kg/s de 35 a 125°C. O calor especifico dos gases é 1000 J/kg.K, o coeficiente global de troca
térmica baseado na area do lado do gds é U,=100 W/m?2.K. Determine a drea superficial necessaria
para efetuar a referida troca térmica e utilize o método NUT (efetividade).

PRIMEIRAMENTE IDENTIFIQUEMOS Cross-Flow Heat Exchangers

O TIPO DE TROCADOR DE CALOR

o
Cross flow
T=f(x)

e
Cross flow
T=f(x,y)

g

Tube
flow

Tube
flow

UnfinnedOne Fluid Mixed

Finned-Both Fluids
the Other Unmixed

Unmixed
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Exercicio de fixagéo: Gases quentes de exaustdo alimentam um trocador de calor do lado dos tubos, que possuem
superficies aletadas. O trocador é do tipo correntes cruzadas, os gases entram a 300°C e saem a 100°C. O objetivo é aquecer agua
pressurizada que € alimentada a uma vazdo de 1 kg/s de 35 a 125°C. O calor especifico dos gases é 1000 J/kg.K, o coeficiente global
de troca térmica baseado na area do lado do gas é U,=100 W/mZ2.K. Determine a area superficial necessaria para efetuar a referida

troca térmica e utilize o método NUT (efetividade). 100
e
~ , -_______..--""-__
APLICACAO DO METODO NUT 20 = —
PASSA PELA IDENTIFICACAO DA EQUACAO /______....----""
OU GRAFICO CORRESPONDENTE “@9 il
% 60
é : . Cold fluid -~ __|
9 .
o % @ g 40 - :; i \: ~ _ |
Cross flow % = Lo
T=f(y o) - @) m b VoV
% @ 20 \j\ : ;:I/ |
e, b |
Tube \
flow 0 | | | | |
1 2 3 4 5

Finned-Both Fluids
Unmixed

Number of transfer units NTU = ASU!!Cmm

(e) Cross-flow with both fluids unmixed
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Exercicio de fixagéo: Gases quentes de exaustdo alimentam um trocador de calor do lado dos tubos, que possuem

superficies aletadas. O trocador é do tipo correntes cruzadas, os gases entram a 300°C e saem a 100°C. O objetivo é aquecer agua
pressurizada que € alimentada a uma vazdo de 1 kg/s de 35 a 125°C. O calor especifico dos gases é 1000 J/kg.K, o coeficiente global
de troca térmica baseado na area do lado do gas é U,=100 W/mZ2.K. Determine a area superficial necessaria para efetuar a referida

troca térmica e utilize o método NUT (efetividade).

Finned-tube, cross-flow

Th,i . heat exchanger, ;.
U, = 100 W/m?.K Caso tipico em que se
l Both fluids unmixed conhece as 4 temperaturas.
Portanto, a efetividade ja é
conhecida. As propriedades
T, —» — T térmicas devem ser

cf | | | c0

calculadas com base na

| m =1 kg/s . o
N T},0=100°C temperatura média
l T, ,=125°C T,,=35°C aritmética.

Tho Fluido quente:
Tqugases = M — 200°C
Fluido frio:
Tim_agua = 354125 gpoc = 353,15K
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Exercicio de fixagéo: Gases quentes de exaustdo alimentam um trocador de calor do lado dos tubos, que possuem
superficies aletadas. O trocador é do tipo correntes cruzadas, os gases entram a 300°C e saem a 100°C. O objetivo é aquecer agua
pressurizada que € alimentada a uma vazdo de 1 kg/s de 35 a 125°C. O calor especifico dos gases é 1000 J/kg.K, o coeficiente global
de troca térmica baseado na area do lado do gas é U,=100 W/mZ2.K. Determine a area superficial necessaria para efetuar a referida
troca térmica e utilize o método NUT (efetividade).

TasLe A6 Thermophysical Properties of Saturated Water®

Specific Heat of Specific Thermal ansion 41995 _
V?Jﬁme Vapor- Heat Viscosil! Conductivity Prandtl Surface Eglﬂﬁ- 4299 7 Cp =0,8T +3915
Tempera- (m*kg) ization,  (kJ/kg: K) (N - s/m®) (W/m - K) Number  Tension, cient, Temper- | 41985 - RZ=1
ture, T Pressure, I - - o 10° B, 10° ature, 4108 |
(K) p(bars)’ v, 10° v, (kar ﬁgj s G Mg 10° p o100 ke 10° k- 10° Prg Pr, (N/m) ({("J T(K) 21975
273.15 0.00611  1.000  206.3 2502 4.217 1854 1750 B.0Z 569 182 1299 0815 755 ~68.05  273.15 2197 |
275 0.00697  1.000 181.7 2497 4.211  1.855 1652 8.09 574 183 1222 0817 75.3 —32.74 275 4196,5 |
280 0.00990 1.000 130.4 2485 4198 1858 1422 820 582 186 1026 0825 748 46.04 280 2196 | ~
285 0.01387  1.000  99.4 2473 4189 1861 1225 849 590 189 881 0833 743 114.1 285 4155 | Inte rp0|a§330
290 0.01917  1.001 69.7 2461 4.184 1.864 1080 8.69 598 19.3 7.56  0.841 73.7 174.0 290 4195 -
295 0.02617 1.002 5194 2449 4181 1868 950 889 606 195 662 0849 727 227.5 205 41945 ‘ ‘ ‘ ‘ - ‘ ‘
" 349 350 351 352 353 354 355 356
300 0.03531 1.003  39.13 2438 4179 1872 855 9.09 613 196 583 0857 717 276.1 300
305 0.04712  1.005 29.74 2426 4178 1.877 769 9,29 620 20.1 520  0.865 70,9 320.6 305
310 0.06221 1.007  22.93 2414 4178 1882 695 949 628 204 462 0873 700 361.9 310
315 008132 1009 17.82 2402 4179 1888 631 960 634 207 416 0883 692 4004 315 Cpégua=0' 8x353,15+3915
320 0.1053 1.011 13.98 2390 4.180  1.895 577 9.89 640 21.0 377 0.894 68.3 436.7 320
325 0.1351 1.013 11.06 2378 4.182  1.903 528 10,09 645 21.3 342 0,901 67.5 471.2 325 Cp . =4 197 52
330 01719 1016 B.82 2366 4184 1911 489 1029 650 217 315 0908 666 504.0 330 agua ’
335 0.2167 1.018 7.09 2354 4,186 1.920 453 10.49 656 22.0 288 0916 65.8 535.5 335
340 02713 1021 574 2342 4188 1930 420 1069 660 223 266 0825 649 566.0 340
345 03372 1024 4683 2320 4101 | 389 1089 668 226 245 0933 641 595.4 345
ﬁﬂ 0.4163 1.027 3.846 2317 4.195 1‘% 365 11.09 668 23.0 220 0.942 63.2 G24.2 350
355 0.5100 1.030 3.180 2304 4.199  1.968] 343 11.29 671 23.3 2,14 0951 62.3 652.3 355
360 0.6200  1.034 2645 2291 4203 1983 324 1149 674 237 202 0960 614 697.9 360
365 0.7514 1.038 2.212 2278 4.209  1.999 306 11.69 677 24.1 1.91  0.969 60.5 707.1 365
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Exercicio de fixagéo: Gases quentes de exaustdo alimentam um trocador de calor do lado dos tubos, que possuem
superficies aletadas. O trocador é do tipo correntes cruzadas, os gases entram a 300°C e saem a 100°C. O objetivo é aquecer agua
pressurizada que é alimentada a uma vazdo de 1 kg/s de 35 a 125°C. O calor especifico dos gases é 1000 J/kg.K, o coeficiente global
de troca térmica baseado na drea do lado do gas é U,=100 W/m2.K. Determine a area superficial necessaria para efetuar a referida

troca térmica e utilize o método NUT (efetividade).
Determinacao da Efetividade

Calculo da Efetividade: ja que os gases possuem 0 maior AT,
esses possuem o mc,,,,.. Sendo assim, o calculo é baseado nessa corrente:
_ (variagéo da temperatura da corrente com mc, ;)
a (méxima diferenca de temperatura no trocador)
300100 /
g=( ):200:>g=0,75

(300-35) 265

Determinacéo de C:

zlk—g><4197,52L = 4197,52i
S k K

g.K S.
Sabemos que o calor perdido pelo fluido quente é recebido pelo fluido frio:

C._.=m

max agua 'Cpégua

4197,52 2 x(125-35)
s.K

CmaxATé ua
CmaXATégua = CminATgases:>Cmin = 9L = :
AT s (300—100)
] 1.888,88
C,., =1.888,88——  Portanto:C = —min = — sK _pa4
s.K J

Crax 419752 2
s.K

Preciso determinar

100 —
40/ — 1
80 \Cy/, I .
/ SN —T —TT
® : N
2 60 ;4:“1
o 7/ ' Cold fluid
S A !
3 40 Hot i/ —
2 fuid /=
= // AV o VAVt
20 / T _
; pa—
0 | | 1 | |
1 2 3 4 5

Number of transfer units NTU = A U/C_..

(e) Cross-flow with both fluids unmixed

Cmin € Cmax
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Exercicio de fixagéo: Gases quentes de exaustdo alimentam um trocador de calor do lado dos tubos, que possuem
superficies aletadas. O trocador é do tipo correntes cruzadas, os gases entram a 300°C e saem a 100°C. O objetivo é aquecer agua
pressurizada que é alimentada a uma vazdo de 1 kg/s de 35 a 125°C. O calor especifico dos gases é 1000 J/kg.K, o coeficiente global
de troca térmica baseado na drea do lado do gas é U,=100 W/m2.K. Determine a area superficial necessaria para efetuar a referida
troca térmica e utilize o método NUT (efetividade).

100
=
e
80 ==
.--'""—__--
(%]
i, Portanto :
60 W
o
5] - 100 A
= Cold fluid | NUT = YA _ mZKJ ~-20
Z Conm  1.888,88 °
8 40 — s.K
= — A=37,7Tm?
20 —
0 L1 |
1 2 3 4 5

Number of tran units NTU = sztsUr’th_1

(e) Cross-flow with both fluids unmixed
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Exercicio de fixagéo: Gases quentes de exaustdao alimentam um trocador de calor do lado dos tubos, que possuem
superficies aletadas. O trocador é do tipo correntes cruzadas, os gases entram a 300°C e saem a 100°C. O objetivo é aquecer agua
pressurizada que é alimentada a uma vazdo de 1 kg/s de 35 a 125°C. O calor especifico dos gases é 1000 J/kg.K, o coeficiente global
de troca térmica baseado na drea do lado do gas é U,=100 W/m2.K. Determine a area superficial necessaria para efetuar a referida

troca térmica e utilize o método NUT (efetividade).

Considere que o trocador de calor agora ja dimensionado,
seja construido, instalado e colocado para operar. Espera-se
que a temperatura dos gases quentes de exaustdo que
alimentam o trocador sofram variagcdes de temperatura
tipicas do processo. A experiéncia prévia indica uma variacao
de temperatura entre 200 e 400°C. Além disso, as condig¢bes
do processo induzem a formacdo de camadas de material
incrustado nas paredes do mesmo, com consequente
reducdo da eficiéncia de troca térmica. O aumento da
resisténcia a transferéncia de calor pode ser mensurada
através da reducdo do coeficiente global de troca térmica
que cai de 100 W/m2.K até o limite de 60 W/m2.K. O reflexo
disso é que as vazdoes de alimentacdo das correntes
precisam ser ajustadas para manter uma temperatura fixa do
sistema. O que leva a necessidade de um sistema de controle
tipico. Caso contrario, para vazdes constantes das correntes
envolvidas, o reflexo serda uma tendéncia a reducdo da
temperatura de saida da corrente a ser aquecida (nesse caso
a agua)

T, (°C)

180
160
U Wim?.K)
140 100
80
60 N
120 ‘
iy, = 1.89 kgis
i, =1 keg/s
100 'T@,=35‘§'ﬂ |
80
200 250 300 350 400
I}r,i{oc)

Cabe ao controlador garantir o desejado,
essa tarefa se baseia no balango térmico
descrito na solucao do problema.
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A determinacdo a queda de
pressao exigida para alimentar
um trocador de calor ¢é
determinante para o projeto
de bombas e/ou sopradores. O
calculo passa pelo uso do
grafico de Moody (ou Darcy)
para determinar o fator de
friccao, o qual € um parametro
adimensional definido como:

Para fluxo laminar
f_ 64
Re,

{a)°
et
pur/
2

Critical

Laminar

Zone :\n—
\_\__.\Ak 0.05
N
\

0.07
flow \ 0.04
0.06 x 0.03
\\
0.05 \ -
QI _ n 0.015
EIS 0.04 Y
S < 0.01 i
) ry 0.008 4
u‘” - 1 0006 &
‘;, : \ N 3 0.004 é”
T 0025 . = s 0.002 2
‘s \ 3% &
=] \ ~ &
k3] 0.02 [ \ \ = 0.001
[ \ 0.0008
Rep, , <7 0.0006
- 0.0004
Rl Tr 0.0002
J 0002
e (um) / -
Drawn tubing 1.5 / - 0.0001
Commercial steel 46 J Siad
0.01 Cast iron 260 Smooth pipes 0.000,05
. Concrete  300-3000
0.009
0.008 0.000,01
3 4 5 6 7T y &
10° 2 3 456 810 2 3 456 810 2 3 456 810 2 3 456 810 2713, 4°56-810
£ - 0,000,001 — £ =0.000,005
Reynolds number, an:# b Z
i —1/4 41
f=0.316Re; Rep=<2 % 10

f=0.184Re;"
f=1(0.790 In Re,, — 1.64)*

Rep = 2 X 10*
3000 < Re,=< 5 X 10°
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O condensador de uma GRANDE planta de producdo de vapor é um trocador de calor no qual o vapor de agua é condensado. Esse
condensador é do tipo tubo carcaga consistindo de uma passagem na carcaca e duas passagens nos tubos, ele possui 30.000 (trinta mil) tubos
por passe. O calor trocado deve ser de 2x10°W, que ¢ obtido pela passagem de agua de resfriamento através dos tubos a uma vazio de
3x10%kg/s (a vazdo por tubo é de 1kg/s). A dgua entra a 20°C, enquanto o vapor condensa a 50°C.

1. Qual é a temperatura de saida da dgua de resfriamento?

2 Determine o comprimento dos tubos por passe? O comprimento total de todos os tubos somados?

3. Determine a poténcia da bomba centrifuga para alimentacao da dgua de resfriamento. Eficiéncia mecanica 0,87.

4 Considere a condicdo limite de incrustacdo indicada no grafico (Calor x Resisténcia_incrustacdo), qual o incremento de tubulagdo

necessario para manter a troca térmica (2x10°W)?

Se a planta produz 1250 MW a um custo de S 0,05 o kW.h, qual a perda de receita para uma parada de 2 dias pra limpeza?
6. Qual o custo anual de bombeamento? Custo do kW.h é de S 0,05

b

2.2
Steam
Ty;=50°C 2.0
— 9 .
Tube data g=2x10°W ,I' ~T, o in,; =1 kgls
x\ //__ & T;J,(J =50°C g 1.8 Tb = 50@9 I
N = 30,000 | — T ks 7 16 T, ;=20C
D=0.025m b l - im=3x10%kgs | =
h = 2 a —1L o Water B ¢ %
h, = 11,000 W/m“.K I I W » 111, T., >1.4
L = length/pass T I
il ke/s - \\‘ . co Tp{j: 20°C i h\w_
l ho
. 1.0 r—
iy, 0.0 0.2 04 06 0.8 1.0
R 10" (mP Ko
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O condensador de uma GRANDE planta de producdo de vapor é um trocador de calor no qual o vapor de agua é condensado. Esse
condensador é do tipo tubo carcaga consistindo de uma passagem na carcaca e duas passagens nos tubos, ele possui 30.000 (trinta mil) tubos
por passe. O calor trocado deve ser de 2x10°W, que ¢ obtido pela passagem de agua de resfriamento através dos tubos a uma vazio de
3x10%kg/s (a vazdo por tubo é de 1kg/s). A dgua entra a 20°C, enquanto o vapor condensa a 50°C.

1. Qual é a temperatura de saida da dgua de resfriamento?

2 Determine o comprimento dos tubos por passe? O comprimento total de todos os tubos somados?

3. Determine a poténcia da bomba centrifuga para alimentag¢do da dgua de resfriamento. Eficiéncia mecanica 0,87.

4 Considere a condicdo limite de incrustacdo indicada no grafico (Calor x Resisténcia_incrustacdo), qual o incremento de tubulagdo

necessario para manter a troca térmica (2x10°W)?
5. Se a planta produz 1250 MW a um custo de S 0,05 o kW.h, qual a perda de receita para uma parada de 2 dias pra limpeza?

6. Qual o custo anual de bombeamento? Custo do kW.h é de S 0,05
Dados interpOIados pa ra égua TapLe A6 Thermophysical Properties of Saturated Water
Specific Heatof  Specific Thermal Expansion
na temperatura de entrada Voume  Vapor el Vscosty  Conducivity  Prandi  Suface  Coeli
, Tempera- [m“."kg] ization, (kJ/kg- K) (N - s/m (Wim - K) Number T msioﬂl}. cimibs Temper-
H 1 ture, T Pressure, h a1 Bl alure,
u n Ica Con heCIda (K) p (bars)® vy 10° v, l'kJ{ig} G [ l;.LJ--II]' pg-II]’ k- 1 k- (i Pr P, (}{Hm} ({("] T(K)
Cp=4 182 11 J/( kg K) 23.15 000611 1000 2063 2502 4217 184 1750 802 569 182 1299 0815 755 6805 27315
* ’ * 275 (.00697 1000 1BLY 2497 4211 183 1652 8.09 574 183 1222 0817 75.3 —-32.74 275
— 1004 10_6 N / 2 280 (00990  Loo0 1304 2485 4198 L858 1422 8.29 582 186 1026 0825 74.8 46.04 280
u_ o 'S m 285 %138? 1.000 94.4 2473 4189 1861 LRE 8.49 500 18.49 ﬁ-] (0.833 Hifi 114.1 285
K 603 10_3 W K 290 001917 1.001 69.7 2461 4184 L8G4 1080 8.69 598 19.3 756 0841 73.7 174.0 200
- * /( m * ) 205 0.02617  1.002 51.94 2449 4181  1.868 959 8.89 606 19.5 6.62 0849 72.7 227.5 295
_ 300 0.03531  1.003 30.13 2438 4179 1872 835 9.09 613 19.6 583 0857 71.7 Eﬁ. | 300
P r_ 6’ 9 7 305 0.04712 1005 29.74 2426 4178  L877 769 9.29 620 20.1 5.20  0.865 70.9 3206 305

310 0.06221 1007  22.93 2414 4178 1.882 695 049 628 04 462 0873 700 361.9 310

p = 9 9 8 kg/l I l 3 1LY nnet1ae 1 nna 17 89 2409 4170 I HaR (53] 4RO A4 m7 418 NRAT RO P A 4 R1EY
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GRADIENTE DE PRESSAO E FATOR DE FRICGAO EM FLUXO COMPLETAMENTE DESENVOLVIDO

O condensador de uma GRANDE planta de producdo de vapor é um trocador de calor no qual o vapor de agua é condensado. Esse
condensador é do tipo tubo carcaga consistindo de uma passagem na carcaca e duas passagens nos tubos, ele possui 30.000 (trinta mil) tubos
por passe. O calor trocado deve ser de 2x10°W, que ¢ obtido pela passagem de agua de resfriamento através dos tubos a uma vazio de
3x10%kg/s (a vazdo por tubo é de 1kg/s). A dgua entra a 20°C, enquanto o vapor condensa a 50°C.

1. Qual é a temperatura de saida da dgua de resfriamento?

Dados interpolados para dagua
temperatura de entrada Unica conhecida
Cp=4.182,11J/(kg.K)

p=1004.10° N.s/m?

K=603.10" W/(m.K)

Pr=6,9

p=998 kg/m3

na

Q=2x 10°W (1)
Q=mcy_sgua AT (2)
_ kg J
Q= 3.10* > X 4.182,11=— X (Ts—4gua — 293,15K)
DE (1) EM (2):
j _ kg J
2% 10%5 = 3.10* = x 4.182,11 - = X (Ts—sgua — 293,15K)

Logo:
2x10%4

+ 293,15K

T .
STAONE T 3104%9%4.182,11]/ (kg K)

Ts_sgua =309 K»36°C
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O condensador de uma GRANDE planta de producdo de vapor é um trocador de calor no qual o vapor de agua é condensado. Esse
condensador é do tipo tubo carcaga consistindo de uma passagem na carcaca e duas passagens nos tubos, ele possui 30.000 (trinta mil) tubos
por passe. O calor trocado deve ser de 2x10°W, que ¢ obtido pela passagem de agua de resfriamento através dos tubos a uma vazio de
3x10%kg/s (a vazdo por tubo é de 1kg/s). A dgua entra a 20°C, enquanto o vapor condensa a 50°C.

Dados interpolados para 4gua na | AGORA QUEJA SE DEFINIU A TEMPERATURA DE SAIDA DA AGUA E POSSIVEL DETERMINAR A
temperatura de entrada dnica conhecida TEMPERATURA MEDIA E REDEFINIR AS PROPRIEDADES DA AGUA PARA ESSA TEMPERATURA.
Cp=4.179 J/(kg K
MESSS 10° ISI Sg/nlz T _ Téguafsal'da +Tégua—entrada _ ZOOC + 360C _ 280C
: : L ) .
K=613.103 W/(mK) média_éagua >
Pr=5,83 Tmédia_égua =301,15K
p=997 kg/m?3

Tasie A6 Thermophysical Properties of Satnrated Water®

Dados interpolados para agua

Specific Heat of Specific Thermal ; EXP:EJ'M
'O H Volume Vapor- Heat Viscosit Conductivity Prandtl ~ Surface  Coeffi-
n a te m p e rat u ra m e d | a Tempera- (m’kg) ization,  (kJ/kg- K) (N s/m (Wm - K) Number  Tension,  cient, Temper-
ture, T Pressure, h ap 100 po10f alure,

Cp=4 179 J/(kg K) (K) p (bars)® uj-lﬂ‘ P ['k.lf{ig} G G l;.LJ--II]' pg-]ﬂ' I(_‘-lﬂ‘ kg-ll)’ Py Pr, (N'm) K™ T(K)

273.15 000611  1.000 206.3 2502 4217 185 1750 802 569 182 1290 0815 755 —68.05 27315
u=855 10'6 N .S/m2 275 0.00697 1000 1817 2497 4211 1855 1652 809 574 183 1222 0817 753 —32.74 275
280 000990 1.000 1304 2485 4108 1858 1422 829 582 186 1026 0825 748 1604 280
K=6 13 10-3 W/(m K) 285 001387 1000 994 2473 4180 1861 1225 849 500 180 881 0833 743 41 285
. . 290 001917 1001 9.7 2461 4184 18G4 1080 869 598 193 756 0841 737 1740 290
P r= 5 ) 8 3 295 002617 1002 5104 2449 4181 1868 959 889 606 195 662 0849 727 2215 295
300 003531 1003 30.013 2438 4170 1872 855 000 613 106 583 0857 717 776.0 300
_ 9 9 7 k /m 3 305 001712 1005 2074 24% 4178 1877 760 020 620 201 520 0865 709 3206 305
p - g 310 006221 1007 2293 2414 4178 1882 605 049 628 204 462 0873 700 3619 410

1LY nNNR1E? 1o 17 89 2409 4170 I HaR (53] 4RO A4 m7 418 NRAT RO P A 4 R1EY
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O condensador de uma GRANDE planta de producdo de vapor é um trocador de calor no qual o vapor de agua é condensado. Esse
condensador é do tipo tubo carcaga consistindo de uma passagem na carcaca e duas passagens nos tubos, ele possui 30.000 (trinta mil) tubos
por passe. O calor trocado deve ser de 2x10°W, que ¢ obtido pela passagem de agua de resfriamento através dos tubos a uma vazio de
3x10%kg/s (a vazdo por tubo é de 1kg/s). A dgua entra a 20°C, enquanto o vapor condensa a 50°C.

2. Determine o comprimento dos tubos por passe? O comprimento total de todos os tubos somados.

Dados interpolados para d4gua na 1 Portanto :
temperatura de entrada Unica conhecida NUT = UA  Ux(Nx2xzDL) PRECISO
Cp=4.179 )/ (kg K) " Con Conin
Cootare MeX), Coe DETERMINAR U
K=613.10- W/(m.K) L=~ *“min__
Pr=5,83 U x(Nx2x7D)
p=997 kg/m?3 'L
2, 4
Re,, = 31
mDu
Steam .
; [ = 3 4/5 p,.0.4
Tube data AreRICN | T, ﬁ"' NUD — 0.023 ReD Pf '
.  J i hi O Th.n= 50°C
N=30,000 ___'_T" T, 36°C
‘ — < - o= 3% 10° kg 4 k
] L —— |, Water \ <. ’ 1] - Nll 1~
= length/pass ' ‘ o 1 DD
in=1kg/s - l T o T.=20°C ¥
ho
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O condensador de uma GRANDE planta de producdo de vapor é um trocador de calor no qual o vapor de agua é condensado. Esse
condensador é do tipo tubo carcaga consistindo de uma passagem na carcaca e duas passagens nos tubos, ele possui 30.000 (trinta mil) tubos
por passe. O calor trocado deve ser de 2x10°W, que ¢ obtido pela passagem de agua de resfriamento através dos tubos a uma vazio de
3x10%kg/s (a vazdo por tubo é de 1kg/s). A dgua entra a 20°C, enquanto o vapor condensa a 50°C.

2. Determine o comprimento dos tubos por passe? O comprimento total de todos os tubos somados.

Re,, = 4m . 4><1k—g
Dados interpolados para d4gua na P 7Dp 1 Re = pDv — 4m — S =59.568,52
temperatura de entrada Unica conhecida 45 .04 H 7Du 3.1415% 0.025m x 855.10~° N.s
Cp=4.179 J/(kg.K) Nup = 0.023 Rep’ Pr ’ ’ m?
pu=855.10"% N.s/m? B k PORTANTO TRATA-SE DE REGIME TURBULENTO
K=613.10 W/(m.K) Iy = Nupp,
Pr=5,83 2 4 -3
p=997 kg/m3 Nu = 0,023 Reg Pr0,4 3 NUK 307’62Xw
4 h = = .
Nu = 0,023(59.568,52)s 5,83°* D 0,025m
Nu = 307,62 h =7.542,84 Y _
' m*.K
5 4 1 W
Portanto : U= =4474,57 ——
UA Ux(Nx2x7rDL) m*.K
NUT = = 1 1
min C:min * W + W
NUT xC_. NUT xC_. NUT xC . 7.542,84 —— 11.000 ——
_ min — min — min m2 K 2 K
Ux(Nx2x7D) 427457 W, (30.000%2x3,1415%0,025m) 21.085.292,48 "V ' '
y mz_K X( . X £LXO, XU, m) . . y mK
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GRADIENTE DE PRESSAO E FATOR DE FRICGAO EM FLUXO COMPLETAMENTE DESENVOLVIDO

O condensador de uma GRANDE planta de producdo de vapor é um trocador de calor no qual o vapor de agua é condensado. Esse
condensador é do tipo tubo carcaga consistindo de uma passagem na carcaca e duas passagens nos tubos, ele possui 30.000 (trinta mil) tubos
por passe. O calor trocado deve ser de 2x10°W, que ¢ obtido pela passagem de agua de resfriamento através dos tubos a uma vazio de
3x10%kg/s (a vazdo por tubo é de 1kg/s). A dgua entra a 20°C, enquanto o vapor condensa a 50°C.

2. Determine o comprimento dos tubos por

asse? O comprimento total de todos os tubos somados.

Dados interpolados para dagua na 100 \ ™o T
temperatura de entrada Unica conhecida i@‘i;f s
Cp=4.179 J/(kg.K) - ) g &a@"
1=855.106 N.s/m? A oS
K=613.103 W/(m.K) ® 77 T NE]
Pr=5,83 ® 60 y f;/ .00
0=997 kg/m? iy %ﬂ———
NUT xC . E 40 AN 1 Shell fluid h
|_ — min W v} ]
21.085.292,48 —— g Il — : -
_ T mK B 3 o - - - -]
Preciso determinar NUT, a efetividade ja pode ser definida ja que: #, —Tube fuid |4| |
Cprax —> % ja que 0 AT=0, logo: C,, =C,,, = 3.10" K9 41793 ( | [ H
S kg.K / 3
Cmin — 1, 25108 ﬂ, C:min — 0 Jmhﬂr MWHTLSTEE Ll'ﬂﬂ"i b:ﬂ} f&NUf ‘miin
K Crnax i) One-shell pass and 2, 4, 6. ... tbe passes
NUT x1,25.10° W 0,76x1,25.10° . Liotar = 4 S1M X N6 X Npagcagens
236720 453, - K - L =4,51
“S0_20 - W W ETAeAm Lo = 4,51mx30.000x 2

20121307,5——
m.K

21.085.292,48 - - Ly = 270600m = 270, 6km
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O condensador de uma GRANDE planta de producdo de vapor é um trocador de calor no qual o vapor de agua é condensado. Esse
condensador é do tipo tubo carcaga consistindo de uma passagem na carcaca e duas passagens nos tubos, ele possui 30.000 (trinta mil) tubos
por passe. O calor trocado deve ser de 2x10°W, que ¢ obtido pela passagem de agua de resfriamento através dos tubos a uma vazio de
3x10%kg/s (a vazdo por tubo é de 1kg/s). A dgua entra a 20°C, enquanto o vapor condensa a 50°C.

3. Determine a poténcia da bomba centrifuga para alimentagdo da dgua de resfriamento. Eficiéncia mecanica 0,87.

— " u, = 4m/(pmwD’)

Ap — [p H?L/'L[rajem =4,72mx2=9,44m

2D~
D =0,025m

Dados interpolados para dagua na
temperatura de entrada Unica conhecida
Cp=4.179 J/(kg.K)
p=855.10"% N.s/m?
K=613.103 W/(m.K)
Pr=5,83
p=997 kg/m3

f=0.184Re;"" Rep=2 % 10*
\ 1 1

f =0,184xRe 5 =0,184x59.568,52 5
f =2,04.102
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O condensador de uma GRANDE planta de producdo de vapor é um trocador de calor no qual o vapor de agua é condensado. Esse
condensador é do tipo tubo carcaga consistindo de uma passagem na carcaca e duas passagens nos tubos, ele possui 30.000 (trinta mil) tubos
por passe. O calor trocado deve ser de 2x10°W, que ¢ obtido pela passagem de agua de resfriamento através dos tubos a uma vazio de
3x10%kg/s (a vazdo por tubo é de 1kg/s). A dgua entra a 20°C, enquanto o vapor condensa a 50°C.

3. Determine a poténcia da bomba centrifuga para alimentagdo da dgua de resfriamento. Eficiéncia mecanica 0,87.

Dados interpolados para dagua na
temperatura de entrada Unica conhecida -
Cp=4.179 J/(kg.K) u2 Uy = 4m/ (p w0 )
n=855.10"° N.s/m? A [p L — 7 Liajero =4 72Mx 2 =9,44m
K=613.103 W/(m.K) P = D\‘
Pr=5,83 D =0,025m
p=997 kg/m3
g kg —
_ 4m s m f=0.184Rep"  Rep=2x 10
u= D2 kg - 2, 04; \ N N
P 1 1
997 5%3,1415x(0,025m)’ f —0,184xRe ° = 0,184x59.568,52 5
Por passe - que possui 4,72m - a queda de pressdo € dada por: f =2,04.1072
2
, 997k9x(2,o4m)
puY -2 ° N
Ap=f—"1L=204.10 4,51Im =7.634,70 —
2D 2x0,025m m
Ja que temos 2 passes, logo, temos que multiplicar por 2: ESSA E A QUEDA DE PRESSAO PARA UM TUBO
N N
Ap=7.634,70_x2 > Ap=15.269,41 DIVIDIDO EM DUAS PASSAGENS
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GRADIENTE DE PRESSAO E FATOR DE FRICGAO EM FLUXO COMPLETAMENTE DESENVOLVIDO

O condensador de uma GRANDE planta de producdo de vapor é um trocador de calor no qual o vapor de agua é condensado. Esse
condensador é do tipo tubo carcaga consistindo de uma passagem na carcaca e duas passagens nos tubos, ele possui 30.000 (trinta mil) tubos
por passe. O calor trocado deve ser de 2x10°W, que ¢ obtido pela passagem de agua de resfriamento através dos tubos a uma vazio de
3x10%kg/s (a vazdo por tubo é de 1kg/s). A dgua entra a 20°C, enquanto o vapor condensa a 50°C.

3. Determine a poténcia da bomba centrif

Dados interpolados para agua
temperatura de entrada Unica conhecida
Cp=4.179 J/(kg.K)

p=855.10"% N.s/m?

K=613.103 W/(m.K)

Pr=5,83

p=997 kg/m3

na

uga para alimentacao da dgua de resfriamento. Eficiéncia mecanica 0,87.

POTENCIA DA BOMBA

POT =528.115,65W = 0,53MW

kg
S N
30.000 x Sk .15.269,41—
<V Ap nx-—.Ap 997793 m
POT-——""F__ £ m
n n 0,87
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GRADIENTE DE PRESSAO E FATOR DE FRICGAO EM FLUXO COMPLETAMENTE DESENVOLVIDO

O condensador de uma GRANDE planta de producdo de vapor é um trocador de calor no qual o vapor de agua é condensado. Esse

condensador é do tipo tubo carcaga consistindo de uma passagem na carcaca e duas passagens nos tubos, ele possui 30.000 (trinta mil) tubos

por passe. O calor trocado deve ser de 2x10°W, que ¢ obtido pela passagem de agua de resfriamento através dos tubos a uma vazio de

3x10%kg/s (a vazdo por tubo é de 1kg/s). A dgua entra a 20°C, enquanto o vapor condensa a 50°C.

4, Considere a condicdo limite de incrustacdo indicada no grafico (Calor x Resisténcia incrustacdo), qual o incremento de tubulagdo
necessario para manter a troca térmica (2x10°W)?

Dados interpolados para 4gua na U= 1 —2361,36 W
temperatura de entrada Unica conhecida , , 2
Cp=4.179 )/ (kg K) 1 + 1 w1104 ™K 100 MK
W=855.10"° N.s/m? 754280 | | 11.000- W w w
K=613.10 W/(m.K) T m’K m?.K LN
Pr=5,83 ) ) ..
0=997 kg/m? Considerando incrustagao interna
P Portanto : Equivalente a externa
NUT — UA :U ><(N x2x7zDL)
min Cmin
NUT xC,_ NUT xC,_ NUT xC,_
Ux(Nx2x7D) 536136 W (30.000%2x3,1415x0,025m) 11.127.308,72
m?.K m.K

1.0 f
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
Riix 10% (mK/W)

Condigao limite de insrustagdo
R4= 1.104 m2.K/W
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O condensador de uma GRANDE planta de producdo de vapor é um trocador de calor no qual o vapor de agua é condensado. Esse
condensador é do tipo tubo carcaga consistindo de uma passagem na carcaca e duas passagens nos tubos, ele possui 30.000 (trinta mil) tubos
por passe. O calor trocado deve ser de 2x10°W, que ¢ obtido pela passagem de agua de resfriamento através dos tubos a uma vazio de
3x10%kg/s (a vazdo por tubo é de 1kg/s). A dgua entra a 20°C, enquanto o vapor condensa a 50°C.
4, Considere a condicdo limite de incrustacdo indicada no grafico (Calor x Resisténcia incrustacdo), qual o incremento de tubulagdo

necessario para manter a troca térmica (2x10°W)?

Dados interpolados para agua
temperatura de entrada Unica conhecida
Cp=4.179 J/(kg.K)

p=855.10° N.s/m?

K=613.103 W/(m.K)

Pr=5,83

p=997 kg/m3

na

2.2

1.0 f
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
Riix 10% (mK/W)

Condigao limite de insrustagdo
R4= 1.104 m2.K/W

NUT xC,.

11.127.308,72L
m.K

L:

Preciso determinar NUT, a efetividade ja pode ser definida ja que:

Crax —> © jaque 0 AT=0, logo: C ; =C,,,, = 3.10* I(—g><4.182,11L
S kg.K
C,.. =12510° W. G _g
K C..
36— 20 NUT x1,25.10° ™ 0,76x1,25.10° "
&= ~0,53—> L= V\'f - v|\7 > L =8.54m
50-20 11.127.308,72 Y 11.127.308,72
m.K m.K

L[otal =8,54mx Ntubos XN assagens

Lo =8,54mx30.000% 2

L = 512.400m =512, 4km

O correto na préatica € manter o tamanho dos tubos e aumentar o nimero de tubos
512.400m =4,51mx N x2 — N =56.807tubos precisara incrementar 26.807 tubos
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O condensador de uma GRANDE planta de producdo de vapor é um trocador de calor no qual o vapor de agua é condensado. Esse
condensador é do tipo tubo carcaga consistindo de uma passagem na carcaca e duas passagens nos tubos, ele possui 30.000 (trinta mil) tubos
por passe. O calor trocado deve ser de 2x10°W, que ¢ obtido pela passagem de agua de resfriamento através dos tubos a uma vazio de
3x10%kg/s (a vazdo por tubo é de 1kg/s). A dgua entra a 20°C, enquanto o vapor condensa a 50°C.

5. Se a planta produz 1250 MW a um custo de $ 0,05 o kW.h, qual a perda de receita para uma parada de 2 dias pra limpeza?

Dados interpolados para 4gua na 48h x1250.10°W x $0,05
temperatura de entrada Unica conhecida 10°W.h
Cp=4.179 J/(kg.K)
p=855.10% N.s/m?
K=613.103 W/(m.K)
Pr=5,83

p=997 kg/m3

=$3 milhoGes de dolares
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EVAPORADORES

1 - Introducgao

A evaporagdo é um dos principais métodos usados na industria quimica para a concentra¢do de
solugbes. Consiste na separacdo de um soluto ndo volatil de um solvente volatil (normalmente dgua). Geralmente na
evaporacdo, o produto mais valioso é o concentrado, também denominado de licor grosso.

A seguir, sdo apresentados alguns importantes fatores que influenciam a resolugdo e problemas
envolvendo evaporadores:

I — Concentracdao: O aumento na concentracdo, inerente ao fendmeno de evaporac¢do da solu¢do conduz a um
aumento do ponto de ebulicao, da viscosidade e da densidade. A evaporacdo deverd ser interrompida quando a
solucgdo se saturar, exatamente para evitar a formagao de cristais.

Il — Formagdao de Espumas: Alguns materiais, especialmente substancias organicas, formam espuma durante a
vaporizacdo. O arraste desta espuma pelo vapor é indesejado, porque ela é capaz de arrastar parte da solugdo, o que
produz um vapor contaminado e possibilita a perda de soluto.

Il - Sensibilidade Térmica: Muitos produtos quimicos como medicamentos e alimentos degradam-se quando expostos
a temperaturas mais elevadas. Nestes casos a concentracdo dessas solucdes deve ser feita sob vacuo em condicbes
especiais.

IV — Formacao de Crostas: Algumas solu¢es depositam crostas sobre a superficie de troca térmica. Logo, o coeficiente

global de troca térmica (Up) diminui com o equipamento em operagdo, exigindo, portanto, manuteng¢do e limpeza,
periodicamente.

"N
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V — Material de Construgdo: Sempre que possivel os evaporadores devem ser construidos em aco. Entretanto,
muitas solu¢Ges atacam materiais ferrosos ou sdo contaminados por ele. Nestes casos, recomendam-se materiais
especiais ndo ferrosos (Cu, Ni, Al) ou aco inox. Em tais hipdteses, deve-se obter elevadas taxas de transferéncia de calor
para compensar o alto custo inicial.

2 - Tipos de Evaporadores

2.1 - Evaporadores de Tubos Curtos ou de Calandra

v - equipamento antigo;

v'- comprimentode 1a 2,5 m e didmetrode2 a4 m;

v'- remocgao da crosta com facilidade porque ha um anel central de facil remog¢3o que mantém a estrutura;

v'- indicado para solu¢des diluidas, haja vista que para solu¢des mais viscosas proporciona baixos
coeficientes de troca térmica.

Unit Operations of Chemical Engineering (Hardcover) Hardcover: 1132 pages Publisher:
by Warren McCabe (Author), Julian Smith (Author), Peter Harriott =~ McGraw-Hill
(Author) Science/Engineering/Math; 6

edition (September 22, 2000)
Language: English ISBN-10:
0070393664 ISBN-13: 978-

0070393660 EI

"'N1



http://www.amazon.com/exec/obidos/search-handle-url/ref=ntt_athr_dp_sr_1?_encoding=UTF8&search-type=ss&index=books&field-author=Warren McCabe
http://www.amazon.com/exec/obidos/search-handle-url/ref=ntt_athr_dp_sr_2?_encoding=UTF8&search-type=ss&index=books&field-author=Julian Smith
http://www.amazon.com/exec/obidos/search-handle-url/ref=ntt_athr_dp_sr_3?_encoding=UTF8&search-type=ss&index=books&field-author=Peter Harriott
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2.2 — Evaporadores de Circulagdo Forgada

Como a velocidade da mistura evaporada é alta, colocam-se defletores para minimizar o
arraste de bolhas devido a coalescéncia delas. O vapor deixa o topo para um condensador ou para um
préximo efeito.

2.3 — Evaporadores de Tubos Longos
a) Fluxo ascendente (solucdo sobe e desce)
b) Fluxo descendente (apenas uma passagem)

2.4 - Evaporadores com Filme Agitado

Ha agitacdo mecanica do filme para aumentar a turbuléncia (aumento de h). Sao
equipamentos utilizados para liquidos mais viscosos (1000 poise) e sensiveis ao calor (gelatina,
antibioticos e suco de frutas). Como desvantagens, os evaporadores de filme agitado tem um custo
maior de fabricacdo, manutencdo e operagdo, pois possuem pecas rotativas e capacidade de
processamento mais reduzida.

Na verdade, as configura¢bes acima podem aparecer isoladas ou combinadas entre si.
Alguns exemplos de trocadores sao mostrados a seguir.

"D
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EVAPORADORES
fsoweﬂl’e
SOLU GAD
Pluipa —=_
1=~ N feutve oe
AQUECIMENTO

SoLUuGAD

CONCE NTRADA

Figura 1 — Evaporador com camisa de aquecimento
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Evaporadores usados na
concentragdo de sucos
citricos

"¢NAN
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EVAPORADORES

f JoLvVeENnTE

N Y

SowugAd
NLulon = fLYin0 OE

- — .

SOLUGAD
CONCENTRADA

Figura 2 — Evaporador com feixe
de tubos
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r" Vapaor

Conducto central

Sdo dotados de tubos curtos verticais,
dentro de um corpo de vapor, este
dispositivo é chamado de Calandra. O
produto é aquecido e sobe através dos
tubos por convecgdo natural e o vapor

Purgador @& 7 condensa pelo exterior dos tubos. O
- ubos liquido concentrado retorna a base do

recipiente através de uma secdo anular
Entrada de vapor P ¢

central.
de calefaccion
Alimentacion Condensado
Concentrado
faol

Figura 3 — Evaporador de Tubos Curtos
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Salida Podem evaporar alimentos liquidos de
baixa  viscosidade, os quais fervem no
de - interior de tubos verticais. Estes tubos se
vapor — aquecem devido ao vapor existente no
@, exterior, de tal maneira que o liquido
P —»Purgador ascende pelo interior dos tubos arrastado
Entrada . , por vapores formados na parte inferior. O
de / 5 movimento ascendente dos vapores produz
alimentacién Entrada de uma pelicula que se move rapidamente para
l 1 ]4"—"390" de cima. Este tipo de evaporador alcanga
calefaccion elevados coeficientes de transferéncia de
Retorno calor, podendo-se recircular o alimento
de u ' liquido até que se alcance a concentragdo
liquido desejada. O tempo de residéncia é de 3-4
l segundos.
= —3»
T @O | Condensado

Salida de concentrado

Figura 4 — Evaporador de Pelicula Ascendente com tubos verticais longos

Y7
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A configuragdo cilindrica do sistema produz
menores dreas de transmissdo de calor por
unidade de volume de produto, sendo necessdria

Senarad ﬁgg/iggpor a utilizagdo de vapor a alta pressdo, como meio

r . . . .

Do vapor Placas de aquecimento com o objetivo de conseguir

estacionarias elevadas temperaturas na parede e

Agitador velocidades de evaporagdo razodveis. A grande

Entrada desvantagem deste sistema sdo os custos de
—_—

de L4, - Purgador fabricagdo e mantimento, assim como a baixa

alimentacion A
capacidade de processamento.

Encamisado
de vapor

»—¥» Condensado

Concentrado

Figura 5 — Evaporador de Pelicula Agitada
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EVAPORADORES
ALIMENTAGCAD l
——————b'—-
> q FLUIDO DE
- RESFRIAMENTD
-
FLUIDO DE
ABLECIMENTO
-_—
SN coNDENSVE!
H J ‘ SOWENTE
{ \ (L(qul'do)

l__g— PRODUTO

Figura 6 — Evaporador do Tipo Filme Raspado
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EVAPORADORES

Salida de

Placa
deflectora
Entrada de
vapor de
calefaccion
Condensadol | /\___j Salida de
e concentrado

Entrada de alimentacion

Figura 7 — Evaporador de Circulagdao For¢cada com aquecimento
Horizontal em Passos
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EVAPORADORES
Consta de um trocador de calor com
T SOLVENTE aquecimento indireto , onde o liquido
‘ circula em elevadas velocidades,

devido a presenca de bombas de
fluxo axial. Devido a elevada carga
hidrostatica da parte superior dos
tubos , qualquer possibilidade de
ebuligdo do liquido é desprezada. O

FLUIDO DE \ liquido que entra no evaporador se

AQUECIMENTO evapora instantdneamente, devido a
diferenga de pressdo entre a parte
interior e exterior do tubo. Possui os
menores custos de fabricagdo e
operagac

l PRODULTO
ALIMENTAGAD ’

Figura 8 — Evaporador com Recirculagao For¢ada

711
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EVAPORADORES

Existem diversos modelos para os evaporadores com circulagdo forgada,
conforme indicado nas Figuras. Um evaporador com circulagdo forgada pode
ndo ser tdo econdmico como um evaporador com circulagdo natural, porém
eles sdo necessarios quando o problema envolve uma solugdo com escoamento
pobre, incrustagdo e caracteristicas térmicas. Existe um limite para as
viscosidades das solugdes que circulam naturalmente.

Com materiais muito viscosos ndo existe alternativa, a ndo ser o uso deste
tipo de evaporador. Além disso quando existe uma tendéncia para a formagdo
de incrustacdo ou de depositos salinos, as elevadas velocidades obtidas
através do uso de bombas de circulagdo constituem o Unico método para
impedir a formagdo de depdsitos excessivos. O evaporador com circulagdo
forcada é bem adaptdvel para um controle intimo do escoamento,
particularmente quando um longo tempo de contato pode perturbar os
produtos quimicos da solugdo. Os tubos de um evaporador com circulagdo
forgada sdo menores do que os tubos num evaporador com circulagdo natural.
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Figura 10 — Evaporador com Recirculagao
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3 - EFEITOS- Os evaporadores podem ser de simples ou multiplo efeito.

1. Na modalidade de simples efeito ha apenas um evaporador. Alimenta-se vapor vivo para prover o
aquecimento, enquanto que o vapor gerado pela evaporagcdao é retirado pelo topo e a solugao
concentrada pelo fundo do equipamento. O vapor vivo é utilizado de modo ineficiente quando
comparado ao de multiplo efeito. Sdo exemplos, quaisquer das configuragdes anteriores apresentadas
nas Figuras de 1 a 10.

2. Na modalidade de multiplo efeito hd mais de um evaporador, postos em série. O vapor vivo é
alimentado num estdgio. O vapor gerado em um evaporador é aproveitado como fluido de aquecimento
para o préximo evaporador e assim, sucessivamente. No multiplo efeito ha um aumento da evaporagao
por unidade de massa de vapor vivo utilizado. Vale ressaltar que a medida que se caminha pelos efeitos,
o vapor entao gerado, sob o ponto de vista entalpico, é mais pobre do que o efeito anterior. Na Figura 11
e 12 s3o apresentados multiplos efeitos em correntes paralelas e concorrentes, respectivamente.
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SOLVENTE
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Figura 11 — Multiplo efeito em correntes paralelas
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Figura 12 — Muiltiplo Efeito em correntes contrarias
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4 - FUNCIONAMENTO DE EVAPORADORES

| - Capacidade do evaporador: definida como a taxa massica de liquido evaporada.
Il — Economia: definida como a razdo entre a massa de liquido evaporado pela massa de vapor vivo utilizado.
Fenomenologicamente, o calor envolvido na evaporacdo obedece a Lei de Resfriamento de

£m que: Q=Up A(Ts _T)

Q é o calor fornecido do vapor de aquecimento a solugdo a ser
evaporada;

Uy, é o coeficiente global de troca térmica;

A é a area disponivel de troca térmica;

T, é a temperatura do vapor saturado;

T é a temperatura de ebulicdo da solucdo;

Newton:

A temperatura de alimentagdo da solugdo em cada estdgio é importante. Alimentagdo fria
requer calor para aquecé-la até o ponto de ebuligdo. Se a alimentagdo estiver a temperatura de
ebuligdo todo o calor transmitido através da superficie é utilizado para a vaporizagdo.

A temperatura de ebuligdo da solugdo em evaporadores é afetada pela Elevagdo
do Ponto de Ebuligdo (E.P.E) e Carga Estatica do Fluido.
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A pressdo de vapor para a maioria das solugdes aquosas é menor que da
dgua pura a mesma temperatura. Isso implica que a mesma pressdo, a
temperatura de ebulicdo das solugoes é maior do que aquela verificada para
a dgua pura. O aumento no ponto de ebuligdo, em relagdo ao da dgua pura, é
chamado de elevagdo do ponto de ebuligdo (E.P.E.). O E.P.E para solugdes
diluidas ou solugdes orgadnicas é pequeno, porém para solugdes concentradas
de compostos inorgdnicos ele passa a ser significativo. A diferenga entre o
ponto de ebuligdo da solugdo e dgua pura, numa mesma pressdo de operagdo,
vem representada por regras empiricas, conhecidas como Linhas Duhring.
Um exemplo € mostrado na Figura 13 da proxima transparéncia.
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Além das linhas de Duhring para projeto, oper'agao e
otimizagdo de evaporadores é necessdrio ter a
disposicdo diagramas de entalpia e concentragdo a fim
de auxiliar nos cdlculos energéticos. Na Figura 14 é
apresentado um diagrama entdlpico para o sistema
H,O-NaOH.

A Carga Estatica do Fluido modifica também o ponto de
ebulicdo da solugdo. Parcelas de solucdo localizadas no
fundo do equipamento sentirdo uma pressdo maior do que
uma localizada préxima a superficie. Logo, na base do
equipamento maior também serd a temperatura necessdria
para que ocorra vaporizagdo do liquido.
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Figura 14 — Diagrama Entalpia-Concentrag¢do para o sistema H,0-NaOH
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Coeficientes de Transferéncia de calor:
Q=U,AAT A maior parte dos evaporadores
Aqui: AT = (Tvapor_Saturado _Tebuligéo—da—solugao) trabalham com materiais
viscosos, nestes casos, € a
AT = (Ts _T) resisténcia do liquido (R;) que
1 controla a evaporagao.
UDA=Z—R:ZRt=R1+R2+R3+R4+R5 porac
= t_ i Atengao!!!
R, Resisténcia da pelicula do vapor condensante U, representa o coeficiente
o coeficiente de pelicula do vapor condensante tem global tipico em evaporadores e
x A de ser obtido através da
um valor elevado (h) [presenca de gases ndo condensaveis Po
(~) Lp ¢ g tabela 16.1 da pagina 473 do
(ar) provoca reducéo de h] McCabe Smith.
R, Resisténcia de incrustagéo (exterior dos tubos)
R, Resisténcia de incrustagdo (interior dos tubos)
R, Resisténcia de conducéo na parede dos tubos
R, Resisténcia da solugdo ebuliente lado do liquido (comumente
é a controladora[materiais viscosos])
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5- BALANCO ENTALPICO PARA UM EVAPORADOR DE SIMPLES EFEITO

Hipotese- A perda de calor no evaporador é desprezivellll

Balanco de Entalpia para o lado do vapor condensante:
Qs =g (H, —Hg)=—msks — 0 negativo indica calor
perdido A € o calor latente de condensagdo de vapor d'agua
Observe que neste caso a entalpia que aparece na Yopon_qUCH

m, (kg/h) e H, (kcal/kg Vapor Gerado (m¢-m)kg/h
equacdo é a entalpia especifica(kcal/kg). e Hfcallka)

Condensado
m, (kg/h) e H, (kcal/kg)

Balanco de Entalpia para a solugéo que se concentra:
Q=AH= AH=|(m,—m)H, +mH]_ —[mH]

. . . . Alimentacgao
Q :(mf —m)HV +mH-m,H, m; (ka/h) e H, (kcal/kg) | Solugio Concentrada

m (kg/h) e H(kcal/kg)

Considerando que ndo existe perda de calor, o calor perdido
pelo vapor é recebido pelo liquido:
—Qs =Q = —(—rghs ) =(m, —m)H,, +mH - H,

ighg = (M, —M)Hy, +MH -, H, [***

I
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EVAPORADORES

5- BALANCO ENTALPICO PARA UM EVAPORADOR DE SIMPLES EFEITO

Hipotese- A perda de calor no evaporador é desprezivellll

Primeiro caso: Calor de Diluicdo Desprezivel
Seja a temperatura de referéncia — T-temperatura de ebulicéo
da solucéo no evaporador.
A entalpia especifica H; da solugéo diluida pode ser calculada a partir do
calor especifico, que supfe-se permanecer constante no intervalo de temperatura
desde T, até T. Portanto, teremos:
kcal

Q=AH= AH=[(m —f)H, +mH | -[mH]
Tinhamos que:

-Qs =Q=—(-tghs) =(rn, —m)Hv+meo_mef
Mg = (1, —r)H, —mH,|

'SOIUQéO concentrada (eSté- a T) Considere A=Calor latente da 4gua na pressdo do espago
A entalpia especifica H da solugdo concentrada é zero e o termo mH=0 (eq BE) do vapor, teremos:

H=CpC(T—T):O j‘ms}\.sz(mf—m)k—mef‘j‘Hv:7\,‘

entrada

H, =Cp; (T, - T) — Cp, — Calor especifico da solugéo diluida [kg—oJ

T, - temperatura de alimentacao (°C)

T - temperatura de ebulicdo

Agora teremos: Balango de Entalpia para a solugdo que se concentra

o 3o 1
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EVAPORADORES

5- BALANCO ENTALPICO PARA UM EVAPORADOR DE SIMPLES
EFEITO

Hipotese- A perda de calor no evaporador é desprezivellll

Segundo caso: Calor de Diluigéo é Consideravel
Vimos que:

Mghs = (M, —)H, +mH -, H,

Para esta nova situagéo os valores de H, e H séo obtidos
pelo Diagrama de Entalpia em funcéo da Concentracéo
Exemplo: NaOH em Agua Figura 16-9 pag. 479.

AU

RAVINAY

\X

N

E preciso conhecer as
concentragoes de entrada

AN
A

x 8

Diagrama Entalpia-Concentragdo para o sistema H,0-NaOH
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EVAPORADORES

5- BALANCO ENTALPICO PARA UM EVAPORADOR DE SIMPLES EFEITO

Exemplo: Uma solugdo de coloides orgdnicos em dgua deve ser concentrada de 10 a 50% de sélidos em um
evaporador de simples efeito. Para esta operagdo se dispoe de vapor de dgua saturado @ 120°C. A pressdo
absoluta no evaporador é de 100 mmHg que corresponde a uma temperatura de ebulicdo de 51,6°C. A taxa de
alimentagdo é 25.000 kg/h. O coeficiente global de transmissdo de calor é igual a 2.400 kcal/(m2.h.°C) tanto a
E.P.E como o calor de diluigdo podem ser considerados despreziveis. Calcule o consumo e a economia de vapor
e a superficie de troca térmica necessaria se a temperatura de alimentagdo for: a) 51,6 °C b) 21 9C c) 93 °C

Primeiramente iremos fazer um balanco de massa: Dados: ol
ca
Oli : Cp, =0,90
Para o solido temos: Py kg °C =
: o .. 25000x0,1 Vapor de agua (120°C): 1, =525 << 20.000 (kg/h)
0,1><mf=0><(mf—m)+0,5><m:>m:T apor de gua (120°C): % <
’ Vapor de dgua (1000mmHg e 51,6°C): A, = 568%;II

=m :5000%

—

Alimentacdao
25.000(kg/h) | ) Concentrado
5.000(kg/h)

Para o liquido temos:

0,9 M, =1x(t, —)+0,5x M= (h, —m)=20.oookh—g
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5- BALANCO ENTALPICO PARA UM EVAPORADOR DE SIMPLES EFEITO

Exemplo: Uma solugdo de coloides orgdnicos em dgua deve ser concentrada de 10 a 50% de sélidos em um evaporador
de simples efeito. Para esta operagdo se dispée de vapor de dgua saturado a 120°C. A pressdo absoluta no
evaporador é de 100 mmHg que corresponde a uma temperatura de ebulicdo de 51,6°C. A taxa de alimentagdo é
25.000 kg/h. O coeficiente global de transmissdo de calor é igual a 2.400 kcal/(m2.h.°C) tanto a E.P.E como o calor
de diluigdo pode ser considerados despreziveis. Calcule o consumo e a economia de vapor e a superficie de troca
térmica necessdria se a temperatura de alimentagdo for: a) 51,6 9C b) 21 °C c¢) 93 °C

a) Para a temperatura T=51,6°C temos: Vamos ao célculo da economia, que é estimada pela relagdo entre a massa de
T=51.6°C e T. =51 6°C agua evaporada e a massa de vapor "vivo" utilizado.
- 1 f— 1

Calculo do consumo de vapor: 20,000%
Balanco de energia: — |Q = ghg = (I, — M)A -1 H, | Economia= K Economia=0,924

, 21.638
Sabemos que: mH, =m.C =0

a o ! pfw Célculo da area de superficie de troca térmica:
r'n) 20. 000 Q=U,AAT

Portanto, podemos escrever: mg = x 568 ]ﬂ Aqui: AT= (-l-vaporismmd0 _TEbu"géo?daismu@O)

ks 2

> 5% AT=(T,-T)
— |, = 21638 %9 _ 21.638%%25 ke
S h Ae Qs 9.
Uo(T-T) Uo(Te=T) ) 4g0 Redl (120‘*&—51, 6‘*&)
m2 R €
Faca ositens b e c!!!!III = |A =69,20m?
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5- BALANCO ENTALPICO PARA UM EVAPORADOR DE SIMPLES EFEITO

Exemplo: Um evaporador de simples efeito sera utilizado para concentrar 10.000 kg/h de uma solugdo de
NaOH de 20% a 50% em peso de sdlidos. A pressdo de vapor de agua é 2,44 kgf/(cm?) (absoluta) e a
temperatura é de 126°C e a pressdo absoluta no espago do vapor é 100mmHg. O valor estimado do
coeficiente global é de 1.250 kcal/(h.m2.°C). A temperatura de alimentagdo é 40°C. Calcular o consumo de
vapor, a economia de vapor e a superficie de troca térmica necessaria.

Primeiramente iremos fazer um balango de massa:
Para o sdlido temos:

—>
0,21, =0x(1h, 1) +0,5x1h = = 2252 Bl
. kg
=M= 4.000T <€
Para o liquido temos:

Alimentagdo

10.000(kg/h
k (ke/h) Concentrado
g 4.000(kg/h)

0,8, =1x(th, ~h)+0,5xh|=> (i, ~th) =6.000->
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5- BALANCO ENTALPICO PARA UM EVAPORADOR DE SIMPLES EFEITO

Exemplo: Um evaporador de simples efeito sera utilizado para concentrar 10.000 kg/h de uma solugdo de
NaOH de 20% a 50% em peso de sdlidos. A pressdo de vapor de agua é 2,44 kgf/(cm?) (absoluta) e a
temperatura é de 126°C e a pressdo absoluta no espago do vapor é 100mmHg. O valor estimado do
coeficiente global é de 1.250 kcal/(h.m2.°C). A temperatura de alimentagdo é 40°C. Calcular o consumo de
vapor, a economia de vapor e a superficie de troca térmica necessaria.

Antes de iniciarmos os balancos de energia, precisamos

determinar as temperaturas de ebulicdo da agua e das
solucdes e entdo determinar a Elevacdo do Ponto de Ebuligcdo
E.P.E

Temperatura de Ebulicdo da 4gua a 100mmHg=51°C
Temperatura de Ebulicio da solucio (Duhring)=96°C
(veja leitura na figura)
A Entalpia da solucéo é obtida com ajuda do grafico conforme
proxima transparéncia.
Alimentagdo a 20% de NaOH e 40°C = H, = 34%
g
kcal

Concentrado a 50% de NaOH e 96°C = H =127 k_g

292N
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5- BALANCO ENTALPICO PARA UM EVAPORADOR DE SIMPLES EFEITO

Exemplo: Um evaporador de simples efeito serd utilizado para concentrar 10.000 kg/h de uma solugdo de NaOH de 20% a
50% em peso de sdlidos. A pressdo de vapor de agua é 2,44 kgf/(cm?) (absoluta) e a temperatura é de 126°C e a pressdo
absoluta no espaco do vapor é 100mmHg. O valor estimado do coeficiente global é de 1.250 kcal/(h.m2.°C). A temperatura
de alimentagdo é 40°C. Calcular o consumo de vapor, a economia de vapor e a superficie de troca térmica necessaria.

A solucéo deste tipo de problema exige que tenhamos Vamos ao calculo da economia, que é estimada pela relagio entre a massa de

em maos uma tabela de vapor d'dgua. A entalpia do vapor p s e
) o . dgua evaporada e a massa de vapor "vivo" utilizado.
que sai do evaporador é obtida por este tipo de tabela. A

k
entalpia do vapor de gua a 96°C e 100mmHg é [H,, =640 <] 6.000%

k
gkgf Economia= —k = |Economia=0,78
7.678 Zg

O calor latente de vaporizagéo Ag a presséo absoluta de 2,44 —
cm?

kcal . L
vale s =522 " Calculo da area de superficie de troca térmica:
Portanto, tendo este valores podemos seguir no calculo do Q=U,AAT
consumo de vapor: . _

Bal d X ’Q — (( - - )H - H) ( T ) Aqu' DOAT= (Tvapor—saturado _Tebuli(;éo—da—solugéo)
alango de energia: — [Q = Mgk = ((m, —M)H, +mH)_ —(mH,),
shs f v sai 08 Jen AT=(TS—T)

_ (i, —m)H, +mH - H,

rhS
hs . 7.678 Zg X522 %
60009640 K2 ; 4.00049x127 XP! _10,000%9 .34 K¢ A= Q __ My
B h g9 h g9 h g

i, = i Up(To=T) Up(T=T) ,py Real (1267c 96"

2z h‘*&
g :7678% =
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MAZS ¥, m'ig 1LET3 1802 L 2498 L L9 il 3¢y Asdl 4.8 4554 4TI Sgoe
L hklkg 26756 271297 1 5 074 11280 LINS 14 34084 284S IETEA 3P0 41043 43N &
u klkg 23060 23472 ) T4 2ES16 29304 30107 196 3ATE2 34371 3516 36198 ATIAE M
00 V.m'kg O8RST 0.9024 1,00% 1,144 137 1.4 1812 1844 Lis 2306 s
W4} hklkg 27042 1T02 1§¥2 1 . X k A1 Asa2 IATHE 39045 40038 4208 &
u klkg 25240 2397 16183 18983 27710 . 39LE 3755 14367 35112 36194 ATIRA M
o Vom'ig 04615 05083 0ssT1 06273 0.9206 1,095 1153 1210 1= |
HeE) h kg 27 ZEILD 19160 OGS 35422 JATAA 35074 40029 42E0 &
uklhkg 255810 16089 216801 276TH " 2740 J4I5E 1S4 A6IRT ITIRE W
M Vo 0178 02822 03187 03882 05T 04015 T 06245 012 0T A
VAN hidkg  276L1 27913 14 20100 13180 34313 ASOITSRGES 3TW4 AATE 45015 42908 &
ukikg 23721 15m7 16786 27610 1044 I0ET4 RITIE X Jaaa 3EITT ATHLE N
Lo VmYkg 0184 0206 02464 Q31% 03432 03668 03902 041 Q430 0,48 0508 @
LD hkkg 27706 28502 30005 13307 34280 35364 661 317573 1M 41001 42176 &
kMg 2302 L6686 TTMS 10013 30848 31696 32559 136 14330 16166 170 W
B mibe ~ e R GATO]  ONDL O e 2000 DIE Gyt
4ESE hoklkg 27980 1R405 29684 13062 34161 3 36378 17802 18439 “
uklkg 23998 16318 27M02 199035 30759 31622 3406 33383 34183
e V.mlkg 0
270 b kMg 28017
w kg 260L7
w000 W mlic 0,04578
556) hMg 2800
wkig 2AOLE
RBO0 V,mikg 000244
A8 MWAg 27
whikg 2593
EDO0 V, mikg 52 6
682} hklkg 27975 12108 33400 41887
U kg 23494 9195 390 31153 16878
00M V. m'kg 001803 02625 003141 003434 o049
SM2) bklkg 27043 311756 326 310 3 41m3
uklkg 2540 LEEL] IR 30T 34882 Ie812
15000V, m'fcg 00000 DOITI 001973 00219 00236 '
61S4] b kikg 26001 JOTIA BEBE 3383 3077 41584
o klkg 24850 LIRS 19438 10840 3443 16643
N Vom'feg  0,00884 00115 001386 001575 0mss 002456
6390) hklkg 24095 26251 219610 11394 3300 35193 4135
u kg 213028 24657) 2700 18R 0070 14418 16473
eV, m'ig 000543 000TE6 000951 001087 001208 QO13IS 001421 001518 001612
kg 26333 19738 11894 33676 3SMO 16TRI 3816 30606 40965
? kg ZATO4  1TITE IO 3D4L4 65T LIE2E 1954 35051 3612
WG V. QOO0 QUKD DLODRID LOGHS] DO Q0I0IF 0117 oDIIs
b kg 26 17828 3MYT7 3A4 J4LE JEPR ) 3 35116 A0S
kMg LIT74 15395 17978 19543 30664 JII60 3147S 34647 3STIS
B0 V. miig 000203 000523 000459 7 OO0T38 OO0HIT  O00ETE  OLO0S4L
B e 20748 25351 28932 3MT2 33545 15373 AT051 3B6LR 40132
. kg 19730 23737 16639 2MARS 302S2  LIK1 12996 1A0F 336
aee0 V. mikg DOOIEY 000251 000350 000442 000526 000597 000661 00070 000778
b kg 2036 23879 27549 30095 32691 14680 36478 SBIAT  39TLY
u g LOONG 22375 25447 27TRE 20518 199 32612 137 1sm3
ot V. mikg 000172 ©00217 000267 000364 000435 000408 00045 000609 00065
h, kg L9778 23019 26443 241F JIBES 1aDl4 15922 AMTS ASELS
u, kg LESTS 21503 24437 25671 28842 0526 31NA2 1308 1AM
e V. m'ig BO0I64  G00197 Q00248 000310 1 000427 000679 GOEST SRS
b klkg 191K 1ME4 15610 I1EWT 31153 1IN0 i9W4 IEES. ImAS
w kg LEZ6 L0903 1WA 16w 1972 161 ANES| RS

Determinacéo da entalpia do vapor de 4gua a 96°C
e 100mmHg.

133,32Pa
1mmHg

Vimos que para a pressao de 100mmHg a temperatura

100mmHg x =13,33kPa

de saturago é de 51,6°C(evaporacio).Portanto, temos
neste caso um vapor superaquecido!!!!!!

K dkeal o keal

kg 418Kk] kg

logo: |H,,=2675,20

, kPa
wk) Sa. 380

0 Vo'hg 1467
190) hkkg 25842
kg 24315

0 Vmhg 7649
12 bikg 2603
okkg 24563 TR :

26430 2.7382
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T  Pressio  Volume, mYkg Entalpia, kJ/kg Energia Interna, kJ/kg

K KkPa v, v, H, U, O A
273,16 0,6113  0,001000 206,1 00 25009 25009 00 23749 23749
275 0,6980 0,001000 181,7 15 24968 2.504,3 75 23698 23773
280 09912  0,001000 1303 281 24854 25135 281 23564 23845
285 1,388 0,001001 9467 488 24739 2527 488 23419 23907
290 1919 0,001001 6967 69.7 24622 25319 69,7 23282 23979
295 2,620 0,001002 5190 90,7 24503 25410 90,7 23143  2.405,0
300 3,536 0,001004 39,10 11,7 24384 2.550,1 11,7 23004 24121
305 4718 0001005 2978 1328 24263 2559 1328 22853 24181
310 6230 0001007 2291 1539 24143 25682 1539 22713 24252
W 175.1 2.42.0 2.577.1 175.1 22570 24321
320 10,54  0,001011 1396 1962 23898 2.586,0 1962 22428 24390
325 13,53  0,001013 11,04 2173 23776 25949 2173 22276 24449
330 1721  0,001015 8,809 2384 2.3653 2.603,7 2384 22143 24527
335 21,71 0,001018 7,083 2594 23530 26124 2594 21990 24584
27,18 0,001021 5137 2805 23405 26210 280,5 2.1845 24650

355 51,05
360 62,15
365 7521

425 4999
430 5699
435 6474
440 7332
445 8277
450 9315
455 1.045
460 1170
465 1.306
470 1454
475 1615
480 1.789
490 2.181
500 2637
510 3.163
520 3.766
530 4453
540 5233
550 6112
560 7.100
570 8,206
580 9.439
590 10810
600 12330
610 14.020
620 15.480
630 17.950

20250
64729 220890

0,001087
0,001093
0,001099
0.001104
0,001110

0,001117
0,001123
0,001130
0,001137
0,001144

0,001152
0,001159
0,001167
0,001184
0,001202

0,001222
0,001244
0,001267
0,001293
0,001322

0.001355
0,001391
0,001433
0,001482
0,001540

0,001611
0,001704
0,001837
0,002076
0,003155

0,01635
0,01375

0,01146
0.009422
0,007532

0,005626
0,003155

3434 646,
3644 22901 26545
3853 22713 26626

1.794.1
17746

1.755,6
1.735,0
1.7140
16714
1.627,5

1.580.8

24905
24956

Temperatura de Ebulicdo da agua a | 100mmHg x 1
m

133,32Pa
mHg

T [P

V, V, H

H L-G

=13,33kPa

g Liq
396 196.2
3 1,04 217.3
330 1721 0,001015 809 2384  2.309,
335 21,71  0,001018 7,083 2594  2.3530 6124
340 27,18  0,001021 5,737 2805 23405 726210
é”}}(f lcal
Aprox. 512C 7\.=2377,6k—g><mz568kca|
Obtendo o calor latente de vaporizagdo A a pressédo absoluta de 2,44 kgfz
cm

kgf 98,07kPa
2
cm 1 kgf2
cm

P V|

V, H

2,44 —— x ———— =239,30kPa ou T=126°C = 399K

g Lig

0,001062
7

2854  0,001072
410 3302  0,001077
415 3806 0,001082

0,8445
07308

0,6349
0,5537

5753 21540

kg . 418K

~522kcal
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