Cristiana Filipa Rodrigues Pereira

Selecdo 6tima do evaporador para um
sistema de cogeracdo a biliomassa

Dissertacdo de Mestrado em Engenharia Mecénica
na Especialidade de Energia e Ambiente

Coimbra, julho, 2017

UNIVERSIDADE DE COIMBRA






G FCTUC FACULDADE DE CIENCIAS
ETECNOLOGIA
UNIVERSIDADE DE COIMBRA

DEPARTAMENTO DE
ENGENHARIA MECANICA

Sele¢ao 6tima do evaporador para um sistema
de cogerag¢ao a biomassa

Dissertacao apresentada para a obteng¢do do grau de Mestre em Engenharia
Mecanica na Especialidade de Energia e Ambiente

Optimal selection of the evaporator for a biomass
cogeneration system

Autor
Cristiana Filipa Rodrigues Pereira

Orientadores
Ricardo Antonio Lopes Mendes
Jorge Campos da Silva André

Jari

Professor Doutor José Manuel Baranda Moreira da Silva
Ribeiro

Professor Auxiliar da Universidade de Coimbra

Presidente

Professor Doutor Ricardo Antonio Lopes Mendes
Orientador Professor Auxiliar da Universidade de Coimbra

Mestre Marcio Duarte Albino dos Santos

Vogais ) o .. .
Investigador Auxiliar da Universidade de Coimbra

Coimbra, julho, 2017






Sabemos muito mais do que julgamos, podemos muito mais do que imaginamos.

José Saramago, 1998

A0S meus pais.






Agradecimentos

Agradecimentos

Todo 0 meu percurso até este momento, assim como o desenvolver deste
trabalho, deve-se também ao apoio e colaboragdo de certas pessoas, a qual ndo posso deixar
de agradecer.

Agradeco aos meus orientadores, professor Ricardo Mendes e professor Jorge
André, por me terem dado a oportunidade de participar num projeto tdo interessante e
inovador como este, pela confianga depositada em mim, e por todo o apoio e auxilio durante
o0 desenvolvimento da dissertacao.

Agradeco igualmente as restantes pessoas envolventes no projeto, por se terem
disponibilizado a ajudar-me sempre que necessario, mesmo ndo tendo essa obrigacao.

Ao0s meus amigos, aqueles que ja ca estavam e aqueles que surgiram durante este
percurso de 5 anos, um muito obrigado. Obrigado pelos momentos passados, pelo apoio, e
pela paciéncia tida naqueles dias mais cinzentos.

Agradeco a toda minha familia, por me apoiarem, ndo s6 nesta etapa, mas em
toda a minha vida.

A minha irmé, por tornar a minha vida mais completa, e por me ajudar mesmo
sem dar conta disso.

Por ultimo quero agradecer as pessoas mais importantes da minha vida, aos meus
pais. Obrigada por tudo o que fizeram por mim, pela educacdo dada, pelos esforcos feitos
para me poderem dar sempre o melhor, pelo apoio e respeito pelas minhas decisdes, por
serem 0 meu auxilio quando as coisas nem sempre corriam como queria. A vocés devo-vos

a pessoa que sou hoje.

Cristiana Filipa Rodrigues Pereira i



Selecdo 6tima do evaporador para um sistema de cogeragao a biomassa

ii 2017



Resumo

Resumo

A realizacdo deste trabalho encontra-se enquadrada num projeto que tem como
objetivo a producdo combinada de energia térmica e de energia elétrica para utilizacao agro-
pecudria, atraves da queima de biomassa huma caldeira convencional.

Especificamente, pretende-se avaliar a viabilidade e as vantagens técnico-
econOmicas associadas a utilizacdo de um permutador de carcaga e tubos, como evaporador
do circuito de poténcia, baseado num ciclo organico de Rankine do sistema de cogeracao,
em vez do pre-selecionado permutador de placas.

Para se poderem avaliar as vantagens/desvantagens comparativas deste tipo de
equipamento face ao permutador de placas, procedeu-se ao seu dimensionamento, que
envolveu a determinacdo da area de transferéncia de calor, as dimensfes exteriores e 0
nimero de tubos, de diferentes configuracbes deste tipo de permutadores e utilizando
diferentes correlagGes de céalculo. Durante o processo de analise teve-se em atencdo o facto
de o respetivo permutador ser de evaporacao, pelo que o modelo fisico de funcionamento do
mesmo contemplou trés zonas diferentes, correspondentes aos trés estados fisicos existentes
do fluido de trabalho no processo de evaporacdo do liquido condensado — liquido, bifasico,
vapor.

Os diversos resultados obtidos foram posteriormente analisados e comparados,
tendo-se concluido que a ndo colocacdo de defletores, ou seja, ao considerar-se escoamento
axial na carcaca, conduziria a dimensdes do permutador incompativeis com as dimensdes
aceitaveis para o projeto.

Por outro lado, com a existéncia de escoamento cruzado, concluiu-se que, apesar
de poderem ser implementadas melhorias, os resultados alcan¢ados sdo aceitaveis. Para um
permutador de 180 kW de poténcia, obtiveram-se dimensdes, aproximadas, de 2 metros de
comprimento por 175 mm de didmetro de carcaga, isto com a colocagdo de 150 tubos,

permitindo assim considerar o permutador de carcaca e tubos como opgé&o.

Palavras-chave: Permutador de Calor, Carcaca e Tubos, Evaporacao,
Dimensionamento, Comprimento.
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Abstract

Abstract

The accomplishment of this work is inserted in a project that the objective is the
combined production of thermal energy and electrical energy, for an agro-livestock
application, by burning biomass in a conventional boiler.

Specifically, its intended to evaluated the viability and the technical-economic
advantages associated with the use of a shell and tube heat transfer, as a power circuit
evaporator, based on the Rankine organic cycle of the cogeneration system, instead of the
pre-selected plate heat exchanger.

To evaluated the comparative advantages/disadvantages of this type of
equipment relative to the plate heat exchanger, its dimensioning was performed, that involve
the determination of the heat transfer area, the external dimensions and the number of tubes,
based on different settings of this type of heat exchanger, and using different calculation
correlations. In the process, it was also taken in account that the respective heat exchanger
was an evaporator, so that its physical model of operation was contemplated three different
zones, corresponding to the three existing physical states on the working fluid in the process
of evaporation of the condensed liquid - liquid, two-phase, vapor.

The various results obtained were subsequently analyzed and compared, leading
to the conclusion that due to the absence of baffles, that is, considering axial flow in the
shell, the dimensions of the exchanger were incompatible with the dimensions acceptable to
the design. On the other hand, with cross flow, it was concluded that, beside the
improvements that can be implemented, the results achieved are within acceptable limits.
For a heat exchanger of 180 kW, were obtained dimensions, approximate, of 2 meters of
length by 175 mm of shell diameter, with the placing of 150 tubes, thereby allowing the shell

and tube heat exchanger to be considered as an option.

Keywords Heat Exchanger, Shell and Tubes, Evaporation,
Dimensioning, Length.
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Jg — Fator de correcdo do desvio de escoamento do conjunto de tubos
Jc — Fator de correcdo da zona de corte do defletor

J.. — Fator de correcéo das fugas de escoamento

Jr — Fator de corregédo para escoamento laminar

Js — Fator de corregéo para espacamentos entre defletores diferentes
ji — Fator de Colburn para um conjunto de tubos ideais

k — Condutividade Térmica [W / m - K]

L — Comprimento [m]

Iy, — Folga total entre a carcaca e o conjunto de tubos [m]

Ly — Largura da via de passagem do escoamento desviado [m]
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I, — Folga total entre a carcaca e o defletor [m]

l,;, — Folga total entre o defletor e o tubo [m]

m — Caudal massico [kg / s]

NTU — Numero de unidades de transferéncia

Nu — Nusselt

Ny, — NUmero de defletores

N. — Numero de filas de tubos que o fluxo atravessa em todo o permutador

N; — Numero de tubos

N..c — Numero de filas de tubos entre a zona de defletores, que o fluxo atravessa
Nicw — NUmero de filas de tubos na zona de corte do defletor

N.w — NUmero de tubos na zona de corte

Nu, — Nusselt sem fator de corregédo, no caso de escoamento na carcaga

n — Constante utilizada no fator de corre¢ao da Apropriedades com a temperatura
P, — Coeficiente utilizado no célculo de F

PR — Razéo entre 0 passo dos tubos e o seu diametro exterior

Pr — Numero de Prandtl

p — Pressdo [kPa]

Q — Caudal VolUmico [m3/s]

Q — Poténcia [kW]

q"’ - Poténcia por unidade de area [W/m?]

r — Raio [m]

R; — Coeficiente utilizado no célculo de F

Ry — Fator de correcéo do desvio de escoamento

Re — Numero de Reynolds

R¢ — Fator de incrustacdo [m? / °C W]

Ry, — Fator de correcdo de fugas

R, — Fator de corregdo da viscosidade

rm — Varidvel utilizada no célculo do fator de correcdo das fugas de escoamento
rg — Varidvel utilizada no célculo do fator de corre¢do das fugas de escoamento
rss — Razdo entre a quantidade de tiras de metal (sealing strips) utilizadas e Ny,

S, — Area de desvio do escoamento [m?]
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Sp — Passo dos tubos, no caso de uma configuracéo triangular equilatera [m]
S|, — Distancia axial entre o centro de dois tubos [m]

S, — Area de escoamento cruzado do conjunto de tubos, para 0 método de

Taborek [m?]

S,» — Area por onde o fluido circula na zona de corte [m?]
S, — Area de folga entre a carcaca e o defletor [m?]

Stef — Passo dos tubos efetivo [m]

St — Passo dos tubos [m]

S, — Area de folga total entre o defletor e os tubos [m?]
Swg — Area da zona de corte sem tubos [m?]

Swt — Area ocupada pelos tubos na zona de corte [m?]

T — Temperatura [°C]

T — Temperatura média [°C]

U — Coeficiente global de transferéncia de calor [W / m?K]
v — Velocidade [m/s]

x — Fracdo de vapor [%]

We — NUmero de Weber

Siglas

CAQ - Circuito de Agua Quente

CHE — Condensation Heat Exchanger

COT — Circuito de Oleo Térmico

CP — Circuito de Poténcia

EES — Engineering Equation Solver

EHE — Evaporation Heat Exchanger

ORC - Ciclo Organico de Rankine

P1 — Bomba de circulagéo do circuito de poténcia

P> — Bomba de circulagdo do circuito de dleo térmico
PRI — Periodo de Retorno de Investimento

TEMA — Tubular Exchanger Manufacturers Association
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INTRODUCAO

1. INTRODUCAO

As necessidades térmicas de certos clientes industriais podem ser satisfeitas
por uma central térmica, cujo elemento principal € uma caldeira, normalmente a biomassa
ou gas natural. A necessidade de producéo de energia térmica pode, contudo, constituir-se
como uma oportunidade de producdo de energia elétrica, um tipo de energia quase sempre
muito necessario em instalacdes industriais. A producdo combinada destes dois tipos de
energia, conhecida como cogeracao, € sabido conduzir a um aumento global da eficiéncia
do uso da energia primaria e a uma reducao do valor da fatura energética.

Tendo em conta os sobejamente conhecidos beneficios da produgdo combinada
de energia e tendo em conta o perspético aumento do uso da biomassa como fonte de
energia primaria, a SCIVEN, a Ventil e a Universidade de Coimbra, constituiram um
consorcio com o intuito de alterar e associar as caldeiras de biomassa da Ventil a
capacidade para cogerirem energia térmica — sob a forma de agua quente —, e energia
elétrica.

Este projeto tera como cliente tipo um pavilhdo de aviario, sendo assim
necessario tomar atencdo as especificidades das suas necessidades térmicas. O projeto
prevé a construcdo de um modelo laboratorial (& escala real) pela Ventil (fabricante de
caldeiras).

Como é referido na proposta de candidatura do projeto [1], este € um sistema a
biomassa uma vez que a combustdo desta fornece a energia menos dispendiosa, sendo
normalmente usada em pequenos e médios consumidores de energia térmica, como € 0
caso de hospitais, escolas, piscinas, instalacfes agropecudrias de avicultura, suinicultura,
etc. Desde 2010 o uso da biomassa como forma de energia tem crescido a volta de 2% por
ano, sendo que em 2014 esta fonte de energia priméaria — renovavel — representava 14% do
consumo de energia global [2]. Por outro lado, este € designado por um sistema de mini
cogeracao dado que a energia elétrica média produzida se ira situar entre 0s 5 e 50 kW.

Ao longo do desenvolvimento do projeto, existem certas metas a serem
atingidas sendo uma das quais garantir que a poténcia térmica gerada no sistema seja a

suficiente para satisfazer o pico de consumo do cliente. Para além desta meta, o pretendido
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€ que este projeto otimizado gere uma receita liquida, mais precisamente sob a forma de
poupanca na fatura elétrica, do que propriamente sob a forma de receita com a venda de
eletricidade a rede publica [1], ou seja, que o periodo de retorno de investimento — PRI —
seja 0 minimo possivel.

Este sistema integrado de mini cogeracao ira ser constituido por dois circuitos
complementares e sequenciais: em primeiro lugar, a agua vinda do cliente serd aquecida
até uma temperatura intermédia no condensador do circuito de poténcia do sistema de
cogeracdo, a qual se segue uma segunda fase de aquecimento, no interior da caldeira, por
transferéncia de calor a partir dos gases de combustdo da biomassa até a temperatura final
desejada. Dentro do sistema, este pode ser subdividido ainda em 3 circuitos diferentes:
circuito de poténcia — CP — que emula um ciclo organico de Rankine (ORC) , onde circula
o fluido de trabalho (por exemplo, o isopentano) que ird pré-aquecer a agua do circuito de
agua quente, o circuito de 6leo térmico — COT —, onde circula o 6leo térmico que por sua
vez ira transferir energia dos gases de combustdo para o fluido de trabalho do circuito de
poténcia, e por fim o circuito de agua quente — CAQ —, (Figura 1.1). A geracdo de energia
elétrica € feita a custa do aproveitamento do trabalho produzido pela expanséo do vapor na

turbina, ou no expansor do circuito de poténcia para acionamento de um gerador elétrico.

TW,Uth
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Figura 1.1. Representac¢do esquematica do sistema integrado de cogeragdo de dgua quente e
eletricidade a biomassa [CP — Circuito de Poténcia; CAQ — Circuito de Agua Quente; COT —
Circuito de Oleo Térmico; P1 — Bomba de Circulacio do CP; P> — Bomba de Circulacdo do COT;
EHE — Evaporation Heat Exchanger; CHE — Condensation Heat Exchanger; C — Caldeiral.

Todos os circuitos apresentados precedentemente incluem na sua constituicdo

componentes que irdo ser selecionados tendo em conta aspetos significativos que traduzam
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a relacao de melhor eficiéncia com o menor custo. Um desses componentes é o permutador
de evaporacdo que ira ligar o circuito de 6leo térmico ao circuito de poténcia, ou seja, é
atraves dele que o 6leo térmico ira transmitir energia para o fluido de trabalho do circuito
de poténcia, o isopentano, de forma a aquecé-lo, evapora-lo, sobreaquecé-lo, e assim
permitir a sua entrada na turbina de vapor.

Tendo sido realizada uma procura sobre diferentes tipos de permutadores,
capazes de funcionar com fluidos em diferentes fases — evaporagcdo ou condensacao,
verificou-se que existem trés tipos possiveis: permutador de placas, permutador de carcaca
e tubos, e permutador em espiral. A comparacao seré efetuada entre os dois primeiros, visto
serem 0s mais comuns.

Os permutadores de carcaca e tubos sdo o tipo mais utlizado até a atualidade,
tendo dominado o mercado até ao inicio do século 21, no entanto os permutadores de placas
tem ganho territorio nas industrias petroliferas e de AVAC [3], sendo que tanto um como
outro acarretam vantagens e desvantagens. Relativamente ao permutador de calor de
carcaca e tubos, o permutador de placas tem a vantagem de ser mais compacto, de a sua
manutencg&o e limpeza, assim como a desmontagem e substitui¢do de constituintes ser mais
facil. Apresentam uma alta eficiéncia, e devido & alta turbuléncia dos escoamentos
alternados nas placas, possuem uma boa transferéncia de calor, devido aos altos
coeficientes de conveccdo. Entre as desvantagens, incluem-se o facto de terem uma gama
de operacOes de temperatura e pressao mais baixas e, devido ao facto de os escoamentos
terem de mudar de dire¢do durante o seu percurso as quedas de pressao sdo maiores [3,4].
Quanto ao seu custo, podem ser mais dispendiosos ou economicos dependendo da poténcia
a que o sistema trabalha.

Por sua vez, os permutadores de carcaca e tubos face aos permutadores de
placas apresentam valores de eficiéncia inferiores, requerem muito mais espaco, e quanto
a sua limpeza e manutencdo e sdo de limpeza e manutencdo mais complexas, sendo
impossivel por vezes, dependendo do tipo de construcdo, remover alguns constituintes. No
entanto, acabam por ser mais economicos relativamente aos de placas para poténcias mais
baixas, mas a sua importante vantagem é poderem trabalhar numa maior gama de
temperaturas e pressoes, e sendo que a perda de carga entre a entrada e saida é pouca,

consegue-se poupar energia [3,4].
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O permutador de evaporagdo a utilizar para o projeto ja foi alvo de estudo por
outros membros da equipa de investigacdo e desenvolvimento, que se debrucaram sobre
permutadores de placas com fluidos em contra corrente. O problema que surgiu para esse
tipo especifico de permutadores foi o do custo previsivel ser considerado dispendioso para
0 que se pretende para o projeto.

Assim, o objetivo principal da dissertacdo de mestrado, € o de avaliar a
viabilidade técnico-econémica da utilizacdo de permutadores de calor do tipo carcaca e
tubos para transferir energia entre o circuito de 6leo térmico e o circuito de poténcia do
sistema de micro — geracdo. Essa avaliacdo, obriga, como é o¢bvio, ao seu
dimensionamento.

O dimensionamento, como o proprio nome indica, requer o célculo das
dimens@es do equipamento, sendo que neste caso uma das variaveis mais importantes é a
area de transferéncia de calor, que acabara por se refletir no comprimento e no nimero de
tubos, que, por sua, acabardo por determinar o didmetro da carcaga.

Com vista a atingir o anteriormente referido objetivo, o trabalho envolvera uma
revisao bibliografica em torno de permutadores de carcacas e tubos, que inclui uma analise
relativa aos diferentes designs e configuracdes, ao nimero de passagens e a localiza¢do dos
fluidos. A revisdo envolvera ainda a recolha e comparacdo das correlagdes usadas para
determinacdo da area de transferéncia de calor e das perdas de carga. Exposto no decorrer
do relatério encontrar-se-a 0 esquema do processo de iteracao, que levara posteriormente
ao dimensionamento do equipamento.

De seguida, descreve-se a metodologia utilizada na determinacdo da area de
transferéncia de calor e da especificacdo do permutador, como o comprimento e o didmetro
da carcaga. Os resultados obtidos serdo comparados para as diferentes configuragdes e
metodologias consideradas, sendo que sera avaliado se estes sd0 promissores para

considerar o permutador de carcaga e tubos como opgao.
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2. PERMUTADORES DE CARCACA E TUBOS:
REVISAO DO ESTADO DE ARTE

Os permutadores de calor de carcaca e tubos sdo bastante utilizados na industria
devido ao facto de admitirem condi¢cfes de operacdo muito amplas, o que 0s torna muito
versateis e, portanto, muito apreciados e usados tanto na industria da refinacdo de produtos
petroliferos como na inddstria quimica. Devido a sua referida versatilidade, este tipo de
permutadores tanto pode funcionar como condensadores, evaporadores, encontrando-se a
frequentemente em instalacdes de ar condicionado, de aquecimento central, de producéo e
recuperacdo de energia, em processos quimicos, entre outras [5][6].Os fluidos que circulam
no interior dos permutadores, quer do lado da carcaca quer do lado dos tubos, podem
encontrar-se em diferentes estados fisicos. Isto é, o permutador de calor pode funcionar numa
uma unica fase (o estado fisico de cada um dos fluidos ndo sofre alteracdo durante a sua
passagem pelo permutador), podem funcionar em modo condensac¢éo (ha sua passagem pelo
permutador um dos fluidos condensa enquanto o outro mantém o seu estado), em modo
evaporacdo (um dos fluidos evapora na sua passagem pelo permutador), ou entéo a jungéo
destes dois Gltimos modos — condensacéo e evaporacdo —, em que os dois fluidos mudam de
estado na sua passagem pelo permutador [7].

Uma vez que o estudo a ser efetuado é para um permutador onde ocorre o
aquecimento e a mudanca de estado do isopentano devido a transferéncia de calor por parte
do 6leo térmico, o modo de funcionamento é entdo o de evaporacdo. Este tipo de
permutadores admite a possibilidade de poder trabalhar tanto na posi¢do vertical como
horizontal, o que € uma vantagem perante a opcao de escolha do local onde se pode pretender
instalar o equipamento, permite a utilizagdo de materiais de construcdo diferentes na carcaca
e nos tubos, existindo a este nivel uma grande gama de opgbes de acordo com o tipo de
fluidos a utilizar e com o tipo de funcionalidade do aparelho, sendo que um dos fatores de
selecdo (dos materiais) mais importantes é a corrosividade do fluido. Das outras
carateristicas tipicas deste tipo de permutadores e que advém do facto de normalmente serem

desmontaveis, é a facilidade de limpeza das superficies de transferéncia de calor e a
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possibilidade de poderem ser acrescentados elementos potenciadores do coeficiente de
transferéncia de calor por conveccao — alhetas e defletores [8].

Este tipo de permutadores, a funcionar em modo de evaporacdo podem trabalhar
dentro de um amplo intervalo de poténcia. Existem experiéncias efetuadas para poténcias
que rondam os 90 kW [9], e outras que rodam os 15000 kW [7].

2.1. Selecao da Disposi¢ao dos Fluidos

Uma das decisGes a tomar previamente ao dimensionamento do permutador é a
escolha da localizacdo dos fluidos, isto €, qual deles circulard no interior dos tubos e qual
deles circulara no seu exterior. Durante a experiéncia efetuada por Nigusse et al. [10], o
fluido que evapora foi colocado no lado exterior dos tubos, devido ao facto de ai o regime
de escoamento ser caracterizado por elevados valores de turbuléncia, que permitem atingir
valores do coeficiente de transferéncia de calor por conveccao mais altos. Este aspeto é muito
importante porque ap6s a passagem a fase gasosa é o coeficiente de transferéncia de calor
por conveccao desta fase que limita o processo de transferéncia de calor. Por sua vez
Subramanian [8], apesar de concordar com o0s autores anteriores, ao dizer que um gas ou
vapor deve-se situar no exterior dos tubos, também afirma, presumivelmente por
consideragdes relacionadas com a resisténcia mecénica, que no interior dos tubos devem
circular os fluidos que tenham grande pressdao (que muitas vezes pode ser gas ou vapor).
Sustentando esta hipotese, alega ainda que fluidos com elevada viscosidade, devido a
elevada perda de carga que iriam produzir se circulassem no interior dos tubos, devem
circular no seu exterior. R. K. Shah e D. R Sekulib (1998) [5] afirmam que esta selegéo
pode ser realizada com base em diferentes critérios como a limpeza, a pressdo, a
temperatura, a perigosidade, o custo, a quantidade, a viscosidade e a perda de carga.

No ambito desta dissertacéo, a selecéo da localizacdo dos fluidos para efeitos de
dimensionamento do permutador, foi definida com base na viscosidade e na presséo, isto
porque uma vez que um dos fluidos é o Oleo térmico, caracterizado por apresentar um
elevado valor de viscosidade, e também porque a pressdo do isopentano no evaporador é
bastante superior a do Oleo térmico. Tendo em conta os principios definidores da
configuracdo anteriormente enunciados, e valorizando especialmente o de Subramanian, e

atendendo a que as correlacGes a aplicar a evaporacao do fluido frio dentro dos tubos s&o
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mais explicitas do que no caso deste se situar na carcaca, a Op¢ao acabou por recair em se
fazer circular o isopentano no interior dos tubos e o 6leo térmico no exterior. H& ainda uma
outra razao para esta localizacao, e que se relaciona com o facto de, deste modo, ser muito

mais facil sobreaquecer o isopentano.

2.2. Design e Configuragao

Para o estudo sobre permutadores de carcaca e tubos possa ser efetuado com o
devido rigor é necessario primeiramente conhecer quais os tipos ou configuracdes tipicas e
0s elementos principais de cada uma dessas configuragoes.

De todos 0s componentes 0s mais importantes [7] sdo os referidos de seguida, e
encontram-se explicitos na Figura 2.1:

o Carcaca;

e Coletor de entrada/saida;

e Tampa do coletor de entrada/saida;

e Bocais;
e Espelho;
e Tubos;

e Defletores;

Coletor de
saida T $ l— Tubo Coletor de entrada

™

. .
i N . N yd N
~r = z - - . .

Tampa da coletor
de entrada

Tampa da coletor  Espelho

de saida Defletor

Figura 2.1. Constituintes principais de um permutador de carcaga e tubos, adaptado de [11];
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O funcionamento deste tipo de permutadores, na sua versao base, é bastante simples
e pode ser descrito de maneira sucinta do seguinte modo: os fluidos relativamente aos quais
se pretende promover a troca de calor séo introduzidos no permutador, sendo que um deles
é injetado diretamente para dentro da carcacga e posteriormente expelido desta a partir dos
bocais. O outro fluido é introduzido primeiramente no coletor de entrada, segue depois para
o0 interior dos tubos, onde ¢ arrefecido ou aquecido, acabando depois no coletor de saida.
Este fluido é enviado para o exterior através, igualmente, de um bocal.

Os permutadores apresentados de seguida podem ser de uma ou duas passagens
na carcaca, caso seja necessario reduzir o comprimento, no entanto, este aumento do nimero
de passagens vai aumentar as perdas de carga, assim como o custo do equipamento, o que
leva a ser preferivel recorrer a outras opcles caso seja necessario reduzir esta caracteristica
[5]. O termo “duas passagens na carcaga”, ¢ utilizado quando o interior da carcaca é dividido
em duas partes, através da incorporacdo de um defletor horizontal, fazendo com que o fluido
guando chega a outra extremidade do permutador inverta o sentido.

Para além de ser possivel aumentar o numero de passagens na carcaca, €
igualmente possivel aumentar o nimero de passagem dos tubos dentro desta, ou seja, para
além de um conjunto de tubos que faz circular o fluido num sentido, é inserido outro que
leva o fluido no sentido oposto. No entanto, no periodo de tempo entre esta inversdo de
sentido, o fluido € expelido da 1° passagem de tubos para fora destes, retomando depois a 2°
passagem de tubos — Figura 2.2 —, sendo que esta sequéncia de acontecimentos é repetida
dependendo do numero de passagens totais. Esta configuracdo é uma das utilizadas quando
é necessario o aumento do coeficiente de transferéncia de calor sem o consequente aumento
do comprimento/altura do permutador. O nimero de passagens é habitualmente par, sendo
que se for superior ou igual a 2, o sentido dos fluidos nos dois lados acaba por ser tanto em
contra-corrente como em co-corrente, sendo necessario assim um fator de corregédo — F — no
calculo da temperatura média logaritmica. Este fator é igualmente aplicado no caso de

correntes cruzadas.
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Figura 2.2. Esquema de um permutador de carcaga e tubos com 1 passagem na carcacga e duas
passagens nos tubos [12].

Caso seja necessario optar por um permutador com duas passagens nos tubos, é
essencial ter em atencdo a limitacao das temperaturas dos fluidos, ou seja, a temperatura de
saida do fluido frio ndo pode exceder a temperatura de saida do fluido quente [7], e tal como
nas passagens na carcaga, 0 aumento das passagens nos tubos aumenta também custo.

Relativamente ao design do permutador, quanto ao coletor de entrada e de saida
estes podem ser de dois formatos diferentes (Figura 2.6): canal e capd. Quanto ao formato
canal (Figura 2.3), este tipo de coletor pode ser removivel ou estar integrado com o espelho
(chapa onde se encontra soldado o feixe de tubos), existindo certos arranjos que permitem a
remocdo deste Ultimo, permitindo acesso aos tubos para efetuar uma limpeza eficaz. Para
além disso, os bocais encontram-se situados lateralmente. Relativamente ao formato cap0
(Figura 2.5), este permite ter duas posi¢fes para o bocal — lateral ou final —, e é usado
geralmente para fluidos limpos do lado dos tubos, uma vez que na necessidade de limpeza
as juntas teriam de ser cortadas [5].

No caso de o coletor de saida se situar lado a lado com o coletor de entrada, ou
seja, quando na extremidade oposta apenas se da a inversao de sentido do fluido, por
exemplo para casos de mais do que uma passagem nos tubos, esta extremidade vai ter, ndo
um coletor, mas sim uma cobertura — cobertura da carcaga.

Relativamente aos tipos de construg¢do possiveis, estes podem ser classificados

de trés maneiras diferentes: cabeca flutuante, feixe de tubos em U e feixe tubular fixo. A

selecdo desta vai basear-se no tipo que minimiza ou elimina as tens@es térmicas, no custo e
na facilidade de remocéo e limpeza [5].
No tipo cabeca flutuante - (Figura 2.3) —, Mukherjee (1998) afirma que este é 0

design mais versatil, mas em contrapartida também o mais caro. Um dos espelhos esta por
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si soldado a carcaca, enquanto que o outro se encontra solto, 0 que permite uma expansdo
livre do conjunto dos tubos. Esta configuracao é utilizada mais especificamente em situagdes
em que ambos os fluidos provocam grande sujidade, como acontece por exemplo em
refinarias de petroleo, dado que pode ser limpa de ambos os lados dos tubos [7]. No tipo de
construcdo a cabeca traseira ndo tem camara de expulsdo, sendo a protecdo apenas a

cobertura da carcaca.

Cobertura da

Espelho Carcaga Espelho carcaga
. Flutuante
=3
E EEX
z_ R
 Sm— ¥
1
X
Coletor de entrada e Construgdo do tipo
saida do tipo Canal Cabega Flutuante

Figura 2.3. Constituintes principais de um permutador de carcaga e tubos, com coletor de entrada e saida
do tipo Canal, e com construgao do tipo Cabeca Flutuante, com duas passagens nos tubos, adaptado de [7].

Quanto ao design do feixe de tubos em U — (Figura 2.4) —, este consiste em ter

0s tubos curvados em forma de U, estando a cdmara de admisséo e expulsdo lado-a-lado.
Possibilita, tal como no arranjo anterior, uma expansdo/contra¢do do conjunto dos tubos
eliminando o problema das tensGes térmicas. Outro tépico importante é novamente a
limpeza. Apesar de a zona do lado da carcaca puder ser limpa de maneira facil, a limpeza do
interior dos tubos é dificil devido a curvatura, sendo entdo preferivel ndo usar este design
quando o fluido que provoca sujidade se localiza no interior dos tubos [7]. Ter em
consideracao também, que com a curvatura dos tubos a perda de carga no interior dos tubos

aumenta.
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Coletor de entrada
e saida do tipo Capd Carcaga Tubos Defletores
\ /
2 L\
/
o Z
Jmmr 2
—= )
Particao entre D D
coletores Cobertura da Carcaga

Figura 2.4. Constituintes principais de um permutador de carcaca e tubos, com coletor de entrada e saida
do tipo Capo e com construgdo do tipo feixe de tubos em U, adaptado de [7].

Por fim, o tipo feixe tubular fixo — (Figura 2.5) —, tal como o nome indica tem

as extremidades do conjunto de tubos soldados ao espelho, tendo como principais vantagens
0 razoavel custo, e o facto de o interior dos tubos poder ser limpo mecanicamente através da
remocao da coletor de admisséo, apesar de 0 seu exterior apenas o0 poder ser quimicamente
[7]. Uma contrapartida deste tipo, € o facto de se existir uma grande diferenca de
temperaturas entre o fluido que circula nos tubos e aquele que circula na carcaca, € necessario
a incorporacdo de uma junta de expansdo, o que faz aumentar o pre¢o do equipamento. Este
tipo de design ao ser considerado dos mais simples, com a possivel incorporacéo de qualquer
n° de passagens de tubos, juntamente com a possivel limpeza quimica do lado da carcaca, é

0 mais propicio para ser selecionado para o projeto.

Coletor de entrada soletor de s:lda
do tipo Capd Espelho fixo o tipo Cap
L] |
/ Construcao
Defletores do tipo Feixe

Tubular Fixo

Figura 2.5. Constituintes principais de um permutador de carcaga e tubos, com coletor de entrada
e saida do tipo Capd, e construcdo do tipo Feixe Tubular Fixo, adaptado de [7].

Relativamente a configuracdo dos permutadores, a norma Tubular Exchanger

Manufacturers Association (TEMA) indicam o0s possiveis arranjos entre o tipo de carcagas,
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extremidades e construgfes, assim como ao tipo de escoamento que ocorre no lado da
carcaca [7]. Para melhor entendimento, encontra-se explicito na Figura 2.6 todas estas
configuraces e arranjos.

Segundo a TEMA o design mais utilizado, e simultaneamente o mais simples, é
o0 do tipo E. Este tipo de permutadores caracteriza-se por ser constituido por uma Unica
passagem na carcacga, em que o fluido entra por um bocal da carcaca e é expulso por outro
que se encontra no ponto oposto do permutador, com a possibilidade de colocacdo ou nédo
de defletores. No design do tipo X — fluxo cruzado —, o fluido entra na parte superior/inferior
da carcaca e é extraido pelo lado oposto, havendo baixas quedas de pressdo do lado da
carcaca. Este podia ser considerado uma configuracao possivel, uma vez que o fluxo ja é por
si cruzado (aumento de transferéncia de calor) ndo sendo assim particularmente necessario
inserir defletores. No entanto, é um formato maioritariamente utilizado para arrefecimento e

condensacéo a baixas pressoes [7].
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Tipos de Carcacas

Tipos de Construgdes

1

Carcaga com 1 passagem

g i |

Feixe tubular fixo com coletor do
tipo A

|

Carcaga com 2 passagens e
defletor longitudinal

Feixe tubular fixo com coletor do tipo
B

|

Fluxo Repartido

-5

Feixe de tubos fixos com coletor do tipo

i

Duplo Fluxo Dividido

1

Cabeca Flutuante

|

Fluxo Dividido

Coletor de Entrada e Saida
A
Canal com tampa removivel
OO S
B
Capé (com tampa integral)
c
Canal integral com espelho removivel
N
removivel
D
Fecho especial de alta presséo

|

Tipo Caldeira

Cabeca Flutuante com recuperagéio

|

Escoamento Cruzado

Feixe de tubos em U

D l
[N
bt

Feixe de tubos flutuante externamente
selado

Figura 2.6. ConfiguragcGes segundo a norma TEMA para permutadores de carcaca e tubos, adaptado de [7].

2.2.1. Layout dos Tubos
Para além dos designs e configuracdes indicadas anteriormente, 0 arranjo e a

disposi¢éo dos tubos no interior do permutador sdo fatores que influenciam a capacidade de

transferéncia de calor.

Quanto a disposicao dos tubos, ou seja, a forma como estes se situam dentro da

carcaca, neste tipo de permutadores, estes podem estar em formato triangular ou

quadrangular (Figura 2.7), sendo que podem ainda se encontrar rodados com um certo

angulo. O padrdo triangular simples (30°) ou rodado (60°) permite a colocacdo de mais tubos

Cristiana Filipa Rodrigues Pereira
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na carcaga, uma vez que provoca mais turbuléncia do fluido exterior, e posteriormente um
aumento do coeficiente de transferéncia de calor, no entanto, com este, o exterior dos tubos
sO pode ser limpo quimicamente, ao contrario do que acontece com o padrdo quadrangular,
que permite uma limpeza mecénica. Ainda dentro do modelo triangular, o rodado néo
apresenta praticamente nenhuma vantagem sobre o modelo simples, sendo pouco usual. Para
acentuar a escolha do padrdo triangular simples, este permite usar o permutador de calor do
tipo feixe tubular fixo, assim como o do tipo feixe de tubos em U (com um fluido do lado da
carcaca que nao provoque sujidade), o que é importante devido ao facto de serem as
construgcdes menos dispendiosas [7]. E importante referir também que nas configuracdes
triangulares, a distancia entre os tubos que completam o padréo pode ser igual, formando-se

assim um triangulo equilatero.

Triangular Triangular
(30°) Rodada
(60°)

Quadrangular Quadrangular
(90%) Rodada
(45°)

Figura 2.7. Disposicdo possivel dos tubos, e a pormenorizacdo do padrao triangular simples [St — passo dos

tubos; Sp— passo dos tubos, no caso de uma configuragdo triangular equilatera; Sy, — distancia axial entre o

centro de dois tubos; D, — didmetro exterior do tubo; ¢ —folga entre tubos adjacentes], adaptado de [7] e
[13].

Para complementar o fator da disposicdo dos tubos, o passo dos tubos, que é
definido como a distdncia minima entre dois tubos adjacentes — S; — tem um valor
recomendado por TEMA [7], mas também por outros autores, tais como R. K. Shah e D. R
Sekulib (1998) [5] e R. Shankar Subramanian (2014) [8]. E entdo recomendavel que este
valor seja 1,25xD,, para configuracfes triangulares simples, sendo que pode ir ate 1,35
(regime turbulento) ou 1,4 (regime laminar) [7] para casos em que se pretenda diminuir a
perda de carga no escoamento exterior aos tubos. Segundo Mukherjee (1998) [7], este valor

minimo esta relacionado com o facto de que quanto menor for o passo menor sera o diametro
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da carcaca para um numero fixo de tubos, e também ¢é facil perceber que quanto menor a
distancia, maior sera a velocidade entre os tubos, 0 que posteriormente aumenta o nimero
de Reynolds e seguidamente o coeficiente de transferéncia de calor.

Continuando a expor 0os componentes deste tipo de permutadores, existem outros
elementos que ao serem colocados do lado da carcaga aumentam a turbuléncia do
escoamento exterior, sendo que estes sdo conhecidos como defletores (Figura 2.1). O tipo
de defletores mais utilizados sdo os de placas, sendo que segundo R. K. Shah e D. R Sekulib
(1998) [5], a configuracdo mais comum € a dos defletores segmentares simples, que consiste
em chapas em forma de disco, na maior parte das vezes do mesmo material da chapa que
suporta 0 conjunto de tubos, da qual é cortado horizontalmente ou verticalmente um
segmento, dependendo da aplicacdo do permutador, e que sdo dispostos alternadamente ao
longo da carcaca. Por sua vez, os tubos do permutador vao passar através dos defletores,
sendo que é possivel escolher se se pretende colocar o conjunto de tubos a passar apenas na
chapa ou também na seccdo sem esta — zona de corte do defletor. Outras decisdes como a
percentagem de corte do defletor ou a distancia entre eles, dependem do tipo de fluido e das
considerac@es de perda de carga [5]. Relativamente a percentagem de corte, esta pode variar
entre 15% e 45%, sendo que s6 devem ser utilizadas aquelas com véo de 20% até 35% para
se obter uma boa eficiéncia [7]. Quanto a distancia entre defletores, que segundo a norma
TEMA é o pardmetro mais importante, € necessario ter um valor 6timo para tal, ja que este
influencia bastante o desenvolvimento do escoamento assim como a vibracdo dos tubos.
Apesar de que quanto mais pequena for esta distancia mais turbuléncia é gerada e
consequentemente maior o coeficiente de transferéncia de calor, é necessario ter em atencéo
essa diminuicdo, pois a perda de carga no lado da carcaca aumenta a uma taxa mais rapida
[7], verificando-se, segundo as experiéncias efetuadas por Santosh Hullolli (2013) [14], um
aumento de 23,3% neste parametro aquando da colocacao de defletores. Desta forma a razéo
Otima entre o espacamento entre defletores e o didmetro interior da carcaca situa-se entre 0s
0,3 e 0,6 [7], sendo que esta distancia tem como valor minimo 1/5 do didmetro da carcaca —
D. —,0u entdo 50.8 mm, dependendo do valor que é maior.

Caso a perda de carga no lado da carcaca seja elevada, modificagbes devem ser

feitas no espagamento entre defletores, na % de corte do defletor ou no tipo de carcaca, em
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vez de se aumentar 0 passo, visto que este Ultimo iria aumentar o didmetro da carcaca e por
sua vez aumentar o custo do equipamento.

A velocidade do escoamento no lado exterior aos tubos pode ser analisada de
duas formas diferentes, caso seja decidido que os tubos apenas irdo passar na zona do
defletor. Se tal acontecer é necessario garantir que a velocidade na zona de corte e a
velocidade na zona dos tubos ndo tenham uma diferenca superior a 20% [7].

Posto que a funcdo principal destes elementos é objetivamente a de aumentar a
transferéncia de calor do lado da carcaga, estes podem ser deixados de lado, caso haja sem a
sua colocacdo, valores altos de coeficientes de conveccao de transferéncia de calor.

Relativamente aos limites inferior e superior do comprimento ou altura total do
permutador, a ter em atencdo no dimensionamento, estes sdo respetivamente 5xD. e 15XD..
[15].

2.3. Permutadores de Carcaca e Tubos de Evaporacao

Como foi referido anteriormente, os permutadores de carcagas e tubos podem
servir como evaporadores, e como tal, o fluido, que ira aquecer ira passar por diversas fases
até atingir a evaporacao, ou seja o fluido frio, inicialmente no estado liquido, aquece
entrando em ebulicdo e vaporizando, sofrendo depois um sobreaquecimento. Posto isto, é
facil perceber que este processo compreende 3 fases, uma em que o fluido se encontra
inteiramente no estado liquido e outra no estado de vapor, e entre estas uma fase onde
coexistem estes dois estados — mistura bifésica.

Dado que anteriormente foi discutido a localizacdo do fluido e foi mencionado
que a evaporacao do isopentano ocorreria no interior dos tubos devido a viscosidade do 6leo
térmico e devido ao facto do sobreaquecimento do isopentano ser mais facil de realizar no
interior dos tubos, a transferéncia de calor que ocorre na zona da mistura biféasica € calculada
através da comparacao do efeito de ebulicdo nucleada com o efeito da ebuli¢do convectiva.
Desta forma o escoamento vai passando por varios regimes — escoamento com bolhas,
escoamento com colunas, escoamento anelar, e escoamento misto [16]-, sendo que o
coeficiente de transferéncia de calor — h — atinge o valor maximo no final do regime anelar,

uma vez que no centro do tubo existe apenas vapor e adjacentes as paredes encontra-se uma
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pelicula de liquido. Por outro lado, nas duas outras fases — liquido e vapor — as correlages
séo apenas as de convecgéo.

Assim, para se poder estudar esta mudanca de fase € necessario calcular entdo
os coeficientes de transferéncia de calor para as diferentes etapas, uma vez que este vai ser
diferente em cada uma. Segundo Frank Incropera e David Dewitt (2011) [6], um fluido em
mistura bifésica, em ebuli¢cdo ou em condensacéo, apresenta um coeficiente de transferéncia
de calor — h —, superior relativamente ao coeficiente dos restantes estados fisicos. Assim, o
h do isopentano da zona (2) apresentard um valor consideravelmente mais elevado.

Relativamente as correlagbes a usar para os calculos do coeficiente de
transferéncia de calor para o escoamento interno, Navarro-Esbri et al. (2014) [17], na
experiéncia efetuada para um certos refrigerantes — R1234yf e R134a —, utiliza a equacao de
Gnielinski e de Petukhov (2014) [17] para calcular o coeficiente de transferéncia de calor
por convecgdo para zonas com uma Unica fase. No entanto, segundo Ebadian e Dong (1998)
[18] os calculos para tal parametro podem ser divididos segundo o grau de rugosidade dos
tubos, ou ainda, dentro deste parametro, verificar quais as correlacBes que trazem menos
erros e quais aquelas que se adequam para intervalos de certos parametros, como o Reynolds,
o Prandtl, arazdo e €/Dy; e a razéo €/r,;. De seguida € apresentada uma tabela que divide as
correlagdes selecionadas tendo em conta a sua variavel (Nusselt ou fator de fric¢do), dominio

do escoamento e o autor.

Tabela 2.1. Informacdo sobre as correlagGes selecionadas para o escoamento interno, tendo em conta a
variavel de célculo, o dominio do escoamento e o autor.

Superficie do tubo | Variavel Regime Autor
- Nu Laminar (Re < 2300) Sieder Tate [19]
Transicdo (4000 < Re < 107) Colebrook [18]
Lisas f Turbulento (10* < Re < 107) Techo et al. [18]
Nu Transicdo e Turbulento (2300 < Re < Gnielinski [18]
5x10°)
f Transicao e Turbulento Haaland [18]
Rugosas Transicdo (2300 < Re < 10%) Martinelli [18]
Nu Turbulento (10* < Re < 5x10%) Gowen-Smith [18]
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No célculo do Nusselt, em regime laminar, o valor de 3,66 é o utilizado caso o
resultado obtido pela equacéo seja inferior a esse valor.

Para a fase bifasica, Navarro-Esbri et al. (2014) propdes algumas correlagdes
para o calculo do coeficiente de transferéncia de calor, que podem ser aplicadas a outros tipo
de refrigerantes para além daqueles mencionados no artigo. Este autor afirma que, depois de
efetuadas algumas experiéncias praticas, a correlacdo de Kandlikar € a que apresenta os
melhores resultados comparados com os resultados experimentais, com a percentagem de
erro mais baixa para todos os parametros analisados (entre 0,03% a 4,87%), sendo a
correlagéo de Chen a que proporcionou resultados com maior % de erros [17].

Para além das equacgdes/correlagdes que nos permitem calcular o coeficiente de
transferéncia de calor do fluido no interior dos tubos, para podermos dimensionar o
permutador de calor, é igualmente necessario selecionar as equacdes que nos permitam
determinar o coeficiente de transferéncia de calor por conveccdo externo, isto €, para o
escoamento do lado da carcaca. Para as podermos selecionar, é crucial perceber o tipo de
escoamento que ocorre em torno dos tubos, mais propriamente, se este € um escoamento
axial, devido a ndo insercdo de defletores no interior da carcaca, ou se € um escoamento
cruzado, aquando da colocagéo destes.

Para escoamento externo axial, em regime laminar, também as correlacdes de
Sieder Tate (2012) sdo utilizadas [20]. O célculo do coeficiente de transferéncia de calor por
conveccao é calculado através da mesma equacédo, apenas com uma diferenca no intervalo
de acdo do parametro de Prandtl. Tal como no escoamento interno, caso o valor de Nu obtido
seja inferior a 3,66, este valor é o empregado no resto dos célculos [19].

Para 0s outros dois regimes — regime turbulento e zona de transi¢ao —, Petukhov
sugeriu uma equagao para o caso de regime turbulento, mas devido a limitacdo do parametro
de Re, Gnielinski modificou-a de forma a que esta pudesse abranger o regime de transi¢do
[20]. Na bibliografia consultada é também sugerido a introdugéo nas correlages de um
parametro relativo a viscosidade [equagéo (2.1)], para a obtengéo de resultados para liquidos

que tém variagdes de propriedades com a temperatura.

Nu = Nu,, X (ﬁ)n, 1)
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sendo que n = 0,11 para fluidos de aquecimento, o que é o caso do 6leo térmico, em
escoamentos em transicéo e turbulentos. Na equacéo apresentada, Nu,, é o valor de Nusselt
sem fator de corregéo.

Gnielinski recomenda também, no caso de escoamento de transig¢do/turbulento

em condutas ndo circulares, que € o que acontece no lado da carcaca, a inser¢do de outro

Dp\2/3
L+ (T) l (2.2)

A Figura 2.8 exp0e a estrutura do permutador de carcaga e tubos no caso da ndo

fator de correcdo [20]:

Nu = Nu,, X

colocacdo de defletores, sendo possivel observar que o escoamento € feito axialmente a

posicao dos tubos.

Figura 2.8. Estrutura de um permutador de carcaga e tubos no caso da ndo colocagdo
de defletores — escoamento axial [21].

Para que 0 escoamento seja cruzado utilizando a construcdo E da norma TEMA,
é necessario entdo inserir defletores. Com a insercado de defletores as equacdes e correlagdes
usadas sdo particularmente diferentes das anteriores, uma vez que a geometria da parte da
carcaca fica significativamente diferente. Segundo a bibliografia consultada [15] existem
alguns métodos para efetuar o dimensionamento do permutador, sendo que para tal foi
utilizado o método de Kern [15] e 0 método de Delaware modificado por Taborek (1983)
[22].

O método de Kern é um método simplificado que calcula o coeficiente de
transferéncia de calor e as perdas de carga de forma superficial, sem ter em conta as perdas

totais que podem surgir na zona da carcaca devido aos defletores e aos tubos.
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O método sugerido por Taborek (1983), que foi proposto a partir do método de
Delaware (1963), é particularmente indicado para o tipo E de TEMA, em que 0 escoamento
na carcaca € de uma so fase e em que os defletores sdo segmentares simples. Este € um
método que tem em consideracdo as fracBes de escoamento que ndo circulam no

“escoamento principal”, ou seja, que tem em contas todas as perdas de carga.

-—A
E

Figura 2.9. Trajetos do escoamento no lado da carcaga, em permutadores
de carcacga e tubos com defletores, de acordo com Tinker (1951) [22].

Na Figura 2.9, as letras que se encontram inscritas representam cada um dos
percursos que o escoamento percorre. O percurso A representa 0 escoamento existente entre
os tubos e os orificios no defletor, o percurso B é o escoamento cruzado principal que ocorre
ao longo do permutador, o C representa 0 escoamento entre o exterior do conjunto de tubos
e a carcaga, o E representa o0 escoamento que existe entre o defletor e a carcaca, e por fim, o
percurso F representa o escoamento que ocorre entre passagens nos tubos, caso exista mais
do que uma no permutador. Estas fluxos suplementares (A, C, E, F) véao influenciar no
resultado do dimensionamento, uma vez que ao reduzirem o escoamento principal — B —,
representando 40% do escoamento total [22], vdo diminuir o coeficiente de transferéncia de
calor. A excecdo do escoamento E, que ndo est4d em contacto com os tubos, e por isso néo
efetua transferéncia de calor, os fluxos A, C e F estdo envolvidos no processo de
transferéncia, no entanto ndo com tanta eficiéncia como o fluxo B.

Os escoamentos que ndo pertencem ao “‘escoamento principal”, podendo ser
designados por fugas, sdo posteriormente tidos em consideragdo para efetuar o célculo da
perda de carga. Mukherjee afirma que a perda de carga permitida no lado da carcaca
encontra-se entre os 0,5 — 0,7 kg/cm?, ou seja, entre os 49 e 68,65 kPa, sendo que para

fluidos viscosos o limite pode aumentar [7].
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Com este ultimo método, para efetuar o processo de dimensionamento de um
permutador com defletores, é necessario estar familiarizado com todas as variaveis relativas
a dimensdes que poderdo influenciar no seu célculo. Desta forma as Figura 2.10 e Figura

2.11 v&o ajudar na sua compreensao.

Figura 2.10. Descri¢do das varidveis relativas a dimensdes, a partir da vista lateral do permutador [@4s —
angulo de corte do defletor; 0.y —angulo de corte do defletor em relagdo a linha média do conjunto de
tubos; Dy, — diametro do conjunto de tubos; B, - % de corte do defletor; D. — diametro da carcaga; Iy, —
folga total entre a carcaga e o conjunto de tubos; D, — didmetro exterior dos tubos], adaptado de [22]

g Regidio central do >le By saida

espacamento
entre defletores

Espago Espaco
de de saida
entrada

B,
's,entrada 's,central
e B

B.

Figura 2.11. Espacamentos entre defletores através da vista frontal do permutador [Bg central —
Espagamento entre defletores na regido central; Bg eptrada — ESPagamento entre defletores na regido de
entrada; B sa14a — Espagamento entre defletores na regido de saida, adaptado de [22].
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3. OPCOES BASICAS E CALCULO PRELIMINAR DE
PROJETO DO EVAPORADOR

3.1. Opg¢oes Basicas de Projeto

Como foi mencionado na revisdo bibliogréafica a localizacdo dos fluidos € um
importante fator para proceder ao dimensionamento do equipamento, e depois de feita uma
analise das melhores opc¢oes, tendo em conta a viscosidade do 6leo, a pressao elevada do
isopentano, e o facto deste Gltimo sofrer sobreaquecimento, foi decidido entdo colocar o
fluido frio — Isopentano (R601a) — no interior dos tubos, que sofre evaporacgdo, enquanto o
fluido quente — Therminol 59— no lado da carcaca. Igualmente importante, é o sentido de
escoamento dos fluidos, sendo que se optou por os fazer circular em sentidos contrarios.
Caso 0 escoamento no exterior seja axial diz-se que o modo de circulacdo € axial em contra-
corrente, se este for cruzado a designagdo é escoamento cruzado em contra-corrente.

Ainda sobre as caracteristicas dos fluidos, existe um fator que sera
posteriormente importante para os calculos: o fator de incrustacdo — R¢. Este fator reflete a
acumulacdo de depositos dos fluidos nas superficies de transferéncia de calor, e varia ao
longo da vida de um permutador. Segundo a bibliografia consultada, o isopentano pode ser
considerado um fluido ndo incrustante portanto considerou-se um valor de 0 m?. K/W [23].
Por outro lado, considerou-se um fator de incrustacdo de 0,00018 m?K/W [24] para o 6leo
térmico, visto que apesar de o Therminol ser um 6leo suscetivel de resistir a incrustacao,
com a utilizacdo do equipamento e com a possibilidade de existirem locais junto a superficie
do equipamento onde a temperatura é superior ao limite permitido pelo dleo, a acumulacéo
de residuos pode vir a acontecer.

Relativamente ao material de construgéo do permutador, os mais comuns neste
tipo de equipamentos s&o o cobre, 0 a¢o carbono, e 0 ago inoxidavel. O aco de carbono para
além de ser boas propriedades do ponto de vista mecanico e tecnologico — facilidade em
soldar —, ndo tem um custo elevado, sendo a principal opcdo para o tipo de material dos

tubos. No entanto, apesar do isopentano ndo ser considerado um fluido corrosivo, visto o
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trabalho estar integrado num projeto experimental, onde novos fluidos podem ser estudados,
0 aco inoxidavel foi o escolhido, dado a sua resisténcia a corrosdo. Dentro dos acos
inoxidaveis, selecionou-se o AlISI 304, que é normalmente utilizado em muitas industrias

(quimica, refinaria de petrdleo, ...) mas, mais importante em permutadores de calor [25].

3.2. Parte Geral do Modelo (I): Zonas do Permutador

Precedentemente foi referido que o processo de evaporacdo estaria dividido em
3 fases, e que o fluido frio seria dividido em estados fisicos diferentes — liquido, bifasico,
vapor. Assim, durante o dimensionamento, os célculos foram todos efetuados para 3 zonas
diferentes, sendo que no fim estas s&o todas adicionadas de forma a dar o tamanho total do
permutador. Na Figura 3.1 é apresentado um grafico esquematico da divisao das diferentes

zonas, relativamente a temperatura, mas sem valores concretos.

3) (3) _ m(2)
g.out Tq‘uul - Tq.in

(2) _ (1)
Tq,mlt = Tq.in

(1)

.out

200 T{z) Lo +flu|lﬁo QLlcrltu -
fout pon a Oleo Térmico

T =1

fin fout

TI°C)

150 TG = 7@

fin fout Tevaporagio

Fluido Frio -
Isopentano

100

()
Ttin

Zonas

Figura 3.1. Grafico esquematico da divisdo das diferentes zonas, relativamente a temperatura dos fluidos
[Zona 1 - Isopentano no estado liquido; Zona 2 — Isopentano no estado de mistura bifasica; Zona 3 —
Isopentano no estado de vapor.].

A zona 1 corresponde a entrada do isopentano nos tubos, enquanto ainda se
encontra no estado liquido, assim como a saida do Oleo térmico da carcaga. No que diz
respeito a zona 3, esta corresponde a saida do isopentano (vapor) dos tubos e a entrada do

6leo na parte da carcaga.
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3.3. Condigoes de Projeto Impostas

O dimensionamento do evaporador sO é possivel ser realizado se inicialmente
for efetuada uma analise dos dados de entrada, sendo que estes inputs foram retirados de
uma analise paramétrica efetuada para o projeto de mini cogeracdo, em que 0 Cenario € o
mais pessimista.

Da analise paramétrica do projeto os valores retirados foram as temperaturas a
que os fluidos frio e quente entram e saem do evaporador, a pressao do isopentano a saida

da bomba P;, e o caudal massico deste. Estes dados podem ser vistos na Tabela 3.1.

Tabela 3.1. Dados de entrada para o dimensionamento do evaporador.

Fluido Variavel Valor
[EHE] _ —(3) °
’ Tq,in — Tq,in 260 °C
Oleo Térmico
[EHE] _ (D) °
Tq,out - Tq,out 200 °C
[EHE] _ (1) °
Tf,in - Tf,in 91'4 =
[EHE] _ +(3) 174,1°
Isopentano Trour = Trout 1°C
my 0,447 [kg/s]
[P1] _ (1)
Prou: = Prin 2550 [kPa]

Inicialmente, os valores correspondentes a temperatura do 6leo a entrada e saida
do evaporador era, respetivamente, de 200 °C e 140 °C. No entanto, uma vez que 0
permutador do tipo carcaga e tubos suporta maiores temperaturas de operacao relativamente
ao tipo de placas, e também devido ao facto de que com o aumento de ATml a area de
transferéncia de calor diminui, as temperaturas do éleo passaram a ser aquelas apresentadas
na Tabela 3.1.

3.4. Parte Geral do Modelo (ll): Equagdes Basicas

Com os dados fornecidos na Tabela 3.1, os célculos basicos para dar inicio ao

dimensionamento podem ser efetuados.
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Primeiramente, a poténcia transferida pelo isopentano é possivel calcular através
da equacdo (3.1), e uma vez que se considera que ndo existem perdas, temos igualmente a

poténcia transferida pelo 6leo térmico.

QP = iy x(n®,, b

fout f,in

)= Q= nigx (h$, —h,), comi=123 (3.1)

q,in q,out

Para se poder proceder a este calculo de poténcia e posteriormente ao célculo do
caudal massico do oleo térmico [equagdo (3.8)] — g — € necessario calcular a entalpia — h
—, e para tal, saber em gque temperaturas ocorre a separa¢do das zonas, ou seja, é fundamental
saber a temperatura de saturacdo do isopentano. Com a utilizacdo do programa EES —
Engineering Equation Solver —, que permite a resolucdo de equacdes algébricas e
diferenciais, devolvendo depois o valor pretendido a variavel em questéo, verificou-se que
a temperatura de saturacdo é de 169,2°C, e ao indicar a fracdo de vapor de cada zona (1 —
0%; 2 — 100%) e a pressao de entrada do fluido retirou-se os valores de entalpia para o
isopentano. Seguidamente, com as equacdes (3.2) e (3.3), é claro o célculo destas

propriedades na entrada e saida de cada zona.

T =TI, comi = 1,2 52)
hggut = hg,ii-l:l)’ comi=1,2 (3.3)

Para o célculo das temperaturas do 6leo térmico, € necessario fazer o processo
inverso, ou seja, parte-se das poténcias ja calculadas e retira-se o valor de entalpia através
das equacbes (3.4) e (3.5). As temperaturas correspondentes as entalpias retiradas pelas
equac0es anteriores, foram obtidas pela equacdo da propriedade da entalpia que se encontra
no anexo A. Por fim retiram-se as restantes temperaturas e entalpias pelas equacdes (3.6) e
(3.7).

A (3)
@ _.® _Q
hq,OUt - hq,in - m_ (3.4)
a
RONENCY QW (3.5)
gout = “'g,out + m_
Tooue = Tom > cOMi = 2,3 (3.6)
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h((ql)out = hgfnl), comi= 2,3 (3.7)
: Q
m, = ————
q 3) [€D] (38)
hq,in_hq,out

Um outro fator a ter em atencéo para o estudo do permutador, € a sua efetividade,
e para tal poder ser calculada é necessario primeiramente ter acesso aos valores da
capacidade calorifica de ambos os fluidos. Como na zona 2 ocorre a evaporagdo do
isopentano, o Cq tem um valor muito inferior a Cr, uma vez que este Ultimo tende para co.

Para as restantes zonas esta propriedade é calculada da seguinte forma:

o)
ou in .
W ,comi1 = 1,3 (3.9)

fout™ " fin

(M) _p®
D _ 5 x [22in"Tgout -
Cq = qul R l,com i=1,2,3.

q,in g,out

(3.10)

O calculo da efetividade é feito através de € = - Q, , sendo que as capacidades

calorificas a usar vao depender de qual o maior valor destas em cada zona, se O

correspondente ao fluido frio, se ao quente. As equagdes (3.11) e (3.12) apresentam 0
procedimento para o célculo das eficiéncias.
NORENO

sec < Cg) - g = —%iﬁ_hzﬁ Y comi=1,2,3; h’a Téfi)n € COM Pt out (3.11)
. . ®H _O ) . (3.12)

@ 0] i) _ hf,out hf,m . @Dy @

Se Cq < Cf - S(l) = W, comi=1,2,3; hq an,in

q,in q

Uma vez que o permutador se encontra dividido por zonas, a efetividade média

total — € — é determinada pelo conjunto de equacdes que englobam a poténcia e a efetividade
de cada zona, e a poténcia total:

3
Q= Z Q® (3.13)
i=1
Y3, QWxe® (3.14)

€= ,comi=1,2,3

Q
O dimensionamento do permutador € feito particularmente pela equacéo (3.15),

e para tal é essencial a diferenca média logaritmica da temperatura — AT,,; —, calculado pela
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equacdo (3.17) , sendo que no caso de o permutador ser de passagens mdaltiplas ou de
escoamento cruzado, sera necessario um fator de correcdo — F. A equacao necessaria para o
calculo de F pode ser encontrada no anexo B. No caso do escoamento ndo ser cruzado, F

assume o valor 1, logo AT, = ATy

QO = UOXADXAT, D, comi =123

(3.15)
AT,V = FOXAT, @, comi =123 (3.16)
@ ® ® @
@@ —1® o (r® Dy
AT, = 22 f’ou(ti) c(lgut En” omi= 123 517)
In (Tq,in B Tf,out) .
® ®
Tq,out - Tf,in

Dado que um dos objetivos principais em termos de dimensionamento € a
obtengdo do comprimento do equipamento, este pode ser alcangado uma vez conhecido o
coeficiente global de transferéncia de calor — U [W/m?K] —, por intermédio da éarea de
transferéncia de calor — A — [Equacdes (3.18), (3.19) e (3.20)]. Para a obtencéo destes dois
pardmetros decidiu-se efetuar o célculo com recurso a superficie exterior dos tubos (A.),
sendo que o desenvolvimento completo da equacéo (3.18) encontra-se no apéndice B. Ter
em consideracdo também que as poténcias e areas de transmissao de calor sdo relativas a

todo o permutador, ou seja, a poténcia é a total em cada zona e a area ja considera o0 nimero

de tubos.
: -1
0 Dio DtoR;(“l)f DoIn(re/r) ) 1
U’ = |—= + . . R:” +— ,comi=1,23 (3.18)
h(l)D ) Dti 2k® fa h(l)
£ Ut q
) A (D)
A(el) = %, comi=1,2,3 (3.19)
u®atl
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®
LO =—"— comi=1,2,3 (3.20)
TD¢o Nt

3.4.1. Resultados do Calculo Preliminar com as Condigdes de
Projeto Impostas

Uma vez que na sec¢do anterior foram expostas as equagdes usadas para o

calculo inicial dos inputs, serdo apresentadas nas tabelas seguintes os resultados obtidos,

estando estes divididos em zonas.

Tabela 3.2. Valores obtidos para o caudal massico do d6leo [kg/s], e para a poténcia total transferida [kW].

Variavel Resultado
m, [kg/s| 1,22
Q [kW] 182,06

Tabela 3.3. Valores obtidos para as temperaturas [°C] de entrada e saida de cada zona, de ambos os fluidos.

Zonas (i) i Tiout Tan Toout
1 91,4 169,2 2355 200,0
2 169,2 169,2 256,9 235,5
3 169,2 174,1 260,0 256.,9

Os valores para a diferenga média-logaritmica da temperatura, no caso de
escoamento axial — AT,,; —, € no caso de escoamento cruzado — AT,, —, encontram-se

apresentados de seguida, tendo sido calculados pela equacdo (3.17) apresentada

anteriormente.

Cristiana Filipa Rodrigues Pereira 29



Selecdo 6tima do evaporador para um sistema de cogeragao a biomassa

Tabela 3.4. Valores obtidos para a diferenga-média logaritmica [°C].

Zonas (1) AT(? ATIS)
1 85,7 85,5
2 76,5 76,5
3 86,8 86,8

Tabela 3.5. Valores obtidos para a entalpia [kl/kg], correspondentes as temperaturas da Tabela 3.3, para
ambos os fluidos.

Zonas (i i higu hgin b out
1 -186,00 54,86 567,51 479,19
2 54,86 200,20 620,81 567,51
3 200,20 221,30 628,55 620,81

Tabela 3.6. Valores obtidos para a poténcia [kW] de cada zona.

Zonas (1) QM
1 107,66
2 64,97
3 9,43

A poténcia respetiva a regido 1 ¢ consideravelmente superior, devido ao facto
de ser nesta zona que se encontra a maior varia¢ao de entalpia para ambos os fluidos.

A Figura 3.1, que expde a divisdo de zonas, meramente para identificacao
destas, pode agora ser recuperada com a identificagao das temperaturas nos devidos locais
— Figura 3.2 — e em fung¢do da poténcia de cada zona. Ao longo do fendmeno de
evaporacdo a temperatura permanece constante, temperatura de saturagao — T, —, tendo

como valor 169,2 °C.
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Figura 3.2. Grafico das temperaturas dos fluidos em fung¢do das poténcias de cada zona.

Tabela 3.7. Valores da taxa de transporte da capacidade calorifica [kl/K-s], em cada zona.

Zonas (1) Cf(i) Ct(li)
1 1,38 3,034
2 o 3,034
3 1,93 3,034

Tabela 3.8. Valores obtidos de entalpia [kl/kg], usados no calculo da efetividade.

Zonas () h® (TS, prour) hd (1)
1 408,6 208,86
2 469,5 402,51
3 478.4 402,51

Tabela 3.9. Valores obtidos para a efetividade das diferentes zonas.

Zonas (i) e®
1 0,15
2 0,67
3 0,03
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Aplicando as equagdes (3.13) e (3.14) mencionadas anteriormente, obtém-se o
valor da efetividade média total do permutador (€), que nestas condigdes, ¢
aproximadamente, de 0,33. Relativamente, ao valor da efetividade obtido para o permutador
de evaporacdo de placas, o agora obtido ¢ ligeiramente inferior. Tal acontece devido ao
aumento da temperatura do 6leo a entrada do permutador. Este aumento de temperatura faz
com que o Oleo apresentasse um maior contetido energético para a mesma quantidade de
energia transferida para o fluido de trabalho, o que resultou numa menor efetividade do
permutador.

Por fim, quanto ao fator F, os resultados serdo expostos na Tabela 3.10. Na zona
(2), como ¢ sabido tratar-se da zona de evaporacao, F toma o valor 1, uma vez que a variagao
de temperatura do isopentano ¢ nula. Ter em consideracdo que este termo sera apenas

aplicado no caso do escoamento na carcaga ser cruzado.

Tabela 3.10. Valores obtidos para o fator F [anexo B], no caso de escoamentos.

Zona (i) | pDagy | R® | NTU® | Nru® | KO | pOkt1)| FO

1 0,149 0,456 0,167 0,167 0,154 0,149 0,9979
) - - - - - - 1
3 0,028 0,637 0,028 0,028 0,028 0,028 0,9999
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4. PARTE ESPECIFICA DO MODELO (l):
ESCOAMENTO INTERNO

Feita a analise dos dados de entrada, para prosseguir com 0 processo de
dimensionamento sera necessario efetuar o estudo do escoamento que ocorre no interior dos
tubos. Este estudo serd levado a cabo tendo em consideracdo os seguintes diametros
normalizados [26], e que s&o objetivamente para tubos de permutadores de calor:

e D, =9,525mm; D = 7,697 mm
e D, =12,7mm; Dy = 10,872 mm
e D, =15875mm; Dy = 14,047mm
e Dy = 19,05 mm; Dy = 17,222 mm
Para casos em que fator de incrustagdo no interior dos tubos é considerado, o

didmetro minimo recomendado a utilizar teria de ser superior a 19,05 mm [7].

4.1. Escoamento Monofasico

Dos géneros de estados existentes no interior dos tubos, a zona 1 e a zona 3 sdo
escoamentos monofasicos, representando, respetivamente, o isopentano no estado liquido e
no estado de vapor. Visto que o tipo de escoamento é 0 mesmo, as equac¢des implementadas
para os célculos sdo as mesmas.

Como referido na sec¢do 2.3 — Permutadores de Carcaca e Tubos de Evaporacéo
—, para além das equagOes se alterarem conforme o regime de escoamento, estas S&o
igualmente diferentes conforme a utilizacéo de tubos rugosos ou lisos.

De forma a identificar o tipo de escoamento, o Reynolds tera de ser calculo
[equacdo (4.3)], sendo que este precisard da velocidade do fluido. Esta velocidade é
calculada através de um conjunto de equac6es que englobam a densidade, caudal volimico

e massico, e area transversal [equacdes (4.1) e (4.2)].
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Thg
ngo = % [m3/s],comi=1,3 (4.1)
i — Qggbo . 4.2)
v == [m/s],comi=1,3 .
@ _ pODpv® M Cg)u(i) _
Re™ =—0—Pr/ = o ocoml = 1,3 (4.3)

No caso do escoamento ser identificado como laminar (Re < 2300), a
correlagdo a implementar para o célculo do coeficiente de transferéncia de calor por
conveccao € a de Sieder e Tate [19]:

£ 0,14®

M = Dn  pe@.prd) (L) .
Nu'’ = 1,86 (L(i) Re'V - Pr ) (#S) ; -
4.4

| O _
0,60 < Pr) < 50,0044 < (u—) < 9,75, com i=1,3

sendo que no caso de uma conduta circular, o didmetro hidraulico sera o diametro interno —
D,;. Posto que sera necessario o uso do comprimento (L) para efetuar o calculo do Nusselt,
0 dimensionamento serd desenvolvido entdo num processo de iteracdo, descrito
posteriormente na dissertacdo. Caso o valor obtido seja inferior a 3,66, usar este valor para
os restantes célculos.

Ao contrério do que acontece com o regime laminar, caso 0 escoamento seja
turbulento ou se encontre em transicao, importa considerar o tipo de superficie interior do

tubo (lisa ou rugosa), sendo que a condi¢do que foi considerada para perceber que tipo de

correlagéo usar é ;—‘". Quando o valor da condicéo for superior a 0,0021 usa-se as correlagdes
ti

para tubos rugosos, enquanto que se o valor for inferior as correlagdes para tubos lisos séo

implementadas. O valor da rugosidade absoluta — €. — do aco de inoxidavel foi dado como
0,045 mm [27].
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e Tubos de superficies lisas

@M , .
(’CT) (Re® — 1000)Pr®

Nu® =

)

FO 2 2® (4.5)
14127 (T) (Pr3 —1)

0,5 < Pr¥ < 2000;2300 < Re® < 5x10°, comi = 1,3 (Gnielinski [18]),

com o fator de friccdo a variar conforme o nimero de Reynolds:

» Segundo Techo et al [18].

L 1737241 Re®
o "\ 1,964 - In(Re®) — 3,8215 )

(4.6)
com 10 < Re® < 107, comi= 1,3
» Segundo Colebrook [18]:
1 Re® _
N =1,5635 - ln< - );com 4000 < Re® < 107, comi = 1,3 (4.7)
f 1

e Tubos de superficies rugosas

O fator de friccdo é calculado através da correlacao sugerida por Haaland [18]:

el 63,6350
— 34735 — 1,5635In (—) 22,0597

1
770

I Re® J’
(4.8)
. Er .
4000 < Re® < 10%;2x1078 < —<0,1,comi=13
i
> Correlagdo de Martinelli [18] para regime de transicdo (Re < 10%):
. ReWpr®,/f® /2
Nu® = 1/ = ,comi=1,3
1
[ _ _ Re® /fT\] (4.9)
5{Pr® +In(1 4+ 5Pr®) + 0,51n —0

| )
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> Correlagdo de Gowen e Smith [18] para regime turbulento (10* < Re <

5x10%)
Re@Wpr® /fT(l)
® 0,54
1
4,5 + 0,1551n<Re(i) fT> + ’% Pr® (4.10)

€ .
0,0021 < — < 0,095;0,7 < Pr® < 14,3, comi = 1,3
h

Nu® =

Depois de calcular o numero de Nusselt, a equacéo (4.11) é utilizada para efetuar
o célculo do coeficiente de transferéncia de calor do isopentano.
o Nu® . k®
»H _
hi’ = ———

,comi= 1,3 [W/m?%K] (4.11)
Dy

Todas estas correlagdes mencionadas anteriormente sdo para aplicar a zona (1)
(liquido) e a zona (3) (vapor), sendo que as variaveis como o Reynolds e o fator de friccdo,
vao depender do valor das propriedades no respetivo estado, como a condutividade térmica
— k —, a densidade, a viscosidade dindmica, o nimero de Prandtl. Para o célculo destas
propriedades, a temperatura usada foi a temperatura média do fluido, ou seja, a média entre
a temperatura de entrada e de saida da respetiva zona — TD, com os valores obtidos através
do EES. No entanto, para a equacdo (4.4), € necessario a viscosidade dinamica a temperatura
da superficie interna, sendo que esta é calculada através das equacgdes expostas no apéndice
A.

A perda de carga no interior dos tubos [28] ¢é igualmente um fator importante no
processo a decorrer, esperando-se que a perda existente na zona bifésica seja superior a
existente na zona s de vapor, assim como nesta superior a zona liquida, visto que quanto

mais turbulento for o escoamento mais perda de carga existe.

_2f®p® v2P 1O

©) .
APtlibo 2Dy ,comi=1,3
64 . (4.12)
f RO Re® < 2300
= e

Equacio (4.6), (4.7) ou (4.8) se 2300 < Re® < 10%ou Re® > 10*
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Feita uma andlise aos resultados, mesmo antes de efetuado o processo iterativo,
constatou-se que o coeficiente de transferéncia de calor interno da zona (3) é ligeiramente
superior ao coeficiente da zona (1). Tipicamente, 0 menor coeficiente encontra-se na zona
totalmente vaporizada, devido a baixa condutividade do vapor relativamente ao liquido, no
entanto, esta situacdo atipica no projeto deve-se ao baixo caudal méssico do isopentano, o
que leva a baixas velocidades, mesmo com v§3) > vél). Assim, apesar das diferengas de
valor na condutividade, esta ndo é suficiente para ter um coeficiente convectivo superior no

liquido.

4.2. Escoamento Bifasico

Efetuado o estudo referente ao escoamento monofasico, segue-se entdo a analise
a zona (2) — escoamento bifasico — com o método de Kandlikar [17]. Como referido no
capitulo 2, o coeficiente de transferéncia de calor resulta da comparacdo do coeficiente de
ebulicdo convectiva — hy, — com o coeficiente de ebulicdo nucleada — h,; —, sendo

caracterizada por alteragdes rapidas do estado liquido para o estado vapor [16]. A equacao

para a determinagao de hgz) esta apresentada de seguida.

h? = he = max{hyp; hep) (4.13)

A ebulicdo nucleada representa o regime de formacdo das bolhas, onde o
coeficiente de transferéncia de calor vé o seu valor a aumentar devido aos movimentos,
sendo este efeito essencialmente devido a efeitos de convecc¢ao natural. A correlagao

utilizada para o célculo deste coeficiente encontra-se exposta na equagao (4.14).

hap = (0,6683C0™%fr1o + 1058B0%7Fyy ) (1 — x)*hy, (4.14)

No projeto, uma vez que o isopentano é injetado para o interior dos tubos através
da bomba P;, estamos perante ebulicdo com convecgéo forgada, sendo a equacdo dada pela

seguinte expressao:

hep = (1,136C0™%fgyy, + 667,2B0%7F) ) (1 — x) %8Ry, (4.15)
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O coeficiente convectivo — h;, —, que representa o coeficiente para o fluido
totalmente no estado liquido durante a mistura bifasica, depende do n° de Reynolds do fluido

que ainda esta no estado liquido — Re),, sendo a expresséo apresentada na equacéo (4.16).

( g(Re10—1000)Pr K,

- —se 10* < Rey, < 5x10°
f\2, 2 Dy
14127 (7) (Pr3 — 1)
L Re,Pr
hio = 3 7 ) R€lo Kk . (4.16)
I —se 1600 < Rej, < 10

2 ti

14127 (g)i (Pr3 — 1)

k
3,66 — se Rey, < 1600
\ Dti

Existem outras varidveis importantes para o calculo das equacdes acima citadas,
das quais 0 n° convectivo — Co —, 0 n° de ebulicdo — Bo —, 0 n° de Froude — Frlo —, 0
multiplicador do n°® de Froude — fg,, —, 0 parametro fluido-superficie — F¢; — [29], e por fim
o fator de fricgdo. Este ultimo é calculado através das equacdes (4.6), (4.7) ou (4.8). Quanto

aos outros parametros, estes sdo calculados através das correlagdes seguintes.

e N° convectivo:

0,8

05 /1 —x
Co = <&> ( ) ;0,001 < x < 0,95 (4.17)
P1 X

com x representando a qualidade de vapor, ou seja, a percentagem de vapor que existe no
escoamento. O valor da fracdo de vapor deve-se encontrar dentro do intervalo [0,001;0,95]
[29]. Assim, ao longo dos calculos efetuados para a zona (2) do escoamento interno, em que
é necessario a utilizagdo do valor da qualidade de vapor, este tomara o valor de 0,5 uma vez

que se trata de um escoamento bifasico.
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e N°de ebulicéo:
) Q
Bo=—1 - ,As'i : (4.18)
G " hfg m . h
At "fg

sendo G, a velocidade de massa [kg/s - m?], que é calculada através do caudal massico e da
area transversal do tubo. Uma vez que este é um célculo a efetuar para o escoamento bifasico,
a poténcia e o comprimento a usar no calculo de q"’ correspondem aos valores obtidos para
a zona (2). Visto que o n° de ebulicdo € uma constante relacionada com a evaporagao, 0s
calculos da equacao (4.18) tém em consideracdo apenas 1 tubo. Como no célculo da area de
superficie interna é necessario usar o comprimento da zona (2), esta equacao sera igualmente

introduzida no processo de iteracao.

e NO°de Froude (do fluido ainda no estado liquido):

GZ
Frlo = — (4.19)
Pi 8D

e Multiplicador do n° de Froude:

£ = { 1 se Frlo > 0,04 (verticais) (4.20)
Frlo ™ {(25Frl0)®3 se Frlo < 0,04 (tubos horizontais) '
e Parametro fluido — superficie:
1setub inoxidavel

F) = { se tubos erilgé;o inoxidave ’ (4.21)

sendo que na tabela fornecida por [29] apesar de ndo se encontrar o isopentano (R601a),
encontra-se o fluido R134a, que sendo usado como fluido refrigerante, admite 1,63 como
valor deste parametro.

Tal como no escoamento monofésico, também neste é necessario calcular a
perda de carga. Nesta zona, a perda de carga total é a soma de trés parametros de perda de
carga [30]: AP; — Perda de carga por friccdo dos dois estados fisicos, AP, — Perda de carga

por mudanca de impulso (variagoes de velocidade), AP, — Perda de carga por gravidade.

Assim a perda de carga no interior dos tubos seré feita através da equacéo (4.22).
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AP = AP, + APy, + AP, (4.22)

Relativamente a posi¢do do permutador, as correlagBes até agora apresentadas
ndo tém em consideracdo se o permutador se encontra instalado verticalmente ou
horizontalmente. Contudo, o parametro da perda de carga por gravidade, mencionado na
equacdo (4.22), apenas é aplicado em equipamento verticais, € uma vez que no processo de
dimensionamento considerou-se um equipamento instalado horizontalmente, AP, assume o
valor zero.

As restantes equacoes que levam ao célculo de AP; e AP, encontram-se exposta
no anexo C.

Nas equacdes apresentadas nesta seccdo, existem propriedades, como a
viscosidade, a densidade e a condutividade do fluido, que requerem ser calculadas
individualmente para o estado liquido e para o estado de vapor — py, py, Ky, Ky, K1 Assim,
acedendo ao programa EES, insere-se a temperatura de saturacdo — T, — e a fracdo de vapor
(x=1 ou x=0) e retira-se o valor pretendido.

Ao longo das equacdes utilizadas para o calculo do coeficiente de transferéncia
de calor do escoamento interno, o didmetro hidraulico corresponde ao didametro interno dos

tubos, visto tratar-se de uma seccdo circular.
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5. PARTE ESPECIFICA DO MODELO (ll):
ESCOAMENTO EXTERNO

O escoamento externo, como mencionado anteriormente, pode ser classificado
como escoamento axial ao longo dos tubos, ou como escoamento cruzado. Assim, no
processo de dimensionamento, procedeu-se inicialmente ao estudo de um permutador sem
defletores, de forma a concluir se sem o uso destes a area e 0 comprimento teriam valores
otimos.

Tal como acontece no escoamento interno, também no externo existem
propriedades e variaveis que necessitam de ser calculadas tendo em consideragdo a
temperatura da superficie. Neste caso a temperatura a ter em atencdo é a temperatura da
superficie externa, ou seja, do lado do 6leo — Ts, —, que € igualmente calculada por
intermédio das equacdes do apéndice A.

Um aspeto importante a ter nos calculos que se seguem, € que apesar de que no
lado exterior dos tubos, o estado fisico do 6leo seja sempre 0 mesmo, uma vez que no interior
dos tubos os célculos foram efetuados por zonas, 0 mesmo sistema sera utilizado no

escoamento externo.

5.1. Escoamento Axial

Com o objetivo de obter o valor do comprimento e da area de transferéncia de
calor é necessario o calculo do coeficiente de conveccdo do lado da carcaca, sendo que para
tal € imprescindivel o didmetro hidraulico a utilizar. Contudo, devido a escassa bibliografia
relativamente a escoamentos axiais em permutadores de carcaga e tubos, decidiu-se efetuar
uma analise separada entre diferentes métodos de calculo do Dy,, comparando posteriormente
0s resultados.

Os métodos de célculo do didmetro hidréulico dividem-se em 4 diferentes
configuracdes. Primeiramente, é feita a analise através da formula do didmetro hidraulico,
que envolve a area transversal do lado da carcaga e o seu perimetro molhado, tendo em

consideracdo também o numero total de tubos — Dy, em funcdo do N;. Seguidamente,
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seguem-se 0s métodos com as configuracOes triangulares e quadrangulares, e por fim o
método em que é analisado apenas um tubo da carcaca, em que é calculado um diametro
exterior imaginario, de forma a analisad-lo como um tubo concéntrico.

Uma vez que sdo muitas as varidveis desconhecidas para se poder iniciar o
dimensionamento, é necessario atribuir valores a algumas destas e partir dai para obter o que
se pretende. Posto isto, uma das variaveis com valor atribuido € o nimero de tubos, sendo

que a partir deste se pode calcular o didmetro da carcaga [equacdo (5.1)] — D..

N:4A1 )
D, —CTP ,com Al = CL- St

Na equacdo acima apresentada, A1 representa a area projetada da disposic¢éo do
tubo, sendo que CL é uma constante relativa a disposi¢do deste. Esta Gltima toma o valor de
0,87 caso a disposic¢do seja triangular, e 1 caso seja quadrangular. Outra constante, inerente
na equacao € a CTP, relativa ao nimero de passagens dos tubos, sendo que assume o valor
0,93 para uma passagem, 0,90 para duas e 0,85 para trés [15].

Como dito anteriormente, a bibliografia é relativamente escassa logo foram
feitas adaptagdes quanto as varidveis de conveccdo, introduzindo-se os fatores de correcéo
em algumas correlagdes. No entanto, quanto ao calculo do diametro da carcaca ou do nimero
de tubos, visto que a correlacdo ndo indica nenhuma dependéncia da colocacdo ou nao dos
defletores, esta é a mesma empregue no estudo do escoamento cruzado [15].

Apesar de no método dos tubos concéntricos e no método do D;, em funcédo de
N,, o didmetro hidraulico ndo ser calculado através da configuracéo triangular, dado que esta
é a disposicdo preferivel para o processo de dimensionamento optou-se por tal, assumindo-
se assim o valor de 0,87 para CL. Quanto a constante CTP, esta toma o valor 0,93, dado que
se optou por considerar apenas 1 passagem nos tubos.

O célculo da velocidade do fluido é um fator independente do tipo de método a
utilizar, sendo que para o efetuar utilizou-se um conjunto de formulas. Iniciou-se por calcular
a area transversal por onde escoa o fluido [equacéo (5.2)], sequindo-se do caudal volimico

[equacéo (5.3)], e por fim da respetiva velocidade [equacéo (5.4)].

TT
At, = " (DZ — N.D%, (5.2)
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. m
QW = TS [m3/s],comi=1,2,3 (5.3)
P
W
v = A [m/s],comi=1,2,3 (5.4)

(0]

5.1.1. Calculo do Diametro Hidraulico em Fung¢ao do N2 de
Tubos

Como referido anteriormente, o cdlculo do didmetro hidraulico ¢ efetuado pela
formula que relaciona a area transversal com o perimetro molhado — equagao (5.5) —, no qual
se inclui todos os tubos dentro do permutador. A area transversal utilizada ¢ calculada através

da equagdo acima descrita [equagdo (5.2)].

T
ant,  7(DE—NDE) D2 —ND,

_ (5.5)
lDmolhado T[(Dc - NtDto) Dc - NtDto

Dh:

Com o didmetro hidraulico calculado, procede-se, portanto, a determinagao dos
coeficientes de transferéncia de calor. Tal como foi feito no escoamento interno, também as
correlagdes para o externo se dividem conforme o valor do numero de Reynolds. Para o caso
de um escoamento laminar, a correlagdo a usar ¢ a proposta por Sieder Tate [20] e que se

encontra apresentada na equacao (5.6).

1
3

w014 _
(—) :Re® < 2300;

Nu® = 1,86 (Re(i) - pr® &)
s

LM

. @)
0,48 < Pr® < 16700; 0,0044 < (i> < 9,75; (5.6)

Hs

1/3

. D 0,14(1)
Re® . pr) 1) . (E > 2 comi =123
L® Ms
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Para o caso de o escoamento se encontrar em transi¢do ou ser turbulento, as
correlagdes a utilizar sdo sugeridas por Gnielinski (2300 < Re < 10*) e por Petukhov
(Re > 10%) [20], com a utiliza¢do adicional do fator da varia¢do de propriedades com a

temperatura [equagao (2.1)], e do fator de corre¢ao de entrada para condutas nao circulares

[equacgdo (2.2)].

[ FO . . 2 .
= (Re® —1000)Pr® D3| /ot ® .
1+ (—) . (—) se 2300 < Re® < 10°
FO\2 2@ LO Hs
1+12,7 (T) (Pr3 —1)
Nu® =4 . (5.7)
90 o b 2
TRe - Pr 3

D 0,11 '
14+ (LT?)) . (uﬁ) se Re® > 10*
S

1 .
FD\2 2@
1+12,7 (T) (Pr3 —1)

com o fator de friccdo — f — obtido através da seguinte equagao, sugerida por Petukhov.

F® = 1,58In(Re® — 3,28)*; 2300 < Re® < 5E6;0,5 < Pr() < 200,comi=123 (58)

5.1.2. Calculo do Diametro Hidraulico com a Configuracao
Triangular e Quadrangular

Nos métodos em que o didmetro hidrdulico é determinado baseando-se no tipo
de configuracdo adotada para os tubos, as equaces utilizadas sdo as seguintes:

e Configuracdo trianqular

D, = (5.9)

e Configuracdo quadrangular

2
o(s2 - 708)

D4

D, = (5.10)
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Tal como o diametro da carcaga, também estas correlagdes foram retiradas da
bibliografia respeitante ao fluxo cruzado [15], mas mais uma vez ndo existe nenhum fator
que venha a inibir o seu uso.

Para o célculo dos coeficientes de transferéncia de calor para o escoamento
externo, as equagdes sao as mesmas empregues no método anterior — equagoes (5.6), (5.7) e

(5.8) —, com os dois fatores de correcao incluidos.

5.1.3. Calculo do Diametro Hidraulico através de Tubos
Conceéntricos

O método que se baseia na configuracdo de um tubo concéntrico para calcular o
diametro hidréulico utiliza, tal como no primeiro método, a equagdo que relaciona a area
transversal com o perimetro molhado [19], mas, no entanto, aqui a analise ¢ efetuada para
um tubo concéntrico. Pode-se chamar a este imaginario, dado que ¢ simplesmente figurativo,

e observar-se a sua suposta representacao através da Figura 5.1.

Figura 5.1. Representac¢do dos tubos concéntricos imaginarios para a aplicagdo do
método [Deimag — Didmetro exterior imaginario do tubo concéntrico; Dy, — Diametro

exterior dos tubos], adaptado de [31].

De forma a que o estudo seja legitimo, a velocidade a que o 6leo térmico flui no
tubo concéntrico imaginario terd de ser igual a velocidade dentro da carcaca, sendo que esta
¢ obtida pelas equagdes (5.11) e (5.12).

At,
N_t )

Atypo = (5.11)
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sendo, At, a area total por onde se escoa o fluido, como mencionado na secg¢ao 5.1.
@

Vt(lil)bo = ﬂ'comi =123 (5.12)
Attubo

Retomando novamente ao Dy, este requer o didmetro do tubo exterior para a sua
determinagdo. Visto que o valor da area transversal do tubo concéntrico imaginario ja ¢é
conhecida, parte-se da equagdo da area transversal para 1 tubo para obter o tal didmetro

[equacgdo (5.13)].

(5.13)

(5.14)

Ao contrario do que acontece nos métodos anteriores, as equagdes utilizadas no
calculo do Nusselt para os tubos concéntricos tém uma pequena alteracao — Equagao (5.15).
O fator de corre¢dao para condutas ndo circulares ¢ retirado da equacdo uma vez que os

calculos sao efetuados para tubos concéntricos circulares.

) . . .
( fT(Re(‘) —1000)Pr® w0110 _
- ( ) se 2300 < Re® < 10*

1
FON\2 2 Hs
_ 14+12,7 (T) (Pr3 —1)
Nu® = J (5.15)
fO_ . . ’
T Re(l) . Pr(l) m 0,11(1) )
T - (—) se Re® > 104
f(i) 2 z(i) Hs
\ 1+ 12,7 (T) (PI'3 - 1)

Quanto a correlagdo utilizada para escoamento laminar, aplica-se a mesma

equagao utilizada para o método de Dy, em fungdo de N; — Equagdo (5.6).
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5.1.4. Resultados e Comparagoes

Com a selecdo das equac0es relativas ao escoamento axial no lado da carcaca,
procede-se, portanto, para a obtencdo de resultados e a sua posterior comparacao.

Visto que em diversas formulas o comprimento das zonas (i) era requerido, e
que a temperatura das paredes do tubo necessitava de ser calculada por varidveis que seriam
0 objetivo do dimensionamento, optou-se por um processo de iteragdo, arbitrando-se
inicialmente os valores de comprimento e das temperaturas.

e LWEK) =1m

e Pk =03m

e L®K =02m

o TSR =TH =1726°C
o TE =T% =2051°C

o TS =TS =2139°C

O comprimento da zona (1) foi arbitrado com um valor superior pois no inicio
do processo, depois de alguns testes, verificou-se que esta zona era a que obtinha maior
comprimento, ao contrario da zona 3, que obtinha 0 menor. Relativamente a temperatura da
superficie, esta foi inicialmente calculada através da média entre a temperatura média do
6leo e do isopentano em cada zona.

O processo iterativo foi aplicado até que a diferenca entre o valor de L da iteracdo
anterior e o da respetiva iteracdo fosse inferior a 0,001. O esquema da iteracdo encontra-se

representado na Figura 5.2.
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» LD <+——— Arbitrar L®
Agij; qn(z): hnb; hcb; hEZJ
Arbitrar TS(E e TS(? * . +
— 1) k@) | T L
@ @) i (1) m (3) C(ij ) k(l] (])Pr(l] (L)(])
Hsgibsf s l-l_sf ; IJ_sf Psq’ s.ai Psqr fTsq Hs.q
| h;l)e h%g') para Re < 2300 | (1)
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r
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Figura 5.2. Esquema do processo de iteragdo para o escoamento axial no lado da carcaga.

Variaveis como o nimero de Reynolds e o Prandtl foram calculadas a parte para
cada método, ndo se encontrando no processo iterativo, isto porque as temperaturas médias
dos fluidos nas zonas eram fixas, assim como o numero de tubos, ndo havendo, portanto,
variacdo nem das propriedades dos fluidos nem da velocidade do escoamento.

Como mencionado anteriormente, os calculos foram efetuados através do
namero de tubos, ou seja, o calculo do comprimento do permutador assim como o diametro
da carcaca variou em funcdo de N;. Para ter uma nocdo dos resultados obtidos, séo
apresentadas de seguida algumas tabelas e figuras, sendo que a comparacéo foi efetuada para

os diversos tamanhos de tubos e para os diferentes métodos de célculo de Dy,.
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D, em fungdo do N, Tubos Concéntricos

L[m]

Dto 19,05 [mm)]

16 —8—Dto 15,875 [mm 1
14 14
o Dto 12,7 [mm] 12
0 —8—Dto 9,525 [mm] 10
. ._—'/0\'_\‘-\‘ .

40 60 80 100 120 140 160 40 60 80 100 120 140 160
N, Ne

L[m]
o
2
o
s
2

Configuragdo Triangular Configuragdo Quadrangular

Dto 19,05 [mm] €18 Dto 19,05 [mm)
16 —e—Dto 15,875 [mm] o 16 —8—Dto 15,875 [mm]
14 14
1 Dto 12,7 [mm] 2 Dto 12,7 [mm]
10 '__/\‘\.\. —e—Dto 9,525 [mm] 10 —8—Dto 9,525 [mm]

40 60 80 100 120 140 160 40 60 80 100 120 140 160
N, N

L [m]

Figura 5.3. Comparagdo dos resultados obtidos para o comprimento total do permutador — L [m] — para os
diferentes métodos de calculo de Dy, e para os diferentes didmetros de tubos — Dy,.

Pelos gréficos apresentados na Figura 5.3, observa-se que o comprimento
minimo é obtido através do diametro exterior mais pequeno — 9,525 mm —, com um
comprimento entre os 4 e 6 metros. Este foi alcancado pelo método dos tubos concéntricos,
e com um total de tubos utilizado de 150. Ja era esperado que o valor minimo fosse obtido
para 0 menor didametro de tubo, visto que este ao ser diminuido a area transversal do tubo
diminua igualmente, fazendo com que por sua vez a velocidade do escoamento interno
aumentasse, levando, portanto, a maior turbuléncia.

Como é obvio, o comprimento € demasiado grande para poder ser aceitado,
tendo sido efetuado depois o dimensionamento para escoamento cruzado.

A Tabela 5.1 indica concretamente os valores obtidos para o comprimento e
diametro da carcaca, com a variagdo do numero de tubos, para um diametro de tubos de

9,525 mm, e para 0 método de tubos concéntricos.
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Tabela 5.1. Valores obtidos para o comprimento — L [m] —, e didametro da carcaga — D, —, para o método de
tubos concéntricos e com Dy, = 9,525 mm.

N; D, [m] L [m]
50 0,092 10,5
70 0,109 10,2
90 0,123 8,2
110 0,136 6,8
130 0,148 5,9
150 0,159 5,2

O objetivo da aplicacdo de quatro diferentes métodos para a determinagdo do
diametro hidraulico, e posteriormente dos restantes calculos, é a comparagao entre estes, de
forma a determinar qual aparenta ser o mais legitimo e fidedigno.

Ao analisar a Figura 5.3, correspondente ao comprimento para diferentes métodos e
diferentes D, verifica-se que todos 0s métodos, a excec¢do do de tubos concéntricos, sofrem
uma variacdo no comprimento, uns nos 70 tubos, outros nos 90, havendo um aumento
repentino, seguido de uma diminuic&o.

As variagdes ocorridas no comprimento para os métodos de D, em funcdo de Ny, e
de configuracdo triangular e quadrangular, pensa-se ter ocorrido por alguns motivos. Ao
aumentar o N, o caudal méassico do isopentano divide-se por mais tubos, diminuindo assim
0 Re no interior dos tubos e posteriormente o seu coeficiente de transferéncia de calor. Outro
motivo, € que as correlacdes/ equacdes apresentas anteriormente necessitam de variaveis e

propriedades que depende do nimero de tubos, como a v, 0 Re, 0 Dy, 0 Nu, 0 hg, 0 h¢, 0 U,

..., Us, Ts. Assim, quando a sua quantidade é aumentada, a influéncia que o seu aumento
provoca sobre o comprimento, pode ser mais significativa do que a aumento que area de
transferéncia provoca, fazendo com que o comprimento e a area nao sejam diretamente
proporcionais, sendo isto analisado através da equacao (3.20).

Seguidamente é apresentado um conjunto de resultados - Figura 5.4 —, onde é
analisado o valor do coeficiente de transferéncia de calor externo para a zona (1), igualmente
em funcdo dos métodos e das varias opcOes de didmetro de tubos. Examinando a figura

seguinte, também o método dos tubos concéntricos é aquele que se diferencia dos restantes.
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Neste, 0 hff) sofre uma diminuigdo quase linear a medida que se aumenta o N, ao contrario
dos outros que sofrem uma diminui¢do abrupta com o aumento inicial do n° de tubos.
Constata-se tambem que o coeficiente de conveccdo, aquando da ndo irregularidade dos
outros métodos, assume o maior valor para 0 método dos tubos concéntricos ao longo de
todo o N¢, 0 que esta de acordo com o facto de os menores comprimentos do permutador
resultarem do uso desta alternativa de calculo.

Um aspeto que pode aparentar ser anormal, ¢ a diminuicdo de L com a
diminuigdo de 4. O esperado era que com a diminui¢ao dos coeficientes hy € hy, 0 coeficiente
global de transferéncia de calor — U — diminuisse, a area de transferéncia por sua vez
aumentasse, e posteriormente o comprimento. No entanto, algo de diferente ocorre: com o
aumento da area, o comprimento do permutador diminui. Esta particularidade deve-se ao
facto de a influéncia do aumento do N; na equagao (3.20) ser maior do que o do aumento da

area, como foi explicado que podia acontecer.

Dy = 9,525 [mm] Dy =12,7 [mm]
320 270
270 220
X 20 =
IS —@— Dh em fungdo do Nt NE 170 —&— Dh em fungéo do Nt
=
= m Tubos Concéntricos E Tubos Concéntricos
= —8—C. Triangular 120 ——C. Triangular
& 120 ——C. Quadrangular = ——C. Quadrangular
70
70
20 20
40 60 80 100 120 140 160 40 60 80 100 120 140 160
N, N;
D,, = 15,875 [mm] D,, = 19,95 [mm]
270 270
220 220
< x
T e—DhemfungiodoNt | £ 170 —8— Dh em fungéo do N
s -~ a
= Tubos Concéntricos | = Tubos Concéntricos
=120 —e8—C. Triangular 10 —®—C.Triangular
=) =
= —e—C. Quadrangular = —®=C.Quadrangular
4 4 > > ¢  §
2 20
20 60 20 100 120 140 160 40 60 80 100 120 140 160
N, Ny

Figura 5.4. Comparacgdo dos resultados obtidos para o coeficiente de transferéncia de calor do éleo para a
zona (1) - hfll) [W/m?2K] — para os diferentes métodos de célculo de Dy, [m], e para os diferentes didmetros
de tubos — D, [mm].
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O coeficiente de transferéncia de calor é representativo da zona (1) uma vez que é
nesta que podem ocorrer as maiores variacdes de comprimento, estando isto interligado com
o facto de a maior poténcia, assim como a maior diferenca de temperaturas entre o 6leo e 0
isopentano, se encontrarem aqui situadas.

Com a forma de célculo do didametro hidraulico, em conjunto com os resultados
estaveis apresentados nos graficos, deduz-se que o método mais aceitavel é o dos tubos
conceéntricos, visto que este cria um tubo concéntrico de novas dimensdes a cada novo N,
permanecendo a velocidade no tubo concéntrico imaginario, igual a que se teria de encontrar
em toda a carcaca. Para além desta razdo, o facto de as correlacGes para tal metodologia ndo
terem sido modificadas com fatores de correcdo relativamente a forma, acaba por o validar
ainda mais.

Relativamente a perda de carga, esta apenas foi calculada para o interior dos tubos
devido ao facto de que o comprimento do permutador ter resultado num valor superior ao
pretendido, descartando logo a hip6tese de escoamento axial, e tornando dispensavel o

calculo da perda de carga na carcaca.

5.2. Escoamento Cruzado

O escoamento cruzado, utilizando a construgdo E da norma TEMA, requer o uso
de defletores, de forma a que o escoamento possa passar pelo conjunto de tubos
transversalmente. Com este tipo de fluxo espera-se que os coeficientes de transferéncia de
calor do lado do 6leo — h, — sejam superiores aos alcangados pelo escoamento axial, ¢ assim
obter comprimentos inferiores. Paralelamente, neste processo de dimensionamento ira ser
considerada igualmente a configuracdo triangular, pois aumenta a turbuléncia do
escoamento, € também apenas uma passagem nos tubos.

O escoamento cruzado, como mencionado na sec¢do 2.3 — Permutadores de
Carcaga e Tubos de Evaporagdo, pode ser estudado através do método de Kern ou do método
de Taborek. Para qualquer um dos dois, existem constante respeitantes ao uso de defletores
que sdo necessarias para o processo de dimensionamento. Uma vez que ocorre a comparacao
de métodos, o valor destas constantes ¢ 0 mesmo, e encontra-se apresentado de seguida:

e Passo dos tubos — St = 1,25;

e Percentagem de corte do defletor — B, = 20%;
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e Razdo entre o espagamento entre defletores e o didmetro da carcaga —

Todos estes valores situam-se dentro de intervalos de utilizac¢do, sendo que os
escolhidos sdo que permitem um melhor resultado no final. Também as constantes CTP e
CL sdo utilizadas, tal como no escoamento axial, assumindo também o valor 0,93 e 0,87,

respetivamente.

5.2.1. Método de Kern

O método de Kern efetua o dimensionamento do permutador de uma forma
simplificada, ndo tomando atengdo a todos os outros escoamentos suplementares que
existem na carcaga.

Para dar inicio, portanto, ao processo de calculo, ¢ fundamental comecar por
arbitrar valores a certas variaveis, dentro das quais o diametro da carcaga —D.. Na
bibliografia referente a este tipo de escoamento [15], pode-se encontrar diversas tabelas que
indicam a quantidade de tubos em funcdo do didmetro da carcaga, do didmetro dos tubos e
do passo entre tubos. Assim, D, foi retirado de uma dessas tabelas, e assume o valor inicial
de 0,203 m. Os valores do comprimento das trés zonas do permutador, assim como os da
temperatura da parede dos tubos, para condi¢cdo inicial, foram arbitrados como no
escoamento axial.

Para o procedimento iterativo, apesar de se arbitrar o D, inicial, ¢ com base no
N, pretendido e fixo, que as varidveis vao tomando o valor exato, acabando pelo préprio
diametro, comprimento e temperatura progredirem para tal.

O diametro da carcaga ¢ deste modo calculado pela equagao (5.16) , em que PR

~ “A . S
representa a razdo entre o passo dos tubos e o diametro exterior destes — PR = D—T -,
to

assumindo o valor 1,25 [15].

(5.16)

D, = 0,637

CL [A, - PR? - D"/
CTP L
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O coeficiente de transferéncia de calor do dleo, é célculo através da equagao
seguinte, sugerida por McAdams, sendo que o Re tem como intervalo de utilizacio
12000; 10°[.

0141 (D)

. _ 1
hg)::a36(Re0U055-PH”3<E) —,comi=123 (5.17)
Ms De

Na equacdao (5.17), o nimero de Reynolds [equagdo (5.18)] ¢ calculado
recorrendo a velocidade de massa — G —, e ao didmetro equivalente. O diametro equivalente,
¢ a designagdo usada para didmetro hidraulico, mas neste escoamento. Visto que a
configuracdo a utilizar, ¢ a triangular, o calculo do D, ¢ efetuado através da equacao (5.9)
da subsecdo 5.1.2 — Calculo do Diametro Hidraulico com a Configuracdo Triangular e
Quadrangular.

GcDe

Q) —
Re o’

comi=1,2,3 (5.18)

Por sua vez o calculo da velocidade de massa [equagdo (5.19) ] ¢é feito com base
no caudal massico e na area do escoamento cruzado do conjunto de tubos — A;. Esta tltima
utiliza para sua determinagdo o espagamento entre defletores — Bg — e a folga entre tubos

adjacentes — ¢ — [equacdo (5.20)], para além do didmetro da carcaga e o passo dos tubos.

My
G. = " (5.19)
S
Ag = DCS;TBS com € = St — Dy (5.20)

Os defletores colocados no interior da carcaca, t€m um certo espagamento entre
eles. Este espacamento depende do valor da razdo do espacamento entre defletores com o
didmetro da carcaga, que como indicado anteriormente foi assumido como 0,3.
Habitualmente, o espacamento entre defletores na regido de entrada e na regido de saida sao
diferentes do espacamento da regido central, devido a introducao dos bocais, no entanto,
durante o processo de dimensionamento foi considerado que todas estas se¢coes t€ém a mesma
distancia, e assim By assume apenas um valor. A partir desta variavel, € possivel o calculo

do niimero de defletores, estando a equacao apresentada de seguida.
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Nb =——1, (5.21)

sendo L o comprimento total do permutador. O valor de Ny, que ¢ utilizado durante o
processo, ¢ sempre um valor inteiro, arredondado para cima, visto tratar-se da quantidade
deste constituinte na carcaga.

Outro parametro importante nas caracteristicas do permutador ¢ o didmetro do
conjunto de tubos [equagdo (5.22) ] — Dy, —, assim como a folga existente entre este mesmo
diametro e o da carcaga — l,,. O valor de 1, depende do valor de D, assumindo o valor

9,525 mm caso D, < 300 mm, e 12,7 caso D, > 300 mm.

Dy = D¢ — Ipp (5.22)

A perda de carga do lado da carcaca ¢ calculada em fun¢do do niimero de
defletores, do tipo de escoamento existente, do didmetro equivalente, assim como da
viscosidade do fluido. Sendo este o método simplificado, esta ¢ calculada pela equagao
seguinte:

fOG2(Ny, + 1)D,

@ _ -
AP = . . @ ,comi=1,2,3 (5.23)
1 L
pOD ()
O fator de fricgdo a utilizar ¢ determinado pela formula (5.24).
f@ = exp[0,576 — 0,19In(Re™)]; 400 < Re® < 10, com i = 1,2,3 (5.24)

Apresentadas as equacdes que levardo ao objetivo do dimensionamento, sera
exposto de seguida o esquema do processo de iteragdo. Tal com na iteracdo do escoamento
axial, também nas iteragdes a efetuar para ambos os métodos do escoamento cruzado, o
limite do processo ¢ a diferenca entre comprimentos entre iteragdes, sendo o valor de limite

igualmente o mesmo, 0,001.
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«————— Arbitrar LY(1)

<4————— Arbitrar D; (1)

— ¥
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Figura 5.5. Esquema do processo de iteragdo para o escoamento cruzado, a partir do método de Kern.

5.2.2. Método de Taborek

O método sugerido por Taborek (1983) [22], surge a partir de uma primeira
versao de Bell. Com este ¢ permitida uma analise mais pormenorizada do efeito dos fluxos
suplementares na carcaga, tendo sido isso modificado para o uso de permutadores de carcaca
e tubos de uma so fase no exterior e com defletores segmentais simples, ou seja, mais
propriamente para o tipo E da norma TEMA.

Viste ser um método centrado num determinado tipo, também o calculo de D,

em funcdo de N; ¢ diferente. Este ¢ utilizado para o feixe tubular fixo, com uma unica
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passagem nos tubos, € sem tubos removidos na zona dos bocais, e ¢ calculado a partir da

equagdo (5.25) [22].

4)D? N, CL S
_(“/)b@D_ t T

—~’7b = =T 1 +D (5.25)
t CL'S% [ 1_[/4 + bb+ to

Por sua vez também o coeficiente de transferéncia de calor ¢ calculado de forma
diferente [equagdo (5.26)] [15]. Este ¢ determinado através do coeficiente de transferéncia
de calor para um conjunto de tubos ideais — h;q —, € dos fatores relativos aos escoamentos

suplementares .

h((li) = h{{x(culalsIR)®, comi = 1,2,3 (526)

O h;q obtido a partir da equagdo (5.27), recorre ao fator j de Colburn [equacdo
(5.28)] — j; — para o conjunto de tubos ideais.

@ _ .0 .30 20 0,14
hig =J; ¢,  Pr3 (u_) comi=123 .
S

® .
- ; 1,33 \? ~vad
() _ @ ’ )22
ji-=a ( Re ,
i 1 ST/DtO ( )

ds
1+ 0,14(Re®)as

(5.28)

coma® = ccom i=1,2,3

O Reynolds ¢ calculado pela mesma equagdo do método de Kern [equagdo
(5.18)], no entanto o calculo de G, ndo ¢ feito pela area A1, mas sim pela area S,,,, que apesar

de representar o mesmo usa uma férmula diferente, que sera apresentada posteriormente.

O

Os fatores ] que entram no calculo do hy’,

correspondem aos tipos de
escoamento apresentados na Figura 2.9, e a outras caracteristicas da constitui¢ao da carcaca.
O fator ] corresponde ao fator de correcdo da zona de corte do defletor, J;, ao fator de
correcao das fugas de escoamento, Jg ao fator de correcdo do desvio de escoamento do
conjunto de tubos — escoamento C e F da Figura 2.9 —, | ao fator de corre¢dao para quando

espagamentos entre defletores diferentes, ou seja, quando o espagamento central entre
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defletores ¢ diferente do de saida e entrada, e por fim, Jg corresponde ao fator de correcao
para escoamento laminar.

Para o calculo de todos estes fatores, a determinacdo de certas caracteristicas ¢
imprescindivel. Estas encontram-se no anexo D, assim como as constantes a;, a,, az € ay.

Nas varidveis apresentadas no anexo D, N € I, assumem certos valores. N
toma o valor 0O, pois as tiras de metal s&o utilizadas principalmente em construgdes de
permutadores do tipo flutuante, e 13, 0 valor 0,794 devido a ser o valor mais critico.

O célculo da perda de carga na carcaca — AP, —, uma vez mais complexo e
detalhado, ¢ divido em 3 setores diferentes [equacdo (5.29)], entre os quais, a perda de carga
entre os defletores na parte central do permutador — AP.eptra) — @ perda de carga nas zonas
de corte do defletor — AP,, —, ¢ a perda de carga na zona de entrada e saida do permutador —
AP,.

AP = APD o+ APY + AP [kPa], comi = 1,2,3 (5.29)

centra

Quanto a AP.qneral, €sta € calculada, tal como no coeficiente de transferéncia de
calor, com base na perda de carga ideal do conjunto de tubos, para um espagamento entre

defletores — APy, [equacdo.(5.30) e (5.31)].

ap® = AP (N, — 1)RgR,, [kPa], comi = 1,2,3 (5.30)
M _ CIC O . 531
AP, = 0,002f; Ntcc@Ru [kPa],comi = 1,2,3 (5.31)

Por sua vez, AP,, recorre a equagao (5.32), no caso de Re > 100, e AP, a equagao
(5.33). Esta ultima, necessita do fator de correcdo Ry, que € determinado através de uma
dada equacdo, no entanto, visto que foi assumido que todos os espacamentos entre defletores
seria 0 mesmo, este fator toma o valor 2.

01G%

. 0,0 -
AP, = Ny | (2 + 0,6Necw) 5| RuRY [kPa], comi = 1,23 (5.32)
p
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. ] N
Al)e(l) = Apé;) (1 + NtCW) RBRS' com Rs =2se Bs,entrada = Bs,sal’da
tcc

= Bs,central =Bg i=123

(5.33)

Todos os fatores de corre¢do aplicados no calculo destas perdas de carga, assim
como, algumas variaveis — fi, G,, —, encontram-se descritos igualmente no anexo D.
Tal como nos restantes métodos apresentados anteriormente, também o de

Taborek seguiu um processo de iteragao, que sera exposto na Figura 5.6.

L® < Arbitrar L@

Arbitrar T80 e T
i) e 9" sf i (i)
L'f B k(l)

(1), (3)

0}
Hgpi l Gy 0. 0. p 0
sf o Hsf Cp i Kogs Pegi P S‘q,(p q)

¥ v B,:Dy; Ny
I ¢

'tubo

* Frlo; feeioi Rey; 2

hia; Revo; fooi fio
AS,—‘; qn(ﬂ” Bo
|

|

(i)
'aFl:xbn

Figura 5.6. Esquema do processo de iteracdo para o escoamento cruzado, a partir do método modificado de
Taborek.
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5.2.3. Resultados e Comparagoes

A anélise de resultados vai expor os resultados obtidos relativamente, ao objetivo
principal, ou seja, ao comprimento do permutador, mas ndo so. Sera analisada igualmente a
perda de carga da carcaga, de forma a verificar se se encontra dentro dos valores propostos
por Mukherjee. Todos estes resultados serdo comparados entre os dois métodos, e também
para os diferentes didmetros de tubos.

Primeiramente, ¢ apresentada a analise entre métodos para o comprimento —
Figura 5.7 —, onde se pode observar que o facto de o método de Taborek ter em atencdo todos
0s escoamentos na carcaga, assim como todas as perdas de carga significativas, os valores
de comprimento do permutador sdo ligeiramente superiores aos obtidos para o método de
Kern.

O estudo dos dados foi efetuado até aos 210 tubos, em vez dos 150 como no
escoamento axial, de forma a compreender melhor o efeito do aumento da quantidade destes
no comprimento do equipamento.

Como se pode observar, a certo ponto com D, = 19,05 mm o comprimento
aumenta bruscamente. Depreende-se que tal acontece porque hs na zona (1) diminui também
repentinamente, por consequéncia de o escoamento ter passado para laminar. Para além do
efeito que a diminuicao do coeficiente de transferéncia de calor no interior dos tubos produz,
entre os 170 e os 190 tubos, ¢ o aumento area de transferéncia de calor que passa a ter maior

influéncia no comprimento, em vez do aumento do nimero de tubos.
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E £
= Taborek - —e— Taborek
= 3 —e—Tabore B
—8—Ke! —8— Kern
2 .\‘\‘\““"’_‘_‘ 2
1
1
o
30 50 70 90 110 130 150 170 190 210 o
N 30 50 70 920 110 130 150 170 190 210
t
N,
D, = 15,875 [mm] D,, = 19,05 [mm]
7 7
6 6
5
—_ —_ 4
4
E E
- N —8—Taborek o 3 —o— Taborek
\\M‘&“’_’ —o—Kei ——«

30 50 70 90 110 130 150 170 190 210

N,

50 70 90 110 130 150 170 190 210

Ny

dois métodos — Kern e Taborek —, e para diferentes didmetros dos tubos — Dy, [mm)].

Figura 5.7. Comparagdo dos resultados obtidos relativo ao comprimento do permutador — L [m], para os

Quanto a analise da perda de carga, tal como Kakag et al.(2012) [15] afirmou, é

possivel observar pela Figura 5.8, que a AP, pelo método de Taborek ¢ inferior aos valores

obtidos pelo método de Kern. Paralelamente, tendo em consideracdo agora o limite

aconselhado, constata-se que ao se proceder ao calculo pelo método mais simplificado, este

leva a obtencao de valores superiores ao limite de 68,65 kPa, apesar de que a medida que se

aumenta N; e Dy, este limite venha ser respeitado.

Dy, = 9,525 [mm]

Dy, = 12,7 [mm]

N
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—— Limite de APc
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Figura 5.8. Comparacdo dos resultados obtidos relativo a perda de carga na carcaga — AP, [kPa], para os
dois métodos — Kern e Taborek —, e para diferentes didmetros dos tubos — D, [mm].
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Feita a comparagdo entre métodos, o foco da andlise centra-se agora nos
resultados obtidos apenas pelo método de Taborek. A Figura 5.9 e Figura 5.10 apresentam
os valores relativos ao comprimento e a area de transferéncia de calor, respetivamente.

Analisando os valores de comprimento obtido para os diferentes Dy, € para
diferentes quantidades de tubos — Figura 5.9 —, verifica-se que quando o comprimento atinge
valores plausiveis para o dimensionamento do permutador — abaixo de 2,5 m —, o didmetro
mais pequeno € o que fornece sempre os melhores resultados, ou seja, que fornece o menor
comprimento. Este resultado deve-se ao facto de que com tubos mais pequenos a velocidade
no interior dos tubos aumenta, levando a uma maior turbuléncia, logo a maior hs. A sua
subida brusca para D, = 19,05 mm foi explicada anteriormente, aquando da comparagao

dos dois métodos.

Taborek

6,5
6,0
5,5
5,0
45 Dto 9,525 [mm]

4,0 —e—Dto 12,7 [mm]

3,5

Dto 15,875 [mm]
3,0
2,5 v\‘\’\’_._._—‘ —e—Dto 19,05 [mm]
2,0

1,5
30 50 70 9 110 130 150 170 190 210

L [m]

N;

Figura 5.9. Comparacdo dos resultados obtidos relativo ao comprimento do permutador — L [m], para os
diferentes didametros dos tubos — D, [mm)], respeitante ao método de Taborek.

A darea de transferéncia de calor — Figura 5.10 — vai aumentar a medida que o
comprimento diminui, devido a coloca¢dao de mais tubos no interior da carcaga. No entanto,
¢ possivel observar uma subida brusca na area de transferéncia de calor, tal como aconteceu
com o comprimento. Esta variagdo ocorre porque, como explicado anteriormente, o regime
de escoamento interno transita para laminar, havendo uma diminui¢ao ainda significativa no
coeficiente de transferéncia de calor do escoamento interno. Este por sua vez faz diminuir,
também significativamente, o coeficiente global de transferéncia, que sendo inversamente
proporcional a area faz com que esta tenha uma subida brusca. Esta subida brusca, com esta

quantidade de tubos, ocorre com o diametro de 19,05 mm, pois ao se ter uma area transversal
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de passagem do escoamento superior, a velocidade a que o fluido circula no interior ¢é
inferior. No entanto, a estabilidade de resultados apresentada para os outros didmetros, ndo
significa que tal ndo viesse a alterar-se se se optasse por estudar os resultados com a

colocagao de mais tubos.

Taborek

80

70

60

50
~ Dto 9,525 [mm]
€ 40
— —@—Dto 12,7 [mm]
<ﬂ)

30 Dto 15,875 [mm]

20 —@— Dto 19,05 [mm]

10 '/.—*_*_M‘

0

30 50 70 90 110 130 150 170 190 210
N;

Figura 5.10. Comparagao dos resultados obtidos relativo a drea de transferéncia de calor — A, [m?], para os
diferentes didametros dos tubos — D, [mm], respeitante ao método de Taborek.

Pormenorizando agora a perda de carga, verifica-se pela Figura 5.11 que
qualquer que seja o diametro adotado, a excecdo do niimero de tubos inicial, esta nunca
ultrapassa o limite aconselhado, valorizando-se ainda mais este método. A descida acentuada
de AP,, deve-se, ndo sO a passagem de escoamento turbulento para escoamento em regime
de transi¢do na zona (1) do lado da carcaga, pois escoamentos com Re mais elevados, levam
a perdas de carga superiores, mas também devido ao facto de a drea transversal de passagem
do escoamento ir aumentando a medida que a quantidade de tubos dentro da carcaga
aumenta.

Quanto a perda de carga ir diminuindo com o N, deduz-se que, para além de o
facto de a 4rea transversal por onde o 6leo circula ir aumentando, como mencionado
anteriormente, dado que Ap ¢ proporcional ao L, deduz-se que como este diminui com o
numero de tubos, também a perda de carga diminui.

Relativamente aos diferentes diametros dos tubos observa-se, igualmente pela

Figura 5.11, que a perda de carga aumenta a medida que o diametro do tubo diminui. A razdo
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por detras de tal situag@o estd também relacionada com a area transversal do escoamento, ou

seja, esta drea ¢ maior para didmetros superiores, qualquer que seja o nimero de tubos

utilizado, fazendo assim com o escoamento perca turbuléncia, diminuindo a perda de carga.

120

100
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60

AP, [kPa]

40

20

0

Taborek

30 50 70 90 110 130 150 170 190 210

N,

— Limite de APc
—@®— Dto 9,525 [mm]
—@—Dto 12,7 [mm)]
Dto 15,875 [mm)]
—@—Dto 19,05 [mm]

Figura 5.11. Comparagdo dos resultados obtidos relativo a perda de carga na carcaga — AP, [kPa] —, para os

diferentes didametros dos tubos — D, [mm], respeitante ao método de Taborek.

Compilando todas as andlises e comparacdes efetuadas, conclui-se que o método

de Taborek ¢ muito mais elaborado e apresenta resultados muito mais concretos que o

método de Kern, principalmente quanto a perda de carga. Depreende-se também, que apesar

de se ter obtido comprimentos ligeiramente superiores através desta metodologia, existem

resultados aceitaveis que fazem deste permutador uma opgao.

Os resultados obtidos para o diametro da carcaga — D, —, para o comprimento —

L —, para a area de transferéncia de calor — A, —, para a perda de carga na carcaga — AP, —,

para o espacamento entre defletores — Bg —, assim como para o nimero de defletores —Ny, —,

serdo apresentados na Tabela 5.2.
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Tabela 5.2. Valores obtidos para o didametro da carcaga — D, [m], para o comprimento — L [m] —, 4rea de
transferéncia de calor — A, [m?] perda de carga na carcaca — AP, [kPa] —, espacamento entre defletores —
B [m] —, e nimero de defletores — Ny, —, para o método de Taborek e com D, = 9,525 mm.

Ne | Dc[m] Ly [m] Lpg [m] L[m]  A.[m?] APc[kPa] | Bs[m] Ny
50 0,108 0,5 1,6 4,1 6,1 120,46 0,051 80
70 @ 0,124 0,6 1,9 2,7 5,6 43,86 0,051 @ 52
90 @ 0,138 0,7 2,1 2,7 7,4 51,50 0,051 @ 54
110 = 0,150 0,8 2,3 2,5 8,2 41,07 0,051 @ 48
130 @ 0,162 0,8 2,4 2,0 8,0 29,16 0,051 | 40
150 @ 0,173 0,9 2,6 1,8 8,1 20,98 0,052 | 34
170 = 0,182 0,9 2,7 1,7 8,6 15,73 0,055 | 30
190 = 0,192 1,0 2,9 1,6 9,3 14,17 0,058 | 28
210 | 0,201 1,0 3,0 1,6 10,2 12,38 0,060 = 26
Na seccdo 2.2.1 — Layout dos Tubos —, sdo mencionados os limites de

comprimento relativo ao didmetro da carcagca— 5D, < L. < 15D —, e como se pode observar
pela tabela acima, s6 com N; entre 110 e 130 tubos ¢ que o limite superior passa a ser
respeitado. A partir dos 130 tubos, o comprimento obtido passa a ser plausivel para que o
permutador se possa aplicar no projeto.

O comprimento total do permutador foi calculado através da soma dos resultados
de L para as diferentes zonas. Feita uma analise em termos de média e desvio padrao,
verifica-se que aproximadamente 77 % do comprimento total pertence a zona (1), 18 % a
zona (2) e 5% a zona (3). Na zona (1), o L ¢ bastante superior as restantes devido nao sé ao
facto de que mais de metade da poténcia se situar aqui, como se pode observar pela Tabela
3.6, mas também porque o coeficiente de transferéncia de calor interno possui o valor mais
pequeno na zona (1). Esta analise baseou-se nos resultados obtidos com os diferentes N, e
D;,, para o método de Taborek.

Analisando agora a perda de carga no interior de tubos — Figura 5.12 —, que ¢
calculada de igual forma para qualquer escamento externo e método, observa-se que esta
diminui a medida que o N; aumenta, sendo que os valores inferiores de perda de carga sao
obtidos com o didmetro de 19,05 mm. Estes resultados resultam do facto de a perda de carga

diminuir com o comprimento dos tubos, mas também porque AP, ¢ inversamente
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proporcional ao didmetro da tubagem, logo era de esperar que com o didmetro superior o
valor de perda de carga fosse inferior. A andlise ¢ efetuada com os resultados de

comprimento (L) obtidos pelo método de Taborek.

Taborek

1,6
1,4
1,2

10 Dto 9,525 [mm]

0,8 —@— Dto 12,7 [mm]

Dto 15,875 [mm]
0,6

APy, [kPa]

—&— Dto 19,05 [mm]
0,4

0,2 :

0,0

30 50 70 90 110 130 150 170 190 210

N;

Figura 5.12. Comparagdo dos resultados obtidos relativo a perda de carga nos tubos — APy,;,, [kPa] —, para
os diferentes didmetros dos tubos — D, [mm], e com os resultados de L pelo método de Taborek.

O que se pretender avaliar agora é a vantagem ou desvantagem da colocacgéo de
mais tubos para a obten¢do de um menor didmetro. Como mencionado na se¢do 2.2 — Design
e Configuracdo — a construcéo selecionada para efetuar o dimensionamento do equipamento
foi a do feixe tubular fixo, em que o espelho se encontra soldado a carcaca, e 0s tubos seguros
a este. Visto que as temperaturas a usar no projeto sao elevadas, e a diferenca entre as do
isopentano e do Therminol 59 ainda sdo consideraveis, mais exatamente na zona (1), a
utilizacdo da junta de expansdo é uma opcdo a considerar, 0 que torna o equipamento mais
dispendioso. Para além desta soldadura, também os tubos séo soldados ao espelho, em ambos
os lados, logo quanto mais tubos forem utilizados mais soldadura tera de ser efetuado,
portanto ainda mais dispendioso fica.

Ao ter de se escolher entre aumentar o comprimento ou colocar mais tubos,
talvez a opcdo mais benéfica em termos econdmicos seria aumentar o comprimento, no
entanto haveria alguns entraves quanto a esta decisdo. Para além de ser necessario ter
consideracdo o local onde sera colocado o permutador, devido ao espaco disponivel, também

é conhecido que a dilatacdo térmica aumenta com o comprimento do permutador.
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Assim, tendo em conta todos estes fatores, chega-se a conclusdo que, quando em
termos economicos a diferenca entre a colocacdo de mais tubos ou maior comprimento néo
é significativa, a opc¢do recai sobre 0 aumento de tubos. No entanto, quando a diferenca
monetéria é consideravel e existe a possibilidade de usar um maior permutador — localizagdo
do equipamento —, dado que a junta de expansao ja teria de ser colocada, a op¢éo valida é a
de aumentar o comprimento.
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6. CONCLUSAO

O processo de dimensionamento do permutador tinha como objetivo a
determinacdo de variaveis como o comprimento e o nimero de tubos que Ihe corresponde, a
area de transferéncia de calor, o didmetro da carcaca, e a percecdo de qual o melhor diametro
de tubos para a obtencdo do melhor resultado. Sendo o permutador de carcaca e tubos um
equipamento que pode tomar grande proporgdes, a selecdo/dimensionamento deste de forma
Otima é um importante pormenor e, portanto, dentro dos limites estabelecidos pela
bibliografia, decidiu-se ainda que um comprimento aceitavel seria aquele abaixo dos 2,5 m.

Inicialmente, o processo de dimensionamento teve como escoamento no lado da
carcaca um escoamento axial, ou seja, na configuracdo do permutador ndo existam
defletores. Dentre deste tipo de escoamento, foram postos a prova diferentes métodos para
o célculo do diametro hidraulico, devido a falta de informacdo. Com os resultados obtidos,
depreendeu-se que o melhor método seria o dos tubos concéntricos, devido a sua estabilidade
de resultados. No entanto, o melhor resultado obtido na anélise, para este tipo de escoamento,
foi de 5,2 m para 150 tubos e com D, de 9,525 mm, tendo-se concluido que o resultado
obtido era deveras elevado para o pretendido. Desta forma foi proposto o estudo do
permutador com defletores, levando assim a existéncia de escoamento cruzado.

Perante 0 escoamento cruzado, também dois métodos de efetuar o
dimensionamento surgiram: Kern e Taborek. Comparando os dois, apesar de o de Kern
fornecer resultados de comprimento inferiores, o seu valor de perda de carga é, na maior
parte das vezes, superior ao limite estabelecido, devido ao seu método simplificado. Pela
metodologia de Taborek, os resultados obtidos para L abaixo do plausivel, respeitam sempre
tanto o limite de perda de carga na carcaca, como o limite superior de comprimento,
resultando em comprimentos entre 2 e 1,6 m, para N, de 130 e de 210, respetivamente. Tanto
para ambos os tipos de escoamento, como para os diferentes métodos, os melhores resultados
obtiveram-se sempre para o diametro de tubos inferior, ou seja, de 9,525 mm.

Para a selecdo Otima do permutador de carcaca e tubos, a escolha debruga-se
entre decidir ter mais tubos e menor comprimento, ou compensar a diminui¢do da quantidade

de tubos com o aumento do comprimento. Deduzindo-se que o custo da soldadura de tubos
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é mais dispendioso, se a diferenca econdmica entre a colocag¢do de mais tubos ou 0 aumento
do comprimento for muito significativa, opta-se pela op¢do de permitir um comprimento
maior, se assim a local de instalacdo o permitir, caso contrario, esta opcao recai sobre o
aumento da quantidade de tubos no interior da carcaca.

Com os valores obtidos para 0 método de Taborek, depreende-se que o
permutador pode ser melhorado, relativamente a sua construcéo e constituicdo, de forma a
que ndo seja necessario um grande numero de tubos para fornecer um comprimento 6timo.
Assim, uma das caracteristicas que podem ser alteradas é o nimero de passagens nos tubos.
Ao aumentar este fator, 0s baixos caudais sdo compensados com o aumento de velocidade,
e assim existe um aumento da transferéncia de calor. Esta op¢do pode ser aplicada a
diferentes tipos de construcao, como o de feixe tubular fixo ou o feixe de tubos em U.

Com todo o estudo e analise efetuada sobre a possibilidade de este tipo de
permutador, quanto as suas dimensdes e caracteristicas, ser uma opg¢do para o projeto de
cogeracdo a biomassa, pode-se concluir pelos resultados obtidos que sim, que had a

possibilidade do evaporador ser do tipo carcaca e tubos.
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ANEXO A — PROPRIEDADES DO OLEO TERMICO

Os valores necessarios das propriedades do 6leo térmico, empregados ao longo

do dimensionamento do permutador, foram retirados das seguintes equacdes, sendo que estas

foram fornecidas no seguimento do projeto. O calculo das propriedades do 6leo térmico é

feito a partir da temperatura média do fluido — Tq.

Equacéo para a entalpia:

h = 2,4894XT [°C] — 18,6927 [K]/kg] (0.1)
e Equacdo para a viscosidade dinamica:
u = 14,318xT [°C]~ 183 [W/m - K] (0.2)
e Equacdo para a condutividade térmica:
k = —0,0002xT[°C] + 0,1381 [W/m - K] (0.3)
e Equacdo para calor especifico:
¢, = 0,0029xT[°C] + 1,9136 [K] /kg - K] (0.4)
e Equacéo da densidade:
p = —0,6663XT[°C] + 884,49 [kg/m3] (0.5)
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ANEXO B - FATOR F

No caso do escoamento da carcaga ser cruzado, sera necessario o fator F, que

segue 0s seguintes procedimentos pelo método P, — NTU, [32]:

P () = Cmin>< _ G
1(k) = C, g kg = C, (0.1)
(0.2)
1
NTU = In 1
1+ (R_l) xIn(1 — R,P,)
Crni 0.3
NTU; = NTU —= ©3)
Cy
K=1-eNTUs (0.4)
[1 — e KR1] (0.5)
Pi(k+1) =
R4
In[—=—p1

F =
(R, = D [(1+5)In(1 = RyP)]

As equacOes descritas sdo usadas quando o fluido 1 é o fluido ndo misturado,
neste caso o isopentano, e o fluido 2 o fluido que se mistura, que neste contexto é o 6leo

térmico, uma vez que circula no lado da carcaca.
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ANEXO C — PERDA DE CARGA NO ESCOAMENTO
BIFASICO

Relativamente as perdas de carga no escoamento biféasico, tal como foi
mencionado na seccdo 4.2, esta divide-se em perdas de carga por friccdo dos dois estados
fisicos, e em perdas de carga por mudanca de impulso [30].

Quanto as perdas por friccdo dos dois estados fisicos — AP; —, a correlagdo que
leva ao célculo desta é descrita pela seguinte equacéo:

2L G?

AP = APsv. - 0% = . — —— (2 0.1
f flo P10 ﬁoDthplcplo (0.1)

As variaveis @3, e fi,, € todas aquelas que estdo envolvidas no seu calculo serdo

apresentadas de seguida.

e Multiplicador de atrito (Correlagéo de Friedel) — ¢;,:

H
se —
Fr0,045 . We0,035 Ly

@2 =E + 3,23 <1000 (0.2)

e Pardmetro E

P1 ﬁ/o
E=(1-x)?+x*—=— (0.3)
Pv fio
e Pardmetro F
F = x0,78(1 _ x)0,24- (0.4)
e Pardmetro H
0,91 0,19 0,7
H = (&) (”_) (1 _ &) 0.5)
Pv (2] 28]

e Nimero de Weber — We

_ G?Dy,

: (0.6)
OPhom

We

sendo o a tens&o superficial do fluido a temperatura de evaporacéo.

e Nimero de Froude — Fr
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GZ
Fr =

. (0.7)
gDh plzlom

em que pnhom representa a densidade do escoamento em si, isto €, do conjunto do escoamento

liquido com o vaporizado, e é calculada pela equacéo (0.8)(0.7).

1 x1—x
= — (0.8)
Phom Pv P1

e Fator de friccdo de Fanning

0,079 - (Reyo; Rey) ~%2° se Reyy; Rey, > 2000

. _ 16 0.9
fio: fvo —  se Relo; Revo < 2000 ' .t
Rejo; Reyo

com:
G(1— x)D_ GD

Rej, = —; Reyp = — (0.10)
° m YOy

No que concerne a perda de carga por mudanca de impulso, o calculo desta é
feita do seguinte modo:

G? <x2 (1—x)2> <x2 (1—x)2>
AP, = — + — + , (0.11)
gc|\apy (A-p/ _ ~ \apy (A-)p/ _

em que z, corresponde ao fim da zona (2), e z; ao seu inicio. Assim a primeira parte da

equacdo ¢ calculada para o instante onde existe uma infima quantidade de vapor (x=0,001),
e a segundo para o instante onde praticamente todo 0 escoamento se encontra no estado de
vapor (x=0,95).

Quanto a variavel a [33] que se encontra na equagdo (0.11), esta é fracdo de
vazio de um escoamento bifasico, definida como a razao entre o volume do gas e 0 volume
total da mistura para um comprimento finito. O seu calculo é efetuado para o inicio e fim da

zona (2) atraves da equacao proposta por Butterworth [Equacdo (0.12)].
— \P -1
o = [1 " A(l x) (&)q (ﬂ)rl , (0.12)
ve P1 Hy

com A=p=1,q=089er=0,18 para 0 modelo ndo homogéneo. No modelo

homogéneo o escoamento bifasico comporta-se como se fosse um escoamento de uma fase
s0, com as velocidades do liquido e vapor iguais, logo neste caso estamos perante 0 modelo

ndo homogéneo, uma vez que as velocidades diferem. [30]
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ANEXO D — METODO DE TABOREK: FATORES E
CONSTANTES

O método de Taborek [22] requer o célculo de fatores, que analisam as perdas
de cargas em todos os fluxos da carcaca, e também de certas constantes. Quanto aos fatores,
as equacdes que permitem a sua determinacgdo encontram-se apresentadas de seguida, sendo
esta a ordem utilizada no processo de iteragéo.

e Ni.c — Numero de filas de tubos entre a zona de defletores, que o fluxo

atravessa

N =&[[1—2(BC>]- (0.1)
te ™ g, 100/1’

e Ni.w — NUmero de filas de tubos na zona de corte do defletor

N =%[D(BC)—DC_Db]- (0.2)
tew ™ g 17°\100 2 I '

e N, — Numero de filas de tubos que o fluxo atravessa em todo o
permutador
N¢ = (Neee + Neew) (Np + 1); (0.3)

> Fator ]~ — Fator de correcdo da zona de corte do defletor

Jo =1—F¢,comFe =1 — 2Fy, (0.4)

sendo F. uma varidvel utilizada para o célculo de J.

e F,, — Fracdo da area transversal ocupada pela zona de corte

— ectl _ Sinectl .
W 360 2t

(0.5)

e 0.y —Angulo de corte do defletor em relacio a linha média do conjunto

de tubos

D B
Bcy = 2cos™! {—C [1 -2 (—C)]}, com B¢ em %;
(Dp — Dyo) 100 0.6)
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> Fator J; — Fator de correcdo das fugas de escoamento

J.=044(1—-rs) +[1—-0,44(1 — r5)] - exp(—2,21,)

Ssb + Swp Ssb (0.7)

comry = erg =0—"7-—7—;
Sm Ssb + Stb

e 04— Angulo de corte do defletor

05. =2cos ! [1 — 2( Be )] . (0.8)
ds 100/’

e S, — Areado escoamento cruzado do conjunto de tubos (A1)

Db Do

S = B [lbb + (ST Dto)] (0.9)

sendo que St ¢ = St para a configuragdo triangular de 30°.

e S, —Area de folga entre a carcaca e o defletor

Sep = 0,00436D,1, (360 — 045), (0.10)

com Iy, — folga total entre a carcaca e o defletor — assumindo o valor 2 [mm] para D, <
400 mm e 1,6 + 0,004D,. [mm] para D, > 400 mm.

e S, —Area de folga total entre o defletor e os tubos
T
Stp = {Z [(D¢o + ltb)Z — D%O]} N(1 —=F,), (0.11)

com l, — folga total entre o defletor e o tubo — tendo como valor maximo 0,794 mm e como

minimo 0,397 mm.

> Fator Jg — Fator de correcdo do desvio de escoamento do conjunto de tubos

(1) c® (1) 1,35 se Re® < 100
= ex nF 1-23/2r com Cy { . , (0.12)
p[ sop SS)] 1,25 se Re® > 100

sendo Cy,;, um fator empirico.
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e Fgp — Razdo entre area de desvio do escoamento cruzado e a area de

escoamento cruzado do conjunto de tubos.
Sp
Fspp = S (0.13)

m

e S, — Area de desvio do escoamento
Sp = Bs[(Dc — Dp) + Ly, (0.14)

com Ly, — largura da via de passagem do escoamento desviado — tomando o valor 0 quando

existe apenas uma passagem nos tubos.

e . — Razdo entre a quantidade de tiras de metal (sealing strips) utilizadas
€ Nice-

NSS
Ies = ; (0.15)
5 NtCC

> Fator J< — Fator de correcdo para espacamentos entre defletores diferentes

Js =1se Bs,entrada = Bs,saida = Bs,central = Bs (0.16)

> Fator Jg — Fator de correcdo para escoamento laminar

o 0 — Re® _
g = Ur)20 + 80 [Jr)20 — 1],comi=1,2,3

(Jr)20 = (;_(D

(0.17)
0,18

Os coeficientes empiricos que se encontram no calculo de j; e f; sdo retirados da

tabela fornecida pela bibliografia de Taborek, e que se encontra de seguida apresentada.

Layout Re a, a; a3 ay b, b, b by
10°-10* [ 0.321 | -0.388 0.372 -0.123
10-10° [ 0.321 |-0.388 0.486 -0.152
30° l()‘f-](l' 0.593 -0.477 1.450 | 0.519 4.570 -0.476 700 | 0.500
10°-10 1.360 | -0.657 45.10 -0.973
<10 1.400 | -0.667 48.00 -1.000

Figura 0.1. Coeficiente empiricos para o calculo de j; e f; [22].

Quanto a perda de carga, o fator de friccdo utilizado no calculo da perda de carga

ideal, recorre a equacao (0.18) para a sua determinacao.
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b
1+ 0,14Re®"*

0 .
; : 1,33 b ~ p® ,
fl(l) = bgl) (—) (Re®)™ comb® =

;1=1,2,3 (0.18)
ST/Dto

Os fatores de corregdo — R, Rg, R, — correspondem, respetivamente, ao fator

de corregdo da viscosidade [equagdo (0.19)], do desvio de escoamento [equacao (0.20)], e

por fim ao fator de corre¢do de fugas [equacao (0.21)].

. u —0,14(i)
R&) = (—) ,comi=1,23 (0.19)
Hs

1serg = 0,5

Rp = e 3 Q _ {4,5 seRe® <100 . (0.20)
exp[ Cprpr(l ,/ers)] com Cbp = 3.7 se Re® > 100 i=123

Ry = exp[—1,33(1 + rs)rlpm] comp =—-0,15(1+r5) + 0,8 (0.21)

A velocidade da massa na zona de corte do defletor [equacdo (0.22)] — G,, —,
necessita do calculo da area por onde o fluido circula nessa respetiva zona — S,,. Para chegar

a tal sdo necessarios efetuar varios passos, que serao apresentados de seguida.

Gy = — (0.22)

Sw = Swg = Swt (0.23)

® Sug— Area da zona de corte sem tubos

2 .
... = mDg (Bds _sin Gds) (0.24)
& 4 \360 21
e S, — Area ocupada pelos tubos na zona de corte
TC
Swt = Niw (Z D%o) (0.25)
e N, — NUmero de tubos na zona de corte

Niw = NiFy (0.26)
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Os coeficientes empiricos — by, b,, b3, b, —necessarios para o calculo do fator de

friccdo, encontram-se explicitos na Figura 0.1.
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APENDICE A — PROPRIEDADES DAS SUPERFICIES
DOS TUBOS

» Temperatura de superficie

Ao longo do processo de dimensionamento, surgem algumas propriedades que
necessitam de ser calculadas a temperatura de superficie, e para tal foram desenvolvidas as
seguintes equagdes:

e Temperatura da parede interna dos tubos — T ;

QW = hi(i) (“DtiL(i)Nt)X(Ts(,ii) - Tf( i)) <

QO L (0.1)
A D roe. §—
Ti0 = —5 , + T¢”[°C]; comi= 1,23
' h.’ (D LONY)
e Temperatura da parede externa dos tubos — Tg ¢
00 = KO (AN (T 1) =
. . o1V (0.2)
TS(.lg = Tél) T < X [°C]; comi=1,2,3
h’q (Do LONy)

> Condutividade do material

Como mencionado no capitulo 3, o material a considerar para os tubos sera o ago

inoxidavel, no entanto, a condutividade deste depende da temperatura da superficie. Assim

Ts,i"'Ts,e
2

ap6s o calculo da T ; e Ts ., 6 efetuada a média da temperatura de superficie — Ts =

e posteriormente utilizadas nas equacdes seguinte, de forma a obter a condutividade.

= =
~(0,02TY [K] + 8.6 se 200 < TV < 400 |
kO = { s [KI+86se s [W/mK];comi =123 (0.3)

0,016T [K] + 10,2 se 400 < T < 600
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APENDICE B — COEFICIENTE GLOBAL DE
TRANSFERENCIA DE CALOR

A equacéo primitiva que relaciona o coeficiente global de transferéncia de calor
com a area de transferéncia de calor, é fornecida por DeWitt et al. (2008) [6]. No entanto,
para 0 processo de dimensionamento esta foi desenvolvida até a obtencdo da equacdo que

fornece apenas o coeficiente global de transferéncia de calor através da superficie exterior.

RY  Inro/r)  REy 1
OINOIENG OLO OIEOING
he'Ay Ay 2nKPLENe Al h A

ADYD = AOy® =

i DR® A OO |
AYAPRE APIn(ro/r) AQRY,  AY

(0.1)
= | —is+ —— —— L4 A
ROAD T TAD T 2nkOLON, T AD T 00

=4

®
U(]) _ D¢o n DtORf'f+ D¢oln(ry /1)
Dy 2k®

-1
® 1 o
+ Rf'q + thl)l ,comi=1,2,3
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