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APRESENTAGAO

Este livro, dividido em quatro unidades, apresenta algumas das operacdes
unitarias e dos equipamentos relacionados a transmissao de calor e a transmis-
séo simultanea de calor e massa.

Na Unidade 1 sédo apresentados os principais tipos de trocadores de calor
e sdo aplicados os fundamentos de transmissao de calor na analise e calculo
de trocadores de calor. Esses equipamentos s&o bastante comuns nos proces-
S0s quimicos, pois visam alterar a temperatura ou o estado fisico de alguma
corrente do processo.

Na segunda unidade sdo mostrados os evaporadores e aplicados os funda-
mentos necessarios para dimensiona-los e avalia-los. Os balangcos de massa e
energia sdo ferramentas importantes nessa avaliacdo. Os evaporadores sdo uti-
lizados para concentrar solugdes. O processo de producao de agucar é um bom
exemplo de utilizag&o de evaporadores, ja que em uma de suas etapas o caldo de
cana devera ser concentrado. Essa operacao requer grande consumo de energia,
fazendo com que os evaporadores tenham grande importancia no processo.

Na Unidade 3 sdo apresentados os fundamentos da Psicrometria, que,
na realidade, ndo € uma operacao unitaria, mas apresenta definicbes e proprie-
dades de um sistema composto de um gas e um vapor; um exemplo tipico é o
sistema ar-vapor de 4gua. Essas definicbes e propriedades séo utilizadas em
outras operacdes unitarias, por exemplo, na secagem de sélidos.

Po fim, na Unidade 4, sdo apresentados os fundamentos e as caracteris-
ticas da operacdo de secagem. Essa operacao unitaria normalmente esta lo-
calizada no final do processo quimico, antes apenas da embalagem do produto,
e 0 seu objetivo é retirar umidade de um soélido ou pasta. Sua importancia esta
relacionada a pureza do produto e garantia de condicdes de armazenagem
adequadas, sem deterioracdo ou contaminacao.

Para os profissionais que atuam no processo quimico, é fundamental co-
nhecer os equipamentos que compdem o processo, ter nogdes de seu dimen-
sionamento e ser capaz de analisar o seu desempenho. Esses sdo alguns dos
Nossos objetivos.






UNIDADE 1

Trocadores de calor






1.1 Primeiras palavras

Os objetivos desta unidade sdo apresentar 0s principais tipos de trocadores
de calor e aplicar os fundamentos de transmisséo de calor na analise e calculo de
trocadores de calor.

Ao final desta unidade, espera-se que o leitor conheca os fundamentos para
célculo de trocadores de calor, seja capaz de identificar e analisar as principais
variaveis operacionais e de projeto de trocadores de calor.

1.2 Problematizando o tema

Em inimeros processos quimicos, ha a necessidade de alterar a tempera-
tura ou o estado fisico de alguma corrente do processo. A maneira mais comum
de isso ser feito é utilizando um equipamento denominado trocador de calor.

Para os profissionais que atuam no processo quimico, é fundamental conhe-
cer 0s equipamentos que compdem o processo, ter nocdes de seu dimensiona-
mento e ser capaz de analisar o seu desempenho.

1.3 Trocadores de calor

Trocadores de calor sdo equipamentos que realizam a operacao de troca tér-
mica entre dois fluidos, possibilitando, por exemplo, o resfriamento e aquecimento
de fluidos. Na nossa abordagem, os fluidos estdo separados por uma parede, na
maioria dos casos, metalica. Assim, estao excluidos dessa definicdo aqueles equi-
pamentos que realizam o aquecimento de fluidos por meio de fogo direto ou ainda
uma mudanca de temperatura pela mistura de duas correntes.

No trocador de calor, o fluido quente é aquele que fornece calor, e se ndo
houver mudanca de fase, se resfriara. O fluido frio é aquele que recebe calor, e se
nao houver mudanca de fase, se aquecera.

Dentre os principais tipos de trocadores de calor, em termos de sua geome-
tria, destacam-se:

e duplo tubo (double pipe);

e casco e tubo (shell and tube);

« de placas (plate).



1.3.1 Trocador de calor duplo tubo

E composto de dois tubos concéntricos, geralmente com dois trechos re-
tos, com conexdes apropriadas nas extremidades de cada tubo para dirigir os
fluidos de uma secdo reta para outra. Esse conjunto, que tem a forma de U, é
chamado de grampo (hairpin). Na Figura 1.1, € apresentado um trocador duplo
tubo composto de um grampo (hairpin). Normalmente, os trocadores duplo tubo
sdo compostos de Varios grampos conectados em série, fornecendo, assim, uma
area de troca razoavel. Nesse tipo de trocador, um fluido escoa pelo tubo inter-
no, e o outro pelo espaco anular. A troca de calor ocorre através da parede do
tubo interno.

Pode-se perceber, na Figura 1.1, que, na parte curva do trocador, ndo ha
troca de calor entre os fluidos. Para calcular a area de troca, sdo consideradas
apenas as partes retas.

4
retorno J b Bucha ~. . = # Bucha

Cabecote de retomo

Figura 1.1 Trocador duplo tubo composto de um grampo.

Fonte: adaptada de Kern (1980).

O tubo interno pode ser liso ou aletado. O tubo aletado, com aletas externas
longitudinais, é indicado quando o fluido que escoa pelo espacgo anular apresenta
coeficiente de transferéncia de calor por convecgédo muito baixo, cerca de me-
nos da metade do coeficiente do outro fluido. A aleta aumenta a &rea de troca de
calor.

As principais vantagens desse tipo de trocador sao: facilidade de construcdo
e montagem; ampliacdo de area, ou seja, area adicional pode ser instalada
em uma unidade ja existente; e facilidade de manutencgéo, ja que se pode ter
acesso facil para limpeza em ambos os lados de escoamento, dependendo
das conexdes das extremidades. Sao construidos em dimensfes-padréo, para
nivel de pressao-padréo — 30,5 bar ou 500 psi — ou de alta pressao. Em termos
de comprimento, cada sec¢dao reta pode ter de 1,5 m a aproximadamente 7,5 m.
O comprimento total do equipamento pode atingir dezenas de metros.



Os fluidos podem operar em contracorrente ou em paralelo. Em contra-
corrente, os dois fluidos percorrem o trocador em sentidos contrarios; ja em
paralelo, percorrem no mesmo sentido.

O trocador duplo tubo costuma ser economicamente viavel quando séo
necessarias areas de troca de até 30 m2. As principais desvantagens desse tro-
cador sdo, no entanto, o grande espaco fisico que ocupa para a pouca area de
troca que fornece e o alto custo por unidade de &area de troca de calor.

1.3.1.1 Balancgo de energia

Para um trocador de calor, o balanco de energia para sistemas abertos
sem reacgao quimica pode ser escrito como:

thfl + thql = thfz + thqz (1.2)

em que w é a vazao massica, h a entalpia especifica, e, quanto aos indices, f
representa o fluido frio, g o fluido quente, 1 a entrada e 2 a saida.

N&o havendo mudanca de fase para nenhum dos fluidos, a equacéo 1.1
pode ser apresentada na seguinte forma:

chpq(Tl -T,)= WC,(t, — 1) 1.2)

sendo c,0 calor especifico do fluido, T a temperatura do fluido quente e t a tem-
peratura do fluido frio.

Para se obter a equacédo 1.2, a entalpia foi representada pela equacao
1.3.

h=c(t-t.) (1.3)

Se representarmos a temperatura do fluido quente por T e a do fluido frio
por t, rearranjando a equagéo 1.1 e introduzindo a 1.2, obteremos a equagéo 1.3:

A equacdao 1.2 pode ser lida como: todo calor fornecido pelo fluido quente
€ recebido pelo fluido frio.

Se o fluido quente for um vapor condensando, 4gua, por exemplo, e ndo
mais um fluido se resfriando, a equacgéo 1.3 passaré a ser:



WA =W, (t, ~ t,) (1.4)

sendo A o calor latente de condensacgéo do vapor.

1.3.1.2 Diferenca de temperatura em um trocador de calor

A equacao de projeto de um trocador de calor, utilizada para a determinacdo
da &rea de troca de calor (A), é:

g = UAAtL (1.5)

sendo g a quantidade de calor trocada por tempo, U o coeficiente global de troca
de calor e At a diferenca de temperatura entre os fluidos no trocador.

Para o caso de um trocador de calor, o coeficiente global (U) apresenta a
seguinte forma:

1
- 16
U= AA, 1 (0
—9 4 +
hiAi I(A\In hO

em que A, € a area externa de troca de calor, A a area interna, A_ € a area me-
dia logaritmica, h, € o coeficiente interno de troca de calor por convecgao, h € o
coeficiente externo de troca de calor por convecgéo, k é a condutividade térmica
do tubo interno e Ar a sua espessura de parede.

O coeficiente global de troca de calor (U), apresentado na equacéo 1.6,
esta baseado na area externa do tubo interno, como pode ser verificado anali-
sando o denominador daquela equacgédo. Por convencéao, estamos considerando a
area de troca de calor dos trocadores (A) como a area externa do tubo interno,
conforme equagéo 1.7:

A=ndL €7

sendo d, o diametro externo do tubo interno e L o comprimento das partes retas
do trocador de calor.

Na Figura 1.2, é representado esquematicamente um trocador duplo tubo
operando em contracorrente — os fluidos percorrem o trocador em sentidos con-
trarios —, com o fluido quente escoando no interior do tubo interno, e o fluido frio



pelo espago anular. Em condi¢des de estado estacionario, as temperaturas de
cada fluido podem ser consideradas constantes em qualquer se¢éo transversal
normal ao escoamento — a temperatura varia com a posi¢cdo, mas ndo com o
tempo. Essas temperaturas serdo designadas como t para o fluido frio, e T para
o fluido quente.

t1 H
-
I—'l' = |
= / 5
T 1
2 { ?\ 1 |_|

Figura 1.2 Representacéo de um trocador de calor duplo tubo.

A questao que se coloca é, se as temperaturas dos dois fluidos variam ao
longo do trocador e, consequentemente, a diferenca entre elas, qual diferenca
de temperaturas (At) deverd ser utilizada na equacéo de projeto, equacdo 1.5?

A equacdao de troca de calor, no estado estacionario, para uma secdao dife-
rencial do trocador é representada pela equacao 1.8:

dg = UAtdA (1.8)

sendo dq a quantidade de calor trocada na area dA, At a diferenca de tempe-
ratura entre os fluidos (T — t) e U o coeficiente global de transmisséo de calor
baseado na area externa do tubo interno (A ), dado pela equagéo 1.6.

Lembrando ainda que a quantidade de calor trocada pode também ser
representada por:

dg=w,c, dt=W, c dT=U(T - t)dA (1.9)

Se o calor especifico de cada fluido for constante, ou puder ser represen-
tado por um valor médio no intervalo de variacdo de temperatura de cada fluido,
arelacdo entre a temperatura de cada fluido e o calor trocado sera linear. Dessa
forma, o mesmo ocorrerd com o At: sua relagdo com g sera também linear. Esse
comportamento € apresentado na Figura 1.3, em que as diferencas de tempe-
ratura nas extremidades do trocador, denominadas de aproximacao (approach),
sdo dadas por:



AL =T, -t

AL =T,-t

Fluido quente T
------ Fluido frio t
--------- Diferenca At

Temperatura
e

Figura 1.3 Distribuicdo de temperatura em um trocador de calor duplo tubo.

A derivada de At em relacdo a q pode ser expressa como:

d(At) At —At,
dq q

1 At

A equagéo 1.8 é substituida na 1.12, obtendo-se a equacao 1.13:

d(At) At -At,
UAtdA g

Rearranjando para a integracéo:

J»Atl d(At) At - AL,

= jAdA
A, U At g

0
Se considerarmos U constante, obteremos:

1Ay

TN
U At q

(1.10)

(1.11)

(1.12)

(1.13)

(1.14)

(1.15)



A equacao 1.15 pode ser colocada na seguinte forma:

At, — A
—ua| 2u=A% | _ yamLDT) (1.16)
At
In
At,
Ou seja:
At, — At,
P — 1.17
X MLDT (1.17)
At,

em que MLDT é a média logaritmica das diferencas de temperaturas, e At € a
diferenca de temperatura entre os fluidos no terminal i do trocador.

Atencao para um caso particular, porém importante. Quando tivermos con-
dicGes operacionais que fornegcam At, igual a At,, qual o valor da MLDT? Analise
a Figura 1.3 e tente responder. Com essa igualdade, as duas retas que repre-
sentam as temperaturas dos fluidos quente e frio serdo paralelas, e, portanto,
a diferenca de temperatura entre os fluidos sera constante e igual a At, ou At,.
Pode-se chegar a esse resultado com a regra de L'Hopital, pois a equacéo 1.17
cai numa indeterminagéo (zero dividido por zero).

1.3.1.3 Operacao em paralelo e contracorrente

Paralelo

Os dois fluidos entram no trocador de calor na mesma extremidade e o
percorrem no mesmo sentido. Na extremidade de entrada, tem-se a maior tem-
peratura do fluido quente e a menor temperatura do fluido frio. Portanto, a maior
diferenca de temperatura entre os fluidos. Ao longo do equipamento, essa dife-
renca vai diminuindo. A distribuicdo de temperaturas no trocador é apresentada
na Figura 1.4.

Na operagdo em paralelo, ndo é possivel obter uma temperatura de saida
do fluido frio maior do que a de saida do fluido quente.



Temperatura

Figura 1.4 Distribuicdo de temperaturas para operacdo em paralelo.

Para operacéo de um trocador de calor duplo tubo em paralelo, a equacéo
para a MLDT, equacédo 1.17, fica:

|nﬂ
T2 _t2

Tomando como exemplo uma situacdo na qual o fluido quente entra a
150 °C e sai a 70 °C, e o fluido frio entra a 30 °C e sai a 60 °C, na operacao
em paralelo, a MLDT seréa 44,3 °C.

Contracorrente

Nesse tipo de operacéo, os fluidos entram no equipamento em extremida-
des opostas, percorrendo-o em sentido contrario. A diferenca de temperatura
entre os fluidos € mais homogénea ao longo do trocador, se comparada com a
diferenca da operagédo em paralelo. A distribuicdo de temperaturas no trocador
é apresentada na Figura 1.5:



Temperatura

0 q

Figura 1.5 Distribuicdo de temperaturas para operacdo em contracorrente.

Nesse tipo de operacéo, a temperatura de saida do fluido frio pode ser
maior do que a do fluido quente (t, > T,). Isso torna a operagéo em contracorrente
muito mais vantajosa do que a em paralelo, pois a quantidade de calor que é
possivel transferir € maior.

Para a operacdo de um trocador de calor duplo tubo em contracorrente, a
equacédo para a MLDT, equagédo 1.17, fica:

Tl_tz)_(Tz _tl)
Tl_tZ
T2_t1

MLDT :( (1.19)

Tomando-se as mesmas temperaturas terminais do exemplo utilizado para
a operacdo em paralelo, a MLDT passa a ser de 61,7 °C. Ou seja, fixadas as
guatro temperaturas terminais do trocador de calor, a operagdo em contracorrente
apresentara MLDT maior do que a em paralelo. Em termos da dimensao do tro-
cador de calor, analisando a equacéo 1.16, verifica-se que para um determinado
servico, temperaturas terminais fixas, o trocador em contracorrente necessitara de
menor area de troca se os coeficientes globais de troca de calor forem iguais
para as duas situacoes.

Se tivermos uma situacao particular, em que uma das correntes apresenta
temperatura constante — por exemplo, vapor saturado condensando —, a MLDT
em contracorrente apresentara o mesmo valor que a MLDT em paralelo, pois
T, =T, analise, para essa situagéo, as equacdes 1.18 e 1.19. Essa situagéo é
apresentada na Figura 1.6. O mesmo podera ocorrer se tivermos um liquido em
ebulicdo com temperatura constante, t, =t,.



T T
T Y T
s > T ’
[
____________ tz “-“'f“'---..___"
------------ S e
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Figura 1.6 Distribuicdo de temperatura em um trocador duplo tubo com T, =T.,.

Fixadas as quatro temperaturas terminais, este € o Unico caso, um fluido
isotérmico, no qual a MLDT em paralelo néo é inferior a em contracorrente.

1.3.2 Trocador de calor casco e tubo

O trocador de calor casco e tubo (shell and tube), apresentado na Figura 1.7,
€ composto de um casco cilindrico (1), contendo um conjunto (feixe) de tubos (2),
colocado paralelamente ao eixo longitudinal do casco. Esses tubos sao presos,
em suas extremidades, a placas perfuradas denominadas espelhos (3), e cada
furo corresponde a um tubo do feixe. Os espelhos, por sua vez, sdo presos
de alguma forma ao casco. Os tubos que compdem o feixe atravessam varias
placas perfuradas, as chicanas (4), que servem para direcionar o fluido que escoa
por fora dos tubos e também para suportar os tubos. Na realidade, o que se
costuma chamar de feixe de tubos é o conjunto composto de tubos e chicanas.
As chicanas sdo mantidas em posices fixas através dos espacadores de chi-
canas (7). Na Figura 1.7, estdo representadas algumas das principais partes
gue compdem o trocador casco e tubo e seus respectivos nomes, em portugués
e em inglés. Detalhes mais completos sobre a nomenclatura das partes que
compdem o trocador casco e tubo podem ser encontrados em Perry & Chilton
(1980) e TEMA (Tubular Exchanger Manufacturers Association).



1 — Casco ou carcaca _ Shell 6 — Tampa do carretel Channel cover
2 — Tubos Tubes 7 — Espacadores de chicanas  Baffle spacer
3 — Espelho Tubesheet | 8 — Bocal (lado tubo) Nozzle

4 — Chicanas Baffles 9 - Bocal (lado casco) Nozzle

5 — Carretel Channel

Figura 1.7 Trocador de calor tipo casco e tubo, principais partes constituintes e notacéo.

No trocador de calor casco e tubo, um dos fluidos escoara no interior dos
tubos — fluido do lado tubo —, e 0 outro escoard por fora dos tubos — fluido do
lado casco. O fluido do lado tubo entrara no trocador através de um bocal (8),
indo para o carretel (5), onde tera acesso ao interior dos tubos passando pelos
orificios do espelho (3). Esse fluido percorrera o trocador por dentro dos tubos,
saindo pelo bocal (8) do carretel (5) existente na outra extremidade do equipamento.

O fluido do lado casco ingressara no trocador através de um dos bocais (9)
localizados no casco e sera direcionado pelas chicanas (4) para cruzar o feixe
de tubos (2) varias vezes ao longo do seu comprimento. Assim, ele estara dentro
do casco, porém por fora dos tubos, saindo pelo outro bocal (9) localizado na
outra extremidade. A troca de calor ocorrerd através das paredes dos tubos que
compdem o feixe. Dessa forma, a area de troca de calor, baseada no didmetro
externo dos tubos do feixe, é:

A=Nd L (1.20)

sendo N, o nimero de tubos do feixe, d_ o diametro externo dos tubos do feixe
e L o comprimento dos tubos.

O trocador de calor casco e tubo é o mais utilizado na industria quimica
devido a sua ampla faixa de utilizagdo. Pode ser projetado praticamente para
gualquer aplicacdo. Pode ser utilizado para amplas faixas de vazao, temperatura
e pressdo. Normalmente, € o Unico tipo que pode ser aplicado a processos que
necessitam de grandes areas de troca de calor — acima de 5000 m? —, pressdes
acima de 30 bar e temperaturas maiores que 260 °C. Pode ser construido com
diferentes materiais, possibilitando a operacdo com fluidos corrosivos. Pode
operar ainda com liquidos, gases ou vapores como condensador ou vaporizador,



em posicao horizontal ou vertical, dependendo da necessidade da operagdo. Na
literatura, estéo disponiveis métodos de projeto.

Cada uma das principais partes que compdem o trocador de calor tipo casco
e tubo sera apresentada a seguir, bem como outros tipos de configuracdes des-
se equipamento.

1.3.2.1 Partes constituintes do trocador casco e tubo

1.3.2.1.1 Tubos do feixe

Os tubos utilizados nos trocadores de calor casco e tubo, ao contrario do
duplo tubo, ndo seguem a mesma norma dos tubos utilizados para transporte.
Em aplica¢des com transporte de fluidos e mecéanica dos fluidos, foram utilizadas
tabelas com as dimensdes dos tubos empregados para transporte de fluidos.
Para os tubos do feixe do trocador casco e tubo, a norma valida é a BWG (Bir-
mingham Wire Gauge), a dimenséao do tubo é indicada pelo diametro externo e
pela espessura da parede. Esta é dada pelo nimero BWG, que pode variar de
7 a 24. BWG 7 corresponde a uma espessura de parede grossa, 0,180 polega-
da (4,57 mm). BWG 24 é uma espessura fina de parede, 0,022 polegada (0,56
mm). Ao contrario da norma IPS (Iron Pipe Size) ou NPS (Nominal Pipe Size)
utilizada para tubos de transporte, um determinado valor do BWG representa
sempre a mesma espessura de parede, qualquer que seja o diametro externo
do tubo. Tabelas referentes a essa norma podem ser encontradas em livros sobre
fendmenos de transporte e operagdes unitarias, como Perry & Chilton (1980) e
outros.

A escolha da espessura de parede dependera das condi¢des operacionais
e das caracteristicas dos fluidos, como presséao, e corrosao dos fluidos. A es-
pessura mais utilizada para condigcdes normais é referente ao BWG 16, 0,065
polegada (1,65 mm).

Na maioria das aplicacdes, os tubos séo lisos, mas, dependendo das ca-
racteristicas do fluido que escoa do lado casco, podem ser aletados. Podem ser
de inUmeros materiais. Na maioria das aplica¢des, s&o metais, como aco carbo-
no, cobre, latdo, aco inox e ligas nobres. Ha trocadores com tubos de grafite e
teflon com especificagdes proprias.

Dimensdes dos tubos

A principio, a area de troca de um trocador de calor pode ser disposta de
varias maneiras. Por exemplo: pode-se ter um equipamento com tubos longos e



um determinado didmetro de casco ou, com a mesma area, construir um outro
trocador com tubos curtos, porém com maior niumero de tubos e, portanto, um
maior didmetro de casco. Relagfes de custo de trocadores de calor mostram
gue é mais conveniente e econdmico construir trocadores longos com diame-
tros de casco e de tubo menores. Gréficos de custo da area de troca que mos-
tram isso podem ser encontrados em Kern (1980, figuras 11.4 e 11.5).

Comprimento

Baseado no que foi apresentado, ou seja, que € mais barato construir um
trocador com tubos longos e pequeno diametro de casco, deve-se procurar
sempre utilizar o maior comprimento de tubo possivel, compativel com o espaco
disponivel para instalar o trocador de calor e com o comprimento disponivel
pelos fornecedores de tubos.

Em muitas situacdes, o espaco disponivel para a instalacdo do equipa-
mento é o fator determinante do comprimento do tubo. Existem trocadores cas-
co e tubo cujo feixe pode ser removido de dentro do casco para manutencao e
limpeza, e, portanto, um espago com, pelo menos, 0 mesmo comprimento do
tubo deve estar disponivel ao lado do trocador no sentido da retirada do feixe.
Se tivermos um equipamento com tubos com 6 m de comprimento e com feixe
removivel, dever-se-a dispor de pelo menos 12 m de comprimento para instalar o
trocador de calor.

De acordo com Saunders (1988), trocadores casco e tubo com feixe remo-
vivel podem ter até 9 m, com o feixe pesando até 20 toneladas; para trocadores
com espelho fixo, o comprimento pode atingir até 15 m, embora existam trocado-
res com até 22 m de comprimento. De acordo com o TEMA, sdo considerados
comprimentos-padrdo 8, 10, 12 16 e 20 ft. Normalmente, a relacdo entre com-
primento e didmetro do casco esta entre 5 e 10.

Outro critério que as vezes define o comprimento dos tubos refere-se a
padronizacédo dos trocadores de calor que fazem parte de um processo: todos
devem ter tubos com a mesma especificagao. O objetivo disso é facilitar a manu-
tencdo quanto a substituicdo de tubos, materiais e equipamentos necessarios a
limpeza do trocador.

Diametro

A selecé@o do diametro do tubo é um compromisso entre a natureza da
incrustagéo do fluido, o espaco disponivel e o custo. Utilizando-se de tubos com
didmetro reduzido e pequeno espagamento entre eles, consegue-se trocadores



mais compactos; entretanto, pode-se ter dificuldade na limpeza, principalmente
na parte externa dos tubos, por onde escoa o fluido do lado casco. A incrustagéo
que se forma pela utilizacéo do equipamento € um fator importante na escolha do
diametro e espacamento dos tubos. A pratica de limpeza do lado tubo exige que,
muitas vezes, ndo se utilize diametro do tubo menor que cerca de 20 mm, embora
possam existir trocadores, de pequeno porte e que operam com fluido limpos,
que utilizam tubos com diametros da ordem de 1/, de polegada (6,35 mm).

Os diametros de tubo mais utilizados sao de 3/, (19,05 mm) e 1 polegada
(25,4 mm) para situag@es nas quais o fluido do lado tubo n&o é muito viscoso e
nem incrusta muito. Fluidos com alta viscosidade, como 6leos pesados, podem
exigir tubos de 2 polegadas (50,8 mm). A perda de carga de cada fluido € um
fator importante no projeto de um trocador de calor e é afetada diretamente pelo
didmetro do tubo.

Como indicacao, recomenda-se que, se o fator de incrustacao (R,), que
veremos posteriormente, do fluido do lado tubo for menor que 0,003 (ft? h °F/Btu),
dever-se-a utilizar tubos com didmetro externo de 3/, de polegada.

Sobre a espessura da parede dos tubos, Saunders (1988) apresenta as
seguintes consideragoes:
» a espessura da parede deve ser capaz de resistir a pressao interna e ex-
terna separadamente ou & maxima presséo diferencial através da parede;
* em alguns casos, a pressao nao é o fator determinante, considerar entao:
— uma adequada margem para a Corrosao;
— resisténcia a vibracdo ocasionada pelo escoamento no casco;
— tensdo axial, particularmente em trocadores de espelho fixo;

— padronizacdo quanto a estocagem de partes sobressalentes, no caso
tubos para varios trocadores;

— custo.

Disposicao dos tubos (tube pitch)

Existem normas e praticas que governam a disposicdo dos tubos para
formar o feixe tubular. O TEMA normaliza quatro configuracdes, apresentadas
na Figura 1.8: os arranjos triangular 30°, triangular 60°, quadrado 90° e quadrado
rodado 45°.

A distancia de centro a centro entre tubos adjacentes é chamada de arranjo
ou passo, p (pitch). A diferenca entre 0 passo e o didmetro externo do tubo é a
abertura, C’ (clearance).
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Figura 1.8 Arranjo dos tubos.

Os arranjos triangulares fornecem trocadores mais compactos. Para um
mesmo diametro de tubo, passo e didmetro de casco, 0 nimero de tubos e con-
sequentemente a area de troca € maior para um trocador com arranjo triangular
do que com arranjo quadrado.

O arranjo triangular, por ser mais compacto, pode inviabilizar a limpeza
mecéanica da superficie externa dos tubos, portanto, ndo é recomendado para
situagdes nas quais o fluido do lado casco seja incrustante e exija limpeza me-
canica da superficie de troca. A limpeza mecanica € mais facil na parte interna
do que na parte externa do tubo. Por essa razao, os fluidos com altos fatores de
incrustacao sao colocados, preferencialmente, escoando do lado tubo.

Deve-se, sempre que possivel, utilizar arranjo triangular por fornecer tro-
cadores mais compactos. Arranjo quadrado sera utilizado apenas se houver
problema de incrustacao no lado casco. Em condi¢cbes de incrustacao, além
de utilizar arranjo quadrado, o passo deve ser tal que possibilite acesso para
limpeza mecénica, ou seja, a abertura entre tubos deve ser de no minimo ¥, de
polegada (6,35 mm).

Normalmente, o passo (pitch) n&o € inferior a 1,25 vezes o didmetro externo
do tubo, exceto quando se tem fluidos limpos, que praticamente n&o incrustam,
e didmetros de tubo pequenos — inferiores a 3/, de polegada. Nesse caso, a
relacdo passo/diametro externo pode ser reduzida a 1,2, mas geralmente essa
relacdo esté entre 1,25 e 1,5.



Em termos mecénicos, os tubos ndo podem ficar muito proximos para nao
enfraquecer os espelhos. A distribuicdo dos tubos é padronizada, e 0 nimero de
tubos que é possivel alocar em determinado diametro de casco depende do diame-
tro externo do tubo, do tipo e valor do passo e do nimero de passagens no lado
tubo, que veremos posteriormente. Na literatura, sdo apresentadas diferentes
tabelas que fornecem o niumero méaximo de tubos que podem ser colocados em
dado casco. Nessas tabelas, ha também valores do diametro do feixe, denomi-
nado, na literatura, diametro da envoltoria do feixe (D).

1.3.2.1.2 Casco

Os cascos sao padronizados: para didmetros de até 24 polegadas, utilizam-
-se tubos comercias (norma IPS). Acima disso, sao construidos a partir de cha-
pas soldadas. Costumam ter espessura de parede de no minimo 34 de polega-
da (9,5 mm).

Tamanhos tipicos, para o didmetro interno, estéo no intervalo de 8 a 60 pole-
gadas, mas existem cascos com didmetros maiores que 120 polegadas. Diametros
internos de 12 a 24 polegadas com espessura de 34 de polegada suportam
pressdes de 300 psi (20 atm). Detalhes mecéanicos sobre o casco podem ser
encontrados em Yokell (1990).

1.3.2.1.3 Chicanas

As chicanas tém por funcdo suportar os tubos — para evitar curvaturas
e possivel vibracdo — e direcionar o escoamento do lado casco, melhorando a
transferéncia de calor e evitando regides mortas.

O espacamento entre as chicanas é padronizado pelas normas de trocado-
res de calor, que definem valores maximos e minimos. Em razdo das posicoes
dos bocais do lado casco, € muito comum que 0s espacamentos da primeira e
ultima chicanas sejam diferentes, normalmente maiores, do que aquele referente
as chicanas intermediérias. Os espagcamentos das chicanas da entrada e saida
referem-se a distncia da chicana ao espelho mais proximo.

Ha diferentes tipos de chicanas, as quais fazem com que o escoamento
seja aproximadamente perpendicular aos tubos ou paralelo a eles. Na maioria das
aplicacdes, a chicana é utilizada para direcionar o escoamento, cruzando o feixe
perpendicularmente varias vezes, seja de baixo para cima ou de lado a lado.

A chicana mais conhecida e utilizada é a segmentar, apresentada na Fi-
gura 1.9. A parte hachurada representa a chicana, que consiste em um disco
cortado. O setor cortado é a janela (J) da chicana, por onde podera escoar o



fluido do lado casco. A altura da janela da chicana € representada por | , e a razéo
entre |_ e o diametro interno do casco (D), expresso em porcentagem, é o corte da
chicana. Embora o didmetro da chicana seja um pouco menor do que o diametro
do casco, por motivo de construcdo e montagem do feixe, o corte da chicana é
expresso em func¢éo do didmetro interno do casco. Dizer que o corte da chicana
€ 25% significa que | /D, € igual a 0,25. Os cortes de duas chicanas consecutivas
estdo em posicdes inversas para causar escoamento cruzado no feixe de tubos,
0 que pode ser visto na Figura 1.9 (chicanas 1 e 2), bem como a distribuicdo das
chicanas ao logo do casco. Para facilitar a visualizac¢éo, os tubos, na Figura 1.9,
foram omitidos:
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Figura 1.9 Chicana segmentar, janela, altura do corte e disposicao no trocador.

O corte das chicanas segmentares pode variar de 15% a 40%, sendo o
intervalo de 20% a 30% o0 mais comum, e 25% o valor tipico. Quando o objetivo da
chicana for somente suportar os tubos, o corte podera atingir valores de até 48%.

Ha outros tipos de chicanas, como a circular ou ainda a tipo disco e anel e
a RodBaffle, que néo trataremos aqui.

1.3.2.2 Numero de passagens dos fluidos num trocador casco e tubo

Passe ou passagem esté relacionado ao percurso de um fluido de uma
extremidade a outra do trocador. Se o fluido que escoa pelo lado tubo entrar
através de um bocal, percorrer o trocador de ponta a ponta uma Unica vez e sair
pelo outro bocal, esse trocador tera uma passagem ou um passe no lado tubo.
O mesmo raciocinio vale para o lado casco, mesmo que esse percurso seja
cruzando o feixe varias vezes. Por convenc¢ao, um trocador casco e tubo n-m
implica n passagens no casco e m passagens no tubo.

Na Figura 1.10, é apresentado um trocador casco e tubo 1-1, ou seja, com
uma passagem no lado casco e uma passagem no lado tubo. Para a configura-
¢do apresentada na Figura 1.10, o fluido do lado casco entra no trocador pelo
bocal 1, atravessa o trocador cruzando o feixe de tubos vérias vezes e sai pelo bo-
cal 2. O fluido do lado casco percorreu o0 equipamento de ponta a ponta uma Unica
vez, portanto, ele tem uma passagem no lado casco. O fluido do lado tubo entra no
trocador pelo bocal 3, tendo acesso ao carretel frontal e a todos os tubos, percorre



o trocador pelo interior dos tubos e sai pelo bocal 4, localizado no carretel poste-
rior. Esse fluido percorreu o trocador de um extremo ao outro uma vez, tendo,
portanto, uma passagem no lado tubo.
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Figura 1.10 Trocador casco e tubo 1-1.

Com o trocador casco e tubo 1-1, é possivel realizar operagcdo em con-
tracorrente ou em paralelo, dependendo de como é feita a alimentacdo, sendo
vélidas as deducdes feitas para o trocador duplo tubo.

Na Figura 1.11, é apresentado um trocador casco e tubo 1-2, ou seja, com
uma passagem no lado casco e duas passagens nho lado tubo:
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Figura 1.11 Trocador casco e tubo 1-2.

O lado casco € idéntico ao caso anterior; entretanto, no lado tubo, notam-se
claras diferencgas. Os dois bocais do fluido do lado tubo estdo na mesma extre-
midade do trocador, e o carretel frontal possui uma diviséria no centro a qual
impede que o fluido que entra pelo bocal 3 tenha acesso a todos os tubos, como
acontecia no caso com uma passagem. Esse fluido s6 ter4 acesso a metade
dos tubos. Vejamos: o fluido entra pelo bocal 3, penetra pelos tubos localizados
abaixo da diviséria do carretel, percorre o trocador até o cabecote posterior,
onde tem acesso aos tubos localizados acima da divisoria do carretel frontal, e
retorna, por esses tubos, ao carretel frontal, saindo pelo bocal 4. Portanto, o flui-
do percorreu o trocador duas vezes, ou seja, 0 trocador possui duas passagens
no lado tubo.



Ressalta-se que, se houver duas passagens no lado tubo, uma delas es-
tara em paralelo com o fluido do casco, e a outra estard em contracorrente. Ao
contrario do que ocorre com o duplo tubo e casco e tubo 1-1, ndo h& operacéo
em contracorrente ou em paralelo, e sim uma combinagéo delas. Em termos
de At, para aplicacdo da equacado de projeto, fixadas as quatro temperaturas
terminais, o trocador 1-2 apresentard valor inferior ao obtido em contracorrente
pura, pois uma das passagens esta em paralelo com o casco. Essa concluséo
se tornard evidente se lembrarmos que o At para operacao em paralelo é menor
do que 0 em contracorrente, para as mesmas temperaturas terminais. O At a ser
utilizado em trocadores casco e tubo com diferentes passagens no casco e tubo
serd tratado posteriormente.

A pergunta a ser feita agora é: se 0 At do trocador 1-2 for inferior ao At de
um duplo tubo ou um casco e tubo 1-1 operando em contracorrente e com as
mesmas temperaturas terminais, por que utiliza-lo? A aplicacdo da equacao 1.5
— equacao de projeto —, para a determinacdo da area de troca, ndo implicara
um trocador maior?

O uso de passagens multiplas no lado tubo implica aumento de velocidade
do fluido. Comparando-se dois trocadores, 1-1 e 1-2, com mesmos diametros e
namero de tubos, temos que, para o 1-1, toda a vazao se distribuira por todos os
tubos, e a &rea de escoamento sera a area de um tubo multiplicada pelo nimero
total de tubos. Para o trocador 1-2, a vazao do lado tubo devera passar por meta-
de dos tubos, e a area de escoamento sera a area de um tubo multiplicada pela
metade do ndimero de tubos. Portanto, para o trocador 1-2, a velocidade de esco-
amento do fluido sera o dobro da obtida no trocador 1-1. O aumento da velocida-
de acarretard aumento de h (coeficiente de transmissao de calor por conveccao) e
U e reducéo de incrustagdo, porém, a perda de carga também sera maior.

Se o fluido controlador estiver do lado tubo, 0 aumento da velocidade acarre-
tard aumento de h e U. O aumento de U implicard menor area de troca, podendo
compensar a reducéo no At. Se o fluido do lado tubo néo for o controlador, mas
0 incrustante, o aumento da velocidade reduzira a incrustacdo. Apenas uma
passagem no tubo ndo seria suficiente para atingir uma velocidade minima que
atenuaria a incrustagao.

E comum trocadores com até oito passagens no tubo, podendo chegar até
16. Quando se tem mais do que duas passagens, deve haver novas divisérias
nos dois carretéis, procurando manter, em cada passagem, 0 mesmo nimero
de tubos, 0 que nem sempre é mecanicamente viavel. Na literatura, especifica-
mente em Saunders (1988) e Yokell (1990), ha indicacdes de como devem ser
as divisorias dos carretéis para possibilitar multiplas passagens. Embora possam
existir trocadores com numero de passagens impares no tubo — diferente de 1



—, isso ndo é comum, pois hé dificuldades mecéanicas para trocadores com feixe
removivel.

Ha trocadores casco e tubo com mais de uma passagem no lado casco.
Uma das configuracfes é o casco e tubo 2-4, com feixe removivel, o qual é
apresentado na Figura 1.12:
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Figura 1.12 Trocador casco e tubo 2-4.

Quanto ao lado casco, nota-se a existéncia de uma chicana longitudinal,
localizada no centro do feixe, a qual possui um comprimento menor do que 0s
tubos. O fluido que entra pelo bocal 1 s6 terd acesso a parte do feixe que estiver
abaixo da chicana longitudinal. As chicanas transversais fardo com que o fluido
cruze varias vezes a metade do feixe, percorrendo o trocador uma vez. Ao chegar
na outra extremidade, onde termina a chicana longitudinal, o fluido tera acesso a
metade superior do feixe, por onde fard o caminho de volta, saindo pelo bocal 2.
O fluido do lado casco percorreu o trocador duas vezes. No lado tubo, tem-se
quatro passagens. O carretel frontal (anterior) possui duas divisoérias, e o carretel
posterior possui uma.

Como nao é possivel soldar a chicana longitudinal ao casco, para troca-
dores com feixe removivel, devem ser utilizados acessorios que impedem ou
ao menos reduzem o vazamento entre as passagens ao longo da chicana. As
vezes, 0s problemas de vazamento entre as passagens sao tao graves que é
preferivel ndo utilizar casco com duas passagens. Em razao das dificuldades de
construcdo, ndo ha cascos com mais de duas passagens. Quando sao citados
trocadores casco e tubo 3-6, 4-8, 5-10 e mesmo 2-4, estes se referem a trocadores
1-2 conectados em série, tanto o lado casco como o lado tubo. Por exemplo: um
trocador 4-8 pode ser composto de quatro trocadores 1-2 em série ou de dois
trocadores 2-4 também em série.

As vantagens térmicas desse trocador e quando deve ser utilizado serdo
discutidos quando for tratado o At desses trocadores de multiplas passagens.



1.3.2.3 Diferenca de temperatura média

Quando se apresentou o trocador duplo tubo, foi deduzida a diferenca de
temperatura média a ser utilizada para todo o trocador. Essa deducao é valida
também para trocadores casco e tubo com igual nUmero de passagens no
casco e no tubo, como 1-1 ou 2-2, em que é possivel realizar operagéo em con-
tracorrente ou em paralelo. Acabamos de ver que, em trocadores com diferentes
ndmeros de passagens no casco e no tubo, isso ndo ocorre, pois uma das passa-
gens do tubo estara em contracorrente, enquanto a outra estara em paralelo com
0 casco. Portanto, o At médio para esse trocador sera menor do que a diferenca
de temperatura em contracorrente.

A deducao para a verdadeira diferenca de temperatura, por meio da inte-
gracao da equacgédo 1.8, ndo é simples e pode ser encontrada nos trabalhos
originais ou em livros especificos, como Kern (1980). As solu¢fes obtidas séo
apresentadas na literatura na forma de graficos, os quais relacionam um fator
de correcdo F com adimensionais de temperatura que dependem apenas das
temperaturas terminais e da configuracdo de escoamento e tipo de trocador. A
mesma abordagem €é dada para trocadores com escoamento cruzado, em que
nao se tem uma configuracdo em contracorrente ou em paralelo.

O fator de correc¢éo F (ou F,) é definido como a relagéo entre a diferenca
de temperatura média real no trocador e a média logaritmica das diferengas de
temperaturas (MLDT) em contracorrente, ou seja:

e At
MLDT,

contr

(1.21)

F é uma indicacdo da penalidade que incorre devido ao fato de o escoamento
ndo ser totalmente em contracorrente. De acordo com a equagéo 1.21, o valor
de F estardentre O e 1.

Os adimensionais de temperatura estdo representados na equacéo 1.22
utilizando-se da mesma notacao para as temperaturas terminais, definidas para
o trocador duplo tubo:

:Tl_TZ - S= L-4

R b
tz _tl Tl_tl

(1.22)

em que R é arazao entre a queda de temperatura do fluido quente e 0 aumento
de temperatura do fluido frio, ou seja, € a razéo entre as capacidades calorificas
dos fluidos frio e quente; S é a razdo entre 0 aumento de temperatura do fluido



frio e 0 maximo aumento que esse fluido poderia ter em contracorrente — isso
implicaria uma aproximagao (approach) no terminal quente igual a zero (T, =t,).
O adimensional S é chamado de efetividade térmica.

Os adimensionais podem ser definidos de outra forma, referindo-se ao
fluido quente, embora a forma apresentada seja a mais comum na literatura.
Essa outra forma considera o primeiro adimensional como o inverso de R, e o
segundo (S) no lugar de (t,—t) emprega (T~ T,).

Na Figura 1.13, encontra-se um grafico tipico para a obtencéo de F:
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A linha pontilhada representa a situacéo de encontro de temperatura, T, =t,.
Figura 1.13 Fator de corre¢do da MLDT, para trocadores 1-2,4,6,8...
Fonte: Saunders (1988).

A utilizacao desses gréficos é direta. Tendo-se as temperaturas terminais,
calculam-se os adimensionais R e S e obtém-se F. O At real é obtido da equa-
cdo 1.21, ja que a MLDT em contracorrente é calculada a partir das tempera-
turas terminais. O fator F € normalmente menor que 1 pela propria definicdo e
assumirda o valor 1 quando um dos fluidos for isotérmico, pois esta é a Unica si-
tuacdo na qual a MLDT em paralelo € igual a em contracorrente. Para o trocador
com diferentes passagens no casco e tubo, a equacgéo de projeto passa a ser:

g = UAAt = UAF MLDT (1.23)

contr

Na realidade, o fator F depende do tipo de trocador, do nimero de pas-
sagens no casco e no tubo, além das temperaturas. Kern (1980) e Saunders
(1988) apresentam trabalhos que mostram que o efeito do niumero de passa-
gens do lado tubo no fator F é praticamente desprezivel. A diferenca no valor de F
de um trocador 1-2 e de um 1-8 é inferior a 1%. Por isso, o gréafico apresentado na
Figura 1.13 é valido para trocadores 1-2, 1-4, 1-6, 1-8,... Talvez por esse motivo,



alguns autores usem a notagéo 1-2+ ou ainda 2-4*, implicando que o nimero de
passagens € um multiplo de 2 ou de 4.

Ha gréaficos semelhantes para trocadores casco e tubo com dois, trés, qua-
tro, cinco e mais passes no casco. Esses graficos podem ser encontrados na li-
teratura — TEMA, Kern (1980), entre outros. O grafico apresentado na Figura 1.13
vale somente para trocadores casco e tubo com um passe no casco e qualquer
namero par de passes no tubo. Na literatura — Kern (1980), Saunders (1988) —,
sdo apresentadas as equacdes para geracdo desses graficos.

O fator de corregéo F definir4, no projeto, 0 niUmero de passagens no casco.
Costuma-se utilizar um valor minimo para F de 0,8, mas, caso o trocador em estudo
apresente valor de F inferior, sua utilizac&o sera inviabilizada e se buscara melhor
configuracdo. Na situacdo mais comum, na qual as quatro temperaturas estao fi-
xas, a maneira de aumentar F € aumentar o nUmero de passagens no casco.

O valor minimo para F pode ter uma explicacé@o. Para valores de F abaixo
de 0,75, as curvas sdo muito inclinadas, tendendo a posic¢ao vertical, principal-
mente para valores de R elevados. Utilizar trocadores nessa regido pode im-
plicar problemas operacionais no caso de pequenas variacdes de temperatura.
Uma pequena oscilacdo de uma temperatura de entrada, por exemplo, pode
causar grande variacdo no valor de F. Na deducao do fator F, foi imposta uma
série de hipoteses, e a violagdo de alguma delas pode ter efeitos importantes
nessa regiao de F.

Saunders (1988) apresenta uma analise interessante. No grafico referente
ao fator F para trocadores com uma passagem no casco, foi tracada uma curva
que representa todos os pontos nos quais T, = t, — € o chamado encontro de
temperaturas (temperature meet), representado pela linha pontilhada na Figura
1.13. A regido acima dessa curva corresponde a situagdo na qual T, > t, — &
guando ocorre a chamada aproximagao de temperaturas (temperature approach).
A regido abaixo corresponde aos pontos em que t, > T, — € quando ocorre a cha-
mada intersecdo de temperaturas (temperature cross). O encontro de tempera-
turas corresponde a regido na qual F assume valores de aproximadamente 0,8,
exceto nas extremidades do grafico. O trocador com uma passagem no casco e
um namero par de passagens no tubo que estiver operando com aproximagao
de temperaturas apresentara valores de F superiores a 0,8. Se estiver operando
com interse¢do de temperaturas, poderé apresentar valores abaixo de 0,8, pois,
guanto maior a interse¢ao, menor o valor de F, como mostra o exemplo 1.



Exemplo 1 (adaptado de Kern, 1980)

Célculo de F para fluidos com mesmas variacdes de temperatura, para
trocadores 1-2*

 aproximagao de 50 °C (T, >t,; T, —t, =50 °C)

T, =350 °C; T, =250 °C; t, = 100 °C e t, = 200 °C

R =1,0 e S=0,40; por meio da Figura 1.13, obtém-se F = 0,925
 aproximagdode 0°C (T,=t,, T,-t,=0°C)

T,=300°C;T,=200°C;t, =100°Cet,=200°C

R=1,0 e S=0,50: por meio da Figura 1.13, obtém-se F = 0,805
 cruzamento de 20 °C (T, <t t,-T, =20 °C)

T, =280 °C;T,=180°C;t, = 100 °C e t, = 200 °C

R=1,0e S =0,556; por meio de grafico semelhante ao da Figura 1.13,
obtém-se F = 0,64

Com esse exemplo, vemos que o trocador 1-2* é capaz de atingir um li-
mitado valor para intersecao de temperaturas, mas, aumentando o nimero de
passagens no casco, a capacidade aumenta. Se fixarmos os valoresde Re S e
aumentarmos o nimero de passagens no casco, verificaremos que F aumentara.
Isso sera verificado no exemplo 2.

Exemplo 2

Tomemos o caso do cruzamento de 20 °C, do exemplo 1. O que ocorrera
com F se aumentarmos o nimero de passagens no casco?

R=10eS=0,556
» Trocador 1-2 = F = 0,64 (Figura 1.13)

e Trocador 2-4 = F = 0,93 (Figura correspondente ao trocador 2-4, ver
Kern (1980))

e Trocador 3-6 = F = 0,97 (Figura correspondente ao trocador 3-6, ver
Kern (1980))

Pelo apresentado e pelos exemplos 1 e 2, conclui-se que, sendo necessaria
a utilizacdo de trocadores com diferentes nimeros de passagens no casco e
tubo e havendo apenas aproximacéao de temperaturas (T, > t,), um trocador com



uma passagem no casco sera possivel. Havendo intersecdo de temperaturas
(t, > T,) sera necessario o0 uso de mais de uma passagem no casco. Quanto
maior a interse¢do, maior o0 nimero de passagens no casco.

Nao se deve esquecer também que a configuracdo que melhor acomodaria
uma grande intersecdo de temperaturas é a de contracorrente pura (1-1, 2-2),
mas que, muitas vezes, € inviavel devido a problemas mecanicos ou por nédo
ser capaz de fornecer altas velocidades no lado tubo. Mas, quando se tem inter-
secdo de temperaturas muito grande, a Unica solu¢do que pode ser viavel é a
operagdo em contracorrente.

No projeto de trocadores casco e tubo com mudltiplas passagens, como
dissemos anteriormente, o fator de correcéo F definira o nimero de passagens
Nno casco. Sempre se procurara projetar o trocador mecanicamente mais sim-
ples e, portanto, mais barato, com uma passagem no casco. Se o valor do fator
F, para esse trocador, for maior que 0,8, ele sera o escolhido. Caso contrario,
aumentar-se-a o nimero de passagens no casco até que se obtenha uma con-
figuracéo cujo valor de F seja igual ou superior a 0,8.

E recomendavel que se analisem os comentarios e discussdes apresentados
por Kern (1980) referentes a diferenga de temperatura real para trocadores casco
e tubo 1-2 e suas limitagbes quanto a recuperacao de calor, apresentadas nos
capitulos 7 e 8 de seu livro.

Embora ndo seja comum, pode haver trocadores com numero impar de
passagens no tubo. Quando se utiliza um trocador 1-3, por exemplo, a conexao
dos bocais deve ser tal que se tenham duas das passagens no lado tubo em
contracorrente com o0 casco e apenas uma em paralelo, de modo a obter um
valor do fator de correcéo F superior. Nessa situagéo, o valor de F para um tro-
cador 1-3 serd superior ao de um trocador 1-2.

Os trocadores casco e tubo podem ser classificados também quanto a
configuragdo mecénica. Podem ser de espelho fixo ou de espelho flutuante —
cabecote flutuante —, e o feixe pode ser composto de tubos em U. Detalhes des-
ses tipos de trocadores de calor podem ser encontrados em Kern (1980), Perry &
Chilton (1980), Saunders (1988), entre outros.

1.3.3 Trocador de calor de placas

Trocador de calor de placas consiste em um suporte em que placas inde-
pendentes de metal, sustentadas por barras, sdo presas por compressao entre
uma extremidade movel e outra fixa. Entre placas adjacentes, formam-se canais
por onde os fluidos escoam. A troca de calor se d& através de cada placa. De um



lado, tem-se o fluido frio, e, do outro, o quente. Na Figura 1.14, sdo mostradas
montagens tipicas, com a estrutura do trocador.

‘tolano
Custo total

\r/,/

\ Evaporador
>< Vapor + agua

Méo de cbra

ne de efeitos

ne étimo de efeitos

Figura 1.14 Vista explodida de um trocador de placas.

Na Figura 1.15, é apresentado um conjunto de placas exemplificando
uma das formas de escoamento no trocador. A estrutura do trocador que consta
da Figura 1.14 foi omitida, e as placas espagadas para permitir a visualizacdo do
escoamento.
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Figura 1.15 Escoamento em um trocador de placas.

Os trocadores de placa foram introduzidos em 1930, na industria de ali-
mentos, devido a facilidade de limpeza. Projetos preliminares ja haviam surgido
muitos anos antes. A partir da década de 1960, houve um grande impulso e
desenvolvimento, ampliando a sua faixa operacional. Atualmente ele compete
em setores que historicamente utilizam outros tipos de trocadores.

A seguir, serdo apresentados alguns comentarios sobre as principais partes
gue compdem o trocador de placas.

1.3.3.1 Placas

As placas sao feitas por prensagem e apresentam superficie com corruga-
¢Oes, as quais fornecem maior resisténcia a placa e causam maior turbuléncia
aos fluidos em escoamento. Podem ser feitas de qualquer material que possa
ser prensado. Normalmente, séo utilizados materiais nobres como ago inox,
titanio, ligas titAnio-paladio, Incoloy 825, Hastelloy, Inconel 625, Diabon F, entre
outros. O mais utilizado é o aco inoxidavel 316.

Na Figura 1.16, é apresentada uma placa tipica, com as corrugacées (1),
0s bocais para os fluidos (2, 3, 4 e 5) e as juntas de vedacdo (6). Em duas
placas consecutivas, as juntas de vedacdo se invertem nos bocais. No tipo de
placa apresentado na Figura 1.16, o fluido A entra no canal entre as placas, por
exemplo, pelo bocal 3 e sai pelo 5; entretanto, pode-se ter o fluido entrando pelo
bocal 3 e saindo pelo 4, desde que se altere a posicdo das juntas de vedacéo
nos bocais.

Mesmo que uma vedagao se rompa, a mistura entre os fluidos é improvavel,
pois ha sempre duas vedacdes que os separam. As bolsas em volta dos bocais



possuem respiros para a atmosfera — locais sem vedacg&o ou rebaixos na ve-
dacdo. Caso haja vazamento no bocal, por exemplo, o liquido saira do trocador,
e uma segunda vedacao impedird a mistura com o outro fluido, conforme pode
ser visto na Figura 1.16:

Respiros para <:
a atmosfera

Fluido A

Bolsa aberta
para a atmosfera

Fluido B

Figura 1.16 Placa de troca.

Os fabricantes tém desenvolvido placas com diferentes tipos de corrugagoes,
embora as mais conhecidas sejam as chamadas “espinha de peixe” (herringbone)
e “tAbua de lavar roupa”’ (washboard). Essas placas podem ser visualizadas na
Figura 1.17 ou nos catalogos dos fabricantes. Algumas corrugacdes permitem
que haja pontos de contato entre placas. A placa com corrugacao “espinha de
peixe” possui mais pontos de contato, permitindo que sua espessura seja menor.
Quando se utiliza a corrugagéao “espinha de peixe”, as dire¢des das corrugacoes
sao invertidas para duas placas consecutivas. A consulta aos catalogos dos
fabricantes é recomendavel, pois estes apresentam diferentes tipos de placas e
suas caracteristicas, além de figuras ilustrativas.

Para efeito de ilustracao, apresentaremos algumas caracteristicas dessas
placas. Quanto a espessura, pode variar de 0,5 a 3 mm. Os canais que se formam
entre as placas para escoamento dos fluidos podem ter de 2 a 5 mm de espessura.
A dimensado da maior placa de que se tem noticia € de 4,3 m x 1,1 m, e a area
de troca de cada placa pode estar entre 0,01 m? e 3,6 m2. Para evitar ma distri-
buicdo do fluido pela placa, utiliza-se uma relacdo comprimento/largura de no
minimo 1,8.

Na Figura 1.17, pode ser visualizada também a diversidade de tamanho
dessas placas.
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Figura 1.17 Diferentes tipos e tamanhos de placas.

Fonte: APV.

1.3.3.2 Juntas de vedacao (gaskets)

As juntas de vedacdo sao as responsaveis pelo direcionamento dos fluidos
dentro do trocador, impedem a mistura entre eles e evitam o vazamento para o
exterior. As juntas distribuem os fluidos pelos dois lados da placa, fazendo com
gue, em cada lado, se tenham fluidos diferentes. Elas ocupam toda a periferia
da placa, dois bocais integralmente e a parte externa dos outros dois bocais de
cada placa — isso pode ser observado na Figura 1.16. A junta deve ser de um ma-
terial flexivel, de modo que, com a compresséo das placas, ocorra a vedacao.

Os principais materiais utilizados para juntas em trocadores de placa, normal-
mente elastbmeros, sdo apresentados na Tabela 1.1, indicando a temperatura
maxima de operacao.

41




Tabela 1.1 Principais materiais utilizados para as juntas de vedacéo.

Material T4 (°C) Aplicacéo
Acrilonitrila-butadieno 135 Gorduras
Isobutileno-isopreno 150 Aldeidos, cetonas, alguns ésteres
Borracha de etileno-propileno .
150 Grande variedade
(EPDM)
. Combustiveis, 6leos minerais,
Viton (fluorcarbono) 175 . .
vegetais e animais
Fibra de amianto comprimido’ 260 Solventes orgénicos

“Pouco usada devido a baixa elasticidade.
Fonte: Saunders (1988).

1.3.3.3 Bocais

Os bocais do trocador séo utilizados para entrada e saida dos fluidos e
podem estar localizados em um ou em ambos os extremos do trocador, na
estrutura de fixacdo das placas, como pode ser visto na Figura 1.14. Quando
estdo na mesma extremidade, parte fixa, o trocador pode ser aberto sem ser des-
conectado das tubulacdes.

O escoamento na placa pode ser diagonal ou vertical em funcéo da posi-
cdo dos bocais e juntas de vedacao nas placas. A configuracao vertical, mostra-
da na Figura 1.16, parece ser mais comum.

1.3.3.4 Placas conectoras

O emprego de placas especiais, chamadas conectoras, permite a operacao
com trés fluidos no trocador, como no caso da pasteurizacdo. O trocador é divi-
dido pela placa conectora em duas partes: em uma delas, o fluido de processo é
aquecido por um fluido quente; na outra parte, o fluido de processo é resfriado por
um fluido frio. A substituicdo do fluido quente pelo frio ocorre na placa conectora.

1.3.3.5 Vantagens e restricoes

Sempre surgem comparages com os trocadores casco e tubo. O trocador
de placas sera viavel somente se:



a)

b)

c)
d)

a pressao de operacéo for menor do que 30 bar;

as temperaturas forem inferiores a 180 °C ou 260 °C e se fibra de amian-
to puder ser utilizada, mas com menores pressoes;

0 vacuo nao for muito elevado;

houver volumes moderados de gases e vapores, com ou sem mudanca
de fase.

Vantagens:

Facilidade de acesso a superficie de troca, substituicdo de placas, faci-
lidade de limpeza — dai 0 seu uso consagrado em industrias de alimento.
Veja novamente a Figura 1.14;

Flexibilidade: é possivel a alteracdo da area de troca, basta adicionar ou
remover placas;

Fornece grandes areas de troca, ocupando pouco espago — sdo troca-
dores compactos se comparados com o casco e tubo. Em alguns catalo-
gos de fabricantes, h4 comparacdes entre o espac¢o ocupado por esses
trocadores que realizam 0 mesmo Sservico;

Pode operar com mais de dois fluidos, como no caso da pasteurizacao;

Elevados coeficientes de transferéncia de calor para ambos os fluidos
podem ser obtidos em razdo das corrugagdes das placas. Para numero
de Reynolds de 10-400, ja se tem regime turbulento;

Incrustagéo reduzida em razéo da alta turbuléncia, ocasionando menos
paradas para limpeza;

Baixo custo inicial;

N&o é necessario isolamento, apenas as bordas das placas séo expostas
a atmosfera;

N&o ocorre mistura das correntes, mesmo que a vedacao falhe;

Pequeno volume de fluido retido no trocador: permite respostas rapidas
no controle de variaveis.

Restricdes:

De acordo com Bell (1981), em Plate heat exchanger, em termos de presséo

temos:



* Qualquer trocador de placas resiste a pressdes de 7 atm, muitos podem
ser projetados para 10 atm, alguns para 15 atm, poucos para 20 atm, e
um ou dois para 25 atm;

e Qutra restricao grave para os trocadores de placa refere-se as tempe-
raturas de operacdo, em razdo das juntas de vedacdo — temperatura
maxima de 260 °C, com amianto, nem sempre utilizavel devido a baixa
flexibilidade, ou cerca de 180 °C para outras juntas;

» Vazao méxima de operacdo de 2500 m*/h com bocais de até 400 mm.

Esses valores tendem a se modificar com o desenvolvimento dos equipa-
mentos e dos novos materiais.

1.3.4 Calculo de trocadores de calor

Vérias equacdes apresentadas anteriormente serdo agora utilizadas para
o célculo de trocadores de calor. Entendem-se esses calculos como a obtengéo
da é&rea de troca de calor. O projeto do trocador de calor €, na realidade, um
projeto termo-hidraulico, pois considera o servigo térmico a ser realizado pelo
eguipamento, respeitando, porém, um limite de perda de carga.

A maneira de obter a area de troca de calor consiste simplesmente em obter
os coeficientes convectivos individuais — h, e h, — para calcular o coeficiente
global U. Em situacdes reais de operacédo, a maioria dos fluidos forma depdsitos
sélidos sobre as superficies de escoamento e de troca de calor. Esses depdsi-
tos sao resisténcias adicionais a transferéncia de calor e dever&o ser conside-
radas no calculo do coeficiente global U.

Sendo assim e considerando ainda que, huma situacao bastante comum,
na qual os tubos do equipamento sao metalicos, com alta condutividade térmica,
implicando resisténcia térmica desprezivel, a equacdo 1.6 passa a ser:

1 1 1
— = —+ — +R, + R 1.24
U h h di do ( )

10 0

sendo R e R os fatores de incrustacéo dos fluidos que escoam pelo trocador
de calor. Lembrando ainda que o termo h,, que aparece de outra forma na equacao
1.6, é dado por:



10

h, =h, a4 (1.25)
de

1.3.4.1 Trocadores de calor duplo tubo

Serédo apresentadas equacdes para o célculo de coeficientes de transmissao
de calor por conveccéo para fluidos escoando no interior de tubos. Para o fluido
gue escoa pelo espaco anular do trocador, as mesmas equacdes podem ser
utilizadas, substituindo apenas o didmetro interno do tubo por outra dimenséao
caracteristica, o diametro equivalente (deq), conforme equacéao 1.26;

area de escoamento
eq = 4—— (1.26)
perimetro molhado

Dependendo do que se esta analisando, se transmissdo de calor ou perda
de carga, o perimetro molhado apresenta valores diferentes, produzindo diame-
tros equivalentes diferentes. Dessa forma, os diametros equivalentes para o espaco
anular de um trocador duplo tubo séo:

Para transmissao de calor:
. 2 2 2 2
area de escoamento w(D -d7) D; -d]

oq= 4—— =4 = (1.27)
perimetro molhado 4 nd, d

e

sendo D, o diametro interno do tubo externo, e d, o diametro externo do tubo
interno.

Para perda de carga:

. D2 — ¢?
area de escoamento 4 (D -d;) _ _d (1.28)

d = 4 - - D
perimetro molhado 4 (D, +d,) e

eq

Correlagdes para h para fluidos escoando no interior de tubos

As propriedades fisicas devem ser avaliadas na temperatura média da cor-
rente de fluido. Para qualquer fluido com Re > 10000, as equacdes 1.29 e 1.30
podem ser utilizadas.



0,8 1/3 0,14
hd; _ 0,027 4G, | [ Gt M (1.29)
k 0 k My

Cabe lembrar que o termo (dG/u) € o nimero de Reynolds, e (c pp/k) 0 nime-
ro de Prandt. O termo G, € a vazéo massica do fluido dividida pela area de escoa-
mento e p € a viscosidade do fluido avaliada na temperatura da parede do tubo.
O calculo da temperatura da parede serd apresentado no item 1.3.4.3.

Saunders (1988) apresenta a equacéo (Re > 10000):

0,805 0,415 a
nd _ 5 0204 4G Gt H (1.30)
k u k My

com a = 0,18 no aquecimento e a = 0,3 no resfriamento.

No regime laminar, Re < 2100, utilizar a equacéo 1.31:

% _3.66 (1.31)

Se o fluido escoando no interior do tubo for 4gua, a equacao 1.32 podera
ser utilizada, fornecendo h, em W/(m?K) — atencéo as demais unidades:

h = 1055 (1,352 + 0,0198t) vo#/d 02 (1.32)

em que t é a temperatura média da agua em °C, v a velocidade de escoamento
em m/s, e d. o diametro interno do tubo em m.

As areas de escoamento para o interior do tubo (a) e espacgo anular (a,)
sdo apresentadas nas equacdes 1.33 e 1.34, respectivamente.

d?
a =m— (1.33)
4
2 2
a = D 2 de) (1.34)



1.3.4.2 Trocadores de calor casco e tubo

Para o calculo do coeficiente convectivo do interior do tubo, podem ser
utilizadas as mesmas equacdes apresentadas para o trocador de calor duplo
tubo. Porém, a area de escoamento para o interior dos tubos (a) € dada pela
equacédo 1.35.

_&ndiz
"no4

(1.35)
sendo n 0 nimero de passagens no lado tubo.

Ja para o lado casco, a situacao € mais complexa, havendo, na literatura,
varias abordagens, como as propostas por Donohue (1949), Kern (1980) e Bell

(1981). A proposta por Bell (1981) é mais precisa e complexa e pode ser encon-
trada em Araujo (2002). Apresentaremos aqui a proposta por Kern (1980):

Correlacéo para h para fluidos escoando no lado casco

h D D 0,55 1/3 0,14
Deq _ggg[Dea®s | (LM ] (1 (1.36)
k u k Hy

D, é o didmetro equivalente para o lado casco definido pela equacéo 1.26. Para
0 caso de uma distribuicdo dos tubos segundo arranjo quadrado com passo

(pitch) p, o didametro equivalente é dado por:

_ 4(p2 T de/4) (1.37)

eq

n d,

Na Figura 1.18a, € apresentada a célula unitaria para o arranjo quadrado,
que compde o feixe.

Para o caso do arranjo triangular, o diametro equivalente é dado por:

~ 4((1/2) p 0.86p- (1/ 2)m o2 /4)
ca = (L 2)nd,

(1.38)

G, é igual a vazéo massica do fluido do lado casco, w,, dividida pela area de
escoamento (a,):



Gy =—5% (1.39)

a_ € a area de escoamento na linha central do feixe, dada por:

D Clq

s > (1.40)

|, € 0 espagamento entre as chicanas, C’ € a abertura entre os tubos, e D_o diame-
tro interno do casco — ver Figura 1.18a.

Na Figura 1.18b, € mostrada a area de escoamento representada pela
equacéo 1.37:

.
IC‘
p
“
a) b)

Figura 1.18 a) Célula unitéria para o célculo do didmetro equivalente; b) Identificacédo

da area de escoamento no centro do feixe.

1.3.4.3 Célculo da temperatura da parede

Algumas correlacdes apresentadas nos itens anteriores possuem o termo
(u/p,). Como vimos, u € a viscosidade do fluido avaliada na temperatura média,
isto €, média aritmética entre a temperatura de entrada e de saida do flluido, e
u, € a viscosidade do fluido avaliada na temperatura da parede do tubo.

A temperatura da parede (t,) pode ser avaliada pelas equagGes 1.41 ou
1.42, dependendo da situagao:

Se o fluido frio esta no interior do tubo:

*— (T, —tn) (1.42)



sendo t_e T _ as temperaturas médias dos fluidos frio e quente, respectivamente,
e h_ o coeficiente convectivo do fluido que escoa no lado casco ou espago anular.

Se o fluido quente esta no interior do tubo:

h
—t 4o (T _¢ 1.42
iy o () a2

Percebam que, para o célculo de h_ e h, necessita-se da temperatura da
parede (t ), e, para o calculo de t . necessitam-se dos dois coeficientes. Portanto,
caimos em um processo iterativo, em que normalmente apenas uma iteracao é
suficiente. O processo de calculo é:
calcula-se h considerando inicialmente (u/p,) igual a 1;

calcula-se t ;

avalia-se a viscosidade na temperatura t_ (u,);

P W0 b PF

multiplica-se h pelo termo (u/p,)°** ou outro similar, dependendo da
equacgao.

1.4 Estudos complementares

A avaliacao e o projeto de trocadores de calor englobam também célculos de
perda de carga para os dois fluidos. Costuma-se utilizar o termo projeto termo-hi-
draulico. Para o caso de fluidos escoando no interior de tubo(s) ou no espago anular
de um trocador de calor duplo tubo, o calculo é relativamente simples — aplica-se
direto a equacado de Fanning. Ja para o lado casco de um trocador de calor casco
e tubo, ha mais do que uma abordagem. Uma abordagem mais simples € apresen-
tada por Kern (1980); outra mais complexa e precisa € o método Bell-Delaware,
apresentado em Perry & Chilton (1980) e Araujo (2002).

1.4.1 Saiba mais

Havendo interesse no projeto de trocadores de calor, podem ser consultadas
algumas referéncias. O capitulo 11 da obra Processos de transmisséo de calor, de
D. Q. Kern (1980), apresenta a metodologia proposta pelo autor. Embora hoje em
dia se considere que a abordagem do lado casco, proposta por Kern (1980), esteja
superada, essa obra continua sendo importante pela visdo geral do projeto de tro-
cadores de calor. Atualmente, o método manual mais indicado é o Bell-Delaware,



desenvolvido originalmente para o lado casco de trocadores de calor casco e tubo,
com uma passagem no casco e com fluidos sem mudanca de fase. Ele conside-
ra algumas complexidades do escoamento do lado casco, como caracteristicas
do corte das chicanas, vazamentos casco-chicana e chicana-tubo, bypass (contor-
no) do feixe. O método avalia o coeficiente de troca de calor por conveccao e a
perda de carga no lado casco.

1.5 Consideracdes finais

Vimos que trocadores de calor sdo equipamentos destinados a realizar a
mudanca de temperatura ou de fase de correntes do processo. Foram apresen-
tados os principais tipos de trocadores de calor, duplo tubo, casco e tubo e de
placas. Relembramos o que é coeficiente global de troca de calor e deduzimos
a equacéo para a diferenca de temperatura em um trocador de calor e qual a
equacéo de projeto de um trocador de calor. Foram apresentadas as diferentes
configuracBes operacionais e as equacgfes para a estimativa dos coeficientes de
troca de calor por convecgao.

1.6 Exercicios
Exercicio 1

Dispomos de um trocador de calor duplo tubo com as seguintes dimensdes:

e Tubo externo:
— diametro externo (D,) = 0,0605 m;

— diametro interno (D) = 0,0525 m.

» Tubo interno:
— diametro externo (d,) = 0,0422 m;
— diametro interno (d) = 0,0351 m.

e Comprimento total = 36 m

Determinar:

a) a area de troca de calor;
b) a area de escoamento para o espaco anular;

C) a area de escoamento para o interior do tubo.



Exercicio 2

Um trocador de calor duplo tubo opera com benzeno e tolueno. A vazao
do tolueno é 2800 kg/h e sua temperatura de entrada é 70 °C. O benzeno entra
no equipamento em 28 °C e sai em 44 °C com vazao de 4400 kg/h. Determinar:

a) a quantidade de calor trocada no equipamento;
b) a MLDT para operacdo em paralelo;

c) a MLDT para operagdo em contracorrente.

Dados: calor especifico do benzeno = 0,42 kcal kg °C; calor especifico do
tolueno = 0,44 kcal kg™ °C*.

Exercicio 3

Considere os fluidos e condi¢cbes operacionais do exercicio 2, em contra-
corrente, e o trocador duplo tubo do exercicio 1, sé que com comprimento L
desconhecido. Qual deve ser a &rea de troca de calor? Qual o comprimento do
trocador de calor?

Exercicio 4

Um trocador de calor casco e tubo devera ser utilizado para aquecer 45 kg/s
de caldo de cana com Brix de 15% (teor de sélidos em massa) desde 30 °C até
67 °C. O fluido quente a ser utilizado é vapor de agua proveniente de um eva-
porador. Esse vapor chegara ao trocador de calor saturado a 92 °C e saird como
liquido saturado. Tem-se disponivel um trocador de calor casco e tubo 1-8 com as
seguintes caracteristicas:

e 240 tubos com 6 m de comprimento, diametro interno de 35,6 mm e didme-
tro externo de 38,1 mm; os tubos estao dispostos em arranjo triangular com
passo de 57,2 mm; as chicanas tém corte de 45% e seu espacamento € de
1 m; o didmetro interno do casco é 1050 mm.

Considerando que:

« 0 caldo, por ser mais incrustante, seja colocado no interior dos tubos

» 0 valor do coeficiente convectivo de troca de calor para o vapor conden-
sando seja 8500 W/(mZK).



Deseja-se saber qual a vazdo de vapor de agua necessaria e se esse
equipamento sera adequado para a realizagdo do servico (considerando ape-
nas a parte térmica).

Dados:

» propriedades do caldo a 48,5 °C;

¢, = 3800 J/(kg K);

n=1,05x 102 kg/(m s);

k=0,58 W/(m K) e p = 1045 kg/m?3;
» fator de incrustacéo do caldo = 5,8 x 104 (m? K)/W;

« fator de incrustagéo do vapor — desprezivel.

Tabela E4.1 Viscosidade do caldo em funcao da temperatura.

60 °C 70 °C 80 °C

u (kg/(m s)) 0,82 X 102 0,66 X 10~ 0,55 X 1073

Resolucéo:

Calor trocado (equacéo 1.4 para cada fluido) e célculo da vazao de vapor:

q = 45 x 3800 x (67 — 30) = 6327000 W

calor latente de vaporizacdo da agua = 544 kcal/lkg (tabela de propriedades
termodinamicas do vapor de agua saturado)

w, = 6327000/(544 x 4180) = 2,78 kg/s

Precisamos determinar a area de troca de calor necessaria e comparar
com a disponivel. A area de troca de calor necessaria deve ser de 10% a 20%
maior que a disponivel.

1. Para o célculo da area de troca, equacao 1.5: g = UAAL.

2. Para o calculo do U, precisamos do h,, o h_ foi dado.

3. Para o calculo do At, temos as quatro temperaturas terminais. Como
um fluido é isotérmico, F = 1.



« MLDT_ = MLDT_ =40,74 °C (equacio 1.17).

contr paral

At, =92 - 67

At,= 92 - 30

e Calculo do U (equacgéo 1.6 ou 1.24).
1/U=1/h +1/h +R,
h,= 8500 W/(m? K) — dado

Para o calculo de h, podem ser utilizadas as equacgdes 1.29 e 1.30 se
Re > 10000.

As propriedades fisicas devem ser avaliadas na temperatura média do caldo,
48,5 °C.
e Calculo do Re lado tubo (caldo).
Re = G, d/y; sendo G, = w/a, ; w = 45 kg/s
Area de escoamento (equacgéo 1.35)
a = (N/nynd?/4 = (240/8)r x 0,0356%/4 = 2,986 x 102 m?
G, = 45/2,986 x 102 = 1507 kg/(m? s)
Re = 1507 x 0,0356/1,05 x 103= 51095 > 10000
Utilizaremos a equacéo 1.29 para calcular h, (poderia ser a 1.30)
Pr=c u/k=3800 x 1,05 x 10%/0,58 = 6,88
h, = (k/d) x 0,027 x Re®#Pro33(p/py )o14
h. = (0,58/0,0356) x 0,027 x 51095°¢ x 6,88°%% x 1 = 4858 W/(m?°C)
h =hxd/d_ =4858 x 0,0356/0,0381 = 4539 W/(m2°C) [com (u/p, )*** = 1]

» Calculo da temperatura da parede (equacédo 1.41)
t, = 48,5+ 8500/(8500 + 4539)(92 - 48,5) = 76,9 °C
u, = 0,59 x 10%kg/(m s) (da Tabela E4.1, apresentada no enunciado)
(Wp,)°* = (1,05/0,60)°% = 1,081
h,, = 4539 x 1,081 = 4907 W/(m?°C)
como R,=5,8 x 10* (m?°C)/W
1/U = 1/8500 + 1/ 4920 + 5,8 x 10+
U = 1109 W/(m?2°C)



A = g/(UAt) = 6327000/(1110 x 40,74) = 140 m?
A area real do trocador é: Nnd L = 240 x X 0,0381 x 6 = 172,4 m?

A area disponivel é maior do que a area necessaria, com um excesso de:

(172,4 — 140)/140 = 0,23 ou 23%.

O equipamento é adequado com excesso de area de 23% em relagcédo a
area necessaria (mesmo estando um pouco além dos 20% de excesso, consi-
deramos o equipamento adequado).

O uso da equacao 1.30 no lugar da 1.29 acarretara valores de h, e U um
pouco diferentes.



UNIDADE 2

Evaporadores






2.1 Primeiras palavras

O obijetivo desta unidade é apresentar os principais tipos de evaporadores
e os fundamentos necessarios para dimensionar e avaliar evaporadores.

Ao final desta unidade, espera-se que o leitor conheca os fundamentos
para o dimensionamento de evaporadores e seja capaz de identificar e analisar
as principais variaveis operacionais e de projeto.

2.2 Problematizando o tema

Em inlUmeros processos quimicos, ha a necessidade de concentrar solucdes,
e isso pode ser realizado em um equipamento denominado evaporador. No evapo-
rador, uma solucao diluida recebe energia, se aquece e entra em ebulicdo, gerando
vapor, que é retirado do sistema, e produzindo uma solugéo mais concentrada.

O processo de producdo de agucar € um bom exemplo de utilizagédo de
evaporadores. O caldo de cana com teor de acUcar de aproximadamente 15%
— em massa — devera ser concentrado até o teor de aproximadamente 65%. A
evaporacao pode, em principio, requerer muita energia, pois envolve mudanca
de fase do solvente. Isso pode exemplificar a importancia que os evaporadores
tém dentro dos processos e a necessidade do conhecimento dos fundamentos
para o seu dimensionamento e analise.

2.3 Evaporadores

Evaporacao € a remocao do solvente, na forma de vapor, de uma solucao.
Essa operacéo ocorre em um equipamento adequado, denominado evaporador,
e é utilizada para concentrar uma solugdo composta de um soluto n&o volatil e um
solvente volatil. A concentrac&o ocorre por meio da ebulicdo da solugdo com are-
tirada do vapor gerado. Na maioria das aplicac@es, o solvente é a 4gua, 0 soluto
€ um sélido com presséao de vapor muito baixa e o produto que se pretende obter
€ a solucao concentrada. Porém, em algumas situacfes, como a produc¢do de
agua potavel a partir de 4gua do mar, o produto principal € o vapor gerado, e
ndo a solucdo concentrada. Ha situacdes em que as solugdes podem ser com-
postas de dois liquidos, um deles apresentando pressédo de vapor muito baixa.

Para que a evaporacao ocorra, devera ser fornecido o calor latente para a
vaporizacao do solvente. No evaporador, ha um fluido frio que recebe calor, entra
em ebulicdo, gera vapor e se concentra, e um outro fluido quente que fornece
calor. Se esse fluido quente for vapor de agua saturado — e, na maioria das



aplicacbes industriais, € isso 0 que ocorre —, ele se condensara, saindo, entao,
liquido. O fornecimento de calor é indireto, isto é, a troca ocorre através de
uma parede quase sempre metdlica. O evaporador €, entédo, um tipo particular
de trocador de calor, em que de um lado tem-se uma solu¢édo em ebulicéo e, de
outro, vapor de aquecimento condensando. Todo evaporador € composto de uma
regido de troca de calor — area de troca de calor — e um espago ou um acessorio
para que ocorra a separacdo entre o liquido em ebulicdo e o vapor gerado.
Como em todo trocador, aplica-se a equacéo:

q = UAAt @1)

em que g é a quantidade de calor trocada por tempo, U € o coeficiente global
de troca de calor, A é a &rea de troca de calor, e At a diferenca de temperatura
no evaporador.

A operacgdo unitaria de evaporacgdo € utilizada para a concentracdo de so-
lugbes em inUmeros processos, COMo:

* naindustria de alimentos: concentragéo de sucos, de caldo de cana para
a producao de acucar, de leite para a producao de leite condensado e em
po etc.;

* naindustria de papel e celulose: concentragéo de residuos;

* naindustria de processos inorganicos: producao de hidroxido de sodio,
nitrato de amoénio, cloreto de célcio etc.

As solucgdes ou suspensdes concentradas apresentam diferentes caracte-
risticas. Estas, por sua vez, afetam a operagéo dos evaporadores. As principais
propriedades ou caracteristicas dessas solu¢des sdo (MINTON, 1986):

Concentracao

A medida que a solucdo se concentra no evaporador, suas propriedades
podem se alterar drasticamente, pois a densidade, a viscosidade e o ponto de
ebulicdo aumentam. Os aumentos da concentracdo e da viscosidade tendem a
reduzir o coeficiente global, havendo também maior tendéncia para a formacéo
de incrustacdo. Com o aumento da concentracdo, a solugcdo pode se tornar
saturada; continuando a ebulicdo, ocorre a formacéo de cristais, que devem ser
retirados do equipamento — incrustagao e entupimento.



Sensibilidade a temperatura

Muitos produtos sao sensiveis ao calor ou a temperatura, e, para concen-
tra-los, é necessario utilizar baixas temperaturas e/ou reduzir o tempo de expo-
sicao ao calor. Para gque isso ocorra, pode ser necessaria a utilizacdo de equipa-
mentos que reduzem o volume de produto no evaporador e o tempo de residéncia
e que operam sob vacuo para diminuir o ponto de ebuli¢éo.

Formacéo de espuma

E relativamente comum a formacéo de espuma durante a ebulicdo; entretan-
to, isso pode causar o arraste de liquido. Dependendo da substancia, a espuma
pode ser desde um tipo instavel que se dissolve facilmente até um tipo muito
estavel e de dificil quebra. Ha situagbes em que a espuma passa a ocupar
todo o espaco do evaporador, sendo arrastada pelo vapor. A espuma pode ser
causada por gases dissolvidos no licor, por vazamento de ar abaixo do nivel do
liquido e pela presenca de agentes tenso-ativos ou por particulas finamente divi-
didas existentes no licor. O problema pode ser resolvido com projetos especiais,
por exemplo, acessorios ou espacgos destinados a separacao, ou pela redugéo
da intensidade da ebulicdo entre o liquido e vapor e pela reducdo do nivel de
liquido. Quando necessario e possivel, pode-se utilizar antiespumantes.

Incrustacoes

Ha varios tipos de incrustages:

» material que se desenvolve na superficie do evaporador e cuja solubilidade
aumenta com o aumento da temperatura;

» material insolGvel ou material cuja solubilidade diminui com o0 aumento da
temperatura,;

« material depositado devido a corroséo, matéria sélida da alimentacao ou
depdsito formado do lado do fluido de aquecimento.

Incrustacao resulta em diminuicdo continua das taxas de transferéncia de
calor até a parada para limpeza. Alguns depésitos podem ser dificeis e caros
para remover.



Qualidade do produto

Dependendo das caracteristicas do produto, pode ser necessario utilizar
equipamentos com baixo holdup e baixa temperatura. Baixo tempo de retencao
pode eliminar o uso de alguns evaporadores. A qualidade do produto pode definir
o tipo de material de construcao.

Os evaporadores industriais operam continuamente na maioria das aplica-
cOes; as areas de troca de calor costumam ser grandes; a ebulicdo, violenta, e a
saida de vapor, rapida. Na operacéo destes, pode-se ter formacgdo de espuma,
incrustacdo, necessidade de temperaturas e tempo de permanéncia baixos,
corrosao, limitacao de espaco fisico etc. Para resolver ou para evitar esses pro-
blemas, foram desenvolvidos diferentes tipos de evaporadores.

2.3.1 Tipos de evaporadores

Todos os evaporadores possuem uma superficie de aquecimento para a troca
de calor e um espaco e/ou acessorio para que o vapor gerado seja separado da
solucdo em ebulicdo, evitando que o vapor arraste a solugdo. A maneira como
essa troca e separagdo sdo realizadas permite a classificacdo dos evaporado-
res. Como o movimento do liquido sobre a superficie aquecedora tem grande
influéncia sobre a velocidade de transferéncia de calor, costuma-se classsificar os
evaporadores em trés categorias:

 evaporadores de circulacédo natural;
» evaporadores de circulagéo forcada;

» evaporadores de pelicula.

2.3.1.1 Evaporadores de circulacao natural

Evaporadores de circulacédo natural sdo agueles em que a movimentacgéo
da solucao é realizada por variacdo da densidade, ocasionada pelo aquecimento
e ebulicdo. Nessa categoria, destaca-se o tipo Roberts, denominado também
Calandra, Padréo ou de tubos curtos.

E um dos tipos mais antigos ainda em operacédo, sendo principalmente
utilizado na producédo de agucar. Sua superficie de aquecimento é chamada de
calandra. O vapor de aquecimento escoa por fora dos tubos e a solucéo a ser
concentrada, geralmente mais incrustante, escoa por dentro dos tubos. Na Figura
2.1, sédo apresentadas duas configuracdes desse tipo de evaporador (figuras 2.1a
e 2.1b):



A movimentacgédo da solucao é feita por circulagédo natural, que é eficiente
com liquidos pouco viscosos. Dessa forma, a solugdo é aquecida, sobe pelo
interior dos tubos e desce pelo duto central. Nos casos de suspensdes muito
viscosas, pode haver um impelidor ou rotor para que ocorra circulacao forcada.
A area do duto central varia de 40% a mais de 100% da area da sec¢éao transversal
dos tubos. As posicdes da alimentacao e da retirada de produto podem variar. A
transferéncia de calor e a circulacdo sé@o bastante afetadas pelo nivel da solugao
dentro do evaporador.

* 11
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Vapor produzido ) / i er gerado

= t——=F
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de arraste e separacao !
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Condensado - 'ld =l B
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Figura 2.1 Evaporador tipo calandra: a) Configuracéo tradicional; b) Configuracéo utili-

zada na producao de agucar de cana.

Fonte: adaptada de Hugot (1986).

A circulacéo é causada pela diferenca de densidade, resultante do aqueci-
mento e do vapor gerado no interior dos tubos. Quando o nivel de solucéo fica
abaixo do espelho superior, atingem-se os maiores coeficientes de troca de
calor. Entretanto, quando o nivel fica muito abaixo, o resultado € um tubo n&o
totalmente molhado, o que acarreta a formacao de incrustacédo. O nivel étimo
corresponde a, aproximadamente, metade da altura dos tubos. O coeficiente
global (U) pode variar de 1100 a 2800 W/(m?K), dependendo da viscosidade da
solucéo, e a separagdo da espuma formada pode néo ser eficiente. Por causa
do tempo de residéncia elevado, ndo é adequado para operar com substancias
termossensiveis. Suas dimensfes séo: tubo de 37 a 75 mm de didmetro, podendo
chegar a 100 mm e L/d de 20 a 40.

No Brasil, esse tipo de evaporador ainda é o mais utilizado para concen-
trar caldo de cana na producdo de acUcar. Hugot (1986) apresenta inUmeras



caracteristicas construtivas desse evaporador para aplicacdes na industria agu-
careira, como:

Calandra

Composta de tubos de a¢o ou de latdo cujos didmetros externos mais co-
muns séo 32, 35, 45 e 50 mm e espessura de parede de 1,5 a 2,5 mm. Atualmente,
0s comprimentos mais usados desses tubos sdo de 2,25 m a 4 m, havendo uma
relagdo entre o didmetro e o comprimento dos tubos, de acordo com a Tabela
2.1. Conforme os tubos se tornam mais finos, permitem uma melhor pelicula as-
cendente de caldo, e o efeito dessa pelicula depende da relagéo entre superficie
de aquecimento do tubo e sua sec¢ao transversal interior:

Tabela 2.1 Maximo comprimento dos tubos do evaporador calandra.

Diametro Maximo
(mm) comprimento (m)
50 2,5
38 3,5
35 4,0
30 4,5

Fonte: Hugot (1986).

Antigamente, havia indicacdes operacionais para que o nivel da solucao fi-
casse no espelho superior da calandra; hoje, ha referéncias indicando que esse
nivel pode chegar a apenas 1/3 da altura dos tubos. Entretanto, muitas usinas
utilizam niveis maiores por causa dos problemas de incrustacao.

Os tubos séo dispostos de acordo com um arranjo triangular, e a relacéo
entre o pitch e o diametro externo do tubo é de cerca de 1,35.

Espaco-vapor

E o cilindro acima da calandra, com 0 mesmo diametro desta, que n&o é
ocupado pela solugéo e corresponde a maior parte do evaporador. Sua fungéo
€ evitar que gotas de caldo sejam arrastadas pelo vapor gerado pela ebuli¢&o.
A altura do espaco-vapor deve ser de aproximadamente 2,5 vezes a altura da
calandra. O diametro do espaco-vapor tem um grande efeito sobre o arraste
de liquido. Em fung&o de dados experimentais, a rea da sec¢éo transversal do
espaco-vapor deve fornecer 1 m?/400 m3h de vapor produzido. A velocidade
do vapor que deixa a superficie da solugéo deve, entdo, ser de aproximadamente



10 m/s, indicando que € necessario fornecer um maior espago-vapor Nnos casos
em que o volume especifico do vapor produzido for maior, ou seja, quando a
pressédo é menor. O duto central da calandra, por onde retorna o concentrado,
possui diametro que varia de 1/4 a 1/8 do didametro interno da calandra.

Na Figura 2.1b, é apresentado um esquema tipico desse evaporador, utiliza-
do na industria agucareira. De acordo com a figura, na parte superior do corpo,
apoés o espaco-vapor, ha um separador para impedir que o caldo seja arrastado
com o vapor gerado.

2.3.1.2 Evaporadores de circulacao forcada

O aumento da velocidade de escoamento da solugéo no interior dos tubos au-
menta seu coeficiente de transmisséo de calor por conveccao; por isso, quando
as solucdes sao muito viscosas ou quando apresentam tendéncia a incrustagao,
instala-se uma bomba no conduto de descida da solucéo. A circulacéo forcada
faz com que essas unidades sejam insensiveis as vazdes ou as variacdes nas
propriedades fisicas, tornando-as adequadas as operacdes de cristalizacdo ou
com lamas viscosas. A velocidade pode ser de 2 m/s a 6 m/s e, além de au-
mentar o coeficiente de troca de calor h, reduz a incrustagdo. Na maioria das
unidades, a solucéo ndo entra em ebulicdo dentro dos tubos por causa da carga
estatica, ocorrendo somente na camara de separacdo. As vezes, é permitido
gue o fluido bombeado entre em ebulicdo no interior dos tubos, o que aumenta
as taxas de troca de calor; porém, a possibilidade de incrustacdo também au-
menta. Isso s6 sera viavel quando houver limitagdo de altura no local de insta-
lac&o ou quando o liquido n&o for incrustante.

A superficie de troca de calor pode ser interna ou externa, vertical ou hori-
zontal. Na Figura 2.2, sao apresentadas duas configuracoes:
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Figura 2.2 Evaporadores de circulacéo forcada. a) Evaporador de circulacao forcada
horizontal; b) Evaporador de circulacdo forcada vertical com superficie interna.

Sendo a superficie de troca de calor horizontal externa, o evaporador €
mais compacto. Com a superficie externa, a manutengéo e a limpeza sdo mais
faceis. Esse tipo de evaporador também é chamado de tubos submersos, pois
0 elemento de aquecimento € colocado abaixo do nivel do liquido e utiliza a
altura hidrostética para evitar a ebulicdo. Se o elemento de aquecimento for ver-
tical, normalmente seré utilizada uma passagem no lado tubo; se for horizontal,
utilizar-se-ao duas passagens.

Os coeficientes globais (U) podem variar de 1100 a 6800 W/(m? K), mesmo
com solucgBes viscosas. Por isso, é o tipo de evaporador mais versatil.

Na escolha da circulacao forcada, deve-se avaliar os custos de bombea-
mento, que sdo altos, e 0 aumento da velocidade de transferéncia de calor.

2.3.1.3 Evaporadores de pelicula

Evaporador de tubos verticais longos ou de pelicula ascendente

Atualmente, esse € um dos evaporadores mais comuns. Alguns autores
o classificam como de circulagdo natural, chamando-o de evaporador de tubos
verticais longos.

Na maioria dos evaporadores citados, a solugdo permanece um tempo
consideravel dentro do evaporador, o que pode causar, mesmo com operacoes



a vacuo, a decomposicao ou a modificacdo térmica de algumas substancias,
como é o caso do suco de laranja. Uma maneira de evitar que isso ocorra é
utilizar evaporadores com tempo de residéncia de somente alguns segundos.
Essa foi a ideia basica do evaporador com tubos verticais longos, de pelicula
ascendente ou Kestner, apresentado na Figura 2.3:

Espaco-vapor
separacao

liquido-vapor  § ~picana de

impacto

Vapor de
aquecimento
—
externo
aos tubos

Tubos_|

. Retorno
do liquido
Condensado Produto
Alimentaca
—

Figura 2.3 Evaporador de pelicula ascendente.

S&o0 tubos de 19 mm a 50 mm de diametro e comprimento de 3,5mallm
montados em uma caixa de vapor. A solugéo entra pelo fundo, saindo por cima
uma mistura de vapor e liquido que penetra em uma camara de separacgdo de
vapor. Antes desse separador, pode-se ter uma chicana ou uma placa de impacto
gue, com o choque, realiza a separac¢do entre o liquido e o vapor. Esse tipo de
evaporador pode ser utilizado com solu¢gdes que tendem a formar espuma, pois
a placa de impacto e o separador impedem que a espuma seja arrastada. A
altura do espacgo-vapor é relativamente pequena.

Nos primeiros modelos, o liquido concentrado era recirculado, mas atual-
mente também se utilizam modelos com passagem Unica. Esse tipo de evapo-
rador é chamado de pelicula ascendente, pois, ao longo do tubo, formam-se um
espaco anular com vapor e uma pelicula de liquido junto & parede. Essa pelicula
€ altamente turbulenta, apresentando elevados valores de h, e € mantida gracas



ao atrito induzido pelo nucleo de vapor que se desloca em alta velocidade em
relacdo ao liquido. Esse evaporador ndo é adequado para operar com liquidos
Viscos0s, e a superficie de aquecimento pode ser externa.

Evaporador de pelicula descendente

Outro tipo de evaporador € o de pelicula descendente, empregado para
materiais mais viscosos, que nao podem ser concentrados com éxito na unidade
de pelicula ascendente. Na Figura 2.4, é apresentado esse tipo de evaporador
com um condensador de contato acoplado:

Alimentacao
Cémara do topo Placa de distribuicao
Entrada do vapor —. Tubos
— Trocador de calor vertical
/\h_, Gases ndo condensaveis
para o sistema de vacuo
Gases nao )
EaRdare A H'— Entrada de agua
Espaco-vapor
[
Saida do condensado g 1
= —
L e | D \T/Saida de agua e condensado para
Camara do fundo — a coluna barométrica

Separador contra arraste tipo peneira

Separador liquido-vapor

Saida do condensado

Figura 2.4 Evaporador de pelicula descendente.

Fonte: adaptada de Catalogo Swenson.!

A solucéo é alimentada no topo, em um distribuidor adequadamente pro-
jetado para que escorra pela parede interna dos tubos, como um filme ou pelicula.
Do lado casco, esta o vapor de aquecimento, que fornece calor para a pelicula. A
evaporacao ocorre na superficie da pelicula altamente turbulenta, e ndo na super-
ficie do tubo. O vapor gerado escoa para baixo paralelamente a pelicula. Vapor e

1 Para ler o catalogo, acesse <http://www.swensontechnology.com/Itv-ff-evap.htmli>.



liquido sdo separados na saida dos tubos, e o separador pode ser externo ao corpo
do evaporador. O tempo de residéncia do evaporador € baixo, cerca de 30 segun-
dos, permitindo sua utilizag&o com substancias termicamente sensiveis. Esse tipo
de evaporador pode ser usado com fluidos incrustantes, pois a ebulicdo ocorre
na superficie do filme e ndo sobre a parede do tubo, dificultando a formacédo de
incrustacgdo. O distribuidor deve ser cuidadosamente projetado para que os tubos
nao fiquem secos, pois, se o produto secar sobre a parede do tubo, poderédo ocorrer
sérios problemas de incrustacéo.

A distribuicdo da alimentacao pelos tubos e a garantia que a pelicula forma-
da permanecera estavel ao longo do comprimento do tubo s&o os principais proble-
mas desse evaporador. Muitas vezes, para que a superficie de troca — do lado da
solugdo — fique sempre molhada, é necessario utilizar a recirculagcéo do produto,
somente possivel por meio de bombeamento, exceto se a razdo alimentacao/
evaporacao for elevada. A distribuicdo da alimentacé@o pode ser feita por meio de
distribuidores individuais para os tubos, com placas de orificio acima dos tubos
e espelho ou por spray.

Como os tubos ndo operam cheios, ndo ha aumento do ponto de ebu-
licdo em decorréncia da carga hidrostética. Esse equipamento € particular-
mente Util em aplicacdes em que a diferenca de temperatura entre fluido quente
e frio é pequena (< 10 °C). Operar com pequena diferenca de temperatura, ter
um volume pequeno de produto retido e apresentar tempo de residéncia baixo
faz desse equipamento uma boa opc¢éo para fluidos termossensiveis. Gracas a
seus tubos longos, pode proporcionar areas de troca de calor de cerca de 8000
m?2 com diametro de casco de 4 m a 4,5 m, ocupando uma pequena area fisica. O
didametro dos tubos utilizados costuma ser de 2 a 4 polegadas (50 mm a 100 mm),
e os coeficientes globais (U) podem ser de 4500 a 8500 W/(m?K).

Evaporadores de placas

Os evaporadores de placa sdo semelhantes aos trocadores de calor de
placas, mas com grandes passagens para 0 escoamento do vapor gerado. Da
mesma forma que no trocador de placas, nos evaporadores de placas tém-se 0s
canais alternados com escoamento do produto e do vapor de aquecimento. Sao
equipamentos compactos, com o separador conectado ao conjunto de placas,
ocupam pequeno espaco e a altura é inferior a 4 m. Sado também equipamentos
versateis, uma vez que a superficie de troca pode ser facilmente inspecionada
e alterada. Podem operar como evaporadores de pelicula ascendente, descen-
dente ou ainda ascendente-descendente.



Com os evaporadores de placas, podem ser obtidas altas velocidades de
escoamento, as quais reduzem a incrustacdo. O volume retido dentro desse
evaporador é muito pequeno se comparado a outros tipos de evaporadores.
Outros detalhes podem ser obtidos em:

 <http://www.niroinc.com/evaporators_crystallizers/plate_evaporators.asp>;

 <http://www.buflovak.com/DHT/pdf_downloads.html>.

— acessar Evaporator plate processing; hé outras op¢des quanto ao tipo
de evaporador.

Ha outro tipo de evaporador, denominado hibrido de placas de fluxo des-
cendente. O nome tem origem na mistura entre evaporador de placas e eva-
porador de feixe tubular de fluxo descendente. A calandra é composta de um
conjunto de placas soldadas. Uma caracteristica interessante que o fabricante
apresenta é que é possivel transformar um evaporador Roberts ja existente em
um hibrido. Nesse caso, a calandra original € substituida pelo conjunto de placas
e distribuidor da alimentac&o. Para outros detalhes, visite as paginas:

o <http://www.geadobrasil.com.br/792.0.html|?L>;

o <http://www.senior.com.au/thermal_film.htm>.

Ha outros tipos de evaporador, como o evaporador de pelicula agitada,
gue nao abordaremos aqui.

2.3.2 Fundamentos

2.3.2.1 Elevacao do ponto de ebulicdo (EPE)

Considere um solvente puro, por exemplo, agua, em um recipiente a pressao
p, com temperatura de ebulicdo t_, . Considere agora uma solugéo com esse sol-
vente e um soluto ndo volatil, como agua e sal, na mesma pressédo p anterior e com
temperatura de ebulicao t..

Define-se elevacéo do ponto de ebulicdo da solu¢cdo como a diferenca en-
tre o ponto de ebulicdo da solugdo (t, ) e o ponto de ebulicdo do solvente puro
(t.,,) na mesma pressao:

EPE=t -t (2:2)

solv



Essa definicao é bastante simples e sera utilizada em muitas aplicagdes que
envolvem concentracdo de solugdes. Outros conceitos seréo relembrados com o
objetivo de facilitar o entendimento para as futuras aplicagdes. Algumas questdes
sdo apresentadas a seguir: quando um liquido entra em ebulicdo? Quando a
pressao de vapor do liquido se igualar com a pressdo ambiente — € a resposta.
Se a um liquido puro, com temperatura de ebulicao t, acrescentar-se um soluto, o
gue ocorrera com a temperatura de ebulicdo da solugéo formada?

A temperatura de ebulicdo da solugéo sera maior que a temperatura de ebuli-
¢do do solvente puro. A pressao de vapor do solvente na solu¢éo € menor do que
a pressédo de vapor do solvente puro. Por exemplo: a pressao de vapor de agua
pura a 40 °C é 55,324 mm Hg — ver tabela de pressao de vapor da agua liquida ou
de propriedades do vapor de agua saturado. A pressado de vapor da agua a 40 °C
em uma solugédo de NaOH com concentragéo de 30 (g NaOH/100g H,O) €
de 36,6 mm Hg — ver tabela de pressao de vapor de agua em solu¢des de NaOH.

Considere agora a seguinte situacéo: submetida a pressdo ambiente de
100 mm Hg, a agua pura entra em ebulicdo a 51,3 °C. A essa mesma pressao,
uma solucdo de NaOH com 50% — em massa de soluto — entra em ebulicdo a
98 °C. Qual a elevacao do ponto de ebulicdo da solucao?

EPE =98 -51,3=46,7°C

O vapor gerado pela ebulicdo da solucdo de NaOH 50% esta saturado ou
superaquecido? E qual a temperatura de condensacéo desse vapor?

A solucao estd em ebulicdo a 98 °C, e o vapor esta sendo gerado em 98 °C.
Dessa forma, esse vapor esta a 98 °C e a pressao de 100 mm Hg. A temperatura
de saturagdo do vapor de agua a 100 mm Hg é 51,3 °C, estando, portanto, su-
peraquecido. O superaquecimento é de 98 — 51,3 = 46,7 °C, ou seja, € a propria
EPE.

Para que ocorra a condensacdo desse vapor, o calor sensivel devera ser
retirado, reduzindo sua temperatura de 98 °C até 51,3 °C. Nesse ponto, 0 vapor
esté saturado, e, em seguida, retira-se o calor latente. Dessa forma, o vapor con-
densarad em 51,3 °C.

Por meio das tabelas de presséo de vapor do solvente puro — normalmen-
te Agua em operacdes com evaporadores — e do solvente na solucdo considera-
da, € possivel calcular a EPE, conforme feito na aplicacéo anterior com NaOH.

Para o caso especifico de solugbes de agucar, ha, na literatura, tabelas, gra-
ficos ou equagdes que fornecem diretamente a EPE em funcéo do Brix, pureza e
presséo — ou vacuo (HUGOT, 1986). Hugot (ibid.) apresenta também a seguinte
relac@o para a EPE de uma solugéo pura de aclcar:



EPE =0,025B

30+B ( 0,54h )
1 (2.3

103,6-B\~ 229-h

sendo B o Brix da solugéo, h o vacuo, expresso em cm de mercurio, e a EPE,
expressa em °C.

Para algumas solu¢des aquosas com solutos inorganicos, por exemplo,
NaOH e NaCl, encontramos, na literatura, o chamado Diagrama de Duhring,
que veremos a seguir.

2.3.2.2 Diagrama de Duhring

Normalmente, a EPE é pequena tanto para solu¢des diluidas como para so-
lucdes de coloides organicos, mas pode ser grande para solu¢des concentradas de
sais inorganicos. As EPE sdo encontradas a partir de uma lei empirica, conhecida
como regra de Dihring: o ponto de ebulicdo de determinada solucao é uma funcéao
linear do ponto de ebulicéo do solvente puro. Isso quer dizer que, se for construido
um gréafico do ponto de ebulicdo de uma solug&o, com determinada concentra-
cdo, em funcéo do ponto de ebulicdo do solvente puro, sera obtida uma reta.

De acordo com Hougen, Watson & Ragatz (1973), embora diversos siste-
mas mostrem esse comportamento, ndo € possivel considerar isso como geral,
e o fato de as linhas de Dihring para o NaOH serem praticamente paralelas —
variando a concentragdo —, é simplesmente uma caracteristica desse sistema,
ja que normalmente a EPE aumenta de acordo com o0 aumento da temperatura.

Encontra-se facilmente, na literatura, o diagrama de Duhring para solu-
¢cbes de NaOH, o qual é apresentado na Figura 2.5, e para algumas solucées
aquosas de sais inorganicos.
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Figura 2.5 Diagrama de Duhring para solucdes de NaOH.

Fonte: adaptada de Brown (1955).

2.3.2.3 Balangos de massa e energia

Na maioria dos evaporadores, o fluido de aquecimento que fornece a ener-
gia para a evaporagédo € o vapor de agua submetido a pressdes relativamente
baixas, cerca de 3 atm. Para que seja determinado o consumo de energia no
evaporador, € preciso realizar balangos de massa e energia.
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Na Figura 2.6, é apresentado um evaporador simplificado:

—>
V,t, H
F k1, by
< Espaco-
vapor

S: tSi ps’ HS
L, ..t h
S, hs 2 & L

Figura 2.6 Representacdo de um evaporador.

Tem-se:
Vazbes massicas (por exemplo, kg/h):

» F:vaz&o massica de alimentacao da solucao diluida;
» L:vazado massica de solucdo concentrada produzida no evaporador;

» S:vazdo massica de vapor de aquecimento — observacao: steam produ-
zido em uma caldeira, considerado normalmente saturado;

* V: vazdo massica de vapor produzido no evaporador pela ebulicao da
solucéo.

Concentracdes na forma de fracdes massicas de solidos:

+ x_. fracdo massica de solidos na alimentagéo;
» X fragcdo massica de solidos na solugdo concentrada;

+ y: fragdo méssica de solidos no vapor produzido — como nao deve haver
arraste de sdlido ou solucdo com o vapor, é desejavel que seja sempre
0 (zero).



Temperaturas (°C):

t_: temperatura da solucéo diluida (alimentacéo);

t : temperatura da solugéao concentrada produzida no evaporador — tem-
peratura de ebulicdo da solugéo concentrada, na presséo do evaporador;

* t,:temperatura de saturacdo do vapor de aquecimento;

* t, temperatura do vapor produzido no evaporador.

Observacdo: se a EPE da solucao a ser concentrada for 0 (zero), o vapor
gerado no evaporador sera vapor saturado; mas, se a EPE for diferente de 0
(zero), o vapor sera superaquecido.

Entalpias especificas (energia/massa):

+ h_: entalpia da solucéo diluida alimentada no evaporador;
* h :entalpia da solugdo concentrada produzida no evaporador;
* H,: entalpia do vapor saturado alimentado no evaporador;

+ hg: entalpia do condensado — agua liquida — que sai da camara de vapor
de aquecimento;

* H,: entalpia do vapor produzido no evaporador — podendo ser saturado
ou superaquecido.

Se o vapor de aquecimento (S) fornecer energia suficiente para que ocorra
a concentracao da solucéo diluida (F) e a produc¢édo da solucédo concentrada (L),
dever-se-a ter:

t,>t (2.4)
E lembrando que se t for a temperatura de saturagdo do vapor produzido:

t =t+EPE (2.5)

Para um evaporador continuo, operando no estado estacionario, o balanco
de massa para o soluto é:

Fx. = Lx_ (2.6)



E o balango de massa global:
F=L+V 2.7)
Dessa forma, a quantidade de vapor (V) produzida no evaporador, normal-
mente desconhecida, poderia ser obtida por meio das equacdes (2.7) e (2.6):

V=F-L=F-FxJ/x =F(1-xJ/x) (2.8)

O balancgo de energia do mesmo evaporador operando no estado estacio-
nario seria:

Fh.+SH,=Sh,+VH, +Lh + Qp (2.9)
em que Q, se refere as perdas de energia para 0 ambiente através do evaporador.

No caso de o vapor de aguecimento (S) estar saturado, a diferenca entre
as entalpias do vapor e seu condensado, também saturado, € o calor latente de
vaporizacdo da agua na temperatura de saturacédo (i.). Com isso, a equacao
2.9 passa a ser:

Fh, + SHg — Shy =VH, + Lh_+Q,
e

Fh.+ Sk, =VH, +Lh + Q, (2.10)
O calor fornecido pelo vapor de aquecimento (q,) é:

ds =S (Hg—hy) (2.11)
Substituindo a equacao 2.11 na equacéo 2.10 e rearranjando-a, obtém-se:

ds=S (Hs—hgy)=VH, +Lh - Fh_+Q, (2.12)
Introduzindo L da equacéo 2.7 na equacgédo 2.12, temos:

ds=S (Hs—hy) =VH,+ (F-V)h - Fh_+Q, =
=V (HV_ hL) +F (hL - hF) + Qp (2.13)



Normalmente, em problemas com evaporadores, séo conhecidas as con-
dicGes de alimentacao (t, x_ e F), a concentracao do que se quer produzir (x ), a
condic&o do vapor de aquecimento e a presséo do espaco-vapor do evaporador,
ficando como incégnita a vazdo do vapor de aquecimento (S), que pode ser
obtida por meio da expressao do balanco de energia, equacado 2.9, ou por uma
modificacéo.

Para utilizar o balango de energia, é necessario conhecer ou calcular as
entalpias de todas as correntes do evaporador, como:

Vapor de aguecimento

O vapor de aquecimento utilizado nos evaporadores normalmente é vapor
de agua saturado. As entalpias podem ser obtidas por meio de tabelas de vapor de
agua saturado, encontradas facilmente na literatura e em livros-textos. Nas mesmas
tabelas, obtém-se valores para o liquido saturado e calor latente de condensacéo,
em que, normalmente, o estado de referéncia, cuja entalpia é 0 (zero), é agua liqui-
daa0°C.

Se o condensado do vapor de aquecimento sair do evaporador como liqui-
do saturado, seré preciso lembrar que:

H.—h.=A (2.14)

Se o condensado sair resfriado, isto €, com temperatura t_ abaixo da tem-
peratura de saturacao, sua entalpia podera ser obtida por meio de:

h, = c, (t.—0) (2.15)
em que ¢, é o calor especifico da agua liquida ~ 1,0 kcal/(kg °C).
Alimentacao e produto

O calor de solucédo sera igual a 0 (zero) se as solu¢des se comportarem
como ideais, e as entalpias poderao ser obtidas por:

F

he=c(t.—t)=c,(t—-0) (2.16)

h =c, t -ty)=c, (t -0 (2.17)

L~ “pL



em que t € a temperatura do estado de referéncia, e ¢ . e ¢ séo o calor espe-
cifico das solugbes de alimentagéo e de produto. No caso de solu¢des aquosas,
deve-se usar, para a 4gua, o mesmo estado de referéncia que as tabelas de
vapor de agua saturado, normalmente agua liquida a 0 °C.

N&o se comportando como soluc@es ideais, as entalpias devem ser cal-
culadas considerando o calor de solugéo ou utilizando diagramas de entalpia
— concentracao disponiveis na literatura. A Figura 2.7 apresenta esse diagrama
para solugcbes de NaOH:
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Figura 2.7 Diagrama de entalpia concentracéo para solucdes de NaOH.

Fonte: adaptada de Brown (1955).

Vapor produzido

i Se a elevagéo do ponto de ebulicdo da solucéo for igual a O (zero), o vapor
76 produzido no evaporador estara saturado. No caso de solu¢des aquosas, tendo



a pressao ou a temperatura do espacgo-vapor, é possivel obter as entalpias por
meio das tabelas de vapor de agua saturado.

Se a EPE for diferente de 0 (zero), o vapor produzido no evaporador estara
superaguecido. Conhecendo a temperatura e pressao, é possivel obter a ental-
pia por meio das tabelas de vapor superaquecido, entretanto, como os interva-
los de pressao e temperatura apresentados nelas sdo grandes, torna-se dificil
obter os valores necesséarios com precisdo. Pode-se, alternativamente, calcular
a entalpia do vapor superaquecido por meio da expressao:

Hy=H,  +c, & -t )=H

\ Vv sat

+c, EPE (2.18)

Vv sat

em que c,, € o calor especifico do vapor de agua e pode ser considerado em
aplicacdes de evaporadores como 0,46 kcal/(kg °C).

Cabe lembrar que o vapor é gerado pela ebulicdo da solucdo. Se a so-
lugdo esta a temperatura t, o vapor também estara na mesma temperatura,
portanto t, sera sempre igual a t,.

Uma forma aproximada para obter H,, € entrar nas tabelas de vapor satu-
rado diretamente com a temperatura de superaquecimento t . Sera evitado aqui
0 uso dessa aproximacao.

2.3.2.4 Desempenho de evaporadores

As principais maneiras de avaliar o desempenho de um evaporador que
utiliza vapor como fonte de energia sdo: capacidade e economia.

Capacidade

E definida como a quantidade de vapor produzida por hora no evaporador,
expressa normalmente em kg/h. Refere-se ao termo V do balango de massa no
evaporador.

Como ja dito, o evaporador é um tipo particular de trocador de calor, em
que é possivel, também, aplicar a seguinte equacao:

q=S (Hg - hy) = UAAt (2.19)

em que U é o coeficiente global de troca de calor, A é a area de troca de calor e
At a diferenga de temperatura no evaporador.



Se a alimentacéo do evaporador estiver na temperatura correspondente ao
ponto de ebulicdo da solugédo concentrada na presséo absoluta do espaco-va-
por, todo calor g trocado no evaporador sera utilizado para a evaporacao, e a
capacidade do evaporador sera proporcional a g. Se a alimentagao estiver fria, o
calor necessario para aquecé-la até o ponto de ebulicdo podera ser consideravel,
e a capacidade para determinado valor de q sera reduzida — para um mesmo calor
trocado, menos agua sera evaporada. No entanto, se a alimentacao estiver em uma
temperatura acima do ponto de ebulicdo do produto, correspondente & pressao do
espaco-vapor, uma parte da alimentacdo vaporizara espontaneamente pelo equi-
librio adiabéatico com a pressao do espacgo-vapor, e a capacidade sera maior que
aquela correspondente a q. Esse processo é chamado de evaporacao flash.

Economia

E definida pela relacdo entre a quantidade de vapor produzida no evapo-
rador e a quantidade de vapor de aquecimento alimentada ao evaporador — kg
de dgua evaporada por kg de vapor alimentado —, ou seja:

E=VIS (2.20)

A economia é bastante influenciada pelo nimero de efeitos do evaporador
— 0 significado sera apresentado posteriormente. Outro fator que influencia a
economia € a temperatura da alimentacéo (t,).

Considerando o seguinte exemplo simplificado: um evaporador opera com
vapor de aquecimento saturado a 2,5 kgf/cm?, um vacuo de 650 mm Hg no es-
pago-vapor, e supde-se que a solugéo que esta sendo concentrada se compor-
tara como agua pura. Qual o valor esperado para a economia do evaporador?

O vapor de aquecimento saturado a 2,5kgf/cm? esta a 126,8 °C e possui
calor latente de condensacao A, = 521,0 kcal/kg — tabela de vapor de agua
saturado.

A solucao que se comporta como agua esta sob pressao absoluta de:

P,ps = Py — VACUO (2.21)
sendo p_ - a pressdo atmosfeérica.

Vacuo de 650 mm Hg significa que a pressdo absoluta estd 650 mm Hg
abaixo da pressao atmosférica. Portanto, a press@o no espaco-vapor do eva-



porador € 760 — 650 = 110 mm Hg = 0,15 kgf/cm2. A agua liquida, nessa
presséo, entra em ebulicdo a 53,6 °C e possui um calor latente de vaporizagéo
de 566,9 kcal/kg.

Pergunta: se a alimentacdo do evaporador estiver a 53,6 °C, 1 kg de vapor
de aquecimento sera capaz de evaporar quantos kg de agua no evaporador?

Na condensacéo, 1 kg de vapor de aquecimento libera 521,0 kcal/kg.

Para ser evaporada, 1 kg de 4gua pura saturada a 53,6 °C necessita de
566,9 kcal/kg.

O vapor de aquecimento sera capaz de vaporizar 521,0/566,9 kg de agua,
que é igual a 0,919 kg de agua.

Se a temperatura da alimentacéo for menor, parte do vapor de aquecimento
sera utilizada apenas para aquecer a solucéo até o ponto de ebuli¢cdo, ndo ge-
rando vapor. Isso significa que, se a temperatura da alimentacéo for reduzida, a
economia do evaporador também o sera.

Dessa forma, a economia de um evaporador de efeito simples é menor do
gue 1, mas, dependendo da temperatura da alimentacéo, o valor 1 pode ser uma
boa estimativa preliminar. Esses valores e 0s comentarios apresentados sO se
aplicaréo se o fluido de aquecimento for vapor de agua e se a solucéo for aquosa.

2.3.2.5 Diferenca de temperatura no evaporador

Consideremos um evaporador do tipo calandra. O diagrama da Figura 2.8
representa a diferenca de temperatura (At) nesse evaporador:
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Figura 2.8 Representacéo da diferenca de temperatura (At) em um evaporador.



A alimentacdo a temperatura t_ € rapidamente misturada a solugéo em
ebulicdo dentro do evaporador, e apenas uma pequena parte da superficie de
aguecimento entra em contato com o liquido frio.

Para uma solugéo que apresenta consideravel EPE, t, € sua temperatura
de ebulicdo, e t, a temperatura de saturacéo desse vapor produzido. SupGe-se
que o vapor de aquecimento esteja superaquecido a temperatura t, e sua tem-
peratura de saturagdo seja t,. Considera-se, ainda, que o condensado sai do
evaporador resfriado, abaixo de sua temperatura de saturacdo, com temperatura
t.. Mesmo com todas essas consideracdes juntas, o At no evaporador sera:

At=t -t =t~ 1 (2.22)

Os pequenos triangulos no diagrama da Figura 2.8 correspondem a quan-
tidades de calor e a area de troca de calor despreziveis. O que se destaca é
um trocador de calor particular, em que as temperaturas dos dois fluidos séo
constantes: de um lado, tem-se vapor condensando e, do outro, um liquido ou
uma solucdo em ebuligéo.

Na realidade, dependendo do tipo de evaporador, a temperatura da solu-
¢cdo em ebulicdo pode variar, por exemplo, por causa da carga hidrostéatica da
solugdo. Mesmo assim, costuma-se utilizar a diferenca de temperatura apresen-
tada na equacéo 2.22. Dessa forma, o valor do coeficiente global experimental
estara acoplado a essa forma de representar a diferenca de temperatura.

As vezes, encontra-se, na literatura, o termo At aparente, que é:

At=t -t (2.23)

Ou seja, despreza-se a EPE. Para muitas solu¢des diluidas, esse erro pode
ser pequeno; entretanto, para solugdes concentradas, por exemplo NaOH, o erro
pode ser maior que 40 °C. O termo aparente indica que esta sendo considerada
a temperatura de ebulicdo do solvente puro, e ndo a da solucdo. Com relagéo a
projeto de equipamentos, deve-se evitar a utilizacdo do At aparente.

Se, no lugar de vapor de agua, for utilizado outro fluido sem mudanca de fase
e com variagdo de temperatura, por exemplo um 6leo térmico, a diferenca de
temperatura no evaporador passara a ser a média logaritmica das diferencas
de temperatura (MLDT).



2.3.2.6 Condicdes de presséao

A pressdo do vapor de aguecimento

A principio, pode parecer vantajoso utilizar altas pressfes para o vapor
de aquecimento, pois, com isso, a temperatura do vapor e 0 At no evaporador
aumentam, e a area de troca de calor necessaria diminui. A seguir, compara-se
a situacdo de vapor de agua saturado em duas pressodes diferentes:

P, =30 kgflcm? =t =232,8 °C = A, =430,6 kcal/kg

P, =2 kgflem? = t_=119,6 °C = A_ = 525,9 kcal/kg

A baixa pressao, 1 kg de vapor, quando condensa, libera mais energia que
vapor a alta pressao. Além disso, vapor a pressao muito alta exigiria paredes
mais grossas para a troca de calor. Tendo disponivel vapor a alta pressao, é
mais conveniente gerar energia expandindo-o em uma turbina e utilizar o vapor
de exaustdo dessa turbina como fornecedor do calor latente na condensacao.
A grande maioria dos evaporadores opera com vapor de aquecimento a baixas
pressoes, cerca de 3 a 4 kgf/cm? (absoluta).

Pressao no espaco-vapor do evaporador

Em qualquer equipamento de troca de calor, quanto maior o At, menor a area
de troca que sera necessaria. Isso vale também para os evaporadores, e assim é
possivel reduzir o custo do equipamento.

A utilizacdo de vacuo no espago-vapor dos evaporadores € uma pratica
comum, mesmo quando as solu¢des ndo sdo sensiveis a altas temperaturas.
Isso porgue, operando o0 espaco-vapor sob vacuo, o ponto de ebulicdo da solu-
¢do é reduzido, e consequentemente a diferenca de temperatura (At) no evapo-
rador aumenta, reduzindo, assim, a area de troca necessaria. E por essa razdo
gue, na grande maioria dos casos, 0s evaporadores operam sob vacuo.

2.3.2.7 Coeficiente global de troca de calor

No caso de evaporadores que utilizam vapor como fonte de energia, tem-se,
de um lado, o vapor condensando, e, do outro, um liquido em ebuligdo. Nesse pro-
cesso, analogamente ao que ocorre nos trocadores de calor, estdo envolvidas as
seguintes resisténcias a transmissao de calor: a do vapor condensando, a da



incrustacdo do lado do vapor, a da incrustagéo do lado da ebulicdo, a da parede
do tubo e a do liquido em ebulicdo. Normalmente, a resisténcia devido a incrus-
tac&do do vapor condensando e da parede do tubo s&o muito pequenas e podem
ser desprezadas.

Os coeficientes referentes a condensacdo em pelicula assumem valores
elevados, cerca de 8500 W/m?2°C. A presenca de gases ndo condensdveis junto
com o vapor tende a reduzir bastante esse valor; por isso, acessorios para sua
retirada sdo importantes — veja a Figura 2.1b — e cuidado deve ser tomado para
a ndo entrada de ar em sistema a baixa pressao.

O coeficiente do lado do liquido — em ebulicdo — normalmente controla
0 processo. Para evaporadores de circulacdo natural operando com solucbes
aquosas diluidas, o valor do coeficiente h esta entre 1500 e 3000 W/(m?°C) —
compare com a condensagao.

Evaporadores com circulacdo forcada tendem a apresentar valores de h
maiores, mesmo na situacéo na qual a ebulicdo € evitada pela altura estatica.
Nessa situacao, o coeficiente de transferéncia de calor pode ser calculado pe-
las equacBes empiricas para escoamento no interior de tubos e apresentadas
na Unidade 1. Uma das indicadas é:

Nu = 0,027 (Re)*¢(Pr)¥3(u/p, )03 (2.24)

Na pratica, o coeficiente global para evaporadores néo é obtido a partir dos
coeficientes individuais, pois as correlagdes disponiveis ndo sao validas para as
condi¢cBes operacionais, principalmente para o fluido em ebuli¢cdo. Assim, € mais
adequada a determinacao experimental do coeficiente global (U), considerando a
diferenca de temperatura que leva em conta a EPE (equacéo 2.22) e a pressao
do espaco-vapor. Aplica-se diretamente a equacdo 2.1 para a determinagéo do
coeficiente global (U) experimental.

O coeficiente global é influenciado pelos mesmos fatores que afetam os
coeficientes individuais (h), mas, se uma resisténcia for a controladora, grandes
mudancas nas outras resisténcias praticamente néo afetardo o coeficiente global,
conforme ja visto nos trocadores de calor.

Billet (1989) apresenta algumas correlacdes para a estimativa do coefi-
ciente de troca de calor (h) para fluidos em ebulicdo para diferentes tipos de
evaporadores.



Valores tipicos de coeficientes globais, para varios tipos de evaporadores, séo
apresentados na Tabela 2.2. Esses coeficientes aplicam-se as condi¢gdes sob as
guais esses evaporadores operam.

Tabela 2.2 Valores de coeficientes globais (U) para evaporadores.

U
Tipo de evaporador
(W/m? °C)
De pelicula ascendente 1000-2500
Circulacéo forgada 2000-5000
Pelicula agitada, com viscosidade de: 2000
1cP
1500
1P 600
100 P

Fonte: adaptada de McCabe, Smith & Harriott (1993).

No caso da indUstria agucareira, sdo encontradas, na literatura, algumas
correlacdes empiricas para a estimativa do coeficiente global de troca de calor
para evaporadores. Ndo ha uma equacao geral que possa ser utilizada para
gualquer situacdo. Tentou-se, com base em valores experimentais, expressar o
coeficiente global em funcéo da concentragdo ou da temperatura da solucao ou
ainda de ambos, utilizando-se de equacdes empiricas. As equacdes 2.25 a 2.27
sdo validas para o evaporador tipo calandra ou Robert:

~ 5,23.10°
X2 (%) + x& (%) + 800

(W/m2K) (2.25)

X. € X _sdo as fracbes massicas de soluto, em porcentagem, na alimentacéo e
no produto, respectivamente.

Outra equacao empirica é:

U 502t
X, (%)

(W/m?2K) (2.26)

em que t_é a temperatura da solugéo no efeito do evaporador, em °C. Uma mo-
dificacdo dessa equacao utiliza o valor de 465 no lugar da constante 502.

A equacdao proposta por Dessin (apud BALOH & WITTWER, 1995), equa-
¢do 2.27, é bastante utilizada:



U=0,613[100 - x, (%)](t; —54) (W/m?K) (2.27)

em que t_ € a temperatura, em °C, na camara de vapor de aquecimento do efeito.

Para evaporadores de tubos verticais longos — ou pelicula ascendente —, a
companhia fabricante de evaporadores GEA Wiegand propde uma expressao,
equacédo 2.28, que é funcado da viscosidade da solucdo de acucar, e foi deter-
minada a partir de medidas em equipamentos industriais, fornecendo, assim,
valores confiaveis:

230

= 70,305
M

U (W/im? K) (2.28)

Com pem Pa.s.

2.3.3 Condensadores acoplados aos evaporadores

O vapor gerado no evaporador deve ser condensado e retirado do siste-
ma. Como ja discutido, os evaporadores costumam operar sob vacuo. Assim,
esse vapor gerado fica, na maioria dos casos, sob presséo abaixo da atmosfera,
e o0 condensado deve ser descarregado como liquido na pressao atmosférica. O
fluido frequentemente utilizado como refrigerante é a agua.

Os condensadores costumam ser classificados em duas categorias: con-
densador de superficie e condensador de contato.

O condensador de superficie pode ser um trocador de calor, como um
casco e tubo, com o vapor escoando de um lado e a agua do outro. Como jé foi
visto na parte referente aos trocadores de calor, os fluidos ndo se misturam, e
a troca de calor ocorre através de uma parede, geralmente metélica. Se for um
casco e tubo, podera operar na horizontal ou na vertical, com o vapor no casco
ou no tubo.

Quando o vapor esta a pressao abaixo da atmosférica, o condensado deve
ser retirado com uma bomba, e os gases incondensaveis, como ar, CO,, N,
normalmente presentes com o vapor, séo retirados pelo sistema de vacuo.

Os condensadores de superficie sdo mais caros e utilizam mais agua do
gue os de contato. Devem ser empregados quando a mistura entre condensado e
fluido refrigerante néo for desejada. No entanto, apresentam algumas vantagens
como: hdo contaminar a 4gua de resfriamento, o vapor condensado pode retornar
para a caldeira e necessitam de menor altura para instalagéo.



O condensador de contato, como sugere 0 nome, coloca o vapor e o fluido
refrigerante em contato direto, ndo havendo uma parede separando os dois
meios. Ndo ha, assim, uma superficie de troca de calor, 0 que pode admitir
maiores temperaturas de saida da agua. Além disso, a perda de carga para
0 vapor € menor quando comparada ao condensador de superficie. Ha algu-
mas formas de tornar esse contato eficiente, como a utilizacdo de enchimento,
sprays ou escoamento em cascata.

E muito comum ter acoplado & parte inferior do condensador de contato uma
coluna barométrica, dai 0 nome condensador barométrico, em que o condensado
e a agua de resfriamento sdo descarregados na atmosfera por gravidade. A colu-
na barométrica € um tubo vertical com cerca de 10 m de comprimento, selado na
sua extremidade inferior pelo nivel de agua de um reservatoério. Esse reservatorio
recebe o condensado da coluna e € aberto para a atmosfera. Durante a operagéo,
o nivel de agua na coluna ajusta-se automaticamente, de modo que a pressao
no condensador mais a pressao exercida pela altura de liquido na coluna seja
igual a pressao atmosférica. Como a coluna deve ter cerca de 10 m de compri-
mento, o condensador devera estar sempre em local elevado, e cabe lembrar que
10 m de coluna-d’agua correspondem aproximadamente a pressdo atmosférica.
Minton (1986) apresenta detalhes sobre o reservatério e a selagem da coluna.
Na Figura 2.9, é apresentado um esquema de um condensador barométrico:
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Figura 2.9 Condensador barométrico.

O condensador de contato geralmente € mais barato e necessita de menos
agua. No entanto, a sua escolha passa por critérios ambientais e de custo. No
caso de a 4gua utilizada necessitar de tratamento, por causa do contato direto
com o vapor e possiveis contaminantes, o custo desse tratamento podera in-
viabilizar seu uso, tornando o condensador de superficie mais vantajoso. Mais
detalhes e tipos de condensadores de contato podem ser encontrados em
Hugot (1986).

Aqui 0 nosso interesse principal esta voltado para a estimativa da vazéo
de dgua necessaria para condensar o vapor gerado no evaporador. Para isso, é
preciso realizar um balanco de energia no condensador. Na Figura 2.10, estédo
representados esquematicamente os dois tipos de condensadores com as corren-
tes de entrada e saida.
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Figura 2.10 Esquema dos condensadores.

Vamos considerar, em todos os casos, que o condensado saia como li-
quido saturado, seja V a vazao massica do vapor gerado no evaporador cuja
entalpia especifica € H, a entalpia do condensado é h, M € a vazdo da agua
de resfriamento que entra a temperatura t, com entalpia h, e, para o caso do
condensador de superficie, sai a temperatura t, com entalpia h,. O balanco de
energia para o condensador de superficie fica:

VH, + Mh, =Vh + Mh, (2.29)

Para o condensador de contato, as duas correntes sdo misturadas, gerando
uma Unica saida cuja vazdo massica € a soma das duas correntes de entrada.
O balango de energia fica:

VH, + Mh, = (V + M)h, (2.30)

2.3.4 Evaporadores de multiplos efeitos

A evaporacdo em multiplos efeitos é utilizada em inUmeros processos,
como na producdo de acgucar, leite condensado, sais etc. A sua invencgéo, cuja
patente é de 1846, é atribuida a Norbert Rillieux, que a implantou na inddstria
acucareira da Louisiana, nos Estados Unidos.

Vamos considerar um evaporador que opere com as seguintes condicdes:

 Vapor de aquecimento a t, = 126 °C e H, = 648 kcal/kg;

* Vapor produzido, superaquecido a 97 °C — saturagdo a 51 °C —e H,, =
640,3 kcal/kg.



Esse vapor produzido possui uma entalpia elevada que pode ser utilizada,
e envia-lo simplesmente para o condensador € um desperdicio de energia. En-
tretanto, para utilizar esse vapor, cuja maior quantidade de energia disponivel
€ na forma de calor latente, é preciso que a troca de calor ocorra com algo que
esteja a uma temperatura abaixo de 51 °C — temperatura de saturacao do vapor.

Para evitar parte dessa perda e, portanto, para economizar energia, fo-
ram desenvolvidos os evaporadores de multiplos efeitos. Cada efeito ou corpo
de um evaporador de multiplos efeitos € analogo a um evaporador de efeito
simples, que vimos até agora. Um evaporador de multiplos efeitos consiste em
varios evaporadores conectados em série, em que o vapor produzido no primeiro
efeito é utilizado como vapor de aquecimento no efeito seguinte. O vapor gerado
no ultimo efeito vai para um condensador. A solugdo produzida no primeiro efei-
to também pode ser alimentada no seguinte. Ocorrendo isso, nota-se que a solu-
¢do produzida no segundo efeito estara mais concentrada que a do primeiro e,
portanto, se ambas estivessem sob a mesma pressao, a do segundo efeito teria
um ponto de ebulicdo maior. Assim, seria impossivel concentrar essa solucao,
maior temperatura de ebuli¢cdo, utilizando o vapor do efeito anterior, menor tem-
peratura. O uso desse vapor soO sera possivel se o segundo efeito estiver a uma
pressao inferior a pressao do primeiro efeito, de modo que a temperatura de
ebulicdo da solu¢do mais concentrada seja inferior a temperatura de ebulicdo
da menos concentrada. Essa condicdo se estabelece automaticamente a partir
das temperaturas do ultimo efeito, do vapor de aquecimento do primeiro efeito
e das trocas de calor em cada efeito.

A numeracao dos efeitos, por convencao, é feita a partir do efeito em que en-
tra o vapor de aquecimento (S) e no sentido do caminho do vapor. Nas unidades
de evaporacédo, normalmente o maior custo é referente ao vapor de aquecimento,
por isso a necessidade de um melhor aproveitamento do vapor. Na industria que
emprega evaporadores, 0 método mais comum para economizar energia é utilizar
os evaporadores de muiltiplos efeitos. E muito comum encontrar evaporadores de
dois, trés, quatro e cinco efeitos.

Uma maneira bastante didatica para entender o funcionamento dos evapo-
radores de mdltiplos efeitos é apresentada por Badger & Banchero (1954), em
Introduction to chemical engineering. Os autores explicam o inicio da operacao
de um evaporador de trés efeitos. Esse evaporador é apresentado na Figura 2.11,
em que séo colocados trés evaporadores do tipo calandra, conectados em série,
formando um evaporador de trés efeitos. As correntes do processo também estéo
indicadas:
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Figura 2.11 Evaporador de mdltiplos efeitos.

Comeco da operacéo

No inicio, todo sistema esta frio e submetido a pressao atmosférica, e cada
corpo é enchido com a solugéo a ser concentrada até um nivel predeterminado.
O sistema de vacuo, acoplado ao condensador, comeca a funcionar, e as val-
vulas v, v, e v, — nas linhas de incondensaveis — sdo abertas. Essas valvulas
permitem a ligacdo do espaco-vapor com a regido do vapor de aguecimento,
possibilitando a retirada de incondensaveis de todo o sistema com apenas um
sistema de vacuo. Todas as outras valvulas estdo fechadas. Como exemplo,
vamos considerar que o vacuo a ser operado no ultimo efeito seja de 66 cm de
Hg — temperatura de saturagéo de 52 °C.

Com o sistema de vacuo operando por algum tempo, todas as diferentes
regides dos trés evaporadores estardo, aproximadamente, sob esse mesmo
vacuo. Considerando que as valvulas v, estdo abertas e que nas tubulagdes de
vapor gerado néo ha valvulas, todos os espacos-vapor e regides de aquecimento
estéo ligados e, portanto, aproximadamente na mesma pressao, pelo menos
nesse inicio.

Comeca-se a injetar vapor vivo abrindo-se a valvula para a entrada de S
e, em seguida, a valvula do condensado para a saida de D,. Ajusta-se a vazéo
de modo que se estabeleca uma pressao p, na regidao de aquecimento do pri-
meiro efeito; nessa presséo, a temperatura de saturagédo do vapor é t,. O vapor
de aguecimento (S) tendera a deslocar o ar e qualquer gas ndo condensavel
presente no cesto de vapor, saindo pela valvula v,. Quando praticamente todo o
ar for deslocado, essa valvula sera fechada quase que totalmente.

A solugéo diluida no primeiro efeito recebe o calor por causa da conden-
sacéo do vapor (S), e o condensado D, sai do sistema pela tubulacéo e valvula
correspondentes. N&o é necessario que se tenha exatamente uma valvula, mas
um acessorio, como um purgador, que impeca que 0 vapor sem condensar saia
do equipamento. A solugéo diluida comeca a se aquecer e atinge a temperatura



de ebulicao correspondente ao vacuo de 66 cm de Hg, que ainda é o vacuo do
espaco-vapor do primeiro efeito. Para simplificar, considera-se que essa solu-
cdo tenha EPE igual a 0 (zero), e, portanto, entrara em ebulicdo em 52 °C. O
vapor gerado no primeiro efeito vai, através da tubulacao, para o evaporador Il
— cesto de aquecimento. Esse vapor tende a expulsar o ar ali contido, e, quando
isso ocorrer, a valvula v, sera quase totalmente fechada.

O vapor que esta saindo do evaporador | transmite seu calor latente para
a solucdo no evaporador Il, e esta se aquece. Conforme a solucéo é aquecida,
0 At no evaporador Il vai diminuindo — diferenca entre a temperatura do vapor
condensando e a temperatura da solugdo. Se esse At comecar a diminuir, a quanti-
dade de vapor condensando no cesto de aquecimento do evaporador Il também
diminuird e consequentemente a pressao aumenta. O espago-vapor do primeiro
efeito esta ligado ao cesto de aquecimento do segundo, sem valvula entre eles.
Aumentada a pressdo nesse cesto de aguecimento, aumenta também no es-
paco-vapor do efeito I. Se a pressdo aumentar, o ponto de ebulicdo da solucéo
no efeito | também aumentara e, portanto, o At no primeiro efeito diminuira. Isso
vai ocorrendo gradativamente até que o ponto de ebulicdo no segundo efeito é
atingido, isto é, 52 °C para esse exemplo — vacuo de 66 cm Hg.

O mesmo processo se repete no evaporador lll. A solugéo vai sendo aque-
cida, e o At vai diminuindo. Até comecar a ferver, menos vapor é condensado,
a pressao sobe no espaco-vapor do evaporador I, a temperatura de ebuli¢cdo da
solucdo nesse evaporador aumenta, e consequentemente o At desse corpo dimi-
nui. Isso faz com que a taxa de condensacao no cesto do evaporador Il diminua
e que a pressao também suba no espago-vapor do evaporador | até que o eva-
porador atinja o estado estaciondrio. Dessa forma, a pressao no espaco-vapor do
primeiro efeito fica maior do que a do segundo efeito; a do segundo, maior que a
do terceiro, e assim sucessivamente.

Como resultado da ebulicdo, o nivel comeca a baixar no evaporador I, e a
valvula de alimentacao deve ser aberta, permitindo a entrada de F para manter
o nivel constante. O mesmo deve ser feito com L, e L, para manter esse nivel
constante nos trés evaporadores. Qualquer mudan¢a em uma das véalvulas im-
plica nova regulagem nas outras.

A solucdo no evaporador Il torna-se mais concentrada e, quando atingida
a concentracdo desejada, a valvula de retirada de produto é aberta, e a bomba
para retirar o produto L, € acionada — a pressdo esta abaixo da atmosférica. O
evaporador estd operando de forma continua: a alimentag&o entrando, e o pro-
duto sendo retirado.

Da maneira como se inicia a operagéo do evaporador de multiplos efeitos,
pode-se notar que as temperaturas t, e t, foram atingidas como resultado do



alcance automatico do equilibrio do evaporador. Desde que t_ e t, sdo fixos, At,,
At, e At, sdo obtidos automaticamente. Em outras palavras, o equilibrio descrito
€ automatica e continuamente mantido, e ndo pode ser regulado ou controlado,
exceto pela alteracdo dos coeficientes globais dos efeitos.

A troca de calor no primeiro efeito é:

q, = UA AL, (2.31)

Parte desse calor é utilizada, na realidade, para aquecer a solugéo até seu
ponto de ebulicdo. Se essa quantidade for desprezada ou se for considerada
gue a alimentacdo entra na temperatura de ebulicdo da solugdo concentrada
referente a pressdo do espaco-vapor, segue que todo calor ¢, devera se trans-
formar em calor latente que sai com o vapor produzido. Assim, todo calor ¢, que
foi gasto para produzir o vapor V, devera ser fornecido quando esse vapor se
condensar no segundo efeito.

O calor trocado no segundo efeito corresponde a:
a, = U,AAt, (2.32)
Considerando as hipoteses acima, tem-se que:

0,0, (2.33)

e, estendendo para q,, tem-se:

q,~0q,~0Q, (2.34)
ou seja:
U A At = UAAL = UAAL, (2.35)

Deve ficar bem claro que essas equagdes sdo apenas aproximadas, Uteis
guando é necessaria uma estimativa preliminar ou para iniciar um processo
iterativo.

Em muitos processos quimicos que utilizam multiplos efeitos, costuma-se
utilizar todos os efeitos com a mesma area de troca por economia de constru-
¢ao. Nessa situacado, a equacao 2.35 passa a ser:



U,At, = UAL = UAL, (2.36)

Assim, os Atsdo aproximadamente proporcionais ao inverso de U.

2.3.4.1 Balango de massa € energia

As equacdes dos balancos de massa e energia desenvolvidas para um
evaporador podem ser aplicadas para cada efeito do evaporador de multiplos
efeitos. Portanto, as equagdes 2.6, 2.7 e 2.9 aplicam-se para cada efeito, con-
siderando-se naturalmente as vazfes e concentragdes correspondentes. Além
dessas, pode-se escrever uma equacao para o balanco global de massa e de
soluto para o evaporador como um todo. Considerando como exemplo ainda um
evaporador de trés efeitos, operando em regime permanente, para o soluto temos:

Fx.=L,X%, (2.37)

sendo x, a fracdo massica de soluto saindo do terceiro efeito.

Balanco global de massa:

F=L,+V,+V,+V, (2.38)

2.3.4.2 Desempenho dos evaporadores de multiplos efeitos

Economia

Como vimos nos evaporadores de efeito simples, quando a alimentacéo
entra préxima a temperatura de ebulicdo da solucdo concentrada, a economia
é de aproximadamente 1. Assumindo a aproximagédo de que 1 kg de vapor de
aquecimento gera 1 kg de vapor no espaco-vapor, a economia sera 1.

Se aplicado esse raciocinio para os evaporadores de multiplo efeito, tem-se
gue 1 kg de vapor de aquecimento gerara 1 kg de vapor no primeiro efeito, e este,
por sua vez, ao se condensar, gerara outro 1 kg no proximo efeito. Isso quer
dizer que, de forma aproximada, para um evaporador de N efeitos havera N kg
de vapor produzido para cada kg de vapor alimentado ao primeiro efeito. Cabe
lembrar novamente que essa € uma relacdo apenas aproximada.



Do exposto, conclui-se que a razao de utilizar evaporadores de mdltiplos
efeitos é assegurar o aumento da economia de vapor.

Capacidade

A capacidade, como ja explicitado, € a quantidade de agua (solvente) eva-
porada na unidade de tempo, e uma maneira de expressa-la € por meio da quan-
tidade de calor trocada. No caso dos multiplos efeitos, em que os calores latentes
envolvidos sdo aproximadamente iguais — ja foi visto que no efeito simples nao
€ exato —, a capacidade pode ser expressa por meio do calor trocado em todos 0s
efeitos. Considerando ainda como exemplo um evaporador de trés efeitos, tem-se:

q,= UlAlAtl (2.39)
q,= UzAzAt2 (2.40)
q,= U3A3At3 (2.41)

A capacidade total é:

g=0q,+d,+0q,=UAAt + UAAL + UAAL, (2.42)

Assumindo-se que todos os efeitos tém a mesma area A e considerando um
valor médio de U para os trés efeitos, a equacéo 2.42 pode ser escrita como:

q=U,  A(At + At +At) = U__ AAt (2.43)

Considerando agora um evaporador de efeito simples com area igual a de
um dos efeitos do multiplo efeito anterior, que esteja operando com uma diferenca
de temperatura At e que tenha um valor de U igual a U__,, qual é a equacéo da
troca de calor que expressa a capacidade?

q=U_ AAt (2.44)

Essa equacado é a mesma da capacidade do evaporador de trés efeitos.

Concluséo: se o numero de efeitos de um sistema de evaporacao variar e se
0 At total for mantido constante, a capacidade total do sistema nao se alterara.

Na realidade, a capacidade do multiplo efeito podera ser menor do que a
do efeito simples, pois, para as mesmas condi¢des terminais, t, e pressao do



ultimo espago-vapor, o At do multiplo efeito ser& menor que o At do efeito simples,
como veremos a seguir. No entanto, o valor de U__, do mltiplo efeito pode ser
maior do que o de U do efeito simples — as solu¢des séo pouco viscosas nos pri-
meiros efeitos —, e essa diferenga no coeficiente pode compensar a reducao no At.

2.3.4.3 Numero 6timo de efeitos

A economia nos indica que o aumento do numero de efeitos reduz o con-
sumo de vapor para um determinado servico e a capacidade indica que um
evaporador de efeito simples, operando nas mesmas condi¢cdes terminais que
um de multiplo efeito e tendo uma &rea igual a um dos efeitos, realiza o servico.

O problema da escolha do numero de efeitos acaba recaindo sobre o ba-
lango de custos, considerando o custo do vapor de aguecimento e 0S custos
do equipamento e da operacéo. Se o custo de 1 m? de area de aquecimento for
constante, independentemente do nimero de efeitos, o investimento necessario
para um evaporador de N efeitos serd N vezes o de um evaporador de efeito sim-
ples de mesma capacidade.

Os custos do equipamento — custos fixos — por ano podem ser considerados
como uma porcentagem do custo total do equipamento. O custo do vapor cai
rapidamente no comeco, mas esse efeito vai diminuindo. A méo de obra pode
ser considerada constante e praticamente ndo varia com o nimero de efeitos.
O custo total de operacao € a soma de todas essas curvas e apresenta um ponto
de minimo, que corresponde ao numero Otimo de efeitos. Isso pode ser bem
visualizado no gréfico apresentado na Figura 2.12:

Custo/ano

\r_‘// Custo total

Evaporador

Vapor + agua

Mao de obra

ne otimo de efeitos ne de efeitos

Figura 2.12 Determinacéo do numero 6timo de efeitos.



2.3.4.4 Efeito da elevacéo do ponto de ebulicdo na diferenca de
temperatura

Sabe-se que, nos evaporadores de efeito simples, a capacidade é a quan-
tidade de vapor produzida por tempo, podendo ser representada pelo calor tro-
cado no equipamento, isto €:

q = UAAL (2.45)

Em relagcdo ao At nos evaporadores de multiplos efeitos, considerar uma so-
lucdo que esta sendo concentrada e que possui EPE consideravel. Sabe-se que o
vapor gerado nessa ebulicdo € superaquecido e que, para o célculo da quantidade
de calor, 0 At é a diferenca entre a temperatura de saturagcdo do vapor de aqueci-
mento e a temperatura de ebulicdo da solucéo, ainda que o vapor de aquecimento
esteja superaquecido (Figura 2.8).

Em evaporadores de mdltiplos efeitos, o vapor produzido no primeiro efeito
€ utilizado como vapor de aquecimento no segundo efeito; assim, se a solucao
possuir EPE, esse vapor estara superaquecido. Dessa forma, qual At deve ser
usado para calcular a quantidade de calor trocada no segundo efeito? A mesma
pergunta se coloca para os efeitos seguintes.

Quando a Figura 2.8 foi apresentada — At em evaporador de efeito simples —,
explicou-se o porqué da utilizacdo da temperatura de saturacéo do vapor de aque-
cimento, mesmo quando este estiver superaquecido. Para perceber o que isso
acarreta nos evaporadores de mudltiplos efeitos, deve-se considerar os diagramas
apresentados na Figura 2.13, os quais sé&o representativos dos At para um evapo-
rador de efeito simples, um evaporador de dois efeitos e outro de trés efeitos, todos
operando com as mesmas condi¢des terminais, ou seja, com a mesma temperatu-
ra do vapor de aguecimento t, e com 0 mesmo vacuo no Ultimo efeito para produzir
a mesma solugéo concentrada. Como exemplo, considere t, = 126 °C e um vacuo
cuja temperatura de saturacéo do vapor produzido seja 48 °C:
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Figura 2.13 Representacdo dos At em um evaporador de efeito simples, de dois efei-

tos e de trés efeitos.

A altura total de cada coluna representa a diferenca de temperatura entre
0 vapor de aquecimento e a temperatura de saturacao do vapor produzido no
ultimo efeito de cada sistema. Tem-se em cada um dos trés casos:

Evaporador de efeito simples:

Do At total, a parte hachurada representa a EPE, e, portanto, o At efetivo
ou real sera:

At=126 -54=72°C

Evaporador de dois efeitos:

Ha duas regibes hachuradas, uma para cada efeito, por causa das duas
EPE, e 0 At efetivo € a soma dos At individuais:

At=At, + At, = (126 — 104) + (95 — 54) = 22 + 41 = 63 °C

Esse At é menor do que o0 At de um evaporador de efeito simples operando
nas mesmas condicdes terminais.

Evaporador de trés efeitos:

Ha trés regibes hachuradas por causa da EPE dos trés efeitos. Por isso, 0
At efetivo € ainda menor:

At=At + At, + At, = (126 - 112) + (103 - 88) + (80 - 54) =14 + 15+ 26 =55 °C



Por meio desses trés exemplos, é possivel obter uma equacao geral para
0 At efetivo de um evaporador de multiplos efeitos, que seria:

At=t. -t —2EPE (2.46)

S sat,N

em que t_, € a temperatura de saturagéo do vapor produzido no Gltimo efeito (N).

Em um evaporador de multiplos efeitos, em termos de At total, as EPE de
cada efeito sdo perdidas conforme o vapor passa de um efeito para outro.

A economia dos evaporadores de multiplos efeitos praticamente ndo € in-
fluenciada pela EPE, pois ela depende do balanco de energia e ndo da taxa de
transferéncia de calor. No entanto, se a solugéo possuir EPE, a capacidade de um
evaporador de duplo efeito serd menor que a metade da capacidade de dois eva-
poradores de efeito simples, cada um deles operando com as mesmas condi¢ées
terminais. Ja a capacidade de um evaporador de trés efeitos € menor que um terco
da capacidade de trés evaporadores de efeito simples operando nas mesmas con-
digbes terminais.

2.3.4.5 Retirada de vapor (sangria)

Uma maneira de melhorar a recuperacao de energia em um determinado
processo € utilizar parte do vapor gerado em um ou em alguns dos efeitos de
um evaporador de multiplos efeitos, supondo que o segundo efeito de um eva-
porador de multiplos efeitos esteja operando com temperatura de ebulicdo de
88 °C (EPE = 0) e que, em outros pontos do processo, no qual o evaporador
esta inserido, seja necessario aquecer fluidos a temperaturas inferiores a 80 °C.

Esse aquecimento pode ser feito por meio do vapor retirado do segundo
efeito do evaporador, por exemplo. Uma parte do vapor gerado no segundo efeito
€ desviada para esse aqguecimento e o restante segue para o terceiro efeito.
Toma-se como base o vapor de aquecimento do primeiro efeito. O vapor gerado
no segundo efeito ja evaporou no evaporador de multiplos efeitos duas vezes
sua massa de agua. Com isso, a economia de energia do processo como um
todo pode ser melhorada se comparada a situacdo em que esse aguecimento
é feito com vapor vivo — idéntico ao utilizado no primeiro efeito do evaporador.

Se essas retiradas de vapor forem pequenas quando comparadas a quanti-
dade total que passa de um efeito para outro, ndo sera necessario tomar providén-
cias especiais quando se faz o projeto do evaporador, pois ele atingira a distribuicao
de temperatura prépria para permitir essa maior geracao de vapor no efeito do qual



ele é retirado. Se a quantidade retirada for grande, podera ser necessario aumentar
a &rea de troca em alguns efeitos para preservar uma distribuicdo de temperatura
razoavel.

Essa aplicacdo ocorre nas usinas de aclcar, em que ha um pré-evaporador
cuja &rea de troca € bem maior do que a dos efeitos seguintes. Com isso, é possi-
vel fazer uma sangria de vapor utilizado em outros pontos da usina. Costuma-se
dizer que o pré-evaporador € a segunda caldeira da usina por causa da dimensao
da quantidade de vapor que pode ser desviada.

Os resultados numéricos de tais retiradas de vapor s6 podem ser determi-
nados por meio de célculos de balango de energia, com a possibilidade de obter
resultados surpreendentes quanto a economia da planta como um todo, embora
a economia do evaporador diminua.

2.3.4.6 Métodos de alimentacao

Alimentacao frontal ou de correntes paralelas — forward feed, cocurrent
feed

A solucédo diluida € bombeada para o primeiro efeito do evaporador, passa
em seguida por todos os efeitos e sai concentrada no ultimo efeito. A solu¢éo
e 0 vapor percorrem o evaporador na mesma direcdo. Na Figura 2.14a, é apre-
sentada esse tipo de operacéo.

A solucédo percorre o evaporador no sentido da diminuicdo de pressao, e
sua concentracao vai aumentando de efeito para efeito — de 1 para N. Dessa forma,
a transferéncia de um efeito para outro pode ser feita sem bombas, as quais sdo
necessdrias apenas para alimentar a solucdo diluida e retirar a concentrada
(vacuo). Esse método de operacdo é bastante comum. Nota-se que a solugédo
gue sai do efeito | entra no efeito Il com uma temperatura maior do que o ponto
de ebulicdo da solucao concentrada no efeito I, gerando uma quantidade extra de
vapor devido & mudanca de pressao (flash).

A alimentacédo frontal é vantajosa quando a solucdo alimentada no pri-
meiro efeito estd quente, quando a solugdo concentrada a ser produzida tem
limitacdo de temperatura ou ainda quando a solugéo se torna mais sensivel a
temperatura com 0 aumento da concentracao. A solucdo concentrada é retirada
do efeito com temperatura menor, o que pode implicar alta viscosidade. A solucao
diluida é alimentada ao primeiro efeito com temperatura maior.



Alimentar um multiplo efeito que opera com alimentacgéo frontal com solugéo
diluida fria implica reducéo da economia, pois parte do vapor de aquecimento é
utilizada apenas para aquecer a solugéo, sem gerar vapor para o efeito seguinte.

Alimentacao de retorno (backward feed, countercurrent feed)

A solucgéo diluida é alimentada no ultimo efeito, indo um por um até o pri-
meiro efeito e percorre o evaporador no sentido contrario ao vapor e no sentido do
aumento da pressado. Em razédo disso, sdo necessarias bombas para transferir a
solucdo de um efeito para outro. Essa operacéo € apresentada na Figura 2.14b.

Nesse tipo de operacao, a solugdo concentrada é retirada do evaporador
no efeito com maior temperatura, o que pode reduzir a viscosidade de solu¢bes
concentradas. No caso de a alimentacéo ser fria, pode ser mais vantajoso utilizar
esse tipo de operacéo, pois a solu¢édo sera aquecida até uma temperatura menor
gue na alimentacao frontal, sendo utilizado o vapor produzido no penultimo efeito.

Alimentacao mista (mixed feed)

Essa alimentacdo € uma combinacgdo das duas anteriores. Por exemplo:
para o caso de um evaporador de trés efeitos, a alimentacdo entra no segun-
do efeito, vai para o terceiro como alimentacéo frontal e, em seguida, vai para
0 primeiro como alimentacado de retorno. Dessa forma, evita-se a utilizacao de
uma bomba entre 0 segundo e o terceiro efeitos, e a solucdo mais concentrada
é retirada no efeito de maior temperatura. Na Figura 2.14c, é apresentada essa
operagéo.

A alimentacdo mista é utilizada apenas para aplica¢des especiais. Por exem-
plo: se a temperatura de alimentacao estiver proxima a uma temperatura interme-
diaria do evaporador, essa forma de operagéo podera acarretar maior economia.

Alimentacdo em paralelo ou simultadnea (parallel feed)

A solucgdo diluida é alimentada em paralelo em todos os efeitos — ver Fi-
gura 2.14d. Essa alimentacgéo € utilizada nos evaporadores cristalizadores, es-
pecificamente na producdo de sal. A alimentacdo é uma solucdo saturada e
praticamente nenhuma solucéo é retirada, ndo havendo também transferéncia
de solucéo de um efeito para outro:
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Figura 2.14 Métodos de alimentacao: a) Frontal; b) De retorno; c) Mista; d) Em paralelo.

2.4 Estudos complementares

Na evaporacdo, héa véarias maneiras de economizar energia por meio da
manipulacdo de varidveis operacionais ou de alteragdes do equipamento. Nes-
se segundo caso, apresentamos apenas 0s evaporadores de multiplos efeitos.
Uma outra maneira de economizar energia é por meio da utilizacdo de recom-
pressao do vapor gerado no proprio evaporador. Detalhes sobre essa aplicagcédo
podem ser encontrados em Coulson & Richardson (1981) e Hugot (1986).

2.4.1 Saiba mais

Sobre os calculos de evaporadores de multiplos efeitos, podem ser con-
sultados os textos de Badger & Banchero (1954), Araujo (2007) e Hugot (1986),
direcionado para a industria agucareira.

2.5 Consideracdes finais

Vimos que evaporadores sdo equipamentos destinados a concentracao de
solucdes. Foram apresentados os fundamentos necessarios para a aplicacao
dos balancos de massa e energia e equacgéao de troca de calor nos evaporadores.
Vimos também que uma das formas mais utilizadas para economizar energia é
a utilizacdo de evaporadores de multiplos efeitos.



2.6 Exercicios

Exercicio 1 (solugdo com EPE = 0)

Agua residuaria com 0,10% de solidos (massa) deve ser evaporada em um
evaporador de efeito simples a pressao atmosférica com vazao de alimentacéo
de 30000 kg/h até uma concentragéo de 1,5%. E utilizado vapor de aquecimento
saturado a 3,5 kgf/cm?2. Qual a vazdo de agua que deve ser evaporada e qual a
vazao de vapor de aquecimento necesséria se a temperatura de alimentagéo for:

a) 95 °C b) 30 °C

Exercicio 2 (solugédo de NaOH)

Um evaporador de efeito simples deve concentrar 12000 kg/h de uma solu-
cdo de NaOH de 20% a 50% de sélidos (massa); a alimentacéo esta em 40 °C.
A pressao do vapor de aguecimento é de 2,5 atm (abs), e, no espacgo-vapor, deve
ser mantido um vacuo de 66 cm de Hg. O coeficiente global de transmisséo de
calor, U, € 1300 kcal/(h m? °C). Calcule o consumo de vapor, a economia e a
area da superficie de aquecimento. Calcule o consumo de agua no condensador
de superficie se a temperatura de entrada da agua de resfriamento for de 25 °C
e 0 At na saida do condensador for 10 °C — diferenca entre a temperatura de
condensacao do vapor e temperatura de saida da agua.

Exercicio 3 (solucdo de acucar)

Um evaporador de efeito simples deve concentrar 5000 kg/h de caldo de
cana com 15 °Brix até 30 °Brix. A solucao diluida entra no evaporador a 40 °C,
o vapor de aquecimento utilizado esta saturado a 120 °C, e 0 espago-vapor do
evaporador deve operar com pressao de 0,3 atm. Calcule a area de troca de calor
do evaporador, o consumo de vapor de aquecimento e a economia do evapora-
dor. Considere:

» Coeficiente global de troca de calor (U) = 1800 kcal/(hm2 °C).

» Calor especifico da solucéo (cp em kcal/(kg °C) =1 — 5,62 x 10-®B, sen-
do B o Brix da solugéo.



Resolucdo:

» Balanco de Massa (equacfes 2.6 e 2.7)
Soluto: 5000 x 0,15 =L x 0,3; L = 2500kg/h
Global: V = 5000 — 25000 = 2500 kg/h

« Para o célculo do consumo de vapor necessitamos do Balango de Energia

(equacéao 2.10)

* Fho+Shg=VH, + Lh_ + Q_; consideraremos Q_ =0

Do enunciado temos:

* t, =120 °C saturado, portanto A, = 525,7 kcal/kg (tabela-vapor de agua

saturado)

» Solucdo alimentada:
* h = C et — 0) equacéo 2.16;
* t =40°Cecp =1-5,62x103x15=0,916 kcal/(kg°C);
¢ h_=0,916(40 - 0) = 36,64 kcal/kg.

* Espaco-vapor:
e p=0,3atm=0,31 kgflcm? =22,8 cm Hg;

* t°de saturagdo no espaco-vapor = 69 °C.

Para o calculo da EPE de solugbes de agucar, utilize a equagéo 2.3 do

texto.

EPE =0,025B

30+B ( O,54h)
1- (2.3)

103,6-B 229-h

sendo B o Brix da solugéo, h o vacuo expresso em cm de mercurio e a EPE

expressa em °C.

Atencdo: para o uso da equacgéao 2.3, utilize as unidades exigidas; além dis-
S0, veja que h é o vacuo, e ndo a pressao.



B=30eh=76-22,8 =53,2 cm Hg

EPE = 0,025 x 30 [(30 + 30)/(103,6 — 30)] [1 — 0,54 x 53,2/(229 — 53,2)] = 0,51 °C

O ponto de ebulicdo da solucdo concentrada nas condi¢cdes do espaco-
vapor é (equacgéo 2.5):

t=69+0,51=69,51°C

e h = ¢, (t —0) equacdo 2.17

L

t =69,51°Cecp=1-5,62x10°x 30 = 0,831 kcal/(kg °C)

h, =0,831(69,51 - 0) = 57,8 kcal/kg

Com as condi¢cdes do espaco-vapor pode-se obter a entalpia do vapor
produzido (equacao 2.18).

¢ HV = Hv sat + va (tL - 1:sat) = Hv sat + CDV EPE

* H, ., =627 kcal/kg (tabela de vapor saturado)
* H,=627 + 0,46 x 0,51 = 627,23 kcal/kg

Voltando para BE

5000 x 36,64 + S x 525,7 = 2500 X 627,23 + 2500 X 57,8 + 0
S = 2909 kg/h

Economia (equacéo 2.20)
E =V/S = 2500/ 2909 = 0,859

Area de troca de calor (equac&o 2.19)

* A=qg/(UAY)

* =SA,=2909 x 525,7 = 1529261 kcal/h
* At=120-69,51 =50,49 °C

e U =1800 kcal/(hm?°C) dado



Portanto:

A=16,9 m?

Acrescentando um condensador

Se utilizarmos um condensador de contato com agua disponivel a 25 °C,
gual a vazao de agua necesséria para condensar todo o vapor produzido? Con-
sidere que o condensado saia como liquido saturado?

BE no condensador de contato (equacéo 2.30)
VH, +Mh = (V + M)h,

h, entalpia da agua pura a 25 °C; h, entalpia da agua pura a 69 °C (referente
a pressao no condensador, a mesma do espaco-vapor) e M a vazao de agua.

h,=1x (25 - 0) = 25 kcal/kg

h, =1 x (69 - 0) = 69 kcal/kg

O BE fica:

2500 x 627,23 + M x 25 = (2500 + M)69

M = 31718 kg/h






UNIDADE 3

Psicrometria






3.1 Primeiras palavras

A Psicrometria ndo é uma operacgédo unitaria. Ela apresenta os fundamentos
e definicdes relacionadas a um sistema envolvendo um vapor e um gas. Esses
fundamentos séo utilizados principalmente nas operagdes unitarias de secagem,
umidificacdo e desumidificacdo de gases. Definicoes de, por exemplo, umidade
do ar e umidade relativa sédo apresentadas na Psicrometria.

3.2 Problematizando o tema

O ar que respiramos pode ser utilizado, ap6s algum tratamento, como fluido
refrigerante, de aquecimento ou de arraste. O ar & composto de uma mistura de
gases, como O, e N,, principalmente, mas ha também, na atmosfera, vapor de
agua. Portanto, na atmosfera, h4 uma mistura gas-vapor, composta de ar e vapor
de &gua. Gas é aquele componente que, nas condi¢Bes de temperatura e presséao,
s6 existe na fase gasosa. E o caso do O,, N, e demais gases que comp&em o ar
gue, nas condicdes do ambiente, s6 encontramos ha fase gasosa. Vapor é aquele
componente que, nas condicdes de temperatura e pressdo, pode existir na fase
liquida ou na forma de vapor. E o caso da agua, que, nas condicbes ambientais,
pode estar presente na fase liquida e gasosa.

3.3 Psicrometria

A Psicrometria estuda as propriedades das misturas ar-vapor de agua e tam-
bém, por analogia, os principios que determinam as propriedades e o comporta-
mento das misturas formadas pelos chamados gases permanentes e 0s vapores
condensaveis. Como apresentamos, gas € o componente que esta presente
apenas na fase gasosa; ja vapor é a forma gasosa do componente que pode estar
presente também na fase liquida.

Os conceitos e definicdes que a Psicrometria traz podem ser importantes
nas operacoes de secagem, umidificacdo e desumidificacdo de gases, em que
ocorre transferéncia de massa entre uma fase liquida e um gas, sendo o gas inso-
lGvel no liquido.

As deducbes serdo feitas para o sistema ar-agua, porém as mesmas relacoes
séo validas para um gas inerte e um solvente quaisquer. A convencdo adotada
ser&: o indice A representa o componente na forma de vapor (agua) e o indice B, o
gés inerte (ar).



As propriedades da mistura gas-vapor variam com a pressao total que,
nas deducdes, estara fixa. Como, na maioria das aplicacdes da Psicrometria, a
pressdo é atmosférica, sera utilizada a lei dos gases ideais.

3.3.1 Definigoes

3.3.1.1 Umidade (absoluta) ou conteldo de umidade ou razao de umidade

E a massa de vapor contida na unidade de massa de ar seco.

Para o sistema ar-agua:

Mg

H=
m

(3.1)

arseco

Costuma-se expressar a umidade em termos de presséo parcial. A pressao
parcial de um componente em uma mistura gasosa pode ser representada por:

Pa =YaP (3.2)

F_)B = yBP (3-3)

sendo p, a pressédo parcial do componente A — vapor de agua — na mistura
gas-vapor, y, a fragdo molar do componente A na mistura gas-vapor e P a pres-
séo total do sistema.

Sabe-se ainda que:

Pr+Ps =P (3.4)

Isolando pg, tem-se:

Pz =P —p, (3.5)

Igualando as equacdes 3.5 e 3.3, obtém-se:

P=Px = YP @0

Dividindo a equacéo 3.2 pela 3.6:



Pa_ _YaP_Ya (37)
P-px YsP Vs

A fracdo molar de A pode ser expressa como:

My

M, (3.8)
My, Mg

My Mg

Ya =

Representando a fracdo molar de B de uma forma semelhante e introdu-
zindo as definicBes das fracbes molares na equacéo 3.7, obtém-se:

m%

M,
m, m
Ta M

Pa _ My Mg Pa _ maMg _ H% (3.9)
P—Pa m% P-—py mgM, Ma
Mg

H= My _Pa (3.10)

Portanto, a umidade é funcéo da pressao parcial do componente A (vapor).
No caso do sistema ar-agua a pressao atmosférica, a equacao 3.10 passa a ser:

Ho18_ Pa (3.11)
29P-p,

A umidade pode ser relacionada diretamente com a fracdo molar de A. Para
isso, basta multiplicar o numerador e denominador da equacéo 3.8 por (1/my),

obtendo-se:
H (3.12)
— MA
WEHT

My Mg



3.3.1.2 Umidade de saturagdo — gas saturado

Gas saturado é aquele no qual o vapor presente na fase gasosa esta em
equilibrio com o liquido, na temperatura do gas.

Se um gas seco insoluvel B for colocado em contato com um liquido A, este
evaporara e atingira o equilibrio. Nessa situacéo, a pressao parcial de A na mistura
vapor-gas atinge seu valor de saturacao, que é a presséo de vapor do liquido na
temperatura do gas. Ou seja, na saturacéo, tem-se o equilibrio entre o liquido e o
vapor. No equilibrio, a pressao parcial do vapor na mistura gas-vapor € igual a
pressao de vapor do liquido na temperatura do gas.

Sendo assim, para obter a equacao da umidade de saturacado, basta subs-
tituir na equacéo 3.10 a pressao parcial de A pela pressao de vapor do liquido
A na temperatura do gas:

My, Pa

He = A
s Mg P—pa

(3.13)

sendo p, a pressédo de vapor de A na temperatura do gas.

Para relembrar, é apresentado, na Figura 3.1, o diagrama pressao-tempe-
ratura para a agua. Nessa figura, a curva A-C, que divide as regides liquido e
vapor, representa a curva de pressao de vapor para a agua e termina abrupta-
mente no ponto critico (C). Nessa curva, o liquido esta em equilibrio com seu
vapor. H4 uma curva similar A-B para pressdes de vapor do gelo sublimando:



Curva de
congelamento

Presséo

Agua
liquida
Curva de

pressao de vapor

Temperatura

Figura 3.1 Diagrama pressao x temperatura para a agua.

3.3.1.3 Umidade relativa e umidade porcentual

O termo umidade relativa costuma ser empregado na literatura com dife-
rentes defini¢cbes, dependendo do autor, confundindo-se com o que definiremos
como umidade porcentual. A definicdo de umidade relativa que utilizaremos re-
presenta a relacao entre a pressao parcial do vapor na mistura gas-vapor e a
presséo de vapor do liquido na temperatura do gas, expressa em porcentagem:

H =100 (3.14)

Pa

A umidade porcentual costuma ser designada por varias formas, como
porcentagem de umidade absoluta, porcentagem de saturacao, saturacao relativa
e até umidade relativa. E definida como sendo a relag&o entre a umidade que o
géas possui e a umidade de saturacdo na temperatura do gas, expressa também
em porcentagem — lembrando que a umidade de saturacao é a umidade maxima
gue o gas pode ter numa determinada temperatura. A umidade porcentual é
dada por:

H =100 (3.15)
H



A umidade porcentual fornece a relagédo entre a umidade que 0 gas possui
e a umidade maxima que ele poderia ter na mesma temperatura.

A umidade porcentual pode ser relacionada com a umidade relativa por
meio da relacéo:

Pa My
H, = 1001 —100 17 PaMs _yy 17Ps (3.16)
Hsg NN 1-p,
1-py Mg

Exceto na saturacéo, a presséo parcial do componente A (p, ) € menor do
que a pressao de vapor do liquido A (p,). Portanto, a umidade porcentual (Hp)
sera menor do que a umidade relativa (H ). Para os casos extremos, ar seco e ar
saturado, a umidade porcentual € igual a umidade relativa. No caso do ar seco,
ambas séo 0 (zero) e, no caso do ar saturado, ambas s&o 100%.

3.3.1.4 Calor Umido

E a energia necessaria para aumentar a temperatura em 1 °C & pressio
constante de 1 kg de gas seco mais a umidade que o acompanha:

Cs =Cpg +HCy, (3.17)

sendo C,5 O calor especifico a presséo constante do gas seco e C,n O calor es-
pecifico a pressdo constante do vapor.

Para a maioria das aplicacdes com o sistema ar-vapor de agua, pode-se
considerar:

C,s = 0,24 keal/(kg °C) e C,. = 0,45 kcal/(kg °C).

A unidade do calor imido € energia por massa de gas seco por °C (kcal/kg
de ar seco °C) — lembrando que, quando a massa de ar seco € 1 kg, a massa de
vapor para uma dada umidade (H) é o proprio valor de H (equacgéo 3.1).

Cabe ressaltar ainda que, se tivermos um gas Umido cuja vazao de ar seco
€ M, a quantidade de energia necessaria para aumentar a temperatura de M kg
de ar seco mais a umidade que o acompanha seré:



q=McAt (3.18)
3.3.1.5 Volume umido

Volume Umido de uma mistura gas-vapor € o volume ocupado pela unidade
de massa de gas seco, juntamente com a umidade que o acompanha, na pressao
e temperatura do gas.

Por meio da lei dos gases perfeitos, pode-se relacionar o volume Umido
com a umidade e temperatura do gas:

V=—o (3.19)

m, m m 1
n:nA+nB:—A+—B:mB( A +—J (3.20)

Ma Mg

Introduzindo a definicdo de umidade absoluta dada pela equagédo 3.1,
tem-se:

n=m. |1 (3.21)
° IVIA MB .

Substituindo a equacéo 3.21 na 3.19 e lembrando que, pela definicdo de
volume Umido, m, € igual a 1 kg, tem-se:

H 1 \RT
Vy=| —+— — (3.22)
My, Mg P

Substituindo os valores de R e P: R = 0,082 atm L/(mol K) e P = 1 atm, v,
passa a ser expresso em (L de ar imido/g de ar seco) ou em (m? de ar umido/kg

de ar seco):
vy =| 3y 2100821 _ 6 00283 1 0,00456H) 1 + 273) (3.29)
M, M, | 1

sendo agora t a temperatura em °C.

Para um gas seco (H = 0), v,, € igual ao volume especifico. Para um gas
saturado (H =H_), o volume Gmido recebe o nome de volume saturado.



3.3.1.6 Ponto de orvalho

E a temperatura na qual a mistura gas-vapor torna-se saturada quando
sofre um resfriamento, mantendo a presséo e a umidade constantes.

Todas as misturas com a mesma umidade absoluta (H) tém o mesmo pon-
to de orvalho. Se a temperatura for reduzida além do ponto de orvalho, o vapor
condensara como um orvalho e a mistura restante continuaré saturada.

3.3.1.7 Entalpia total

Todas as substancias tém normalmente energia interna que pode ser iden-
tificada com a energia do movimento molecular. Valores absolutos da energia
interna U s&o desconhecidos, mas valores podem ser assumidos em relacéo a
um valor O (zero) arbitrario para uma temperatura particular. Em qualquer pro-
cesso em escoamento, ha uma energia adicional ao forgar as correntes para
dentro do sistema contra a pressao e forcar as correntes para fora. Esse traba-
Iho de escoamento por unidade de massa é PV, em que P é a presséo, eV 0
volume especifico. A energia interna e a de escoamento sdo convenientemente
agrupadas para dar uma energia composta, conhecida como entalpia h:

h=U + PV (energia/massa) (3.24)

Da mesma forma que para a energia interna, valores absolutos para a
entalpia ndo podem ser obtidos.

Para a agua, um estado de referéncia conveniente — entalpia O (zero) — é
agua liquida sob sua propria pressao de vapor de 611,2 Pa na temperatura do
ponto triplo, de 273,16 K (0,01 °C).

A variagdo isobérica da entalpia com a temperatura € apresentada na
Figura 3.2 para um fluido puro:
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Figura 3.2 Diagrama entalpia x temperatura.

Na regido de baixas pressbes e no estado gasoso, em que 0 comporta-
mento do gas é ideal, a entalpia é quase independente da presséo, de modo
gue as isobaricas aproximadamente se sobrepdem. O envelope VCL representa
as entalpias de vapor saturado sobre o0 segmento VC e as entalpias de liquido
saturado sobre o segmento CL, com as duas curvas se encontrando no ponto
critico (C). A diferenca de entalpia V'L corresponde ao calor latente de vaporiza-
¢do na temperatura t_ e diminui com o aumento da temperatura, tornando-se 0
(zero) no ponto critico (t ).

O calor especifico é definido pelo calor requerido para aumentar a tempe-
ratura de uma unidade de massa em uma unidade de temperatura.

Para um processo a P constante:

9Q
= = 3.25
(%) @29

em que o fluxo de calor dQ é a soma da mudanca da energia interna dU e o
trabalho feito contra a presséo PdV.

Assim, a equacéo 3.25 pode ser expandida em:



ouU oV oH
c.=|— | +P| — | =| —
Pl ot ot ot (3.26)

Dessa forma, as inclina¢des das isobéricas da Figura 3.2 produzem o ca-
lor especifico.

Em célculos de secagem e muitas outras aplicacBes, € mais conveniente
e possivel utilizar valores médios de calor especifico em intervalos finitos de
temperatura:

t
C, = AQ) _ 1 “c,dt (3.27)
At t, —t, ot

Para o caso de gases, o calor especifico (cp) pode ser expresso por poli-
némios de segunda ordem na temperatura no intervalo de 300 a 1500 K, porém
o termo quadratico pode ser desprezado para intervalos de temperatura que
ocorrem nas operacoes de secagem:

Se c,=a+ bt, segue que:
_ b =
c,=a+ E(t2 +1)=0C,[t,] (3.28)

Ou seja, o calor especifico médio é o calor especifico avaliado na tempe-
ratura media t .

A partir das equacdes 3.26 e 3.27, podemos estimar a entalpia de uma
substancia pura a partir do seu calor especifico:

h=cp,(t—1te) (3.29)

O calor especifico do ar seco a 300 K & 1,0049 kJ/(kg K) e a 400 K, 1,0135 kJ/
(kg K), de modo que, a baixas temperaturas, a entalpia do ar em unidades de kJ/kg
€ numericamente igual a temperatura em °C. O vapor de agua tem calor especifico
maior, 1,864 kJ/(kg K) e 1,901 kJ/(kg K), nas mesmas temperaturas anteriores.

Tendo em vista que a entalpia € uma propriedade extensiva, esperariamos
que a entalpia de um gas umido fosse a soma das entalpias parciais dos consti-
tuintes e mais um pequeno termo para considerar os calores de mistura e efei-
tos similares. Por conveniéncia, vamos definir a entalpia imida ou entalpia total,



h, como a entalpia da unidade de massa de gas seco e sua umidade associada,
pois essa base de gas seco é similar aguela adotada para expressar a umidade.
Portanto:

h,=h,+Hh, +Ah_ (3.30)

h, € a entalpia do gas seco, h,, a entalpia do vapor e Ah_, a entalpia devido a
mistura.

Para ar saturado com vapor de 4gua, essa entalpia de mistura é —0,63kJ/kg
a 60 °C, que e cerca de 1% de h, e pode assim ser desprezada.

Ha numerosos caminhos possiveis pelos quais o vapor pode aparecer a
partir do seu liquido. Por exemplo: o liquido pode ser vaporizado diretamente a 0 °C,
em gue a entalpia é 0 (zero) por definicdo, e superagquecido diretamente para uma
temperatura t. Alternativamente, o liquido pode ser aquecido até a temperatura t,
temperatura na qual o vapor resfriado se condensaria para formar orvalho, vapo-
rizado em t_ e superaquecido até t. Esse caminho produz a verdadeira entalpia
Umida. Entretanto, a entalpia final é quase independente do caminho de vaporiza-
¢do desde que o coeficiente de pressao isotérmico (0H/0p) seja muito pequeno.
Nessas condi¢des, podemos avaliar a entalpia Umida na temperatura t a partir
do primeiro caminho, envolvendo vaporizacdo a 0 °C — ver diagrama entalpia x
temperatura (Figura 3.2). Portanto, a entalpia do vapor de agua fica:

hy=2,+C,(t-0) (3.31)

emquec,, é o calor especifico do vapor e 1, € o calor latente de vaporizacgéo do
liguido A na temperatura de referéncia 0 °C.

Para o ar seco, assumindo também como referéncia 0 °C, fica:
hy=c, (t-0) (3.32)
E a equacéo 3.30 passa a ser:

h,=c (t—0)+Hc (t—0) + Ha, (3.33)

Colocando (t — 0) em evidéncia e introduzindo a definicdo de calor Umido,
temos:



h,=c(t-0)+Hh, (3.34)

Para ar saturado com agua a 20 °C, a entalpia estimada pela equacao 3.34
difere em apenas 0,3% do valor verdadeiro, mas, para 50 °C, a diferenca € de
5%. A equacdo 3.34 ndo sera recomendada se a umidade for maior que 0,05
kg de agua/kg de ar seco. Para trabalhos mais precisos, deve-se seguir 0 Unico
caminho de vaporiza¢do que produz o estado correto, e a entalpia do vapor
torna-se:

hy= Cou (t,—0)+ A +Cp, (t—1) (3.35)

aqui t, € a temperatura do ponto de orvalho da mistura.

Perceba que o liquido € aquecido de 0 °C até t_ - Con. € o calor especifico
médio do liquido entre O (zero) e t, —, temperatura na qual € vaporizado, e em
seguida, o vapor € aquecido de t, at—c_, € o calor especifico do vapor.

Utilizando-se da equagao 3.35, obtém-se uma nova equacao para a ental-
pia total (h) diferente da equacéo 3.33.

3.3.2 Temperatura de bulbo tmido

Suponha que ar insaturado estd em contato com agua liquida sob condi-
¢Oes adiabaticas — nenhum calor é recebido ou cedido pelas redondezas durante a
operacao. Desde que o ar ndo esteja saturado, hd uma diferenga de presséo par-
cial entre o ar imido e a 4gua, e esta evaporara para a corrente de ar, aumentando
sua umidade. O calor latente para a evaporacao da dgua ndo pode ser fornecido
externamente, pois o processo é adiabatico; assim, deve ser fornecido as custas
de um resfriamento do ar, da agua ou de ambos.

Consideremos um primeiro caso em que uma corrente de ar insaturado,
em uma temperatura inicial e umidade constante, esta passando sobre uma su-
perficie umida. Se a temperatura inicial da superficie umida for aproximadamente
a mesma do ar, a evaporacao da agua da superficie tmida tendera a diminuir a
temperatura da agua liquida. Quando a agua torna-se mais fria do que o ar, sera
transferido calor sensivel do ar para a 4gua. Finalmente, um estado estacionério
sera atingido em uma temperatura tal que a perda de calor devido a evapora-
cdo da agua sera exatamente balanceada pelo calor fornecido pelo ar. Nessas
condicBes, a temperatura da dgua permanecera constante. Essa temperatura é
chamada de temperatura de bulbo Umido. Se a temperatura inicial da superficie



Uumida for mais baixa do que a temperatura de bulbo imido, ela aumentara até a
temperatura de bulbo tmido.

Se o processo ndo for adiabatico, isto &, a superficie imida receber calor
nao apenas do ar, mas também das redondezas, mesmo que o estado estacio-
nario possa ser atingido, essa temperatura ndo serd apenas determinada pela
umidade do ar, mas também sera funcéo do calor transferido das outras fontes.

A origem do nome temperatura de bulbo imido vem da forma de determinar
essa temperatura experimentalmente. Se recobrirmos o bulbo de um terméme-
tro com algodado encharcado com agua e fizermos passar uma corrente de ar,
notar-se-a inicialmente uma diminuicao da temperatura indicada pelo termémetro.
ApoOs algum tempo, essa temperatura parara de cair e permanecera constante
num determinado valor, sendo chamada, entéo, de temperatura de bulbo imido.
N&o havendo alteracéo nas condi¢Ges do ar e enquanto o algodéo estiver enchar-
cado, o termémetro indicara a mesma temperatura.

Vamos agora equacionar o processo descrito e mostrar que a temperatura
de bulbo imido depende da umidade e temperatura do ar, e que ela serve jus-
tamente para determinar a umidade do ar.

Considere uma gota de agua em contato com ar e que ela ja tenha atingido
a temperatura de bulbo umido. Ao redor da gota de liquido, ha uma pelicula de ar.
Através dessa pelicula, esta sendo transferido, da agua para o ar, m kg/h de vapor
de agua. Se o calor latente da agua na temperatura de bulbo d4mido for 2, o
calor transmitido sera ma, .

No entanto, se a temperatura de bulbo imido estiver abaixo da temperatura
do ar, calor sensivel igual a g (kcal/h) estara sendo transmitido para o interior da
gota. Desde que a temperatura de bulbo Umido seja uma temperatura de estado
estacionario, temos:

g=mh (3.36)

bu

E preciso lembrar que a transferéncia de calor sensivel por convecgéo é
igual ao produto de trés fatores: coeficiente de transferéncia de calor, area de
troca de calor e diferenca de temperatura.

Seja hg o coeficiente de transferéncia de calor por conveccao do ar para a
superficie imida, t, a temperatura do ar e t , a temperatura da gota, entao:

a=hA(,-t,) (3.37)



O fluxo molar de massa de agua da interface para o gas (N,) pode ser
representado por:

Na =Kg(Ppy = Pa) (3.38)

N, € expresso em mols/(tempo x area), e k,, coeficiente de transferéncia de
massa, em mols/(tempo x area x pressao), p,, € a pressdo de vapor da agua
nat  —equilibrio na interface o gas esta saturado — e p, € a presséo parcial do
vapor de agua no ar umido (umidade Hg).

Desde que estejamos trabalhando com fluxo de massa e ndo molar, para
0 caso da agua, multiplicamos ambos os lados da equacédo 3.38 pela massa
molecular da 4gua (18 g/gmol), e a equacdo passa a Sser:

18N, =18K,(Pp, — Pa) (3.39)

Para a condi¢céo de estado estacionario, na qual a vazdo m de 4gua esta
sendo evaporada e transferida para a corrente de ar, temos:

m=18N,A =18k A(py, — Pa) (3.40)

Substituindo as equacdes de transferéncia de calor (3.37) e de massa
(3.39) na equacgéo 3.36, temos:

hyA (ty —tou ) = 18K,A (P, = Pa ) Ay (3.41)
Rearranjando:

— g\'g bu
P, —Psa=——"> 3.42

Quando se tem pequeno transporte de massa, a relagéo hg/kg € constante. A
equacao 3.42 é utilizada para determinar a composi¢ao de uma mistura ar-vapor a
partir das temperaturas observadas, t,et, determinando em seguida a umidade
do ar.

Vamos fazer uma simplificacao para introduzir a umidade do ar na equacao
3.42. Se a pressédo parcial do vapor de agua for pequena comparada com a



presséo P, como ocorre frequentemente, a expressdo da umidade absoluta se

reduzira a:
_18p, (3.43)
29P
pois P—p, =P .Assim como temos na interface ar saturado:
o, = a2 (3.44)
bu 18 .
e na corrente de ar
_ H,29P
= 3.45
Pa 18 (3.45)
Substituindo na equacgéo 3.42, obtém-se:
hy (ty —t,,)
H, =202 (3.46)

©0 T Mgkghy,P

H,, € a umidade de saturacdo na temperatura de bulbo Gmido, corresponde a
situacao da interface e assume estar em equilibrio o ar e o liquido, ou seja, o ar
na interface esta saturado.

A temperatura de bulbo umido depende apenas da temperatura do ar, que
passaremos a chamar de temperatura de bulbo seco, da umidade do ar e da
press@o ambiente, com a condi¢do de que a transferéncia de calor do ar para a
agua seja apenas por conveccao e a relacdo hg/kg seja constante.

Se as temperaturas de bulbo imido e bulbo seco forem conhecidas, a ob-
tencao da umidade do ar pela equacéo 3.46 sera direta, poisH,, t, t, e A, se-
rao conhecidos. Se, entretanto, desejar-se fixar t,, e determinar que temperatu-
ra e umidade do ar darédo essa temperatura de bulbo Umido, entdo, apenas H.,
t,, € A, seréo conhecidos, e t e H desconhecidos. Havera um grande nimero
de combinacfes de temperaturas e umidades que terdo a mesma temperatura

de bulbo Gimido.

Valores de hg/(kgMBP) sdo encontrados na literatura — ver Badger & Ban-
chero (1954, p. 384).



3.3.3 Temperatura de saturagao adiabatica

Em contraste com a situacdo considerada anteriormente para a tempe-
ratura de bulbo iumido, em que uma grande quantidade de ar foi colocada em
contato com uma pequena quantidade de agua, veremos agora o caso de uma
guantidade limitada de gas insaturado colocada em contato adiabatico com
uma quantidade de liquido recirculado grande o bastante para que sua tempe-
ratura permaneca constante. Durante o processo, o gas é umidificado e resfriado,
e deve haver contato suficiente com o liquido para ele atingir uma temperatura
de saturagdo t_. O liquido perdido por evaporacao € reposto a temperatura t, que
€ a temperatura de saturacao adiabética. Esse processo esta representado na
Figura 3.3, e ressalta-se que os valores t, @ Pa, que representam a condicdo do
ar na entrada, ndo sdo mais constantes ao longo do processo:

Ar, tg, Hg
, —_ _%Ar, ls, Hs
Agua, t.
/I\ lAgua, t,
<€

~_ Liquido reposto

t

5

Figura 3.3 Processo de saturacéo adiabatico.

Na Figura 3.3, o0 ar esta entrando com umidade H, e temperaturat, a agua
esta sendo recirculada, e sua temperatura permanece em t. Ha contato sufi-
ciente no equipamento para que o ar saia saturado com temperatura t, ou seja,
em equilibrio com a agua.

Um balanco de energia (entalpia) pode ser escrito para o processo. Como
este é adiabatico, temos:

entalpia na entrada = entalpia na saida

A entalpia do ar umido pode ser obtida pela equacgéao 3.34, s6 que utilizare-
mos como estado de referéncia a temperatura t,, e ndo mais 0 °C. Ou seja, para
a agua, o estado de referéncia € agua liquida a temperatura t, e, para o ar, a
mesma temperatura. Portanto, a entalpia do ar tmido na entrada é:

h,=c_(t,—t)+HA, (3.47)



A entalpia do ar na saida é:
h,=c

2 s.saida (ts

—t) +HA, = HJ. (3.48)

Para a agua, como sua temperatura é constante e igual a t, — estado de
referéncia —, sua entalpia ha entrada e na saida é 0 (zero).

Portanto, o balanco de energia fica:

c,(t,-t)+HA+0=+HA +0 (3.49)
Rearranjando:
Cq(ty —t5)

H, —H, = T (3.50)

S

Para um dado valor de t, essa equacdo contém apenas as variaveis H et
e € assim a equacao de uma curva no diagrama de umidade — carta psicrométrica
—, que veremos posteriormente. Se um valor for assumido para t_ — conhece-se,
portanto, H_e A_—, a equacao 3.50 podera ser plotada no diagrama de umidade,
e essa curva interceptara a curva de umidade porcentual 100% no ponto (H,, t),
Ccomo veremos posteriormente.

3.3.4 Relacao entre atemperatura de saturacao adiabatica e atemperatura
de bulbo umido

Comparando as equacdes 3.46 e 3.50:

Temperatura de bulbo umido

h (t, —t
Hy, —Hg = —I\jl(li o b;,) (3.46)
B™g”*bu
Temperatura de saturacao adiabatica
Cq(ty —t5)
Hy —H, = 0 (3.50)

S

Se hg/(MBkgP) for igual ao calor umido c_, essas duas equacgdes serao idén-
ticas. Rigidamente, esse ndo é o0 caso para a maioria dos sistemas gas-vapor.



Mas, para o sistema ar-vapor de agua, h /(29 k P) é igual 0,26 kcal/kg°C, que €
o valor de c_ para uma umidade de 0,047 kg agua/kg de ar seco. Para umidades
acima e abaixo daquele valor, havera divergéncia entre as duas temperaturas,
e, para um trabalho preciso, devem-se empregar as duas equacdes. Com mis-
turas de ar-vapor de agua em situacdes corrigueiras, as linhas de temperatura
de saturacdo adiabatica podem ser usadas seguramente como temperatura de
bulbo imido; mas, para intervalos extremos de temperatura e umidades, resul-
tardo erros apreciaveis. Se qualquer outro liquido for utilizado no lugar da agua,
a diferenca entre as duas temperaturas serd mais acentuada na maioria das
condicdes.

A relacdo dada pela equacdo 3.51 é chamada de relagdo de Lewis:

C.=—3 (3.51)

Para outros sistemas que ndo ar-agua, essa igualdade néo ocorre. A con-
clusdo geral é que para o sistema ar-vapor de agua a pressao ambiente as tem-
peraturas de bulbo imido e de saturacdo adiabética coincidem. Isso é apenas
uma coincidéncia devido aos valores de algumas propriedades desse sistema.

3.3.5 A carta psicromeétrica

Muitas das propriedades de uma mistura composta de um gas e um vapor,
definidas anteriormente, podem ser agrupadas num diagrama, a carta psicromeé-
tica ou diagrama de umidade. Na Figura 3.4, é apresentada uma carta psicro-
meétrica para o sistema ar-vapor de agua a 1 atm. Nesse diagrama, tem-se como
abscissa a temperatura e, como ordenada, a umidade absoluta. Qualquer ponto
nele representa uma definida mistura de ar e agua. A curva assinalada com o valor
100% fornece valores de umidade do ar saturado em funcéo da temperatura.
Tendo-se valores da pressdo de vapor da dgua para varias temperaturas, essa
linha pode ser tracada utilizando-se da equacéo 3.13. Qualquer ponto a esquer-
da e acima dessa linha representa uma mistura de ar saturado e agua liquida.
Qualquer ponto abaixo dessa linha representa uma mistura insaturada, e um
ponto no eixo de temperaturas representa ar seco. As curvas indicadas com va-
lores em % representam valores definidos de umidades porcentuais. Em algumas
cartas psicrométricas, como as apresentadas por Perry & Chilton (1980), essas
curvas representam valores de umidade relativa e ndo porcentual:
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Figura 3.4 Carta psicrométrica para o sistema ar-agua a 1 atm.

As linhas que partem da curva de umidade porcentual 100% indo para
a direita sdo as chamadas linhas de resfriamento adiabatico. Elas podem ser
tracadas utilizando-se da equacao 3.50, e cada linha representa um valor cons-
tante para a temperatura de saturacdo adiabatica. Para um dado valor de t,
valores de H_ e A, sdo obtidos, e a linha H em funcéo de t pode ser tragada,
impondo-se valores para H e calculando t. Analisando as equagtes 3.50 e 3.17,
verifica-se que a inclinagdo dessas linhas (c /2 ) depende da umidade e, portanto,
num diagrama retangular, elas ndo séo representadas por retas, ja que a incli-
nacao varia, nem sdo paralelas. A carta psicrométrica, na forma apresentada na
Figura 3.4, tem suas ordenadas distorcidas para que suas linhas de resfriamento
adiabatico tornem-se retas e paralelas. Ressalta-se que, para o sistema ar-agua,
as linhas de resfriamento adiabatico constante coincidem com as de bulbo umido
constante, como citado anteriormente.

Hé ainda linhas referentes a volume especifico de ar seco e saturado que
permitem o calculo do volume Umido. Ha também uma relacdo entre o calor
Uumido e a umidade.

A seguir, veremos a utilizacdo da carta psicrométrica:
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Figura 3.5 Utilizacdo da carta psicrométrica.

Fonte: McCabe, Smith & Harriott (1993).

A Figura 3.5 representa a carta psicrométrica e sera utilizada para apre-
sentar sua utilizagdo. Tomaremos como exemplo ar insaturado com temperatura
T, e umidade porcentual H_. O ponto a representa, na carta psicrométrica, esse ar.
Ele € obtido pela intersecéo entre a linha de temperatura constante T, e a linha
de umidade porcentual constante H, (%). Para a determinacao do ponto a, outras
variaveis poderiam ser fornecidas, por exemplo as temperaturas de bulbo seco e
Uumido ou ainda outras que pudessem definir um ponto no diagrama. A umidade
H desse ar corresponde ao ponto b. O ponto de orvalho é obtido seguindo-se a
linha de umidade constante que passa por a até o ponto ¢, na linha de umidade
porcentual igual a 100%, pois o ponto de orvalho corresponde a uma situagéo
de saturacdo. O ponto de orvalho (temperatura) € lido no ponto d, no eixo das
temperaturas.

A temperatura de saturacdo adiabatica corresponde a reta que passa pelo
ponto a chegando até a umidade porcentual 100% no ponto e. O valor da umidade
de saturagdo adiabatica, H_,, € obtido no ponto f. A temperatura de saturacéo
adiabatica € obtida no ponto g e corresponde a temperatura T_,.

Se o ar original — ponto a — sofrer um processo de saturacdo em tempe-
ratura constante, a umidade de saturacdo serd encontrada seguindo uma reta
de temperatura constante, passando por a até o ponto h, na linha de umidade



porcentual 100%. O valor da umidade de saturacao € lido no ponto j. Do que foi
apresentado até aqui, nota-se que ha varias maneiras de se saturar uma mis-
tura gas-vapor.

O volume Uumido do ar original é obtido localizando-se os pontos k e |,
nas curvas de volume de ar saturado e volume de ar seco, respectivamente.
O ponto m é obtido medindo-se uma distancia (Hp/lOO)Ik a partir do ponto |,
sendo Ik 0 segmento de reta entre os pontos | e k. O volume Uumido é dado pelo
ponto n na escala de volume.

O calor umido é obtido localizando-se o ponto o, interse¢éo da linha de umi-
dade constante que passa por a e a linha de calor imido. A leitura do calor imido
c, sera feita no ponto p, na escala de calor Umido, localizada na parte superior da
figura.

3.4 Estudos complementares

A continuidade dos estudos de Psicrometria teria aplicacao direta nas ope-
racdes unitarias de umidificacdo e desumidificacdo. Nessas operacdes, ocorre
a transferéncia de massa e de energia entre um liquido puro e um gés insoluvel
no liquido.

3.4.1 Saiba mais

Conceitos apresentados na Psicrometria tém aplicacdo direta em opera-
¢Oes e equipamentos. Por exemplo: do fendmeno da temperatura de bulbo imido
podemos concluir que € possivel resfriar uma corrente de agua fazendo passar
por ela uma corrente de ar insaturado. A evaporacao da agua faz diminuir a tem-
peratura da agua que permanece liquida. O equipamento denominado torre de
resfriamento permite reutilizar agua levemente aquecida, diminuindo sua tempe-
ratura. A torre coloca em contato agua e ar. O ar saird com mais umidade, devido
a evaporacdo de parte da agua, e a agua saira com temperatura préxima da
temperatura de bulbo umido do ar. O célculo desses equipamentos exige conhe-
cimentos mais aprofundados de transferéncia de massa.



3.5 Consideracdes finais

Vimos que a Psicrometria trata das propriedades e do comportamento de
um sistema composto de um gas e um vapor. Como sistema tipico, utilizamos os
compostos ar-vapor de agua. Foram apresentadas varias propriedades que pos-
teriormente foram agrupadas num diagrama denominado carta psicrométrica.

A caracterizacao do sistema ar-vapor de agua assume grande importancia
em operagdes unitérias, por exemplo a secagem, por ser 0 ar o principal meio
de fornecer energia a um soélido a ser seco e, ab mesmo tempo, ser guem reti-
rard a umidade do so6lido desse sistema.

3.6 Exercicios

Exercicio 1

Utilizacdo da carta psicrométrica

A temperatura de bulbo seco (t, ) do ar é 55 °C e a temperatura de bulbo
umido (t, ) € 40 °C. Determinar:

a) o ponto de orvalho; f) a umidade de saturacdo adiabética;
b) a umidade absoluta; g) o calor imido;

c) a umidade de saturagcdo a 55 °C;  h) o volume Umido;

d) a umidade porcentual; i) a umidade relativa.

e) a temperatura de saturacao
adiabética;

Exercicio 2

300 m3¥*min de ar a 25 °C e 70% de umidade porcentual sdo misturados
com 120 m3/min de ar a 35 °C e 20% de umidade porcentual, ambos a 1 atm.
Calcular a temperatura e a umidade relativa do ar apds a mistura.

Exercicio 3

Arcomt = 25°C et = 20 °C passa por um trocador de calor onde é
aquecido até 88 °C, em seguida passa por um equipamento no qual sofre um
resfriamento adiabatico, saindo a 70 °C. Obter:



a) a umidade do ar na saida do processo;
b) o ponto de orvalho na saida do processo;

c) at  do ar na saida do trocador.

Resolucdo:

A solucao é totalmente grafica, diretamente na carta psicrométrica.

Determine na carta psicrométrica o ponto correspondente at_=25°C e
t, = 20 °C. Trace uma linha horizontal (umidade absoluta constante) indo deste
ponto até at = 88 °C. Isso corresponde ao aquecimento do ar de 25 °C até 88 °C,
€ condicao de saida do trocador de calor.

Em seguida, esse ar deve ser resfriado adiabaticamente até 70 °C. Pelo
ponto correspondente a saida do trocador de calor passa uma linha de resfria-
mento adiabatico (ou bulbo Umido constante). Trace essa linha (reta) paralela as
outras de resfriamento adiabatico. Ela estara entre as retas correspondentes as
temperaturas de saturacado adiabatica de 30 °C e 35 °C. O ar enquanto se resfria
seguira essa linha até atingir a temperatura de bulbo seco de 70 °C. Essa sera a
condicao de saida do ar do processo. Para esse ponto, faca a leitura da umidade
absoluta (H = 0,019 kg agua/kg de ar seco, item a)).

Para determinar o ponto de orvalho desse ar, trace uma reta, mantendo a
umidade absoluta constante, até cruzar com a curva de umidade de saturacéo
100%. Nesse ponto, faca a leitura da temperatura, tracando uma vertical até cru-
zar o eixo de temperatura, o valor € de 24,5 °C.

Para o item c), retome aquela reta de resfriamento adiabatico tracada en-
tre as retas de 30 °C e 35 °C. Siga essa reta até o cruzamento com a curva de
umidade porcentual 100%, e, nesse ponto, faca a leitura da temperatura. Essa
€ a temperatura de bulbo imido na saida do trocador de calor (ha saturacao, a
temperatura de bulbo Umido é igual a temperatura de bulbo seco).






UNIDADE 4

Secagem






4.1 Primeiras palavras

Pretende-se, nesta unidade, apresentar os fundamentos e caracteristicas
da secagem. Veremos o mecanismo da secagem, as curvas caracteristicas do
processo de secagem e aplicaremos os balancos de massa e energia a um
secador continuo.

Ao final desta unidade, espera-se que o leitor seja capaz de identificar e
analisar as principais variaveis operacionais.

4.2 Problematizando o tema

A operacdo unitaria de secagem normalmente € a operacao final de um
processo quimico, vindo antes apenas da embalagem do produto. O objetivo é
retirar umidade de um soélido ou de uma pasta. A importancia dessa operagao
esta relacionada a pureza de um produto para garantir um armazenamento por
um tempo adequado sem deterioracdo ou sem contaminacao. A retirada da umi-
dade normalmente é feita por meio de uma corrente de ar. Dai a necessidade de
estudarmos antes a Psicrometria.

4.3 Secagem

Secagem pode ser definida como a remocao térmica de substancias vola-
teis, que chamamos de umidade, a partir de uma mistura para produzir um soélido.
Essa definicdo exclui a concentracdo de uma solucdo ou lama por evaporacao,
bem como a retirada mecanica de agua de um sélido por prensagem ou de uma
suspensao por filtracdo ou por centrifugacéo.

Para a secagem ocorrer, a umidade deve receber calor das redondezas.
Ela evapora e é retirada por um gas de arraste, normalmente ar. Em grande
parte das aplicacdes, a umidade € agua.

A Figura 4.1 representa um esquema de secagem:

Gas aquecido Gas umido
B _—

. . Evaporacao da umidade
Superficie aquecida W
I ~ __1Sdlido




Figura 4.1 Esquema de secagem.

Um gés aquecido ou uma superficie quente fornece energia para a super-
ficie do material a ser seco. A umidade evapora a partir do sélido para a corrente
de gés. Esta se torna mais Umida conforme passa pela superficie do material.

Nessa esquematizacdo da secagem, percebe-se, portanto, que ocorrem
dois processos simultaneamente:

a) transferéncia de calor;

b) transferéncia de massa na forma de vapor ou liquido.

Esses processos governam a secagem. A transferéncia de calor podera ser
por convecc¢do, conducéo, radiacdo ou por combinagBes destes. Na maioria dos
casos, o calor é fornecido para a superficie do sélido umido e, entdo, para o
seu interior. Entretanto, ha secadores nos quais a energia é fornecida para gerar
calor internamente ao solido e flui para o exterior da superficie. E o caso de seca-
dores dielétricos, de radiofrequéncia e de micro-ondas.

O processo a) apresentado acima e a transferéncia de massa, na forma de
vapor, da superficie para o gas, dependem das condi¢Bes externas ao solido,
como temperatura, umidade e vazao do ar, area de exposi¢cao e pressao.

A transferéncia de massa interna ao sélido, movimento da umidade dentro do
sélido, depende da natureza fisica do sélido, temperatura e umidade do sélido.

Numa operacdo de secagem, qualquer um desses processos pode ser
aguele que controla ou que determina a velocidade de secagem.

4.3.1 Condic0es externas e condigOes internas

Condic¢des externas

As varidveis essenciais sao: temperatura, umidade, dire¢cdo e vazao do ar,
forma fisica do sélido, enfim, todas as variaveis que possam afetar a transferéncia
de calor e massa externa ao solido. As condi¢Bes externas sao muito importantes,
principalmente no inicio da secagem, quando a umidade da superficie do solido
esta sendo removida.

A evaporacao da superficie é controlada pela difusdo do vapor da super-
ficie do sélido para a atmosfera das redondezas através de uma pelicula de ar
em contato com a superficie. Como a secagem envolve transferéncia de massa
interfase, pois um géas é colocado em contato com liquido no qual ele € insoltvel,
€ preciso estar familiarizado com as caracteristicas de equilibrio do sélido tmido.



Além disso, a transferéncia de massa € acompanhada de transferéncia de calor,
sendo quase sempre necessaria a obtencéo de entalpias.

A Psicrometria ja nos forneceu as propriedades e caracteristicas do siste-
ma ar-vapor de agua, necessarias para a operacao de secagem.

Condi¢oes internas

Com a transferéncia de calor para o sélido, desenvolve-se um gradiente
de temperatura dentro do soélido, enquanto a evaporacdo da umidade ocorre a
partir da superficie. Isso produz uma migracdo da umidade do interior do sélido
para a superficie, que pode ocorrer por varios mecanismos, como difusao, esco-
amento capilar (capilaridade), pressao interna causada por contracao durante a
secagem, e, no caso de secadores indiretos (condugdo), por uma progressiva e
repetida vaporizacdo e recondensacéo da umidade para a superficie exposta.
Uma avaliacdo desse movimento interno da umidade é importante quando ele
€ o fator controlador, como ocorre em uma operacdo de secagem realizada apds
a umidade critica e até valores baixos de umidade. As variaveis referentes ao ar,
gue aumentam a velocidade de evaporacao superficial, tornam-se menos impor-
tantes exceto para aumentar a velocidade de transferéncia de calor. Tempos de
residéncia maiores e maiores temperaturas, quando possivel, sdo necessarias.

4.3.2 Umidade de um sélido

A umidade de um sélido ou contetdo de umidade de um soélido néo cos-
tuma ser expresso em termos volumétricos, pois, muitas vezes, o sélido umido
fica inchado em relacao ao sélido seco, portanto, com volumes diferentes. Uma
convencao similar a adotada para definir umidade de gases — visto na Psicrome-
tria — é adotada para sélidos, tomando relacdes entre massas.

A umidade de um sdlido (X) € definida como a razdo entre a massa de umi-
dade e a massa de material seco. Essa é a chamada umidade em base seca:

_ massa de umidade
massa de material seco

(4.1)

A umidade do sélido pode também ser expressa em base Umida. Ela rela-
ciona a massa de umidade com a massa de material umido:

massa de umidade
Xbu = - . (4.2)
massa de material seco + massa de umidade




Durante um processo de secagem, apenas a umidade esta sendo retirada.
Dessa forma, com essa definicdo de umidade, tanto numerador como denomi-
nador variam de instante para instante. A massa total é a massa do material no
instante considerado — ndo € a massa no inicio da secagem. No caso da defi-
nicdo de umidade em base seca, equacdo 4.1, apenas o numerador varia, e a
massa de material seco permanece constante durante toda a secagem.

O valor da umidade em base Umida estara entre 0 (zero) e 1; ja a umidade
em base seca pode ser muito maior que 1 — a principio, varia de 0 (zero) a infinito.

Partindo das definicdes dessas umidades, é possivel fazer a conversao de
uma em outra, chegando a:

><bu

X=_"bu
1-X,,

(4.3)

A umidade contida em um sélido imido exerce uma pressao de vapor que
depende da natureza da umidade, da natureza do sélido e da temperatura. Se
um sélido umido for exposto a um continuo fornecimento de gas insaturado,
ele perdera umidade até que a presséo de vapor da umidade no sélido se iguale a
presséao parcial do vapor no gas. O sélido e o gas estardo em equilibrio, e a umida-
de do so6lido € chamada de umidade ou contetdo de umidade de equilibrio. Uma
exposi¢ao do solido a esse ar por tempo indefinidamente longo n&o reduzirq mais
a umidade do soélido. Isso s6 podera ser feito colocando o sélido em contato com
ar mais seco — menor umidade relativa — ou com maior temperatura.

A umidade associada a um material umido pode estar ligada fisicamente
ou néo ligada. Estando ligada, ela ndo mais exerce toda sua presséo de vapor
— aquela pressao de vapor referente a um liquido em contato com um gas, que
é funcdo apenas da temperatura.

A umidade — quase sempre agua — em um soélido pode tornar-se ligada,
dependendo da estrutura do sélido, por diferentes razdes: retencdo em capila-
res, formacao de solucéo nas estruturas celulares ou com o préprio sélido, adsor-
cao fisica ou quimica. Umidade ndo ligada em um material higroscopico é a umi-
dade em excesso, além do equilibrio correspondente a umidade de saturagédo
do ar. Toda a umidade de um material ndo higroscépico é umidade nao ligada.



4.3.3 Curvas de equilibrio — isotermas de umidade

Um produto higroscopico é aquele que é capaz de reter a umidade com simul-
tanea reducéo da pressao de vapor dessa umidade. Os produtos podem ser mais
ou menos higroscoépicos, dependendo de sua estrutura molecular, solubilidade e
forca da sua superficie reativa.

A extensao da higroscopicidade de um solido pode ser verificada em sua
curva de equilibrio ou isoterma de dessor¢do, obtidas experimentalmente. Es-
sas curvas representam a umidade de equilibrio do sélido em fungdo da umidade
relativa do ar utilizado na secagem.

A Figura 4.2a apresenta curvas de equilibrio para varios materiais. Algumas
vezes, essas curvas sdo apresentadas permutando-se a abscissa com a ordena-
da, como apresentado na Figura 4.2b. Nessa curva, pode ocorrer uma histerese,
guando a curva de umedecimento ndo coincide com a de secagem do sdlido.
Esse caso é apresentado na Figura 4.2c.

No caso da histerese, a isoterma de dessorcédo sempre apresenta um va-
lor maior da umidade de equilibrio do que a isoterma de adsor¢éo, para uma
dada umidade relativa. Normalmente, nas operagdes de secagem, o que nos
interessa sdo as condi¢des da dessorcao.

A umidade livre é a umidade removivel do sélido a uma dada temperatura
e pode incluir umidade ligada e néo ligada. Umidade livre é a diferenca entre a
umidade e a umidade de equilibrio.
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1 - Papel

2 - L3, tecido

3 — Nitrocelulose
4 — Seda

5 — Couro curtido
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Figura 4.2 Curvas de equilibrio.

Comentario: em qualquer ponto sobre uma curva de equilibrio, ha a igual-
dade entre pressao parcial do vapor de umidade no gas e pressao de vapor da
umidade liquida nas condi¢des do interior do sélido. Porém, em qualquer ponto
dessa curva, exceto quando H = 100%, a pressao de vapor da agua dentro
do so6lido € menor do que a presséo de vapor da agua pura — fungdo apenas da
temperatura. No ponto correspondente a H = 100% — ar saturado —, a pressao
parcial da umidade no ar é igual a pressao de vapor da umidade liquida e, so-
mente nesse ponto, serd igual a pressdo de vapor da umidade dentro do soélido.
Somente nesse ponto — e para qualquer valor de umidade acima desse valor de
equilibrio —, a 4gua dentro do sdlido terd uma presséo de vapor igual & pressao
de vapor da agua pura.

4.3.4 0 mecanismo da secagem — processo de secagem em
condigOes constantes

Em qualquer estudo dos fenbmenos de secagem, seja para o inicio da es-
colha ou projeto de um equipamento ou algo mais relacionado aos fundamentos
da secagem, é necessario que se conhegam as caracteristicas do processo de
secagem. O comportamento do processo de secagem pode ser caracterizado
pela medida da umidade do sélido em fun¢do do tempo — curva da perda de
massa. Essa curva devera ser obtida em condi¢cbes de secagem constantes, isto
€, a velocidade, direcao, temperatura e umidade do ar utilizado constantes. Esse
estudo pode ser feito em um secador de bandejas (descontinuo) em escala de
laborat6rio. A Figura 4.3 apresenta um tipo de equipamento que possibilita a
obtencdo dessas curvas de secagem:
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Figura 4.3 Equipamento para obter curvas de secagem.

Fonte: adaptada de Mujumdar (1995).

O equipamento apresentado consiste em um duto em que é colocada a
bandeja com o material a ser seco. A temperatura e umidade do ar utilizado po-
dem ser obtidas pelas medidas das temperaturas de bulbo seco e bulbo Gmido.
A vazao de ar é conseguida com um ventilador instalado no duto e uma valvula
reguladora. A medida da vazéo pode ser feita por uma placa de orificio. Na
succdo do ventilador, existem resisténcias elétricas que permitem o ajuste da
temperatura do ar utilizado. Uma injecao de vapor pode ser feita para modificar
a umidade do ar. A bandeja com o material a ser seco fica sobre uma balancga,
externa ao duto, e permite a medida continua da massa do material imido.
Obtém-se, assim, a massa de material mido em funcdo do tempo. Se a mas-
sa de material seco for conhecida ou posteriormente determinada por meio de
uma estufa, sera possivel transformar essas medidas de massa de material
umido em umidade do soélido — base seca — em funcao do tempo por meio de:

—u——= (4.4)

em que W_, é a massa do material imido — medida no experimento —, e W_a
massa do material seco — determinada apos o0 experimento.

Com isso, pode-se construir a primeira curva caracteristica da secagem, umi-
dade do sélido (X) em funcéo do tempo, cuja forma é apresentada na Figura 4.4:



X (base seca)

Tempo

Figura 4.4 Umidade do sélido em funcéo do tempo de secagem.

A principio, essa curva pode ser diretamente aplicada para a determinagéo
do tempo de secagem de amostras maiores, sofrendo menores variacbes de
umidade, para as mesmas condi¢des de secagem.

Outras informacdes poderdo ser obtidas se a partir da curva de umidade
construirmos a curva de velocidade de secagem em fun¢cdo da umidade do
solido. Para isso, é necessario que se defina velocidade de secagem (R). Veloci-
dade de secagem é expressa como a massa de agua evaporada por unidade de
tempo e por unidade de area, equacao 4.5:

1w, wax
A dt A dt

(4.5)

Isolando W_, da equagéo 4.4, obtém-se a forma final da velocidade de se-
cagem, apresentada na equacédo 4.5. Alguns autores costumam chamar dX/dt
de velocidade de secagem, que, em termos de unidades, seria mais adequado.

Aplicando a equagéo 4.5 a curva da Figura 4.4, obtém-se a curva de ve-
locidade de secagem em funcdo da umidade do soélido, apresentada na Figura
4.5. Essa curva pode também ser apresentada em funcdo do tempo de seca-
gem. A aplicacdo da equacgdo 4.5 significa obter as inclinacbdes de varias
tangentes a curva X versus tempo.
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Figura 4.5 Curvas de velocidade de secagem em funcéo da umidade e do tempo.

Uma outra maneira de obter a curva de velocidade de secagem é calcular a
perda de massa ou varia¢éo de umidade AX para um tempo At. A velocidade de se-
cagem assim obtida sera um valor médio para aquele intervalo de tempo e corres-
pondera a uma umidade média X referente ao intervalo de tempo considerado:

Da Figura 4.5, nota-se que o processo de secagem em condi¢cdes cons-
tantes pode ter dois periodos bastante distintos. Um com velocidade de seca-
gem constante e outro com velocidade de secagem decrescente. Na Figura 4.5,
foram apresentadas as curvas de velocidade de secagem de um sélido n&o poroso.
Dependendo da estrutura do sélido, a forma da curva no periodo de velocidade
de secagem decrescente pode ser bastante diversa, dependendo dos diferentes
mecanismos de fluxo da umidade no interior do sélido. Na Figura 4.6, sdo apresen-
tadas curvas para diferentes materiais:

Ceramica com Leito de areia

poros pequenos

X (base seca) X (base seca)

Figura 4.6 Curvas de velocidade de secagem para diferentes materiais.

Deve-se notar que, se as curvas de velocidade de secagem forem construi-
das em funcéo da umidade livre e ndo da umidade total, como apresentado, havera
um deslocamento dessas curvas para a esquerda de um valor correspondente a
umidade de equilibrio. As curvas passam, entao, pela origem dos eixos.

Trataremos, em seguida, de cada um dos periodos existentes na curva de
velocidade de secagem.



4.3.4.1 Periodo de velocidade de secagem constante

SO teremos o periodo de velocidade de secagem constante se o soélido
possuir, no inicio da secagem, uma umidade muito elevada, de modo que sua
superficie esteja toda ela molhada, existindo uma pelicula continua de liquido
na superficie. Essa umidade é toda ela ndo ligada, e a evaporacéo ocorre como
se o0 sélido ndo existisse. A velocidade de evaporacdo sob aquelas condigbes
do ar é independente do sélido e é a mesma que se teria se a evaporagao
ocorresse a partir de uma superficie livre de liquido.

Se o solido for ndo poroso, a umidade removida durante esse periodo
sera principalmente agua superficial. Em um sélido poroso, uma grande parte
da umidade removida durante esse periodo € suprida pelo interior do sélido por
capilaridade. E, nesse caso, o periodo de velocidade de secagem constante
continuara ocorrendo enquanto a umidade chegar a superficie com a mesma
velocidade com que é removida.

A evaporacdo da umidade durante esse periodo sera similar aguela que
ocorre no processo de temperatura de bulbo Umido se o calor estiver sendo
fornecido a superficie apenas por conveccdo. Dessa forma, a temperatura da
superficie sera a temperatura de bulbo tmido. Podemos, entao, utilizar o mesmo
equacionamento do processo de bulbo Umido — relembre o que foi feito na Psi-
crometria —, em que era estabelecido o seguinte estado estacionario:

g= m}\,bu (4.6)

sendo m a massa de agua (umidade) evaporada por tempo, A, o calor latente
de vaporizagédo na temperatura de bulbo umido (t, ), € g o calor fornecido pelo
ar por convecgao.

th (tg -t,)=MNAL 4.7
Portanto,
hg
MANA = I:zc = 7\,_ (tg - 1:bu> (4.8)
tu

sendo R_a velocidade de secagem no periodo de velocidade de secagem cons-
tante. R, pode ser expresso também em fungdo de um coeficiente de transfe-
réncia de massa kg.



MANa = MAkg (pbu - F_)A) (4.9)
com kg em mol/(tempo x area x presséo), p,, € a pressao de vapor da agua na
temperatura de bulbo imido (equilibrio na interface) e p, é a presséo parcial do
vapor de agua no ar umido (com umidade H ). Portanto:

MaN, =R, =M,k (pbu - 5A) (4.10)

Relacionando as pressdes com a umidade do ar, analogamente ao que se
fez na Psicrometria,? por meio da relagéo aproximada, tem-se:

M. 5
H=-2aPa (4.11)
Mg P
Obtém-se:
Rc = MBkgP(Hbu - Hg) (4.12)

sendo H, a umidade do gas e H,, a umidade de saturacdo do gas na tempera-
tura de bulbo Uumido.

Existem correlacbes que permitem a obtencdo de hg e kg, possibilitando
0 calculo de R_. Quando o gas utilizado € ar, com temperatura entre 45 e 150°
C e G entre 2450 e 29300 kg/(h m?), escoando paralelamente a superficie de
secagem, o coeficiente de transmissdo de calor por conveccao, hg, pode ser
obtido por:

h, =0,0176G"® (4.13)

com hg expresso em kcal/(h m2°C) e G sendo o fluxo de ar em kg/(h m?).

Para fluxo de ar paralelo a uma superficie lisa com comprimento L, hg mé-
dio pode ser expresso pelas equacdes 4.14 e 4.15:

h L vL
Nu,, = % —0,664Re”?Pr® com Re = 2Y= <100000 (4.14)
w
2 Este conceito foi discutido na Unidade 3, especificamente no tdpico 3.3.2, que trata da

temperatura de bulbo tmido.



h,L
Nu_ =——=0,057Re*®Pr®’® com Re = PVL | 500000 4.15
k (4.15)

m
u
Se a superficie ndo for lisa, mas rugosa, hg devera apresentar valores 5%

maiores do que os fornecidos pelas equagdes 4.14 e 4.15.

Se o ar escoar perpendicularmente a superficie de secagem:

h, =G*¥’ (4.16)
com hg e G nas mesmas unidades da equacao 4.13.

Por meio da andlise da equacéo 4.8 e do fato, j& explicado, que nesse periodo
a evaporacao ocorreria como se 0 sélido ndo existisse, pode-se concluir que, se
tivermos dois sélidos distintos, com umidades iniciais elevadas e sendo secos com
ar nas mesmas condicdes, eles apresentardo o mesmo valor de R._.

Efeito das condi¢des do ar no valor de R_

Velocidade do ar

Se o calor for transmitido para o sélido somente por convecgao, R sera
funcdo de G°38, para fluxo de ar escoando paralelo & superficie de secagem, e
se for vélida a equagéo 4.13.

Temperatura do gas

Aumentando t, aumenta (t, -t ), e R_aumenta. Se a variagao do calor
latente de vaporizacao, devido a mudanca de t,, (com a mudanca de tg), for des-
prezivel, R_sera diretamente proporcional a (tg -t

Umidade do gas

R, varia diretamente com (H, , - Hg), e, portanto, aumentando a umidade
do ar, R_ diminuird. Note que o aumento de H_ acarreta aumento de t, e H, .

4.3.4.2 Periodo de velocidade de secagem decrescente

Com a diminuicdo da umidade do solido, o periodo de velocidade de seca-
gem constante termina em um determinado valor da umidade, e, a partir desse
valor, a velocidade diminui. Esse valor da umidade do solido em que termina o
periodo de velocidade constante é denominado de ponto critico e corresponde



a umidade critica X . Considerando que a regido da curva que se encontra de-
pois do ponto critico € dominada por condic¢des fisicas distintas daquelas que
predominam no periodo de velocidade constante, passa a ser importante de-
terminar o valor da umidade do sélido nesse ponto para que se possa analisar
melhor o processo de secagem.

s

No ponto critico, a umidade na superficie do sélido é insuficiente para
manter uma pelicula continua sobre toda a superficie de secagem. Para sélidos
NAo porosos, o ponto critico ocorre quando a agua superficial é evaporada. Para
sélidos porosos, 0 ponto critico ocorre quando a umidade ndo mais chega a
superficie com a mesma velocidade com que evapora.

Apobs o ponto critico, comecam a aparecer, ha superficie do soélido, regides
que ja ndo estdo saturadas de umidade. Se conseguissemos medir a velocida-
de de secagem nas regides que ainda estédo saturadas, verificariamos que es-
tas ainda estédo no periodo de velocidade de secagem constante, enquanto as
regides ndo saturadas apresentariam outros valores de velocidade de secagem
menores, pois as resisténcias a transferéncia de calor e massa aumentaram.
Agora que a superficie secou, o calor que antes chegava diretamente ao liquido
devera atingir o interior do solido, onde esta a umidade. Esta recebera calor,
evaporara, e o vapor difundira até a superficie e da superficie até a corrente de

s

gas.

Portanto, em algumas regides da superficie, tem-se ainda R_. Em outras, a
velocidade de secagem € menor do que o valor de R, mas o que se consegue
medir € apenas um valor global para todo o sélido, que sera, entdo, menor do
que R_. E quanto mais regiGes secas aparecam na superficie, menor sera a
velocidade de secagem.

Das figuras de velocidade de secagem apresentadas anteriormente, po-
de-se notar que a velocidade de secagem no periodo de velocidade decres-
cente depende muito da estrutura do sélido e, além disso, pode depender
também da espessura e das condi¢cdes externas.

Alguns materiais apresentam dois periodos de velocidade decrescente,
significando uma mudanca no mecanismo de secagem — locomocdo de umi-
dade no interior do so6lido. O ponto em que ocorre essa mudanca € chamado de
segundo ponto critico (Figura 4.6).

Como dissemos anteriormente, X_pode variar com a espessura do sélido,
condicbes do ar, propriedades do material e tipo de secador. Na Figura 4.7a,
observa-se o efeito da umidade do ar e, na 4.7b, o efeito da espessura do ma-
terial (BADGER & BANCHERO, 1954, p. 498-499):
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Figura 4.7 Variacdo da umidade critica.

Assim, a umidade critica ndo € apenas uma propriedade do material. Exis-
tem tabelas que fornecem valores aproximados da umidade critica (PERRY &
CHILTON, 1980, Tabela 20-2), no entanto, ela deve ser determinada experimen-
talmente. Deve-se salientar que, se a umidade no inicio da secagem for me-
nor do que a umidade critica, ndo existira periodo de velocidade de secagem
constante.

4.3.5 Estimativa do tempo de secagem para condi¢oes de secagem
constantes

Um fator importante nos céalculos de secagem é o tempo necessario para
secar um material desde uma umidade inicial X, até umidade final X.. Se o ensaio
para determinacdo da curva de secagem for realizado ou se estiver disponivel
a curva que relaciona X com tempo, bastara fazer a leitura direta nessa curva
para a determinagdo do tempo de secagem, nas condigcbes de secagem em
gue a curva foi obtida. Dentro de limites, é possivel estimar esse tempo para
condicbes de secagem diferentes daquelas utilizadas no experimento para o le-
vantamento da curva X em fungéo do tempo. Para isso, procede-se da seguinte
maneira:

A velocidade de secagem foi definida como:

W, dX

A dt

(4.17)

Rearranjando e integrando no intervalo de tempo de 0 (zero) at e umidade
de X a X, para as diferentes partes da curva, obtemos:



dt=-

[ Wy pxdX
0 A X R

(4.18)

A integracao deve ser feita para os diferentes periodos e formas da curva
de secagem. Para o periodo de velocidade de secagem constante, a integracéo
€ imediata; para o periodo decrescente, dependera da forma da curva de seca-
gem. A integracdo pode também ser feita graficamente determinando-se a area
sob a curva de 1/R versus X.

4.3.6 Secagem continua

As curvas de secagem, apresentadas anteriormente, normalmente séo deter-
minadas em um processo de secagem descontinuo, ndo ha alimentacao e retirada
de produto durante o processo. Uma determinada massa de sélido € colocada no
secador e ao término da secagem esse solido é descarregado.

Na secagem continua, o solido esta continuamente sendo alimentado e reti-
rado do secador. A secagem continua apresenta algumas vantagens em relagdo a
descontinua, por exemplo:

e operacao facilmente integrada a processos continuos (sem armazena-
gens intermediarias);

* produto mais uniforme;
* equipamento pequeno em relacdo a quantidade de produto;

» custo menor de secagem por unidade de produto.

Da mesma forma que no caso descontinuo, 0 equipamento utilizado na
secagem continua dependerd do material a ser seco. Secadores com aqueci-
mento direto ou indireto ou ambos podem ser utilizados. Secadores com aque-
cimento direto sdo aqueles nos quais o calor é fornecido pelo contato direto
do sdélido com gas quente. Nos secadores com aquecimento indireto, o calor é
fornecido independentemente do géas utilizado e pode ser fornecido através de
uma parede metélica em contato com o sélido.

No caso de secadores diretos, ar quente € utilizado como gés de seca-
gem, e o sélido a ser seco se move através do secador em contato com esse
gas. O gas e solido podem fluir em contracorrente ou em paralelo; em alguns
tipos de secadores o gas pode fluir através do caminho do sélido. Se o calor ndo
for fornecido dentro do secador e nem houver perdas para 0 ambiente, a opera-



¢do sera adiabatica, o gas fornecera calor para o sélido umido e se resfriara, e a
umidade do solido recebera calor e evaporara. Se houver fornecimento de calor
dentro do secador, 0 gas podera ser mantido a uma temperatura constante.

Vamos analisar a situacao de secagem adiabatica, em contracorrente e em
paralelo. A Figura 4.8 representa o perfil de temperatura para o gas e para o sélido,
em funcdo do comprimento do secador. Essa distribuicdo é tipica para um secador
rotativo de aquecimento direto.

Na Figura 4.8a, é apresentada a configuracdo em contracorrente, o0 gas e
o0 solido percorrem o secador em sentido contrario. Pode-se identificar diferen-
tes regides no secador. Logo que o sélido entra no secador, h4 uma regido de
preaquecimento, na qual o sdlido vai da temperatura ambiente — antes de entrar
no secador —, até a temperatura de bulbo Umido. Nessa regido, ocorre pouca
evaporacao da umidade e muitas vezes essa regido nado é perceptivel, principal-
mente quando baixas temperaturas sdo empregadas. A regido | é de velocidade
de secagem constante, umidade nao ligada e superficial sdo evaporadas, e a
temperatura do sélido permanece essencialmente constante na temperatura de
bulbo Umido, se o calor for transferido apenas por conveccao. Na realidade, a
velocidade de secagem seria constante aqui, mas a temperatura e umidade do
gas estdo mudando. A umidade do sélido se reduz até a umidade critica, ao final
desse periodo.
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Figura 4.8 Perfil de temperatura ao longo do secador.

Na regiao Il, umidade ligada e da superficie insaturada sao evaporadas,
e o solido sera seco até a umidade final X,. A umidade do gas entrando nessa
regido € H, e ela aumentara até H_. A equacdo do balango material pode ser
utilizada para calcular H_. Ainda nessa regido, o gas mais quente esta em con-
tato com o solido mais seco, e 0 sélido seco é aquecido até uma temperatura



que pode se aproximar da temperatura de entrada do gas — a mais alta do se-
cador. Isso faz com que a secagem seja mais rapida, pois, especificamente no
caso de umidade ligada, os ultimos tracos de umidade sdo os mais dificeis de
serem removidos e, nessa configuracéo, isso é feito a altas temperaturas. Mas,
por outro lado, o solido seco pode ser danificado devido as altas temperaturas.
Outro problema € que o soélido sera descarregado quente, diminuindo, assim, a
eficiéncia térmica da operacdo de secagem.

Na Figura 4.8b é apresentada a operacdo adiabéatica em paralelo; na en-
trada do secador, o sélido imido esta em contato com o0 gas mais quente. En-
guanto o solido contiver umidade superficial ndo ligada, ele serd aquecido até a
temperatura de bulbo tmido do gés. Dessa forma, sélidos sensiveis ao calor po-
dem ser secos com gas moderadamente aquecido e com fluxo em paralelo. Por
exemplo, ar aquecido pela queima direta de um combustivel pode ter umidade
de aproximadamente 0,031 kg agua/kg de ar seco e 315 °C, porém sua tempe-
ratura de bulbo Umido sera de apenas 65 °C. Em qualquer caso, a temperatura
de bulbo Umido nunca podera exceder a temperatura de ebulicdo do liquido
na pressédo do ambiente. Conforme o gas percorre o secador, sua temperatura
diminui e, na saida, ele estara consideravelmente resfriado e nenhum prejuizo
sera causado ao solido seco. Fluxo paralelo também permite maior controle da
umidade do soélido, qguando este nao tiver que ser completamente seco. Isto é
feito por meio do controle da quantidade de gas que passa pelo secador e, con-
sequentemente, pela sua temperatura e umidade de saida.

Balanco material e de energia

Na Figura 4.9 é apresentado um esquema do escoamento em um seca-
dor continuo operando em contracorrente. Nesse esquema, o sélido entra pela
extremidade 1 e sai pela extremidade 2, ao contrario do gas. O sélido entra no
secador com uma vazao massica W, (massa de solido seco/tempo) e umidade X,
(massa de dgua/massa de solido seco), saindo na outra extremidade com umidade
X,, a sua temperatura varia de t_ a t_,. O gas entra no terminal 2 com uma vazéo
M_ (massa de ar seco/tempo) e umidade H, (massa de agua/massa de ar seco),
saindo no outro terminal com umidade H,, sua temperatura variade t, at .

Gas
4
Mg, H, t,, h, Mg, Hy, b0 N
Sélido S
W, b, h,,, X, We b, . X,

1 2

Figura 4.9 Correntes em um secador continuo.



O balanco de massa, no estado estacionario, para a umidade (normalmente
agua) pode ser expresso por:

WX, +MH, =WX, + MH, (4.19)
Rearranjando:

W_ (X, —X,) =M_(H, - H,) (4.20)
O balanco de energia sera:

Wh, +Mh,=Wh_ +Mh 6 +Q (4.21)

sendo h as entalpias do ar e h_ as entalpias do sélido.

As entalpias para o gas (hg) podem ser calculadas de acordo com o que foi
apresentado na Psicrometria, isto é:

h,=h, +Hh, =c(t-0)+H\, (4.22)
sendo c_ o calor umido do ar e %, o calor latente de vaporizagao da agua a 0 °C.

A entalpia do solido a temperatura t,, expressa como energia/massa de so-
lido seco, pode ser representada como a soma das entalpias do sdlido seco, da
umidade do solido e um termo adicional referente a um calor de umedecimento
(ou adsorcao, ou hidratacéo, ou solugéo). Entédo:

h,=c,, (t,—t)+Xc, (t,—t)+AH, (4.23)
sendo c_, o calor especifico do sdlido seco, ¢, o calor especifico da umidade
(liquido) e AH, o calor integral de umedecimento (ou adsor¢éo, ou hidratagéo,
ou solucéao), expresso em energia/massa de sélido seco.

Para o calculo da entalpia do solido umido, assumiu-se, para o sélido, a
temperatura t, como referéncia e, para a umidade, a mesma temperatura t, e
umidade no estado liquido. Se a umidade for 4gua usar o mesmo estado de
referéncia para a umidade do ar (agua liquida a 0 °C).

Para operacg@es adiabaticas, Q = 0, se o calor é adicionado dentro do seca-
dor e o valor é maior que as perdas, Q é negativo. Se o sélido é carregado em



suportes ou outros transportadores para dentro do secador, o calor sensivel
desse suporte deve também ser incluido no balanco.

As equacdes apresentadas foram deduzidas para operacdo em contra-
corrente; para operacdo em paralelo, mudancas relacionadas as correntes de
entrada e saida devem ser feitas.

4.4 Estudos complementares

Podem ser deduzidas equagfes para estimativas do tempo de secagem
considerando os diferentes periodos do processo de secagem e as caracteristi-
cas dos solidos. Para o periodo de velocidade de secagem decrescente, essas
equacdes dependerdo da forma desse periodo e da estrutura do sélido. Para a
secagem descontinua, Foust et al. (1982) apresentam essas equacoes.

4.41 Saiba mais

Existem inUmeros tipos de secadores e varias maneiras de classifica-los.
A maioria das referéncias apresentadas na bibliografia possui capitulos com
descricdo dos principais tipos de secadores. Devido as caracteristicas particulares
do material a sofrer a secagem, o secador necessita ter certas peculiaridades, mui-
tos produtos sdo sensiveis ao calor, outros sofrem contracdo durante a secagem,
alguns sao dificeis de manusear e transportar etc.

Uma maneira simples de classificar os secadores seria quanto ao tipo de
operacao, continua ou descontinua; outra maneira seria quanto a forma do for-
necimento de calor, secadores diretos ou indiretos. McCabe, Smith & Harriott
(1993) e Foust et al. (1982) apresentam esses equipamentos.

Algumas técnicas de secagem consideradas ha alguns anos como nao
convencionais tém hoje em dia muitas aplicagdes. E o caso, por exemplo, da
liofilizag&o, que é o congelamento da mistura soélido-liquido por resfriamento e
posterior sublimacgdo do liquido congelado. Mais informac¢des podem ser obti-
das em Mujumdar (1995).

4.5 Consideracdes finais

Vimos os fundamentos da secagem, definicdo de umidade de um soli-
do, curvas de equilibrio, curvas que caracterizam um processo de secagem e
secagem continua. Quanto as curvas de secagem, vimos que elas podem ser
divididas em dois periodos, um com velocidade de secagem constante e outro



decrescente, cada um com suas caracteristicas. Na secagem continua, foram
apresentados os balancos de massa e energia.

4.6 Exercicios

Exercicio 1

Um sélido deve ser seco por uma corrente de ar com umidade de 0,0 28 kg
de agua/kg de ar seco, 50 °C e fluxo de 3000 kg/ (hm?). O ar escoa paralelamen-
te ao sélido. Se o solido estiver no inicio da secagem com umidade maior do que
a umidade critica, determinar:

a) A velocidade de secagem no periodo de velocidade de secagem
constante.

b) Se apenas o fluxo de ar for alterado para 6000 kg/(hm?), qual a nova
velocidade de secagem constante?

c) Emrelacdo ao item a), se a umidade do ar fosse 0,02 kg de dgua/kg de
ar seco, qual o valor da velocidade de secagem constante?

Exercicio 2

Um secador rotativo, ndo isolado, operando em contracorrente com ar
guente é utilizado para secar sulfato de amobnia de 3,5% a 0,2% de umidade
em base Umida. O secador tem 1,2 m de didametro e 6,7 m de comprimento.
Ar atmosférico a 25 °C e com 50% de umidade porcentual serd aquecido pela
passagem sobre serpentina com vapor, até 90 °C antes de entrar no secador
e espera-se que saia do equipamento de secagem a 32 °C. O sélido entrara a
25° C e espera-se que seja descarregado a 60 °C. O produto sera obtido a uma
vazao de 900 kg/h de material tmido. Estimar a quantidade de ar necessaria e
a quantidade de vapor de agua utilizada no aquecimento do ar (vapor disponivel a
0,90 kgf/cm?). Considere: perdas de calor para 0 ambiente como 11000 W, AH,
desprezivel, calor especifico do solido (c_) = 1507 J/kg K.

Resolucdo:

Para aplicacdo dos balangos de massa e energia, necessitamos das umida-
des do solido em base seca, da vazéo de solido seco (W) e também da umidade
do ar na entrada do secador.



Umidades do solido em base seca (equacao 4.3):

+ X, =0,035/(1-0,035) = 0,0363 kg aguaskg solido seco
+ X,=0,002/(1 - 0,002) = 0,002004 ~ 0,002 kg agua/kg solido seco

Vazéo de solido seco (W,):

A vazao produzida de produto imido € 900 kg sélido umido/h e sua umi-
dade em base Umida é 0,002 kg agua/kg de sélido umido. O produto vazéo de
sélido umido e umidade em base Umida desse produto é a agua que sai do
secador com o solido.

900 x 0,002 = 1,80 kg de agua/h. Ou seja, em 900 kg de sélido tmido ha 1,8 kg
de agua, a diferenca €, portanto, a massa de sélido seco.

W, =900 - 1,80 = 898,2 kg solido seco/h

Condi¢Bes do ar ambiente:

T, =25°C e H =50%, pela carta psicrometrica (Figura 3.4) obtém-se

H_ . = 0,01 kg de agua/kg de ar seco. Esse ar € aquecido até 90 °C, passando
por serpentinas, entrando em seguida no secador. Nesse aquecimento, a umida-
de absoluta permanece constante, portanto H, = 0,01 kg de agua/kg de ar seco.

Balanco de massa para a agua no secador (equacao 4.19)
898,2 x 0,0363 + M_0,010 = 898,2 x 0,002 + M H,

Ha duas incognitas, M_ e H,, necessitamos também do balanco de energia
(equacao 4.21).

W, + Mshgz =W h_,+ Mshgl +Q

Para sua utilizacdo, precisamos calcular as entalpias do ar e do sélido.
* O calor perdido para o ambiente (Q) foi dado, 11000 W.
* Entalpias do ar (equagéo 3.34: h =c (t-0) + HA, ).

+ Entrada (90 °C e H, = 0,001 kg agua/kg de ar seco).



+ Calor umido (c ): obtencdo diretamente da carta psicrométrica ou equa-
¢do 3.17. Usaremos a equagao e lembrando que C=024 kcal/(kg °C) =
1003 J/(kg de ar seco°C) e Con= 0,45 kcal/(kg °C) = 1881 J/(kg de ar seco
°C), calores especificos do ar seco e vapor de agua, respectivamente.
c.,=1003 + 0,01 x 1881 = 1021,8 J/(kg de ar seco °C)
Lembrando que A, = 597,2 kcal/kg = 2,496 x 10° J/kg
h92 =1021,8(90 — 0) + 0,01 x 2,496 x 10® = 116923 J/(kg de ar seco °C)

Saida

A temperatura do ar na saida do secador € 32 °C, porém sua umidade (H,)
ndo € conhecida, portanto a entalpia ficara em funcéo de H,.

hgl = (1003 + 1881x H,)(32 - 0) + H, x 2,496 x 10°
= 32096 + 60192xH1 +H, X 2,496 x 108
= 32096 + H, x 2,556 x 10°

Entalpias do sélido (equacéo 4.23)

Pelo enunciado, AH, = 0 e c_, = 1507 J/kg K, independentemente da tem-
peratura, e lembrando que a umidade do sélido € agua liquida, ¢ , = 4180 J/kg K.

Entrada
h,, = 1507 (25 - 0) + 0,0363 x 4180 x (25 - 0) + 0 = 41468 J/kg solido seco

Saida

h., = 1507 (60 - 0) + 0,002 x 4180 x (60 — 0) + 0 = 90922 J/kg solido seco

Podemaos agora voltar para o balanco de energia. Atencdo com as unidades,
as vazdes estdo em massa/hora e o calor perdido para o ambiente estad em W.

898,2 x 41468 + M_x 116923 =

=898,2 x 90922 + M_x (32096 + H, x 2,556 x 10°) + 11000 x 3600



Temos duas equagdes e duas incognitas. BM e BE e as incognitas H, e M_.
Resolvendo este sistema obtemos:

H, = 0,0212 kh agua/kg de ar seco

M, = 2746 kg de ar seco/h

Céalculo da vazéo de vapor para aquecimento do ar

» Vapor de 4gua saturado a 0,9 kgf/cm?; A = 541,2 kcal/kg.

» Calor necessério para aquecer o ar com umidade de 0,01 kg de 4gua/kg
de ar seco de 25 °C a 90 °C.

q=M_,(h,-h_)

h,., = 1021,8(25 - 0) + 0,01 x 2,496 x 10° = 50505 J/(kg de ar seco °C)
g =2746(116923 — 50505) = 1,824 x 108 J/h

q=VA

1,824 x 108 =V x 541,2 x 4180

V =80,6 kg /h
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