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Resumo: Visando a qualidade dos gréos obtidos no processo de secagem, para alimentacdo
humana, existe a preocupacéo de que o transporte da umidade (absorcdo) desses graos sgja feito
com um ar quente, seco e livre de impurezas, dentre as quais pode-se citar as derivadas da
oxidacéo de uma biomassa, a qual € utilizada como combustivel para a geracéo de calor.

Para a obtencdo do ar nas condigdes supra mencionadas, estudou-se a eficiéncia térmica de
dois tipos de trocador de calor multitubular, sendo um de tubos lisos e 0 outro com tubos aletados
externamente.

O calculo da eficiéncia térmica demonstrou que néo é viavel a utilizagdo das aletas, pois para
sua utilizacdo € necessario 0 aumento do passo dos tubos o que provoca a queda na vazao massica
dos gases, diminuindo a troca térmica.
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1. INTRODUCAO:

A introducéo do trocador de caor em um sistema de secagem de gréos visa a absorcéo do caor
contido nos gases derivados da combustéo da biomassa para 0 a de secagem, que normdmente €
composto gpenas pelo ar ambiente, por conseqiiéncia 0 ar que absorvera a umidade contida nos
gréos serd um a que ndo contém as impurezas derivadas da combustdo, tendo no final do processo
de secagem um gréo de melhor qualidade para o0 consumo humano.

O trocador de cdor € um dispositivo que rediza a transmissdo de cador de um fluido para outro.
A troca de cdor pode se dar de forma direta ou indireta, sendo a forma direta quando os doais fluidos
de temperaturas diferentes sdo misturados, formando um Unico fluido a uma mesma temperatura
No baanco de energia observa-se que a energia dissipada peo fluido quente foi absorvida pelo
fluido frio. A forma indireta de troca de calor, os fluidos de diferentes temperaturas séo separados
por uma superficie aqual redizaatrocade caor.

Estudando 36 tipos de trocadores de calor detado, sendo 12 com aetas planas, 12 com detas
onduladas e 12 com detas tipo venezianas Yan et d (2000) concluiram que para iguais vaores do
nimero de Reynolds (Re) as detas tipo venezianas gpresentam grandes valores do fator de atrito (f)
e fator de Colburn (j), comparados com as adetas planas. Para uma mesma velocidade frontd a
queda de pressdo aumenta com 0 aumento dos nimeros de tubos. Os trocadores de calor com aetas
onduladas possuem maiores valores de s2,j/f para Re £ 1500, onde s é a taxa de contragéo da segdo
transversal, sendo que as aetas planas ocupam 0 segundo lugar enquanto o tipo veneziana apresenta
0s piores desempenhos. Fixando o volume do trocador de calor observouse que os trocadores com
aetas tipo veneziana apresentaram os melhores desempenhos.


CONEM UFPB



Hug e a (1998) experimentaram um trocador de calor com tubos aetados internamente
concluindo que baseado no diametro interno e na area nominal, a trandferéncia de calor para o tubo
detado excede 97% a 112% um tubo liso para Reynolds entre 2,66x10* e 7,86x10". Concluiram
também que o fator de atrito no interior do tubo adetado é de 3,2 a 4,5 vezes maior que o tubo liso.

Matos et a (2001) andisaram a performance de 2 trocadores de calor, sendo 0 primeiro com
tubos elipticos e 0 outro com tubos circulares. Os resultados obtidos sdo para escoamento de ar com
nimero de Reynolds na faixa de 300 £ Re £ 800. Sdo comparados 0s arranjos circulares e elipticos
COM 0S MeIMos escoamentos € as mesmas &eas de segles transversals com base na maxima
transferéncia de caor. Os efeitos de excentricidade eipticas sdo sempre analisados. Um rdativo
ganho de transferéncia de cdor acima de 13% € observado em um aranjo 6timo diptico,
comparado com o melhor arranjo circular.

Braga et d (1999) determinaram o coeficiente de pelicula médio de transferéncia de calor e 0
faor de arito para um fluxo turbulento aravés de um duto anular com detas longitudinais
retangulares, concluindo que a presenca das detas influencia a estrutura do escoamento, diminuindo
a turbuléncia, e conseglientemente, o coeficiente médio de transferéncia de caor. Todavia, a aea de
transferéncia de caor de um tubo anular aetado é 6 vezes maior que um ubo anular liso, para o
Mesmo comprimento.

Sqglietti (1991) em um dos ensaos que redizou, aumentou atificidmente o tempo de
resdéncia do ar, conectando trés fileiras de oito tubos, aumentando o percurso do ar de secagem de
15m para 45m. O rendimento, com essa nova configuragdo, ndo apresentou os resultados
esperados.

Sagllietti (1991) ainda concluiu em seu trabaho sobre o rendimento térmico de fornaha a lenha
de fluxos cruzados, que a forndha é de féacil construcdo e mango, com rendimento energético
médio da ordem de 28%.

Vdadli (1991) desenvolveu uma fornaha a residuos, de fogo indireto, para secadores de
produtos agricolas. Este trabalho teve por objetivo testar uma forndha a residuos de produtos
agricolas, particularmente a paha de café, vissndo um bom rendimento térmico. No cdculo da
efetividade do trocador de caor Vdardli (1991) obteve, 54% de efetividade. Vaardli (1991),
também cita Holman (1983) dizendo que um mehor resultado tedrico poderia ser obtido no caso de
ter um fluxo contra corrente no trocador.

O projeto de um trocador de cdor pode ser subdividido em trés fases a andlise térmica, o
projeto mecanico e o projeto de fabricacéo.

O projeto mecanico de um trocador, na maioria dos casos precede a anadlise térmica, sendo o
passo posterior o dimensionamento da &rea de troca de cdor.

Dentre os fatores que influenciam a determinacdo da &rea de troca de caor podemos mencionar:
o coeficiente de pdicula a vazdo méssca dos fluidos que estéo escoando, a diferenca de
temperatura entre os fluidos, a diferenca de temperatura entre a entrada e saida dos fluidos do
trocador e também o caor especifico dos fluidos.

Em se tratando de um feixe de tubos, o qua estara sujeito a convecgdo forcada, sendo o fluido
em ambos os lados os gases, e a diferenca de temperatura, assm como a temperatura dos gases séo
moderadas, segundo Kern (1987) a influéncia da radiacdo pode ser desprezada, e a ressténcia
experimental corresponde a conveccdo forcada. Como a espessura da parede do tubo é muito
pequena por consequéncia a ressténcia por conducdo também o serd, logo a ressténcia a ser
utilizada serd a da convecgéo forcada.

Segundo Hugot (1976), a disposicdo dos tubos que fornece 0o maior nimero de tubos por
unidade de superficie no espelho é a triangular, na qua os tubos ficam dinhados em trés direcles
diferentes, a 120° um dos outros.

Para induzir a turbuléncia no feixe de tubos, mesmo com peguena vazdd massca, Usase
chicanas, que reduz a &rea de escoamento e produz o escoamento perpendicular aos tubos.

A fig. (1) mostra esquematicamente uma chicana convenciond para trocadores de caor. As
chicanas s80 usadas para aumentar as velocidades méssicas e por conseguinte o coeficiente de
trandferéncia de calor no lado da carcaca.



Figura 1. Caminho percorrido por véarias partes dos fluxo em um banco de tubos McAdams (1942).

Tinker por McAdams (1942) considera varias partes do escoamento no lado da carcaca, sendo o
fluxo méssico totad a soma dos seguinte escoamentos: we O fluxo longitudina aravés da parte livre
entre a chicana e a carcaga, W, 0 fluxo através das partes livres entre a chicana e os tubos e wy 0
fluxo através da abertura da propria chicana.

Segundo Kern (1987), a distancia de centro a centro entre as chicanas, normamente néo € maior
do que o didmetro interno da carcagca nem menor do que um quinto do diametro da carcaca.

Egte trabaho demonstra o caculo do dimensonamento e da eficiéncia térmica do trocador de
calor acoplado a um secador de gréos, onde as condigbes do processo sdo impostas pelo secador,
que s30: carga térmica, vazao massicado ar ambiente e as temperaturas do ar de secagem.

O trocador de calor dimensionado € composto por um feixe de tubos, o qual ndo esta exposto a
radiacdo, sendo a Unica fonte ce caor, a fornecida pela conveccdo dos gases oriundos da queima do
combugtivel. Para aumentar a velocidade dos gases, Uutiliza-se chicanas, fazendo-se com que ocorra
um fluxo misto, sendo parcidmente paraleo e parcidmente perpendicular ao feixe de tubos.

2. METODOLOGIA
2.1. Trocador decalor sem aleta

Kern (1987) estudando feixes de tubos utilizou como ressténcia apenas a ressténcia por
convecgdo. Para cacular a &rea de troca de caor Kern (1987) primeiro determina o coeficiente de
peliculah, propondo o seguinte:

N&o existe nenhuma area de escoamento verdadeira através da qua a vazdo méssica possa ser
caculada, uma vez que a aea de escoamento varia aravés do didmetro do feixe com um nimero de
auséncias de tubos diferente em cada linha de tubo. A corrdacéo obtida para fluidos que fluem em
tubos ndo s golica obviamente para fluidos que fluem sobre feixes de tubos com chicanas
fraciondrias, e isto € na verdade, evidenciado pela experiéncia. Entretanto, para estabelecer um
método de corrdlacdo, a forma do fator de transmissdo de cdor j, contra DeG/m foi retida,
concordando com a sugestéo de McAdams (1942), porém usando vaores ficticios para o diametro
equivaente De € para a vazao méssica por metro quadrado de érea de troca de calor Gs.
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onde he é o coeficiente de pelicula externo em [kea/h.n?.°C], k a condutibilidade térmica do ar em
[ked/hm.°C], ¢, o cdor especifico do fluido em [kca/kg.°C], ma viscosdade na temperatura
cadricaem [kg/m.h] e n{ aviscos dade na temperatura da parede do tubo em [kg/m.h].

A vazdo massica do fluido através da carcaca ndo € continua, devido a variacdo do nimeros de
tubos a0 longo do feixe, portanto o cdculo é feito considerando a area reta de escoamento do feixe
as, aqua édada por:



as=DIxCB [nf] 2 Gs= W [kg/h.n] (3)
pr 8s

onde DI é o didmetro interno da carcaca [m], C' 0 espaco vazio entre tubos adjacentes [m], B o
espacamento das chicanas [m], pr 0 passo dos tubos [m] e W o fluxo ponderd do fluido [kg/h].

O excoamento na cacaca € pacidmente pardelo e pacidmente perpendicular a0 exo
longitudind do tubos no feixe, devido a presenca de chicanas. A fim de se obter uma corrdagéo
smples combinando tanto a dimenséo quanto a proximidade dos tubos e seu tipo de passo, cacula-
S 0 raio hidraulico ao longo do eixo longitudina dos tubos, obtendo o didmetro equivaente (De)
para carcaca com chicanas como sendo quatro vezes o raio hidraulico obtido para a configuracéo,
conforme a disposi¢ao formada nos espelhos. Para a configuragéo triangular temos:

4" (05pr” 0,86pr- 0,50d:/4)
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onde pr € 0 passo dos tubos [m] e de 0 didmetro externo dos tubos [m].

O "pasx0" € a disténcia de centro a centro dos tubos que compdem o feixe do trocador. Para o
cdculo do passo consdera-se, a secdo transversal exterior do tubo e a superficie da parte embutida
no espelho (Hugot, 1976).

Denominando de k arelacéo entre a area perfurada e a areatota do espelho, tem-se:

p = 0,952 de

e (5)

onde: 0,45< k < 0,55
O nimero de Reynolds é obtido pelo produto do didmetro equivalente com a vazéo méssica por
metro quadrado dividido pela viscosidade do ar.

_ DG
m

Re (6)

Com o nimero de Re, consulta-se Kern (1987), paraobter o valor de jn.
O coeficiente de pdicula externo para um feixe de tubos é dado por:
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2.2. Média L ogar itmica de Diferenca de Temperatura.

Segundo (Holman (1983), Kern (1987) e Pera (1990)), a diferenca entre as variagdes de
temperatura nas extremidades do trocador de calor, dividida pelo logaritmo natural da razéo entre as
duas variagcdes de temperatura.

MLDT = (qu - T 2) - (qu- T 1) @®

In[(qu- Tr2), (Ta- Tfl)]
sendo Ty a temperatura de entrada dos gases de combustéo no trocador de calor, T a temperatura
de saida dos gases de combustdo no trocador de calor, Tr1 a temperatura de saida do ar de secagem
no trocador de calor, T, atemperatura de entrada do ar de secagem no trocador de calor.




2.3. Coeficiente de pelicula interno aos tubos

Para escoamento turbulento plenamente desenvolvido em tubos lisos, Holman (1983) diz que é
recomendada a relacéo de Dittus e Boelter (1930).

Nu = 0,023 ReExPr" 9)

As propriedades nesta equagdo sd0 consideradas na temperatura de mistura do fluido, e o
expoente n vae 0,4 para aguecimento e 0,3 para resfriamento.

Para um estado incompressivel e um tubo de secéo transversd uniforme, a vazéo massica mea
velocidade média nm s80 congtantes e independente do comprimento. Para o tubo circular Re vde:

(10)

onde di € o didmetro interno do tubo em metros.

O nuimero de Prandtl é o pardmetro que relaciona as espessuras reldivas das camadas limites
hidrodinamica e térmica

Segundo Holman (1983) a viscosdade cinemética de um fluido nos informa sobre a taxa com
que a quaitidade de movimento pode se difundir aravés do fluido, como conseqiiéncia do
movimento molecular. A difusividade térmica é rdacionada a difusio de cdor no fluido. Portanto, a
redlacdo entre estas duas quantidades deve expressar as grandezas relativas da difusdo da quantidade
de movimento e do calor defluido.

Porém as taxas de difusio sdo precisamente as quantidades que determinam as espessuras das
camadas limites para um dado escoamento externo; difusividades grandes sgnificam que o efeito
da viscosidade ou da temperatura se estende a regides mais afastadas da superficie:

O nimero de Prandtl é adimensiond e dado por:

= = (m’r) :Cpxm

n
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sendo n  viscosdade cinemdica a difudvidade térmica, nr viscoddade dindmica, k
condutibilidade térmica do fluido, r densidade do fluido e ¢, o caor especifico do fluido.

O numero de Nussdt Nué obtido consderando o coeficiente de pelicula interno, o diametro
interno e a condutibilidade térmica do fluido, tem-se:

S=— (12)

Como o numero de Nussdlt ja é conhecido pelas equagtes acima, torna-se possivel o cdculo do
codficiente de peliculainterno.
2.4. Coeficiente Global de transferéncia de calor

O coeficiente globa de transferéncia de calor pode ser baseado tanto na éea interna quanto na
area externa. (Holman, 1983)
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Condderando que o trocador de calor em questdo a espessura da parede € infinitamente menor
que o comprimento do tubo, pode-se eiminar, a parte correspondente a condutibilidade térmica do
meterid K.

2.5. Areadetroca decalor

Para cdcular-se a &ea de troca de caor, isola-se 0 comprimento do tubo L na equacéo
seguinte:

Q =Ui x{p >t xL) XMLDT (14)
2.6. Eficiéncia ou Efetividade de um trocador de calor

A eficiéncia de um trocador de caore segundo (Incropera e Dewitt (1996), Holman (1983) e
Kern (1987)), é a razéo entre a quantidade de calor removida de um fluido (Tq- Tq2) pela

quantidade méaxima que poderia ser removida (Tai- Tr2)

e = qu- Tq2

T Tr2 &)

2.7. Trocador decalor com aletas L ongitudinais

Ao optar pda utilizacdo de detas, em um primeiro indante visudiza-se um trocador com uma
maior &ea de troca de calor e por conseqiiéncia tem-se a impressao de que sua eficiéncia serd maior
em comparagdo com um trocador de cador que ndo possua tais detas. Mas a0 condderar que
inserindo um corpo sdlido para a transferéncia de calor, este corpo possui uma ressténcia térmica a
conducdo a qual sera somada as demais ressténcias ja presentes no sstema de transmisséo de calor.
Condlui-se portanto que ndo ha seguranca para afirmar que com a inser¢do de uma deta havera um
maior fluxo de calor.

Segundo Incropera e Dewitt (1996) a efetividade da deta € definida como a taxa de
transferéncia de caor com a deta pela taxa de transferéncia de calor que poderia ser transferida sem
autilizacéo da aeta

gr

€ =—F——F—
h™ Acb” Qb

(16)

onde, A € a &ea da secdo transversal da base da deta, h o coeficiente de pelicula, g, a temperatura
nabase da deta.

Para judtificar 0 uso de detas € suficiente que e 3 2. Caso contrario a perda devido a ressténcia
aconducgdo torna as aetas inviaves

O dimensonamento para o trocador de caor com detas longitudinais segue 0 mesmo meétodo
empregado no clculo para o trocador de cdor sem adetas, havendo modificacbes no caculo do
passo e ainclusdo do caculo do rendimento térmico da aeta.

2.7.1. Passo para o trocador decalor com aletas longitudinais



O passo para Hugot (1976) € dado pela Eqg. (8), como ja mencionado anteriormente.
Ao condderar as detas, deve-se indui-la na distdncia de centro a centro dos tubos (passo), logo,
na Eq. (8) deve-seinserir adturadadeta b no denominador, transformando a equacdo em:

/0,50

2.7.2. Rendimento térmico de uma aleta

Incropera e Dewitt (1996) define o rendimento de uma deta como a razéo entre a taxa de
transferéncia de calor do tubo aetado, pelataxa de transferéncia de calor de um tubo liso.

h = tanh mb (18)
mb
@XP L1/2 $2h Ll/2
onde b éaadturadadetae ng—g ou m:Q—Q sendo h o coeficiente de pdicula, P
ek XA g &k % g

o perimetro da deta, k acondutibilidade térmica do materid daadetae t aespessuradadeta
3. DIMENSIONAMENTO

3.1 Trocador decalor multitubular sem aletas

Os tubos dos trocadores de calor so do tipo IPS de 1 1/4 polegadas, sendo o didmetro externo
de 0,04216m e diametro interno de 0,03505m. O feixe é composto de 69 tubos.

O passo dos tubos parak = 0,5, segundo a Eq. (5) tem-se: p: = 0,05676 m

Didmetro equivdente caculado pela Eqg. (4) resultaem: De =0,0415m

Espaco vazio entre os tubos do feixe.
C'=p- de C'=0,0146 m

O didmetro interno da carcaca € cdculado considerando a fileira do meio do feixe, a qual possu
maior nimero de tubos. No caso, afileirado meio possui 9 tubos.

DI =(pi- n)+pr DI =0,5676m
Espaco entre as chicanas, que corresponde a 75% do diametro da carcaca.
B =0,75 xDI B=0,4257m

Area de escoamento no feixe dada pela Eq. (2) & as =0,06215nt

De acordo com a Eq. (3) avazao méssica de ar de combustdo entre as chicanas a 900°C:
Gs =106446,02kg/h.n?

Cdculo do nimero de Reynolds pela Eq. (6) para 0 ar de combustéo entre os tubos do feixe do
trocador de calor & Re = 25271,8

Com o nimero de Re, e segundo Kern (1987) tem-se:

jh =90

O coeficiente de pelicula externo, para ar escoando a 900°C entre feixes de tubo é dado pela Eq.
7): he = 144,25 kca/h.nf.°C



A Média Logaritmica de Diferenca de Temperatura (MLDT), para as temperaturas de entrada e
saida, no trocador de calor em contracorrente é dada pela Eqg. (8), sendo Tq1 = 900°C; Tqe = 395°C;
T = 100°C; T, = 25°C MLDT =557,64°C

Cdculo do coeficiente de peliculainterno aos tubos do feixe.

NUmero de Reynolds para escoamento no interior de tubos, com ar , a 100°C o nUmero de

Reynolds pela Eg. (10) torna-se: Re = 405127,37
NuUmero de Prandit, Eq. (11) P =0,709
Numero de Nussdt, Eqg. (9), tem-se: Nu = 613,77
O coeficiente de peliculainterno de acordo com a Eq. (12) vade: hi = 467,55 kcad/h.m?.°C

Considerando a Eqg. (13) do Coeficiente Globa de Transferéncia de Caor tem-se:
Ui =126,55 kea/h.n?. °C

Cdculo do comprimento do Trocador de Caor dado pela Eq. (14): L =139,40m
Efetividade do Trocador de Caor Eg. (15), tem-se: e=57,71%

3.2 Trocador de calor multitubular aletado

O trocador possui 69 tubos IPS 1 1/4 de polegada, sendo o didmetro externo de 0,04216m,
diametro interno de 0,03505m, 12 detas de 0,02m de dtura, com espessura de 0,003m. A
condutibilidade térmica do materia da deta € de 45 kca/h.m.°C. Os demais dados s30 0s mesmos
do trocador de calor sem deta.

O céculo do passo € dado pdaEq. (17) pt = 0,08369m

O diametro equivaente de acordo com a Eq. (4) torna-se: De =0,1397m

Espaco vazio entre os tubos é o passo subtraido do didametro externo. C'=0,04153m

Diametro da carcaca corresponde afileira de maior nimero de tubos mais um passo.

DI =0,8369m

Espaco entre as chicanas € 75% do didmetro da carcaca DI : B =0,6277m

A &ea reta de escoamento no feixe dada pela Eqg. (2), sendo 0 escoamento parcia mente paraelo
e parcid mente perpendicular ao feixe de tubos: as =0,2606nT

Vaz&0 méssica por nt entre as chicanas com ar a 900°C Eq. (3): Gs = 25378, 9kgh.n?

O numero de Reynolds, Eq. (6): Re = 20289

Com o nimero de Re e segundo Kern (1987) tem-se: jh=82

O coeficiente de pdicula externo dado peaEq. (7): he = 39,04 kea/h.n?.°C

A Média Logaritmica de Diferenca de Temperatura (MLDT) é a mesma do trocador de caor de
tubos lisos, ou sga MLDT =557,64°C

Cdaculo do coeficiente de pelicula interno aos tubos do feixe:
NUmero de Re para escoamento no interior de tubos, Eg. (10) parao ar a 100°C:
Re = 405127,37

Numero de Prandit, Eq. (11): P =0,709
Numero de Nussdlt, Eqg. (9): Nu = 613,77
Codficiente de peliculainterno, Eq. (12): hi = 467,55 kead/h.n?.°C
Rendimento térmico daaeta, com m = 24,05, tem-se pea Eq. (18): hr = 0,93

Eficiénciatérmica da superficie tota detada
ho =1- %»(1- hr)
onde A éad&eaexternado tubo sem asdetase Ar € aareasuperficia dadeta dada por:

A =2 X



sendo L o comprimento daaetae Lc o perimetro dadetaigud a:
Lc=b+£2 Lc =0,0215m

onde b éadturadaaetae t suaespessura. Logo: Ar = 0,086 nt
A érea externa do tubo, descontando a area da base da aleta é dado por:

A= (pxdext)- (Nrxt L) + Ar A=0,2789n?

sendo Nt 0 nimero de aetas por tubo igud a 12:
A eficiéncia da superficie detada é ho = 0,978
Cdculo do Coeficiente Globd de Transferéncia de Cdor:

A =p xdi xL

Ac=(p xdexL)- (Nr xtxL)+ (2 xL xLc) Ae = 0139
DaEq.(13) tem-se: Ui =114,37 ked/h.n?.°C
Cdculo do comprimento do trocador de calor, Eq. (16) L+ =154,4m

4. DISCUSSAO E CONCLUSAO

A metodologia utilizada apresentou dgumeas dificuldades no cdculo do codficiente de peicula
externo, pois o coeficiente de pelicula externo € obtido em fungdo j, e De, sendo que j, é funcéo de
Reynolds o qual éinfluenciado pela vazéo massica por metro quadrado. A vazdo méssica por metro
quadrado considera o didmetro interno da carcaca e o0 passo do feixe.

Com a utilizagdo das detas, a digancia entre os tubos, ou sga, 0 passo aumenta, assim como 0
didmetro interno da carcaca, logo ocorre a queda da vazéo méssica por metro quadrado.

O numero de Reynolds diminui com a queda da vazéo méssica por metro quadrado, apesar de
haver um pequeno aumento do didmetro equivaente I proporcionado pelo aumento do passo, logo
o fator j, diminui provocando a queda do coeficiente de pelicula externo.

Sendo a area do trocador de cdor aetado influenciada pelo coeficiente de pedicula externo e o
rendimento da aeta. Como o coeficiente de pelicula externo do trocador de tubo liso émaior que o
coeficiente de pelicula externo do tubo detado e anda os tubos detados sofrem a influéncia do
rendimento das detas, observou-se que o comprimento do tubo do trocador de cdor de tubos
detados é maior.

Ao igudar as areas dos trocadores de cdor, observa-se que a eficiéncia do trocador de calor de
tubo liso é maior que do trocador de calor de tubos aetados.

Essa conclusdo € vaida sabendo-se que as vazles, tanto do ar de secagem como dos gases
derivados da combustdo ndo podem ser modificados, assim como a temperatura de saida do ar de
secagem do trocador de calor.
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Abstract: Seeking the quality of the grains obtained in the drying process, for human feeding, it
exists the preoccupation that the transport of the humidity (absorption) of those grains it is done
with a hot, dry air and free from impurity, from among it can be mentioned derived them of the
oxidation of a biomass, which is used as fuel for the heat generation.

In order to obtain the air in the conditions above mentioned, it was one studied the thermal
efficiency of two types of multitubular heat exchanger, being one of smooth tubes and the another
with external tubesfin.

The calculation of the efficiency it demonstrated that is not practicable the use of the fins,
because for its use it is necessary to increase the pass of the tubes that causes the fall in the gases
flowing mass, decreasing the thermal exchange.

Keyword: heat exchanger, heat exchanger air-air, heat exchanger finned, drying.



