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Resumo. Usualmente, a vaporizagdo de GLP é obtida a partir do suprimento de energia destinado a mudanga de fase em
equipamentos apropriados — vaporizadores. Esse fornecimento energético, freqiientemente na forma de energia elétrica, tem custos
operacionais elevados. Buscando por uma solu¢do mais econémica e segura, foi desenvolvido um modelo matemadtico que descreve
0s processos térmicos que ocorrem em um vaporizador constituido por um banco de tubos verticais longitudinalmente aletados.
Neste equipamento, a mudanca de fase ocorre devido ao suprimento de energia pelo meio ambiente através de um processo de
transferéncia de calor por convec¢do natural. A fim de determinar o coeficiente de transferéncia de calor no interior do tubo, foi
utilizado o modelo de Chen (1966) e o coeficiente de transferéncia de calor externo foi determinado considerando-se que o perfil de
temperaturas da face externa ndo é uniforme.Este modelo permitiu demonstrar a viabilidade operacional desse tipo de equipamento
e, além disto, mostrar que, em seu projeto, deve ser contemplada a ocorréncia de um perfil externo variavel de temperaturas..

Palavras chave: vaporizagdo, evaporador, GLP, convec¢do natural.
1. Introducao

Usualmente, os sistemas de armazenamento de GLP para uso industrial sdo compostos por dois ou mais tanques nos
quais se encontra este combustivel, sobretudo, na fase liquida. A utilizacdo deste combustivel se inicia pela descarga da
fase liquida, sendo necessaria, a seguir, a ocorréncia de um processo de vaporizagdo seguido de um processo de reducao
de pressdo de forma a obter-se o combustivel na fase vapor e em uma pressdo adequada ao seu uso em queimadores
industriais. Tradicionalmente a vaporizacdo de GLP ¢ obtida a partir do fornecimento de energia, destinada a mudanga
de fase, em equipamentos apropriados — vaporizadores. Esse fornecimento energético apresenta custos elevados tanto
do ponto de vista de investimento quanto do ponto de vista operacional.

Nesse contexto, verifica-se ser extremamente atrativa a possibilidade de promover a mudanga de fase do GLP,
utilizando trocadores de calor nos quais a fonte quente consiste no meio ambiente, ¢ nos quais o processo de
transferéncia de energia, do ambiente para a parede externa do evaporador, da-se por convecgdo natural.

O objetivo do presente trabalho é o de realizar uma analise dos processos térmicos que ocorrem em um trocador de
calor destinado a vaporizacdo de Gas Ligqiiefeito de Petréleo, GLP, por convec¢do natural.

2. O processo de vaporizaciao

Por hipotese, o GLP encontra-se armazenado em um tanque a temperatura ambiente, havendo equilibrio entre as
fases liquida e vapor. O sistema de descarga do tanque € projetado de forma que o combustivel é coletado apenas na
fase liquida, sendo, a seguir, transportado até uma valvula de expansdo e estando, assim, a entrada desta valvula, no
estado de liquido saturado. Por hipétese, serd considerado que, na valvula, ocorre um processo de expansdo
isoentalpica, o que faz com que, a sua saida, disponha-se de uma mistura de liquido e vapor saturados a uma
temperatura inferior a temperatura do GLP a entrada da valvula, a qual ¢ igual a temperatura ambiente. E exatamente
esse processo que, por sua natureza, permite a obtencdo do gradiente de temperatura necessario a ocorréncia do
processo de vaporizagdo o qual ocorrera nos tubos verticais do evaporador. O estado do GLP na entrada dos tubos sera
considerado igual ao seu estado a saida da valvula de expansdo, e o seu escoamento ocorrera na diregdo vertical, sentido
ascendente. Considera-se que o ar ambiente, longe do evaporador, permanecera, ao longo do trocador de calor, em
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temperatura constante ¢ que o GLP tera a sua temperatura variando a medida que o processo de evaporacgdo se
desenvolver.

3. O modelo matematico

O presente modelo foi elaborado considerando que: os processos analisados ocorrem em regime permanente; o
GLP ¢ constituido basicamente por uma mistura de normal-butano e propano, sendo que seus outros componentes
eventuais ndo tém papel relevante nos processos analisados; o combustivel armazenado no tanque esté inicialmente a
temperatura ambiente e permanece, durante o processo de esvaziamento deste tanque, nesta temperatura; a composicao
do GLP admitida no vaporizador ¢ invaridvel e igual a composicdo da fase liquida presente no tanque de
armazenamento, e, na saida do vaporizador tem-se este fluido no estado de vapor saturado em uma pressdo
preestabelecida em fungdo das caracteristicas dos equipamentos que o consumirdo, e da perda de carga do escoamento
na tubulag@o de transporte do GLP do vaporizador até os pontos de consumo.

de
- y
Saida de GLP
dl b
z
w
A |
oy
=
el
Entrada de GLP

Figura 1. Tubo do vaporizador.

Respeitadas as hipoteses preestabelecidas, pode-se dizer que, para uma posi¢ao qualquer do tubo, o fluxo de calor
na face interna da parede do tubo sera dado por:

ql=Uy(T, - T)) (1)

onde: T, é a temperatura do ar ambiente, °C ; T; é a temperatura média do fluido no interior do duto, °C; U; é o
coeficiente global de transferéncia de calor determinado com base na area interna, kW/m? °C, e q7 é o fluxo local de
calor na face interna da parede do tubo.

O coeficiente global de transferéncia de calor determinado com base na area da face interna da parede do duto,
considerando que o tubo ¢é externamente aletado com aletas longitudinais produzidas no processo de extruséo do tubo, é
dado por:

U, =[AR;+AR, +AR_]" o
Onde:
AR; = hfl 3)
AR, =(d; /k,)In(d, /d;) @
-1
h
senhQL+[Q; ]coshQL
AR, =md;{N,4/2h ke h : +de.he{n—2Na.arcsen(diH (5)
COShQL-}-(Q; JsenhQL e
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02— '.e (6)

Nas expressoes acima d; e d. sdo, respectivamente, os didmetros interno e externo do tubo, m, h; ¢ h, sdo os
coeficientes de transferéncia de calor interno e externo, kW/m?*°C, e k, é a condutibilidade térmica do material
constituinte do tubo, kW/m °C, N, é o nimero, e € a espessura, m, ¢ L é o comprimento das aletas, m.

A aplicagdo da primeira lei da termodinamica resulta em que a taxa de transferéncia de calor entre ao ar ambiente e
o fluido que escoa no interior do tubo sera dada por:

4l wed, =S ™)
dz

onde: m ¢ a vazdo massica, kg/s, e H ¢é a entalpia especifica do GLP, kJ/kgK, e z é a ordenada vertical orientada no
sentido descendente.

A solucdo do conjunto de equagdes acima apresentadas conduzira, por exemplo, a determinacdo da altura do tubo
necessaria a ocorréncia da vaporiza¢do de uma determinada vazao massica de GLP, ou, ainda, a determinacdo de outros
parametros geométricos tais como: area de transferéncia de calor, diametro, etc. Para tal, sdo exigidos, além do
conhecimento do comportamento da pressdo deste fluido ao longo do tubo, a determinagdo do coeficiente de
transferéncia de calor entre o GLP ¢ a parede interna do tubo, h;, e a determinagdo do coeficiente de transferéncia de
calor entre o ar ambiente e a parede externa do tubo, h..

3.1. Determinacio do coeficiente de transferéncia de calor bifasico

Chen (1966) propos uma correlacao que, além de permitir a analise do processo de transferéncia de calor desde a
condi¢do descrita pelo titulo nulo até atingir o titulo unitario, apresenta a caracteristica de ser acurada quando
comparada com outras disponiveis. Para a realizacdo deste trabalho optou-se pela utilizagdo desse modelo, ja tradicional
e largamente testado, no qual se considera que o coeficiente de transferéncia de calor bifasico entre o fluido e a parede
interna do duto, h;, é basicamente composto pela contribuigdo da ebuli¢do nuclear, hyg, € pela contribuicdo da
transferéncia de calor por convecgdo forgada, h., qual seja:

hj = hxg + h, (®

Neste modelo, admite-se que o componente hc pode ser determinado utilizando-se a equagdo de Dittus-Boelter
modificada na forma:

k
h, = 0,023d—%Re‘ﬁ’8 Pr* F ©)

1

onde k; é a condutibilidade térmica da fase liquida do GLP, kW/m°C, o ntimero de Reynolds,Re; , e o niimero de
Prandtl, Pr, se referem a fase liquida, e a varidvel F ¢ denominada fator de ebulicdo convectiva sendo uma fungao
gréfica estabelecida com base no Pardmetro de Martinelli, Xtt, que pode ser expresso por:

1 0,9 0,5 0,1
Xtt = { X } {p_v} {“_L} (10)
X PL Hy

onde x € o titulo do fluido, py;py iy €l sdo, respectivamente as massas especificas e viscosidades absolutas das

fases liquida e vapor do GLP.
Collier (1981) sugere que o fator de ebuli¢do convectiva pode ser avaliado pela seguinte representagdo matematica:

1
F=10 ara ——<0,10 11
p X an

1 0,736 1
F=235 —— para ——>0,10 (12)
Xtt +0,213 Xitt
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Para a determinacdo do coeficiente de transferéncia de calor referente a contribuicdo da ebulicdo nuclear, hyg, Chen
(1966) utilizou a equacdo de Forster e Zuber (1955) modificada na forma:

0,79 0,45 0,49
L CpL PL

0,5 0,29170,24_0,24
oL Hiy py

hyg = 0,00122 (T,; = T 2 (Pyg = P )*°S (13)

sat

Nesta expressdo, ki ¢ a condutibilidade térmica da fase liquida, J/kgK, Hyv € a entalpia de vaporizagdo, J/kgK, c, € o
calor especifico a pressdo constante da fase liquida, J/kgK, o ¢ a tensdo superficial, N/m, Pgy; ¢ Py, sdo as pressdes de
saturagdo, Pa, nas temperaturas da face interna da parede, Tp;, °C, e do fluido, T, °C.

O Fator de Supressdo, S, assim como o Fator de Ebulicdo Convectiva, F, também ¢ uma func¢do grafica. A fim de
viabilizar os célculos computacionais exigidos, optou-se pela representacdo desta fungdo grafica através da funcdo
polinomial apresentada a seguir, desenvolvida a partir da representacio desta fungio disponivel em Ozisic (1990).

8=9,2317-10"" —8,7200-10°.Re ,+ 3,676 10" Re} — 5,493-10"'" Rey, (14)
onde:
Re, =F"” .Re, (15)

3.2. Determinagdo do coeficiente de transferéncia de calor por convecg¢io natural

No caso em analise, a temperatura do meio fluido, ar, estara mais elevada do que a temperatura da parede solida,
face externa do tubo. Assim sendo, no processo convectivo, o fluido, ar, movimentar-se-4 no sentido descendente.
Considera-se, por hipotese que o tubo tenha uma altura, Ht, a ser determinada, tal que a sua saida o titulo do fluido seja
unitario. Nessa situagdo serfo geradas uma camada limite térmica ¢ uma dindmica a partir da extremidade superior do
tubo. Por este motivo, para efeito da condugéo dos calculos, serd considerado que a ordenada vertical, z, tera sua origem
na extremidade superior do tubo e sentido descendente, conforme j4 indicado na Fig. (1).

A camada limite dinamica desenvolvida no processo de transferéncia de calor por covec¢ao natural ¢, inicialmente,
laminar, tornando-se, posteriormente, turbulenta. Constuma-se estabelecer na literatura, que a transi¢ao entre o regime
laminar e regime turbulento, para o caso em estudo, ocorre para numeros de Rayleigh da ordem de 10°. A andlise a
seguir apresentada aplica-se a por¢do laminar da camada limite dindmica.

A determinagdo do coeficiente de transferéncia de calor advém da solugdo das equagdes da camada limite que sdo a
seguir apresentadas. Considere-se o sistema de ordenadas indicado na Fig. (2). Conforme Kays (1980), supondo que o
ar possa ser tratado como uma substancia pura, que seja um fluido newtoniano, que o escoamento seja bidimensional e
que ocorra me regime permanente, podem-se aplicar as equagdes de conservagdo de massa, quantidade de movimento e
energia resultando em:

w v _g (16)
0z 0Oy
ow  ow *w
Wg'i‘ V— = gB(Tar _Tpe)+ Var 8y—2 (17)
2
Wa—T+Va—T=—OL—a T (18)
0z oy ayz

onde v e w sdo as velocidades nas dire¢des y € z, m/s, T é a temperatura do ar na camada limite, °C, g é a aceleragéo da
gravidade, m/s?, o, ¢ a difusividade térmica, m?/s, e v,, € a viscosidade cinematica do ar, m?/s.

As condigdes de contorno adequadas ao problema sdo: v=0;w=0e T =T, paray=0;e w=0, T =T, paraz = 0;
e, finalmente, w tendendo a 0 e T tendendo a T,, para y tendendo a infinito.

Uma das solucdes exatas obtidas pelo método da similaridade para esse conjunto de equagdes ¢ aquela na qual a
diferenca entre a temperatura do meio e a da parede é variavel segundo uma fungéo do tipo:

Ty — Tpe =mye™ 19)

Kays (1980) mostra que a solugdo das equagdes da camada limite para convecgdo natural com escoamento laminar
sobre uma placa plana semi infinita, vertical e a temperatura constante, conduz a conclusdo que o nimero de Nusselt
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local é uma fun¢do tanto do numero de Grashof local quanto do niumero de Prandtl e indica, também, que a correlagdo é
do tipo:

Nu, =c-(Gr, -Pr)"* (20)

z

Onde a constante ¢ ¢ uma fungdo do nimero de Prandtl.
Ede (1980) sugere, para numero de Prandtl igual a 0,72, a utilizacdo da expressdo:

0,25
Nu, => 2.Pr (Gr,.Pr)> @1)
4 5{1+2Pc 4 2pr)

Tendo em vista que, realmente a temperatura do GLP devera variar segundo a ordenada vertical — ja que o GLP ¢
uma mistura de substincias — verifica-se que a utilizagdo da expressdo acima para o numero de Nusselt conduzira a
determinagdes de temperaturas da face externa da parede do tubo, Ty, varidveis com a ordenada vertical, solu¢do
incompativel com a hipotese inicial de que a temperatura da parede seria constante. Assim sendo, propde-se a solugdo
do problema em dois niveis. O primeiro nivel é a solug@o obtida com base no equacionamento acima, e o segundo nivel
seria obtido considerando-se que a diferenca entre a temperatura T,. e a temperatura do ar ambiente tem o seu
comportamento descrito pela equagdo (19), sendo que as constantes “m, ” e “m; ” presentes nesta equacgdo sdo obtidas
por meio de um processo de ajuste deste tipo de curva aos resultados obtidos na primeira solucao.

Sparrow e Gregg (1958) estudaram o processo de transferéncia de calor por convecgdo livre entre placas planas
verticais e um meio fluido e, para a situagao descrita pela equacdo (19), apresentaram a seguinte solu¢ao:

Nu, :Grzl/4o m, -z)/* -2 param;> 0 (22)
( 1 ) x/E

Os valores calculados por Sparrow e Gregg (1958) para ¢ sdo iguais a 0,735 para Pr = 0,7 e 0,823 para Pr = 1,0.

Tendo em vista que o numero de Prandtl do ar deverd variar com a cota vertical atingindo valores entre 0,7 e 1,0,
adotou-se para @ valores interpolados linearmente entre os extremos estabelecidos pelas equagdes acima. Assim sendo,

a correlagdo utilizada para a determinagdo do niimero de Nusselt local, no caso de a temperatura da parede ser variavel
conforme o exposto na equagao (19) é:

174 0,2933Pr+0,5297

V2

3.3. Determinacio da variacio de pressio ao longo de um tubo do vaporizador

Nu, = Grzl/4 -(m, ~z) (23)

O procedimento de calculo abaixo apresentado fundamenta-se no modelo homogéneo de escoamento bifasico que,
devido as suas caracteristicas proprias, nao leva em consideracio aspectos particulares do escoamento. A hipotese
fundamental, com base na qual ¢ construido este modelo de escoamento é: as fases liquido e vapor se apresentam
perfeitamente misturadas e, por este motivo, deslocam-se com a mesma velocidade. Um aspecto interessante deste
modelo é que, por sua natureza, permite a determinagdo da perda de carga de um escoamento bifasico considerando-o
como se fosse monofasico. Para tal, basta utilizar as propriedades adequadas para se obter resultados razoaveis.

No caso de escoamento em um tubo reto, conforme Mills (1999), o gradiente de pressdo é dado por:

dr _ (Q} 4 d_PJ + (d_P) (24)
dz \dz)p \dz); \dz)y
onde: (dP/ dz)F ¢ o gradiente de pressio devido ao atrito entre o fluido e a parede do duto; (dP/ dz)G ¢ o gradiente

devido a agdo da aceleragdo da gravidade, e (dP/ dZ)M ¢ o gradiente devido as varia¢des da quantidade de movimento

do escoamento.
O gradiente de pressdo pode ser expresso por:

f 2
d_P:i..G_ijg_G?.g (25)
dz di 2p dz

onde: f, é o fator de atrito, v € o volume especifico, m*/kg, g ¢ a aceleragdo da gravidade, m/s?, e G ¢é o fluxo de massa
através do tubo, kg/sm>.
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Para a determinacdo do fator de atrito, optou-se pela equagdo proposta por Swamee (1993) que, além de apresentar
este fator de forma explicita, permite o seu calculo tanto para regime laminar como turbulento, a saber:

10,125

8 6
£, = [ o4 ] +fin| 2y ST _(ZSOOJ (26)
Rey 3,7 Rey Rey

onde A ¢ a rugosidade relativa da face interna da parede do tubo e o numero de Reynolds de referéncia, Reg, €
calculado como:

Gd.
Rep = ! 27
MR
A viscosidade absoluta de referéncia, py , Pa.s, ¢ determinada como se segue:
1 1-
- X X% (28)
Hr My 123

4. O programa computacional

O modelo matematico ja descrito foi implementado pelo desenvolvimento de um programa de simulagdo que
permite, a partir do conhecimento de um conjunto de informagdes basicas, determinar, além de outros parametros, a
altura dos tubos do vaporizador.

Os dados basicos de entrada do programa sdo: composi¢ao do GLP no tanque de armazenamento; estado do GLP na
saida do evaporador; temperatura e pressdo ambiente; vazdo de GLP através do vaporizador; nimero de tubos que
compora o vaporizador; propriedades do material constituinte dos tubos; dados geométricos destes tubos com excecao
da sua altura. A partir destes dados, o programa permite obter um conjunto amplo de informagdes dentre as quais relata-
se: a composicao do GLP no vaporizador; altura dos tubos deste equipamento; perfis de propriedades do GLP ao longo
dos tubos; perfis de coeficientes de transferéncia de calor ao longo dos tubos.

Este programa computacional foi desenvolvido com a utilizagdo do software EES — Engineering Equation Solver
(1997), que tem como fungdo basica resolver um conjunto de equagdes incluindo equagdes algébricas, diferenciais e
integrais. Este software tem uma biblioteca de fun¢Ges matematicas e termofisicas bastante extensa, permitindo o
acesso direto e imediato, por exemplo, a propriedades termodinamicas. Para a determinagdo das propriedades do GLP,
utilizou-se a rotina REFPROP (1997), programa em linguagem FORTRAN desenvolvido pelo NIST — National Institute
of Standards and Technology.

5. Calculos

Deve ser observado que todos os calculos realizados foram sempre conduzidos no sentido de estabelecer
parametros basicos necessarios ao detalhamento do projeto de um vaporizador, e nesse sentido, entende-se que o custo
do equipamento é parametro fundamental para o sucesso da empresa que vier a produzi-lo. Assim sendo, optou-se por
direcionar os calculos sempre em busca da defini¢do de uma figura de mérito importante do ponto de vista de custo, que
¢ a massa total do banco de tubos que compora o vaporizador, o que se justifica pelo fato de os tubos metélicos serem,
via de regra, comercializados com base em pregos de venda estabelecidos por unidade de massa. Verifica-se, também,
que a aplicagdo do codigo computacional exige a defini¢do preliminar de um conjunto de variaveis de entrada bastante
amplo, sendo que cada uma delas pode assumir valores muito diferenciados, tornando-se necessario estabelecer bases
minimas orientativas a fim de proceder aos calculos. A partir dessa proposicao, estabeleceu-se que o vaporizador objeto
de analise devera operar com a vazdo 2,78*10~ kg/s (100 kg/h) de GLP. Para tal devera ser composto por um conjunto
de tubos verticais. Portanto a vazao de GLP por tubo sera funcao do niimero de tubos que compora este equipamento.

5.1. Analise de um caso tipico

Procedeu-se a analise de um vaporizador operando com a vazdo acima especificada, composto por um banco com
80 tubos, com didmetros internos e externos iguais a 25,8 mm e 31,4 mm, cada tubo portando oito aletas com espessura
de 1,8 mm e comprimento de 46,6 mm. Os calculos foram conduzidos considerando-se que o GLP, no tanque, ¢
composto, em massa, por 60% de propano e 40% de n-butano; que, a saida do vaporizador, o GLP estara sob a pressdo
de 200 kPa e titulo igual a unidade; que a temperatura ambiente é igual a 20°C, e que o ar ambiente é seco.

Inicialmente, foram realizados calculos levando-se em consideracdo que o coeficiente de transferéncia de calor
poderia ser determinado utilizando a expressdo (21) desenvolvida com base na hipétese de que a temperatura da face
externa da parede ¢ uniforme. O resultado obtido, Fig. (2), indica que, conforme esperado, a distribuicdo de
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temperaturas na face externa da parede nio ¢ uniforme, sendo necessario proceder ao segundo passo, que consistiu no
ajuste de uma curva exponencial — utilizando-se 0 método dos minimos quadrados sobre o resultado obtido — a qual
pode ser, também visualizada na Fig. (2). Este procedimento gerou um perfil de diferencas de temperaturas, T, - T
utilizado como dado de entrada no segundo nivel de solugdo do problema.

pes

35 T T T T T T T T T
——DELTA=21,3783-exp(0,185804-2)

31,5+ 4

28

24,5

Tar - Tpe [°C]

21

17,5 I | I | I | I | I

z [m]

Figura 2. Distribui¢do de temperatura ao longo do tubo.

O passo seguinte foi obter a mesma distribuicdo de temperatura, considerando que a temperatura da parede externa
do tubo ¢é varidvel segundo a exponencial resultante do ajuste de curva supra apresentado. O resultado obtido é,
graficamente, apresentado na Fig. (3), na qual é possivel visualizar duas curvas sendo a em preto a resultante dos
calculos computacionais e a em vermelho resultante de um novo ajuste de uma curva do tipo exponencial, e, enfim,
foram refeitos os calculos considerando, agora, que o perfil de diferengas de temperatura ¢ melhor representado pela
curva mais recentemente justada, sendo obtido o resultado representado na Fig. (4).

T | T | T | T | T | T | T | T | T
— DELTA,=19,8584-exp(0,514442)
301 -

Tar - Tpe [°C]

18| i
o o1 02 03 04 05 06 07 08 09
z [m]

Figura 3. Distribuigdo de temperatura ao longo do tubo — primeira iteragao.

As alturas dos tubos necessarias a ocorréncia da vaporizagdo do GLP calculadas através dos trés procedimentos de
calculo sdo, respectivamente, Ht = 2,491 m, Ht = 0,878 m e Ht = 0,893 m, sendo que a diferenca entre os dois ultimos
valores ¢ igual a 1,7%, o que ¢ considerado adequado do ponto de vista de projeto de equipamento. O valor inicialmente
calculado para a altura do tubo, 2,491 m, € significativamente maior do que o obtido na segunda iteracdo, 0,878 m, que,
por sua vez, tem valor muito proximo do valor obtido na iteragdo final, 0,893 m. Isso ocorre porque o comportamento
do coeficiente global de transferéncia de calor € alterado de forma significativa ao mudar a metodologia de calculo do
coeficiente externo de transferéncia de calor. Na Fig. (5), tem-se a evolugdo do coeficiente global de transferéncia de
calor em fungdo da posicdo para a iteragdo inicial, U;, ¢ para a final, Uy.
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Figura 4. Distribuicao de temperaturas ao longo do tubo — segunda iteracdo
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Figura 5. Coeficientes globais de transferéncia de calor — iteragdo inicial e final.

Essa diferenca de comportamentos do coeficiente global de transferéncia de calor reside no fato de que o fenomeno
de transferéncia ¢ basicamente governado pelo coeficiente de transferéncia de calor entre a superficie externa do tubo e
o ar ambiente. Isto se deve a dois motivos. Primeiro, o material escolhido para o tubo é aluminio, o qual, por ter alta
condutibilidade térmica, oferece baixa resisténcia ao processo de transferéncia de calor tanto em um caso quanto no
outro. Segundo, o coeficiente de transferéncia de calor bifasico € significativamente maior que o coeficiente de
transferéncia de calor por convec¢do natural. Na Fig. (6), apresenta-se a evolu¢do do coeficiente de transferéncia de
calor entre a face externa da parede do tubo e o ar ambiente tanto para a iterag@o inicial, quanto para a itera¢do final.

5.2. Outras analises

Além da analise anterior, o modelo desenvolvido permitiu a realizacdo de outras andlises tais como as a seguir
apresentadas.

5.2.1. Efeitos da alteracio da temperatura ambiente

A alteragdo da temperatura ambiente tem o efeito de reduzir o gradiente de temperaturas entre o fluido em evaporagéo e
0 meio ambiente. Além disso esta redugdo de temperatura conduz a diminuigdo da entalpia do fluido a entrada do
vaporizador. Portanto, com o objetivo central de avaliar a evolugdo da area de transferéncia de calor necessaria a
medida que a temperatura ambiente ¢ reduzida, realizou-se um conjunto de calculos com base em tubo com 18 aletas de
espessura de 1,2 mm e com massa de 4,762 kg/m.
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Figura 6. Coeficientes locais de transferéncia de calor — iteracdo inicial e final.

Os principais resultados obtidos, Tab. (1), mostram a forte influéncia da temperatura ambiente na determinacao da
area de transferéncia de calor, evidenciando que um parametro de projeto fundamental ¢ a temperatura média minima
ambiente observada na regido em que o vaporizador sera instalado. Por outro lado, os grandes usuarios de vaporizadores
de GLP s@o as empresas distribuidoras deste combustivel que usualmente operam em todo territorio nacional,
fornecendo estes equipamentos em regime de comodato, criando, assim, a possibilidade de retirar um equipamento de
um cliente (por exemplo do sul do Pais) reinstalando-o em outro cliente (por exemplo, no nordeste). Essa situagdo
sugere que estes vaporizadores sejam projetados segundo unidades modulares de pequeno porte que seriam reunidas em
conjuntos com a capacidade de evaporagdo adequada em funcdo das condi¢des climaticas locais e das necessidades do
usuario.

Tabela 1. Efeitos da variagdo da temperatura ambiente.

Temperatura Altura dos tubos Area total de Massa total de Numero de
ambiente transferéncia de aluminio Rayleigh maximo
calor
(0 (m) (m?) (kg)
5 1,748 11,334 476,3 7,08*10°
10 0,963 6,244 262,4 1,38*10°
15 0,596 3,865 162,4 3,65%10°
20 0,432 2,801 117,7 1,70*10"

5.2.2. Efeitos da alteracdo da composicio do GLP

Os resultados obtidos nos calculos realizados com o objetivo de analisar os efeitos da variagdo da composigdo do
GLP e sumariados na Tab. (2) indicam claramente que o teor de propano ¢ fator determinante na defini¢do da area de
transferéncia de calor necessaria, porque quanto maior o teor de propano na mistura, menor sera a temperatura obtida ao
final do processo de expansdo, o que, por sua vez, gera maiores gradientes de temperatura, promovendo a transferéncia
de calor a maiores taxas.

O comportamento destes gradientes pode ser visualizado na Fig. (7), que mostra, de forma patente, que maiores
teores de propano geram maiores gradientes de temperatura que, por sua vez, levam a obten¢do de vaporizadores com
menor altura, mantendo o mesmo numero de tubos.

Tabela 2. Efeitos da variagdo da composigdo.

Composigdo Altura dos tubos |  Area total de Massa total de Numero de
Fragdes massicas transferéncia de aluminio Rayleigh
propano n-butano calor méaximo
(m) (m?) (kg)
0,50 0,50 1,626 10,543 620,2 5,58*10°
0,60 0,40 0,961 6,231 366,6 1,37*10°
0,70 0,30 0,650 4,215 247,9 4,84*10°
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5.2.3. Efeitos da alteracdo de aspectos geométricos da superficie externa

Tendo em vista que a maior resisténcia ao processo de transferéncia de calor ¢ a externa, considerou-se a
possibilidade de promover alteragdes nas caracteristicas geométricas do tubo com o objetivo de buscar melhores
condigdes operacionais. As analises foram realizadas segundo trés dire¢des principais, quais sejam: aumento da area
externa do tubo através da alteragdo da quantidade de aletas, aumento da area externa do tubo através da alteragdo do
comprimento das aletas e andlise do efeito da redugdo da espessura das aletas.
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Figura 7. Diferengas de temperatura.
5.2.3.1. Efeitos da alteracdo da quantidade de aletas
Um dos resultados obtidos que representa a evolugdo da area de transferéncia de calor necessaria em fungdo da
variagdo do nimero de aletas ¢ a altura do tubo. Resultados dos calculos realizados encontram-se na Tab. (3), na qual a

area total de transferéncia de calor foi determinada com base na area interna dos tubos, 0,0258 m.

Tabela 3. Efeitos da varia¢do da quantidade de aletas

Quantidade | Altura dos tubos Area total de Massa de Massa total do Numero de
de aletas transferéncia de aluminio por banco de tubos Rayleigh
calor metro de tubo de aluminio maximo
(m) (m2) (kg/m) (ke)

8 0,878 5,693 2,498 1754 1,47%10°

10 0,734 4,759 2,952 173,3 8,03*10"
12 0,630 4,085 3,406 171,7 4,99%10°
14 0,553 3,586 3,860 170,8 3,32*10°
16 0,492 3,190 4,314 169,8 2,36*10°
18 0,447 2,898 4,768 170,5 1,70*10°
20 0,407 2,639 5,222 170,0 1,27*10°

24 0,351 2,276 6,131 172,1 7,89*10’

Os resultados acima indicam que o aumento da area externa propiciado pelo aumento do numero de aletas ¢
responsavel por tornar o equipamento mais compacto, reduzindo a sua altura. Além disso indicam a possibilidade de
desenvolver projetos que premiem a possibilidade de utilizar tubos mais longos € em menor nimero, op¢ao que pode
mostrar-se muito interessante, ja que podera conduzir a obtencdo de um produto com menor custo por permitir a
redu¢do da mao-de-obra de fabricagdo devido a reducdo do numero de componentes. Observa-se, também, que a
alteracdo do niimero de aletas ndo promove a ocorréncia de redugdes significativas na massa do equipamento.

5.2.3.2 Efeito da reducio da espessura da aleta
Com o objetivo de verificar a viabilidade de reducdo de custo do evaporador através da reducdo do seu peso,

considerou-se a possibilidade de reduzir a espessura das aletas. Os principais resultados obtidos nos calculos realizados
sdo apresentados na Tab. (4).
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Tabela 4. Espessuras das aletas.
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Espessura das Altura dos tubos Area total de Massa de aluminio Massa total de
aletas transferéncia de por metro de tubo aluminio
(m) calor (kg/m)

(mm) (m?) (kg)

1,8 0,492 3,190 3,633 143,0
1,5 0,493 3,197 3,028 119,4
1,2 0,496 3,216 2,422 96,1

Estes resultados, indicam claramente que a redugdo da espessura das aletas, neste caso, acarreta um pequeno
acréscimo na altura dos tubos e, por conseguinte na area total de transferéncia de calor. No entanto, ao reduzir esta
espessura de 1,8 mm para 1,2 mm, tem-se, como resultado, uma expressiva reducdo no peso do equipamento. Ressalta-
se que, a medida que sdo promovidas redugdes na espessura das aletas, surgem dificuldades crescentes a serem vencidas
na produgdo dos tubos.

5.2.3.3. Efeito da alteracdo do comprimento das aletas

Os resultados obtidos, indicam que, para a condi¢do operacional analisada, um comprimento adequado seria
50,0 mm a partir do qual a massa total do vaporizador aumentaria para uma mesma capacidade de vaporizagdo,
acarretando, em principio, aumento do custo do produto.

5.3. Variacao de pressao ao longo de um tubo do vaporizador

Determinou-se o perfil de pressdes do GLP ao longo de um tubo para diversas condigdes de escoamento.
Resultados obtidos sdo apresentados na forma grafica, Fig. (8), os quais mostram que, para uma dada condi¢do de
escoamento, a diferenca de pressdo entre a entrada e a saida do vaporizador atinge valores muito pequenos quando
comparados com a pressdo absoluta do fluido a saida do vaporizador, 200 kPa. H4 um motivo basico para a ocorréncia
da variacdo de pressdes em niveis baixos: o fato de as velocidades médias do escoamento serem reduzidas.
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Figura 8. Diferencas de pressdo.
6. Conclusoes

Foram realizadas inimeras se¢oes de calculo observando a metodologia proposta, qual seja: promover o ajuste de
uma curva do tipo exponencial sobre o perfil, inicialmente determinado, de temperaturas da face externa da parede do
tubo, utilizando a expressdo desenvolvida para a condigdo de temperatura uniforme e, a seguir, a determinagdo de um
novo perfil de temperaturas, empregando, como dado o perfil previamente determinado.

Dos resultados obtidos, sem duvida, o mais significativo é a constatagdo de que o método de calculo ora proposto,
que considera o efeito da variagdo da temperatura da face externa da parede dos tubos, apresenta uma vantagem
significativa diante do método tradicional, que trata o processo de transferéncia de calor por convec¢do entre o tubo e o
meio como sendo similar a0 que ocorre em uma placa plana semi-infinita isotérmica. Esta constatagdo se manifesta
quantitativamente ao verificar, com este novo método, a necessidade de areas de transferéncia de calor sensivelmente
inferiores.
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Além deste, deve-se mencionar que redugdes da temperatura ambiente geram a necessidade de acréscimos
significativos da area de transferéncia de calor. Esse fato indica a dificuldade de projetar um nico equipamento com
custo comercialmente adequado de forma a permitir sua comercializagdo e o seu uso em todo o territorio nacional e que
satisfaca as necessidades de evaporagdo nas mais diversas condi¢des climaticas, inclusive em condigdes de operagdo
continua englobando periodos diurnos e noturnos. Se, por um lado, esta dificuldade é de significativa e dificil
transposi¢do, por outro indica um caminho bastante atrativo, que € a criagdo do conceito de um equipamento de
concepcao modular, sendo que os mddulos poderiam ser interligados por tubula¢des horizontais. Esta concepgao
permitiria que um cliente (por exemplo uma grande distribuidora de GLP) pudesse adquirir um lote de modulos e
fornecer vaporizadores aos usuarios segundo montagens que pudessem atender aos requisitos especificos de capacidade
de evaporagao para diferentes caracteristicas regionais e segundo os mais variados ritmos de consumo.

Finalmente observa-se que o modelo utilizado ndo contempla o processo de transferéncia de calor por radiagéo.
Assim sendo, recomenda-se que haja uma continuidade deste trabalho, na qual este processo seja também considerado,
que devera ser conduzido a partir da defini¢do de um mddulo, anodizado na cor preta, do equipamento analisado.
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Abstract: Usually LPG vaporization is obtained by energy supply destined to phase change in appropriated equipment - vaporizers.
This energetic supply often electric energy, has high operational costs. Looking for a economical and safe solution, a mathematical
model that describes the thermal process that occurs in a vaporizer formed by a longitudinally finned vertical tube bank was
developed. In this equipment the phase change occurs due the energy supply by environment to LPG throughout natural convection
heat transfer.The boiling heat transfer inside the tube was determined by using the Chen (1966) model and the heat transfer
coefficient between the finned external surface and the environment was obtained by the consideration that the temperature profile
is not uniform. This model allows demonstrating the operational availability of this kind of evaporator and shows that the design of
this equipment must contemplate the variable temperature profile existence.
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