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LEIA COM ATENGCAO TODAS AS INSTRUGCOES ABAIXO.

E obrigat6rio o preenchimento de TODOS os campos do cabecalho.

Esta avaliagcdo tem valor total de 10,0 pontos.

Prova sem consulta.

Essa avaliagdo compreende testes de multipla escolha e questdes discursivas.

As questdes de multipla escolha obrigatoriamente deverdo ser marcadas no gabarito.

As questbes discursivas deverdo ser respondidas exclusivamente no espaco destinado as respostas e com
TODAS as suas resolucdes.

7. Questdes respondidas com dados em desacordo aos fornecidos no enunciado serdo anuladas.

8. Nao é permitido utilizar folha adicional para calculo ou rascunho.

9. Faca a prova com tinta azul ou preta, ndo terd direito a reclamacfes posteriores questdes feitas a lapis.
10. Desligue o celular e observe o tempo disponivel para resolugao.

11. Tempo de prova: 90 minutos

12. A interpretagdo do enunciado é parte da avaliagéo.

13. E permitido apenas o uso de calculadora cientifica ndo programéavel.

SRR

Questao A B (o3 D E

Discursiva
Discursiva

IR WINRK




DISCIPLINA: TRANSFERENCIA DE CALOR
PROF. Dr. Rodrigo Lisita Ribera

Aluno: Matricula:

Conveccao e Trocadores de Calor
KRR

Questao 01 — Valor 1,0

A distribuicdo de temperaturas no interior de uma
camada-limite  térmica laminar associada ao
escoamento sobre uma placa plana isotérmica é
Camada-limite ~ MoOStrada na figura 01. A distribuicdo de temperatura

I
= T. Corrente livre

YYYYVYY
.

. Sy mostrada esta localizada em x=x,. O fluxo térmico de
T e convecgao esta:
-— .\'l
[ X ‘.‘
,\3 —]

a) Esta no sentido da placa para o fluido, pois a placa possui maior temperatura que o fluido
b) Esta no sentido da placa para o fluido, pois a placa possui menor temperatura que o fluido
c) Esta no sentido do fluido para a placa, pois a placa possui maior temperatura que o fluido
d) Esta no sentido do fluido para a placa, pois a placa possui menor temperatura que o fluido
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Questao 02 — Valor 1,0

Como um meio para evitar a formacdo de gelo nas asas de um avido, propde-se que sejam
instaladas resisténcias elétricas no interior das asas. Para determinar a poténcia total necessaria
para manter os aquecedores, considera-se a velocidade do avido de 100 m/s, voando a uma
altitude onde o ar se encontra a -23 °C e o comprimento caracteristico da asa é de 1,0 m.
Medidas em tlunel de vento indicaram o coeficiente de atrito médio C=0,0025. Qual o fluxo térmico
médio necessario para manter a temperatura superficial da asa a 5 °C?
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Questéao 03 — Valor 1,0

Um tubo com parede delgada e sem isolamento térmico, com diametro de 0,3 m e 15 m de
comprimento, é usado para conduzir ar refrigerado a uma vazao de 0,05 kg/s através do sétédo de
um prédio comercial. O ar no s6tdo encontra-se a 37 °C e a circulacdo natural fornece um
coeficiente de transferéncia de calor por conveccéo de 2 W/(m?K) na superficie externa do tubo.
Se ar refrigerado entra no tubo a 7 °C. Marque com verdadeiro ou Falso

() O escoamento € laminar

() O comprimento para escoamento fluidodindmico e térmico completamente desenvolvido é
menor do que 2,5m

() O Nusselt médio é maior do que 100

() O coeficiente de conveccao € maior do que 5 W/m”"2K
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Questao 04 — Valor 1,0

Em um trocador de calor € obtido o seguinte perfil de temperaturas:

j.f?,e' 'y

Marque Verdadeiro ou Falso para as seguintes afirmativas:

() O escoamento é paralelo

( ) E possivel que o fluido frio saia com temperatura maior do que a temperatura de entrada do
fluido quente

( ) Se a vazdo massica do fluido quente aumentar, mantendo-se os demais parametros iguais, a
temperatura de saida do fluido quente ira aumentar

() Aumentando o comprimento do trocador a diferenca de temperatura na saida do trocador sera
maior.
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Questao 05 — Valor 3,0

Um trocador de calor de Tubos Concéntricos com tubo interno de parede fina opera em
contracorrente com diametro do tubo interno de 30mm e externo de 45mm. Agua a 0,2Kg/s e
20°C entra no tubo interno. Oleo a 0,1Kg/s e 140°C entra a regido anular e sai a 70°C.
U=120W/m”2.°C. Determine:

a) A taxa de transferéncia de Calor (1,0 pontos)

b) A temperatura de saida da agua (1,0 pontos)

c) O comprimento necessario para o trocador (1,0 pontos)
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Questao 06 — Valor 3,0

Um trocador casco e tubo com area total de 30m”2 tem 6leo de motor entrando a 3Kg/s, 70°C, e
agua entrando a 10°C, 12Kg/s. O coeficiente de transferéncia de calor global € 110 W/m"2.K
Determine:

a) A taxa de transferéncia de Calor (1,5 pontos)

b) As temperaturas na saida (1,5 pontos)
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=K _
1 Difusividade térmica: p.C,
C p* u v
2 Ndmero de Prandtl: | Pr = =
k «
3 R = puD _ U, D 8.1) Numero de Reynolds em dutos, dutos
o M v ' ndo circulares D=Dj,
4 Rep=2300 | Numero de Reynolds critico em dutos
4A -
5 D, = PC (8.66) | Didmetro hidraulico
6 (x’“"’) ~0.05 Rep, (8.3) Comprimento de enrada laminar
Jlam
Comprimento de entrada turbulento:
7 Xeasuro/D>10 | i dodinamico e térmico
Xy Comprimento de entrada térmico
8 (— = 0.05 Rey, Pr (823) | -
/ lam aminar
9 m = pu,A, (8.5) | Vazdo massica
é q=mc,(To, — Tiy) (1.12e) | Taxa de transferencia de calor
1 I, — T, _ = (_ Px F) T. = constant (8.42) Variagéo da temperatura do fluido ao
1 =l me, longo do comprimento do duto.
; Geony = hAAT,, T = constant (8.43) | Taxa de tramsferéncia de calor
1 AT, — AT; - -
=———— 8.44 Temperatura média logaritmica
3 im = 10 (ATJAT) (8.44) peratu 1a logaritmi
1 AT, _ I — T, = (_ UA;) (8.45a) Variagdo da temperatura do fluido ao
4 AT; T,—T,; me, longo do comprimento do duto.
é qg= {_[As AT, (8.46a) Taxa de tramsferéncia de calor
£13 Gzp=(D/x) Rep, Pr (8.56) | Numero de Graetz
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TapLe 7.7 Summary of convection heat transfer correlations for external flow™®

Correlation Greomelry Conditions®

§ =5z Re, " (7.19) Flat plate Lamnar, T;

Cp, = Lo6d Re ' (7.201) Flat plate Lamnar, local, T;

Nu, =0.332 R pr72 (7.23) Flat plate Laminar, local, T, Pr = 0.6

s=ap " i(7.24) Flat plate Larmninar, T;

T, = 1328 ke, " (729 Flat plate Laminar, average, Ty

Nu, = 0.664 Rel? A7 (7300 Flat plate Laminar, average, T, Pr= (L6

Nu, = 0,564 Pel? (7.32) Flat plate Laminar, local, T;, Pr = 0.05, Pe, = 100
C,, = 0.0592 Re 'S5 (7.34) Flat plate Turbulent, local, T, Re, = Lo®
§=03TcRe, ' (7.35) Flat plate Turbulent, T;, Re, = Lo

TaprLe 7.7  {Continued)

Correlation (reometry Conditions

Nu, = 00296 Rel™ prio (7.36) Flat plate Turbulent, local, T, Re, = 107,
6 = Pr= 6l

T, = 0074 Re[ " — 1742 Re ! (7.4 Flat plate Mixed, average, T, Re, = 5 ¥ 0¥,
Re, = 108

Nu, = (0.037 R — 871027 (T.3R8) Flat plate Mixed. average, T, Re,, = 5 L,
Re, = 108, 06 = Pr= 60

Nitp = C Rely Pr' (T.52) Cylinder Average, T, 04 = Rep = 4 X 1,

{Table 7.2} Pr=07

Nitp = C Rl Pr(PeiPr,)™ (7.53) Cylinder Average, T.. 1 = Rep = 1",

{Table 7.4y 0.7 = Pr= 500

Wity = 0.3 + [0L62 Rel® P Cylinder Average, Ty, Rep, Pr= 0.2
# 1+ 4P
1+ (Re 282000 (7.54)

WNotp =2 + (0.4 Relf: Sphere Average, T, 35 = Rep = Th = 1,
+ 006 Rep 1 Pr™ 0.71 = Pr= 380, 1.0 = (uw/uy) = 3.2
AT T (7.56)

Nip =2+ 06 Rl pr7 {T.57) Falling drop Average, T,

Nty = O\ Reli o POSPAPR ) {7.58), (7.59) Tube bank” Average, T, 10 = Rep, = 2 3% 100,

{Tables 7.5, 7.6) 0.7 = Pr= 500

Single round nozzle (770 Impinging jet Average, Ty, 2000 = Re = 4 2 107,

2= =12, 25 =) =75

Single slot nozele (7.75) Impinging jet Average, T, 3000 = Re =9 % 10,

2= fW =104 s W1 =20

Array of round noeeles (795 Impinging jet Average, T,, 2000 = Re = 1P,

2= = 12,0004 = A, = 004

Array of slot nozeles (777 Impinging jet Average, T 1500 = Re = 4 = 107,

2= (MW= 80,0008 = A, = 254,
£y = gi, = 206 Re" 55 (7.81) Packed bed Average, T, 90 = Re,, = 4000,
of spheres” Prior §c) = 0.7

“Correlations in this table penain to isothermal surfaces; for special cases involving an unheated stamting length or a uniform surface heat fux,
see Section 7.2.4 or 7.2.5.

“When the heat and mass transfer analogy is applicable, the corresponding mass transfer correlations may be obtained by replacing N and Pr
by Sk and Se. respectively.

“The temperature listed under “Conditions™ is the temperature at which properties should be evaluated.

AFar tube banks and packed beds, properties are evaluated at the average Auid temperataee, T= (T, + T V2.

—
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Tapre 8.4 Summary of convection correlations for flow in a cireular tube

KRR

I'l.lli.l'

Correlation Conditions
= 64fRe,, (8. 19) Laminar, fully developed
Nuy, =436 (8.53) Laminar, fully developed, uniform o}
Nug, = 366 (B.55) Laminar, fully developed, uniform T,
00668 Gy (B.5T) Laminar, thermal entry {or combined entry with
Nup = 3.66 + TroMGE Fr = 5), uniform T, Gz, = (DVx) Rep Pr
16b | (B.58) Laminar, combined entry. Pr = 0.1, uniform T,
- — + (L0499 Gop tanhi Gz ) !
— anh[2264 G2, + 1.7 G ) HptamilGzg Gzp = (Dix) Rep Pr
ity = & —_— 1
tanhi2 432 Pr™ Gz,
1 _ sp h:rg|:£ L _251 ] (8.200°  Turbulent, fully developed
0 . TR enVF
F= (0790 In Bep — 16477 (B.21) Turbulent, fully developed, smooth walls,
0 = Rep, = 5 % 1P
Ny, = 0,023 Rel® Pro (8.600"  Turbulent, fully developed, 0.6 = Pr = 160,
Rep = 10,000, (L/Dy =10 n =04 T, =T,
andn =03 0for T, < T,
ols
Ny, = 01027 Reil® .F’r”"(i) (B.61F  Turbulent, fully developed, 0.7 = Pr = 16,700,
M, Re,, = 10,000, L/D = 10
({8 Rey — 1000 Pr .
MNuy, = — (B.62) Turbulent, fully developed, 0.5 = Pr= 2000,
I+ 1270 8y iPr=" = 1) 0 = Rep, = 5 2100 (LD = 10
Mup = 4.82 + (LO1BS(Rep, PA™ (B.64) Liguid metals, wrbulent, fully developed, unilvm
g, 362 10° = Rep, = 9.05 % 107, 3% 1077 =
Fr=5% 107" ¥ = Re, Pr= 1P
Nug = 5.0 + 0L025(Rep Pr™® (8.65)  Liguid metals, turbulent, fully developed,

uniform T, Re,, Pr = 100
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Grupo Definicao
Niimero de Biot (Bi) hL
ks
Numero de Biot da Nyl
transferéncia de massa (Bi,,) Dy
Nimero de Bond (Bo) g(p — pIL*
T
Coeficiente de atrito (Cj) Ts
pV?3/2
Niimero de Eckert (Fe) V2
C;J(Ts - T.)
Numero de Fourier (Fo) al
LE
Nimero de Fourier da Dyt
transferéncia de massa (Fo,,) L’
Fator de atrito (f) Ap
(LIDY pr 12)
Niimero de Grashof (Gry) gB(T, — T.)L*
2
Fator j de Colburn (j¢) St pr®
Fator j de Colburn (j,,) St,, Se*
Niimero de Jakob (Ja) (T = Toa)
hy,
i VL
Numero de Peclet (Pe;) —==Re, Pr
Nuamero de Prandt] (Pr) Cpl
BT
Nimero de Schmidt (S¢) v
D py
Nimero de Sherwood (Shy) hy L.
Dyp
Nuimero de Stanton (S7) h  Nug
pVe, Re; Pr
Nimero de Stanton da hy, _ Shy
transferéncia de massa (S7,,) Vv Re; Sc
Nimero de Weber (We) pViL
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Coeficientes meédios de atrito para uma placa plana:

Laminar: C= Rzﬁl Re, <5 X 10°

Turbulento:  C,= 2{2?:: 5X10°<Re, = 107

L

0,074 1742
Combinado: C,= Rc T, 5 X 10° <Re, = 107

Nusselt médio para escoamento em placas planas.

Lo
Laminar: Nu = T = 0664Re}*Pr'®,  Re, <5 x 10°

Turbulento:

Nu = ’% = 0,037 R} ppis, 1O =Pr=60
5 X 10° < Re, = 107
Combinado:
h
Nu=2E = (0,037 Reg® - g71) pp, 06 =Pr=60
5 X 10° = Re, = 107

Para escoamento cruzado entre cilindros e esferas:

=03+

hD 0.62 Re\2 Pri® [l ( Re )sm]-us
—— E +
k

Dilg = [1 + (0,4/Prpa]" 282000

que € vélido paraRe Pr>0,2, e

hD

/4
Nu,, =5 =2+ [0,4Re'? + 0,06 Re*”}P:“
E3 s

que é_vﬁlidn para 3,5 < Re < 80000 e 0,7 < Pr < 380. As

Velocidade maxima em escoamento em banco de tubos:

—_
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Cilindro liso —\

Esfera

107! 10° 10! 102 103 10*
Re

10° 108
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"
e¥ s :
= Rugosidade relativa

D

—
— i —
—

— —
— — —

10°

2 X100 4 x10°

Re = VD
px

6 4 x 10°

Correlacdes empiricas para o nimero meédio de Nusselt para convecgéo forcada
sobre cilindros circulares e nao circulares em escoamento cruzado (de

Zukauskas, 1972, e Jakob, 1949)

Secao transversal do

cilindro Fluido | Faixa de Re Nidmero de Nusselt
Circulo Gas ou | 0,4-4 Nu = 0,989Re0330 pr13 |
" | liquido | 4-40 Nu = 0,91 1Re0:385 pyiss
D 40-4000 Nu = 0,683Re0466 pyli3
4000-40000 Nu = 0,193Re0618 prlss
e 40000-400000 Nu = 0,027Re08% pyli3
Quadrado Géas 5000—100000 Nu = 0,102Re0675 pylz |

—
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TABELA 7-3

Fator de corregdo F a ser usado em Nup y;<36 = FNup para N, > 16 e Rep > 1.000
(de Zukauskas, 1987)

NL 1 2 3 4 B 7 10 13
Em Linha 0,70 0,80 0,86 0,90 0.83 0,96 0,98 0. 99
Escalonado 0,64 0,76 0,84 0,89 0,98 0,96 0,98 0,99

| N~
S b= ‘S
p— — ——
Al
e |
oo
it c
I
e ]
£ -
g g
R A,
] ]
00
=
©
o
<+
o < S| s =
e — — —

=
—_—
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00 | ————mm i T T T 7
40 \\ AP S, 0
X P=S/D (& HE0]
20 [N — o
N \ p.=s/p OO N
10 "5 PT - PL 2 7ReD.m.‘us = lOS
8 hN— X 9 | —
6 N NN 06 100
4 N \\ \\\ -
~ NP, = 1,25 i N
N N L ,
2 5 N ANEIIAN 0102 061 2 610
Loy N
; NN N P,- DIP,-1)
0.8 ‘g\
0.6 NN
0.4 ‘\\ o A ——
[y [ — [
0,2 — ™
3.0 T 2,3
0,1
8
6
4 6 8101 2 4 6 8102 2 4 6 8103 2 4 6 8104 2 4 6 8105 2 4 6 8106
D.max
(a) Arranjo em linha
(88 \\ J=leadi] | | L T T TT[] | | | P B Y S -
b N ]
40 N, 1.6 g a
N N S /
\ ‘\\ L \ ReD.mm = 10:// i
20 ’ 5 h
1SN N = TN Fa
10 NN " S Ay
8 ™ ™ SD — ST L / / .
6 N \‘\ \‘\ 1,2 “\ 10* / 10* — ]
4 \ ‘\; | J\; // V .
N 10°
e . ~ N \ 7 A ]
2 \\ N 1.0 = 10— |
N P_=1,25 ] ‘
2 . ™~ oL ! 1
; 2,0 "-b\ S 04 06 08 I 2 4 |
08 ~ S~ P /P .
0.6 2!5“‘\-;“ - "--.._____. o T/ L -1
04 e = _‘.“--. -""‘:-\-‘-._._-Q_“-
s [ ___‘QQEE‘---
02 3.5 — — ==
[ \
D,IE 4 fi 8101 2 4 fi ‘ilOE 2 4 6 810,’\ 2 4 6 810-1 4 6%105 2 4 6 8106
D.max
(b) Arranjo escalonado
1
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Tabela A.4: Propriedades termofisicas do ar a pressao atmosférica (Bergman et al., 2015).

T P Cp - 107 v 100 k- 10° - 10°
(K) (kg /m’) (kl'kg-K) (N-s/m%) im*s) (Wm-K) (m%/s) Pr
Air, M = 28.97 kg/kmol
100 3.5562 1.032 711 2.00 934 254 0.786
150 23364 1.012 103.4 4.426 138 5.84 0.758
200 1.7458 1.007 1325 7.590 18.1 10.3 0.737
250 1.3947 1.006 1539.6 11.44 23 159 0.720
300 1.1614 1.007 184.6 15.89 263 225 0.707
350 0.9950 1.009 208.2 20,92 30.0 299 0.700
400 0.8711 1.014 230.1 26.41 338 383 0.690
450 0.7740 1.021 250.7 32.39 373 472 0.686
500 0.6964 1.030 2701 38.79 0.7 56.7 0.684
550 0.6329 1.040 288.4 45.57 439 66.7 0.683
600 0.5804 1.051 305.8 52.69 469 76.9 0.685
650 0.5356 1.063 3225 60.21 497 87.3 0.690
T00 0.4975 1.075 3388 68.10 524 98.0 0.695
T50 04643 1.087 354.6 T6.37 54.9 109 0.702
800 0.4354 1.099 369.8 84.93 573 120 0.709
850 0.4097 1.110 3843 93.80 59.6 131 0716
900 0.3868 1.121 JO8.1 102.9 62.0 143 0.720
950 0.3666 1.131 411.3 112.2 643 155 0.723
1000 0.3482 1.141 424.4 121.9 66.7 168 0.726
1100 03166 1.159 449 1) 141.8 1.5 195 0.728
1200 0.2902 1.175 473.0 162.9 763 224 0.728
1300 0.2679 1.189 406.0 185.1 82 257 0719
1400 0.2488 1.207 530 213 91 303 0.703
1500 0.2322 1.230 557 240 100 350 0.685

—
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TABLE A.5 Thermophysical Properties of Saturated Fluids“
Saturated Liquids
T P c, p-10° v-10° k-10° a-107 B-10°
(K)  (kgm’)  (kJ/kg-K) (N-s/m?) (m?/s) (W/m-K) (m?/s) Pr (K™
Engine Oil (Unused)
273 899.1 1.796 385 4280 147 0.910 47,000 0.70
280 895.3 1.827 217 2430 144 0.880 27,500 0.70
290 890.0 1.868 99.9 1120 145 0.872 12,900 0.70
300 384.1 1.909 48.6 550 145 0.859 6400 0.70
310 877.9 1.951 253 288 145 0.847 3400 0.70
320 871.8 1.993 14.1 161 143 0.823 1965 0.70
330 865.8 2.035 8.36 96.6 141 0.800 1205 0.70
340 859.9 2.076 5.31 61.7 139 0.779 793 0.70
350 8539 2.118 3.56 41.7 138 0.763 546 0.70
360 847.8 2.161 2.52 29.7 138 0.753 395 0.70
370 841.8 2.206 1.86 22.0 137 0.738 300 0.70
380 836.0 2.250 1.41 16.9 136 0.723 233 0.70
390 830.6 2.294 1.10 13.3 135 0.709 187 0.70
TABLE A.6 Thermophysical Properties of Saturated Water"
Specic Heat of Specic Thermal
Volume _VHQOI'- Heat Viscosity Conductivity Prandtl
Tempera- (m¥/kg) ization, (kJ/kg - K) (N - s/m?) (W/m - K) Number
ture, T Pressure, hy,
(K) p (bars)” v 10° v, (kJ/kg) Cpf Cpy My 10° [T 10° k- 10° ky- 10° Prg Pr,
273.15 0.00611  1.000 206.3 2502 4217 1.854 1750 8.02 569 18.2 1299 0.815
275 0.00697 1.000 181.7 2497 4211 1.855 1652 8.09 574 183 1222  0.817
280 0.00990  1.000 1304 2485 4.198  1.858 1422 8.29 582 186 1026 0.825
285 0.01387  1.000 99.4 2473 4.189  1.861 1225 8.49 590 18.9 8.81 0.833
290 0.01917  1.001 69.7 2461 4.184  1.864 1080 8.69 598 19.3 756  0.841
295 0.02617  1.002 51.94 2449 4.181 1.868 959 8.89 606 19.5 6.62 0.849
300 0.03531 1.003 39.13 2438 4.179  1.872 855 9.09 613 19.6 5.83  0.857
305 0.04712  1.005 29.74 2426 4.178  1.877 769 9.29 620 20.1 5.20  0.865
310 0.06221  1.007 22.93 2414 4.178  1.882 695 9.49 628 20.4 462 0.873
315 0.08132  1.009 17.82 2402 4.179  1.888 631 9.69 634 20.7 416 0.883
320 0.1053 1.011 13.98 2390 4.180 1.895 577 9.89 640 21.0 377  0.894
325 0.1351 1.013 11.06 2378 4.182 1.903 528 10.09 645 21.3 342 0.901
330 0.1719 1.016 8.82 2366 4.184 1911 489 10.29 650 21.7 3.15  0.908
335 0.2167 1.018 7.09 2354 4186  1.920 453 10.49 656 220 288 00916
340 0.2713 1.021 5.74 2342 4.188 1.930 420 10.69 660 223 2.66  0.925
345 0.3372 1.024 4.683 2329 4.191  1.941 389 10.89 664 22.6 245  0.933
350 0.4163 1.027 3.846 2317 4195 1.954 365 11.09 668 23.0 229 0942
355 0.5100 1.030 3.180 2304 4.199  1.968 343 11.29 671 233 2,14 0951
360 0.6209 1.034 2.645 2291 4203 1.983 324 11.49 674 23.7 202  0.960
365 0.7514 1.038 2212 2278 4209  1.999 306 11.69 677 24.1 1.91 0.969
370 0.9040 1.041 1.861 2265 4214  2.017 289 11.89 679 24.5 1.80  0.978
373.15 1.0133 1.044 1.679 2257 4217  2.029 279 12.02 680 24.8 1.76  0.984
375 1.0815 1.045 1.574 2252 4220  2.036 274 12.09 681 249 1.70 0.987
380 1.2869 1.049 1.337 2239 4226  2.057 260 12.29 683 254 1.6l 0.999
385 1.5233 1.053 1.142 2225 4232 2.080 248 12.49 685 258 1.53 1.004
390 1.794 1.058 0.980 2212 4239  2.104 237 12.69 686 26.3 147  1.013
400 2.455 1.067 0.731 2183 4256  2.158 217 13.05 688 272 1.34  1.033
410 3.302 1.077 0.553 2153 4278 2.221 200 13.42 688 28.2 .24 1.054
420 4.370 1.088 0.425 2123 4302 2.291 185 13.79 688 29.8 .16 1.075
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TapLe 11.3 Heat Exchanger Effectiveness Relations [5]

Flow Arrangement Relation
Pargiile L —exp[-NTU(l + C)] BB
arallel ow &= [+C, (11.28a)
1 —exp[—NTU(1 — C))]
= e
Counterow & T—C, exp[-NTU( —C)] (C,<<1)
_ NTU _ ’
€= T+ NTU (C,=1) (11.29a)
Shell-and-tube
s o, 1+ exp[—(NTU)(1 + C%H'?] | -1
One shell pass (2, 4, . . . tube passes) e =2x1+C,+(1+C;)""X 5 (11.30a)
1 — exp[—(NTU),(1 + CH"]
1—g0C\" 1—gC.\" —
n shell passes (2n, 4n, . . . tube passes) e= -1 =i (11.31a)
I —& 1 —g
Cross-ow (single pass)
Both fluids unmixed £=1—exp [(é) (NTU)"* {exp [~ C,(NTU)""] - 1}] (11.32)
Cuy (mixed), €, (unmixed) = (CL) (1 —exp{—C,[1 —exp(—=NTU)]}) (11.33a)
C,in (mixed), C,,,, (unmixed) e=1—exp(—C {1 —exp[-C,(NTU)]}) (11.34a)
All exchangers (C, = 0) e=1—exp(—NTU) (11.35a)
2
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TapLE 11.4 Heat Exchanger NTU Relations

Flow Arrangement

Relation

Parallel ow

Counterow

Shell-and-tube

One shell pass
(2,4, ...tube passes)

n shell passes
(2n, 4n, . . . tube passes)

Cross-ow (single pass)

NTU [l — e+ C))]

[+ C
NTU =—1 {2~ 1 €< 1)
c.~1 eC,.— 1 :
— S —]
NTU = £ (€ =1)

s n-2q. | E—1
(NTU), = —(1 + C?) 1n(E+ 1)

- 2e,—(1+C)
a+cH#
Use Equations 11.30b and 11.30c¢ with

_F—1 _(£C.—1
ST F=c F_(g—l

r

1n
) NTU = n(NTU),

(11.28b)

(11.29b)

(11.30b)

(11.30c)

(11.31b, ¢, d)

Cx (mixed), C,;, (unmixed) NTU = — ln[l + (C‘L) In(1 — sC,}:| (11.33b)
Coin (mixed), C,,, (unmixed) NTU = — (é) In[C,In(1 — &) + 1] (11.34b)
All exchangers (C, = 0) NTU = - In(1 — &) (11.35b)
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