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1. Especificacdo do projeto

Esse projeto tem como objetivo realizar o estudo de design de um trocador de
calor e uma bomba para um sistema de destilagdo fracionada, além de um sistema de
controle para o processo como um todo.
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Figura 1. Sistema de destilacdo fracionada.

2. Projeto do Trocador de Calor

Projeta-se um trocador de calor que devera resfriar sulfeto de hidrogénio (HaS),
incialmente a 1149°C até 148°C. O fluido refrigerante usado ¢ a 4gua com temperatura

de entrada no resfriador de 28°C e de saida a 45°C.
T, = 28°C
T, = 45°C

t, = 1149°C

t, = 148,9°C



Primeiramente € necessario calcular a energia trocada para diminuir a temperatura
do fluido quente (sulfeto de hidrogénio), para isso € necessario saber o calor especifico e

massa do fluido, disponibilizados pelo professor na tabela Aspen.

Cpp = 1,2165 o
Pr=" kg°C
kg

my = 4575 T

Com esses dados e sabendo que AT = T; — T,, encontra-se Q pela equacgao 1.
Q = my, * Cpy x AT (1)
Q = 4575 1,2165 * (1149 — 148,9)

k
Q = 5566044,05 7]= 1546123,35 W

Em seguida, calcula-se o valor de ATy, a partir da equacdo 2 e dos dados de

temperatura acima, para se encontrar o valor da area de troca térmica.

(t, —T) —(t; —Ty) ()
In @&=P

ATml S

AT, = 444,49°C

A partir da média do intervalo do coeficiente global de troca de calor teérico [,
do valor calculado de ATy, e Q, € possivel encontrar o valor da area de troca térmica pela

manipulagdo equagao 3.

U=160

m2°C
Q=U*A*ATm1 (3)
A = 21,73996581 m?

Para um cilindro A = m * D * L, onde D foi definido como 1 pol ou 0,0254 m e

L como 20 ft ou 6,09 6m — conforme descrito na tabela 1 em anexo.
Ar = m=0,0254 « 6,096

A = 0,486m?



Entdo, o numero de tubos sera:

A
Ny = — 4
T 4)
N —21'74—4436 45 tub
T a9 T ROD T A IUDOS

Para o calculo do didmetro do casco (D) usa-se a tabela 12.14!!! para configuragio

quadrada em 1, 2, 4, 6 e 8 passes:

Tabela 1. Constantes utilizadas nas formulas 5 € 6.

Triangular Pitch, p; = 1.25d,

Mo, passes 1

z 4 ] ]
KI Lile o9 0,175 D74 (UDE&S
=T 2042 2207 LIRF 2499 1675
Square Pitch, p, = 1.25d,
N, passes 1 2 4 -] &
Ky 215 e 0158 00402 (D33
Ty L2200 1191 L1263 L4617 1643
Dpy\™
Ny = Ky (-) 5)
do
1
Npy s
0y = s (i) ©
1

Onde,

e N.¢ o numero de tubos;
e D, ¢ o diametro do casco, em mm;

e d, ¢ o diametro externo do tubo, em mm.

Com isso, obtém-se a tabela 1, com os dados para célculo do didmetro do casco,

assim como seu valor calculado para cada passe:

Tabela 2. Valores de diametro do casco para 1, 2, 4, 6 e 8 passes.

n° passes 1 2 4 6 8
K 0,215 0,156 0,158 0,0402 0,0331
n 2,207 2,291 2,263 2,617 2,643
Dy (mm) 285,1896 300,2157 307,7938 370,5507 388,445
graph 12 12 12 14 14
Ds (m) 297,1896 312,2157 319,7938 384,5507 402,445




Com o numero de tubos e aos valores adotados de didmetro e comprimento — como
descrito na tabela 1 em anexo — procede-se ao célculo da se¢do transversal do tubo, area
por passo, vazao volumétrica, velocidade no tubo e coeficientes de transferéncia (Re, Pr,

L/Din, Jh, Nu, hi) para 1, 2, 4, 6 e 8 passes.

Secdo transversal do tubo (A.):

A, = m* (g)z (7)

A. =309,61939 m?

Define-se a area por passe como a razdo do niumero de tubos pelo nimero de

passes multiplicado pela area da secao transversal:

M 8)
Passes

Ap
A vazao volumétrica (fluxo) ¢ dada pela razao do fluxo massico pela densidade:

p

Como o fluido refrigerante ¢ a 4gua, entdo:

_m_ 20,35397

=—= = 0,021909 m?
p 9901 m’/s

A velocidade no tubo ¢ definida como a razao entre a vazao volumétrica pela area

por passo:

|4 (10)
"Ta,
P
Com os valores acima descritos, passa-se ao calculo dos numeros adimensionais

para o fluxo, quais sejam:

DV
Re = —F (11)
U
Cou (12)
pr = P~
Tk
Nu = 0,023 x Re®8 x Pro4 (13)



hD
Nu = — (14)
Y%

Com esses valores € possivel calcular o coeficiente de transferéncia de calor por

convec¢do (h;) conforme disposto na tabela 4 em anexo.

Para o calculo do didmetro equivalente da carcaca, usa-se a equagao 4:

__ (pt—do)Dslp
Ay = == (15)
Onde,
e p; ¢ o0 passo do tubo;
e d, ¢ o diametro externo do tubo;
e D, ¢ o diametro interno do casco, em metros;
e [,¢é 0 espacamento entre as placas, em metros.
Visto que o sulfeto de hidrogénio ¢ um gas corrosivo, usa-se o passo quadrado, e
calcula-se o didmetro externo do casco pela equagao 5.
4<p§—ﬂd5>
4 1,27
de = n—do = d_o (p? — 0,785dg) (16)
Sendo p:=31,75mm e d, = 25,4mm, entdo obtém-se a tabela 2:
Tabela 3. Dados para calculo da area de superficie do casco.
n’ passes 1 2 4 6 8 Unidades
Ds 297,1896  312,2157 319,7938 384,5507 402,445 mm
I 267,4707 280,9941 287,8144 346,0956 362,2005 mm
As 15897,9  17546,16  18408,26 26618,27 29153,16 mm?
As 0,015898 0,017546 0,018408 0,026618 0,029153 m?
Logo, pela equagdo 5, dada acima:
D, = 25,0806 mm
Para a obter o coeficiente de transferéncia de calor por convecg¢do na carcaga, usa-
se o valor de D, obtido anteriormente, o valor de A e também a equagao de Nu, a seguir:
hD Nuxk 17)
Nu = — — (
T T D

Com isso, obtém-se a tabela 3:
10



Tabela 4. Dados para calculo coeficiente de transferéncia de calor por convecgdo na carcaga.

o

n
passes 1 2 4 6 8 Unidades
v 1,37810702  1,24865 1,190173 0,823082 0,751514 -
Re 47974,34149 43467,71 41432,02 28652,93 26161,53 -
Pr 4,789844074 -
Nu 204,4708802 188,9547 181,8416 1353815 125,8794 -
ho 5090,454098 4704,167 4527,081 3370424 3133,862 W/m*°C
ho 5,090454098 4,704167 4,527081 3370424 3,133862 kW/m*°C

Para a obtencdo do coeficiente global de troca (U,), usa-se a equacao 6:

du
1 l L d() In (d—’)

Uz) h o h od Zk w

[s 9

(]

1
X (18)

1

+

+ X

au

do 1
di  hiy

e U, ¢ coeficiente de troca global do lado externo do tudo, em W/m? °C;

e h, ¢ coeficiente de troca por convecgio externo do fluido, em W/m? °C;
e h;é coeficiente de troca por convecgdo interno do fluido, em W/m? °C;
e hodé o coeficiente externo de sujeira, em W/m? °C;

e hiqé o coeficiente interno de sujeira, em W/m? °C;

e ky ¢ a condutividade térmica da parede do tubo, em W/m °C;

e d;¢é o diametro interno do tubo, em m;

e d,¢ o diametro externo do tubo, em m.

E com essa equagdo faz-se as iteragdes para manter o erro menor que 30% da

seguinte forma, como mostra a figura 1:

No

Uo_ca\c' U ass <30%

Set UO‘ES-S = Uc‘ calc

Step 12

Estimate tube- and shell-side
pressure drops

Figura 4. Iteragdo para calculo do coeficiente de troca global.

De acordo com os valores ja calculados anteriormente, encontra-se a tabela:

11



Tabela 5. Dados de iteragdo para calculo do coeficiente de troca global.

n° passes 1 2 4 6 8 Unidades
ho 5090,454 4704,167 4527,081 3370,424 3133,862 W/m?°C
h; 335,0692  583,3894  1015,74  1404,933 1768,506 W/m? °C
(m?
To 0,001033 °C)/W
(m?
T 0,000258 °C)/W
di 0,01986 m
do 0,0254 m

(do/di)  1,278953 -

Entdo usa-se a iteragdo para o célculo do coeficiente global de troca e desvio

encontrados:

Tabela 6. Coeficiente global de troca térmica calculado pela iterag@o para cada passe.

n’ passes 1 2 4 6 8 Unidades

1/Uo 0,005571  0,003963  0,003038 0,002765  0,0026 (m? °C)/W

Uo 179,4894  252,3476 329,1684 361,6689 384,5844 W/(m?°C)
desvio 0,121809 0,577172 1,057303 1,26043  1,403653 -

2.1. Analise de custos

Para o célculo dos custos € necessario calcular a da queda de pressao tanto nos

tubos quanto no casco, para o calculo de ambos se utiliza a equagao 7:

D, L pu?
AP, = 8jf_5_ui (19)

de lB 2 Hw
Onde:

e L ¢ o comprimento do tubo;

e g ¢ espacamento entre as placas.

Os valores requeridos por essa equagao ja se encontram calculados, com excec¢ao
de alguns. O jf ¢ extraido do diagrama de moody — sendo que para cada nimero de passes
seu valor sera diferente. O termo L/Ib indica o nimero de vezes em que o fluxo atravessa

a carcaga. Dessa equacdo implica:

12



Tabela 7. Dados para calculo da pressdo nos tubos.

n’ passes 1 2 4 6 8 Unidades
u 80,48847 160,9769 321,9539 482,9308 643,9078 m/s
L 6,096 6,096 6,096 6,096 6,096 m
di 0,01986  0,01986 0,01986 0,01986  0,01986 m
p 1,14045 1,14045 1,14045 1,14045 1,14045 kg/m’

Re 80860,97 161721,9 323443,9 485165,8 646887,7 -

Jr 0,003 0,0026 0,002 0,0018 0,0017 -

P, 36449,24 262565,8 1752188 5521756 12624157 Pa

P 0,37168 2,677436 17,86742 56,30645 128,7311 kg/cm?
Tabela 8. Dados para calculo da pressdo no casco.

n’ passes 1 2 4 6 8 Unidades
Ds 297,1896 312,2157 319,7938 384,5507 402,445 mm
de 25,0806 25,0806 @ 25,0806 25,0806 25,0806 mm
L 6096 6096 6096 6096 6096 mm
lp 267,4707 280,9941 287,8144 346,0956 362,2005 mm
p 993,25 993,25 993,25 993,25 993,25 kg/m3
Us 1,378107 1,24865 1,190173 0,823082 0,751514 m/s
Re 47974,34 43467,71 41432,02 28652,93 26161,53 -

Jt 0,034 _
Ps 69283,21 Pa
Ps 0,706495 kg/cm?

Portanto, conclui-se que, a medida que o nimero de passes ¢ aumentado, a queda
de pressdo sera mais acentuada pelo fato do fluido estar percorrendo um caminho maior.
Esse fator foi considerado quando foi feita a andlise de custo, haja vista que se deve

ponderar até que ponto a eficiéncia de custo € mantida em detrimento da queda de pressao.

Para a andlise dos custos utiliza-se a seguinte tabela:

Tabela 9. Valores das constantes para calculo de custos

|_Equipamento | _Unidade para tamanho,S | Swo | Smw | 2 | b | n |

Carcaca e tubos em

U Area, m? 10 1000 24000 46 1,2
Tubo duplo Area, m? | 80 1600 2100 |
Termosifac ﬁ,\rea. m? 10 500 26000 104 1,1
aldeira de tubos [ e 10 500 25000 340 09
Placas e marcos Area, m? | 500 1350 180 095

13



Sendo:

C=a+bS" (20)

Usando a area total de troca térmica obtida (A), entdo S =21,73996581. Assim os
valores de custo para cada tipo de trocador de calor estdo expressos nas tabelas de 8 a 12, com o

valor do dolar referente ao ano de 2007.

Tabela 10. Célculo do custo do trocador de calor carcaga tubo em U.

CARCACA TUBO EM U
a 24000
b 46
n 1,2
C 25851,26444

Tabela 11. Célculo do custo do trocador de calor tubo duplo.

TUBO DUPLO

a 1600
b 2100
n 1

C 47254

Tabela 12. Calculo do custo do trocador de calor termosiféao.

TERMOSIFAO

a 26000

b 104

n 1,1

C 29076,22489

Tabela 13. Calculo do custo do trocador de calor caldeiras de tubo em U.

CALDEIRA DE TUBOS
EM U
a 25000
b 340
n 0,9
C 30432,652

14



Tabela 14. Calculo do custo do trocador de calor de placas e marcos.

PLACAS E MARCOS
a 1350
b 180
n 0,95
C 4704,8

3. Projeto de Bombas

Projeta-se uma bomba centrifuga na qual sua funcao ¢ formar refluxo de uma

coluna de destilacdo, que separa uma mistura de n-hexano, n-heptano e n-octano.

3.1. Descric¢ao do Projeto

O sistema ¢ composto por uma torre de destilagao (C-1) que recebe a alimentagao
em formato de liquido em ponto de bolha e ¢ introduzida em uma torre de fracionamento.
Nela, pela parte inferior, extrai-se uma corrente enriquecida em n-Csg, enquanto pelo topo,

obtém-se um destilado liquido rico em n-Cs.

Como parte do projeto, existe uma bomba centrifuga cuja fungdo ¢ formar o
refluxo da torre. A Figura 1 apresenta um esquema do sistema, onde consta 0 vaso
separador-pulmao (C-2) que constitui o destilado e o refluxo, a entrada a bomba
centrifuga que bombeard esta corrente, uma valvula de controle na saida da bomba para

controlar meticulosamente a vazao de refluxo e a subida até o topo da torre.

C-1

__________ ( 1 kg/cm? )

3m

Figura 5. Esquema do sistema de bombeamento de refluxo.

15



3.2. Desenvolvimento do Projeto

3.2.1. Especificacdes do projeto

Nas tabelas 1 e 2 estdo apresentadas as especificacdes da torre de destilagdo e do
vaso pulmao, respectivamente.

Tabela 25. Especificagdes da coluna de destilagdo (C-1).

Didmetro (m) Altura (m) Pressio (kg/cm?)

1,6 12,3 1,35

Tabela 16. Especificagdes do vaso pulmao (C-2).

Didmetro (m) Comprimento (m) Pressio (kg/cm?)

1,0 5,0 1,0

Ja na tabela 3 estdo especificados os dados do fluido de entrada na bomba
centrifuga.

Tabela 17. Propriedades do fluido.

Temperatura (°C) Densidade (kg/m?) Vazio de refluxo (kg/cm?)

80,588 615,5 13,1

Na tabela 4 estao expostos os dados de perda de carga necessaria para calculo das
pressoes de aspiragdo e pressao de impulsao.

Tabela 18. Perda de carga necessaria para calculo das pressoes de aspiragdo e pressdo de impulsdo.

APubo 2d (kg/cm?/km) AP tubo imp APysivua (Kg/cm?/km)
(kg/cm?/km)
0,5 2,0 0,25

3.2.2. Pressio de aspiraciao

Para o calculo da pressao de aspiracdo estima-se o comprimento do tubo pela

equacao 1.

16



L=13+« H (21)

L,g=13+*3=39m

Assim, calcula-se a perda de carga na admissao da bomba.

AP,; = 0,5 % 0,0039 = 0,00195 kg/cm?

Com isso, ¢ possivel calcular a pressdo de aspiragdo pela equacao 2.

APasp = APpulmélo + APestéltica tubo T APesté\tica lig — APasp (22)
AP =1+ (616,5 * 9,81 %3 N 616,5 x 9,81 * 0,5> 0.00105
wp 98067 98067 ’

AP, = 1,213678 kg/cm?

Em seguida, calcula-se a pressdo maxima de aspiracdo a partir da equagao 3.

APmé\x asp — APmélx pulmio + APesl:éll:ica tubo + Al')estéutica lig — APasp (23)

616,5* 9,81 % 3 4 616,5* 9,81 0,5
98067 98067

APmé\x asp = 3:5 + < ) - 0,00195

APpix asp = 3,744482 kg /cm?

Nota-se que a perda de carga na admissdo € negativa, ja na impulsao a perda de

carga sera positiva.

17



3.2.3. Pressao de Impulsao

Para calcular a pressao de impulsdo também ¢ necessario estimar o comprimento
do tubo, como mostrado na equacao 1.

Limp = 1,3%153 = 19,89 m

E com esse valor encontra-se a perda de carga na impulsao.

APy, = 2 %0,01989 = 0,03978 kg /cm?

A partir da equagdo 4, encontra-se a pressdo de impulsao.

APimp = APtorre dest T APesté\tica + APvélvula + APimp (24)

616,5 * 9,81 * 15,3
98067

APy, = 2,582381 kg/cm?

APy = 1,35 + ( ) +0,25 + 0,03978

Para o célculo da pressdo maxima de impulsdo ¢ necessario calcular a pressao de
shut-off e para isso também ¢ preciso calcular a pressdo diferencial, conforme a equacao

5.
APdiferencial = Pimp - APasp (25)
APdiferencial = 2,582381 — 1,213678 = 1,368703 kg/cmz
APshut—off =12x APdiferencial (26)

APgue—opr = 1,2 % 1,368703 = 1,642444 kg /cm?

18



Finalmente, ¢ possivel encontrar o valor de pressao maxima de impulsao, de

acordo com a equagao 7.

APy imp = AP imp T APshut—off (27)
APpsx imp = 3,744482 + 1,642444 = 5,386925 kg/cm2

3.2.4 Vazao

Ap6s o célculo das pressdes estima-se a vazao minima, como 60% da vazao de

operacdo e a vazao de projeto como 120% desta.

28
Qmin = 0,6 * Qrefluxo (28)

Qmin = 0,6 ¥ 13,1 = 7,86 m3/h
Qprojeto = 1.2 * Qrefiuxo (29)

Qprojeto = 1,2 13,1 = 15,72 m*/h

3.2.5. Consumo elétrico

A partir dos valores de vazao de projeto e pressao de shut-off é possivel calcular

o valor de poténcia absorvida, a partir da equagao 9:

Q (m*/h) * AP (kg/cm?) 0

Wa(CV) = 27,4

15,72 * 1,64
W, =—""——"—

= 0,942307 CV
¢ 27,4

W, = 0,942307 * 0,735499 = 0,693066 kW

Com isso, estima-se a poténcia hidraulica, considerando a eficiéncia, a média do

intervalo de 0,3 a 0,6.

Wa
W, = —= % 100
s (31)

0,693066
W, = T * 100 = 1,540146 kWh

19



A partir do valor de poténcia hidrdulica, calcula-se o valor da poténcia real
consumida, dividindo o seu valor por 0,925, que ¢ a media entre 0,9 e 0,95, conforme a

equacao.

W,
W, =—%100 (32)

Nm

)

€ 925

* 100 = 1,665023 kWh

3.2.6 NPSH disponivel

Com os valores de pressao de aspiragdo e pressao de vapor, € possivel encontrar
o valor de carga liquida positiva de succao, de acordo com a equagao 12.

P.cpiracio — P,
NPSHdisponivel = asplra;ai g e (33)
1,213678 — 1,033 4
NPSHdisponivel = 6165 *10* = 2,93069 m

4. Instrumentac¢ao de Controle

Nos losangos da Figura 1, que representa o processo como um todo de destilagao
fracionada analisado no projeto, aparece a numeragao das correntes que ajudard a
especificar onde sera colocado os sistemas de instrumentagdo e controle. Foram
definidos os diferentes instrumentos de vazao, temperatura, pressao e nivel, bem como
os controladores das mesmas variaveis e o local das valvulas de controle

Agua de
refrigeragdo
E2
':\\

correspondente.

OF e Lo

O

Figura 6. Diagrama do processo de destilacao fracionada.
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Nas tabelas abaixo foram especificados todos os instrumentos utilizados no sistema de
destilacdo fracionada.

Tabela 19. Especificagdes de instrumentos de vazao.

ESPECIFICACOES INSTRUMENTOS DE VAZAO

Identificacao Localtilzl:f;:;;gm' da " Za(: ) Vazio normal / kg/h
FIC-1 1 L --
FI-2 4 L -
FIC-3 6 L --
FI-4 7 L -
FI-5 9 L --
FIC-6 10 G --
Tabela 20. Especifica¢des de instrumentos de nivel.
ESPECIFICACOES INSTRUMENTOS DE NIVEL
Identificacio Localiza‘g]::;)()gnﬁm. do TipoLd:uirg-e‘r;aGs)e (L- Nivel normal / mm
LIC-1 C-1 L-V -
LIC-2 C-2 L-V -

Tabela 21. Especificagdes de instrumentos de temperatura

ESPECIFICACOES INSTRUMENTOS DE TEMPERATURA

Identificaciio L:)uclz:lllilzaz:;ﬁoo O(lllllir:s.ot)la . Za:z . Tempera/tlléa normal
TI-1 1 L -
TI-2 3 L --
TI-3 4 L -
TI-4 8 G -
TI-5 Prato de base da coluna M --
TI-6 Prato do topo da coluna M --
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Tabela 22. Especificagdes de instrumentos de pressdo

ESPECIFICACOES INSTRUMENTOS DE PRESSAO

Identificacio Localizagio (nim. da Fase Pressio nozrmal/
tubulacio ou vaso) (L, G ou M) kg/em? g
PI-1 1 L -
PIC-2 2 G —
PI-3 3 L -
Pl-4 5 T —
PI-5 6 L -
PI-6 7 L -
PI-7 8 G -
PI-8 9 L —

Tabela 23. Especificagdes de lagos de controle.

ESPECIFICACOES LACOS DE CONTROLE

Identificacdo no

Localizacio (ntim.

Descricao da

Elementos vinculados (medidor,

diagrama da tubulacio ou aciio controle, acionador e valvula de
mecinico vaso) ¢ controle)
Controle de vazdo Medidor de vazio
FIC-1 1 de entrada a torre Controlador de vazio
de destilagao Transdutor elétrico/pneumatico
fracionada Valvula de controle
Controle de Medidor de pressao
PIC-1 ) pressdo da torre Controlador de pressao
de destilagao Transdutor elétrico/pneumatico
fracionada Valvula de controle
Medidor de nivel
LIC-2 Ca Controle de nivel Controlardolr de nivel »
do vaso Transdutor elétrico/pneumatico
Vilvula de controle
Controle de vazdo Medidor de vazio
FIC-2 6 de refluxo a torre Controlador de vazio
de destilagdo Transdutor elétrico/pneumatico
fracionada Valvula de controle
o Medidor de vazio
Controle de vazao ~
Controlador de vazio
FIC-2 10 de vapor s -
. Transdutor elétrico/pneumatico
alimentado ,
Valvula de controle
Controle de nivel
paraa regNulagem Medidor de nivel
da vazdo de ,
, 5 Controlador de nivel
LIC-1 C-1 residuo que sai da s -
Transdutor elétrico/pneumatico
coluna de ,
o Valvula de controle
destilagdo
fracionada

A figura 7 abaixo mostra o sistema com a indicagdo dos lacos de controle.
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Agua de
<> refrigeragio

Figura 7. Diagrama de instrumentagao e controle (I&C).
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ANEXOS

Tabela 1. Valores associados ao trocador

D 1 pol
D 0,0254 m
L 20 ft
L 6,096 m
Din 0,01986 m

BWG 2,77 mm

Tabela 2. Valores das equagdes de balango para a agua.

Entrada Média Saida Unidades
T 28 36,5 45 °C
Cp 4,1788 4,1794 4,18 kJ/kg °C
Cond térmica 0,6118 0,6244 0,637 W/mK
Densidade 996,4 993,25 990,1 kg/m’
Viscosidade 0,0008352 0,0007156 0,000596 kg/ms

Tabela 3. Valores calculados para especificagdo do numero de passes.

n’ passes 1 2 4 6 8 Unidades
9,92660

Nt por passe  59,559632 29,77982 14,88991 5 7,444954 tubos
0,00307

A porpasse 0,0184408 0,00922  0,00461 3 0,002305 m?
0,02190

fluxo H20  0,021909 0,021909 0,021909 9 0,021909 m3/s
7,12842

v _H20 1,1880714 2,376143 4,752286 9 9,504572 m/s

Tabela 4. Valores dos naumeros adimensionais e coeficiente de transferéncia de calor.

n° passes 1 2 4 6 8 Unidades
\Y% 1,188071  2,376143  4,752286  7,128429  9,504572 -
Re 32749,9  65499,81 130999,6 196499.4 261999,2 -
Pr 4,789844  4,789844 4789844  4,789844  4,789844 -
Nu 176,2075  306,7951 534,1613  738,8315  930,0288 -
hi 5539,978  9645,663 16794,07 23228,92 29240,18 W/m?°C
hi 5,539978  9,645663 16,79407  23,22892  29,24018 kW/m?°C
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