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RESUMO 

 
 O presente trabalho apresenta um estudo para o dimensionamento de um siste-

ma de aproveitamento dos gases/vapor de exaustão de digestores de vísceras e miúdos, 

da fábrica de farinha e gordura, como também o retorno de condensado do mesmo pro-

cesso, para assim pré-aquecer a água de alimentação da caldeira de uma indústria frigo-

rifica de abate de frangos, localizada em Dourados, Mato Grosso do Sul.  O estudo se 

inicia com a obtenção das informações de quantidade de matéria-prima vindo da produ-

ção de abate de frangos.  

 O trabalho contém três partes principais. A primeira parte foi calcular a energia 

útil, energia disponível e rendimento da caldeira Sermatec MZL 10.2 utilizando cálculos 

fundamentados em leis termodinâmicas.  

 A segunda parte foi realizar os cálculos para determinar a vazão de gases/vapor 

de exaustão de cada digestor.  

 A terceira parte, uma das mais importantes, foi o estudo do trocador de calor e 

o dimensionamento do mesmo para suprir a necessidade do sistema. Como base para o 

dimensionamento, as vazões dos fluidos e as temperaturas de entrada e saída dos flui-

dos, que realizaram a troca térmica, foram determinadas ou estipuladas.  

 Visando atender o aspecto de eficiência energética, foi calculado um novo ba-

lanço térmico nas caldeiras, utilizando a água pré-aquecida pelo novo sistema de rea-

proveito de calor estudado. Foi possível estabelecer um aumento da temperatura da água 

de abastecimento da caldeira de 25ºC para 80ºC, consequentemente obteve-se um au-

mento no rendimento da caldeira de 8,2%, e uma redução de consumo de lenha como 

combustível de 5.950,5 m³ ao ano, cerca de 16,6%. Na indústria em estudo seria possí-

vel também realizar analises em diversos sistemas de utilidades, como perdas em isola-

mento térmico, reaproveitamento do vapor flash, entre outros.  

 

Palavras-chave: Reaproveitamento de calor, Trocador de Calor, Digestor, Caldeira, 

Frigorífico. 
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ABSTRACT 
 

 The present work presents a study for the design of a haust fumes/gases utiliza-

tion system coming from viscera digesters in the flour and fat factory, as well as the 

study to return the condensate from the same process in order to preheat the Boiler feed 

water of a chicken slaughterhouse, located in Dourados, Mato Grosso do Sul. The study 

was initiated through collecting raw material quantity information from chicken slaugh-

ter production.  

 The present work is composed by three main parts. In the first part, the useful 

energy, available energy and yield calculations for the Sermatec MZL 10.2 boiler were 

done based on thermodynamic law fundamentals.  

 In the second part, the calculations of the flow rate of exhaust gases/fumes 

from each digester were done.  

 The third part, and one of the most important, was the study about the heat ex-

changer and its designing to meet the system's needs was developed. As a basis for the 

designing, the fluid flow rates and the inlet and outlet temperatures of the fluids that 

performed the thermal exchange were determined or stipulated.  

 In order to meet the energy efficiency aspect, new thermal balance calculations 

were done for the boilers, using water preheated by the new reuse of heat system stud-

ied. It was possible to establish an increase in the temperature of the water supply to the 

boiler from 25ºC to 80ºC. Therefore, it was possible to achieve a 8,2% increase in boiler 

efficiency, and a firewood consumption reduction of 5.950,5 m³ per year, which is about 

16,6% reduction in fuel consumption. Other analysis would also be possible to be done 

in the industry, such as losses by thermal insulation, reuse of flash steam, among others. 

 

Keywords: Reuse of Heat, Heat Exchanger, Digester, Boiler, Slaughterhouse. 
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1. INTRODUÇÃO 
 
 

Em 2001, o Brasil vivenciou uma crise de abastecimento no setor elétrico. Entre 

as consequências positivas desta crise sobressaíram-se duas constatações: a forte parti-

cipação da sociedade na busca da solução e o papel importante da eficiência no uso de 

energia. Em decorrência desse processo involuntário de aprendizagem, vem se forman-

do uma consciência de que a eficiência energética não pode estar vinculada apenas a 

questões conjunturais, mas deve fazer parte, de forma definitiva, da política energética 

nacional, por meio de ações que visem, por exemplo, agregar valor às ações já em an-

damento no país, desenvolver produtos e processos mais eficientes e intensificar pro-

gramas que levem à mudança de hábitos de consumo (PROCEL, ELETROBRÁS, 

2005). 

A utilização de indicadores voltados para avaliação da eficiência energética de 

processos na indústria vem crescendo de importância no país e no mundo. Os resultados 

de uma análise de indicadores de eficiência energética poderão estar ligados a ações de 

planejamento estratégico, de gestão e tecnologia ambiental e de conservação de energia. 

Na prática, cabe destacar que a aplicação da análise destes indicadores e sua relevância 

em descrever a inter-relação existente da eficiência energética e os recursos consumidos 

associam-se principalmente a fatores econômicos e político-ambientais dentro da indús-

tria (TAVARES; MONTEIRO, 2013). 

Dentre os inúmeros processos existentes nas industrias, há um setor, onde pode-

se dizer que é um dos que possui maior importância, a geração de calor. 

A utilização de calor a temperaturas relativamente baixas em diversos setores 

industriais é essencial nos principais processos de fabricação, como secagem, desidrata-

ção, concentração, cozimento, produção de reações químicas e esterilização microbioló-

gica. Este é o caso de indústrias de alimentos e bebidas, papel e celulose, têxtil, química, 

farmacêutica e de quase todas as agroindústrias. De fato, sem o calor, sem o aporte de 

energia térmica em quantidades generosas e com alta qualidade não existiria a sociedade 

moderna, com seu padrão de vida e seus altos níveis de consumo de bens e serviços. De 

um modo quase absoluto, estes fluxos de calor são conseguidos a partir de sistemas de 

vapor (HAMADA, 2012). 

Segundo a Cartilha de Eficiência Energética no Uso do Vapor, da Procel (Pro-

grama Nacional de Eficiência Energética) em parceria com a Eletrobrás, o balanço 

Energético Nacional, com dados de 2002, estimou, preliminarmente, que 54% da de-
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manda total de energia na indústria, correspondendo a aproximadamente 20% da de-

manda total de energia do país, cerca de 35 milhões de toneladas equivalentes de petró-

leo, estão associados ao vapor. Em centenas de auditorias energéticas, conduzidas em 

indústrias e outros consumidores de energia térmica, as possibilidades de melhorar o 

desempenho da geração, distribuição e utilização de vapor eram constantes, sinalizando, 

em muitos casos, um significativo potencial para adoção, de medidas mitigadoras de 

perdas com viabilidade econômica e permanente e amplo benefício. 

A adoção de programa de medidas gerenciais e operacionais para a melhoria da 

eficiência na distribuição e na utilização do vapor pode reduzir as perdas e desperdícios 

de energia, como demonstra a experiência brasileira e a internacional. Deve-se observar 

que frequentemente estas medidas podem ser adotadas em curto prazo e sob custos re-

duzidos, já que pressupõem, fundamentalmente, mudanças de padrões e hábitos de con-

sumo, sem exigir grandes investimentos (PROCEL, ELETROBRÁS, 2005). 

Deste modo, cada vez mais se torna evidente que usar bem energia e reduzir 

desperdícios além de ser possível, é uma postura inteligente, racional, com vantagens 

econômicas, sociais e ambientais em vários níveis. Entretanto, uma das carências mais 

relevantes para concretizar ações nesta direção tem sido a falta de informações para os 

usuários e responsáveis pelos sistemas energéticos. Cumpre auxiliar o entendimento do 

funcionamento desses sistemas a vapor, habilitando sua concepção, operação e manu-

tenção cada vez mais eficientes (PROCEL, ELETROBRÁS, 2005). 

Dessa forma, neste trabalho é apresentada uma opção viável tecnicamente e que 

busca proporcionar o aproveitamento de um fluido, gases/vapor, que seria jogado fora, 

de maneira eficaz e também eficiente do ponto de vista energético.  

 

1.1. Objetivos 

 
1.1.1. Objetivo geral 

 

Este trabalho tem como objetivo geral analisar a introdução de um sistema de re-

cuperação de calor em um processo industrial para gerar economia de combustível na 

caldeira. 
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1.1.2. Objetivo específico 

 

Como objetivo especifico, pretende-se: 

1. Analisar a capacidade de reaproveitamento dos gases de exaustão de digesto-

res de vísceras e miúdos rejeitados, existentes em uma Fábrica de Farinha e 

Gordura (FFG);  

2. Realizar o dimensionamento de um trocador de calor para pré-aquecimento 

da água de entrada da caldeira; 

3. Analisar a reutilização dos condensados do processo de cozimento nos diges-

tores. 

4. Dimensionar o sistema levando em consideração e atendendo as exigências 

impostas pela norma NBR 11096 da ABNT (Associação Brasileira de Normas 

Técnicas), que descreve sobre Caldeiras estacionárias aquotubulares e flamotu-

bulares a vapor – Terminologia, e também os requisitos de eficiência apresenta-

dos no manual prático de Eficiência Energética no Uso de Vapor, publicado pela 

Procel em parceria com a Eletrobrás. 
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2. CONCEITOS FUNDAMENTAIS 
 
 

2.1. Lenha de eucalipto 
 
 
 Com o aumento do consumo de combustíveis fósseis nas últimas décadas, a uti-

lização de biomassa florestal em propriedades rurais e indústrias como fonte de energia 

obteve um grande decréscimo, principalmente devido à sua baixa eficiência energética. 

Aspectos como a heterogeneidade do material utilizado, uso de material não seleciona-

do, uso de material in natura e a pequena utilização dos resíduos na forma de “pellets” e 

briquetes colaboram para uma menor eficiência energética da lenha e influenciam um 

menor consumo de combustíveis fósseis. (BARROS,2014).  

Proveniente de florestas nativas ou de reflorestamento, a lenha é utilizada atra-

vés da sua queima direta ou pela sua combustão, gerando o carvão. Aliás, de toda a pro-

dução de lenha no Brasil, cerca de 40% é transformada em carvão vegetal. Logo em 

seguida, com 30% de consumo, está o setor residencial, seguido do setor industrial, que 

consome aproximadamente 23% da lenha produzida no país (BARROS,2014). 

No Brasil, a principal fonte da lenha (obtida de reflorestamentos) é o eucalipto. 

De origem australiana, e com mais de 600 espécies, o eucalipto encontrou condições 

propícias para o seu desenvolvimento e adaptação, contribuindo para a produção de 

energia primária no país (BARROS,2014). 

Através da silvicultura, ciência que se ocupa da implantação e regeneração de 

florestas, o reflorestamento a partir de mudas de eucalipto constitui uma das principais 

formas de manutenção e aproveitamento racional das florestas. Com a tecnologia em 

uso hoje, pode-se chegar a produções de 45 m³ de eucalipto por hectare em plantações 

comerciais (BARROS,2014). 

 

 2.1.1. Histórico da lenha de eucalipto no Brasil 
 
 
 Nas últimas décadas, o Brasil conseguiu desenvolver uma eficiente tecnologia 

para plantar e fazer crescer florestas. Os saltos de produtividade foram igualmente im-

portantes: de crescimentos abaixo de 20 m³/ha.ano, na década de 60, passamos para 

cerca de 40 a 50 m³/ha.ano, na atualidade. As plantações florestais foram desenvolvidas 

para produzir madeira e/ ou outros produtos requeridos por atividades empresariais, 
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permitindo ainda a geração de renda adicional para os produtores rurais. (FOELKEL, 

2005). 

Com área ocupada de apenas 7,8 milhões de hectares, o que corresponde a 0,9% 

do território nacional, o setor brasileiro de árvores plantadas é responsável por 91% de 

toda a madeira produzida para fins industriais no país − os demais 9% vêm de florestas 

nativas legalmente manejadas (IBÁ, 2016). 

A área total de árvores plantadas no Brasil totalizou 7,8 milhões de hectares em 

2015, crescimento de 0,8% em relação ao ano de 2014 (Figura 1). Os plantios de euca-

lipto ocupam 5,6 milhões de hectares da área de árvores plantadas do País e estão loca-

lizados, principalmente, em Minas Gerais (24%), em São Paulo (17%) e no Mato Gros-

so do Sul (15%), como apresentado nas Figuras 2 e 3. Nos últimos cinco anos, o cres-

cimento da área de eucalipto foi de 2,8% a.a. O Mato Grosso do Sul se destaca com o 

plantio de 450 mil hectares nos últimos cinco anos (IBÁ, 2016). 

 

 
Figura 1 - Área de árvores plantadas em 2015 (Fonte: IBÁ, 2016).  
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Figura 2 - Áreas de árvores plantadas no Brasil por estado e gênero em 2015 (Fonte: IBÁ, 2016).   

 

 
Figura 3 - Distribuição e evolução da área com plantios de eucalipto por estado (Fonte: IBÁ, 2016).   
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2.1.2. Potencial energético da lenha de eucalipto 
 

 A biomassa é uma das fontes para produção de energia com maior potencial de 

crescimento nos próximos anos. Tanto no mercado internacional quanto no interno, ela 

é considerada uma das principais alternativas para a diversificação da matriz energética 

e a consequente redução da dependência dos combustíveis fósseis. Dela é possível obter 

energia elétrica e biocombustíveis, como o biodiesel e o etanol, cujo consumo é cres-

cente em substituição a derivados de petróleo como o óleo diesel e a gasolina (ANEEL, 

2008). 

Para queima direta é melhor utilizar madeiras com maior poder calorífico, pois 

essa propriedade está relacionada com o rendimento energético, que por sua vez está 

relacionado com a sua constituição química, onde os teores de celulose, hemiceluloses, 

lignina, extrativos e substâncias minerais variam de uma espécie para outra.  

Além disso, pode-se dizer que a densidade da madeira também é uma caracterís-

tica bastante relevante, pois é um dos índices de qualidade da madeira mais importantes, 

uma vez que está correlacionada diretamente com a produção de massa seca, com as 

propriedades físico-mecânicas e pode ser facilmente determinada, além de se relacionar 

com a qualidade dos produtos (CASTRO et al., 2013). 

Existe um conjunto de parâmetros técnicos qualitativos e quantitativos que per-

mitem aperfeiçoar a biomassa florestal do eucalipto para usos energéticos. Embora pos-

sam existir outros constituintes das árvores presentes (galhos, folhas, touças/cepas), a 

madeira e a casca são os principais materiais da biomassa florestal primária, em quais-

quer de seus tipos (FOELKEL, 2016). 

Podem ser listados os seguintes parâmetros técnicos para que uma biomassa flo-

restal seja selecionada (FOELKEL, 2016):   

1. Produtividade florestal em metros cúbicos de madeira e de casca por hecta-

re.ano;   

2. Produtividade florestal em toneladas de matéria seca por hectare por ano, tan-

to de madeira como de casca;   

3. Densidade básica da madeira e da casca; 

4. Poder calorífico da madeira e da casca;   

5. Relação percentual entre madeira e casca na biomassa (base seca);   

6. Teor de umidade da biomassa quando disponível para uso;   

7. Teor de lignina na madeira;   
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8. Teor de carbono fixo na madeira;   

9. Teor de cinzas na madeira e casca;   

10. Teor de impurezas minerais na biomassa (pedras, terra, areia, etc.);   

11. Teor de extrativos resinoso (ceras, ácidos graxos, óleos, etc.) na madeira e 

casca;   

12. Retratilidade ou contração volumétrica da madeira;   

 

2.1.3. Poder calorifico inferior (PCI) da lenha de eucalipto 
 

As propriedades físicas mais importantes para a biomassa sólida florestal são a 

umidade residual e a densidade energética. A baixa densidade energética da biomassa 

sólida, em comparação com o petróleo e o carvão mineral, resulta em custos elevados de 

transporte e armazenamento. Já o conteúdo de umidade influência significativamente a 

qualidade de combustão e o poder calorífico da biomassa. Umidade pode ser definida 

como a medida de quantidade de água livre na biomassa, que pode ser avaliada pela 

diferença entre os pesos de uma amostra, antes e logo após ser submetida a secagem A 

presença de água na madeira representa a redução do poder calorífico, em razão da 

energia necessária para evaporá-la. Além disso, se o teor de umidade for muito variável, 

o controle do processo de combustão pode se tornar difícil. A Figura 4 mostra que, para 

uma umidade de zero, o poder calorífico da madeira é de aproximadamente 18,5 MJ/kg. 

Esse valor chega a zero quando a umidade é de 88%. Normalmente, a umidade da tora 

de madeira após o corte é de 50% ou mais, na base úmida (VIDAL; DA HORA, 2010). 
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Figura 4 - Poder calorífico inferior da biomassa de madeira como função da umidade (VIDAL; DA HO-

RA, 2016). 

 

2.2. Caldeiras 
 
 

As caldeiras podem ser classificadas pelas seguintes características: finalidade, 

fonte de aquecimento, conteúdo nos tubos, princípio de funcionamento, pressão de ser-

viço, tipo de fornalha etc. As caldeiras que produzem vapor pela queima de combustí-

veis podem ser classificadas em dois grandes grupos, de acordo com o conteúdo nos 

tubos: em flamotubulares e aquatubulares (SENAI; PETROBRÁS, 2012). 

 
 

2.2.1. Caldeiras aquatubulares 
 
 

Nas caldeiras aquatubulares (Figura 5) a água a ser aquecida passa no interior de 

tubos que, por sua vez, são envolvidos pelos gases de combustão. (SENAI; PETRO-

BRÁS, 2012).  
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Figura 5 – Princípio básico de funcionamento de uma caldeira aquatubular (SENAI; PETROBRÁS, 

2012). 

 
Os tubos que conectam o tubulão superior ao inferior são expostos à radiação da 

queima e/ou ao calor dos gases de combustão. Devido ao seu encaminhamento no per-

curso entre os tubulões, alguns trechos de tubo recebem mais calor que outros. Nos tu-

bos mais aquecidos, uma parte da água em contato com a parede dos tubos evapora e 

sobe. O efeito da diferença entre a densidade da água no tubo mais aquecido e a densi-

dade da água no tubo menos aquecido (termosifão), mais o próprio movimento ascen-

dente do vapor, fazem com que a água circule, indo para o tubulão superior pelos tubos 

mais aquecidos (tubos geradores) e descendo pelos tubos menos aquecidos (tubos verte-

dores) (SENAI; PETROBRÁS, 2012). 

A circulação da água facilita a liberação do vapor e aumenta a eficiência da troca 

térmica nos tubos (SENAI; PETROBRÁS, 2012).  

 
2.2.2. Caldeiras flamotubulares 

 
 

Neste tipo, os gases quentes da combustão circulam no interior de tubos que 

atravessam o reservatório de água a ser aquecida para produzir vapor. Os tubos são 
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montados como nos permutadores de calor, com um ou mais passes. Existem vários 

tipos de caldeiras flamotubulares, dentre os quais se destacam a vertical e a horizontal 

(Figura 6) (SENAI; PETROBRÁS, 2012). 

 

 
Figura 6 - Princípio básico de funcionamento de uma caldeira flamotubular (SENAI; PETROBRÁS, 

2012). 

 

 Esse tipo de caldeira, geralmente de pequeno porte, ainda é muito utilizado em 

pequenas indústrias, hospitais, hotéis etc. em razão do seu baixo valor de investimento e 

da facilidade de manutenção, se comparada com as caldeiras aquatubulares (SENAI; 

PETROBRÁS, 2012). 

2.3. Digestores 
 

Os digestores foram desenvolvidos para realizar os procedimentos de cozimento, 

hidrólise, secagem e fritura de subprodutos de origem animal, como vísceras, penas, pe-

los, sangue e ossos (DHEYTÉCNICA, 2016). 

O digestor é a principal máquina de uma fábrica de farinhas e óleos. Ele é proje-

tado de modo a proporcionar uma transferência de calor das paredes internas e do eixo 

ao produto frio (no caso, as vísceras) que está no seu interior. Isso é obtido por meio do 

vapor fornecido por uma caldeira, que preenche internamente a camisa, o eixo e as pás, 

mantendo o produto no seu interior sob pressão (FERROLI et al., 2016). 
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A troca de temperatura provoca a condensação do vapor. O produto frio que en-

tra no digestor faz com que o vapor dentro da camisa e do eixo se transforme em água. 

Essa água é eliminada por duas válvulas conhecidas nas graxarias como pescador e saí-

da de condensado (FERROLI et al., 2016). 

Os digestores possuem bocas na parte superior, sendo uma para entrada de pro-

duto (boca de carga) e outra para a saída de gases/vapor (tubo de saída dos gases). A 

boca de descarga do produto processado está localizada no tampo dianteiro ou na parte 

inferior do corpo. Tanto a boca de carga como descarga podem ser acionadas manual-

mente ou através de válvulas guilhotinas. O acionamento do eixo central se dá através 

de acoplamentos elásticos, redutor de velocidade, motor e polias de transmissão de cor-

reias (DHEYTÉCNICA, 2016). 

Por ser o digestor, a mais importante máquina de uma fábrica de farinha e gordu-

ra, exigem-se cuidados especiais na sua higiene e manutenção. A falta de higiene pode 

levar ao aparecimento de uma crosta interna, prejudicando a exaustão dos gases e a tro-

ca térmica. Esse problema pode ser responsável por atrasos de até 90 minutos no pro-

cesso de fritura ou hidrólise. Já a crosta nos eixos provoca seu isolamento e leva a uma 

demora acentuada no processo, além de provocar um consumo excessivo de energia e 

vapor de caldeira (FERROLI et al., 2016). 

A Figura 7 traz esquematizadas as partes de um digestor. Nessa figura estão re-

presentadas as partes (FERROLI et al., 2016):  

 (01) mancais;  

 (02) calotas;  

 (03) corpo;  

 (04) sistema de vapor;  

 (05) eixo central;  

 (06) camisa;  

 (07) isolamento térmico;  

 (08) acoplamento;  

 (09) acionamento;  

 (10) transmissão e  

 (11) sistema de vedação. 
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Figura 7- Digestor esquematizado (FERROLI et al., 2016). 

 

Para este trabalho, os pontos mais importantes são os pontos 05, 06, onde o cor-

po e o tampo traseiro são envolvidos por uma camisa, formando uma câmara onde é 

injetado vapor para aquecimento do produto. O eixo central é pressurizado e aquecido 

pela injeção de vapor, realizando a agitação e troca térmica com o produto. O eixo é 

fabricado com pás de grande área de troca térmica. A grande área de troca térmica, alia-

da a um sistema de controle de vapor e coleta de condensado devidamente dimensiona-

dos, faz com que o equipamento tenha um melhor rendimento.  

2.4. Trocadores de calor 
 

Trocador de calor é o dispositivo usado para realizar o processo da troca térmica 

entre dois fluidos em diferentes temperaturas. Este processo é comum em muitas aplica-

ções da engenharia. Podemos utilizá-los no aquecimento e resfriamento de ambientes, 

no condicionamento de ar, na produção de energia, na recuperação de calor e no proces-

so químico. Em virtude das muitas aplicações importantes, a pesquisa e o desenvolvi-

mento dos trocadores de calor têm uma longa história, mas ainda hoje busca-se aperfei-

çoar o projeto e o desempenho de trocadores, baseada na crescente preocupação pela 

conservação de energia (GANGHIS, 2010). 

Dentre os principais tipos de trocadores de calor em termos de geometria desta-

cam-se: 

 Duplo tubo; 

 Casco e tubo; 

 Placas. 
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Neste dimensionamento estudado o trocador de calor escolhido, segundo a ne-

cessidade, é o trocador casco tubo, por ser o trocador mais indicado para troca térmica 

entre vapor e água. 

 

2.4.1. Trocador de calor casco tubo 
 

 
Os trocadores de calor tubulares são amplamente usados e fabricados em muitos 

tamanhos, com muitos arranjos de escoamento e em diversos tipos. Podem operar em 

extremas temperaturas e pressões. A facilidade de fabricação e o custo relativamente 

baixo constituem a principal razão para seu emprego disseminado nas aplicações de 

engenharia. Um modelo comumente empregado, o trocador de casco tubo, consiste em 

tubos cilíndricos montados em um casco cilíndrico, com os eixos do casco (ESSEL, 

2012). 

Quando a área da troca térmica é grande, o tipo de trocador recomendado é o de 

casco e tubo. Neste tipo de resfriador é possível conseguir elevadas áreas de troca tér-

mica, de maneira econômica e prática, montando-se os tubos em feixes; as extremidades 

dos tubos são fixadas num espelho. O feixe de tubos é colocado em um envoltório cilín-

drico (o casco) por onde circula o segundo fluido, em volta do feixe e por entre os tubos 

(DOS SANTOS; STAPASOLLA, 2011). 

O escoamento paralelo em todos os tubos e a baixa velocidade contribuem para 

coeficientes de transferência de calor baixos e para pequena queda de pressão. As chi-

canas são instaladas para aumentar o coeficiente de convecção do fluido no lado do cas-

co (DOS SANTOS; STAPASOLLA, 2011). 

Na Figura 8, são mostradas os principais componentes de um trocador casco e 

tubos. Os principais componentes são o feixe de tubos, o casco, os cabeçotes e as chica-

nas. As chicanas provocam a turbulência do fluido no casco. Há vários tipos de chica-

nas, e a escolha do tipo de chicana, da geometria e do espaçamento depende da vazão, 

da perda de carga permitida no lado do casco, das exigências da sustentação dos tubos e 

das vibrações induzidas pelo escoamento. São disponíveis muitas variações do trocador 

de calor casco e tubos, as diferenças estão no arranjo das correntes do escoamento e nos 

detalhes de construção (ESSEL, 2012). 
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Figura 8 – Componentes de um trocador de calor do tipo casco e tubo (Fonte: MACHADO, 2008). 

 

2.5. Retorno de condensado 
 

O condensado é uma água originada da condensação de um vapor, ou seja, pas-

sagem do estado gasoso para o líquido. Justamente pelo fato de o vapor não levar consi-

go o material dissolvido quando é produzido (exceto quando há arraste), o condensado é 

uma água de altíssima pureza, praticamente isenta de sais e materiais dissolvidos. Além 

disso, encontra-se em uma temperatura elevada, onde pode ser usada para aumentar a 

eficiência do sistema gerador de vapor e promover um menor consumo de combustível 

(TROVATI, 2010). 

Devido a essas enormes vantagens, a recomendação é que seja feito todo esforço 

para utilização da maior quantidade possível de condensados como alimentação das 

caldeiras. Pode-se inclusive utilizar condensados de outras fontes, tais como originados 

de evaporadores e outros equipamentos, desde que não estejam contaminados (TRO-

VATI, 2010). 

Como representado na Figura 9, o reuso do condensado como água de alimenta-

ção da caldeira reduz os custos de geração e tratamento da água  de uma maneira signi-

ficativa. 
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Figura 9 – Esquema do retorno de condensado (Fonte: SPIRAX SARCO, 2014). 

 

2.6. Recuperação de calor 
 

Como opção para reduzir o consumo de lenha e consequentemente obter uma 

maneira mais econômica de aquecimento de água na planta em estudo, pode-se utilizar 

um sistema de aquecimento de água através de trocador de calor casco tubo ligado na 

rede de descarga de gases e vapor dos digestores da Fábrica de Farinha e Gordura (FFG) 

da indústria.  

Uma unidade de recuperação de calor é um trocador de calor utilizado no apro-

veitamento de uma corrente de gás de escape em uma unidade industrial para prover 

calor a outro fluido que, de outra maneira, necessitaria de aquecimento por fornecimen-

to de energia externa, como a eletricidade ou pela queima de outro combustível, como o 

gás natural, óleo combustível ou lenha. 

O uso adequado da energia térmica, comumente descartada, é uma das principais 

áreas de atuação para introduzir o conceito de eficiência energética e de preservação 

ambiental, pois visa à máxima utilização do calor gerado. A determinação da possibili-

dade da recuperação de calor nos processos produtivos está assentada em alguns parâ-

metros, como o calor útil necessário para o produto ou processo e perdas. (BERNI, 

2015). 

O aumento do rendimento através do calor recuperado pode ser obtido do calor 

contido nos gases de exaustão, do calor perdido pelas superfícies externas de equipa-

mentos, das perdas de calor em água de resfriamento e ainda do calor acumulado nos 
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produtos e processos nas saídas e/ou entradas de uma linha industrial. Dependendo do 

processo, o calor recuperado recircula na área de produção (BERNI, 2015). 

Com o aumento dos preços da energia, recuperar o calor revela-se um rentável 

investimento, com curto período de retorno. Para se obter o retorno financeiro de qual-

quer medida que vise à utilização de calor residual, é essencial determinar o ponto ideal 

na relação entre a quantidade de calor recuperado/diminuição do impacto ambiental e o 

capital investido (acrescido do custo operacional do sistema para recuperação de calor). 

Nesse sentido, é necessário o conhecimento das tecnologias comercialmente disponíveis 

para adotar uma estratégia de recuperação do calor residual (BERNI, 2015).  
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3. ESTUDO DE CASO 

 

3.1. Local de estudo 

 

A planta em estudo está localizada na zona industrial do município de Dourados, 

centro-sul do Mato Grosso do Sul e conta com mais de 1700 colaboradores. Atualmente 

abate 320.000 aves por dia, destinando seus produtos em sua maioria ao mercado exter-

no. Possui uma vasta linha em seu portfólio, incluindo cortes de frango, frango inteiro e 

cortes congelados individualmente. 

Os efluentes oriundos de seu processo produtivo recebem tratamento nas Esta-

ções de Tratamento de Efluentes (ETE) e destinação, sendo a água devolvida para a 

natureza e os sólidos secados e enviados para o aterro sanitário da região.  

Toda sua produção de frangos vem de mais de 200 agricultores integrados da 

empresa que criam as aves para o abate. 

No que diz respeito ao sistema de refrigeração, a empresa tem uma ampla sala 

de máquinas destinada a atender todos os setores da indústria que necessitam tanto de 

ambientes climatizados a 12 °C, quanto de água fria, congelamento e estocagem de pro-

dutos aguardando comercialização. A operação da sala de máquinas é realizada por cin-

co operadores capacitados e treinados para a função, contando com o apoio de um téc-

nico eletricista e um mecânico de refrigeração que auxiliam diariamente nas atividades 

de manutenção, garantido funcionamento e desempenho do sistema. 

Além da geração de frios, a indústria conta com o setor de produção de vapor, 

onde conta com duas caldeiras flamotubulares para cumprir a demanda necessária para a 

produção. 

Para garantir a inocuidade dos produtos de origem animal e o cumprimento das 

legislações nacional e estrangeiras para a produção, industrialização e comercialização 

destes produtos, o DIPOA (Departamento de Inspeção de Produtos de Origem Animal) 

conta com as Superintendências Federais de Agricultura, Pecuária e Abastecimento nos 

Estados e com os Serviços de Inspeção Federal (SIF) atuando junto a quase 4 mil esta-

belecimentos cadastrados no DIPOA. (MINISTÉRIO DA AGRICULTURA, 2016) 

Na empresa estudada, o SIF se encontra em um prédio federal localizado dentro 

do pátio, podendo assim ter um contato direto com o setor de qualidade da indústria e 

com a fiscalização dos produtos. 
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3.1.1.  Etapas do processo de abate de frangos 

 

O abate se inicia após a carga de aves vivas chegarem a balança de entrada de 

frango vivo da empresa de onde segue até o galpão de espera de aves, aguardando a 

descarga, com um sistema de umidificação. 

Uma vez descarregados, os frangos são pendurados na linha transportadora a 

qual os transporta para as etapas subsequentes, sendo o atordoamento, feito através da 

imersão da cabeça do frango em uma cuba onde há um fluxo de corrente elétrica, que 

circula do polo positivo para o polo negativo, fazendo com que o frango receba uma 

corrente elétrica de alta frequência. Quando o frango recebe a corrente elétrica, ele fica 

inconsciente, seguindo assim para a sangria que por sua vez é realizada manualmente 

por funcionários.  

Após ser sangrado, o frango passa pelo processo de escaldagem, onde é imerso 

em água, aquecida por injeção de vapor, a uma temperatura de 58 °C por 2 minutos de 

onde sai e indo posteriormente para a depenagem e para evisceração. 

A evisceração se dá de forma mecânica contendo uma máquina por processo, 

sendo eles a extração da cloaca, abertura de abdômen, eventração, retirada de papo e 

traquéia e a lavagem final.  

Depois desta etapa a ave é mantida submersa no Pré-Chiller e Chiller em água 

fria por uma hora de onde deve sair a uma temperatura abaixo de 7°C para depois ser 

cortada em várias partes. Depois de cortada e embalada, a ave vai para o processo de 

congelamento onde fica por várias horas até ser expedida para transporte.  

Retornando à etapa de depenagem e evisceração, após estes processos, as penas, 

vísceras e sangues são transportados, em tubulações de vácuo ou por gravidade, para a 

Fábrica de Farinha e Gordura (FFG) para serem transformados em farinha e óleo. Nesta 

etapa do processo indicada como produção de farinha é a fase do presente estudo.  

A Figura 10 indica o processo de abate de frango descrito. 
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Figura 10 - Fluxograma do Processo de abate do frango de corte. (Fonte: Elaborada pelo autor, 2016). 

 

Congelamento e expedição:  

Local onde os frangos são congelados e expedidos para ser transportados aos postos 
de venda 

Cortes:  
Processo de corte das aves em partes 

Pré-resfriamento:  
É a etapa do abate que o frango é resfriado com água gelada até atingir temperatura 

inferior a 7 ºC 

Evisceração:  
Processo composto por vários processos menores e que tem por objetivo a limpeza e 

inspeção das aves 

Depenagem:  
Processo de retirada de penas das aves 

Escaldagem:  
Processo onde as aves são imersas em água a uma temperatura de 58° C para 

possibilitar a depenagem 

Sangria:  
Etapa de atordoamento elétrico e sangria mecânica das aves 

Pendura:  
Processo no qual as aves são penduradas na linha de transporte 

Recepção de aves:  
É a chegada das aves para descarga do caminhão. 
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3.1.2.  Subprodutos – Farinhas e óleos 

 

O processamento dos resíduos e vísceras não comestíveis provenientes do abate 

e processamento de aves é realizado na Fábrica de Farinhas e Óleo, o processo pode ser 

dividido em processamento de vísceras e processamento de penas (UNFRIED; YOSHI, 

2012). O processo de produção de farinhas e óleo pode ser visto na Figura 11. 

 

 

Figura 11 - Fluxograma do Processamento de resíduos e vísceras do abate e processamento de aves. (Fon-

te: UNFRIED; YOSHI, 2012). 
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É importante ressaltar que as farinhas de vísceras e penas e o óleo de vísceras 

representam importante fonte de recursos para empresa, sendo comercializados para 

indústria de rações pet ou mesmo utilizando-se na ração das próprias aves. 

3.1.3. Processamento de vísceras 

 

Os resíduos de abate chegam à fábrica de farinhas e óleo juntamente com a água 

utilizada no processo. O primeiro processo consiste em separá-los utilizando uma penei-

ra rotativa. Neste ponto a água já é enviada ao tanque de equalização, onde se inicia o 

tratamento dos efluentes, os resíduos sólidos são enviados ao depósito de vísceras onde 

aguardarão o processamento nos digestores e neste depósito também são recebidos os 

resíduos de ossos provenientes da etapa de cortes e desossa. O processamento nos di-

gestores consiste em “cozinhar” os resíduos sólidos até atingir 120˚C, ao final do cozi-

mento a farinha contém aproximadamente 40% de óleo. Para a separação deste óleo, a 

farinha passa por duas etapas, primeiramente o percolador, equipamento onde ocorre a 

separação por decantação, na sequência a farinha passa pela prensa onde o residual de 

óleo é separado da farinha, nesta fase o óleo é enviado para centrifuga onde serão sepa-

rados quaisquer tipos de sólidos remanescentes sendo na sequência estocados para pos-

terior utilização (UNFRIED; YOSHI, 2012). 

3.1.4. Processamento de penas 

 

Da mesma forma, as penas vindas do abate também chegam à fábrica de farinhas 

e óleo carregada pela água utilizada no processo de escalda e depenagem das aves. A 

separação da fase líquida ocorre em duas etapas: primeiramente através de uma peneira 

estática e na sequência em equipamento denominado prensa penas. Depois de seca a 

pena é processada em digestores, este processo difere do processamento de vísceras pois 

se realiza sob pressão, condição necessária para ocorrer a hidrólise do material, o que 

melhora a digestibilidade do mesmo quando utilizada em rações. No processamento 

também se utiliza a adição de sangue oriundo do processo de abate, necessário para a 

hidratação e auxilio no processo de hidrólise. Após o término do cozimento, a farinha 

vai para um percolador onde será continuamente dosado no secador de farinha de penas, 

reduzindo sua umidade a níveis aceitáveis, sendo na sequência estocado em silos para 

posterior utilização (UNFRIED; YOSHI, 2012). 
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3.2.  Processo estudado e sistema proposto 
 
 

3.2.1. O Processo estudado 
 

 
De todos os processos existentes nesta indústria frigorifica de abate de frangos 

(Figura 12), a etapa estudada neste trabalho se encontra na produção dos subprodutos, 

apresentados no Item 2.2.1. Nesta etapa, os resíduos como as vísceras, penas, sangue e 

miúdos rejeitados, são transportados para a fábrica de farinha e gordura, que neste caso, 

é localizada dentro da própria indústria.  

 

 
Figura 12 - Fabrica de Farinha e Gordura. (Fonte: Elaborada pelo autor, 2016).  

 
Para este estudo, foram aproveitados somente os oito digestores utilizados para o 

processo de “cozimento” das vísceras e miúdos rejeitados. Para as penas, é similar ao 

digestor para vísceras e miúdos, porém no processo ela possui a umidade da própria 

pena e mais a umidade adicionada devido a hidrólise, porém, para as penas há a questão 

da despressurização, onde a vazão é muito alta em pouco espaço de tempo. Então, tem 

se dimensionar pela vazão de pico do momento de pré-despressurização e despressuri-

zação. O tempo usual e ideal para penas é de uma hora e quarenta minutos para o pro-

cesso de evaporação, o que torna inviável para o aquecimento constante da água de en-

trada da caldeira. 

A seguir o fluxograma, Figura 13, apresenta o processo estudado. 
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Figura 13 - Fluxograma do processo estudado. (Fonte: Elaborada pelo autor, 2016). 

 
3.2.2. O Sistema proposto 

 

Como apresentado, para a produção de farinha a partir da utilização de vísceras e 

miúdos, é necessária uma inserção grande de vapor nas camisas dos digestores utiliza-

dos. Para a maximização da eficiência do processo e redução do consumo do combustí-

vel da caldeira (lenha de eucalipto), onde se encontra o objetivo deste estudo, foi dimen-

sionado um sistema de recuperação de calor, que atualmente é inutilizado.  

 Este sistema consiste em instalar um trocador de calor, com a finalidade de rea-

proveitar os gases/vapor de exaustão dos próprios digestores de vísceras, para realizar a 

troca térmica com a água que abastece a caldeira. Além deste equipamento recuperador 

de calor, foi dimensionada a recuperação do condensado que é gerado na camisa dos 

digestores durante cada batelada. 

 Os processos em bateladas são processos que são recarregáveis, onde uma de-

terminada carga passa por um processo e ao fim é introduzida uma nova carga. 

 São existentes na planta, duas caldeiras. O sistema pré-aquecerá a água de entra-

da de uma das caldeiras. Esta caldeira abastecerá os processos de abate e os digestores 

de vísceras. A outra caldeira abastecerá o resto dos processos de produção de farinha e 

gordura. 

 A Figura 14 apresenta o fluxograma do sistema proposto para aproveitamento do 

calor perdido. 

 

 

 

 

 

 

Visceras e Miúdos Digestores 
Outros processos 
para produção de 

farinha 

Inserção de vapor na 
camisa do Digestor 
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Figura 14 - Fluxograma do sistema proposto para aproveitamento do calor perdido. (Fonte: Elaborada pelo autor, 2016). 
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4. METODOLOGIA 
 
 

A metodologia empregada neste trabalho constituiu de sete etapas: 

 Balanço térmico da caldeira; 

 Produção de gases/vapor de exaustão nos digestores; 

 Retorno de condensado; 

 Analise térmica do trocador de calor; 

 Equilíbrio térmico da água pré-aquecida; 

 Ganhos com o aproveitamento de gases/vapor de exaustão e com o retorno 

de condensado; 

 Viabilidade do projeto. 

 

 
4.1. Balanço térmico da caldeira 

 
Toda a análise energética é fundamental para garantir um bom controle do equi-

pamento e melhor aproveitamento da energia liberada pelo processo de combustão. 

Uma avaliação completa da energia envolvida no processo deve considerar todo o calor 

gerado no interior da fornalha, calor associado aos fluxos de massa, a ocorrência de 

combustão parcial e calor perdido para o meio ambiente por condução, convecção ou 

radiação (MENEGHINI; PROINELLI; PINTRO, 2015). 

A caldeira é uma máquina térmica, e, como tal, obedece às leis fundamentais da 

termodinâmica. A quantidade de energia introduzida na caldeira com o combustível e o 

comburente, é igual à soma da energia utilizada e das perdas de energia.  

 ܳௗ�௦௣௢௡í௩௘௟ = ܳú௧�௟ + ∑ ௘௡௧௥௔ܳ ݏܽ݀ݎ݁ܲ = ܳ௦௔�                                          (Eq. 1) 

 

Onde: 

 ܳௗ�௦௣௢௡í௩௘௟ = Energia disponível, em W; 

 ܳú௧�௟ = Energia disponível útil, em W. 
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4.1.1. Energia disponível e energia útil 
 

 Energia Disponível  

A energia disponível, devido a queima do combustível na caldeira, é determina-

da pela formula geral: 

 ܳௗ�௦௣௢௡í௩௘௟ = ݉̇௖௕ .  (Eq. 2)                                         ܫܥܲ

 

 Onde o consumo de combustível, (݉̇௖௕), é dado em kg/s e o Poder Calorifico 

Inferior (PCI) é dado em kJ/kg. O PCI foi calculado no item 7.1, onde foi obtido da Ta-

bela I em anexo e convertida.   

 

 Energia Útil 

A energia útil representa aquela parcela realmente absorvida pela água no interi-

or do equipamento, sendo calculada com base na energia absorvida. 

A energia útil pode ser computada pela equação: 

 ܳú௧�௟ = ݉̇௩ . ሺℎ௩௔௣௢௥ − ℎá௚௨௔ሻ                                  (Eq. 3) 

 

Onde ݉ ̇ ௩ é o fluxo de vapor que sai da caldeira, em kg/s, e ℎ௩௔௣௢௥  e ℎá௚௨௔ são as 

entalpias do vapor e da água em suas temperaturas momentâneas, determinados pela 

Tabela I em anexo ao fim do trabalho. 

 

4.1.2. Rendimento da caldeira 

 

O rendimento térmico representa a energia realmente aproveitada do total de 

energia investida no equipamento e pode ser referenciada a energia disponível e a ener-

gia fornecida. De acordo com a energia total disponível, e a energia total fornecida, foi 

utilizado o método direto para a determinação do rendimento da caldeira. 

 η௖௔௟ௗሺ%ሻ = ͳͲͲ . ( ொú೟�೗ொ೏�ೞ೛೚೙í�೐೗)                                    (Eq. 4) 
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Este método somente é empregado em instalações de caldeira em operação, não 

sendo aplicável ao projeto de novas instalações. Ele só é recomendável no cálculo do 

balanço térmico de pequenas caldeiras, e particularmente nas que são operadas intermi-

tentemente (PROCEL, ELETROBRÁS, 2005). 

 

4.1.3. Taxa de evaporação da caldeira 

 

Este método, a taxa de evaporação (݉௩) representa a quantidade de vapor gerado 

por unidade de massa combustível queimado, em kgvapor/kgcomb, e se dá pela equação:  

 ݉௩ = ௠̇�௠̇೎್                                                 (Eq. 5) 

 

 Onde ݉ ̇ ௩ é o fluxo de vapor que sai da caldeira, em kg/s, para ser utilizado do 

processo, e é dividido pelo consumo de combustível (݉̇௖௕), em kg/s.  

 
4.2. Produção de gases/vapor de exaustão nos digestores 

 

O processamento da farinha de origem animal, em geral, consiste em retirar dos 

excessos de água, picar e/ou triturar os resíduos não comestíveis do abate, cocção com 

ou sem pressão em digestores, com variação de tempo. A gordura deve ser drenada, 

prensada ou centrifugada e o resíduo sólido moído na forma de farinha com especifica-

ções de granulometria variáveis (MATIAS et al., 2012). 

Em parte do processo de fabricação das farinhas nos digestores, gases e vapores 

em elevadas temperaturas são gerados no a partir do cozimento dos resíduos. Mais de 

90% dos vapores exalados são constituídos de água acrescida de gases incondensáveis. 

Como principal fonte de energia deste trabalho, é essencial obter a quantidade de 

gás/vapor que será gerado no processo. Segundo informações do centro de qualidade da 

indústria, o frango de abate possui em média 30,0% do seu peso total, de vísceras e mi-

údos rejeitados. O peso médio de cada frango inteiro é em torno de 2,75 kg. 

 ݉௩í௦௖ሺ݇�ሻ = ௙݊௥ . ݉௙௥ . Ͳ,͵Ͳ                                       (Eq. 7) 
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 Onde: 

 ௙݊௥ = Unidades de frango que serão abatidos; 

 ݉௙௥ = Peso médio de uma unidade de frango de abate, em kg. 

 

As vísceras inseridas em um digestor, por batelada, possuem umidade de 65%, e 

ao final do processo as mesmas, após serem cozidas e fritas, saem do equipamento com 

umidade em torno de 5%. Assim pode se determinar a quantidade de água expelida no 

processo a partir da seguinte equação: 

 ݉௚á௦/௩௔௣௢௥ሺ݇�ሻ = ݉௩í௦௖್ೌ೟  . ቀͳ − ଵ−଴,଺ହଵ−଴,଴ହቁ                       (Eq. 8) 

 

 Onde: 

 ݉௩í௦௖್ೌ೟ = Quantidade, em kg, de vísceras por batelada. 

 

 Sabendo que cada batelada possui uma duração, em média, de 60 minutos, é 

possível determinar a vazão de gás/vapor para um Digestor. 

 ݉̇௚á௦/௩௔௣௢௥  ሺ݇�/ℎሻ = ݉௚á௦/௩௔௣௢௥  / ͳℎ                         (Eq. 9) 

 

 Deve-se tomar o cuidado com o valor encontrado para vazão de gás/vapor, onde 

não foi levada em conta a mudança de estado. O volume por uma dada massa depende 

da sua pressão e temperatura. A uma pressão atmosférica, e com temperatura média de 

de 110 ºC, 1 kg de vapor ocupa cerca de 1,236 m³/kg. 

Assim a vazão real do gás/vapor, em m³/s, é determinada da maneira a seguir: 

 

 ܸ̇௚á௦/௩௔௣௢௥೘é೏�ೌ  ሺ݉Ϳ/ݏሻ = (݉̇௚á௦/௩௔௣௢௥  . ͳ,ʹ͵͸) ͵͸ͲͲ⁄               (Eq. 10) 

 

 No total são oito digestores, durante as operações as vazões podem ser maiores 

ou menores devido a picos da evaporação e como também baixas, devido ao carrega-

mento de algum digestor em determinado momento.  

 ܸ̇௚á௦/௩௔௣௢௥ೝ೐ೌ೗  ሺ݉Ϳ/ݏሻ = ͺ . ܸ̇௚á௦/௩௔௣௢௥೘é೏�ೌ                       (Eq. 11) 
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4.3. Retorno do condensado 
 

 
O retorno do condensado quente para caldeira faz sentido por diversas razões. 

Quanto mais condensado retorna, menor será o custo de abastecimento e de tratamento 

da água, menor o consumo de combustível, de água e de produtos químicos e quanto 

menos condensado for descarregado no sistema de esgoto, menor será o custo de sua 

eliminação. O retorno do condensado de elevada pureza reduz também as perdas de 

energia, devido à descarga de fundo da caldeira. Economias significativas do combustí-

vel ocorrem porque o condensado retornado está relativamente quente (55°C a 100°C), 

reduzindo a quantidade da água fria de alimentação (20°C a 30°C) que deve ser aqueci-

da (PROCEL, ELETROBRÁS, 2005). 

Quando 1 kg de vapor condensa completamente, 1 kg de condensado é formado 

na mesma pressão e temperatura. Um sistema de vapor eficiente reutilizará este conden-

sado. O vapor saturado usado para aquecimento fornece calor latente, que é uma grande 

parte do calor total contido no vapor. O restante de calor no vapor permanece no con-

densado como calor sensível (PROCEL, ELETROBRÁS, 2005). 

Cada quilograma de condensado não retornado para o tanque de alimentação da 

caldeira deve ser reposto, aproximadamente, por 1 kg água fria (25°C), que deve ser 

aquecida para a temperatura do condensado (90°C), (ΔT = 65°C).  

 

4.3.1. Produção do condensado 
 

Considerando que a massa de vapor produzido é igual à massa de condensado 

gerado, pode se dizer que o consumo de combustível por dia de produção é determinado 

pela equação: 

 ݉̇௖௢௡ௗ = ݉̇௩௕ .  ݊௕௔௧௘௟௔ௗ௔௦/ௗ�௔                              (Eq. 12) 

 

Onde: ݉̇௩௕ = Fluxo de vapor por batelada (kg/batelada); ݊௕௔௧௘௟௔ௗ௔௦/ௗ�௔ = Números de bateladas por dia; 
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4.3.2. Custo da água de alimentação consumida 
 

A água na indústria em estudo, não possui preço por volume. A água usada nos 

processos e para consumo diário originam de poços existentes na planta e não da rede 

de abastecimento da cidade. A quantidade total de água necessária em um dia para repor 

o condensado não retornado é: 

 ܸ̇௖௢௡ௗ =  ݊௕௔௧௘௟௔ௗ௔௦/ௗ�௔  .  ݉̇௔௖                                  (Eq. 13) 

 

Sabendo que se encontram quatro bombas de 75cv (aproximadamente 56 kW), 

uma para cada poço, e o consumo total de água da indústria é cerca de 4.800 m³/dia, 

temos a equação abaixo para determinar o custo por m³ de água da indústria. 

á௚௨௔ሺܴ$/݉Ϳሻݎ݋݈ܸܽ  =  �௔௟௢௥೐೙೐ೝ೒�ೌ .  �࢏�/ ࢎ� .  ሺସ .௉್೚೘್ೌሻ�̇೟೚೟ೌ೗ �೙೏                (Eq. 14) 

 

Assim para o custo diário da água utilizada no processo de digestão será: 

á௚௨௔ ݋ݐݏݑܥ  =  ܸ̇௖௢௡ௗ .  á௚௨௔                             (Eq. 15)ݎ݋݈ܸܽ

 

4.4. Analise térmica do trocador de calor 

 
Para que fosse atendida a necessidade do sistema, primeiramente foi necessário 

determinar o tipo de trocador de calor que deveria ser utilizado para realizar a troca tér-

mica. Para o sistema estudado o trocador de calor escolhido foi o casco tubo.  

 

4.4.1. Necessidade do Sistema 
 

O primeiro critério para o projeto de um trocador de calor é que ele deve atender 

as necessidades do processo.  

Em problemas de trocadores de calor, podemos nos deparar com duas linhas de 

projeto, a de dimensionamento (elaboração de um novo projeto) ou a de avaliação de 

um trocador já existente (análise de desempenho).  

Nos problemas de dimensionamento, onde se encontra a situação deste trabalho, 

a área da superfície de troca de calor e as dimensões do trocador de calor serão determi-
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nadas. As variáveis de entrada para um problema de dimensionamento são: vazão dos 

fluidos, temperaturas de entrada e uma temperatura de saída, geometria da superfície, 

limitações de perda de carga e propriedades termofísicas dos fluidos e materiais. 

Foi determinado que, para poder obter resultados significativos, a temperatura de 

saída do trocador de calor, da água aquecida, deve ser em torno de 70ºC. Desta forma 

foi necessário dimensionar um trocador casco tubo para tender esta necessidade.  

Para isso, alguns passos devem ser tomados, o método da média logarítmicas das 

diferenças de temperatura para trocadores de calor com múltiplos passes e com escoa-

mento cruzado (INCROPERA et al., 2008, p. 428) foi utilizado como base para o estu-

do.  

A seguir será demonstrado cada importante informações e coeficientes que de-

vem ser determinados. 

 

4.4.2. Propriedades termofísicas do fluido 
 

As propriedades termofísicas dos fluidos foram obtidas baseadas na média entre 

as temperaturas de entrada e saída dos mesmos, tanto para o fluido quente como para o 

fluido mais frio. As propriedades necessárias são: 

 Temperatura de entrada (°C);  

 Temperatura de saída (°C);  

 Temperatura média (°C);  

 Calor específico (J/kg.K);  

 Massa específica (kg/m³);  

 Viscosidade cinemática (N.s/m);  

 Condutividade térmica (W/m.K);  

 Número de Prandtl; 

 

4.4.3.  Capacidade térmica dos fluidos (Cq e Cf) 
 
 

Capacidade térmica do fluido quente, em W/K: 
௤ܥ  =  ݉̇௤ . ܿ௣௤                                            (Eq. 16) ܥ௤ =  ܸ̇௤ . ௤ߩ  . ܿ௣௤                                    (Eq. 17) 
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Onde, ݉̇௤ = Vazão mássica do fluido quente (kg/s); ܿ௣௤= Calor especifico do fluido quente (J/kg.K); ܸ̇௤ = Vazão volumétrica do fluido frio (m³/s); ߩ௤= massa específica do fluido quente (kg/m³). 

 
Capacidade térmica do fluido frio, em W/K: 
௙ܥ  =  ݉̇௙ . ܿ௣௙                                            (Eq. 18) ܥ௙ =  ܸ̇௙ . . ௙ߩ ܿ௣௙                                         (Eq. 19) 

Onde, ݉̇௙ = Vazão mássica do fluido frio (kg/s); ܿ௣௙= Calor especifico do fluido frio (J/kg.K); ܸ̇௙ = Vazão volumétrica do fluido frio (m³/s); ߩ௙= massa específica do fluido frio (kg/m³). 

 

4.4.4. Taxa de transferência de calor (q) 
 

Utilizando o balanço de energia simplificada, as Equações 20 e 21 fornece a taxa 

de transferência de calor que deve ser efetivada, em W.  

ݍ  = ܿ௤ . ( ௤ܶ೐ − ௤ܶೞ)                                         (Eq. 20) 

ou ݍ = ௙ܿ . ( ௙ܶೞ − ௙ܶ೐)                                          (Eq. 21) 

 

Onde, ௤ܶ೐ = Temperatura de entrada do fluido quente (°C); 

௤ܶೞ= Temperatura de saída do fluido quente (°C). 

௙ܶ೐ = Temperatura de entrada do fluido quente (°C); 

௙ܶೞ= Temperatura de saída do fluido quente (°C). 
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4.4.5. Fluxo do vapor (Entre o casco e os tubos) 
 

 Área do fluxo de vapor, em m². 

 �௙௩ =  ቀగ . ஽೎మସ ቁ − [ ௧ܰ. ݊௣ ቀగ . ஽೐మସ ቁ]                                (Eq. 22) 

Onde,  ܦ௖ = Diâmetro do Casco (m);  ௧ܰ = Número de tubos;  ݊௣ = Número de passes de cada tubo;  ܦ௘ = Diâmetro externo do tubo (m); 

 

 Velocidade do vapor, em m/s. 

 ܸ =  �̇�೑�                                                 (Eq. 23) 

 

Onde, ܸ̇ = Vazão volumétrica do vapor (m/s); 

 Velocidade Máxima do Vapor no interior da matriz, em m/s. 

 

௠ܸ௔� =  ௌ೟ௌ೟−஽೐  . ܸ                                            (Eq. 24) 

 

Onde, ܵ௧ = Passos transversal (m); ܦ௘ = Diâmetro externo do tubo (m); 

 

4.4.6. Escoamento externo 
 

A transferência de calor em uma matriz (ou feixe) de tubos em um escoamento 

cruzado é relevante em inúmeras aplicações industriais. O arranjo geométrico é mostra-

do esquematicamente na Figura 15.  
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Figura 15 – Esboço de uma matriz tubular em escoamento cruzado. (Fonte: INCROPERA et al., 2008). 

 
Tipicamente, um fluido, a uma temperatura diferente, escoa no interior dos tu-

bos. Nesta secção estamos especificamente interessados na transferência de calor por 

convecção associada ao escoamento cruzado sobre os tubos. 

O coeficiente de transferência de calor associado a um tubo é determinado pela 

sua posição na matriz (Figura 16). 

 
Figura 16 – Arranjo dos tubos em uma matriz tubular. (a) Alinhado. (b) Alternados. (Fonte: INCROPE-

RA et al., 2008). 

 O coeficiente em um tubo na primeira coluna é aproximadamente igual àquele 

em um único tubo em escoamento cruzado, enquanto coeficientes de transferência de 

calor maiores estão associados aos tubos localizados nas colunas internas. Localizados 

nas primeiras colunas atuam como uma malha geradora de turbulência, que aumenta o 
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coeficiente de transferência de calor nos tubos localizados nas colunas seguintes. Na 

maioria das configurações, contudo, as condições de transferência de calor se estabili-

zam, de tal modo que ocorre apenas uma pequena mudança no coeficiente de transfe-

rência de calor nos tubos que se encontram além da quarta ou quinta coluna (INCRO-

PERA et al., 2008). 

 Para conhecer o coeficiente de transferência de calor médio para a totalidade da 

matriz tubular, temos que: 

 

 Número de Reynolds. 

 ܴ݁஽ ≡  ఘ೐ .  �೘á�  .  ஽೐�೐                                        (Eq. 25) 

 

Onde, ߩ௘ = Densidade do fluido que escoa externo aos tubos (kg/m³); �௘ = Viscosidade cinemática do fluido que escoa externo aos tubos (N.s/m);  

 

 Número de Nusselt. 

 

Geralmente deseja-se conhecer o coeficiente de transferência de calor médio pa-

ra a totalidade da matriz tubular. Para o escoamento de fluidos através de matrizes de 

tubos compostas por 10 ou mais colunas, obtém-se uma correlação na forma 

஽̅̅ݑܰ  ̅̅ ̅̅ =  ͳ,ͳ͵ܥଵ. ܴ݁஽௠.  ଵ/ଷ                                (Eq. 26)ݎܲ

 

onde ܥଵ e ݉  estão listados na Tabela ͳ (INCROPERA et al., 2008, p. 273). 

 

Sendo que, ܲݎ = Número de Prandtl; 
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Tabela 1 - Constantes da Equação 23 para o escoamento de fluido sobre uma 

matriz tubular de 10 ou mais colunas. 

 
(Fonte: INCROPERA et al., 2008). 

 

 Coeficiente de transferência de calor externo (he), em W/m².K. 

 ℎ௘ = ஽ݑܰ  . ௞೐஽೐                                             (Eq. 27) 

 

Onde, ݇௘ = Condutividade térmica do fluido que escoa externo aos tubos (W/m.K);  

 

4.4.7. Fluxo da água (Interno aos tubos) 
 

 Área do fluxo de água, em m². 

 �௙௔ =  ቀగ . ஽�మସ ቁ                                            (Eq. 28) 

 

Onde,  ܦ� = Diâmetro interno dos tubos (m); 
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4.4.8. Escoamento interno 
 

Ao lidar com escoamentos internos, é importante ter conhecimento da extensão 

da região de entrada, que depende se o escoamento é laminar ou turbulento. Para isso se 

calcula o número de Reynolds em tubo circular. 

 

 Número de Reynolds. 

 ܴ݁஽ ≡  ସ .  ௠�̇  గ .  ஽� .  ��                                              (Eq. 29) 

 

Onde, ݉�̇  = Vazão mássica do fluido interno aos tubos (kg/s); �� = Viscosidade cinemática do fluido que escoa interno aos tubos (N.s/m);  

 

Se ܴ ݁஽ ≥ 2300 o escoamento é turbulento. 

Se ܴ ݁஽ < 2300 o escoamento é laminar. 

 

 Número de Nusselt. 

 

Em tubo circular caracterizado por um fluxo térmico na superfície uniforme 

-e condições de escoamento laminar e plenamente desenvolvido, o número de Nus ("௦ݍ)

selt é uma constante, independentemente do valor de Reynolds e Prandtl (INCROPERA 

et al., 2008). 

஽ݑܰ  ≡  ℎ .  ஽�௞� = Ͷ,͵͸           ݍ௦" =  (Eq. 30)                     ݁ݐ݊ܽݐݏ݊݋ܿ 

 

Onde, ܦ� = Diâmetro interno dos tubos (m); ݇� = Condutividade térmica do fluido que escoa interno aos tubos (W/m.K);  

 

 Coeficiente de transferência de calor interno (hi), em W/m².K. 

 ℎ� = ஽ݑܰ  . ௞�஽�                                               (Eq. 31) 
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4.4.9. Coeficiente global de transferência de calor (U) 
 

O coeficiente de transferência térmica global leva em conta os coeficientes de 

transferências térmicas individuais de cada corrente e a resistência do material do tubo. 

Pode ser calculado como o recíproco da soma de uma série de resistências térmicas. 

O coeficiente de transferência de calor é o calor transferido por unidade de área 

por Kelvin (W/m².K). Então área é incluída na equação como representando a área so-

bre a qual a transferência de calor ocorre. As áreas de cada fluxo irão ser diferentes co-

mo representam a área de contato com o fluido de cada lado. 

Para determinar este coeficiente, tem-se: 

 ܷ = ଵభℎ� + భ ℎ೐ + ೗೙(�೐ ��⁄ )ೖ೟
                                        (Eq. 32) 

 

4.4.10. Áreas de contato do tubo circular 
 
 

 Área de contato externa, em m². 

 �௖௘ = . ߨ  . ௘ܦ  . ܮ ௧ܰ  . ݊௣                                      (Eq. 33) 

 

 Área de contato interna, em m². 

 �௖� = . ߨ  �ܦ   . . ܮ ௧ܰ . ݊௣                                       (Eq. 34) 

 

Onde, ܦ௘ = Diâmetro externo dos tubos (m); ܦ� = Diâmetro externo dos tubos (m); ܮ = Comprimento do tubo (m);  ௧ܰ = Número de tubos; ݊௣ = Número de passes de cada tubo; 
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4.4.11. Taxa de transferência de calor em escoamento contracorrente pelo 

método média log das diferenças de temperatura 

 

Para trocadores de calor com escoamento contracorrente tem-se que para a taxa 

de transferência de calor, a diferença de temperatura média apropriada é uma média 

logarítmica (média log) das diferenças de temperaturas, ∆ ௠ܶ௟ (INCROPERA et al., 

2008). Consequentemente, pode-se escrever: 

 

ݍ  =  ܷ. �. ∆ ௠ܶ௟                                             (Eq. 35) 

 

Na hipótese de escoamento contracorrente, a forma apropriada para ∆ ௠ܶ௟  é obti-

da aplicando-se um fator de correção ao valor de ∆ ௠ܶ௟೎೎. 

 ∆ ௠ܶ௟೎೎ =  ∆ మ்−∆ భ்୪୬[ሺ∆ మ் ∆ భ்⁄ ሻ]                                          (Eq. 36) ∆ ௠ܶ௟೎೎ =  ሺ ೞ்−௧೐ሻ−ሺ ೐்−௧ೞሻ୪୬[ሺ ೞ்−௧೐ሻ ሺ ೐்−௧ೞሻ⁄ ]                                   (Eq. 37) 

 

Foram desenvolvidas expressões algébricas para o fator de correção F para di-

versas configurações de trocadores de calor casco e tubos e trocadores de calor com 

escoamento cruzado, e suas previsões podem ser representadas graficamente. Alguns 

resultados para configurações usuais do trocador de calor casco e tubos com um passe 

no casco e qualquer múltiplo de dois, são mostrados na Figura 17. A notação (T, t) é 

usada para especificar as temperaturas dos fluidos, estando a variável t sempre associa-

da ao fluido que escoa no interior dos tubos. Com essa convenção, não importa qual 

fluido, se o quente ou o frio, escoa através do casco ou dos tubos. Uma implicação im-

portante das Figuras 17 é que, se a variação de temperatura em um dos fluidos for des-

prezível, P ou R será igual a zero e F será igual a 1. Assim, o comportamento do troca-

dor de calor é independente de sua configuração específica. Tal seria o caso se um dos 

fluidos mudasse de fase.  

Para determinar o fator F são utilizadas as expressões algébricas se encontram 

no próprio gráfico. 
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Figura 17 – Fator de correção para um trocador de calor casco e tubos com um passe no casco e qualquer 

múltiplo de dois (dois, quatro etc.) passes nos tubos. (Fonte: INCROPERA et al., 2008). 

Assim tem-se que: 

ݍ  =  ܷ. �. .ܨ ∆ ௠ܶ௟೎೎                                        (Eq. 38) 

 

4.5. Equilíbrio térmico da água pré-aquecida 
 
 

Aderindo o estudo físico do equilíbrio térmico, é possível determinar a tempera-

tura final da água após o encontro da água aquecida por troca térmica no trocador de 

calor com a água do retorno de condensado, onde serão unidos em um reservatório iso-

lado para abastecimento da caldeira. Para calcular a quantidade de calor trocado deve-se 

usar a equação fundamental da calorimetria: 

 ܳ = ݉ . ܿ௣ . ∆ܶ                                            (Eq. 39) 

Onde, 

 ݉ = massa da água, em kg;  

 ܿ௣ = calor específico da água, que é 1 cal/g ºC; 
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 ∆ܶ= variação de temperatura, em ºC. 

Desta forma, temos que para o equilíbrio térmico: 

 ܳá௚௨௔ ௗ௢ ௧௥௢௖௔ௗ௢௥ + ܳ௖௢௡ௗ௘௡௦௔ௗ௢ = Ͳ                          (Eq. 40) ܿ௔௧ . ݉̇௔௧  . ∆ ௔ܶ௧ + ܿ௖ . ݉̇௖ . ∆ ௖ܶ = Ͳ                           (Eq. 41) ܿ௔௧ . ݉̇௔௧  . ሺܶ − ௔ܶ௧ሻ + ܿ௔௧ . ݉̇௔௧  . ሺܶ − ௖ܶሻ = Ͳ                (Eq. 42) 

 

 Onde, 

 ܿ௔௧ = calor específico da água do trocador, que é 1 cal/g ºC; 

 ݉̇௔௧ = massa do fluido do trocador de calor entrando no tanque, em g/h; 

 ௔ܶ௧ = temperatura final da água que sai do trocador de calor, em ºC; 

 ܿ௖ = calor específico da água o condensado, que é 1 cal/g ºC; 

 ݉̇௖ = massa do fluido do retorno do condensado entrando no tanque, em g/h; 

 ௖ܶ = temperatura final da água que sai do trocador de calor, em ºC; 

 ܶ = temperatura de equilíbrio térmico entre os dois fluidos, em ºC. 

 

4.6. Ganhos com o aproveitamento de gases/vapor de exaustão e com o retorno 

de condensado 

 

Sabe-se que, após a transferência de calor do gás/vapor para a água no trocador 

de calor, e encontrado com o retorno do condensado no reservatório de abastecimento 

de água da caldeira, e ocorrido o equilíbrio térmico, uma temperatura do fluido é estabe-

lecida. 

Assim, como objetivo deste trabalho, é necessário determinar o consumo de 

combustível para a nova entrada de água na caldeira.  

Para isso, foi utilizado o seguinte estudo: 

 

 1º - O calor sensível, em kcal, que é o calor necessário para elevar a massa de 

água a 100ºC, e tem-se a Equação 39, utilizada no item 4.5, para determiná-lo. 

 ܳ௦௘௡௦í௩௘௟೗�೜ = ݉ . ܿ௣ . ∆ܶ 
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 Onde, 

 ݉ = massa da água, em kg;  

 ܿ௣ = calor específico da água, que é 1 cal/g ºC; 

 ∆ܶ= variação de temperatura, em ºC. 

 

2º - O calor latente, em kcal, que é o calor necessário para transformar a massa 

de água em vapor, e tem-se a Equação 43 para determiná-lo. 

 ܳ௟௔௧௘௡௧௘ = ݉ . ℎ௙௚                                           (Eq. 43) 

 

 Onde, 

 ℎ௙௚ = calor latente de vaporização da água, que é 539 cal/g;  

 

3º - O calor da vaporização, em kcal, que é o calor necessário para elevar a mas-

sa de vapor a 170,5 ºC, e tem-se a Equação 44 para determiná-lo. 

 ܳ௦௘௡௦�௩௘௟�ೌ೛ = ݉ . ܿ௩ . ∆ܶ                                          (Eq. 44) 

 

 Onde, 

 ܿ௩ = calor específico do vapor de água, que é 0,5 cal/g ºC. 

 

4º - O calor total, em kcal, que é a soma do calor sensível liquido, do calor laten-

te e o do calor sensível do vapor, necessário para elevar a massa de vapor a 170,5 ºC, e 

tem-se a Equação 45 para determiná-lo. ܳ௧௢௧௔௟ = ܳ௦௘௡௦í௩௘௟೗�೜ + ܳ௟௔௧௘௡௧௘ + ܳ௦௘௡௦�௩௘௟�ೌ೛                   (Eq. 45) 

 

 Desta forma o consumo de combustível pode ser determinado pelo PCI do com-

bustível utilizado na indústria. Aplicando na equação abaixo é possível chegar ao resul-

tado desejado: 

௖௢௠௕.௡௢௩௢ܥ  =  ொ೟೚೟ೌ೗௉஼�                                         (Eq. 46) 
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4.7. Viabilidade do projeto  
 

A avaliação de projetos de investimentos comumente envolve um conjunto de 

técnicas que buscam determinar sua viabilidade econômica e financeira, considerando 

uma determinada Taxa Mínima de Atratividade. Desta forma, normalmente esses parâ-

metros são medidos pelo payback (prazo de retorno do investimento inicial), pela TIR 

(Taxa Interna de Retorno) e/ou pelo VPL (Valor Presente Líquido) (DE SOUZA, 2004). 

 

4.7.1. Payback 

 
Payback, ou prazo de recuperação do investimento, é uma das técnicas de análi-

se de investimento mais utilizadas. Esta técnica calcula o período (prazo) que o investi-

dor irá precisar para recuperar o capital investido. Nesse sentido, o payback permeia 

desde o ciclo de vida do projeto até o ciclo de vida do produto. Talvez por este motivo 

seja dita como uma metodologia apropriada para projetos com risco elevado. 

Sob o ponto de vista do payback, o projeto é considerado viável quando o prazo 

encontrado como resultado do cálculo for menor que o prazo desejado para a recupera-

ção do investimento.  

O cálculo para determinar o período de payback é realizado pela equação: 

 ܲܽ�ܾܽܿ݇ ሺܽ݊ݏ݋ሻ = �௔௟௢௥ ௗ௢ �௡௩௘௦௧�௠௘௡௧௢�௔௟௢௥ ௗ௔ ௥௘௖௘�௧௔ ௘௦௣௘௥௔ௗ௔                         (Eq. 47) 

 

 

4.7.2. Valor Presente Líquido (VPL) 

 
O VPL é obtido descontando o fluxo de caixa a uma taxa especificada, trazendo, 

dessa forma, todos os valores para a situação inicial – a um valor presente líquido. Essa 

taxa especificada normalmente corresponde a uma de retorno mínimo que deve ser obti-

do por um projeto. A equação utilizada para a determinação do VPL é:  

 

    ܸ ܮܲ = ݋ݐ݊݁݉�ݐݏ݁ݒ݊� ݋݀ ݎ݋݈ܸܽ − + �௔௟௢௥ ௗ௢ ଵº ௔௡௢ሺଵ+�భሻభ + �௔௟௢௥ ௗ௢ ଶº ௔௡௢ሺଵ+�మሻమ …     (Eq. 48) 
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Sob o ponto de vista do VPL, o projeto é considerado viável quando o resultado 

do cálculo for maior do que zero, pois isso quer dizer que o projeto dará um retorno 

maior do que a taxa especificada. 

 

4.7.3. Taxa interna de retorno (TIR) 

 
A Taxa Interna de Retorno tem foco na variável taxa, enquanto o payback sim-

ples tem na variável tempo e o VPL no valor do fluxo de caixa em uma data base. O 

cálculo da TIR ( �௡ ) envolve calcular a taxa de juros que tornaria nulo o VPL.  

          0 

    ܸ ܮܲ = ݋ݐ݊݁݉�ݐݏ݁ݒ݊� ݋݀ ݎ݋݈ܸܽ − + �௔௟௢௥ ௗ௢ ଵº ௔௡௢ሺଵ+�భሻభ + �௔௟௢௥ ௗ௢ ଶº ௔௡௢ሺଵ+�మሻమ …    (Eq. 49) 

 

A TIR é um número obtido internamente no projeto a partir dos fluxos de caixa 

esperados, e tem que ser maior do que a taxa de remuneração recebida pela aplicação do 

valor do orçamento do projeto em outra aplicação. 

 Se a TIR for maior do que a taxa de remuneração de mercado, o projeto é viável. 

 Se a TIR for igual a taxa de juros de mercado, o projeto é indiferente, pois a ren-

tabilidade é nula. 

 Se a TIR for menor do que a taxa de juros de mercado, o projeto é inviável. 

 

 

5. RESULTADOS E DISCUSSÕES DO PROJETO 

 

O projeto será instalado numa indústria frigorifica de abate de frangos, localiza-

da no distrito industrial de Dourados, Mato Grosso do Sul. O sistema dimensionado e 

instalado terá por objetivo reduzir o consumo de combustível utilizado para aquecer a 

água em uma caldeira flamotubular, como também os gastos e consumo de água de 

abastecimento da caldeira. O dimensionamento foi realizado com dados baseados na 

média da produção diária da indústria.  
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5.1. Dados do processo e informações necessárias 
 

Para dimensionar o projeto do sistema, a obtenção de algumas informações do 

processo de produção e de consumo foi necessária.  

Os dados são exclusivamente da produção e consumo do processamento de di-

gestão das vísceras e miúdos, excluindo o consumo de vapor para outros processos da 

indústria. Na tabela 2 são apresentadas tais informações citadas. 

 

Tabela 2 – Dados e informações do processo, de produção e de consumo. 

 
Descrição Símbolo Valor Unidade 

Aves abatidas por dia ܳ݁݀ݐ௙௔ 320.000 aves/dia 
Quantidade de vísceras por batelada ܸ�ݏܽݎ݁ܿݏ௕௔௧௘௟௔ௗ௔ 3.500 kg/batelada 
Quantidade de digestores de vísceras - 8,0 unidades 
Tempo de duração de cada batelada - 60 min 
Temperatura do cozimento das vísceras ௖ܶ௢��௠௘௡௧௢ 120 ºC 
Pressão interna do digestor ௗܲ�௚ 5,0 kgf/cm² 
Temp. do gás/vapor de exaustão  ௤ܶ೐ 120 ºC 
Consumo de vapor por batelada ݉̇௩௕ 1.900 kg/batelada 
Consumo de combustível / kg de vapor1 - 0,0006 m³/kg 
Temp. atual da água de entrada da caldeira ௙ܶ೐ 25 ºC 
Pressão interna da caldeira ௖ܲ௔௟ௗ 8,0 kgf/cm² 
Temp. da água de saída da caldeira2 ௖ܶೞ 170,5 ºC 
Vazão da água fria de entrada da caldeira3 ܸ̇௙  3,12.10-3 m³/s 
Valor do combustível  
(Lenha de Eucalipto)4 

- 58,0 R$/m³ 

Consumo de vapor total na indústria ݋݉ݑݏ݊݋ܥ௩௔௣�೙೏ 250 ton 
Consumo de água total na indústria ݋݉ݑݏ݊݋ܥ�௡ௗ௨௦௧௥�௔  4800 m³/dia 
PCI da lenha de eucalipto  
(umidade 40%)5 

 kJ/kg 10.040 ܫܥܲ

Quantidade de dias de produção por mês ݊ௗ�௔ /௠ê௦ 22 dias/mês 
Quantidade de horas de produção por dia ݊ℎ /ௗ�௔ 20 horas/dia 
Valor da energia contratada  ܸ݈ܽݎ݋௘௡௘௥௚�௔ 0,32 R$/kWh 

 
 
                                                 
1 Consumo informado pelo centro de controle de utilidades da Indústria. Consumo médio de combustível 
(lenha) na caldeira é de 1m³ para produzir 1,5 ton de vapor. 
2 Valor determinado a partir da pressão interna da caldeira (8,0 kgf/cm²), com a utilização da tabela de 
vapor saturado. 
3 Valor de vazão informada para a produção de vapor na caldeira, para a utilização em diversos processos 
da unidade e para os oito digestores. 
4 1m³ de lenha de eucalipto com casca, ou 1,43 st (metro estéreo), equivalem a 0,500 toneladas (ENVA-
LMA, 2014). 
5 PCI é fornecido da Tabela II em anexo e convertido para kJ/kg. 
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5.1.1. Resultado do balanço térmico da caldeira 
 
 

As caldeiras existentes na indústria são duas flamotubulares, Sermatec MZL 

10.2 (Figura 18) e ATA 25LC (Figura 19), abastecidas com lenhas de eucalipto.  

As saídas do vapor das caldeiras saem separadamente, onde a Sermatec fornece 

vapor para os oito digestores de vísceras e para o abate, enquanto a ATA fornece vapor 

para os demais processos de produção de farinha, isso porque a caldeira ATA (Figura 

19) possui uma menor capacidade que a Sermatec (Figura 18), servindo de complemen-

to. 

 

 
Figura 18 – Caldeira Flamotubular Sermatec MZL 10.2 (Fonte: Elaborada pelo autor, 2016). 
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Figura 19 – Caldeira Flamotubular ATA 25LC (Fonte: Elaborada pelo autor, 2016). 

 

Segundo dados coletados diariamente pelos operadores de utilidades, o consumo 

de vapor se encontra em torno de 270 toneladas de vapor por dia. Assim, o consumo de 

água utilizado para a produção de vapor é de aproximadamente 270 m³/dia.  

A divisão considerada de consumo de vapor na indústria é de 30% do vapor de-

signado a processos do abate e o restante, 70%, é encaminhado para a produção de fari-

nha na FFG.  

 30% - Processos do Abate: 

o 81 toneladas de vapor/dia; 

 70% - Fabrica de Farinha e Gordura (FFG): 

o Para oito digestores (76 bateladas) = 144,4 toneladas/dia; 

o Outros processos da FFG = 44,6 toneladas/dia; 
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Assim, visando a utilização somente da Sermatec, tem-se que para os oito diges-

tores e para o abate de frangos, o consumo de vapor se encontra em torno de 225,4 tone-

ladas por dia.  

 
Baseado nos critérios apresentados no capítulo anterior, o primeiro passo tomado 

deve ser verificar a energia disponível que a caldeira fornece e a energia útil, que é a 

energia aproveitada no processo.  

A vazão de vapor utilizada no processo de cozimento das vísceras é de 1900 

kg/batelada. Cada batelada possui a duração de 60 minutos (3.600 segundos). Então 

para oito digestores tem-se a vazão de vapor, ݉̇௩, de 4,22 kg/s.  

Para a energia disponível, é utilizado a Equação 2. É necessário conhecer o con-

sumo de combustível (lenha de eucalipto), ݉̇௖௕, para produzir a quantidade de vapor 

necessária para ser utilizada em 8 digestores.  

Verificou-se que cada 1 m³ de lenha possui uma massa de cerca de 500 kg. Utili-

zando o valor do m³ de consumo de combustível para se produzir 1 kg de vapor (Tabela 

2, é possível constar que para cada kg de vapor é utilizado 0,30 kg de lenha de eucalip-

to, ou seja, para a vazão de vapor necessária para os 8 digestores temos que a  ݉̇௖௕ é 

igual a 1,27 kg/s. Assim: ܳௗ�௦௣௢௡í௩௘௟ = ݉̇௖௕ . ௗ�௦௣௢௡í௩௘௟ܳ ܫܥܲ = ͳ,ʹ͹ ݇�/ݏ . ͳͲͲͶͲ ݇ܬ/݇� ܳௗ�௦௣௢௡í௩௘௟ = ͳʹ.͹ͷͲ,ͺ ݇ݏ/ܬ 

 

Para determinar a energia útil, a Equação 3 foi utilizada. Nesta equação faz se 

necessário conhecer a entalpia do vapor no momento de saída da caldeira, a uma tempe-

ratura de 170,5°C (determinada a partir da Tabela de Vapor Saturado para 8 kgf/cm²), e 

da água na entrada da caldeira, a uma temperatura de cerca de 25°C. 

Utilizando a tabela de vapor saturado em anexo e interpolando para as tempera-

turas apresentadas para cada estado, foi possível obter para o vapor saturado ℎ௩௔௣௢௥ = 

2576,6 kJ/kg, e para a água ℎá௚௨௔ = 104,89 kJ/kg. Assim para a energia útil, temos que: 

 ܳú௧�௟ = ݉̇௩ . ሺℎ௩௔௣௢௥ − ℎá௚௨௔ሻ ܳú௧�௟ = Ͷ,ʹʹ ݇�/ݏ . ሺʹͷ͹͸,͸ ݇ܬ/݇� − ͳͲͶ,ͺͻ ݇ܬ/݇�ሻ ܳú௧�௟ = ͳͲ.Ͷ͵Ͳ,͸ ݇ݏ/ܬ 
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A diferença entre a energia disponível e a energia útil (ܳௗ�௦௣௢௡í௩௘௟ - ܳú௧�௟) é de-

vida às perdas de energia, inevitáveis, nos vários elementos da instalação. A perda nes-

tes elementos foi de 2.320,2 kJ/s. 

Utilizando o Método Direto, equação 4, calcula-se o rendimento térmico, que 

representa a energia realmente aproveitada do total de energia investida no equipamen-

to. De acordo com a energia disponível e a energia útil, temos que: 

 η௖௔௟ௗሺ%ሻ = ͳͲͲ . ቆ ܳ௨௧�௟ܳௗ�௦௣௢௡í௩௘௟ቇ 

η௖௔௟ௗሺ%ሻ = ͳͲͲ . (ͳͲͶ͵Ͳ,͸ ݇ݏ/ܬͳʹ.͹ͷͲ,ͺ ݇ݏ/ܬ) η௖௔௟ௗሺ%ሻ = ͺͳ,ͺ% 

 

Considerando a Equação 5, a taxa de evaporação pode ser obtida, onde represen-

ta a quantidade de vapor gerado por unidade de massa combustível queimado (kgva-

por/kgcomb.). ݉௩ = ݉̇௩݉̇௖௕ 

݉௩ = Ͷ,ʹʹ ݇�/ݏͳ,ʹ͹ ݇�/ݏ ݉௩ = ͵,͵ ݇�௩௔௣௢௥/݇�௖௢௠௕. 
 
 

5.1.2. Resultado da produção de gases/vapor de exaustão nos digestores 
 

 
O sistema possui um conjunto de tubulação geral e ramais de captação dos ga-

ses/vapor, na parte superior de cada um dos 8 digestores de vísceras (Figura 20), cons-

truídos em chapa inox AISI 304, com espessura de 2 mm, e flange aparafusado na ponta 

dos dutos.  

Os dutos (Figura 21) são compostos por 8 tubos de subida dos digestores com 

diâmetro de 540 mm, comprimento de 4.000 mm com uma curva de 90º e um flap ma-

nual de regulagem de fluxo, um tubo reto com diâmetro de 636 mm e comprimento de 

5.000 mm com duas curvas de 90º, um tubo geral reto com diâmetro de 794 mm e com-

primento de 12.000 mm com cinco curvas de 90º e uma porta de inspeção, para condu-

zir gases e vapor até o trocador de calor.  

https://pt.wikipedia.org/wiki/%C3%98
https://pt.wikipedia.org/wiki/%C3%98
https://pt.wikipedia.org/wiki/%C3%98
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Figura 20 – Duto instalado na parte superior do digestor de vísceras para a captação dos gases/vapor de 

exaustão (Fonte: Elaborada pelo autor, 2016). 

 

(a)                                                               (b) 

Figura 21 – (a) Dutos de exaustão de cada digestor; (b) Duto principal de transporte dos gases/vapor para 

o trocador de calor (Fonte: Elaborada pelo autor, 2016). 
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Tais gases/vapor de exaustão dependem de alguns passos para obtenção de sua 

vazão. Primeiramente é utilizada a Equação 7 para determinar a quantidade de resíduos 

da produção, ou seja, a quantidade de vísceras e miúdos. 

 ݉௩í௦௖ሺ݇�ሻ = ௙݊௥ . ݉௙௥  . Ͳ,͵Ͳ 

 

Como informado no capitulo 5, as vísceras e miúdos rejeitados equivalem a 

aproximadamente 30% do peso da ave, onde em média possui o peso de 2,75 kg. Na 

Tabela 1 é possível adquirir a quantidade diária de aves abatidas. Assim, temos que: 

 ݉௩í௦௖ሺ݇�ሻ = ͵ʹ.ͲͲͲͲ ݊ݑ�݀/݀�ܽ . ʹ,͹ͷ ݇� . Ͳ,͵Ͳ ݉௩í௦௖ሺ݇�ሻ = ʹ͸Ͷ.ͲͲͲ ݇�/݀�ܽ 

 

Admitindo que as vísceras e os miúdos possuam umidade de 65%, e ao final do 

processo as mesmas, após serem cozidas e fritas, saem do equipamento com umidade 

em torno de 5%. Estas informações nos possibilitam encontrar, utilizando a Equação 8, 

a quantidade de água expelida no processo como vapor. 

 ݉௚á௦/௩௔௣௢௥ሺ݇�ሻ = ݉௩í௦௖್ೌ೟  . (ͳ − ͳ − Ͳ,͸ͷͳ − Ͳ,Ͳͷ) 

 

Inserindo o valor de vísceras e miúdos por batelada, encontrada no cálculo ante-

rior, a quantidade de vapor produzida por batelada é:  

 ݉௚á௦/௩௔௣௢௥ሺ݇�ሻ = ͵.ͷͲͲ ݇�/ܾ݈ܽܽ݀ܽ݁ݐ . (ͳ − Ͳ,͵ͷͲ,ͻͷ) ݉௚á௦/௩௔௣௢௥ሺ݇�ሻ = ʹ.ʹͳͲ,ͷ ݇�  
 

Sendo que uma batelada possui duração de 60 minutos (uma hora), temos que: 

 ݉̇௚á௦/௩௔௣௢௥  ሺ݇�/ℎሻ = ݉௚á௦/௩௔௣௢௥  / ͳℎ ݉̇௚á௦/௩௔௣௢௥ ሺܭ�/ℎሻ = ʹʹ.ͳͲ,ͷ ݇� / ͳ ℎ ݉̇௚á௦/௩௔௣௢௥  ሺܭ�/ℎሻ = ʹ.ʹͳͲ,ͷ ݇�/ℎ 
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O volume por uma dada massa depende da sua pressão e temperatura. A uma 

pressão atmosférica, e com temperatura média de exaustão de 110 ºC, 1 kg de vapor 

possui uma massa especifica de 1,236 m³/kg, segundo o volume especifico do vapor da 

Tabela III em anexo. Assim para a vazão real do gás/vapor, em m³/s, é: 

 ܸ̇௚á௦/௩௔௣௢௥೘é೏�ೌ  ሺ݉Ϳ/ݏሻ = ሺܳ௚á௦/௩௔௣௢௥  . ͳ,Ͷʹሻ  ͵.͸ͲͲ⁄  ܸ̇௚á௦/௩௔௣௢௥೘é೏�ೌ  ሺ݉Ϳ/ݏሻ = ሺʹ.ʹͳͲ,ͷ ݇� . ͳ,ʹ͵͸ ݉ଷ/݇� ሻ  ͵.͸ͲͲ ݏ⁄  ܸ̇௚á௦/௩௔௣௢௥೘é೏�ೌ  ሺ݉Ϳ/ݏሻ = Ͳ,͹͸ ݉Ϳ/ݏ 

 

Então, para todos os oito digestores, a vazão total final, temos que: 

 ܸ̇௚á௦/௩௔௣௢௥ೝ೐ೌ೗  ሺ݉Ϳ/ݏሻ = ͺ ݀��݁ݏ݁ݎ݋ݐݏ . Ͳ,͹͸ ݉ଷ/ݏ  ܸ̇௚á௦/௩௔௣௢௥ೝ೐ೌ೗  ሺ݉Ϳ/ݏሻ = ͸,ͳͲ ݉Ϳ/ݏ 

 

Com as informações encontradas é possível determinar também a quantidade de 

bateladas em média por dia: 

௕௔௧௘௟௔ௗ௔௦݈ܽݐ݋ܶ  = ௕௔௧௘௟௔ௗ௔௦݈ܽݐ݋ܶ  ௕௔௧௘௟௔ௗ௔ݏܽݎ݁ܿݏ�ܸ / ௩í௦௖௘௥௔௦݈ܽݐ݋ܶ = ሺʹ͸Ͷ.ͲͲͲ ݇�/݀�ܽሻ / ሺ͵.ͷͲͲ ݇�/ܾ݈ܽܽ݀ܽ݁ݐሻ  ݈ܶܽݐ݋௕௔௧௘௟௔ௗ௔௦ = ͹͸ ܾܽݏ݈ܽ݀ܽ݁ݐ/݀�ܽ 

  

5.1.3. Resultado da produção de condensado e consumo da água 

 

Sabe-se que a quantidade de condensado produzido é a mesma de vapor inserido 

no sistema. Desta maneira, algebricamente utilizando a Equação 12, pode-se determinar 

a quantidade total de condensado que pode ser retornada a caldeira, mensalmente.  

 ݉̇௖௢௡ௗ = ݉̇௩௕ .  ݊௕௔௧௘௟௔ௗ௔௦/ௗ�௔  ݉̇௖௢௡ௗ = ͳ.ͻͲͲ ݇�/ܾ݈ܽܽ݀ܽ݁ݐ . ͹͸ ܾܽ݀݋ݎܲ  ܽ�݀/݈ܽ݀ܽ݁ݐ.௖௢௡ௗ = ͳͶͶ.ͶͲͲ ݇�/݀�ܽ 

Ou 

 ݉̇௖௢௡ௗሺ݈ܽݏ݊݁ܯሻ = ͳͶͶ,Ͷ ݉Ϳ/݀�ܽ = ʹ,Ͳ. ͳͲ−ଷ ݉ଷ/ݏ 
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 Além do alto custo com o combustível utilizado, o consumo e o custo da água 

também devem ser levados em observação. Desta forma, utilizando a Equação 13, a 

quantidade total de água necessária em um dia para repor o condensado não retornado é: 

 ܸ̇௖௢௡ௗ =  ݊௕௔௧௘௟௔ௗ௔௦/ௗ�௔  .  ݉̇௔௖  
 

Onde Á�ܽݑ௖௢௡௦௨௠�ௗ௔é o mesmo valor de m³ de vapor utilizado por batelada, ou 

seja, 1,9 m³/batelada. Assim: 

 ܸ̇௖௢௡ௗ =  ͹͸ ܾܽݏ݈ܽ݀ܽ݁ݐ . ͳ,ͻ ݉ଷ/ܾ݈ܽܽ݀ܽ݁ݐ ܸ̇௖௢௡ௗ =  ͳͶͶ,Ͷ ݉Ϳ/݀�ܽ 

 

 Ou seja, o retorno de condensado é igual a injeção de vapor na camisa dos diges-

tores. 

Com as informações necessárias em mãos e utilizando a Equação 15 o valor total 

diário do custo da água com a produção de condensado é: 

á௚௨௔ ݋ݐݏݑܥ  =  ܸ̇௖௢௡ௗ .  á௚௨௔ݎ݋݈ܸܽ

 

Para o custo da água por m³, sabe-se que se encontram 4 bombas de 75cv (apro-

ximadamente 56 kW), e o consumo total de água total da indústria é de 4.800 m³/dia, a 

Equação 14 deve ser usada. ܸ݈ܽݎ݋á௚௨௔ሺܴ$/݉Ϳሻ = . ௘௡௘௥௚�௔ .  ݊ℎ /ௗ�௔ .  ሺͶݎ݋݈ܸܽ  ௕ܲ௢௠௕௔ሻܸ̇௧௢௧௔௟ �௡ௗ  

á௚௨௔ݎ݋݈ܸܽ =  Ͳ,͵ʹ ܴ$/ܹ݇ .  ʹͲ .  ሺͶ . ͷ͸ ܹ݇ሻͶͺͲͲ ݉ଷ/݀�ܽ á௚௨௔ݎ݋݈ܸܽ  =  Ͳ,͵Ͳ ܴ$/݉Ϳ 
 

 Assim tem-se que o custo diário da água para gerar o condensado é: ݋ݐݏݑܥ á௚௨௔ =  ܸ̇௖௢௡ௗ . á௚௨௔ ݋ݐݏݑܥ á௚௨௔ݎ݋݈ܸܽ =  ͳͶͶ,Ͷ ݉ଷ/݀�ܽ . Ͳ,͵Ͳ ܴ$/݉Ϳ ݋ݐݏݑܥ á௚௨௔ =  Ͷ͵,͵Ͳ ܴ$/݀�ܽ 
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5.1.4. Analise térmica do trocador de calor 
 
 

É importante lembrar que o aquecimento da água depende muito do funciona-

mento dos digestores. No começo do processo nos digestores a evaporação de água é 

grande o que aumenta a troca térmica entre a água e os gases gerados. Quando os diges-

tores já evaporaram toda a água existente no produto, a troca térmica cai um pouco, mas 

o delta de temperatura tende a se manter estável, pois os digestores trabalham alterna-

dos, ou seja, enquanto um está fazendo a descarga, o outro está carregando e outro pro-

cessando. 

O controle de temperatura também pode ser realizado pela válvula de controle, 

onde está comanda a vazão de água. 

A Figura 22 apresenta o layout do trocador de calor estudado, onde é possível 

reparar as entradas e as saídas dos fluidos, tanto dos gases/vapor, quanto da água fria. 

 

 
Figura 22 – Esquema de fluxo dos fluidos no trocador de calor casco tubo adquirido (Fonte: Elaborada 

pelo autor, 2016). 
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Como visto no Item 4.4.1, foi necessário o levantamento de informações segun-

do a necessidade do projeto estudado. A Tabela 3 apresenta tais dados e informações de 

cada fluido, e a Tabela 4 apresenta as informações estruturais e do material do trocador. 

Os dados são levantados da Tabela IV em anexo, para as temperaturas médias. 

 

Tabela 3 – Dados e informações dos fluidos estudados, e dos materiais. 

Descrição Vapor Água Unidade 

Temperatura de Entrada  120 25 °C 
Temperatura de Saída 100 70 °C 
Temperatura Média 110 47,5 °C 
Vazão Volumétrica 6,10 1,12.10-3 m³/s 
Densidade do fluido 0,820 1000 kg/m³ 
Volume específico  1,142 1,011.10-3 m³/kg 
Calor específico 2080 4180 J/kg.K 
Viscosidade cinemática 14,49 571 106 N.s/m 
Condutividade térmica 25,8 641 103 W/m.K 
Número de Prandtl 1,004 3,77 - 

 

 Tabela 4 – Dados e informações do casco e dos tubos do trocador. 

Descrição Valor Unidade 
Diâmetro do Casco  2000 mm 
Diâmetro Interno dos Tubos 18,5 mm 
Diâmetro Externo dos Tubos 20 mm 
Passo Transversal (ST) 25 mm 
Passo Longitudinal (SL) 30 mm 
Número de Tubos 100 unidades 
Número de Passes 2 passes 
Condutividade térmica do Aço 
Inox AISI 304 

14,9 W/m.K 

 
 Com os dados foi possível iniciar os devidos cálculos. Primeiramente calculou-

se a Capacidade térmica para os gases/vapor, ܥ௤, e para a água, ܥ௙, utilizando a Equação 

17 e 19. 

௤ܥ  =  ܸ̇௤ . . ௤ߩ ܿ௣௤ ܥ௤ =  ͸,ͳ ݉ଷ/ݏ . Ͳ,ͺʹͲ ݇�/݉ଷ.  ʹ.ͲͺͲ ܬ/݇�. ௤ܥ ܭ =  ͳͲ.ͶͲͶ,ͳ͸ ܹ/ܭ 
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e ܥ௙ =  ܸ̇௙ . ௙ߩ  . ܿ௣௙ ܥ௙ =  ͳ,ͳʹ. ͳͲ−ଷ ݉ଷ/ݏ . ͻͻͲ ݇�/݉ଷ.  Ͷ.ͳͺͲ ܬ/݇�. ௙ܥ ܭ =  Ͷ.͸͵Ͷ,ͺ ܹ/ܭ 

 

A partir do balanço de energia global, Equação 21, a transferência de calor ne-

cessária no trocador é: 

ݍ  = ௙ܿ . ( ௙ܶೞ − ௙ܶ೐) ݍ = Ͷ.͸͵Ͷ,ͺ ܹ/ܭ. ሺ͹Ͳ°ܥ − ʹͷ°ܥሻ ݍ = ʹͲͺ.ͷ͸ͷ,͵ ܹ 

 

Para prosseguir com o desenvolvimento, é necessário determinar o Coeficiente 

de transferência de calor externo (ℎ௘) e interno (ℎ�), em W/m².K. 

 

 Área do fluxo de vapor, em m². 

 �௙௩ =  ቆߨ . ௖ଶͶܦ  ቇ − [ ௧ܰ. ݊௣ ቆߨ . ௘ଶͶܦ  ቇ] 
�௙௩ =  ቆߨ . ሺʹ,Ͳ ݉ሻଶͶ ቇ − [ͳͲͲ . ʹ ቆߨ . ሺͲ,Ͳʹ ݉ሻଶͶ ቇ] �௙௩ =  ͵,Ͳ ݉; 

 

 Velocidade do Vapor, em m/s. 

 ܸ =  ܸ̇�௙௩ 

ܸ =  ͸,ͳͲ ݉ଷ/ݏ͵,Ͳ ݉;  ܸ =  ʹ,Ͳ͵ ݉/ݏ 

 

 Velocidade Máxima do Vapor no interior da matriz, em m/s. 
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௠ܸ௔� =  ௌ೟ௌ೟−஽೐  . ܸ            

௠ܸ௔� =  ଴,଴ଶହ଴,଴ଶହ−଴,଴ଶ  .ʹ,Ͳ͵ ݉/ݏ                                            

௠ܸ௔� =  ͳͲ,ͳ͸ ݉/ݏ    

 

                  

 Número de Reynolds. 

 ܴ݁஽ =  ఘ೐ .  �೘ೌ�  .  ஽೐�೐         ܴ݁஽ =  ଴,଼ଶ଴ ௞௚/௠Ϳ .  ଵ଴,ଵ଺ ௠/௦ .  ଴,଴ଶ  ௠ଵସ,ସଽ.ଵ଴−6                           ܴ݁஽ =  ͳͳ.Ͷͻͻ,ʹ      

                     

 Ou seja, o escoamento é turbulento.  

 

 Número de Nusselt. 

஽̅̅ݑܰ  ̅̅ ̅̅ =  ͳ,ͳ͵ܥଵ. ܴ݁஽௠.  ଵ/ଷݎܲ

 

 Onde,  

 ௌ�஽೐ = ଴,଴ଷ଴଴,଴ଶ଴ = ͳ,ͷ     e       
ௌ�஽೐ = ଴,଴ଶହ଴,଴ଶ଴ = ͳ,ʹͷ 

 

 Assim, utilizando a Tabela 1, tem-se que o ܥଵ= 0,367 e o ݉  = 0,586. Da 

equação anterior temos que para o número de Nusselt, 

஽̅̅ݑܰ  ̅̅ ̅̅ =  ͳ,ͳ͵.Ͳ,͵͸͹. ሺͳͳͶͻͻ,ʹሻ଴,ହ଼଺. ሺͳ,ͲͲͶሻଵ/ଷ ܰݑ஽̅̅ ̅̅ ̅̅ =  ͻͻ,ͷͳ 

 

 Coeficiente de transferência de calor externo (ℎ௘), em W/m².K. 

 ℎ௘ = ஽ݑܰ  . ݇௘ܦ௘ 
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ℎ௘ =  ͻͻ,ͷͳ. ʹͷ,ͺ. ͳͲ−ଷ ܹ/݉. ݉ ʹͲ,Ͳܭ  ℎ௘ =  ͳʹͺ,Ͷ ܹ/݉;.  ܭ

 

 

 

 

 Área do fluxo de água, em m². 

 �௙௔ =  ቆߨ . ଶͶ�ܦ  ቇ 

�௙௔ =  ቆߨ . ሺͲ,Ͳͳͺͷ ݉ሻଶͶ ቇ �௙௔ =  Ͳ,ͲͳͶͷ ݉; 

 

 Número de Reynolds. 

 ܴ݁஽ =  Ͷ .  ݉�̇ ஽ܴ݁ ��  . �ܦ  . ߨ  =  Ͷ .  Ͳ,ͲͳͳͲ ݇�/ߨݏ .  Ͳ,Ͳͳͺͷ ݉ .  ͷ͹ͳ. ͳͲ−଺ ܰ. ஽ܴ݁ ݉/ݏ =  ͳ.͵ʹͷ,ͺ 

 

Ou seja, o escoamento é laminar. 

 

 Número de Nusselt. 

 

Para escoamento laminar, o número de Nusselt se torna uma constante. 

஽ݑܰ  ≡  ℎ .  ஽�௞� = Ͷ,͵͸           ݍ௦" =  ݁ݐ݊ܽݐݏ݊݋ܿ 
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 Coeficiente de transferência de calor interno (ℎ�), em W/m².K. 

 ℎ� = ஽ݑܰ  . ௞�஽�  ℎ� =  Ͷ,͵͸. ͸Ͷͳ. ͳͲ−ଷ ܹ/݉. ݉ Ͳ,Ͳͳͺͷܭ  ℎ� =  ͳͷͳ,Ͳ͹ ܹ/݉;.                         ܭ

                                                 

O coeficiente de transferência térmica global (U) leva em conta os coeficientes 

de transferência térmicos individuais de cada corrente e a resistência do material do 

tubo. Assim utiliza-se a Equação 32 para determiná-lo. 

 ܷ = ͳ
ͳℎ�  + ͳ ℎ௘  +  ݈݊ ௘ܦ) ⁄�ܦ )݇௧

 

ܷ = ͳ
ͳͳͷͳ,Ͳ͹ ܹ/݉;. ܭ  + ͳ ͳʹͺ,Ͷ ܹ/݉;. ܭ  +  ݈݊ (Ͳ,Ͳʹ ݉ Ͳ,Ͳͳͺͷ ݉⁄ )ͳͶ,ͻ. ͳͲ−ଷܹ/݉. ܭ

 

ܷ = ͷͲ,ͻʹ ܹ/݉;.  ܭ

 

O comprimento requerido dos tubos pode ser obtido a partir da Equação 35 pelo 

Método Média Log das Diferenças de Temperatura: 

ݍ  =  ܷ. �. .ܨ ∆ ௠ܶ௟೎೎ 

 

Onde,  

 ∆ ௠ܶ௟೎೎ =  ሺ ௦ܶ − ௘ሻݐ − ሺ ௘ܶ − ௦ሻ�n[ሺݐ ௦ܶ − ௘ሻݐ ሺ ௘ܶ − ⁄௦ሻݐ ] ∆ ௠ܶ௟೎೎ =  ሺͳͲͲ°ܥ − ʹͷ°ܥሻ − ሺͳʹͲ°ܥ − ͹Ͳ°ܥሻ�n[ሺͳͲͲ°ܥ − ʹͷ°ܥሻ ሺͳʹͲ°ܥ − ͹Ͳ°ܥሻ⁄ ] ∆ ௠ܶ௟೎೎ =  ͸ͳ°ܥ 
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Obtido a partir da Figura 17 o fator de correção 0,96 = ܨ. Como � .ߨ = . ௘ܦ . ܮ ௧ܰ, onde ܰ ௧ = 100 é o número de tubos. ݍ =  ܷ. .ߨ . ௘ܦ . ܮ ௧ܰ . .ܨ ∆ ௠ܶ௟೎೎ 

 

Isolando ܮ, tem-se que o comprimento do tubo é: 

ܮ  = .ܷݍ  .ߨ . ௘ܦ ௧ܰ . .ܨ ∆ ௠ܶ௟೎೎ 

ܮ =  ʹͲͺ.ͷ͸ͷ,͵ ܹͷͲ,ͻʹ ܹ/݉;. . ܭ .ߨ Ͳ,Ͳʹ ݉ .ͳͲͲ . Ͳ,ͻ͸ . ͸ͳ°ܮ ܥ =  ͳͳ,ʹͷ ݉ 

 

Levando em conta que o trocador possui 2 passes, temos que o comprimento do 

casco será de:  

௣ܮ݊  = ͳͳ,ʹͷʹ = ͷ,͸ ݉ 

 

 Desta forma foi possível dimensionar o trocador de calor para a necessidade do 

sistema de reaproveitamento de gases/vapor. Possuindo a aparência e instalação do tro-

cador da Figura 23 e 24, mas com algumas modificações.  

 

 

Figura 23 – Trocador de calor casco tubo instalado (Fonte: Elaborada pelo autor, 2016). 
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Figura 24 – Trocador de calor casco tubo aberto para observação da posição dos tubos (Fonte: Elaborada 

pelo autor, 2016). 

 

As informações e dimensões físicas ficaram com: 

 

 Diâmetro do Casco: 2,0 m; 

 Comprimento do Casco: 5,6 m; 

 Quantidade de Tubos: 100 tubos; 

 Número de Passes: 2 passes; 

 Diâmetro do tubo interno: 0,0185 m; 

 Diâmetro do tubo externo: 0,020 m; 

 

5.1.5. Resultado do equilíbrio térmico da água pré-aquecida 
 

Para determinar o equilíbrio térmico entre a água de saída do trocador de calor 

( ௔ܶ௧  = 70°C) e o retorno de condensado (௖ܶ = 90°C), deve-se utilizar a Equação 42, ou 

equação fundamental do equilíbrio térmico:  

 ܿ௔௧ . ݉̇௔௧ . ሺܶ − ௔ܶ௧ሻ + ܿ௖ . ݉̇௖ . ሺܶ − ௖ܶሻ = Ͳ 

 

 Sabendo-se que a ݉̇௔௧ é aproximadamente 4,0 m³/h (1,12.10-3 m³/s), é necessário 

ser convertido para g/h. Desta forma temos que a massa do fluido que sai do trocador de 

calor entrando no tanque é de 4,0.106 g/h. 
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O mesmo deve ser feito para o retorno de condensado (90°C), com valor de 7,22 

m³/h. convertendo, temos que a massa do fluido que do retorno de condensado e entra 

no tanque é de 7,22.106 g/h. 

Dados calor específico: água = 1cal/g°C. 

Assim temos que: 

 ͳ . ሺͶ,Ͳ. ͳͲ଺g/hሻ . ሺܶ − ͹Ͳ°Cሻ + ͳ . ሺ͹,ʹʹ. ͳͲ଺g/hሻ . ሺܶ − ͻͲ°Cሻ = Ͳ  Ͷ,Ͳ. ͳͲ଺ܶ − ʹͺͲxͳͲ଺ + ͹,ʹʹ. ͳͲ଺ܶ − ͸Ͷͻ,ͺ. ͳͲ଺ = Ͳ Ͷ,Ͳ. ͳͲ଺ܶ + ͹,ʹʹ. ͳͲ଺ܶ = ʹͺͲ. ͳͲ଺ + ͸Ͷͻ,ͺ. ͳͲ଺ ܶ = ͺʹ,ͺ°C 

 A temperatura de equilíbrio no encontro dos dois fluidos dentro do tanque isola-

do se encontra em torno de 80ºC, considerando perdas de calor, podendo, desta maneira, 

abastecer a caldeira com água a aproximadamente 55ºC mais quente que anteriormente 

(25ºC). 

  

5.2. Ganhos com o aproveitamento de gases/vapor de exaustão e com o retorno 
de condensado 

 
5.2.1. Novo consumo de combustível  

 

Após a temperatura de equilíbrio térmico entre os dois fluidos estabelecida, e foi 

possível determinar o novo consumo de combustível, por batelada, para a nova entrada 

de água na caldeira.  

Para isso, foi utilizado o estudo da calorimetria, onde foi encontrado: 

 

 1º - O calor sensível, em kcal, que é o calor necessário para elevar a massa de 

água a 100ºC, utilizando a Equação 39 para determina-lo. 

 ܳ௦௘௡௦í௩௘௟೗�೜ = ݉ . ܿ௣ . ∆ܶ ܳ௦௘௡௦í௩௘௟೗�೜ = ͳͻͲͲ ݇� . ͳ ݈ܿܽ/�°C . ሺͳͲͲ°C − ͺͲ°Cሻ ܳ௦௘௡௦í௩௘௟೗�೜ = ͵ͺ.ͲͲͲ ݈݇ܿܽ 
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2º - O calor latente, em kcal, que é o calor necessário para transformar a massa 

de água em vapor, utilizando a Equação 43 para determiná-lo. Lembrando que ܮ é o 

calor latente de vaporização da água, e possui o valor de 539 cal/g: 

 ܳ௟௔௧௘௡௧௘ = ݉ . ௟௔௧௘௡௧௘ܳ ܮ = ͳͻͲͲ ݇� . ͷ͵ͻ ݈ܿܽ/�°C  ܳ௟௔௧௘௡௧௘ = ͳ.ͲʹͶ.ͳͲͲ ݈݇ܿܽ 
 

3º - O calor da vaporização, em cal, que é o calor necessário para elevar a massa 

de vapor a 170,5 ºC, utilizando a Equação 44 para determiná-lo. 

 ܳ௦௘௡௦í௩௘௟�ೌ೛ = ݉ . ܿ௩ . ∆ܶ ܳ௦௘௡௦í௩௘௟�ೌ೛ = ͳͻͲͲ ݇� . Ͳ,ͷ ݈ܿܽ/�°C  . ሺͳ͹Ͳ,ͷ°C − ͳͲͲ°Cሻ ܳ௦௘௡௦í௩௘௟�ೌ೛ = ͸͸.ͻ͹ͷ ݈݇ܿܽ 
 

4º - O calor total, em kcal, que é a soma do calor sensível, calor latente e o calor 

da vaporização, necessário para elevar a massa de vapor a 170,5 ºC, utilizando a Equa-

ção 45 para determiná-lo. 

 ܳ௧௢௧௔௟ = ܳ௦௘௡௦í௩௘௟೗�೜ + ܳ௟௔௧௘௡௧௘ + ܳ௦௘௡௦í௩௘௟�ೌ೛ ܳ௧௢௧௔௟ = ͵ͺͲͲͲ + ͳͲʹͶͳͲͲ + ͸͸ͻ͹ͷ ܳ௧௢௧௔௟ = ͳ.ͳʹͻ.Ͳ͹ͷ ݈݇ܿܽ 
 

 Convertendo para kJ, tem-se: 

 ܳ௧௢௧௔௟ = Ͷ.͹Ͷʹ.ͳͳͷ ݇ܬ 
 

Assim, aplicando na Equação 46, é possível chegar ao resultado do novo consu-

mo de combustível para cada batelada. 

௖௢௠௕.௡௢௩௢ܥ  =  ܳ௧௢௧௔௟ܲܫܥ  



77 

 

௖௢௠௕.௡௢௩௢ܥ =  Ͷ͹Ͷʹͳͳͷ ݈݇ܽ݀ܽ݁ݐܾܽ/ܬͳͲͲͶͲ ݇ܬ/݇� ௖௢௠௕.௡௢௩௢ܥ  =  Ͷ͹ʹ,͵ ݇�/ܾ݈ܽܽ݀ܽ݁ݐ 

 

Finalmente, depois de finalizado os cálculos anteriores, o custo de combustível 

economizado anualmente pode ser determinado.  

Afirmando que antes do projeto de reaproveitamentos o consumo de combustí-

vel era de 0,30 kg de combustível para cada kg de vapor. Ou seja, para cada batelada 

(1.900kg) era consumido 570 kg de lenha de eucalipto. Desta forma é possível afirmar 

que, anteriormente, para as 76 bateladas o consumo de combustível por dia era de 

43.320 kg. 

Após o startup do novo sistema, o consumo de combustível será de 472,3 kg de 

lenha de eucalipto para uma batelada. Desta forma, para 76 bateladas diárias, o consumo 

de lenha para produzir vapor para os digestores será de 35.894,8 kg, ou seja, 0,25 kg de 

combustível para cada kg de vapor.  

Pode-se afirmar então que para o consumo diário dos digestores (144.400 kg) 

mais o consumo diário da produção de abate (81.000 kg), teremos: 

 Consumo atual = 225.400 kg . 0,30 = 67.620 kg; 

 Consumo proposto = 225.400 kg . 0,25 = 56.350 kg 

Obtendo uma economia diária de 11.270 kg (22,54 m³) de lenha de eucalipto por 

dia para abastecer os dois processos escolhidos. 

 
5.2.2. Novo rendimento da caldeira 

 

Com os valores novos de consumo de combustível e utilizando a nova tempera-

tura da água de entrada da caldeira (80ºC), se fez possível determinar o novo rendimen-

to da caldeira utilizada no processo. 

Para isso, novamente foi utilizado a Equação 2, para energia disponível, a Equa-

ção 3, para determinar a energia útil, e a Equação 4, para determinar o novo rendimento 

da caldeira. Os valores encontrados estão apresentados na Tabela 5: 
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Tabela 5 – Resultados com a utilização do novo sistema. 

Descrição Valor  
Temperatura da água de entrada da Caldeira 80ºC 
Consumo de Combustível (Lenha) 0,53 kg/s 
Energia Disponível 10.592,2 kJ/s 
Energia Útil  9.459,9 kJ/s 
Rendimento da Caldeira 90% 

 
 

5.3. Resultados da viabilidade do projeto  
 

Após o desenvolvimento do estudo do sistema proposto foi possível determinar a 

possível economia de combustível anual da indústria com um simples desenvolvimento 

algébrico. ݉݋݊݋ܿܧ�ܽ௖௢௠௕.ሺ�݈݊ܽݑሻ =  ʹʹ,ͷͶ ݉Ϳ . . ݏê݉/ݏܽ�݀ ʹʹ ͳʹ ݉݁݉݋݊݋ܿܧ ݋݊ܽ/ݏ݁ݏ�ܽ௖௢௠௕.ሺ�݈݊ܽݑሻ =  ͷ.ͻͷͲ,ͷ ݉Ϳ/ܽ݊݋ 

 

Sabendo que o m³ de lenha custa, para a indústria, R$ 58,00, pode-se afirmar en-

tão que a economia anual de combustível será em torno de R$ 345.129,00.  

Não se pode desprezar que há também uma economia com a reutilização da água 

do retorno de condensado, onde calculado anteriormente, e encontrado um valor de R$ 

952,6,00 por mês, e R$ 11.430,00 por ano. 

Ou seja, a economia anual disposto, com o novo sistema, será de R$ 356.550,00. 
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5.3.1. Custos do projeto 
 

Para um estudo econômico é necessário que seja comparado com o custo que o 

projeto irá possuir. Segue na Tabela 6 os custos detalhados de cada equipamento, estru-

tura ou mão de obras. 

 

Tabela 6 – Custos do fornecimento de equipamentos e serviços. 

Descrição Valor (R$) 
Tubulação para condução de gases/vapor 100.000,00 
Rosca transportadora de resíduos dos gases/vapor 25.000,00 
Trocador de calor casco tubo 300.000,00 
Ventilador exaustão 35.000,00 
Tanque para armazenamento de água quente (50.000 litros) 55.000,00 
Tubulação para interligar o trocador com o tanque de água quente 25.000,00 
Tubulação para transportar o condensado para o tanque de água quente 25.000,00 
Bomba para auxiliar no transporte do condensado 5.000,00 
Materiais para suportes, estruturas de sustentação, plataformas e passarelas 30.000,00 
Mão de obra para montagem mecânica  200.000,00 
TOTAL R$ 800.000,00 

 
 
 

5.3.2. Payback do projeto 
 

Assim o prazo de recuperação do investimento, utilizando a Equação 47, é: 

 ܲܽ�ܾܽܿ݇ =  ܽ݀ܽݎ݁݌ݏ݁ ܽݐ�݁ܿ݁ݎ ܽ݀ ݎ݋݈ܸܽ݋ݐ݊݁݉�ݐݏ݁ݒ݊� ݋݀ ݎ݋݈ܸܽ

ܲܽ�ܾܽܿ݇ = ܴ$ ͺͲͲ.ͲͲͲ,ͲͲܴ$ ͵ͷ͸.ͷͷͲ,ͲͲ ܲܽ�ܾܽܿ݇ ≅  ݏ݋݊ܽ ͵,ʹ

 

Em outras palavras, o faturamento dos créditos obtidos pela economia de com-

bustível durante os 2,3 primeiros anos será direcionado para zerar o deficit causado pelo 

o investimento feito para o projeto. 
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5.3.3. VPL do Projeto 
 

O fluxo de caixa para o projeto em questão pode ser visualizado na Figura 25. 

Percebe-se que, os valores negativos, relativos aos três primeiros anos, correspondem 

aos investimentos necessários para a realização do projeto. Já os períodos subsequentes, 

começando em 2017 e terminando em 2037, representam os ganhos associados ao pro-

jeto. 

 

 
Figura 25 - Fluxo de caixa acumulado (VPL) (Fonte: Elaborada pelo autor, 2016). 

 

 

5.3.4. TIR do Projeto 
 

A taxa interna de retorno (TIR) representa a taxa que torna o VPL nulo, ou seja, 

representa a taxa que deverá ser comparada com o custo de capital exigido para o proje-

to. 

Assim, como apresentado na Figura 26, considerando uma expectativa de vida 

útil do sistema de 20 anos, a taxa interna de retorno que foi obtida é igual a 44% a.a., ou 

seja, é superior ao custo do capital e o projeto deve ser aceito. 
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Figura 26 - Taxas de juros que tornaria nulo o VPL (Fonte: Elaborada pelo autor, 2016). 
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6. CONCLUSÕES E CONSIDERAÇÕES 

 
A finalidade deste estudo foi analisar a energia em forma de calor que pode ser 

aproveitada para aquecimento de água, evitando que seja dissipada para o meio ambien-

te, gerando assim economia no consumo de combustível vegetal. 

Após analisar as formas de aproveitar o calor rejeitado pelo sistema, a proposta 

inicial de utilizar o calor rejeitado pelo processo de “cozimento” de vísceras e miúdos 

rejeitados do frigorífico de aves para pré-aquecer a água da caldeira foi atendida. Para 

isso, será instalado na planta frigorífica um trocador de calor casco tubo, que pelos cál-

culos se mostrou a melhor opção por obter um bom desempenho, teoricamente, para 

atender a quantidade de vazão de água fria.  

Os resultados obtidos pelo trabalho mostram que a instalação do trocador de ca-

lor trará inúmeros benefícios para a empresa e também para o meio ambiente. A empre-

sa ganha em eficiência energética, o que reflete em economia de consumo de água e de 

compra de lenha para a caldeira, dessa forma o lucro obtido por produto aumentará.  

A formulação desenvolvida permitiu a definição do tipo de trocador e operação 

que seria realizada. O essencial foi chegar ao valor que tornasse possível a aplicação de 

um trocador de calor com área de troca eficiente para os parâmetros de funcionamento 

do sistema, permitindo a aquisição do mesmo. Com o resultado obtido e a proposta rea-

lizada, a partir da área necessária de troca de calor, concluiu-se que é possível inserir 

um trocador que realize a tarefa requisitada pelo sistema, possuindo um comprimento de 

5,6 m, 100 tubos e com dois passes. 

Os cálculos mostraram que com a instalação do trocador de calor, o sistema de 

pré-aquecimento proporcionará uma redução de 16,6% no consumo combustível. Em 

termos econômicos, isso representa uma economia anual de aproximadamente 5.950,5 

m³ (2.975.250 kg) de lenha de eucalipto, ou seja R$ 345.129,00 por ano. Com o retorno 

de condensado será possível economizar R$ 11.430,00 por ano. Ou seja, a economia 

anual disposto, com o novo sistema, será de R$ 356.550,00 por ano. 

O meio ambiente ganhará na redução do desmatamento, pois se diminui conside-

ravelmente o uso de lenha e o calor que antes era jogado para o ambiente, estará sendo 

aproveitado pelo sistema.  

Este trabalho mostrou que a instalação de um trocador de calor só traz benefícios 

para os frigoríficos de aves, apesar de o investimento ser alto, o retorno do valor inves-
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tido é obtido em um tempo curto, cerca de 2,3 anos, e contribui para que cada vez mais 

as empresas sejam mais eficientes em suas produções, e mais sustentáveis. 

 

6.1. Sugestões de Trabalhos Futuros 

 

 Análise de aproveitamento do vapor flash; 

 Análise de redução de perdas de calor com isolamentos térmicos em tubula-

ções de vapor e de água quente; 

 Análise do vapor perdido pelos vazamentos e má calibração de equipamen-

tos. 
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7. ANEXOS 

 
Tabela I - Poder Calorifico Inferior das Madeiras. 

 

PCI DAS MADEIRAS 

Tipo Densidade Apa-
rente (kg/m³) 

Umidade 
Nominal (%) 

Poder Calorifico 
Inferior (kcal/kg) 

Madeira Nativa - Lenha 400 - 500 20 - 60 3.290 - 1.370 

Madeira Nativa - Serra-
gem 

240 - 380 20 - 60 3.290 - 1370 

Madeira - Cavaco 180 10 4.100 
  

Eucaliptos - Lenha 450 - 550 20 - 60 3.380 - 1.400 
Eucaliptos - Picado 550 - 700 20 - 60 3.380 - 1400 
Eucaliptos - Casca - 20 - 60 3.000 - 1.200 

Acácia - Lenha 380 - 480 20 - 60 3.500 - 1.600 
  

Pinus - Lenha 380 - 480 20 - 60 3.570 - 1.500 
Pinus - Serragem 160 - 380 20 - 60 3.570 - 1.500 

Pinus - Casca - 20 - 60 3.720 - 1.560 
Pinus - Cavacos 360 30 2.700 

ADTEC – Caldeiras e Aquecedores 
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Tabela II - Propriedades da água saturada (líquido e vapor), entrada de temperatu-

ras. 

 

 

ADTEC – Caldeiras e Aquecedo
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Tabela III – Características Físicas do Vapor Saturado. 

 

Material Suplementar da Empresa ASVA (Aplicações água quente e vapor
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Tabela IV – Propriedades Termofísicas da Água Saturada. 
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