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1.1. Giới thiệu



1.1.1 Nhiệt dung riêng

ipiupuapacpcfpfpppp mcmcmcmcmcmcc ...... 

Cp: nhiệt dung riêng (KJ/kg.K)

p: thành phần protein

F: thành phần chất béo

C: thành phần carbonhydrate

a: tro

u: lượng nước chưa đóng băng

i: đá



1.1.2. Độ dẫn nhiệt

- Biến đổi nhanh theo sự thay đổi của nhiệt độ

- Phức tạp, khó tính chính xác

- Dự đoán theo thành phần sản phẩm
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1.1.3. Enthalpy  

Enthalpy bằng 0 tại -40°C
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1.1.4. Sự khuếch tán nhiệt
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Mối quan hệ giữa hệ số khuếch tán nhiệt và nhiệt độ sản phẩm

trong quá trình đông lạnh (Heldman, 1983)



























1.2. Phân loại

Theo phương pháp truyền nhiệt

 Conduction: Sự dẫn nhiệt của vật rắn

 Convection: Đối lưu nhiệt

 Radiation: Bức xạ nhiệt

Theo thiết bị truyền nhiệt

 Heat exchanger: Trao đổi nhiệt kiểu ống/tấm

 Evaporator: Bay hơi /cô đặc/ kết tinh

 Dryer: Sấy



1.3. Định luật bảo toàn năng lượng

Q = m1.Cp1.∆T1 = m2.Cp2.∆T2 

Q = m1.Cp1.(Tf – Tb)= m2.Cp2.(Tf – Tc)

m1: Khối lượng vật rắn (kg)

m2: Khối lượng lưu chất (kg)

Cp1: Nhiệt dung riêng của vật rắn (kJ/Kg)

Cp2: Nhiệt dung riêng của lưu chất (kJ/kg)

Tf: Nhiệt độ ổn định của lưu chất

Q: nhiệt lượng trao đổi (kJ)



1.4.1. Truyền nhiệt trong vật rắn

Q = k. (A/L). ∆T

K: hê số dẫn nhiệt của vật liệu (W/m.K)

A: diện tích bề mặt truyền nhiệt (m2)

L: bề dày vật liệu truyền nhiệt (m)



1.4.2. Truyền nhiệt đối lưu

Q = h. A. ∆T = h. A. (Ts - Tꚙ)

h: hệ số truyền nhiệt (W/m2.K)

A: diện tích bề mặt truyền nhiệt (m2)



1.4.3. Truyền nhiệt bức xạ

Năng lượng bức xạ nhiệt của 1 vật bất kz (W/m2): E = ε. ς. T4

Nhiệt lượng truyền bằng bức xạ (W): Q = ε. ς. A (T4 - Tꚙ
4)

ς: Hằng số Boltzmann (5.67 x 10-8 W/m2 K4)

ε: Mức độ phát nhiệt bức xạ ( 0 -1) 





Microwave heating

 Dưới tác động của vi sóng, các phân tử

có cực sẽ dao động nhiệt.

 Trong khi microwave không phát sinh

nhiều nhiệt, quá trình dao động của các

hợp chất phân cực sinh ra năng lượng:
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•P: năng lượng sinh ra (W/cm3)

•E: năng lượng điện trường (V/cm)

•λ và f’: bước sóng và tần số

•ε’ và ẟ: hằng số điện môi và góc tổn thất (phụ thuộc vật liệu)

•d: chiều sâu xuyên phá của vi sóng (cm)



1.5. Bài tập áp dụng

Cho tấm phẳng (dài 1m, cao 1m và rộng

5mm) có nhiệt độ 100°C. Tấm phẳng đặt

trong môi trường không khí (nhiệt độ 30°C).

Biết hệ số truyền nhiệt đối lưu của không

khí là 6 W/m2K và hệ số phát nhiệt bức xạ

của tấm phẳng là 0.9. Hãy tính nhiệt lượng

tỏa ra từ tấm phẳng (cả 2 mặt).

Bài tập 1

Bài tập 2

Một tủ lạnh có kích thước D x R x H là 0.75 x 0.75 x 1.65 (m). Tủ lạnh được bọc cách nhiệt

bằng polyurethane foam (dày 200mm) với hệ số dẫn nhiệt là 0.028 W/m.K.  Biết nhiệt độ

bên ngoài là 40°C và nhiệt độ trong tủ lạnh là -12°C. Hãy tính lượng nhiệt tổn thất.





2.1. Cơ chế truyền nhiệt
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Fourier law



2.2.1 Truyền nhiệt qua vách phẳng

 Truyền nhiệt ổn định theo 1 phương (x)

 Vật liệu đồng nhất

 Bề dày vách là L (m)
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2.2 Truyền nhiệt ổn định, không có nguồn nhiệt (d2T/dx2 = 0, qv=0) 



2.2.2 Truyền nhiệt của hình trụ

 Truyền nhiệt ổn định theo 1 phương (r)

 Vật liệu đồng nhất

 Bề dày vách là r (m) = r0-ri

 Chiều dài ống là L (m)
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2.2.3 Truyền nhiệt của khối cầu

 Truyền nhiệt ổn định theo 1 phương (r)

 Vật liệu đồng nhất

 Bề dày vách là r (m) = r2-r1
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2.2.4 Truyền nhiệt qua vách đa lớp

 Truyền nhiệt ổn định theo 1 phương (x)

 Vật liệu của mỗi lớp là đồng nhất

 Bề dày vách là L= La+Lb+Lc
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U: hệ số truyền nhiệt tổng quát



Hình trụ:
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2.2.5 Truyền nhiệt hỗn hợp

Quá trình truyền nhiệt bao gồm cả dẫn nhiệt và đối lưu nhiệt

- Vách đa lớp hình hộp
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- Vách đa lớp hình cầu
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Đối lưu nhiệt

Dẫn nhiệt
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Lớp cách nhiệt càng dày (r2 lớn) thì quá trình truyền

nhiệt bằng dẫn nhiệt chậm nhưng quá trình truyền

nhiệt đối lưu lại tăng → cần chọn lựa bề dày lớp

cách nhiệt thích hợp

rc = k/h 

Vật liệu bọc cách nhiệt



2.3. Truyền nhiệt ổn định có nguồn nhiệt phát sinh (qv ≠ 0)

 Truyền nhiệt ổn định trong vách phẳng theo

2 bên (x)

 Vật liệu đồng nhất

 Bề dày vách là 2L (m)

 Nguồn nhiệt bên trong qv (W/m3)

Không có đối lưu nhiệt
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2.4. Truyền nhiệt không ổn định(d2T/dx2 ≠ 0) 

Các đại lượng không thứ nguyên:

 Chuẩn số Fourier: F0 = α.t/L2

 Chuẩn số Biot: Bi = h.L/k

 Hệ vô thứ nguyên: ϴ = (T - Tꚙ)/(Ti - Tꚙ)

 Tꚙ: nhiệt độ môi trường

 Ti: nhiệt độ ban đầu của sản phẩm

Nếu Bi<0.1:
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Nếu bề dày vật liệu (L) << chiều dài vật liệu (l), biến thiên nhiệt độ tại vị trí x bất kz trên bề

dày vật liệu tại thời gian t tính như sau :
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Vật thể dạng phẳng, truyền nhiệt 2 phía cân bằng nhau, không có nguồn nhiệt (qv=0)
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Nếu F0 > 0.25, ta có thể tính xấp xỉ như sau:

).(

1

1
1

).(

11

).(

1

0
2
1

0
2
1

0
2
1

)sin(
.

)cos(.

.

F

m

F

s

F

c

eA

eA

eA




























Với ϴc, ϴs, ϴm lần lượt là giá trị vô thứ nguyên của nhiệt độ tâm, bề mặt và nhiệt độ trung

bình của sản phẩm

βn tra bảng 2.1
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Lưu ý: L =1/2 bề dày của tấm phẳng

Heissler chart
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Dẫn nhiệt không ổn định và có nguồn cấp nhiệt (qv ≠0)
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Ví dụ 1:

Cho khuôn hình chữ nhật (k = 0.6 W/m.C) có bề dày 3cm chứ đầy nước ở 90°C (α

= 1.4x 10-7m2/s) vào tủ lạnh (4°C) để làm lạnh xuống 10°C. Hãy tính thời gian làm

lạnh nếu biết hệ số truyền nhiệt của không khí trong tủ lạnh h = 40 W/m2°C.

Ví dụ 2:

Một hộp tiêu có kích thước 0.28x0.48x1.2 (m) có nhiệt độ 25°C được làm lạnh trong

tủ lạnh 2°C. Công suất làm lạnh của tủ lạnh là 26 W/m3 trong khi nhiệt lượng hạt

tiêu tỏa ra là 74 W/m3. Nếu biết khối lượng riêng của sản phẩm là 200kg/m3; hệ số

truyền nhiệt của sản phẩm, bao bì và không khi lần lượt là cp = 3.984 kJ/kg.C ,

k = 0.136 W/m.C và h = 8.7 W/m2.C.

Hãy tính tốc độ truyền nhiệt và thời gian làm lạnh để sản phẩm đạt 5°C.





3.1. Bản chất của đối lưu nhiệt

Đối lưu tự nhiên Đối lưu cưỡng bức

Q = h. A. ∆T = h. A. (Ts - Tꚙ)

h: hệ số truyền nhiệt (W/m2.K)

A: diện tích bề mặt truyền nhiệt (m2)

Convection = conduction + advection

Advection: trao đổi nhiệt do dòng chảy của lưu chất
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3.2. Các chuẩn số phổ biến trong đối lưu nhiệt
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Grasholf:

u: vận tốc dòng chảy (m/s)

ρ: khối lượng riêng lưu chất (kg/m3)

μ: độ nhớt lưu chất (Pa.s)

g: gia tốc (=9.8 m2/s)

β: hệ số giãn nở thể tích của lưu chất (1/°C) = 1 (đối với nước)

ẟ: chiều truyền nhiệt (m): đường kính trong (ngoài) đường ống hoặc chiều cao tường



3.3. Đối lưu tự nhiên (free/natural convection)

* Truyền nhiệt cho ống hoặc vách thẳng đứng: Nu = C (Gr Pr)n

 -4 <log(GrPr) <2: C = 1.18 và n =1/8

 2 < log(GrPr) < 8: C = 0.54 và n = 1/4

 7 < log(GrPr) < 13: C = 0.135 và n =1/3

*Truyền nhiệt giữa 2 tấm phẳng (có khoảng cách x): Nu = C(GrPr)n / (ẟ/x)1/9

• 2.1 * 103 < Gr < 2*104 : C = 0.20 và n = 1/4 

• 2*104 < Gr < 1.1 * 107 : C = 0.071 và n = 1/3

* Truyền nhiệt cho ống nằm ngang (103 < Gr.Pr < 109): Nu = 0.53(GrPr)0.25



3.4. Đối lưu cưỡng bức (forced convection)

3.4. 1. Dòng chảy bên trong ống

Chảy tầng (Laminar flow, Re <2100)
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w
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L
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




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μf, μw : độ nhớt lưu chất tại nhiệt độ

ban đầu và nhiệt độ vách ống

Chảy quá độ (Transition regime flow, 2100<Re<10000)
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Chảy rối (Turbulent flow, Re >10000)

14.033.08.0 )(PrRe23.0
w

f
Nu








3.4.2. Dòng chảy cắt ngang

Ống đơn (single tube or cylinder):

Chất lỏng (10<Re<1000): Nu = 0.59Re0.47.Pr0.38(Prf/Prw)0.25

Chất lỏng (1000<Re<20000): Nu = 0.21Re0.62.Pr0.38(Prf/Prw)0.25

Không khí (Re<1000): Nu = 0.52Re0.47

Không khí (1000<Re<20000): Nu = 0.18Re0.62

Khối cầu (sphere): Nu = 2 + (0.4Re0.5 + 0.06Re0.66)Pr0.4(μf/μs)
0.5

Tấm phẳng (wall): Re < 500000

Nu = 0.662 Re0.5 Pr0.33

Nu = 2 + 0.6 Re0.5 Pr0.33 (Re<70000, 0.6 < Pr <400)



Xếp song song Xếp so le

Nu = Prf
0.36.(Prf/Prw)n.Z(Re)

n = 0 (khí) và 0.25 (chất lỏng)

Nếu 100 < Re < 1000:         Z = 0.52Re0.5 (Xếp song song)

Z = 0.71Re0.5 (Xếp so le)

Nếu 100 0< Re < 20000:   Z = 0.27Re0.63 (Xếp song song, ST/SL > 0.7)

Z = 0.35Re0.6 (ST/SL)
0.2(Xếp so le, ST/SL < 2 )

Ống chùm:



3.4.3 Thiết bị vỏ ống (tank reactor)

Bình phản ứng không có ống xoắn

Nu = 1.15Ref
0.65 Prf

0.33 (h/H)0.4(H/D)0.56(μf/μw)0.24

D

h

H

Bình phản ứng có ống xoắn, cánh khuấy mái chèo (20<Re<4000)

Nu = 0.415Ref
0.66 Prf

0.33 (μf/μw)0.24

Bình phản ứng có ống xoắn, cánh khuấy chân vịt

Nu = 0.55Ref
0.64 Prf

0.30 (μf/μw)0.32(d/D)0.40

Bình phản ứng có ống xoắn, cánh khuấy mỏ neo

Nu = C(RefPrf
0.5 +4000) 0.66

C = 0.33 (gia nhiệt) và 0.23 (làm lạnh)

d

Re tính theo d, Nu tính theo D





4.1. Phân loại thiết bị truyền nhiệt

Theo sự tiếp xúc:



Theo chiều dòng lưu chất



Theo cách sắp xếp ống truyền nhiệt



A + B

Thiết bị ống vỏ

Chất truyền
nhiệt

A + B

Truyền nhiệt ống xoắn

Không tốt với

hệ thống khuấy

do ảnh hưởng

đến dòng chảy

A + B

Buồng đốt

ngoài

Theo cách bố trí hê thống truyền nhiệt



4.2. Tính toán thiết bị truyền nhiệt

4.2.1. Ống lồng ống

meancocicpchohihph TAUTTcmTTcm  ..).(.').(.' ,,,,,,



Phương pháp LMTD (log temperature mean difference)

Hệ xuôi chiều (concurrent flow)
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Quá trình ngưng tụ/bay hơi
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4.2.2. Thiết bị ống vỏ (shell & tube)

Q = U. A. ∆Tlog(counter).F

1 pass 2 pass

1 pass

2 pass



Dòng chảy vuông góc (cross flow)

1 pha trong ống, 1 pha tự do Cả 2 pha trong ống



Đánh giá hiệu quả truyền nhiệt (phương pháp NTU)
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ccpc
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absorbc
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NTU = số đơn vị truyền nhiệt

C: tỷ lệ đương lượng nước giữa dòng lạnh và dòng nóng (0 – 1)

Cmin: C nhỏ hơn trong 2 giá trị Cc và Ch

Phương pháp LMTD chỉ có thể áp dụng khi biết ít nhất một nhiệt độ đầu ra của

một trong 2 chất lỏng. Trong trường hợp kích thước của thiết bị truyền nhiệt có

sẵn nhưng không có thông số nhiệt độ đầu ra của chất lỏng, phương pháp NTU 

thường được áp dụng.







Xuôi chiều Ngược chiều

Ống lồng ống



1 pass 2 pass

Shell & tube



1 pha trong ống, 1 pha tự do Cả 2 pha trong ống

Cross flow



Bài tập áp dụng

Ví dụ 1: Một chất lỏng A có nhiệt dung riêng 4 kJ/kg.°C chảy trong hệ ống lồng ống

với lưu lượng 0.5 kg/s. Chất lỏng được làm nóng bằng nước 90 °C (nhiệt

dung riêng 4.18 kJ/kg.°C) chảy ngược chiều (counter) trong ống ngoài với

lưu lượng 1kg/s. Biết nhiệt độ đầu vào và đầu ra của chất lỏng A là 20 °C và

60 °C. Giả sử quá trình truyền nhiệt là ổn định.

a. Hãy tính nhiệt độ đầu ra của nước và ∆tlog

b. Hãy tính chiều dài của ống truyền nhiệt (của chất lỏng A) nếu biết hệ số

truyền nhiệt tổng quát là 2000 W/m2.°C và đường kính ống là 5 cm.

c. Tính lai câu a và b nhưng giả sử nước chảy xuôi chiều.

d. Giả sử không biết nhiệt độ đầu ra của chất lỏng A, hãy tính lại câu b

bằng phương pháp NTU. Cho chiều dài ống truyền nhiệt là 6.45m



4.2.3. Buồng đốt

Chất truyền
nhiệt
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4.2.4. Thiết bị frame-plate 

Nu = 0.4 Re0.64 Pr0.4

 b: khoảng cách giữa 2 plate

w: chiều rộng của plate

 Diện tích mặt cắt: Ac = b.w

 Đường kính tương đương: De ≈ 2b

m’H, m’P: lưu lượng chất truyền nhiệt và sản

phẩm (kg/s)

m’Hc, m’Pc : lưu lượng qua mỗi plate = (2m’/N+1)
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1/U = (1/hP) + (1/hC) NTU



Chu trình hồi nhiệt (tiết kiệm năng lượng)

ε = (Tv – Tk) / (Th – Tk)

Th: dòng nóng

Tk: dòng lạnh



Bài tập áp dụng

Ví dụ 2: Một thiết bị trao đổi nhiệt dạng khung bản gồm 51 plate (cao 1.2m, rộng

0.8m, khoảng cách giữa các plate là 4mm) được sử dụng để thanh trùng

nước táo. Lưu lượng sản phẩm là 15kg/s và nhiệt độ ban đầu là 15°C.

Nước ở 95°C được sử dụng làm chất truyền nhiệt với lưu lượng 15kg/s).

Giả sử nước và nước táo có tính chất hóa lý giống nhau (ρ = 985.7 kg/m3),

cp = 4179 K/kg.°C, k = 0.652 W/m.°C, μ = 509.946 x 10-6 (N.s/m2), Pr=

3.27).

Hãy tính nhiệt độ đầu ra của nước và nước táo.



4.4.4. Scrapped surface heat exchanger





Phương pháp penetration (Latinen, 1958): chất lỏng độ nhớt thấp

Nu = 1.6 Re0.5 Pr0.5

Phương pháp Trommelen (1971): 300 < Re < 3600; 119 < Pr < 2650; 700 < RePr < 

8640

Nu = 1.13 (Re .Pr)0.5 (1-f)

f = 2.78 (RePr + 200)-0.18

Phương pháp màng film (Juyal, 2016):

h (W/m2.K) = 747.3 + 73.4Nb + 4.7S – 453.7Wb

Nb: Tổng số blade

S: Tốc độ rotor (rpm)

Wb: khối lượng blade = ρb. Ac.L

Mặt cắt blade Ac =  0.25π(y1) + y2.t


