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Resumo

A producdo de alimentos seguros, com alto valor nutricional e sensorial, é essencial para a
satisfacdo dos consumidores. O processamento térmico tem como objetivo inativar
microrganismos patogénicos e deterioradores, e enzimas por meio de alta temperatura, mas
evitando alteragdes indesejadas na qualidade do produto final. Este trabalho tem como objetivo
propor uma modelagem matematica para representar o tratamento térmico continuo de
alimentos liquidos em uma unidade piloto de pasteurizacdo tubular com relacdo a distribuicéo
de temperatura do produto, determinando coeficientes individuais de transferéncia de calor nas
secOes de aquecimento, retencdo e resfriamento, e validar experimentalmente o modelo
desenvolvido. A unidade piloto em estudo é equipada com um tubo de retencdo e utiliza dois
trocadores de calor tipo serpentina em casco em contracorrente para 0S processos de
aquecimento e resfriamento. Utilizaram-se trés fluidos modelos para o estudo da distribuigcdo
de temperatura, sendo dois fluidos Newtonianos (agua e mistura glicerina/agua 80% w/w) e um
ndo-Newtonianos (solucédo aquosa de carboximetilcelulose, CMC 1% wi/w), com o objetivo de
simular fluidos alimenticios. Foi introduzido no modelo um fator de aumento com o objetivo
de simular tubulagdes helicoidais como tubos retos, facilitando a modelagem do processo. O
coeficiente global de troca térmica e os fatores de aumento foram determinados
experimentalmente variando a temperatura de processo, de 60 a 120 °C com passo de 15 °C, e
a vazdo de 0,4 a 2,0 L/min com passo de 0,4 L/min. Foram propostas seis correlagdes semi-
empiricas para os coeficientes globais de troca térmica e trés correlacdes para os fatores de
aumento, em que ambos sdo dependentes dos nimeros de Reynolds e Prandlt, ajustados pela
minimizacdo da soma do erro quadratico para as cada uma das se¢cdes em estudo. Os perfis de
temperatura na parede e no centro do tubo, e temperatura média do fluido produto e utilidade
ao longo das secdes estudadas foram determinados pela modelagem bidimensional de
escoamento e troca de calor. O perfil de temperatura média no tempo médio de residéncia do
processo foi determinado pelo método das diferengas finitas. Foram realizados ensaios de
validacdo que posteriormente foram comparados com os valores simulados utilizando as
correlagdes do coeficiente global de troca térmica e fator de aumento determinadas
anteriormente. Os resultados da validacao foram satisfatorios, em que a maior diferenca entre

a temperatura experimental e prevista foi de 4 °C.

Palavras-chave: Modelagem matematica. Pasteurizacdo. Processamento térmico continuo.

Simulacao.



Abstract

Safe food production while retaining high quality is essential for the consumer’s satisfaction.
The objective of thermal processing is to inactivate pathogenic and deteriorating
microorganisms and enzymes with high temperatures, while avoiding collateral damages to the
final food quality. This work had the objective to propose a mathematical model that represents
the continuous thermal treatment of liquid foods in a tubular pasteurization equipment
correlating with the food temperature distribution, while obtaining individuals heat transfer
coefficients in the heating exchangers and holding tube, and experimental validation of the
model. The unit is equipped with a holding tube and two counter-flow helical coil heat
exchangers for heating and cooling. Three model fluids were used to study the temperature
distribution, two Newtonian fluids (water and glycerin/water 80% w/w mixture) and one non-
Newtonian fluid (carboxymethylcellulose, CMC 1% w/w solution), simulating food fluids. The
heat transfer enhancement factor was introduced to simulate a helical coil as a straight tube,
simplifying the mathematical modeling. The overall heat transfer coefficients and the heat
transfer enhancement factors were experimental estimated varying the temperature of the
heater, or process temperature, from 60 to 120 °C (15 °C steps) and flow rates from 0,4 to 2,0
L/min (0,4 L/min step). Six semi-empirical correlations of the overall heat transfer and three
correlations for the heat transfer enhancement factor coefficient were proposed as a function of
the Reynolds and Prandtl numbers, that they were adjusted optimizing the minimum square
error for each studied section. The center and tube wall temperature profiles, and the mean
product and utility temperature profiles along the studied sections were determined with the
flow and heat bidimensional modeling. The mean temperature profile within the mean residence
time was determined by forward finite difference method. Validation experiments were
compared with simulations using the global heat transfer and heat transfer enhancement factors
previously determined. The validation results were satisfactory, where the biggest temperature
difference between the experimental and simulated was 4 °C.

Keywords: Continuous thermal processing. Mathematical modelling. Pasteurization.

Simulation.
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1 INTRODUCAO

A producdo de alimentos com alto valor nutricional e sensorial é de importancia para
produtos reconhecidos e apreciados pelos consumidores. S&o necessarios procedimentos que
eliminem potenciais riscos a saude e que estendam a vida de prateleira do produto com minima
perda de valor nutricional e sensorial. O estudo e desenvolvimento de tecnologias térmicas e
ndo-térmicas para garantir a seguranc¢a dos produtos com menores alteracGes indesejadas tem
intensificado nos ultimos anos. Saguy et al. (2013) comentam sobre as tendéncias dominantes
que afetardo a engenharia de alimentos, entre elas: crescimento e envelhecimento da populagéo
mundial; bancos de dados que podem ser capturados e analisados; personalizac¢do dos alimentos
e saude; seguranca alimentar, meio-ambiente, sustentabilidade e responsabilidade social; e
inovacao de ecossistemas.

O processamento ou tratamento térmico possui como principal objetivo a inativagdo de
microrganismos patogénicos e deterioradores por meio da alta temperatura, assim como
enzimas indesejadas, garantindo a sua inocuidade e aumento da vida de prateleira (GUT,;
TADINI, 2015). O tratamento térmico é conduzido por meio de trocadores de calor no
processamento continuo de alimentos fluidos. A pasteurizacdo € um dos métodos mais
utilizados para o tratamento térmico continuo de alimentos, sendo dividido em trés etapas
principais: (1) aumento da temperatura do produto até a temperatura de processo; (2) retencdo
na temperatura de processo para inativar microrganismos ou enzimas; e (3) resfriamento até
temperatura de armazenamento (SINGH; HELDMAN, 2009).

Dentre os trocadores de calor utilizados nas etapas de aquecimento e resfriamento, 0s
trocadores de calor tubulares helicoidais oferecem vantagens na troca térmica e espago quando
comparados a trocadores de calor tubulares retos. Forma-se um efeito de mistura devido as
forcas centrifugas que atuam no fluido, aumentando os coeficientes de troca térmica e
uniformidade da temperatura radialmente (RUTHVEN, 1971). O aumento do coeficiente de
troca térmica esta associado com 0 aumento do nimero de Reynolds e geometria da tubulacéo,
portanto o coeficiente de troca térmica é maior ao utilizar trocadores de calor tubulares
helicoidais quando comparados as tubulacdes retas nas mesmas condi¢cBes de processo
(PRABHAJAN; RAGHAVAN; RENNIE, 2002). Os trocadores de calor a placas sao
comumente utilizados para o tratamento térmico de fluidos pouco viscosos, pois oferecem uma
maior facilidade de limpeza e manutencdo, reaproveitamento de energia, possibilidade de
aumento de capacidade pela adicdo de mais placas e por exigir um investimento capital menor
comparado a outros trocadores de calor (SINGH; HELDMAN, 2008).
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A inativacdo de enzimas e microrganismos em produtos alimenticios ocorre em grande
parte nas etapas de aquecimento e resfriamento (JUNG; FRYER, 1999). A modelagem
matematica permite o estudo da distribuicdo de temperatura do alimento liquido ao longo do
equipamento, resultando em um melhor estudo da inativacdo e impactos de cada etapa na
pasteurizagao.

A modelagem matematica propGe uma analogia a realidade do processo a partir de
modelos fisicos ou empiricos, normalmente de uma forma idealizada e simplificada (DATTA,
SABLANI, 2007). Para o uso do modelo certo é necessario a base teorica correta, caso
contrério, serd um ajuste de dados sem fundamento. A validacdo do modelo é a Ultima etapa da
modelagem, sendo necesséario o uso de condi¢des diferentes das utilizadas para o ajuste do
modelo (SAGUY, 2016).

Saguy (2016) comenta que outro fator importante para a modelagem sdo os dados
utilizados para ajuste e validacdo, tanto em questdo de disponibilidade, como confiabilidade e
precisdo. Um 6timo controle do sistema para a obtencdo dos dados e a escolha do modelo mais
adequado sdo essenciais para a melhor aproximacdo da simulacdo a realidade, e otimizacdo do
processo com objetivo de minimizar os efeitos indesejaveis. No caso do processamento térmico
de alimentos deseja-se manter as especificacdes nutricionais e sensoriais desejadas, garantindo

a inocuidade do produto.
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OBJETIVOS

Os objetivos do presente trabalho sao:

1) Desenvolver a modelagem matemética para representar o tratamento térmico
continuo de alimentos liquidos em um equipamento de pasteurizacdo com relacdo a
distribuicéo de temperatura no produto;

2) Determinar experimentalmente os coeficientes individuais de transferéncia de calor
nas secdes de troca de calor e tubo de retencdo (perdas para o ambiente) para
diferentes condi¢Oes de processamento, de forma a ajustar os parametros do modelo;

3) Determinar experimentalmente a difusividade térmica efetiva na direcdo radial nas
secOes de troca de calor e tubo de retencdo para diferentes condigbes de
processamento;

4) Validar experimentalmente 0 modelo matemaético térmico desenvolvido.
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3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1 Tratamento térmico de alimentos

No processamento de alimentos, o tratamento térmico é uma das técnicas mais usuais
para garantir a qualidade e seguranca do produto. Segundo a Agéncia Nacional de Vigilancia
Sanitaria (ANVISA, Brasil, 2001), a pasteurizacdo por batelada ou continua deve garantir a
segurancga do processo, ao eliminar microrganismos patogénicos. Este método se baseia na
aplicacdo de calor no alimento, com objetivo de inativar enzimas e microrganismos indesejados
até atingir a letalidade desejada com a menor perda possivel da qualidade nutricional e sensorial
do produto. A escolha do processo adequado e suas condi¢gdes operacionais influenciam na
qualidade e na vida de prateleira do produto (FELLOWS, 2017).

A pasteurizagdo é a técnica mais comum para 0 processamento térmico continuo de
alimentos liquidos. O processo pode ser dividido nas seguintes etapas: aquecimento do produto
até a temperatura de processo; retencdo do produto na temperatura de processo, inativando
enzimas e microrganismos; e resfriamento do produto até a temperatura de armazenamento ou
embalagem (JUNG; FRYER, 1999; SINGH; HELDMAN, 2009).

Para a avaliacdo da letalidade do processo, as etapas de aquecimento e resfriamento séo
consideradas idealmente instantaneas e a temperatura na retengdo constante. Porém, na prética,
todas as etapas do processo contribuem para sua letalidade. Segundo a Food and Drug
Administration (USA) apenas a secao de retencdo deve ser considerada para a determinacdo da
letalidade do processo, baseada no menor tempo de residéncia (particula com maior
velocidade). Jung e Fryer (1999) afirmam que o uso de tais hipoteses simplificadoras no
dimensionamento do processo resulta em seu superdimensionamento e sobre-processamento,
acarretando na perda de qualidade.

Estdo disponiveis comercialmente varios sistemas para processamento descontinuo ou
continuo de alimentos fluidos, que incluem trocadores de calor de superficie raspada, trocadores
a placa, trocadores de calor tubulares, aplicacdes de micro-ondas, sistemas com injecédo direta
de vapor e sistemas para esterilizagdo comercial para enlatamento (KUMAR et al., 2008;
MABIT et al., 2008; TUCKER; HEYDON, 1998). Nos processos em batelada (descontinuos),
0 tempo necessario para atingir a temperatura desejada e garantir a letalidade requerida €
suficiente para promover o sobre-processamento do produto. Isto porque o calor é transferido

para a parte externa deste, sendo que a parte interna demora mais a atingir a temperatura exigida
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para 0 processamento. Assim a parte externa é aquecida por mais tempo que 0 necessario
(JUNG; FRYER, 1999).

Jung e Fryer (1999) simularam o processamento térmico de alimentos liquidos néo-
Newtonianos em trocadores de calor bitubulares modelando o perfil de velocidades e
temperaturas no tubo interno em todo o processo. Os autores observaram que a inativacdo
térmica ocorre em grande parte nas etapas de aquecimento e resfriamento, acarretando no sobre-
processamento mencionado anteriormente.

Kechichian et al. (2012) realizaram a modelagem matematica de um processo térmico
continuo com um fluido pseudoplastico em um sistema tubular. Observaram a contribuicéo
consideravel dos processos de aquecimento e resfriamento para a letalidade, a necessidade do
aumento da temperatura de entrada no tubo de retencdo para compensar a perda de calor ao
ambiente, e a influéncia dos coeficientes difusivos efetivos de calor e massa na distribuicéo de

temperatura e letalidade do processo.

3.2  Conceitos de cinética de inativacao térmica

O aquecimento de alimentos com o objetivo de inativar microrganismos e enzimas pode
ser realizado por trocadores de calor (aquecimento convencional) ou por outras tecnologias
como ultrassom e micro-ondas. Normalmente a reducdo no numero de unidades formadoras de
colénias (UFC) por grama de produto a temperatura constante apresenta um perfil linear em um
grafico semilogaritmico, como apresentado na Figura 3.2.1, demonstrando uma cinética de
primeira ordem. A alta temperatura é letal a maioria dos microrganismos patogénicos, e 0
processo de inativagdo de microrganismos e enzimas depende da temperatura e tempo de

exposicao para atingir o nivel de letalidade desejado (GUT; TADINI, 2015).
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Figura 3.2.1 — Exemplo de relagéo entre a populacdo de microrganismos vidveis e o tempo em

processo isotérmico demonstrando uma cinética de primeira ordem.
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Fonte: GUT; TADINI, 2015.

Cao et al. (2018) estudaram a inativacdo termica das enzimas de polifenol oxidase e
peroxidase em sucos de bayberry por aguecimento convencional e ultrassom, e demonstraram
que esses fendmenos seguem uma cinética de primeira ordem. Lavarda et al. (2011) observaram
gue o modelo de Weibull (ndo linear) apresentou melhor ajuste aos dados experimentais, tanto
para o tratamento convencional quanto 6hmico, para a decomposi¢do da vitamina C em suco
de acerola.

Dentre os parametros utilizados para dimensionar o processo térmico, o valor de D
(tempo de reducdo decimal) representa a resisténcia termica de um microrganismo ou enzima.
Ele representa o tempo necessario para reduzir em um ciclo logaritmico (90%) a quantidade de
microrganismos ou atividade enzimatica de interesse a uma temperatura constante. Este
conceito é proveniente da hipdtese de que a inativacdo térmica obedece a uma cinética de
primeira ordem. A esterilizacdo comercial é fundamentada no conceito 12D, ou seja, uma
reducdo de 12 ciclos logaritmicos, em relacdo a populacdo inicial do microrganismo alvo
(TOLEDO, 2007; GUT; TADINI, 2015).

A Equacdo 3.2.1 representa a taxa de letalidade térmica:

dN

d tterm

= —kg. N (3.2.1)

em que N é o nimero especifico de microrganismos viaveis (UFG.m=ou UFG.g™?); tieym € O
tempo do processo térmico (s); e kg € a constante cinética de primeira ordem (s?).
Ao considerar que em t =0, N = N,, € rearranjar e integrar a Equacédo 3.2.1, obtém-se

a Equacdo 3.2.2:
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N t
N
W= _kR fdt
No 0
N
In (N—O) = —kpot (3.2.2)

Para a apresentacdo de um grafico semilogaritmico linear, é necessaria a transformacéo
do logaritmo natural para o logaritmo comum:
In(x) = In(10) .log(x) = 2,3026.log(x)

l(N)—230261 (N)— kp.t
nNO—, .log No_ R

N K.t
1 (—) - _ 3.2.3
VYA 23026 (3.2.3)
1 (N) __ !t 3.2.4
Og NO - D ( = )

O parédmetro cinético D é apresentado na Equagdo 3.2.4, sendo que D = 2,3026/kp.
Importante ressaltar que o valor de D é valido para uma dada temperatura de processamento.
Ou seja, quando ocorre um processo no qual a temperatura do alimento é diferente da
temperatura de referéncia, torna-se necessario relacionar D com a temperatura (GUT; TADINI,
2015). A representacdo matematica é analoga a Equacédo 3.2.4:

D _ (T - Tref)
log (Dref> = o (3.2.5)

em que D € o tempo de reducdo decimal (s) a uma temperatura T (K ou °C), D, € 0 tempo de
reducdo decimal (s) a uma dada temperatura de referéncia T, (K ou °C), e z € a aumento de
temperatura para provocar uma reducao de 90% no valor D (°C).

O valor de esterilizacdo SV (-) (do inglés sterilization value) € utilizado como critério
de letalidade de um processo térmico sobre a populacdo do microrganismo alvo. Na Equacéo
3.2.6, SV representa o numero de reducgdes decimais sobre N, sendo um valor de esterilizacdo

de SV =12, equivalente a “12 D”, que representa a reducdo decimal de 12 ciclos logaritmicos.

N

SV = —log <N—0) (3.2.6)

O tempo necessario para o tratamento térmico atingir um dado valor de SV é F (s), sendo
muito utilizado para representar o grau de letalidade de um processo térmico (CAO et al., 2018;
JUNG; FRYER, 1999; KUBO et al., 2018, MOHAMED, 2003; SERGMENT-MORENO,;
WELTI-CHANES, 2016). A partir das Equacdes 3.2.4 e 3.2.6, e fazendo t = F, obtém-se a
Equacéo 3.2.7:
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N
F = —log (N—>D =SV.D (3.2.7)
0

A letalidade térmica parte da relacdo entre tempo e temperatura necessaria para atingir
o0 grau de esterilizacdo desejado. Define-se F, (S) como o tempo necessario de processo para
atingir o valor de SV desejado na temperatura de referéncia, Tp,= 121,1 °C = 250,0 °F (GUT;
TADINI, 2015). Substituindo a Equacdo 3.2.7 na Equacdo 3.2.5 para 0 mesmo valor de SV

desejado, determina-se F para outras temperaturas, obtendo-se as Equacdes 3.2.8 e 3.2.9.

F (121,1°C —T)

—) = 3.2.8
log (Fo) ZR ( )
F (121,1°C-T)

By 10 =r (3.2.9)

Alternativamente, pode-se utilizar uma temperatura de referéncia diferente do padréo
de 121,1°C, gerando as Equagdes 3.2.10 e 3.2.11:

F (Tref - T)
g (Fre) . ( )
F (Tref_T)
=10 = (3.2.11)
Fref

3.3  Reologia e escoamento

Reologia € a ciéncia que estuda o escoamento e deformacéo de sélidos e fluidos sob
influéncia de forcas mecanicas. O estudo das propriedades reoldgicas de um alimento é
importante para o dimensionamento de um processo, fornecendo informacdes para os calculos
de engenharia em industrias de alimentos tais como selecdo de bombas, trocadores de calor e
dimensionamento de tubulacbes e evaporadores (STEFFE,1996; IBARZ; BARBOSA-
CANOVAS, 2002).

Produtos alimenticios normalmente sdo considerados viscoelasticos, comportamento
intermediario entre solidos (elasticos) e liquidos (inelasticos). Materiais inelasticos podem ser
divididos em Newtonianos e ndo-Newtonianos, sendo o Ultimo dependente ou ndo do tempo de
cisalnamento (STEFFE,1996; IBARZ; BARBOSA-CANOVAS, 2002).

Fluidos com comportamento Newtoniano possuem uma relacdo diretamente
proporcional entre a tensdo de cisalhamento e taxa de cisalhamento, além de viscosidade
constante a uma dada temperatura independente da taxa de cisalhamento. Viscosidade é

definida como a resisténcia interna ao escoamento e € um parametro importante para a escolha
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e dimensionamento de equipamentos. Refrigerantes, solugdes diluidas, mel, chd, café, vinhos,
cerveja e leite sdo fluidos Newtonianos (IBARZ; BARBOSA-CANOVAS, 2002). A lei de
Newton para esses fluidos € apresentada na Equacao 3.3.1 (STEFFE, 1996):

o=u.y (3.3.1)
em que o € a tensdo de cisalhnamento (N.m), u é a viscosidade dindmica ou absoluta (Pa.s) e
¥ € a taxa de cisalhamento (s2).

Os fluidos ndo-Newtonianos sdo aqueles nos quais a relacdo entre a taxa e a tensao de
cisalhamento ndo ¢é linear, e em alguns casos ocorre a presenca de uma tensao residual, que
representa a tensdo minima para se iniciar o escoamento. Pode-se dividir os fluidos n&o-
Newtonianos em pseudoplasticos, em que a viscosidade aparente diminui com o aumento da
taxa de cisalhamento; e dilatantes, em que a viscosidade aparente aumenta com o aumento da
tensdo de cisalhamento. A equacdo geral que descreve o comportamento de um fluido ndo-
Newtoniano com tensdo residual € o modelo Herschel-Bulkley, apresentado na Equagéo 3.3.2
(STEFFE, 1996). Se o valor de g, for igual a 0, a equacdo € conhecida como Lei de Poténcia.

0 = Koo - (¥)re0 + 0 (3.3.2)
em que K., € 0 indice de consisténcia (Pa.s”), n,., € 0 indice de comportamento (-) e g, € a
tensdo de cisalhamento residual (N.m).

Fluidos que apresentam tens&o residual e sdo submetidos a uma tenséo abaixo desta,
apresentam caracteristicas de um solido. Tal efeito € importante no projeto e controle de
qualidade no processamento de fluidos com essa caracteristica, como requeijdo, margarina e
iogurte (STEFFE,1996; IBARZ; BARBOSA-CANOVAS, 2002).

Berto et al. (2003) analisaram as propriedades reoldgicas de solucdo aquosa de 65% de
acucar e 0,1% de carboximetilcelulose (CMC) para as temperaturas entre -10 e 50 °C utilizando
um viscosimetro rotacional equipado com um cilindro coaxial. Os autores concluiram que a Lei
de Poténcia € o melhor modelo que representa o comportamento da solucdo. O modelo proposto
representou o comportamento reoldgico de suco concentrado de laranja a 65 °Brix e 7% de
concentragéo de polpa entre as temperaturas de 10,1 e 30 °C. Gratdo, Silveira Jr. e Telis-Romero
(2007) determinaram as propriedades reoldgicas do suco de graviola para as temperaturas entre
0,4 e 68,8 °C utilizando o mesmo equipamento, considerado como fluido pseudoplastico. Eles
utilizaram um procedimento de estimacao néo linear para o ajuste da curva. A Lei de Poténcia
representou o comportamento reolégico do suco de graviola.

A Figura 3.3.1 exemplifica a relagdo entre a tenséo e taxa de cisalhamento dos fluidos

Newtonianos e ndo-Newtonianos. Os parametros da Equacédo 3.3.2 sdo dependentes do tipo de



32

fluido ndo-Newtoniano estudado. Na Tabela 3.3.1 é apresentada a relacdo desses parametros

com o tipo de fluido.

Tabela 3.3.1 — Casos especiais do modelo de Herschel-Bulkley.

Fluido Koo Nyeo oy

Herschel-Bulkley >0 0<n<ow >0
Newtoniano >0 =1 =
Pseudoplastico >0 0<n<l1 =
Dilatante >0 1< n<o =

Plastico de Binghan >0 =1 >0

Fonte: Adaptado de Steffe (1996).

Figura 3.3.1 — Grafico de tensdo de cisalhamento por taxa de cisalhamento para fluidos
newtonianos e ndo-newtonianos.

a) Newtoniano

b) Dilatante

c) Pseudoplastico

d) Fluido de Bingham

e) Pseudoplastico com ao

AN

\

Y

Fonte: IBARZ; BARBOSA-CANOVAS, 2002.

3.4  Distribui¢cdo do tempo de residéncia

Assumindo um escoamento em regime permanente e sem mudancas de densidade, o
tempo necessario para um elemento de fluido atravessar todo o sistema é chamado de tempo de

residéncia teorico ou de tempo espacial. O tempo espacial () é calculado pela razéo entre o
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volume interno do sistema (V) e a vazdo volumétrica (Q), conforme a Equacéo 3.4.1 (FOGLER,
2006; LEVENSPIEL, 1999):

T=— (3.4.1)

Em um reator tubular ideal de escoamento empistonado, todo o elemento de fluido que
deixa o sistema permaneceu em seu interior por um periodo idéntico de tempo. Contudo, nos
reatores ndo ideias, 0os elementos de fluido podem permanecer por tempos diferentes no seu
interior (FOGLER, 2006; LEVENSPIEL, 1999).

Existem dois tipos de reatores ideais, o reator continuo de mistura perfeita, ou CSTR
(do inglés Continuous Stirred Tank Reactor); e o reator tubular de escoamento pistonado, ou
PFR (do inglés Plug Flow Reactor). No CSTR, a alimentacdo se mistura rapidamente com o
material existente no reator. Logo, parte do elemento de fluido deixa o reator quase que
imediatamente enquanto o restante permanece por um longo periodo de tempo. No caso dos
PFRs ndo ha mistura axial, e o elemento de fluido atravessa o reator de forma alinhada
(FOGLER, 2006).

Os desvios que ocorrem dos modelos ideais sdo devidos aos fendmenos a seguir: i)
escoamento preferencial, que é a diferenca de tempo de escoamento entre moléculas do fluido,
e que faz algumas particulas escoarem mais rapido que as outras; ii) zonas mortas, regiées nas
quais ndo ocorre mistura do fluido e possuem baixa interacdo com as regides ativas; iii) reciclo,
em que o fluido é recirculado para o interior do equipamento; iv) curto-circuito, em que
elementos do fluido escoam diretamente para a saida sem passar por todo o interior do
equipamento (FOGLER, 2006). Tais desvios podem ser detectados experimentalmente pela
andlise das curvas da distribuicdo de tempos de residéncia (DTR) e pela compara¢do com 0
esperado para um reator ideal. O estudo da DTR possui dois usos principais para caracterizar
reatores nao-ideias: diagnosticar problemas de reatores em operacao; e prever conversdes nos
reatores.

Para determinar a DTR experimentalmente injeta-se na entrada do equipamento uma
substancia quimica inerte, chamada de tracador; e mede-se a concentracdo deste, em funcdo do
tempo na saida do sistema em regime permanente de operacao. E necesséria a escolha de um
tracador ndo-reagente que seja facilmente detectavel, solivel e que ndo altere
significativamente as propriedades do fluido do processo. Os tragadores normalmente utilizados
sdo materiais coloridos e/ou radioativos. Os métodos mais usados de injecdo para a
determinacdo da DTR sdo de perturbacdo em pulso e perturbacdo em degrau (FOGLER, 2016).
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Na perturbagdo em pulso, uma quantidade de tragador é injetada instantaneamente na
corrente de alimentacdo do reator, no menor tempo possivel. Essa técnica possui algumas
dificuldades relacionadas com a obtencdo de um pulso ideal na entrada do reator, sendo
necessaria a injecdo em um ponto em que é desprezivel a dispersdo até a entrada para o sistema.
A perturbacdo em degrau consiste na adigdo constante de tragador na alimentagdo, medindo-se
a concentracdo ao longo do tempo na saida do reator até que a concentragdo do efluente seja
idéntica a de alimentacdo (FOGLER, 2006).

A funcdo distribuicdo da idade de saida, Equacdo 3.4.2, caracteriza o intervalo de tempo
que os elementos de fluido permanecem no reator, podendo ser determinada pelo ensaio de
perturbagdo em pulso (FOGLER, 2006; LEVENSPIEL, 1999):

Ce(t)
J,oCo(®) at

em que E(t) é a distribuicdo da idade de saida (s) e C, é a concentracéo de saida do tracador

E(t) = (3.4.2)

(kg.m3) para um determinado tempo t (s)
No ensaio de perturbacdo em degrau pode-se determinar diretamente a distribuicéo
cumulativa, Equacéo 3.4.3 (FOGLER, 2006; LEVENSPIEL, 1999):

F.(t) = f tE(t) dt (3.4.3)
0
em que F.(t) é a distribuicdo cumulativa (-).
As DTRs podem ser comparadas a partir do tempo médio de residéncia, definido pela
Equacdo 3.4.4 (FOGLER, 2006; LEVENSPIEL, 1999):
f0°° t.E(t) dt
" [PE@dt
sendo,
f ooE(t) dt=1
0
logo,

tym = foot.E(t) dt (3.4.4)
0

em que t,, € o tempo de residéncia médio (s).

Sdo utilizados modelos matematicos para descrever o comportamento do escoamento
do fluido como: modelo de dispersdo axial, modelo de tanques em série, modelo laminar
modificado e modelo compartimentado (FOGLER, 2006; LEVENSPIEL, 1999).
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Pegoraro, Marangoni e Gut (2012) estudaram quatro modelos de DTR derivados de
perfis de velocidade ndo ideais em tubos. Todos 0os modelos apresentaram assimetria na curva
E, um fator caracteristico de escoamento laminar em sistemas reais. Eles utilizaram os modelos
propostos para representar a DTR de trés sistemas tubulares escoando fluidos Newtonianos e
pseudoplasticos a diversas vazoes.

Fortes (2018) determinou a DTR de uma unidade piloto de pasteurizacdo continua
assistida por micro-ondas, equipamento Microwave Lab25-UHT/HTST EMVH
(MicroThermics, EUA). Foram estudadas as se¢des de pré-aquecimento, resfriamento, diversos
tubos de retencdo, usando o método da perturbacdo em pulso. Siguemoto et al. (2018)
estudaram o mesmo equipamento, determinando os perfis de temperatura no tempo médio de
residéncia para todas as secoes.

A introdugdo do conceito de difusividade massica efetiva radial possibilita a
consideracdo dos efeitos de mistura separado do perfil de velocidade. O efeito de mistura
aumenta a difusividade massica decorrente da interacdo e mistura entre as ldaminas do fluido,
devido a vibragdes mecanicas, imperfei¢cdes na tubulacdo, acessorios de tubulacéo, uso de tubos
corrugados, variagOes de densidade e flutuagdo das vazbes. A consideragdo da difusividade
maéssica efetiva radial permite incluir esses efeitos nas equagdes utilizadas na simulagdo e
modelagem de forma simplificada. A modelagem de um tubo reto considerando a difusividade
massica efetiva radial, proporciona uma boa aproximacdo do escoamento destes reatores de
maior complexidade para modelagem (DANTAS; PEGORARO; GUT, 2014).

A difusividade massica radial em reatores tubulares para o escoamento nao-Newtoniano
pode ser estimada a partir da determinagédo da DTR. Para a modelagem de um reator tubular
ndo-isotérmico, o tempo espacial pode ser substituido pelo tempo médio de residéncia e a
difusividade radial efetiva pode ser introduzida no modelo considerando a dispersao, gerando
resultados confiaveis (DANTAS; PEGORARO; GUT, 2014).

35 Conceitos de transferéncia de calor

Transferéncia de calor é energia térmica em transito devido uma diferenca de
temperatura no espaco (INCROPERA et al., 2013). A diferenca de temperatura no espaco pode
ser representada pelo gradiente de temperatura, que é comumente utilizado nas equacdes
diferencias de transferéncia de calor. A transferéncia de calor pode ser separada em trés modos:

conducdo, conveccdo e radiacéo.
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Conducéo é a transferéncia de energia das particulas mais energéticas para as menos
energéticas de uma substancia devido as interacfes de proximidade entre elas. Devido ao seu
carater microscopico, € considerado que ndo ha movimento global ou macroscopico na
transferéncia, sendo que ndo depende se 0 meio estd em movimento ou estagnado
(INCROPERA et al., 2013). A forma tridimensional da lei de Fourier, Equagéo 3.5.1, descreve
o transporte molecular de calor em meios isotrépicos, sem diregdes preferenciais, que implica
gue a condutividade térmica ndo depende da direcdo. O sinal negativo possui sentido fisico,
pois o fluxo térmico serd positivo quando o gradiente possuir valor negativo (BIRD;
STEWART; LIGHTFOQT, 2002):

q = —kVT (3.5.1)
em que g’ € o vetor de fluxo de calor (W.m™), k é a condutividade térmica (W.m1.K?') e VT ¢é
o vetor gradiente de temperatura (K.m™).

A conveccdo € caracterizada pelo movimento global, ou macroscépico, do fluido,
juntamente com o movimento molecular aleatorio (difusdo). Comumente. € utilizado o termo
conveccao para identificar o transporte cumulativo com a conducdo e o termo advecgdo para
falar exclusivamente sobre o transporte devido ao movimento global do fluido (INCROPERA
etal., 2013).

Radiacdo é a propagacdo de um conjunto de particulas de fotons ou quantas; ou,
alternativamente, pode ser visto como a propagacao de ondas eletromagnéticas. Ao contrario
da conducéo e conveccéo, a radiagdo ndo necessita da presenga de um meio material para a sua
propagacdo (INCROPERA et al., 2013).

A conservacdo de energia, que engloba os modos de transferéncia de calor, pode ser
definida pela Equagdo 3.5.2 (BIRD; STEWART; LIGHTFOQOT, 2002; DEEN, 1998):

.~ DT 2
pCPE: kV‘T + Hy

ou
. 0T A L 5
pCpE + pCpvVT = kV°T + Hy (3.5.2)

em que p é a massa especifica (kg.m?), C, é a capacidade calorifica (J.kg?.K™) e Hy, é o termo

fonte ou de geragdo (W.m?3).

ar

50 © termo advectivo ou

Na equagdo é possivel observar o termo transiente pC,

convectivo pCpﬁVT, o termo de condugdo kV2T e o termo de geracdo H, em que a radiacdo

pode ser considerada. A Equacéo 3.5.3 apresenta a equacdo em coordenadas cilindricas (BIRD;
STEWART; LIGHTFOQT, 2002; DEEN, 1998):
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. 0T OT wvgadT oT -k 10( (')T) 1 0°T 0°T
B ror

pCp(E+vra+ - 69+UZ£) T +—l+ Hy (3.5.3)
em que v,, vy e v, sdo as velocidades nas direcOes radial, angular e axial, respectivamente
(m.sh), r é a coordenada radial (m), 6 € a coordenada angular (-) e z a coordenada axial (m).

Nos estudos de fendmenos de transportes, sdo utilizadas algumas equagdes
adimensionais para a consideracdo de hipdteses simplificadoras e condi¢fes de contorno para
as equacdes de balanco. Alguns exemplos seriam os numeros de Reynolds, Péclet, Nusselt e
Prandtl.

O numero de Reynolds, Equacdo 3.5.4, indica a importancia relativa das forgas de
inércia e viscosas do sistema. Um valor baixo do nimero de Reynolds demonstra que as forgas
viscosas sao grandes em comparagdo com as forcas inerciais. Valores elevados do numero de
Reynolds indicam turbuléncia no escoamento (BIRD; STEWART; LIGHTFOOT, 2002).

_ pvly
u
em que Re é o nimero de Reynolds (-), v é a velocidade (m.s?), I, é o comprimento

Re (3.5.4)

caracteristico (m) e u é a viscosidade dinamica (kg.m™2.s™?).

O numero de Péclet térmico demonstra a relacdo entre conveccdo térmica e
condutividade no transporte de energia, enquanto o numero de Péclet massico demonstra a
relacdo entre conveccdo massica e difusdo no transporte de massa. A Equacdo 3.5.5 apresenta
0 nimero de Péclet térmico. Para valores elevados, a condutividade pode ser desprezada na
direcdo de escoamento, pois a conveccao tera a maior influéncia no processo de transferéncia
de energia térmica (DEEN, 1998).

Pe = vlokﬂ (3.5.5)

em que Pe € o numero de Péclet (-).

O numero de Nusselt apresenta a proporcdo entre conveccdo e conducdo na
transferéncia de calor por uma interface, como apresentado na Equacgéo 3.5.6. O numero de Biot
ndo deve ser confundido com Nusselt. Apesar de defini¢6es similares, para o nimero de Nusselt
os termos de conducgéo e convecgdo sdo atribuidos a uma Unica fase, sélida ou fluida; enquanto
no caso do nimero de Biot é referido as duas fases, solida e fluida (DEEN, 1998):

hl,
Tk
em que Nu € o nimero de Nusselt (-) e h é o coeficiente convectivo de troca térmica

(W.m2.K?).

Nu (3.5.6)
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O problema de Graetz para a transferéncia de calor para tubos retos em escoamento
laminar foi extensivamente estudado e correlagcBes com o nimero de Nusselt estdo disponiveis
na literatura para fluidos Newtonianos e ndo-Newtonianos (LYCHE; BIRD, 1956;
JOHNSTON, 1994; RICHARDSON, 1979; WEIGAND; GASSNER, 2007). No caso de tubos
helicoidais, a modelagem matematica torna-se complexa e normalmente depende de
correlagGes empiricas (MORAIS; GUT, 2015; PAWAR; SUNNAPWAR, 2013; PIMENTA;
CAMPOS, 2013).

Morais e Gut (2015) adaptaram o problema de Graetz para a consideracao de efeitos de
mistura introduzindo o parametro de difusividade térmica efetiva, simplificando a modelagem
para a simulagéo da transferéncia de calor em sistemas tubulares. A utilizagdo da difusividade
térmica efetiva permite a modelagem de sistemas com caracteristicas de efeitos de mistura
como tubulagdes retas, sem a necessidade de descrever condi¢des e geometrias complexas.

A proporcéo entre a difusividade de momento e a difusividade térmica é caracterizada
pelo numero de Prandtl (Equacéo 3.5.7) representando o tamanho das camadas limites térmica
e de momento (DEEN, 1998):

pr — % (35.7)

em que Pr é o nimero de Prandtl (-).

Para a transferéncia de calor unidimensional sem geracéo interna de energia, 0 conceito
de resisténcia térmica pode ser aplicado para estimar o coeficiente global de transferéncia de
calor. A resisténcia térmica é definida como a razdo entre um potencial motriz e a
correspondente taxa de transferéncia de calor. As resisténcias térmicas para a conducdo em uma
placa plana e para a conveccao sdo apresentadas nas Equacdes 3.5.8 e 3.5.9, respectivamente
(INCROPERA et al., 2013):

e

Reona = Zlcza (3.5.8)
1

Reony = W (3.5.9)

em que R,,q & a resisténcia térmica para a conducéo através de uma placa plana (K.W™), R onp
é a resisténcia convectiva (K.W™), e, € espessura da placa (m), e A é a &rea de contato (m?).

O coeficiente global de transferéncia de calor parte da analogia da lei do resfriamento
de Newton, Equacéo 3.5.10, e pode ser determinado por meio de experimentos. Esta equacao é
vélida para a transferéncia de energia unidimensional em estado estacionario. O seu uso é
conveniente em sistemas compostos por camadas de diferentes materiais, além de ser associado

com o somatorio das resisténcias térmicas (Equagédo 3.5.11) (INCROPERA et al., 2013).
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q =U.A. ATy, (3.5.10)

ATy, 1
R= —=— 3.5.11
2 q U.A ( )

em que g é o calor transferido (W), U é o coeficiente global de transferéncia de calor
(W.m2.K?), ¥R é o somatorio das resisténcias térmicas convectivas e condutivas do sistema
(K.WY), e ATy, é a diferenca de temperatura média logaritmica, DTML (K).

A difusividade térmica a (m#s) (Equacdo 3.5.12) é a relacdo entre a capacidade do
material de conduzir energia térmica e & sua capacidade de armazena-la, sendo essa a relagdo
entre a condutividade térmica e a capacidade calorifica volumétrica. Materiais com numeros
elevados de a respondem rapidamente a mudancas de temperaturas neles impostas
(INCROPERA et al., 2013).

a=—5 (3.5.12)

3.6  Troca térmica em processos de pasteurizacao

Como mencionado na Se¢do 3.1, a pasteurizacdo continua pode ser dividida nas etapas
de aquecimento do produto até a temperatura desejada, retengdo do produto na temperatura de
processo e resfriamento do produto até a temperatura de armazenamento ou embalagem (JUNG,;
FRYER, 1999; SINGH; HELDMAN, 2009). A etapa de aquecimento convencional em
sistemas de pasteurizacdo continuos é realizada por trocadores de calor, podendo ser tubulares,
a placas ou de superficie raspada. As propriedades do fluido afetam o0s processos de
aquecimento e resfriamento. Dentre estas propriedades, a viscosidade aparente é a que recebe
maior destaque por afetar tanto o escoamento como a transferéncia de calor (SINGH;
HELDMAN, 2008).

Para o tratamento térmico de fluidos pouco viscosos sao utilizados trocadores de calor
a placas. Eles sdo amplamente utilizados na industria de leite e bebidas, devido a facilidade de
limpeza e manutencdo, reaproveitamento de energia, possibilidade de aumento de capacidade
pela adicdo de mais placas e por exigir um investimento capital menor comparado a outros
trocadores de calor (SINGH; HELDMAN, 2008).

Para processos envolvendo alimentos como polpas, produtos lacteos e maionese, que
possuem viscosidade alta ou média e particulas em suspensao, como fibras, o uso de trocadores
de calor tubulares é mais adequado para o aquecimento e/ou resfriamento. Os trocadores

tubulares possuem o canal de escoamento maior quando comparado ao trocador de calor de
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placas, o que diminui a chance de entupimento (KAKAC; LIU, 2002; LEWIS; HEPPELL,
2000; SINGH; HELDMAN, 2008).

Trocadores de calor tubulares de superficie raspada sdo comumente utilizados no
processamento de produtos alimenticios de elevada viscosidade, com particulas em suspensédo
e que podem causar incrustacdo nos equipamentos e tubulagfes. Devido a vantagem de
constante raspagem mecanica nas paredes, a resisténcia a transferéncia de calor diminui. No
processo de raspagem, a rotacdo das laminas deve ser controlada para ndo provocar alteracdes
nas caracteristicas sensoriais do alimento e deve garantir uma boa taxa de transferéncia de calor.
Isto resulta em um volume de producéo relativamente reduzido (LEWIS; HEPPELL, 2000;
SHINGH; HELDMAN, 2008).

Trocadores de calor tubulares helicoidais oferecem vantagens na troca térmica e espaco
quando comparados a trocadores de calor tubulares retos. Devido as forcas centrifugas que
atuam no fluido em escoamento, forma-se um efeito de mistura que resulta no aumento dos
coeficientes de troca térmica e distribuicdo uniforme da temperatura no raio, principalmente
para escoamento laminar (RUTHVEN, 1971). Este fenbmeno foi detalhado por Dean (1927,
1928) que obteve uma equacdo aproximada para a velocidade do fluido em fungédo de sua
posicao, resolvendo analiticamente a equacao de Navier-Stokes para o escoamento de um fluido
viscoso incompreesivel. Prabhajan, Raghavan e Rennie (2002) afirmaram que o coeficiente de
troca térmica aumenta com a utilizacdo de trocadores de calor tubulares helicoidais quando
comparados as tubulages retas nas mesmas condi¢des de processo.

Para estudos de trocadores de calor tubulares helicoidas, o nimero de Dean (Equacao
3.6.1) avalia o comportamento do escoamento quando comparado com trocadores de calor
tubulares retos. Para valores do numero de Dean abaixo de 17, os efeitos de mistura sdo
despreziveis e a distribuicdo de velocidades poder ser descrita pelas equagdes de Dean (1927).
Para valores acima de 100 os efeitos de mistura sdo predominantes (JANSSEN;
HOOGENDOORN, 1978).

Dn = Re. /ﬂ (3.6.1)
dheli

em que Dn é o0 numero de Dean (-), d;,; € 0 didmetro interno da tubulacdo (m), e dj;; € 0
didmetro de curvatura da tubulagdo (m).

Chen e Zhang (2003) demonstraram que as forgas centrifugas transformam de uma
forma complexa os perfis de velocidade e temperatura no escoamento. Eles também afirmaram
gue conforme aumenta a temperatura do fluido, os efeitos de mistura sdo intensificados. As

estruturas dos perfis de temperaturas sdo dependentes do nimero de Prandtl; sendo que, para o
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valor de 0,71, o perfil de temperatura é similar ao perfil axial de velocidade. Para valor do
numero de Prandtl de 40, o perfil axial de velocidade pode ser ignorado e o perfil de temperatura
é governado pelo escoamento secundario (CHEN; ZHANG, 2003).

O aquecimento convencional em trocadores de calor promove 0 sobre-processamento
do fluido alimenticio, pois o tempo necessario para a parte mais interna do material atingir a
temperatura desejada resulta no sobreaquecimento da parte mais externa (JUNG; FRYER,
1999). Qutra alternativa para o aquecimento de fluidos alimenticios seria pela tecnologia de
micro-ondas, que possui como vantagem o0 aquecimento volumétrico e menor tempo de
aquecimento, que impede o superaquecimento das paredes da tubulacdo em relagdo ao centro
do produto (KUMAR et al., 2008; SALAZAR-GONZALEZ et al., 2012).

No processamento térmico assistido por micro-ondas, o alimento ndo processado escoa
por um tubo de vidro ou politetrafluoretileno (Teflon®), e é aquecido em uma cavidade ligada
a um magnetron por uma guia de onda (CORONEL; SIMUNOVIC; SANDEEP, 2003;
CORONEL et al., 2005; KUMAR et al., 2007). Ao sair da cavidade, o alimento escoa para a
secdo de retencdo, onde é mantido na temperatura de processo. Posteriormente o alimento é
resfriado por um trocador de calor tubular. O sistema possui sensores de temperatura para o
controle de temperatura de entrada e saida em cada secédo, alem de sensores de fibra Optica para
0 monitoramento da temperatura na cavidade (CORONEL; SIMUNOVIC.; SANDEEP, 2003;
CORONEL et al., 2005; KUMAR et al., 2007; KUMAR et al., 2008).

Tuta e Palazoglu (2017) demonstraram 0s efeitos da viscosidade em um processo
continuo de aquecimento de alimentos assistido por micro-ondas em tubulagdes helicoidais.
Quando comparadas a agua destilada, as solu¢cbes com CMC (carboximetilcelulose)
apresentaram uma maior taxa de aquecimento, mas com menor uniformidade. Devido ao uso
das tubulagdes helicoidais no aquecimento, as temperaturas das solu¢@es foram mais uniformes
quando comparadas com tubulacGes retas, mesmo com a auséncia do efeito de mistura (TUTA,
PALAZOGLU, 2017).
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4 MATERIAIS E METODOS

Neste trabalho, foi desenvolvido um modelo matematico semi-empirico para o calculo
dos coeficientes globais de transferéncia de calor para as se¢fes de aquecimento, retencédo e
resfriamento de uma unidade piloto de pasteurizacao assistida por micro-ondas. Com o objetivo
de simular um alimento em processamento, utilizaram-se fluidos Newtonianos (agua e mistura
glicerina/agua 80% wi/w) e ndo-Newtoniano (solucdo aquosa de carboximetilcelulose, CMC
1% wi/w), e para o aquecimento e resfriamento o fluido de utilidade foi a 4gua. Foram realizados
ensaios experimentais para 0 ajuste dos parametros dos modelos unidimensional e
bidimensional propostos para as determinac¢des das distribui¢es de temperatura do produto e
utilidade.

4.1  Unidade piloto

Foi utilizada a unidade piloto de pasteurizacdo assistida por micro-ondas Microwave
Lab25-UHT/HTST EMVH (MicroThermics, EUA), Figura 4.1.1, para o processamento térmico
continuo dos fluidos modelos escolhidos. O equipamento foi desenvolvido para o
processamento térmico de alimentos liquidos com vazdo nominal de 0,5 L/min e maxima de
3,0 L/min, temperaturas de processamento entre 72 e 150 °C e tempos de retencdo de 6, 12 e
18 segundos. O monitoramento das variaveis do processo € realizado por um painel LCD,
sensivel ao toque, integrado ao equipamento, que disponibiliza informacgdes dos valores de
vazdo, temperatura e pressdo do sistema por meio de controladores e sensores distribuidos ao

longo do processo.

Figura 4.1.1 — Interior do equipamento Microwave Lab25-UHT/HTST EMVH.

Fonte: O autor (2018).
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A Figura 4.1.2 apresenta 0 processo esquematicamente, indicando as posicoes dos
medidores de temperatura e de pressdo distribuidos ao longo do processo, e as se¢des separadas
por pontos de controle numerados de 0 a 9, em que as sec¢Bes apresentadas sdo a alimentacao,
pré-aquecimento, aquecimento por micro-ondas, retencdo, resfriamento e armazenamento
delimitadas pelos pontos de controle 0, 1-2, 3-4, 5-6, 7-8 e 9, respectivamente. Na Figura 4.1.1,
as secOes de pré-aquecimento, aquecimento por micro-ondas, retencdo e resfriamento estdo
numeradas de 1 a 4. O alimento € introduzido no tanque de alimentacdo de capacidade de 30 L
e transportado por uma bomba de deslocamento, tipo monofuso excéntrico, para a unidade de
processamento térmico continuo. O alimento escoa no pré-aquecedor pela serpentina interna,
enquanto a utilidade (agua quente) escoa no casco em contracorrente e é aquecida em um
circuito com controle de temperatura e poténcia. O aquecedor possui poténcia maxima de 18
KW e pode operar até 130 °C, mas temperaturas superiores podem danificar a bomba do

aquecedor.

Figura 4.1.2 — Fluxograma do processo continuo de pasteurizacao.

ENTRADA DUPLA DE PRODUTO

e

GUIADE ONDAS

RESERVATORIO

DO PRODUTO
® TRATADO
TERMICAMENTE

O o |P

BOMBA DE
DESLOCAMENTO
POSITIVO e _@ e

Fonte: Adaptado de Siguemoto et al. (2018).

é@ C

Em seguida o alimento escoa por um aplicador de micro-ondas focalizadas, ligado por
guias de ondas a um magnetron, onde pode aquecer o alimento até 150 °C. O magnetron opera
a 2450 MHz e com poténcia nominal de 6 kW, e estd equipado com um sensor de poténcia
refletida e conectado ao Microwave Power Meter. Este sensor € utilizado para ajustar a poténcia
refletida para 0 magnetron, por meio do sintonizador de micro-ondas composto por trés pinos.
E necessario o ajuste manual dos pinos com a finalidade de obter a menor poténcia refletida
possivel, méaximo de 20 W.
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O alimento passa em seguida pelo tubo de retencdo. Na sequéncia, o produto aquecido
é resfriado em um trocador de calor, tipo serpentina em casco, com agua proveniente do chiller
MAS-5-RI-220/C (Mecalor, Brasil), que opera com um set point de temperatura de 5 °C.

As tubulagBes da unidade de processamento térmico para escoamento do fluido
alimenticio possuem didmetro nominal de 3/8” (didmetro interno de 7,7 mm) ou 1/2” (didmetro
interno de 9,4 mm) dependendo da se¢do, sendo o material de construgdo aco inoxidavel
(MGNewell, EUA). Os cascos dos trocadores de calor possuem diametros externos de 162 mm
(didmetro interno de 156 mm) e 161 mm (didmetro interno de 155 mm); e raios de curvatura de
66 mm e 65 mm, para as secdes de aquecimento e resfriamento, respectivamente. Os
comprimentos das tubulacdes (L), diametros internos (d;,,;) € tempos espaciais () para a vazao
nominal do equipamento (0,5 L/min) sdo apresentados na Tabela 4.1.1. O comprimento das
secOes foram estimado a partir dos volumes internos medidos por Siguemoto et al. (2018),
sendo Vi = (m.d%,..L)/4, em que V;,, € o volume interno da se¢do (m3). Contudo, as secBes
de aquecimento, retencdo e resfriamento possuem tubulacdes até os conectores, que foram
inclusas na estimativa dos volumes internos, sendo necessarias as correcdes de seus

comprimentos para os calculos de troca térmica.

Tabela 4.1.1 — Diametros, comprimentos estimados e tempo espacial calculado para vazdo

nominal de 0,5 L/min.

Secdo Descricdo T(3) dipe (MmM) L (m)

0-1 Entrada e bomba 87,1 7,7 15,41

1-2 Aquecedor 52,5 7,7 9,15

2-3 Tubulacdo entre aquecedor e aplicador de 2,5 7,7 0,52
micro-ondas

3-4 Aplicador de micro-ondas 19 6,7 0,45

4-5 Tubulagdo entre aplicador de micro-ondas e 1,8 7,7 0,37

tubo de retencéo

5-6 Tubo de retencéo 14,3 7,7 2,42
6-7 Tubulagdo entre tubo de retencéo e resfriador 3,9 7,7 0,82
7-8 Resfriador 83,5 9,4 9,89
8-9 Tubulacdo entre resfriador e saida 20,4 7,7 2,52

Fonte: Adaptado de Siguemoto et al. (2018).
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Siguemoto et al. (2018) avaliaram a unidade piloto de pasteurizagéo assistida por micro-
ondas, Figura 4.1.1, através da determinacdo e modelagem da distribui¢cdo dos tempos de
residéncia, transferéncia de calor e distribuicdo de temperatura. Os experimentos de
transferéncia de calor foram realizados para as vazoes de 1,0, 1,3, 1,5, 1,7, 1,9 e 2,1 L/min e
temperaturas de pasteurizacdo de 70, 80 e 90 °C.

Neste trabalho, para os experimentos de transferéncia de calor utilizou-se a metodologia
descrita por Siguemoto et al. (2018) e foram escolhidas cinco condi¢cdes de temperatura de
processo do aquecedor de 60, 75, 90, 105 e 120 °C, e cinco condig¢des de vazdo de 0,4, 0,8, 1,2,
1,6 e 2,0 L/min, abrangendo a faixa operacional do equipamento, totalizando 25 condicdes de
processo para cada fluido modelo. Os fluidos modelos escolhidos para simular fluidos
alimenticios foram: fluido Newtoniano de baixa viscosidade (agua); fluido Newtoniano viscoso
(mistura agua/glicerina 80% w/w); e fluido ndo-Newtoniano pseudoplastico (solugdo aquosa de
CMC 1% wi/w). Estes fluidos foram escolhidos com base nos estudos de Dantas (2012) e
Pegoraro (2012). As temperaturas do produto, ambiente e utilidades, vazéo e pressao ao longo
do processo foram registradas pelo computador do equipamento em intervalos de 10 segundos.
Apos a confirmacédo do estado estacionario, foram registradas durante 2 minutos as condi¢cfes
de processo para as trés sec¢des de estudo: pré-aquecimento; retencéo; e resfriamento. A secdo
de aquecimento por micro-ondas ndo foi utilizada neste trabalho para o aquecimento do produto

e a secdo de pré-aquecimento serd nomeada sec¢ao de aquecimento posteriormente no texto.
4.2  Determinagéo do coeficiente global de transferéncia de calor

O coeficiente global de transferéncia de calor, U (W.m2.K1), foi determinado
experimentalmente igualando o calor de aquecimento e resfriamento do produto, Equagédo 4.2.1,
com o calor determinado pelo coeficiente global de transferéncia de calor, Equagéo 4.2.2,
calculados a partir dos dados experimentais obtidos. Considerou-se que U compreende a
transferéncia de calor devido a convecc¢éo do fluido de utilidade (casco), conducéo pela parede
da tubulacéo e conveccdo do fluido alimenticio (serpentina), assumindo que ndo ha incrustacéo:

q= pm-Q.Cpm AT (4.2.1)
q= U.Apes. ATy (4.2.2)
em que q é o calor de aquecimento na secdo de aquecimento ou o calor de resfriamento no tubo
de retencdo e no resfriador (W), p,,, € a massa especifica média do produto na se¢do (kg.m?),

Q é a vazdo volumétrica de escoamento do produto (m3.s™), C, é o calor especifico médio do
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produto na secdo (J.kgt.K1), AT ¢ a diferenca de temperatura entre saida e entrada do produto
na secdo, A,.r € a area de referéncia de troca térmica da se¢do (m?), e AT}, € a diferenca de
temperatura média logaritmica, DTML (°C ou K).

O desvio do valor predito de U foi calculado a partir da propagacao do erro da medida
das temperaturas, como apresentado na Equacgdo 4.2.3 (BEVINGTON; ROBINSON, 2003).
Considerou-se que o erro da medida das temperaturas € de 0,5 °C. Os erros de A,.r € Q foram

considerados nulos.

2
ou\? _ <%_m>z Ocpm oar? ("Asz)z 423
(U) "\ pm + Com +(AT) T AT}, (42:3)
sendo,
0pm\’
Oom” = ( aT ) or’

aC, .\
O-sz =< az’;m> O-TZ

A correlacdo apresentada por Siguemoto et al. (2018), Coronel e Sandeep (2008) para
um trocador de calor de tubulagao helicoidal, considera que como a vazéo do fluido de utilidade
é constante, U depende essencialmente da vazéo e propriedades do fluido produto. Siguemoto
et al. (2018), Coronel e Sandeep (2008) consideram que o nimero de Nusselt é dependente dos
numeros de Reynolds e Prandtl (Equacéo 4.2.4), e que U pode ser correlacionado com o numero
de Reynolds do fluido produto a partir da associacdo do somatorio das resisténcias térmicas,
resultando no Modelo Al (Tabela 4.2.1).

Nu = [.Re‘.Pr9 (4.2.4)
em que Nu, Re e Pr sdo os numeros de Nusselt (-), Reynolds (-) e Prandlt (-), respectivamente,
B, c, e g sdo parametros da equacdo do nimero de Nusselt (-).

A partir da associacdo do somatorio das resisténcias térmicas, o coeficiente global de
transferéncia térmica é correlacionado com os adimensionais de Re e Pr do fluido de utilidade
(subscrito fu) e produto (subscrito fp), como apresentado na Equacdo 4.2.6. A resisténcia
térmica condutiva da tubulacdo foi considerada constante para todos os modelos propostos
usando um valor médio de condutividade térmica do metal. A area de referéncia para a
transferéncia de calor (A4,.r) adotada foi a area externa da serpentina em contato com o fluido
de utilidade, sendo A,r = 7. dgye. L, €M que d, € 0 didmetro externo da tubulagéo (m2).

11
UAres  hpuApy
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sendo,

h.l,
Nu = [.Re‘.Pr9 = %
.Re‘.Pri.k
, _ B-Re.Pro.k
lo

ln(dext/dint)

Riubo = It ke L (4.2.5)

logo,

1 lo,fu bosp
= - + Riupo + '
UAres  Bru-Refy PriiksuAry "

; (4.2.6)
Brp: Refy. Pripy-krp- Agp

em que [, é o comprimento caracteristico (m), d,.,; € 0 diametro externo do tubo (mm), Ryypo
é a resisténcia térmica condutiva da tubulagdo (K.W™), A;,, e Ar, sdo a area de transferéncia
de calor da utilidade e produto (m?2), respectivamente.

Apesar da impossibilidade de medic&o da vazéo do fluido utilidade, a vazao massica da

utilidade (Equacéo 4.2.8) pode ser calculada a partir do calor trocado, Equacéo 4.2.7:

drp = 9ru = Pm,fu- Qru- Compu- AT 5y (4.2.7)
sendo,
Mey = Pmfu- Qru = Pmyfu- Ast fu- Vm fu (4.2.8)

em que 1 é a vazdo massica (kg.m™), A, € a area de secio transversal do escoamento (m2), e
vy, € a velocidade média de escoamento (m.s™).

Os nimeros de Reynolds e Prandtl foram calculados a partir das Equagdes 4.2.9 € 4.2.10
para o produto, e Equagdes 4.2.11 e 4.2.12 para a utilidade.

_ Pmsp Qpp-dine

Reg, = 4.2.9

i Hm,fp-Ast,fp (4.2.9)
.C

Pryp = Iy PmIp (4.2.10)
Kn.fp

Refu _ pm,fu-um,fu-lofu

:um,fp
considerando o comprimento caracteristico da utilidade, [, ¢,,, como:

4. Ast fu

l =
0,fu l
. Aint,casco

4‘-Ast,fu- Um,fu- Pm,fu _ 4. mfu

Rep, = (4.2.12)

HUm, rp-TT. dint,casco Um, fp-TT. dint,casco
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Hm,fu- Cpm,
Prp, = —mfl: o (4.2.12)
m,fu

em que y,, € a viscosidade dinamica média (N.s.m2),e d;pt casco € 0 didmetro interno do casco
(m).

Neste trabalho, foram propostos seis modelos semi-empiricos para a correlacdo de U a
partir da Equacdo 4.2.6, apresentados na Tabela 4.2.1. O Modelo Al foi o proposto por
Siguemoto et al. (2018), Coronel e Sandeep (2008). Os Modelos A1, B1 e C1 consideram que
0 parametro a é o somatorio da resisténcia térmica condutiva da tubulagéo, R, € a resisténcia
térmica convectiva da utilidade, enquanto os Modelos A2, B2 e C2 consideram a influéncia da
temperatura da utilidade na correlagdo de U e o parametro a depende apenas de R;ypo- OS
Modelos Al e A2 consideram que Pr ndo varia durante o experimento. O nimero de Prandtl é
considerado nos Modelos B1, C1, B2 e C2 para avaliar a influéncia da temperatura de processo,
sendo que nos Modelos B1 e B2, os parametros g e f sdo fixados no valor de 1/3, baseado na
equacdo de Colburn (INCROPERA et al., 2013), e nos Modelos C1 e C2 estes parametros sao
estimados pela correlacéo de U.

Tabela 4.2.1 — Equacdes propostas para o ajuste dos modelos semi-empiricos.

Modelo Equacdo proposta NUmero de parametros
Al ! = a+ b
U.Ares Ref, 3
A2 L =a+ L+ L
U.Ares Ref,  Rej, S
. =a+ L
Bl U.Ares Ref,. Pr}clp/?’ 3
1 b d
B2 Udrer~ “ " Rep, Prl " Ref Pl 5
1 =a+ L
C1 U.Ayer Ref,. Prf]; 4
1 b d
C2 U ot Refcp.Pr]]Zp * Refy. Pr, 7

Os parametros a (K/W), b (K/IW), ¢ (-), d (KIW), e (-), f (-) e g (-) foram determinados
para todas as secOes estudadas a partir da minimizacgéo do erro quadratico na determinacdo de

U. Os limites superiores dos parametros c, e, f e g foram fixados no valor de 1.
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4.3 Propriedades fisicas dos materiais e fluidos

A seqguir sdo apresentadas as correlacGes utilizadas para o célculo das propriedades
termofisicas dos fluidos e materiais usados neste trabalho. Calcularam-se as propriedades
médias do produto e fluido de utilidade pela média aritmética das propriedades calculadas nas

temperaturas de entrada e saida.
431 Agua

As propriedades da &gua foram calculadas usando as correlagcdes reportadas por
Incropera et al. (2013) e Gut e Pinto (2003). As propriedades fisicas utilizadas foram:

e Massa especifica da agua (pggyq) €M kg.m para uma faixa de temperatura (T)
em °C de 0a 126 °C (GUT; PINTO, 2003; INCROPERA, 2013):
Pagua = 1001,4 —3,50.1071.T + 1,15.1072.72 — 2,77.1075. T3 (4.3.1.1)
e Viscosidade cinematica da agua (vggyq) €M m2.s? para a faixa de temperatura

de 0a 126 °C (CHENLO et al., 2002; INCROPERA et al., 2013):

5)
Vagua = 9,31.1078. e \T#’

sendo,
T = T +273,1
R 2731
Hagua = Vagua:Pagua (4.3.1.2)

em que T € a temperatura reduzida (-) e T deve estar em °C.
e Calor especifico da agua (Cp qguq) €M J.kg1.K1 para uma faixa de temperatura
(T) em °C de 0 a 260 °C (PERRY; GREEN; MALONEY, 1997):

Cpagua = 52013. 1077.T* — 2,1528.107*.T3 + 4,1758.1072. T2

P (4.3.1.3)

+2,6171.T + 4227,1
e Condutividade térmica (kgg,,) em W.m™.K™ para a faixa de temperatura (T

em °C de 0 a 126 °C (GUT; PINTO, 2003; INCROPERA, 2013):

T T2
Kagua = 0,5689 +

_ (4.3.1.4)
534 133333
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4.3.2 Mistura glicerina e agua

As propriedades da glicerina pura foram calculadas usando as correlac@es reportadas
por Yaws (1999). As propriedades fisicas utilizadas foram:
e Massa especifica da glicerina (p4;c) em kg.m™ para uma faixa de temperatura
(T) em °C de 18 a 450 °C ¢ apresentada na Equacdo 4.3.2.1 (YAWS, 1999).

T+273,15)0'1541>

—_ 1_
Pgiic = 349,08.0,24902 ( ( 723 (4.3.2.1)

e Viscosidade dinamica da glicerina (ug;;c) €m Pa.s para a faixa de temperatura
(T) em °C de -27 a 385 °C é apresentada na Equacdo 4.3.2.2 (YAWS, 1999).

4,23.103

182+ 7157315

+2,87.1072.(T+273,15) — 1,86.10'5.(T+273,15)2>

10(
Hgtic = 1000
e Calor especifico da glicerina (Cp giic) €m Jkgt.K?! para uma faixa de
temperatura (T) em °C de 19 a 378 °C é mostrada na Equacdo 4.3.2.3 (YAWS,
1999).
Cp.giic = (132,145 + 0,86007. (T + 273,15) — 1,9745.1073. (T + 273,15)2

(4.3.2.2)

(4.3.2.3)
+1,8068.107°. (T + 273,15)3)/92,09

e Condutividade térmica da glicerina (kg;;) em W.mLK? para a faixa de
temperatura (T) em °C de 20 a 277 °C é apresentada na Equacdo 4.3.2.4 (YAWS,
1999).

2/7
r+27315 273'15) (4.3.2.4)

723
As propriedades da mistura glicerina/agua 80% foram calculadas a partir das seguintes

log kgy;c = —0,3550 — 0,2097. (1 -

relacoes:
e Massa especifica da solugdo glicerina/agua 80% (pgiicgo) €M kg.m?
(YAWS,1999):
1 Xqli 1—x,
= glke 4 glic (4.3.2.5)
Pglicso  Pglic Pagua

em que x4;;. € a fracdo massica de glicerina na mistura e seu valor é igual a 0,80.
e Viscosidade dinamica da mistura glicerina/agua 80% (ugiicg0) €M N.s.m
(CHENG, 2008):

Ugiicso = ﬂglic(l_am“)- .uaguaawsc (4.3.2.6)

Hagua = Vagua-Pagua
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yise- byisc- Xgiic- (1 — Xguic)
Ayise- Xgiic + byise- (1 — Xgiic)
Apise = 0,705 — 0,0017. T
byisc = (4,9 + 0,36.7). ay;sc>°
e Calor especifico da mistura glicerina/agua 80% (Cpgiicso) €m J.kgt.K*
(YAWS,1999):
Cp.gticso = Xglic- Cpgiic + (1 = Xgiic)- Cp agua (4.3.2.7)
e Condutividade térmica da mistura glicerina/agua 80% (kg;icg0) €M wW.m?K?
(YAWS, 1999):
xglic/pglic )
Xgiic/Pgiic + (1 — Xgiic)/Pagua

(1- xglic)/pagua )
xglic/pglic + (1 - xglic)/pagua

Ayisc = (1 - xglic)

kglicso = (kglic-
(4.3.2.4)

4.3.3 Carboximetilcelulose

As propriedades da solucdo aquosa de carboximetilcelulose (CMC) 1% w/w foram
calculadas usando as correlacdes reportadas por Carezzato et al. (2007). As propriedades fisicas
utilizadas foram:

e Massa especifica da solugdo CMC 1% (pcumc) € apresentada pela Equacgdo
4.3.1.1. A quantidade de CMC adicionada é muito pequena, logo a massa
especifica da solucdo aquosa de CMC 1% é igual a massa especifica da agua;

e Calor especifico da solugdo CMC 1% (Cp cymc) €M J.kg1.K? foi considerado
constante, pois Carezzato et al. (2007) demonstraram que para solu¢des aquosas
de CMC nas concentracdes massicas de 0,5; 1,0 e 1,5% o calor especifico ndo

sofria variacdo significativa com a temperatura. O valor de C, cp¢ €:

C

pcmc = 4173 (4.3.3.1)

e Condutividade térmica da solugdo CMC/agua 1% (kcpyc) em W.miK?t é
apresentada na Equacédo 4.3.3.2, T em °C (CAREZZATO et al., 2007):
keme = 0,579 + 2,04.1073.T — 2,04.1075.T2 (4.3.3.2)
e Indice de consisténcia (Kyeocmc) €M Pa.s?, que indica o grau de resisténcia do
fluido diante do escoamento, é calculado pela Equacdo 4.3.3.3, T em °C
(CAREZZATO et al., 2007):
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(4.3.3.3)

. 2,297.10*
KT@O,CMC = 2,259 1077, exp

8,314. (T + 273,15)
e Indice de comportamento (n,¢, cuc), que indica fisicamente o afastamento do
fluido do comportamento Newtoniano, é calculado pela Equacéo 4.3.3.4, T em
°C (CAREZZATO et al., 2007):
Nreocmc = 7,078.1072.exp(5,845.1073. (T + 273,15)) (4.3.3.4)
e Para fluidos ndo-Newtonianos, utiliza-se a viscosidade dinamica generalizada
(ucmc) para o célculo dos nimeros de Reynolds e Prandtl generalizados. Esta
viscosidade depende da velocidade de escoamento e é calculada pela Equacéo
4.3.3.5, T em °C (CAREZZATO et al., 2007). Os parametros geométricos € e ¢
possuem os valores de 8 e 3, respectivamente, para escoamento interno em
tubulacdes (DELPLACE; LEULIET, 1995).

4 (Vmsfp) . (@1
Hecme = Kreo,CMC-gn 1 (%ntp) n-1 (((p-|-—1)7’l> (4334)

4.4  Modelo de distribuigio de temperatura unidimensional

A modelagem unidimensional da distribuicdo de T do produto teve como objetivo a
predicédo do perfil de temperatura do produto ao longo do equipamento em regime permanente,
e 0 histdrico de tempo temperatura do produto, e foi baseada nas metodologias propostas de
Siguemoto et al. (2018) e Ferrdo (2012). O software Microsoft Excel 2016 (Microsoft,
Redmond, USA) foi utilizado para a modelagem unidimensional. O produto escoa por uma
série de tubulacgdes e a troca de calor ocorre nas se¢des de aquecimento, resfriamento e tubo de
retencdo. A secdo de aquecimento por micro-ondas ndo foi considerada para a troca térmica.
Foi realizado um balanco diferencial de energia para as se¢Ges de aquecimento, resfriamento e
retencdo, em que foi considerado um volume de controle infinitesimal de espessura dz (m)
transversal a tubulacéo de tamanho L (m).

A modelagem do processo ao longo da tubulagédo foi resolvida numericamente pelo
método das diferencas finitas para frente representado pelas Equacdes 4.4.1 e 4.4.2 para 0s
lados frio e quente, respectivamente, utilizando a hipotese de temperatura uniforme na secéo
transversal do tubo (BEERS, 2006; FERRAO, 2012), utilizando Az = L/100, em que Az é um

intervalo finito em z (m).

daT,
Tc(z+ Az) = T:(2) + d_ZC Az (4.4.1)
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dT
Ty(z+ Az) =Ty(z) + d—ZH.AZ (4.4.2)

Para 0 escoamento em tubulacdes de didmetro constante, o tempo de residéncia medio
é proporcional ao comprimento da tubulacdo. Logo, a distribuigdo espacial de temperatura pode
ser convertida no histérico de tempo temperatura. O historico de tempo temperatura foi
modelado apenas para o fluido produto. A distribuicdo da temperatura do produto no tempo de
residéncia médio é avaliada como:

n.d?,. Az
At,, = —4‘”{3

em que Ty € a temperatura do lado quente (°C), T, é a temperatura do lado frio (°C), t,, é 0

(4.4.3)

tempo de residéncia medio (s), e d;,; € 0 didmetro interno do tubo (m).

Duas condi¢cbes de contorno sdo necessarias em cada secdo para a resolucdo das
equacOes diferenciais apresentadas anteriormente. As condic¢des de contorno especificadas para
as se¢Oes foram:

e Aquecimento: temperaturas de entrada do produto e da dgua quente, obtidas
experimentalmente;

e Retencdo: temperatura de entrada do produto igual da saida do produto da secdo
de aquecimento, e temperatura ambiente, obtidas experimentalmente;

¢ Resfriamento: temperatura de entrada do produto igual a temperatura de saida
do produto ap6s o tubo de retencdo, e temperatura de entrada da &gua fria,
obtidas experimentalmente.

Contudo, os trocadores de calor escoam em contracorrente, sendo necessario estimar a
temperatura de saida da utilidade, em z = 0, e convergida para atingir a temperatura desejada
de alimentacdo, em z = L (shooting method). Esta convergéncia foi resolvida pelo solver do
software Microsoft Excel 2016 (Microsoft, Redmond, USA) (FERRAO, 2012).

4.4.1 Modelagem da sec¢édo de aquecimento

Na secdo de aquecimento o produto flui no interior da tubulacéo (lado frio) enquanto a
utilidade flui em contracorrente no casco (lado quente). O balango de energia da Figura 4.4.1.1
é apresentado a seguir, onde o 0s subscritos e, s, C e H, indicam a entrada, saida, os lados frio
e quente, respectivamente. Os balancos globais nos dois lados do trocador sdo dados pelas

Equagbes 4.4.1.1e4.4.1.2. As propriedades dos lados frio e quente foram calculadas pela média
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aritmética das propriedades da entrada e saida do respectivo lado. Considerou-se para hipdteses
do modelo:

e Estado estacionério;

e Escoamento desenvolvido;

e Aproximagéo da serpentina como tubo reto, usando U determinado na Secéo

4.2,

e Fluidos incompressiveis;

e Propriedades dos fluidos constantes, calculadas pela propriedade média;

e Troca de calor com o ambiente foi desprezada, pois o casco é envolto por um

isolante térmico.

Figura 4.4.1.1 — Balango microscopico de energia na se¢ao de aquecimento para o lado frio.

Tte i Tes

'7
dz l quC
Tc

zZ

—_—

Fonte: O autor (2018).

quc = Mc.Cp e (Tes — Tee) (4.4.1.1)

e = My. Cp - (Tus — The) (4.4.1.2)
em que gy € o calor trocado entre a agua de aquecimento e o produto (W), C, . € o calor
especifico medio do lado frio (J/kg.K), C,, , € 0 calor especifico médio do lado quente (J/kg.K),
e é a vazdo massica do lado frio (kg.s?), my € a vazdo do lado quente estimada (kg.s™), Tc,
é a temperatura do lado frio na entrada (°C), T, € a temperatura do lado frio na saida (°C), Ty,
é a temperatura do lado quente na entrada (°C), e Ty, é a temperatura do lado quente na saida
(°C).

Considerando um corte infinitesimal de espessura dz no tubo, lado frio, o elemento de
fluido correspondente é utilizado como volume de controle para o balango de energia
infinitesimal, como representado pela Figura 4.4.1.1 e Equacles 4.4.1.3 a 4.4.1.5. Os trés
termos da Equacéo 4.4.1.4 levam em conta o calor trocado com a 4gua quente, o calor carregado
pela vazdo de entrada, e o calor carregado pela vazdo de saida, respectivamente. Rearranjando
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a Equacdo 4.4.1.4 é obtida a Equacéo 4.4.1.5, em que a mudanca de temperatura é proporcional
a diferenca de temperatura dos fluidos no espaco.

Entrada de calor — saida de calor =0

dquc = U.T.deye. dz. (Ty(2) — Te(2)) (4.4.1.3)
U.T. deye. dz. (Ty(2) — Te(2)) + . Cpe. Te(2) — e, Cp . Te(z + dz) (4.4.1.4)
=0
dT;(z) U.m.dgy
= (Ty—T 4.1,
dz M. Cp e (T = Tc) (4.4.1.5)

em que, z é a posicdo axial na tubulagdo (m), T-(z) € a temperatura do lado frio na posigédo
axial z (°C), T¢(z + dz) € a temperatura do lado frio na posicdo axial z + dz (°C), e Ty(z) é a
temperatura do lado quente na posicéo axial z (°C).

O desenvolvimento para o lado quente do trocador é analogo ao lado frio, resultando na
Equacédo 4.4.1.6:

dTy(z)  U.m.dey
dz my. Cpn

(Ty = Te) (4.4.1.6)

4.4.2 Modelagem da secéo de resfriamento

Semelhante a secdo de aquecimento, na secdo de resfriamento a utilidade (adgua fria)
escoa em contracorrente ao produto; porém, a utilidade representa o lado frio e o produto o lado
quente. O balanco de energia é representado na Figura 4.4.2.1. As EquacOes 4.4.2.1 a 4.4.2.2
sdo analogas as EquacOes 4.4.1.5 e 4.4.1.6. O sinal negativo representa a diminuicdo da
temperatura ao longo da tubulacdo. Semelhante a secdo de aquecimento, considerou-se para

hipoteses do modelo as apresentadas na Secdo 4.4.1.

Figura 4.4.2.1 — Balango microscépico de energia na sec¢do de resfriamento.
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Fonte: O autor (2018).
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dT:(z) _ U.mt.dpyt

Ty —T
pp e Cy e (Ty — T¢) (4.4.2.1)
dTy(2) U.mt.dgyt
= — (Ty —T
p Tn Co (Ty — T¢) (4.4.2.2)

4.4.3 Modelagem da secéo de retencao

A modelagem da secdo de retencdo é andloga a secdo de resfriamento. O balango de
energia € mostrado na Figura 4.4.3.1, em que o ar ambiente representa o lado frio e o produto
lado quente. As Equagdes 4.4.3.1 e 4.4.3.2 sdo andlogas as Equacdes 4.4.2.1 e 4.4.2.2. A
temperatura ambiente é uniforme, ndo sendo necessaria a distribuicdo de temperatura.

Semelhante as secOes de aquecimento e resfriamento, considerou-se para hipdteses do modelo
as apresentadas na Sec¢éo 4.4.1.

Figura 4.4.3.1 — Balan¢o microscépico de energia na secdo de resfriamento.

A
The '."f : Ts
[

a"_z| t dc]m:
L Tu

z

Fonte: O autor (2018).

O balanco de energia fornece:

dTC (Z) _ U.m. dext

dz mc . Cp,c

ATy —T¢)

para o tubo de retengéo retencdo, T¢(z) = Tymp = uniforme, portanto

ATamp(2) _ (4.4.3.1)
dz

dTy(z) = U.m.dex

= Cp'H.(TH o) (4.4.3.2)

em que Ty.p é a temperatura ambiente (°C).
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45  Modelo de distribuigio de temperatura bidimensional

A modelagem bidimensional de distribuicdo de temperatura proposta neste trabalho é
baseada nos trabalhos de Dantas (2012) e Kechichian et al. (2012) e teve como objetivo a
determinacéo dos perfis de temperaturas do produto nas dire¢des axial e radial para as se¢oes
em estudo. Utilizou-se o programa gPROMS 3.3.1 (Process Systems Enterprise) para a
modelagem e simulacdo do processo de pasteurizacéo.

Modelou-se as se¢des de aquecimento, retencéo e resfriamento separadamente, sendo a
continuidade entre elas representada pelas condicBes de contorno pertinentes. No entanto, as
tubulacGes entre secdes e a secdo de micro-ondas foram desconsideradas para o modelo
proposto. Consideraram-se as seguintes hipoteses para o modelo:

e Estado estacionario;

e Escoamento desenvolvido;

e Aproximagéo da serpentina como tubo reto;

e Fluidos incompressiveis;

e Propriedades dos fluidos constantes nos modulos, calculados pela propriedade
média;

e Isotropia dos materiais;

e Temperatura ambiente uniforme.

Para a direcdo axial, o0 modelo foi resolvido pelo método numérico de diferencgas finitas
para trés, ou BFDM (do inglés Backwards Finite Differences Method), para o fluido produto e
tubo interno; ou para frente, ou FFDM (do inglés Forward Finite Differences Method), para o
fluido utilidade. Para a direcdo radial, utilizou-se 0 método das diferencas finitas centradas, ou
CFDM (do inglés Centered Finite Differences Method). Os dominios axiais e radiais foram
discretizados em 120 e 50 elementos, respectivamente. Esta malha foi escolhida baseada no
trabalho de Oishi (2019). Utilizou-se um computador disponivel no laboratério (LEA 30) com
4,0 Gb de memdria RAM e processador de 3,3 GHz para a realizagdo das simulag6es. O tempo
de simulacédo foi de 15 segundos.

O indice “fp” ¢é usado para identificar os pardmetros ou variaveis do fluido produto, o

indice “fu” para o fluido utilidade e o indice “tb” é usado para 0 tubo.
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45.1 Modelagem das sec¢des de aquecimento e resfriamento

As secdes de aquecimento e de resfriamento do sistema de pasteurizacao sao trocadores
de calor de serpentina em casco semelhantes. Portanto, estas se¢des foram modeladas de forma
igual, alterando somente as condic¢des de contorno e pardmetros. As secOes estudadas foram
divididas em trés volumes de controle:

e Fluido produto escoando dentro do tubo helicoidal;
e Tubo metélico;
e Fluido de utilidade escoando dentro do casco.

O casco € isolado termicamente do ar ambiente, portanto, considerou-se que nédo a perda
energética para o ambiente. Os balancos de energia foram realizados para cada volume de
controle com as condigdes de contorno respectivas.

O dominio axial da secéo de aquecimento é limitado por:

0 <z < Logue
O dominio axial da se¢do de resfriamento é limitado por:
0 <z < Lyesy
em que Lggue € Lyesy S80 0s comprimentos das secOes de aquecimento e resfriamento,
respectivamente (m).
Os dominios radiais para ambos os trocadores de calor séo divididos em:
0 < 7 < dgpine/2 (fluido produto escoando dentro do tubo)
Aepine/2 < 1 < depexe/2 (tubo interno)

Aipext/2 < 7 < degscine/2 (fluido de utilidade escoando no casco)
4.5.1.1 Modelagem do fluido produto

Para a modelagem do escoamento do fluido produto, considera-se um fluido de
comportamento representado pela Lei de Poténcia. Considerando escoamento laminar
desenvolvido isotérmico em tubo cilindrico, tem-se que o perfil de velocidade na direcdo axial
apresentado por Bird, Stewart e Lightfoot (2002):

(nreo,fp(z)+1)
3. nreo,fp(z) + 1> 1 < r ) Nyeo,fp(2)
nreo,fp(z) +1 '

Vo rp(2,7) = vm,fp.< (45.1.1.1)

dtb,int

em que vy, rp, € calculado por:
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Orp _ _4CQpp
Afp 7T-dz:b,intz

Vmp = (45.1.1.2)

em que v, s, (z,7) € a velocidade axial do fluido produto (m/s), v,, r, € a velocidade média do
fluido produto (m/s), Qf, € a vazédo volumétrica do fluido produto (m/s) e A¢,, € a area de se¢éo
do escoamento do fluido produto (m?2).

Para os fluidos Newtonianos, n,, r,, € equivalente a 1, logo o perfil de velocidade na
direcdo axial so dependera do raio. O perfil de v, f,(z,r) ndo depende da temperatura, pois
foram utilizados os valores de n e K médios.

O numero de Reynolds generalizado para escoamento laminar em tubo circular foi
calculado a partir das Equagdes 3.5.4 e 4.3.3.4, como descrito por Carezzato et al. (2007).

O balango diferencial de energia ao volume de controle cilindrico do fluido produto,

tem a seguinte expressao de acordo com Bird, Stewart e Lightfoot (2002):

oT
fo =
Prp-Cofp (7 + Urp. VTfp> = V(ksp.VTsp) + Hy (45.1.1.2)

Os termos do lado esquerdo da Equacédo 4.5.1.1.2 representam o acimulo de energia e
transporte de energia por adveccao, e os do lado direito, transporte de energia por difuséo e
geragdo volumétrica de energia térmica. Considera-se:

e [Estado estacionario:

0Ty, — o
ot ’
e Tubo cilindrico e reto com simetria angular:
0Trp

Ug’fp = _69 = O,'

e Escoamento desenvolvido:
vy =0 —; U, VTp, = vzfp% ;
TE 0z
e Contribuicdo da transferéncia de energia associada ao escoamento na direcdo axial
muito maior que a contribuicdo do transporte difusivo na direcdo axial:
oT, 0%Ty 02T,

I p o, .
Vafp 5, kfp? - kep 3,2 ¢ desprezivel;

e Sem geracdo ou consumo interno de energia térmica e sem dissipa¢do viscosa:
HV = O,

e Material isotropico;
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e Escoamento laminar com difusdo radial efetiva em tubo helicoidal: devido o
escoamento na tubulacdo helicoidal, forcas centrifugas atuam no fluido em
escoamento, formando-se um efeito de mistura que resulta no aumento dos
coeficientes de troca térmica e distribuicdo uniforme da temperatura no raio
(RUTHVEN, 1971). Para quantificar esses efeitos de mistura para a hipotese de tubo
reto, leva-se em consideracdo a existéncia de uma condutividade térmica efetiva
radial (k.f fp):
kip = Kerpp = Fincr.pp- Kpp;

em que Fipnr rp € 0 fator de aumento da condutividade térmica do fluido alimenticio na direcdo
radial (-) (DANTAS, 2012; MORAIS; GUT, 2015).

Reescrevendo a Equacgéo 4.5.1.1.2, levando as considera¢des mencionadas:

0Ty 10 [ 0Ty
pfp' Cp,fp- <vz,fp W > = kef,fp- <;g (T‘ 7 (45113)
Em termos de difusividade térmica efetiva, a Equacdo 4.5.1.1.2 pode ser escrita como:
0T 10 ( 0Tf
<vzjfpa—zp> = Dof.rp. (FE(ra—rp» (4.5.1.1.4)

em que ¢ a difusividade térmica efetiva radial do fluido alimenticio (m2.s?) e seu valor
calculado por:

k
Dog pp = —2I2_ (4.5.1.1.5)
Pro Co.rp

Para resolver a Equacdo 4.5.1.1.3 sdo necessarias trés condi¢bes de contorno, sendo uma
na direcdo axial, devido a derivada parcial de primeira ordem em z, e duas na direcdo radial,
decorrente da derivada parcial de segunda ordem em .

As condigOes de contorno do balango diferencial de energia da Equagéo 4.5.1.1.3 da
se¢édo de aquecimento e resfriamento s&o:

a) A temperatura de entrada do fluido alimenticio € igual a um parametro Ty,
(temperatura na entrada da se¢do), obtido experimentalmente. Esta condigéo €

validaaolongode 0 < 7 < dpe/2:

Tfp|Z=0 = Trp.in
b) Devido a hipétese de simetria de eixo, ndo existira gradiente de temperatura no
centro da tubulacéo para qualquer posicédo axial:

Parar =0e0 <z < Lgqye N0 aquecedorer = 0e 0 < z < L,z no resfriador:
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Ty,
ker o\ 3

c) O fluxo de calor (W.m) transferido para o fluido alimenticio na parede interna

r=0

é igual ao fluxo de calor transferido pela parede do tubo helicoidal em contato
com o fluido alimenticio.
Para v = dipint/2 € 0 <2z < Lggye N0 aquecedor € ¥ =0 € 0 <z < L,.5f NO

resfriador:

0T,
ket ro-\ 3,

em que Ty, é a temperatura do tubo metélico (K).

oT,
= ktb,int- (a_tb>

r=dep int/2 T Jlr=dep ine/2

Calculam-se as propriedades termofisicas médias de cada se¢cdo com a média aritmética
da propriedade na temperatura de mistura (mixing cup) na entrada e saida da respectiva secéo.

A temperatura média de mistura (T, r,,) € dada por Incropera et al. (2013) como:

depint/2
. B fo tbnt/ Uy 5p(2). Typ(2,7). dAgy
mr Um,fp-Arp
fdtb'mt/zv (2).Tsy(z,7). 2m. 7. dr
T — 0 Z'fp ' fp 4 ) U
mip vm,fp- TT. dtb,int2/4‘
8 dp,int/2
Tm,fp = —zf Vs 5p(2). Tpp(z,7).7.dr (4.5.1.1.6)
vm,fp-dtb,int 0

4.5.1.2 Modelagem do tubo metalico

O balanco diferencial de energia no volume de controle do tubo metalico, tem-se a
seguinte expressao de acordo com Bird, Stewart e Lightfoot (2002):

oT, .
ptb' Cp,tb (a_;b + vtb. VTtb) = V(ktb' VTtb) + HV (45121)

Os termos do lado esquerdo da Equacédo 4.5.1.1.2 representam o acimulo de energia e
transporte de energia por adveccao, e os do lado direito, transporte de energia por difusdo e
geracdo volumeétrica de energia térmica. Considera-se:

e Estado estacionario:

0T _o;
ot
e Tubo cilindrico e reto com simetria angular:
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0Ty
= 0;
a0
e Sem adveccdo em material sélido:

_17_151;-VTtb =0;

e Sem geracdo ou consumo interno de energia térmica:
HV - O,
e Material isotropico.

Reescrevendo a Equacgéo 4.5.1.2.1, levando em conta as consideragfes mencionadas:

0=k li(r aT“’) + i(aT“’) (45.1.2.2)
eft\ ror\' or 0z \ 9z D

Para resolver a Equacédo 4.5.1.2.2 sdo necessarias quatro condi¢des de contorno, sendo

duas na direcdo axial e duas na direcdo radial, pois em ambas as diregdes tém-se derivadas
parciais de segunda ordem.

As condicBes de contorno do balanco diferencial de energia da Equacéo 4.5.1.2.2 para
as secdes de aquecimento e resfriamento séo:

a) Como as sec¢des sdao modeladas e simuladas separadamente, considerou-se as
paredes laterais adiabaticas, definindo as duas condic¢des de contorno na direcao
axial,

Para z =0, OU z = Lygye Na secdo de aquecimento, ou z = L,.sr Na secdo de

resfriamento; € dep ine/2 < 17 < dipexe/2:

oT aT,
k”"( aztb> o k“"( a;b)

b) lgualdade de temperatura na interface parede interna do tubo helicoidal e fluido

=0

Z=Lyesf

oT
- k”"( aztb>

z=Laque

alimenticio;
Para 0 < z < Lgqyue Na secdo de aquecimento, ou 0 < z < Ly, Na secdo de

resfriamento; e r = dyp ine/2:

Trp |r=drb,inr/2 =Ty |z=dtb,im/2

c) Definigédo do fluxo de calor radialmente trocado entre a parede externa do tubo
helicoidal e o fluido utilidade.

Para 0 < z < Lgqye Na secdo de aquecimento, ou 0 < z < L. Na secdo de

resfriamento; e r = dyp exe/2:

oT
k”"( aztb>

= —hsy. (Ttb|r=dtb,ext/2 - Tfu(Z)) (4.5.1.2.3)

r=d¢pext/2
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em que hg,, € o coeficiente convectivo de troca térmica do fluido utilidade (W.m2.K?).

4.5.1.3 Modelagem do fluido utilidade

O balanco diferencial de energia ao volume de controle do fluido utilidade, tem a

seguinte expressdo de acordo com Bird, Stewart e Lightfoot (2002):

0Ty
pru-Copu| 5+ Vru-VTpu | = V(kfy-VTr,) + Hy (4.5.1.3.1)

Considerando:

e Estado estacionario:

0Tfy, _0;
ot
e Simetria angular:

oT;
Vo fu = a—eu = 0;

o Perfil de velocidade axial pistonado e devido aos efeitos de mistura da turbuléncia,
considera-se que a temperatura ao longo do raio sera uniforme, logo o gradiente de
temperatura em relacéo a diregdo radial serd nulo. O fluido utilidade escoa na diregdo

axial em contracorrente ao fluido produto:

T oT,
fu _ L _ fu
SE=0 o T VT = v

e Sem geracdo interna de energia. Contudo, considerou-se o calor trocado radialmente

como uma geracdo volumétrica de energia térmica, ja que o gradiente de radial de
temperatura foi desprezado. No volume de controle em estudo, a taxa de calor
trocado pelo fluido no casco por volume de fluido de utilidade é a taxa de calor
trocado com o tubo. O calor trocado com o ambiente foi desprezado, pois 0s

trocadores de calor sdo isolados termicamente:

dAg .
Hy = hpy.— 2 .<Ttb|r_dtb,ext - Tfu<z>) = 47w (45.1.3.2)
fu 2

dAtpext = T depext-AZ
T
deu = 4 (dcz - dtb,extz)- dz
em que dVp,, € o volume infinitesimal de fluido utilidade (m3), d A¢}, ¢x; € 0 volume infinitesimal

da parede externa do tubo (m?), e g5, € a taxa de calor trocado radialmente entre o fluido de

utilidade e a parede externa do tubo (W.m?).



64

O coeficiente convectivo de troca térmica (hs,) pode ser estimado a partir das

correlagdes e parametros apresentados na Se¢éo 4.2, ajustados a partir dos dados experimentais:

_ RefuPri, (4.5.1.3.3)
hfu - d-T’:-L-dext
e A velocidade na direcdo axial serd considerada constante e seu valor sera o valor da
velocidade média do fluido:
qu 4. qu
Vmfu = = (45.1.3.4)
mr Afu . dc,int2
Reescrevendo a Equacédo 4.5.1.3.1, levando as considerages mencionadas:
oT, 02T,
fu ) _ fu .
pfu- Cp,fu- <—Uz,fu.¥> = kfu <W> + q]cu (45135)
Para resolver a Equacdo 4.5.1.3.5 séo necessarias duas condi¢fes de contorno na direcdo
axial.

As condicBes de contorno para o balango diferencial de energia para o fluido utilidade
nas secodes de aquecimento e resfriamento séo:
a) O gradiente axial de temperatura é nulo no inicio da secdo (fluxo de calor
desprezivel).

Paraz = 0:

s,
e (52)

b) A temperatura de entrada do fluido utilidade (final da secdo na posicao axial) é

z=0

igual a um parametro Ty, ;,, (temperatura de alimentagdo do fluido utilidade)
obtido experimentalmente.
Para z =Lgque OU z = L.,y Nas secOes de aquecimento ou resfriamento,
respectivamente:

= Tful = Tfu.in

z=Laque Z=Lyesf
4.5.2 Modelagem da secéo de retengdo

A secdo de retencdo do sistema de pasteurizacdo € onde o fluido alimenticio passa o
tempo necessario na temperatura de processo, para garantir a inocuidade desejada. A secdo de
retencéo foi dividida em dois volumes de controle:

e Fluido produto escoando dentro do tubo;

e Tubo.
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O isolante térmico e o ar ambiente ndo foram modelados, mas foram considerados como
resisténcias térmicas que foram obtidas com os dados experimentais utilizando a metodologia
da Secdo 4.2. Os balancos de energia foram realizados para cada volume de controle com as
condigdes de contorno respectivas.

O dominio axial da secao de retencdo é limitado por:

0<z< Ly
em que L,... € 0 comprimento da se¢do de retengdo (m).

O dominio radial é dividido em:

0 < 7 < dgpine/2 (fluido produto escoando dentro do tubo)

Aepint/2 < 1 < dypexe/2 (tubo interno)
4.5.2.1 Modelagem do fluido produto

As condicdes de contorno do balanco diferencial de energia da Equagéo 4.5.1.1.3 para
a secdo de retencao séo:
a) A temperatura de entrada do fluido alimenticio € igual a um parametro Tr,
(temperatura na entrada da sec¢do), obtido experimentalmente;
Paraz=0e0 <71 < d;ne/2:
Tfp|Z=0 = Trp.in
b) Devido a hip6tese de simetria de eixo, ndo existira gradiente de temperatura no

centro da tubulagéo para qualquer posicéo axial,

Parar =0e0 <z < Lyg!

0Ty
Kerpo-\ 5,

c) O fluxo de calor (W.m) transferido para o fluido alimenticio na parede interna

r=0

é igual ao fluxo de calor transferido pela parede do tubo helicoidal em contato
com o fluido alimenticio.
Parar = dypine/2€0 <z < Lyt

T}, T,
ke rp or )

= ktb,int- (a_r

r=dep int/2 r=dtp,int/2
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4.5.2.2 Modelagem do tubo

As condicBes de contorno do balanco diferencial de energia da Equacdo 4.5.1.2.2 para
a secdo de retengéo sao:
a) Como as se¢Oes foram modeladas e simuladas separadamente, considerou-se as
paredes laterais adiabaticas, definindo as duas condic¢des de contorno na direcdo
axial,

Paraz = 0,00z = Lyer; @ depint/2 < 7 < dipext/2:

0Ty _ aTtb)
ktb'( 0z ) so0 ktb'( 0z

b) lgualdade de temperatura na interface parede interna do tubo helicoidal e fluido

=0

Z=Lyet

alimenticio;
Parar = dipine/2€0 < z < Lyg:
Tfp |r=dtb,int/2 = Ttb |Z=dtb,int/2
c) Condicdo analoga a explicitada na Equacéo 4.5.1.2.3.

Parar = dipext/2€0 < z < Ly
0Ty

ke (522)
tb a7

em que U,y € 0 coeficiente de troca térmica entre a parede externa do tubo interno e o

= —Uamp- (Ttb|r=dtb,ext/2 - Tamb)
r=d¢pext/2

ambiente (W.m2.K?), obtido a partir das correlacdes da Secdo 4.2 ajustadas pelos os dados

experimentais.
4.6  Determinacgéo do fator de aumento

O fator de aumento do fluido produto para as se¢oes em estudo, Fincr, rp (-), Sera ajustado
a partir da modelagem apresentada na Secdo 4.5, correlacdes de U ajustadas na Secdo 4.2 e
dados experimentais. O F, ., ¢, foi introduzido para adaptar os tubos helicoidais como tubos
retos nas se¢des em estudo. O Fyy, ., ¢p, influencia na transferéncia de calor das se¢Ges em estudo,
alterando o valor da condutividade térmica efetiva radial (Secédo 4.5.1).

Morais e Gut (2015) apresentaram duas correlacdes para o ajuste de Fipcy s, COM O
numero de Reynolds do fluido produto, Equacbes 4.6.1 e 4.6.2. A Equacao 4.6.3 apresenta mais
uma proposta para o ajuste, em que é adicionado o numero de Prandtl e um parametro.

Fincr,fp = aFincr-Refp + brincr (4.6.1)
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brincr
Fincr,fp = aFincr-Refp F (4.6.2)
brincr incr
Fincr,fp = aFincr-Refp F /PrprF (4.6.3)
sendo,
Fincr,fp =1

eM QU Agincrr Princr © Criner SA0 0S parametros do fator de aumento (-).

A partir da modelagem apresentada na Segdo 4.5, variou-se o valor de Fi ., COM 0
objetivo de atingir a temperatura média na secdo transversal do fluido produto no final do
comprimento da tubulacdo para as secdes em estudo (shooting method). Os parametros das
Equacdes 4.6.1, 4.6.2 e 4.6.3 foram ajustados para todas as secOes estudadas a partir da

minimizagéo do erro quadratico na determinagdo de Fipcy fp.-

4.7  Validacéo experimental

A validacdo experimental foi realizada a partir da modelagem proposta na Secéo 4.5,

correlagdes de U ajustadas na Se¢do 4.2, correlages de Fi, rp ajustadas na Se¢do 4.6 e dados
experimentais para as vazdes (Q) e temperaturas de pasteurizacao (T,,s) dos fluidos modelos

apresentadas na Tabela 4.7.1. Trés condic¢Ges de processo arbitrarias foram escolhidas para a

validagao experimental

Tabela 4.7.1 — VVazdes e temperaturas de pasteurizacao dos fluidos modelos escolhidas para a

validag&o experimental.

Agua Mistura glicerina/agua 80% Solugdo CMC 1%

Q (L/min)  Tpase (°C) | Q (L/min)  Tpase (°C) | Q (L/min) Ty (°C)
1,0 70,0 1,5 70,0 1,3 70,0
1,5 80,0 1,3 80,0 1,0 80,0
1,3 100,0 1,0 100,0 1,5 100,0

As temperaturas de entrada de cada se¢do em estudo e temperatura ambiente foram
utilizadas como condi¢6es de contorno para a modelagem bidimensional apresentada na Secao
4.2. Em seguida, a temperatura média ao final da tubulacdo de cada se¢édo foi comparada com

a temperatura registrada experimentalmente.
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5 RESULTADOS E DISCUSSAO

Nesta secdo sao apresentados e discutidos os resultados experimentais, correlacdes para
predicdo de U, modelagem e simulacdo do processo pasteurizacdo para dgua, solugdes aquosas
de glicerina 80% wi/w e carboximetilcelulose (CMC) 1% w/w. Os dados experimentais sao
apresentados no Apéndice A. Os valores calculados para os calores trocados, niUmeros de
Reynolds e Prandtl para fluido produto e utilidade, e vazdes volumétricas do fluido utilidade
estimadas sdo apresentados no Apéndice B. Os dados experimentais utilizados para a validagéo
experimental sdo apresentados no Apéndice C. O cddigo fonte utilizado nas simulagfes da
modelagem bidimensional proposta na Se¢édo 4.5 € apresentado no Apéndice D. Os Apéndices
A e C seguem a numeracao dos termopares apresentados na Figura 4.1.2.

O estudo com agua apresentou um intervalo abrangente do nimero de Reynolds (Rey,),
enquanto a mistura glicerina/agua 80% e solugéo de CMC 1% tiveram valores de Res, < 2000.
Koutsky e Adler (1964) em seus estudos identificaram escoamento transiente para valores do
naumero de Reynolds entre 3000 e 7000 em tubos helicoidais de diversas condi¢cdes geométricas.
Para o equipamento utilizado neste trabalho, devem ser realizados experimentos a fim de
determinar o tipo de escoamento para valores de Rey,,.

A partir das Equagdes 4.2.1 e 4.2.2 foi possivel estimar as vazfes volumétricas das
utilidades. Para o aquecedor, a vazdo de agua quente calculada foi de 18,7 +2,3 L/min e para o
resfriador a vazdo de agua fria calculada foi de 11,9 +1,7 L/min.

As altas vazodes dos fluidos de utilidade comparadas a vazéo de processo (vazao nominal
de 0,5 L/min) contribuem para uma maior homogeneidade de temperatura nas tubulacdes dos
trocadores de calor. Siguemoto et al. (2018) obtiveram a mesma vazao de 4gua quente para um
estudo semelhante, mas a vazéo de &gua fria foi superior (15 L/min), pois o chiller operou em

condicdo diferente de vazao.

5.1  Correlacéo para predicéo de U

5.1.1 Agua

Os resultados dos valores experimentais de U para as se¢des de aquecimento, reten¢ao

e resfriamento, nas vazdes (Q) e temperaturas de pasteurizacdo (T,q4s.), SG0 apresentados na
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Tabela 5.1.1.1. O desvio do valor predito de U foi calculado a partir da propagacao do erro da

medida das temperaturas, considerado de 0,5 °C, como apresentado na Sec¢éo 4.2.

Tabela 5.1.1.1 — Valores experimentais de U para as secGes de aquecimento, retencdo e

resfriamento para agua.

U (W/m2,K)

Q (L/min)  Tpas (°C)  Aquecedor  Tubo de retengdo Resfriador
0,4 60,0 614 £ 19 105+12,8 246 £ 6
0,8 60,0 1074+ 34 9,6 £25,0 323+£9
1,2 60,0 1543 £ 43 9,8+375 377 +£12
1,6 60,0 1620 + 46 10,6 +49,9 421 +15
2,0 60,0 1724 £ 55 11,8 + 62,6 464 £ 18
0,4 75,0 624 £ 14 11,4+9.3 2575
0,8 75,0 1065 = 25 12,8 + 18,0 343 +8
1,2 75,0 1574 + 34 14,1+ 27,0 393+9
1,6 75,0 1740 £ 42 14,7 =+ 36,0 456 £ 12
2,0 75,0 1825 £ 45 17,3+45,1 510+ 16
0,4 90,0 554 + 11 13973 250+ 4
0,8 90,0 1067 £ 21 141+141 357+£6
1,2 90,0 1682 + 33 13,3+21,0 429 + 8
1,6 90,0 1872 £ 35 13,6 + 27,8 491 +£11
2,0 90,0 1985 + 42 147 + 34,7 558 + 14
0,4 105,0 512+ 8 135+59 257 £ 4
0,8 105,0 1058 + 18 139+114 374 +£6
1,2 105,0 1620 £ 27 155+17,0 454 + 8
1,6 105,0 1893 £ 30 16,2 £ 22,5 526 £ 10
2,0 105,0 2099 + 39 179+ 28,1 597 £ 13
0,4 120,0 566 + 8 144+50 2710+ 3
0,8 120,0 1119+ 16 15,8+ 9,6 390+5
1,2 120,0 1685 £ 25 1751142 476 £ 7
1,6 120,0 1978 £ 28 18,1+ 18,8 559+9
2,0 120,0 2206 + 35 17,7+ 23,5 632+ 12
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Os parametros ajustados dos Modelos Al, B1 e C1, que foram apresentados na Tabela
4.2.1, e coeficiente de determinacdo para a se¢do de aquecimento sdo apresentados na Tabela
5.1.1.2 (1,5.10° < Rey, < 1,1.10% 3,1< Pry, < 5,4).

Tabela 5.1.1.2 — Parametros ajustados para se¢do de aquecimento para os Modelos Al, Bl e

C1 para agua.

Modelo a b c f R2
Al 541.10* 1,72 0,800 - 0,910
Bl 541.10% 4,98 0,864 - 0,932

Cl 54110% 3,20 0,814 0,336 0,936

A influéncia de Rey,, na correlagdo de U na se¢do de aquecimento demonstrou influéncia

semelhante para os Modelos Al, B1 e C1, devido aos valores proximos do parametro c. O
Modelo C1 apresentou o0 maior coeficiente de correlagcdo, o que era esperado por ter um nimero
maior de parametros. Contudo o Modelo C1 apresentou o parametro f similar ao valor proposto
de 1/3 para 0 Modelo B1 e coeficiente de determinacdo proximo, indicando que o Modelo B1
é preferencial.

O coeficiente a, para 0s Modelos Al, B1 e C1, representa 0 somatorio das resisténcias
térmicas condutiva da tubulacdo interna e convectiva da agua de aquecimento. Para estes
modelos citados, foi considerado que U dependeria em maior parte da vazao e propriedades do
fluido produto. O ajuste dos Modelos Al, B1 e C1 para a se¢do de aquecimento s&o

apresentados nas Figuras 5.1.1.1, 5.1.1.2 e 5.1.1.3, respectivamente.
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Figura 5.1.1.1 — Valores experimentais de U e preditos pelo Modelo Al na secdo de

aquecimento para agua.
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Fonte: O autor (2018).

Figura 5.1.1.2 — Valores experimentais de U e preditos pelo Modelo B1 para a secdo de

aquecimento para agua.
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Figura 5.1.1.3 — Valores experimentais de U e preditos pelo Modelo C1 para a se¢do de

aquecimento para agua.
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As Figuras5.1.1.1,5.1.1.2 e 5.1.1.3 apresentam a distribuig&o dos valores experimentais
de U dependentes dos valores Ref, € Prs,. O aumento da temperatura para uma mesma vazao
impacta no valor do nimero de Reynolds, pois 0 aumento da temperatura diminui a viscosidade,
logo, aumentando o valor do nimero de Reynolds. Os Modelos B1 e C1 para o aquecedor
apresentaram aspecto semelhante devido aos valores proximos dos parametros. Para as vazoes
de 0,4 e 0,8 L/min os valores experimentais de U apresentam valores proximos, mas para vaz0es
elevadas de 1,6 e 2,0 L/min quanto maior a temperatura de processo, maior o afastamento entre
0s pontos.

Os parametros ajustados para os Modelos Al, B1 e C1, e coeficiente de determinacao

para 4gua na secao de retencdo sdo apresentados na Tabela 5.1.1.3 (2,2.10° < Rer, < 2,1.10%

1,4< Pry, < 3,0).
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Tabela 5.1.1.3 — Parametros obtidos na secdo de retencdo para os Modelos Al, Bl e C1 para

agua.
Modelo a b c f R2
Al 0,753 136 0,713 - 0,473
Bl 0,758 316 0,809 - 0,360

C1 0,753 136 0,713 0 0,473

A secdo de retencdo apresentou os menores valores do coeficiente de determinagdo
dentre as trés seces estudadas. Obtiveram-se valores elevados do parametro a na secdo de
retencdo comparado as outras secdes estudadas, pois 0 tubo de retencdo possui a maior
resisténcia térmica devido ao isolamento térmico e a convecgdo natural com o ar. O coeficiente
global de transferéncia de calor no tubo de retencdo ndo apresentou grande dependéncia com a
vazdo, como apresentado na Tabela 5.1.1.1. Logo, para vaz6es menores a perda de calor no
tubo de retengdo foi maior, como apresentado no Apéndice A.

O ajuste dos Modelos Al, Bl e C1 paraa secdo de retencao sao apresentados nas Figuras
5114, 51.15 e 5.1.1.6, respectivamente. As correlagdes dos Modelos Al e C1 foram
similares, e a inclusdo do numero de Prandtl ndo melhorou a correlagdo. Na secdo de retencao
as diferencas de temperaturas entre a entrada e saida do fluido produto foram pequenas e
préximas a incerteza das medidas das temperaturas, resultando em uma grande incerteza no
valor obtido de U. Decidiu-se a adog¢ao de um valor médio de U para o tubo de retencéo de 14,1
+ 2,5 W/m2.K, calculado pelos dados experimentais. Siguemoto et al. (2018) reportaram para
0 mesmo equipamento em seus estudos que o coeficiente U ndo apresentou dependéncia

significativa com a vazdo.
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Figura5.1.1.4 — Valores experimentais de U e preditos pelo Modelo Al para a se¢éo de retencao

para agua.
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Fonte: O autor (2018).

Figura5.1.1.5— Valores experimentais de U e preditos pelo Modelo B1 para a se¢éo de retencéo

para dgua para agua.
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Figura 5.1.1.6 — Valores experimentais de U e preditos pelo Modelo C1 para a se¢do de retencdo

para agua.
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Fonte: O autor (2018).

Os resultados obtidos do ajuste dos parametros dos Modelos Al, Bl e C1, e coeficiente
de determinacio para a secdo de resfriamento sdo apresentados na Tabela 5.1.1.4 (9,1.10% <
Reg, < 1,0.10% 2,7< Pry,, < 6,6).

Tabela 5.1.1.4 — Parametros obtidos na secdo de resfriamento para os Modelos Al, Bl e C1

para agua.
Modelo a b c f R2
Al 0,00224 0,378 0,562 - 0,959
Bl 0,00325 4,98 0,857 - 0,914

C1 0,00224 0,378 0,562 0 0,959

O ajuste do Modelo Al para a secdo de resfriamento é apresentado na Figura 5.1.1.7.
Similar a secdo de aquecimento, nota-se 0 grupamento de pontos para uma mesma vazdo. Para
uma mesma temperatura de processo, 0s pontos se alinham ao variar a vazdo, como se para
cada temperatura houvesse um perfil de U individual. Os Modelos B1 e C1 apresentam estes

alinhamentos nas Figuras 5.1.1.8 e 5.1.1.9, respectivamente.
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Figura 5.1.1.7 — Valores experimentais de U e preditos pelo Modelo Al para a se¢do de

resfriamento para agua.
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Figura 5.1.1.8 — Valores experimentais de U e preditos pelo Modelo B1 para a se¢do de

resfriamento para agua.
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77

Figura 5.1.1.9 — Valores experimentais de U e preditos pelo Modelo C1 para a se¢do de

resfriamento para agua.
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Fonte: O autor (2018).

Para melhorar o resultado dos ajustes propostos, a variacdo do coeficiente convectivo
do fluido utilidade (hf,) foi introduzido. Os Modelos A2, B2 e C2 foram propostos para o
estudo da influéncia do fluido utilidade para a predicdo de U nas se¢des de aquecimento e
resfriamento.

Com a mudanga dos Modelos Al, Bl e C1 para os Modelos A2, B2 e C2 (Tabela 4.2.1),
respectivamente, a resisténcia térmica da utilidade ndo esta mais inclusa no parametro a e
adiciona-se os parametros d, e e g que dependem das propriedades e vazéo do fluido utilidade.
O parametro a representara a resisténcia térmica condutiva da tubulagdo interna para as novas
correlagdes. Os resultados obtidos para ajuste dos parametros dos Modelos A2, B2 e C2, e
coeficiente de determinacdo para secdes de aquecimento e resfriamento sdo apresentados nas
Tabelas 5.1.1.5 (4,9.10° < Rey, < 1,0.10% 1,5 < Pryy, < 3,0) € 5.1.1.6 (9,3.10° < Repy, <
1,9.10% 5,2 < Pry, < 11,9), respectivamente.
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Tabela 5.1.1.5 — Parametros obtidos para a se¢do de aquecimento para os Modelos A2, B2 e C2

para agua.

Modelo a b c d e f g R2
A2 541.10* 1,72 0,800 0,00218 0,800 - - 0916
B2 1,83.10% 4,58 0,865 0,510 0,766 - 0,945
Cc2 2,47.10% 24,2 0991 5,08 1,00 0,832 0,285 0,970

Tabela 5.1.1.6 — Pardmetros obtidos para a secao de resfriamento para os Modelos A2, B2 e C2

para agua.
Modelo a b c d e f g R2
A2 3,36.10* 0,170 0,479 3,01 1,00 - - 0,990
B2 3,35.10° 321 0,820 282 0,835 - - 0,980

C2 3,36.10* 0,175 0,471 3,01 1,00 0 7,00.102 0,991

Percebe-se 0 aumento do coeficiente de determinacdo em comparagdo com os dados
fornecidos nas Tabelas 5.1.1.2 e 5.1.1.4, o que era esperado pelo aumento de parametros nas
correlagcbes. No Modelo C2 os parametros f e g distanciaram do valor proposto (1/3) pela
equacdo de Colburn para ambas se¢des.

Para a sec¢do de aquecimento a correlagdo do Modelo C2 apresentou 0 maior coeficiente
de determinacdo. Contudo, as correlacdes dos Modelos A2 e C2 para a sec¢do de resfriamento
apresentaram resultados similares, apesar do aumento de parametros utilizados na correlacéo.
Os Modelos C2 e A2 foram os escolhidos para a estimacgédo de U para as se¢Oes de aquecimento
e resfriamento, respectivamente.

Os valores de U calculados para a vazdo de 0,4 L/min e temperaturas de processo 90,
105 e 120 °C apresentam um maior desvio no ajuste dos Modelos A2, B2 e C2 da secdo de
aquecimento comparado aos demais pontos. A alta eficiéncia do aquecedor gera uma diferenca
de temperatura entre a entrada do fluido utilidade e saida do fluido produto de 0,1 °C,
impactando no ajuste de U para a vazdo de 0,4 L/min.

Os graficos de paridade para o ajuste dos Modelos A2, B2 e C2 para a secdo de
aquecimento séo apresentados nas Figuras 5.1.1.10,5.1.1.11 e 5.1.1.12, respectivamente, e para
a secdo de resfriamento nas Figuras 5.1.1.13, 5.1.1.14 e 5.1.1.15. Para as vazdes de 0,4 e 0,8
L/min o agrupamento dos pontos ocorre nos graficos de paridade, semelhante aos perfis de U
dos Modelos Al, Bl e C1 (Figuras 5.1.1.1,5.1.1.2,5.1.1.3,5.1.1.7,5.1.1.8, 5.1.1.9).
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Considerando a condutividade térmica do aco inoxidavel igual a 14,5 W.m1K?
(INCROPERA et al., 2013), o parametro a pode ser calculado pela Equacéo 4.2.5 para as se¢0es
de aquecimento e resfriamento. Os valores tedricos de a sdo de 2,47.10 e 3,34.10* W.m2.K'!
para as secdes de aquecimento e resfriamento, respectivamente. O valor tedrico teve uma boa
aproximagéo com o parametro a para o Modelo A2, na secdo de resfriamento, e 0 Modelo C2,

para as se¢Oes de aquecimento e resfriamento.

Figura 5.1.1.10 — Gréfico de paridade da estimacdo de U pelo o Modelo A2 para a se¢do de

aquecimento para agua.
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Fonte: O autor (2018).
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Figura 5.1.1.11 — Grafico de paridade da estimagdo de U pelo o Modelos B2 para a se¢éo de

aquecimento para agua.
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Figura 5.1.1.12 — Gréfico de paridade da estimacdo de U pelo o Modelo C2 para a secdo de

aquecimento para agua.
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Figura 5.1.1.13 — Gréfico de paridade da estimacdo de U pelo o Modelo A2 para a se¢do de
resfriamento para agua.
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Figura 5.1.1.14 — Gréfico de paridade da estimacdo de U pelo o Modelo B2 para a se¢éo de
resfriamento para agua.
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Figura 5.1.1.15 — Gréfico de paridade da estimacdo de U pelo o Modelo C2 para a se¢éo de
resfriamento para agua.
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5.1.2 Mistura glicerina/agua 80%

Os resultados dos valores experimentais de U obtidos para as se¢cdes de aquecimento,
retencdo e resfriamento para a mistura glicerina/agua 80%, nas vazdes (Q) e temperaturas de
pasteurizagdo (Tpqsc), SA0 apresentados na Tabela 5.1.2.1. Os valores obtidos de U para as
mesmas condicdes de processo foram menores quando comparados com o0s da dgua na Tabela
5.1.1.1. A mistura glicerina/agua 80% wi/w possui valores elevados de viscosidade comparada
a agua pura, diminuindo os valores do nimero de Reynolds para as mesmas condi¢des de
contorno, e aumentando a resisténcia térmica convectiva do fluido produto. Os ensaios para a
secdo de retencdo apresentaram resultados similares ao da Secdo 5.1.1 para agua (Figuras
5.1.1.4,5.1.1.5 e 5.1.1.6), e foi adotado o valor experimental médio de U foi de 13,0 £ 3,5
W/mz.K, proximo do valor obtido nos ensaios com agua. Nesta sec¢do de estudo a soma das
resisténcias térmicas condutiva do isolante e convectiva do ar sdo as predominantes na
transferéncia de energia, pois a vazdo do fluido produto nao influenciou significativamente na

predicéo de U.
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Tabela 5.1.2.1 — Valores experimentais de U para as se¢des de estudo para a mistura de

glicerina/agua 80 %.

U (WIm2.K)

Q (L/min)  Tpas (°C)  Aquecedor  Tubo de retencdo Resfriador

04 60,0 542 + 20 158 +8,4 115+3
0,8 60,0 498 + 18 16,7 + 16,4 200 £ 6
1,2 60,0 599 +19 16,6 + 24,5 219+8
1,6 60,0 643 + 25 9,3+331 258 + 11
2,0 60,0 796 + 31 7,8+425 261 +12
0,4 75,0 550 £ 15 15,6 +5,8 123 +3
0,8 75,0 537+ 14 18,4 +11,2 222+ 5
1,2 75,0 654 + 18 6,0+ 16,9 224+ 6
1,6 75,0 787 + 22 10,3+ 22,7 264 +8
2,0 75,0 877 + 26 10,8 £ 28,2 269 + 10
0,4 90,0 546 £ 12 19,6 +4,2 129 + 2
0,8 90,0 609 + 13 6,3+8,4 240 £ 5
1,2 90,0 733+ 15 12,3+12,6 245+ 5
1,6 90,0 834 + 17 12,8 £16,7 265+ 7
2,0 90,0 893+ 21 13,0 + 20,9 3009
0,4 105,0 682 + 12 19,0+ 3,5 130+ 2
0,8 105,0 671+ 12 13,5+6,8 251+4
1,2 105,0 774+ 14 13,2+10,1 262+ 5
1,6 105,0 859 + 16 13,1 +13,4 278 £ 6
2,0 105,0 950 + 18 13,5+ 16,8 303+8
0,4 120,0 762 + 12 140+ 3,0 136 + 2
0,8 120,0 712+ 11 15,7+57 254 +3
1,2 120,0 817 £ 13 159+8,5 275+ 4
1,6 120,0 925+ 14 15,6 +11,2 295+ 6
2,0 120,0 996 + 17 14,9 +13,9 3237

Os resultados obtidos pelo o ajuste dos parametros das correlagbes (Tabela 4.2.1) e

coeficientes de determinacdo da secdo de aquecimento sdo apresentados na Tabela 5.1.2.2
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(6,9.10' < Rey,, < 1,2.10% 4,2.10'< Pry, < 2,27.10% 5,8.10° < Rey,, < 1,2.10% 1,4 < Pry, <
3,0):

Tabela 5.1.2.2 — Parametros obtidos para a secdo de aquecimento das correlacBes propostas

para a mistura glicerina/agua 80%.

Modelo a b c d e f g R?

Al 3,06.10° 0,341 0,901 - - - - 0,877
Bl 3,03.10° 285 1,00 - - - - 0,919
C1 2,83.10°% 387 1,00 - - 0,376 - 0,927
A2 2,68.10° 0,137 0,792 3,01 1,00 - - 0,807
B2 1,36.10° 0,871 0,788 2,82 0,835 - - 0,914

C2 2,49.10* 0,246 0,480 508 1,00 0281 O 0,929

As correlactes dos Modelos C1 e C2 apresentaram coeficientes de correlagdo proximos
para a secdo de aquecimento. A Figura 5.1.2.1 demonstra uma boa aproximacgdo para a
correlacdo proposta. Os valores experimentais de U para a vazdo de 0,4 L/min (circulados de
vermelho nas Figuras 5.1.2.1 e 5.1.2.2) apresentaram um distanciamento dos demais pontos, e
ndo foram considerados para o ajuste das correlagdes utilizadas. O gréafico de paridade do
Modelo C2 é apresentada na Figura 5.1.2.2, e novamente se nota o distanciamento dos pontos
ditos anteriormente. O parametro a do Modelo C2 se aproximou do valor tedrico, e 0s
parametros que influenciam a resisténcia térmica convectiva do fluido utilidade foram préximos

guando comparados com os da Tabela 5.1.1.5.
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Figura 5.1.2.1 — Valores experimentais de U e preditos pelo Modelo C1 para a se¢do de

aquecimento para a mistura glicerina/agua 80%.
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Fonte: O autor (2019).

Figura 5.1.2.2 — Grafico de paridade da estimacdo de U pelo o Modelo C2 para a secdo de

aquecimento para a mistura glicerina/agua 80%.
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Os resultados obtidos dos ajustes dos parametros das correlagfes e coeficientes de

determinacéo da secdo de resfriamento sdo apresentados na Tabela 5.1.2.3 (2,1.10" < Rey), <

1,9.10% 2,2.10'< Pry, < 4,2.10% 1,1.10° < Rey,, < 1,8.10% 6,9 < Pry,, < 1,2.10%):

Tabela 5.1.2.3 — Pardmetros obtidos para a se¢éo de resfriamento das correlagdes propostas para

a mistura glicerina/agua 80%.

Modelo a b c d e f g R2
Al 8,60.10° 0,341 1,00 - - - - 0,900
Bl 8,22.10° 1,76 1,00 - - - - 0,900
Cl 8,48.10° 0,481 1,00 - - 0,376 - 0,900
A2 6,46.10° 0,226 1,00 3,03 1,00 - - 0,918
B2 1,43.10° 125 1,00 3,36 0,744 - - 0,889

C2 6,46.10° 0,226 1,00 3,03 1,00 0 2,85.10% 0,918

Apesar da adicdo dos parametros f e g, ambos tenderam a 0, transformando o Modelo
C2 no A2. Ambos apresentaram 0s maiores coeficientes de correlacdo, e os pardmetros
pertencentes ao fluido utilidade foram similares em comparacdo ao estudo com agua. O
parametro a ndo ficou proximo do tedrico para todas as correlagBes estudadas. O grafico de
paridade dos Modelos A2 e C2 é apresentado pela Figura 5.1.2.3. Identifica-se dois conjuntos
de pontos proximos, referentes as vazoes de 0,4 e 0,8 L/min.

Os Modelos C2 e A2 foram os escolhidos para a estimacdo de U para as se¢Oes de

aguecimento e resfriamento, respectivamente.
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Figura 5.1.2.2 — Gréfico de paridade da estimacédo de U pelos os Modelos A2 e C2 para a se¢do

de resfriamento para a mistura glicerina/agua 80%.
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5.1.3 Solucdo CMC 1%

Os resultados dos valores experimentais de U obtidos para as se¢des de aquecimento,
retencdo e resfriamento para a solucdo CMC 1%, nas vazbes (Q) e temperaturas de
pasteurizagdo (Tpqs:), SA0 apresentados na Tabela 5.1.3.1. Os valores obtidos de U para as
mesmas condicdes de processo foram menores quando comparados com o0s da agua na Tabela
5.1.1.1 e préximos do estudo com a mistura glicerina/agua 80% na Tabela 5.1.2.1.

A secdo de retencdo apresentou resultados semelhantes aos das Sec¢des 5.1.1 e 5.1.2 e
sera utilizado um valor médio. O valor experimental médio de U foi de 15,5 + 7,2 W/m2.K,
préximo do valor obtido nos ensaios com agua e mistura glicerina/agua, demonstrando
novamente que nesta secao de estudo a soma das resisténcias térmicas condutiva do isolante e
convectiva do ar sdo as predominantes na transferéncia de energia. Contudo, o desvio padrédo

foi 0 maior comparado aos estudos anteriores.
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Tabela 5.1.3.1 — Valores experimentais de U preditos para as se¢des de estudo para a solucéo
aquosa de CMC 1%.

U (WIm2.K)

Q (L/min)  Tpas (°C)  Aquecedor  Tubo de retencdo Resfriador

04 60,0 637 + 22 12,7+8,9 140+ 4
0,8 60,0 579+ 20 15,0 + 16,9 147 +6
1,2 60,0 618 + 20 136 +25,4 151 +38
1,6 60,0 697 + 26 23,2+ 34,2 194 + 12
2,0 60,0 799 + 31 149+ 42,2 235+ 13
0,4 75,0 637 £ 17 22,0+6,0 151+ 3
0,8 75,0 596 + 16 3,59+11,6 156 +5
1,2 75,0 695+ 19 18,3 +17,5 216 £ 7
1,6 75,0 787+ 21 10,2 £ 23,2 256 +9
2,0 75,0 871+ 29 7,49 £29,4 303+11
0,4 90,0 612 + 14 209+4,5 154 + 3
0,8 90,0 678 £15 18,7+ 8,8 169 + 4
1,2 90,0 787 + 18 4,85+ 13,4 219+6
1,6 90,0 804 + 17 179+178 299 +8
2,0 90,0 822 + 22 38,2 +22,3 388 +10
0,4 105,0 619 +12 8,22+ 3,6 161+ 2
0,8 105,0 756 + 15 140+7,2 172 + 3
1,2 105,0 830 + 17 12,2+10,8 239+5
1,6 105,0 800 £+ 15 13,4 +14,3 3277
2,0 105,0 958 + 18 13,5+ 18,0 411+9
0,4 120,0 651 + 11 22,6 £3,1 165+ 2
0,8 120,0 842 +14 7,86 £6,0 180 +3
1,2 120,0 814 + 14 21,987 264 £ 5
1,6 120,0 943+ 15 14,4 + 11,7 355+6
2,0 120,0 1128 + 18 17,6 £14,8 389+8

A solucdo de CMC 1% possui viscosidade elevada quando comparada a agua pura,
diminuindo os valores do nimero de Reynolds para as mesmas condi¢bes de processo, e

aumentando a resisténcia térmica convectiva do fluido produto.
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Os resultados obtidos dos ajustes dos parametros das correlacdes e coeficientes de
determinacédo das secdes de aquecimento e resfriamento sdo apresentados nas Tabelas 5.1.3.2
(10 < Reyp < 1,4.10% 2,5.10°< Pry, < 7,3.10% 5,1.10° < Reypy, < 1,1.10% 1,4 < Pry, < 3,0)

e5.1.3.3 (54 < Rey,, < 98;2,8.10°< Pry,, < 1,1.10% 1,0.10° < Reyy, <1,6.10% 6,7 < Pryy, <

12), respectivamente:

Tabela 5.1.3.2 — Parametros obtidos para a secdo de aquecimento das correlagdes propostas

para a solucdo aquosa de CMC 1%.

Modelo a b c d e f g R2

Al 3,27.10* 1,16.10% 0,234 - - - - 0,464
Bl 3,47.10° 0,398 0,936 - - - - 0,421
C1 6,99.10* 1,16.10% 0,256 - - 0 - 0,464
A2 2,45.10* 8,01.10° 0,186 5,26 1,00 - - 0,708
B2 1,87.10% 9,17.10% 0,294 557 1,00 - - 0,596

C2 2,45.10* 8,01.10° 0,186 5,26 1,00 0 0 0,708

Tabela 5.1.3.3 — Parametros obtidos para a se¢do de resfriamento das correlagdes propostas para

a solucdo aquosa de CMC 1%.
Modelo a b c d e f g R2

Al 5,17.10° 8,41.10% 0,543 - - - - 0,721
Bl 2,48.10° 1,49 0,844 - - - - 0,692
C1 1,75.10* 8,67.10% 0,553 - - 0 - 0,721
A2 3,34.10* 0,118 0,706 3,14 1,00 - - 0,796
B2 1,77.10* 1,97 1,00 115 1,00 - - 0,784

C2 3,27.10* 0,118 0,706 3,14 100 O 0 0,796

Os Modelos Al e C1 apresentaram resultados semelhantes para as secOes de
aquecimento e resfriamento. Contudo, o pardmetro a apresentou uma valor menor que 0s
Modelos A2 e C2, sendo que representam também a soma da resisténcia térmica convectiva do
fluido utilidade.

Os parametros dos Modelos A2 e C2 foram semelhantes para ambas as se¢Oes,
demonstrando novamente que o aumento de parametros ndo aumento o coeficiente de

correlagdo como o esperado. Para o ajuste de U pelos os Modelos A2 e C2 para as se¢des de
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aquecimento e resfriamento, os valores de a foram proximos aos tedricos de 2,47.10% e
3,34.10* W.m2.K™1, respectivamente. Os pardmetros d, e e g foram proximos aos valores
obtidos para os estudos com &gua (Tabelas 5.1.1.5, 5.1.1.6) e mistura glicerina/agua 80%
(Tabelas 5.1.2.2 e 5.1.2.3), demonstrando uma aproximacdo das resisténcias térmicas
convectivas do fluido utilidade para ambas as se¢des. Os graficos de paridades das correlacdes
dos Modelos A2 e C2 para as se¢des de aquecimento e resfriamento séo apresentados nas
Figuras 5.1.3.1 e 5.1.3.2, respectivamente.

O Modelo A2 foi escolhido para a estimagdo de U para as se¢des de aguecimento e

resfriamento.

Figura 5.1.3.1 — Gréfico de paridade da estimacao de U pelo os Modelos A2 e C2 para a se¢ao

de aquecimento para a solucdo aquosa de CMC 1%.
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Fonte: O autor (2019).
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Figura 5.1.3.2 — Gréfico de paridade da estimacéo de U pelos os Modelos A2 e C2 para a se¢do

de resfriamento para a solugdo aquosa de CMC 1%.
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Fonte: O autor (2019).

Os dados obtidos para a vazéo de 0,4 L/min (circulado de vermelho na Figura 5.1.3.2)
apresentaram um grande desvio dos demais pontos plotados para a se¢ao de resfriamento, e ndo
foram utilizados no ajuste dos pardmetros. Os pontos de mesma temperatura de processo
apresentaram tendéncias no grafico de paridade. As medicOes de temperaturas ao longo do

equipamento foram impactadas nos estudos com a solugdo aquosa de CMC 1%.

5.2  Determinagao do fator de aumento

A partir das correlacdes de U, Secdo 5.1, e equacdes descritas na Se¢do 4.2, o coeficiente
convectivo do fluido utilidade (hs,,) pode ser determinado pela Equagdo 4.5.1.3.3, permitindo
a determinacao dos fatores de aumento do fluido produto para as se¢des em estudo (Ficr rp) €
os perfis de temperaturas bidimensionais para as condi¢cdes operacionais estudadas que serdo
apresentadas na Se¢do 5.3. O fator de aumento para a se¢@o de retencdo para os fluidos em
estudo ndo foi possivel ser determinado. O fator de aumento tem como objetivo a aproximacao
das tubulag@es helicoidais em tubulagdes retas.
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Os resultados dos valores ajustados de Fin..rp Para as secOes de aquecimento e
resfriamento para a agua para vazdes volumétricas (Q) e temperatura de pasteurizacao (Tpqst)

sdo apresentados na Tabela 5.2.1:

Tabela 5.2.1 — Valores ajustados de Fi,,,, s, para as secoes de aquecimento e resfriamento para

agua.
Finer,pp (5)

Q (L/min)  Tpase (°C)  Aquecedor Resfriador
0,4 60,0 2,91 1,87
0,8 60,0 6,12 2,62
1,2 60,0 9,90 3,32
1,6 60,0 10,51 3,86
2,0 60,0 11,88 4,57
0,4 75,0 2,99 2,10
0,8 75,0 5,66 2,87
1,2 75,0 8,88 3,54
1,6 75,0 11,15 4,24
2,0 75,0 11,77 4,95
0,4 90,0 2,42 1,95
0,8 90,0 5,26 3,26
1,2 90,0 9,49 3,91
1,6 90,0 11,63 4,57
2,0 90,0 12,61 5,17
0,4 105,0 2,19 1,92
0,8 105,0 5,29 3,36
1,2 105,0 8,81 4,14
1,6 105,0 11,20 4,77
2,0 105,0 13,27 5,28
0,4 120,0 2,46 2,07
0,8 120,0 5,29 3,52
1,2 120,0 9,29 4,18
1,6 120,0 11,84 4,88

2,0 120,0 13,57 5,51
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Os resultados obtidos do ajuste dos parametros para as Equagdes 4.6.1, 4.6.2e 4.6.3, e
coeficientes de determinacdo para a se¢do de aquecimento para dgua é apresentado na Tabela
5.2.2 (1,5.10° < Res, < 1,1.10% 3,1< Pry, <5,4; 3,6.10° < Dny,, < 2,6.10%:

Tabela 5.2.2 — Parametros ajustados para Fip. s, Para a se¢ao de aguecimento para agua.

Equacao Qfincr  DFiner  CFiner R?
Finer.fp = Qrincr-Regp + Driner 0,00132 1,42 - 0,860
Fincrfp = Qriner- Repy Fner 0,0114 0,774 - 0,882
Fincr.fp = Qriner- Repp Fmer [Pre,CFimer 00114 0,774 0 0,882

A funcéo tipo poténcia (Equacdo 4.6.2) teve um ajuste com um maior coeficiente de
determinacdo quando comparado a funcéo linear (Equacdo 4.6.1). A inclusdo do nimero de
Prandtl (Equacéo 4.6.3) ndo melhorou o ajuste para a se¢do de aquecimento para agua.

Os resultados obtidos do ajuste dos parametros para as Equacgdes 4.6.1, 4.6.2 e 4.6.3, e
coeficientes de determinacdo para a secdo de resfriamento para dgua é apresentado na Tabela
5.2.3(9,1.10° < Res, < 1,0.10% 2,7< Pry, < 6,6; 2,4.10° < Dny,, < 2,8.10%:

Tabela 5.2.3 — Pardmetros ajustados para Fi,, s, Para a se¢do de resfriamento para agua.

Equagéo AFincr bFincr CFrincr R2
Finer,fp = Qriner-Regp + brincr 3,94.10* 1,42 - 0,922
Fincr,fp = QAfincr- RefprmCT 0,115 0,423 - 0,975

Fincr,fp = Qrincr- Refpbpincr/Prfchincr 0,143 0,404 0,0513 0,975

Semelhantemente a secdo de aquecimento, a funcdo tipo poténcia (Equacdo 4.6.2)
apresentou um melhor ajuste e a adi¢cdo do nimero de Prandtl ndo melhorou o ajuste. As Figuras
5.2.1 e 5.2.2 apresentam 0 ajuste pela Equacdo 4.6.2 para as secOes de aquecimento e
resfriamento para agua, respectivamente (MORAIS; GUT, 2015).
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Figura 5.2.1 — Fator de aumento (Fipcr,rp) €M funcdo no nimero de Reynolds (Rey,) para a

secdo de aquecimento para agua.
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A secdo de resfriamento apresentou um melhor ajuste e uma melhor distribuicdo dos
pontos para 0s ensaios com agua. Dentre todos os fluidos estudados, a &gua obteve os maiores

valores de F; que pode ser relacionado pelos maiores valores do numero de Reynolds.

ner,fp»
Valores elevados do nimero de Reynolds favorecem os efeitos mistura e de escoamento

secundario, assim aumentando os valores do fator de aumento.

Figura 5.2.2 — Fator de aumento (Finr,rp) €M fungdo no numero de Reynolds (Rey,) para a

secdo de resfriamento para agua.
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Os resultados dos valores ajustados de Fin..rp para as secOes de aquecimento e

resfriamento para a mistura aquosa de glicerina nas vazfes volumétricas (Q) e temperatura de

pasteurizagdo (T,4s¢) SA0 apresentados na Tabela 5.2.4:

Tabela 5.2.4 — Valores ajustados para F,., s, para as seces de aquecimento e resfriamento

para a mistura glicerina/agua 80%.

Finerfp ()

Q (L/min)  Tpase (°C)  Aquecedor Resfriador
0,4 60,0 4,30 1,13
0,8 60,0 3,83 2,15
1,2 60,0 4,48 2,30
1,6 60,0 474 2,59
2,0 60,0 6,15 2,71
0,4 75,0 4,39 1,22
0,8 75,0 4,10 2,46
1,2 75,0 4,96 2,35
1,6 75,0 4,13 2,87
2,0 75,0 6,82 2,79
0,4 90,0 4,52 1,30
0,8 90,0 4,69 2,73
1,2 90,0 5,58 2,62
1,6 90,0 6,33 2,85
2,0 90,0 6,75 3,27
0,4 105,0 4,60 1,34
0,8 105,0 5,14 2,97
1,2 105,0 5,86 2,90
1,6 105,0 6,42 2,95
2,0 105,0 7,20 3,15
0,4 120,0 4,69 1,48
0,8 120,0 5,36 3,05
1,2 120,0 6,14 3,12
1,6 120,0 6,97 3,16

2,0 120,0 7,53 3,34
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Os resultados obtidos do ajuste dos parametros para as Equacoes 4.6.1, 4.6.2 e 4.6.3, e

coeficientes de determinacdo para as se¢bes de aquecimento (6,9.10! < Resp < 1,2.10%
4,2.10'< Pry, < 2,27.10% 17 < Dnyy, < 3,0.10%) e resfriamento (2,1.10" < Rep, < 1,9.10%
2,2.10'< Pry, < 4,2.10% 5,7 < Dng, < 5,3.10% para a mistura glicerina/dgua 80% sé&o

apresentados nas Tabelas 5.2.5 e 5.2.6, respectivamente:

Tabela 5.2.5 — Parametros ajustados para Fi,.,rp para secdo de aguecimento para a mistura

glicerina/agua 80%.

Equacao QFincr  DFiner  CFiner R?
Finerfp = Qrincr-Regp + Driner 0,00364 4,12 - 0,722
Fincrfp = Griner- Repy Fmer 121 0,263 - 0,779
Fincr.fp = Qrincr- Repy Fner [ Pry, Finer 1,01  0,2733 -0,0260 0,780

Tabela 5.2.6 — Parametros ajustados do Fi,, r, para secdo de resfriamento para a mistura

glicerina/agua 80%.

Eq ua(;éo AFrincr b Fincr CFincr R?
Fincr,fp = aFincr-Refp + bpincr 8,78.10_4 2,17 - 0,377
Fincr,fp = Qrincr- RefprinCT 1,09 0,157 - 0,670

Finerfp = Qriner- Repy"Finer [ Pry, SFiner 0143 0404 00513 0,703

Para as secOes de aquecimento e resfriamento, a funcéo tipo poténcia (Equacéo 4.6.2)
apresentou o0 melhor ajuste. A inclusdo do nimero de Prandtl (Equacéo 4.6.3) melhorou o ajuste
levemente, mas a utilizacdo de um ajuste com o menor nimero de pardmetros foi preferencial.

Os gréficos dos fatores de aumento em funcao do niumero de Reynolds (Equacéao 4.6.2)
para as secOes de aquecimento e resfriamento para a mistura glicerina/dgua 80% sao

apresentados nas Figuras 5.2.3 e 5.2.4, respectivamente:
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Figura 5.2.3 — Fator de aumento (Fr,rp) €M fungdo no numero de Reynolds (Rey,) para a

secdo de aguecimento para a mistura glicerina/agua 80%.
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Fonte: O autor (2019).

Figura 5.2.4 — Fator de aumento (Fi,crp) €M fungdo no nimero de Reynolds (Ref,) para a

secdo de resfriamento para a mistura glicerina/agua 80%.
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Fonte: O autor (2019).

Observou-se novamente o aumento da velocidade de transferéncia de energia (Ficr >
1,0) para as secOes de aquecimento e resfriamento. Ao contrario dos ensaios utilizando agua,

em que os nimeros de Dean eram elevados a baixas vazdes (Dn > 100), 0s ensaios com a
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mistura glicerina/agua 80% apresentou valores do nimero de Dean entre 17 e 301 (Apéndice
B) para as se¢bes em estudo, em que os efeitos de mistura ainda ndo sdo predominantes
(JANSSEN; HOOGENDOORN, 1978). Logo, obteve-se resultados de F;,., < 1,5 para a secdo
de resfriamento para a vazéo de 0,4 L/min.

Os resultados dos valores estimados de Fj,. para as secdes de aquecimento e
resfriamento para a solugdo de CMC 1% para as vazGes volumétricas (Q) e temperatura de

pasteurizagao (Tpqs¢), 30 apresentados na Tabela 5.2.7.

Tabela 5.2.7 — Valores ajustados para F,., s, para as secoes de aquecimento e resfriamento

para solucdo de CMC 1%.

Finerfp ()

Q (L/min)  Tpase (°C)  Aquecedor Resfriador
0,4 60,0 2,68 1,00
0,8 60,0 2,45 1,00
1,2 60,0 2,57 1,00
1,6 60,0 2,90 1,00
2,0 60,0 3,38 1,00
0,4 75,0 2,70 1,00
0,8 75,0 2,47 1,00
1,2 75,0 2,88 1,11
1,6 75,0 3,26 1,39
2,0 75,0 3,64 1,73
0,4 90,0 2,75 1,00
0,8 90,0 2,79 1,00
1,2 90,0 3,29 1,13
1,6 90,0 3,24 1,73
2,0 90,0 3,21 2,54
0,4 105,0 2,74 1,00
0,8 105,0 3,16 1,00
1,2 105,0 3,48 1,28
1,6 105,0 3,19 1,96
2,0 105,0 3,92 2,68

Continua.
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Tabela 5.2.7 — Concluséo.

Finerfp ()

Q (L/min)  Tpase (°C)  Aquecedor Resfriador
0,4 120,0 2,81 1,00
0,8 120,0 3,62 1,00
1,2 120,0 3,33 1,49
1,6 120,0 3,94 2,24
2,0 120,0 4,90 2,35

Os resultados obtidos do ajuste dos parametros para as Equacdes 4.6.1, 4.6.2 € 4.6.3, e
coeficientes de determinacdo para as se¢Oes de aquecimento (10 < Rey, < 1,4.10% 2,5.10°<
Pry, < 7,3.10% 3,3< Dny,, < 33) e resfriamento (5,4 < Reg,, < 98; 2,8.10°< Pry, < 1,1.10%;
1,4< Dng, < 26) para a solugdo de CMC 1% sdo apresentados na Tabela 5.2.8 e 5.2.9,

respectivamente:

Tabela 5.2.8 — Parametros ajustados do Fj,, r, para secdo de aquecimento para a solucéo de
CMC 1%.

Equacao AFincr brincr  CFiner R?
Finer.fp = Qrincr-Regp + Driner 0,00908 2,59 - 0,477
Fincr.fp = Qrincr- Repp Fner 1,84 0,139 - 0,428
Fincrfp = Qrincr- Rep, Finer [ Pry, Finer 539 0100 0156 0,455

Tabela 5.2.9 — Parametros ajustados do Fj,., s, para secao de resfriamento para a solucdo de
CMC 1%.

Equac;éo AFincr bFincr CFincr R2
Fincr,fp = aFincr-Refp + briner 0,133 0,769 - 0,629
Fincr.fp = Qrincr- Repy Fner 0,0383 0,885 - 0,637

Finer.fp = Qpincr- Rep,"Fmer [ Pry, CFiner 1,30.10* 0,145 1,65 0,762
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Figura 5.2.5 — Fator de aumento (Fyr,rp) €M funcdo no nimero de Reynolds (Ref,) na secdo

de aquecimento para solugéo aquosa CMC 1%.
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Fonte: O autor (2019).

A Equacdo 4.6.1 apresentou o melhor ajuste para a se¢do de aquecimento para a solucao
de CMC 1%. O fator de aumento da solucdo de CMC 1% para a se¢do de aquecimento
apresentou alta dispersdo dos pontos com Re, diferentemente das correlagdes demonstradas
para agua e a mistura glicerina/agua 80%. A solucéo aquosa de CMC 1% possui 0 maior valor
de viscosidade dentre os fluidos produtos estudados, resultando em valores do nimero de
Reynolds menores e consequentemente fatores de aumento baixos.

A secdo de resfriamento apresentou duas regides distintas para a correlagdo do fator de
aumento com o numero de Reynolds generalizado. O nimero de Dean (Dn) é utilizado para
avaliar o escoamento de liquidos em tubos, em que valores baixos 0 escoamento comporta-se
de forma similar ao escoamento em uma tubulagéo reta. Os valores de Dn para as segdes e
fluidos de estudos séo apresentados no Apéndice B . Esta faixa passa tanto pelos valores de Dn
em que o escoamento secundario € negligenciavel, como também a faixa anterior em que 0
escoamento secundario e efeitos de mistura sdo predominantes (JANSSEN;

HOOGENDOORN, 1978). Para valores de Res, < 40 para a se¢do de resfriamento para a

solugdo CMC 1%, o fluido produto ndo demonstrou caracteristicas dos efeitos de mistura e

escoamento secundario, em que Finer s = 1.
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Figura 5.2.6 — Fator de aumento (Fyr,rp) €M funcdo no nimero de Reynolds (Ref,) na secdo

de resfriamento para solucéo aquosa CMC 1%.
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Fonte: O autor (2019).

Observou-se uma dispersdo dos pontos plotados para valores préximos de Reynolds na
Figura 5.2.6. Utilizou-se a viscosidade generalizada para o célculo do nimero de Reynolds
generalizado para a solugdo de CMC 1%, como apresentado na Secéo 4.3.3. Os termos K¢y €
n séo dependentes da temperatura, sendo que K.y, diminui consideravelmente com o aumento
da temperatura enquanto n aumenta levemente. Contudo, ao utilizar as propriedades médias, a
velocidade média de escoamento influencia fortemente a viscosidade generalizada, de forma
que o numero de Reynolds generalizado da solucdo de CMC 1% depende mais da vazdo de
processamento do que da temperatura.

p.n+1\"

o)
Ao observar o comportamento do nimero de Prandtl generalizado, foi proposta uma

Y
teme = Keme- €™ <_> n_1-<
dint

correlagdo de Fiy,, s, que 0 considerasse no fenémeno estudado, Equagédo 4.6.3. Para os ensaios
com os menores valores de temperatura, o valor de Pry,. As Figuras 5.2.7 e 5.2.8 apresentam a

correlacéo alternativa para as se¢des de aquecimento e resfriamento, respectivamente. A nova
correlacdo (Equacdo 4.6.3) proposta ndo melhorou o ajuste de F,. para a secdo de

aquecimento, ao contrario da secdo de resfriamento.
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Figura 5.2.7 — Fator de aumento (Fj,,rp) €m fungdo no nimero de Reynolds (Rey,) e Prandtl

(Prsp) para a secdo de aquecimento para solugdo aquosa CMC 1%.

6
F;'nn:ﬁy = 5,39. R€¢0=100/P1-ﬁ)01156
5 RE=10455 g
T4
g O
2 ]
1 : l | | |

0.40 0.45 0.50 0.55 0.60 0.65 0.70 0.75
Rqﬁ,b/Pzﬁ,‘ (=)

Fonte: O autor (2019).

Figura 5.2.8 — Fator de aumento (Fj;,rp) €m funcdo no nimero de Reynolds (Rey,) e Prandtl

(Prsp) para a secdo de aquecimento para solugdo aquosa CMC 1%.
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Fonte: O autor (2019).

Para todos os fluidos produto estudados, as se¢des de aquecimento apresentaram valores

de F;, . maiores que as de secdes de resfriamento dos fluidos respectivos.
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Morais e Gut (2015) obtiveram resultados de F;,, para a mistura de glicerina/agua 80%
e solugdo de CMC 1% iguais a neste trabalho em resfriadores duplo tubo. No trabalho foram
utilizadas vazdes de 0,3 a 1,0 L/min e temperaturas de entrada de 60 a 84 °C para a mistura
glicerina/agua 80%, e de 58 a 85 °C para a solu¢cdo CMC 1,0%, em que se obtiveram valores
de F;,. entre 1,3a2,0e 1,1 a 2,1 para a mistura glicerina/agua 80% e solucdo de CMC 1%,

respectivamente.

5.3  Distribuicdo da temperatura

O modelo térmico foi resolvido utilizando a modelagem bidimensional apresentada na
Secdo 4.5 e as correlagdes ajustadas para as estimativas do coeficiente global de troca térmica
e fator de aumento para as sec@es e fluidos em estudo, SecBes 5.1 e 5.2, respectivamente. Os
perfis de temperatura das se¢fes de aquecimento, retencdo e resfriamento para agua, Figuras
5.3.1, 5.3.2 e 5.3.3, respectivamente, foram gerados para a vazao de 2,0 L/min e temperatura
de processo de 90 °C. Os didmetros internos e os comprimentos das tubulagdes estimados sdo
apresentados na Secdo 4.1. O cadigo fonte do software utilizado para a modelagem e simulagéo

das sec0es e fluido de estudo é apresentado no Apéndice D.

Figura 5.3.1 — Perfis de temperatura do fluido produto no centro e parede do tubo, temperatura
média do produto e utilidade ao longo da se¢do de aquecimento para a vazdo de 2,0 L/min e

temperatura de processo a 90 °C para a agua.
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Fonte: O autor (2019).




104

O fluido produto em contato com a parede da tubulacdo aquece rapidamente quando
comparada com o fluido produto no centro da tubulacdo. Isto pode ocasionar o

sobreprocessamento do fluido produto em contato com a parede da tubulagao.

Figura 5.3.2 — Perfis de temperatura do fluido produto no centro e parede do tubo, temperatura
média do produto ao longo da secdo de retencdo para a vazdo de 2,0 L/min e temperatura de

processo a 90 °C para a dgua.
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Fonte: O autor (2019).

No tubo de retencdo a temperatura no centro da tubulacdo permanece praticamente
constante, enquanto o fluido produto na parede do tubo troca calor com o ambiente. Mesmo
com a utilizacdo do isolante térmico, o fluido produto perde energia térmica para 0 ambiente.

Comparado a secdo de aquecimento, a diferenca de temperaturas entre a entrada do
fluido de utilidade e saida do fluido produto é maior para a secdo de resfriamento. Apesar do
fluido produto em contato com a parede da tubulacéo resfriar rapidamente, o fluido em contato

com a parede do tubo chega no final do processo préximo a uma temperatura de 40 °C.
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Figura 5.3.3 — Perfis de temperatura do fluido produto no centro e parede do tubo, temperatura

média do produto e utilidade ao longo da secdo de resfriamento para a vazao de 2,0 L/min e

temperatura de processo a 90 °C para a agua.
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Fonte: O autor (2019).

Os perfis de temperatura das se¢des de aquecimento, retencdo e resfriamento para a

mistura glicerina/agua 80%, Figuras 5.3.4, 5.3.5 e 5.3.5, respectivamente, para a vazao de 2,0

L/min e temperatura de processo de 90 °C.

Figura 5.3.4 — Perfis de temperatura do fluido produto no centro e parede do tubo, temperatura

média do produto e utilidade ao longo da secdo de aquecimento para a vazao de 2,0 L/min e

temperatura de processo a 90 °C para a mistura glicerina/agua 80%.
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Fonte: O autor (2019)



106

O fluido produto em contato com a parede da tubulacdo aquece rapidamente e se
mantém em temperaturas elevadas ao longo do aquecedor, como demonstrado na Figura 5.3.4.
Contudo, a transferéncia de energia para o centro da tubulacdo é lenta para a mistura de
glicerina/agua 80%, resultando em uma diferenca de temperatura de mais de 15 °C entre a
parede e o centro do tubo.

Figura 5.3.5 — Perfis de temperatura do fluido produto no centro e parede do tubo, e temperatura
média do produto ao longo da secdo de retencdo para a vazdo de 2,0 L/min e temperatura de
processo a 90 °C para a mistura glicerina/agua 80%.
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Fonte: O autor (2019)

Os perfis obtidos para a secdo de retencdo para a mistura glicerina/agua 80%, Figura
5.3.5, foram similares aos obtidos para a agua, Figura 5.3.2. Por outro lado, o fluido produto
em contato com a parede da tubulagdo atingiu uma menor temperatura no final da secéo de
retencao.

Para os perfis de temperatura da secdo de resfriamento para a mistura glicerina/agua
80% (Figura 5.3.6), a temperatura do fluido produto em contato com a parede da tubulacéo
diminui rapidamente, chegando a uma temperatura perto dos 17 °C. Por outro lado, o fluido
produto no centro da tubulagdo chega no final da tubulagdo a uma temperatura em torno de 60
°C.
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Figura 5.3.6 — Perfis de temperatura do fluido produto no centro e parede do tubo, temperatura
média do produto e utilidade ao longo da se¢do de resfriamento para a vazdo de 2,0 L/min e

temperatura de processo a 90 °C para a mistura glicerina/agua 80%.
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Fonte: O autor (2019).

Os perfis de temperatura da solucdo aquosa de CMC na secdo de aquecimento foram
similares aos obtidos para a mistura glicerina/agua, Figura 5.3.7. O fluido produto em contato
com a parede do tubo atinge a temperatura desejada 90 °C apds 1,5 m do comprimento da
tubulacdo, e na saida do aquecedor atinge temperaturas acima de 100 °C, enquanto o fluido

produto no centro da tubulacéo sai a temperatura de 85 °C.

Figura 5.3.7 — Perfis de temperatura do fluido produto no centro e parede do tubo, temperatura
média do produto e utilidade ao longo da se¢do de aquecimento para a vazao de 2,0 L/min e

temperatura de processo a 90 °C para a solu¢do de CMC 1%.
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Fonte: O autor (2019).
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A solucdo aquosa de CMC obteve perfis de temperatura semelhantes aos perfis de
temperatura da secdo de retencdo para a mistura glicerina/agua, Figura 5.3.8. O fluido produto
em contato com a parede do tubo teve uma queda 2,5 °C entre saida e entrada da secdo de

retencao.

Figura 5.3.8 — Perfis de temperatura do fluido produto no centro e parede do tubo, e temperatura
média do produto ao longo da secdo de retencao para a vazao de 2,0 L/min e temperatura de

processo a 90 °C para a solucdo de CMC 1%.
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Fonte: O autor (2019).

Figura 5.3.9 — Perfis de temperatura do fluido produto no centro e parede do tubo, temperatura
média do produto e utilidade ao longo da secdo de retencdo para a vazdo de 2,0 L/min e

temperatura de processo a 90 °C para a solu¢do de CMC 1%.
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Fonte: O autor (2019).
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Os perfis de temperatura da solucdo aquosa de CMC 1% ao longo da secdo de
resfriamento (Figura 5.3.9) foram visualmente similares aos perfis obtidos para a mistura
glicerina/agua 80 % (Figura 5.3.6). A diferenca de temperatura da solugdo de CMC 1% entre a
parede e o centro do tubo no final da se¢do de resfriamento é superior a 30 °C, sendo o produto
localizado no centro sai do sistema com uma temperatura proxima a 55 °C.

Ao observar as Figuras 5.3.1 a 5.3.9, nota-se que entre os fluidos produtos estudados, a
agua aparentemente obteve a melhor uniformidade de temperatura quando comparado aos
outros dois fluidos produtos. Como dito na Secéo 5.2 e dados apresentados no Apéndice B,
devido a sua baixa viscosidade, os valores do nimero de Reynolds foram os maiores, assim
resultando em valores maiores do fator de aumento.

Observou-se que as simulacdes bidimensionais para as secOes de aquecimento e
resfriamento, os fluidos produtos estudados que estdo em contato a parede transferem energia
rapidamente. O tempo necessario para o fluido produto no centro da tubulacdo atingir a
temperatura de processo, pode ocasionar o sobreprocessamento do produto. Jung e Fryer (1999)
realizaram um estudo do processamento térmico de alimentos em trocadores bitubulares e
observaram que a inativacdo térmica ocorre em grande parte nas etapas de aquecimento e
resfriamento.

Os perfis de temperatura média do processo no tempo médio de residéncia foram
construidos a partir das equacdes da Se¢do 4.2, modelagem unidimensional, para a vazao de 2,0
L/min e temperatura de processo de 90 °C para as os fluidos produtos de agua, mistura
glicerina/agua 80% e solucdo aquosa CMC 1%, Figuras 5.3.10, 5.3.11 e 5.3.12,
respectivamente. Os losangos pretos nas Figuras 5.3.10, 5.3.11 e 5.3.12 representam as
separacoes entre as se¢Oes de aquecimento e retencéo, e ligagdes entre as se¢des. A temperatura
foi considerada uniforme para as tubulacdes entre as se¢6es de troca de calor e tubo de retencao,
e considerou-se uma queda de temperatura de 0,5; 1,0 e 0,4 °C para a se¢éo de aquecimento por
micro-ondas (obtida experimentalmente) para agua, mistura glicerina/agua 80% e solucao
aquosa de CMC 1%, respectivamente. O simulado é representado pela linha vermelha, enquanto

o ideal é representado pela linha tracejada preta.
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Figura 5.3.10 — Perfis de temperatura média do produto simulado (vermelho) e ideal (preto) do

processo para a vazao de 2,0 L/min e processo a 90 °C para a agua.
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Fonte: O autor (2019).
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Figura 5.3.11 — Perfis de temperatura média do produto simulado (vermelho) e ideal (preto) do

processo para a vazao de 2,0 L/min e processo a 90 °C para a mistura glicerina/agua 80%.
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Figura 5.3.12 — Perfis de temperatura média do produto simulado (vermelho) e ideal (preto) do

processo para a vazao de 2,0 L/min e processo a 90 °C para a solu¢do de CMC 1%.
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Fonte: O autor (2019).

Os perfis gerados pela modelagem unidimensional apresentam curvas semelhantes aos
graficos de temperaturas ao longo das se¢des de estudo. A Figura 5.3.10 demonstra que a agua
atinge a temperatura de 33 °C no final da secdo de resfriamento. Para a mistura glicerina/agua
80% e solucdo de CMC 1%, Figuras 5.3.11 e 5.3.12, respectivamente; a temperatura média no
final da se¢éo de resfriamento permanece a uma temperatura acima de 40 °C. A partir do estudo
da letalidade e a modelagem bidimensional de todas as sec¢Ges ligadas umas as outras, sera
possivel estimar a contribuicdo das secbes de aquecimento e resfriamento na inativacdo do

fluido produto.

54  Validagao experimental

A validacédo experimental foi realizada utilizando trés condicdes de temperatura
de processo e vazdo dentro da faixa estudada, mas que ndo foram incorporadas no ajuste dos
parametros. As temperaturas experimentais de entrada do fluido de utilidade e temperatura do
fluido do produto na entrada do aquecedor foram utilizadas como as condic¢des de contorno da
modelagem bidimensional (Secdo 4.5) e as temperaturas medidas na saida das secdes de

aquecimento, tubo de retencdo e resfriamento foram comparadas com as obtidas pela simulagéo.
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Os dados experimentais utilizados para comparagdo entre o0 experimental e previsto séo
apresentados no Apéndice C.

O Modelo C2 foi utilizado para a estimativa do coeficiente global de troca térmica para
a secdo de aquecimento para agua e mistura glicerina/agua 80%, enquanto o Modelo A2 foi
utilizado para a secao de resfriamento para dgua, mistura glicerina/agua 80% e solu¢do de CMC
1%, e para a secdo de aquecimento para a solugdo de CMC 1%. Utilizou-se os valores médios
da estimativa do coeficiente global de troca térmica para a secdo de retencdo, apresentados na
Secdo 5.1. Para a secdo de micro-ondas foi utilizada o valor da queda de temperatura
experimental. As estimativas dos fatores de aumento para as secOes e fluidos de estudos
respectivas sao apresentadas na Se¢éo 5.2.

As Tabelas 5.4.1, 5.4.2 e 5.4.3 apresentam as temperaturas experimentais (T,,,) €
previstas pela modelagem (T,..,,) para as temperaturas de processo (Tpqs:) € Vazao (Q) para

agua, mistura glicerina/agua 80% e solugdo de CMC 1%, respectivamente:

Tabela 5.4.1 — Temperaturas experimentais e previstas na validacdo para agua para as se¢oes

em estudo.
Aquecedor Tubo de Retencgéo Resfriador
Tpast Q Texp Torev Texp Tyrev Texp Torev
(°C)  (Umin) | (°C) (°C) (°C) (°C) (°C) (°C)
70 1,0 70,0 70,4 68,3 68,7 14,8 13,5
80 1,5 79,9 79,7 78,7 78,5 26,8 25,9
100 1,3 100,1 99,6 97,9 97,6 27,1 24,6

Tabela 5.4.2 — Temperaturas experimentais e previstas na validagdo para a mistura

glicerina/agua 80% para as se¢des em estudo.

Aquecedor Tubo de Retencéo Resfriador
Tpast Q Texp Tyrev Texp Tyrev Texp Torev
(°C)  (Lmin) | (°C) (°C) (°C) (°C) (°C) (°C)
70 1,5 70,0 70,0 68,5 68,3 27,1 27,9
80 1.3 80,0 80,0 78,1 78,2 21,7 28,2
100 1,0 100,0 99,6 97,1 97,4 21,7 27,6
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Tabela 5.4.3 — Temperaturas experimentais e previstas na validagéo para a solu¢do de CMC 1%

para as secdes em estudo.

Aquecedor Tubo de Retengdo Resfriador
Tpast Q Texp Tyorev Texp Torev Texp Torev
(°C)  (Umin) | (°C) °C) (°C) (°C) (°C) (°C)
70 1,3 70,0 70,7 69,2 70,0 35,5 35,9
80 1,0 79,9 80,4 78,9 79,3 33,9 30,4
100 15 100,0 100,3 99,0 98,5 39,6 41,2

Os desvios entre os valores da temperatura prevista e experimental para a secdo de
aquecimento foram menores que 1,0 °C, sendo que era esperado devido a alta vazdo volumétrica
de alimentacdo do trocador de calor. No tubo de retencdo o desvio entre o previsto e
experimental continuou abaixo do 1,0 °C. Contudo, para a secdo de resfriamento os desvios
chegaram até 3,5 °C de diferenga em uma das validagdes com agua. O ajuste da modelagem
bidimensional através da correlacdo do coeficiente global de transferéncia de energia (Secao
5.1) e fator de aumento (Secdo 5.2) com o numero de Reynolds foi satisfatorio, gerando

resultados préximos entre as temperaturas experimentais e temperaturas médias previstas.
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6 CONCLUSOES

Neste trabalho foi possivel determinar o coeficiente global de transferéncia de calor dos
fluidos em estudo (adgua, mistura glicerina/agua 80% w/w e solucdo aquosa de CMC 1% w/w)
para as se¢Oes de aquecimento, retencao e resfriamento para as vazdes de 0,4,0,8,1,2,1,6 e 2,0
L/min e temperaturas de processo de 60, 75, 90, 105 e 120 °C e correlaciona-los com 0s
numeros de Reynolds e Prandtl. A introducdo do fator de aumento foi proposta com o objetivo
de simular tubos helicoidais como tubos retos. Os fatores de aumento foram determinados para
0s mesmos fluidos produtos, se¢des estudadas e condigdes de processo do coeficiente global de
transferéncia de calor. Modelos semi-empiricos propostos foram ajustados aos dados
experimentais, e foram determinados parametros pela minimizacgéo da soma do erro quadrético.
Os perfis de temperatura ao longo das sec¢Oes estudadas e os perfis de temperatura no tempo
médio de residéncia do processo foram determinados pela modelagem bidimensional por secéo
e pelo método das diferencas finitas, respectivamente.

A secdo de retencdo apresentou coeficientes de correlacdo insatisfatorios para a
determinacéo do coeficiente global de transferéncia de calor, comparado as outras se¢des, e ndo
apresentou grande dependéncia da vazéo de processo. A incerteza da medicdo de temperatura
foi menor que a diferenca de temperatura para o céalculo do calor, resultando em um desvio
elevado no coeficiente de troca térmica. N&o foi possivel obter o fator de aumento para a se¢do
de retencdo, pois o isolante e ar ambiente controlavam a maior parte da troca térmica. Deste
modo as condic¢des de processo do fluido produto nao influenciaram a troca energética no tubo
de retengéo.

A baixa diferenca de temperaturas entre a saida do fluido produto e entrada do fluido
utilidade para a secdo de aquecimento dificulta os calculos da estimacdo de U da &gua para
vazoes baixas. Os dados para a vazéo de 0,4 L/min e temperaturas de processo 90, 105 e 120
°C apresentaram erros maiores que 30% na estimacao de U.

O alinhamento dos pontos experimentais de U com a variacdo de temperatura de
processo para 0s Modelos Al, B1 e C1 demonstra equivoco com a hipétese adotada que a
resisténcia térmica convectiva do fluido utilidade permaneceria constante. As correlagdes dos
Modelos A2, B2 e C2 foram propostas para considerar a resisténcia térmica do fluido produto
dependente da temperatura e vazao.

Para os Modelos A2, B2 e C2, o parametro a depende apenas da resisténcia térmica
condutiva da tubulacdo em serpentina. Ao adicionar os parametros d, e e g, que dependem das

propriedades e vazao da utilidade, a resisténcia térmica convectiva da utilidade na estimacao
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do coeficiente global de transferéncia de calor nas se¢des de aquecimento e resfriamento é
considerada. Esta mudanca proporcionou o aumento do coeficiente de correlacédo e diminuiu a
soma dos erros quadraticos para todas as situagdes. As correlacdes com os maiores valores do
coeficiente de correlacdo apresentaram valores do pardmetro a préximos aos valores calculados
pelas propriedades da tubulagdo encontradas na literatura.

A correlacdo do Modelo C2 foi a que apresentou o melhor ajuste para as secfes de
aquecimento e resfriamento. Nos estudos com a mistura glicerina/agua no resfriador e solucao
aquosa de CMC 1% em ambas as sec¢des, os Modelos A2 e C2 foram semelhantes. Nestes casos,
a introducdo do numero de Prandlt ndo melhorou o ajuste para a correlagdo com o coeficiente
global de transferéncia de calor.

Os estudos com a agua apresentaram os melhores ajustes do coeficiente global de troca
térmica e fator de aumento. Para os estudos com a solucdo aquosa de CMC 1%, o equipamento
apresentou dificuldades para a medicdo da temperatura.

O fator de aumento foi correlacionado com o nimero de Reynolds e Prandlt. Os estudos
com a solucdo aquosa de CMC 1% apresentaram uma dispersdo dos pontos para valores
préximos de nimero de Reynolds. Foi proposto um ajuste em que inclui o nimero de Prandtl
na estimativa do fator de aumento.

Por fim, a simulacdo bidimensional gerou os perfis de temperatura ao longo das sec¢des
de estudo, enquanto a simulacao unidimensional gerou o perfil de temperatura média no tempo
médio de residéncia. Os perfis demonstraram o rapido aquecimento do fluido produto na parede
do tubo e lento resfriamento no centro da tubulagdo. Estes fendmenos observados podem
impactar na inativagdo de enzimas e microrganismos, resultando no sobre-processamento do
produto alimenticio.

Os resultados deste trabalho serdo importantes em estudos de modelagem e simulagéo
de processos de pasteurizacao de alimentos liquidos na unidade Microwave Lab25-UHT/HTST
EHVH (MicroThermics, EUA) para o grupo de pesquisa. As correlages obtidas permitem
estudar a inativacdo térmica de microrganismos e enzimas ao longo do processo, além de
estudos da distribuicdo de temperatura e letalidade com alimentos reais. A secdo de
aquecimento de micro-ondas pode ser utilizada para o estudo da distribuicdo de temperatura e

inativacao térmica, comparando-se com os dados obtidos do aquecimento convencional
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APENDICE A - TEMPERATURAS E VAZOES EXPERIMENTAIS DOS ENSAIOS

Tabela A.1 — Temperaturas e vazdes experimentais registradas nos ensaios com agua.

Temperaturas (°C)

Q(L/min) TTL TT2 TT3 TT4 TTI5 TT6 TT7 TT8 TT9
0,4 198 600 578 568 61 601 593 44 6,2
0,8 19,7 60,0 58,7 582 110 602 583 50 8,8
1,2 13,7 60,0 59,1 58,7 152 604 573 54 102
1,6 13,7 601 594 591 187 61,2 570 53 119
2,1 179 600 594 592 220 619 573 65 132
0,4 203 750 723 708 34 751 740 15 3,9
0,8 200 750 735 726 131 753 725 68 110
1,2 149 750 740 734 175 755 712 61 120
1,6 201 750 743 738 231 760 70,7 90 16,5
2,0 20,1 750 744 740 275 771 705 113 195
0,4 240 900 866 843 49 903 890 24 53
0,8 239 900 882 870 104 904 872 31 8,6
1,2 238 900 887 880 194 904 857 7,7 155
1,6 18,1 90,0 891 885 265 910 840 11,7 203
2,0 260 90,1 893 888 330 918 841 166 26,1
0,4 26,3 105,00 1009 981 7,8 1055 1038 5,2 8,8
0,8 27,3 1050 102,8 101,3 12,5 1054 1015 52 114
1,2 27,3 1050 103,5 1024 216 1055 99,7 97 183
1,6 20,4 1050 1039 1030 30,2 106,1 97,7 153 253
2,0 30,9 1050 1041 1033 382 1066 978 215 32,6
0,4 30,4 120,0 115,2 111,7 7,2 1203 1183 48 8,7
0,8 29,7 120,0 117,4 1154 13,8 1204 1160 6,6 134
1,2 29,6 120,0 1183 1168 254 1204 113,7 136 229
1,6 22,9 120,0 118,7 1176 348 1209 1113 20,1 311
2,0 32,7 1199 119,0 1181 42,7 1213 1108 258 37,3




122

Tabela A.2 — Temperaturas e vazdes experimentais registradas nos ensaios com a mistura

glicerina/agua 80%.

Temperaturas (°C)

Q(L/min) TT1L TT2 TT3 TT4 TT5 TT6 TT7 TT8 TT9
0,4 256 600 582 568 132 601 59,6 47 6,1
0,8 25,7 600 590 583 163 624 615 50 7,1
1,2 205 60,1 594 590 225 653 634 51 8,0
1,6 26,4 600 592 590 256 674 651 46 119
2,0 26,0 600 591 589 293 67,7 648 51 9,2
0,4 294 750 730 71,1 139 751 744 4,2 5,7
0,8 274 749 739 72,7 180 776 761 6,2 8,9
1,2 273 749 736 734 268 800 775 53 9,0
1,6 275 750 736 733 300 816 782 54 100
2,0 300 750 738 735 356 833 794 58 111
0,4 31,7 900 87,7 844 150 90,1 890 46 6,2
0,8 318 899 874 88 191 921 90,1 68 100
1,2 27,4 90,0 884 87,7 289 949 915 56 104
1,6 27,1 900 889 834 364 978 928 69 128
2,0 328 90,0 890 886 409 1003 950 91 156
0,4 359 1051 102,2 98,3 145 1051 103,7 21 4,2
0,8 36,1 1050 102,55 101,1 19,4 106,8 1042 6,0 9,7
1,2 30,6 1050 103,2 102,3 32,3 1100 1057 7,6 135
1,6 344 1051 103,8 103,1 42,2 1132 1078 10,1 17,0
2,0 346 1050 103,8 103,2 485 1160 1093 123 201
0,4 374 120,0 1148 1114 16,4 1201 1182 4,0 6,4
0,8 380 120,0 1174 1154 19,2 1218 1185 3,9 8,6
1,2 38,5 120,0 118,1 116,7 34,0 1247 1198 75 14,2
1,6 33,3 120,0 1185 1175 457 1283 1213 113 197
2,0 42,7 120,0 1185 1178 54,2 130,8 1234 16,2 254
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Tabela A.3 — Temperaturas e vaz0es experimentais registradas nos ensaios com a solugéo
aquosa de CMC 1%.

Temperaturas (°C)

Q(L/min) TT1 TT2 TT3 TT4 TI5 TT6 TT7 TT8 TT9
0,4 241 600 578 568 114 60,1 595 4,0 5,6
0,8 240 60,0 591 585 244 623 609 52 8,2
1,2 21,0 600 596 592 319 663 638 47 8,4
1,6 249 600 59,2 58,7 331 682 652 48 119
2,0 259 60,0 59,7 595 336 697 662 50 9,9
0,4 294 750 730 711 139 751 744 42 5,7
0,8 263 749 745 742 290 778 757 61 9,7
1,2 284 750 744 737 306 806 775 53 10,0
1,6 26,3 750 745 742 342 839 797 58 113
2,0 343 750 742 740 366 84,7 803 78 133
0,4 329 90,0 889 8,7 121 901 886 2,7 4,8
0,9 33,7 90,0 896 881 319 922 897 71 11,2
1,2 344 900 886 884 363 948 913 69 123
1,6 27,3 90,1 893 886 373 1010 951 90 151
2,0 389 900 896 884 393 1037 976 114 187
0,4 41,7 1050 1035 101,8 13,8 1051 1034 3,8 6,7
0,8 42,3 1050 103,2 101,8 33,1 106,6 103,8 4,2 8,6
1,2 42,7 1050 1023 1015 382 1095 1056 7,1 134
1,6 31,8 1050 103,1 1024 402 117,7 1108 10,6 17,8
2,0 33,2 1050 1039 1033 428 119,1 110,7 139 223
0,4 44,1 1200 1178 1126 155 120,1 117,7 52 8,3
0,8 45,2 120,0 116,7 1158 364 121,2 1178 57 10,9
1,2 46,0 120,0 1199 1181 405 1257 120,7 9,0 157
1,6 34,4 120,0 119,2 1183 425 1300 1220 11,7 20,0
2,0 359 1200 1179 1170 510 1312 1218 16,9 264




APENDICE B - NUMEROS DE REYNOLDS, PRANDTL E DEAN DO
FLUIDO PRODUTO E UTILIDADE, E CALORES TROCADOS PARA AS
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Tabela B.1 — Calores de aguecimento e nimeros de Reynolds, Prandtl e Dean do fluido produto

para as temperaturas e vazdes de processo para a secdo de aquecimento para a agua.

Q(L/min)  Tpast (°C) g (W) Repy () Prgp () Dngy ()
0,4 60,0 1,11.10%  1,48.10° 4,9 3,58.102
0,8 60,0 2,22.10°  2,95.10° 49 7,15.107
1,2 60,0 3,83.10°  3,98.10° 5,5 9,65.10?
1,6 60,0 5,12.10°  5,30.10° 5,5 1,29.10°
2,0 60,0 5,80.10°  7,16.10° 5,0 1,74.10°
0,4 75,0 1,50.10°  1,58.10° 45 3,83.10?
0,8 75,0 3,02.10°  3,15.10° 45 7,63.107
1,2 75,0 4,96.10°  4,30.10° 5,0 1,04.10°
1,6 75,0 6,03.10°  6,30.10° 4,5 1,53.10°
2,0 75,0 7,53.10°  7,89.10° 45 1,91.10°
0,4 90,0 1,80.10°  1,77.10° 3,9 4,28.10?
0,9 90,0 3,61.10°  3,52.10° 4,0 8,54.102
1,2 90,0 5,42.10°  5,28.10° 4,0 1,28.10°
1,6 90,0 7,87.10°  6,36.10° 4.4 1,54.10°
2,0 90,0 8,74.10°  9,13.10° 3,8 2,21.10°
0,4 105,0 2,14.10°  1,90.10° 3,6 4,61.10?
0,8 105,0 4,22.10°  3,87.10° 3,6 9,38.10?
1,2 105,0 6,33.10° 5,81.10° 3,6 1,41.10°
1,6 105,0 9,21.10°  6,85.10° 41 1,66.10°
2,0 105,0 1,00.10*  1,03.10* 3,3 2,48.10°
0,4 120,0 2,42.10°  2,10.10° 3,2 5,09.10?
0,8 120,0 487.10°  4,15.10° 3,3 1,01.10°
1,2 120,0 7,31.10°  6,22.10° 3,3 1,51.10°
1,6 120,0 1,05.10*  7,37.10° 3,7 1,79.10°
2,0 120,0 1,18.10*  1,09.10* 3,1 2,64.10°
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Tabela B.2 — Vazbes volumétricas estimadas e numeros de Reynolds e Prandtl do fluido

utilidade para as temperaturas e vaz6es de processo para a secao de aquecimento para a agua.

Q(Lmin) Tyase (°C)  Qpu (Lmin)  Repy, () Pryy ()
0,4 60,0 20,0 4,95.10° 3,0
0,8 60,0 16,8 4,91.10° 3,0
1,2 60,0 18,5 4,88.10° 3,0
1,6 60,0 18,0 4,90.10° 3,0
2,0 60,0 18,5 4,94.10° 3,0
0,4 75,0 20,3 6,09.10° 24
0,8 75,0 15,9 6,04.10° 24
1,2 75,0 17,0 599.10° 24
1,6 75,0 17,0 599.10° 24
2,0 75,0 17,0 6,03.10° 24
0,4 90,0 21,4 7,31.10° 1,9
0,9 90,0 16,8 724108 20
1,2 90,0 17,3 7,17.10° 20
1,6 90,0 16,8 7,13.10° 20
2,0 90,0 16,9 7,16.10° 2,0
0,4 105,0 18,6 8,56.10° 1,7
0,8 105,0 16,2 8,46.10° 1,7
1,2 105,0 16,4 8,38.10° 1,7
1,6 105,0 16,5 8,32.10° 1,7
2,0 105,0 17,2 8,34.10° 1,7
0,4 120,0 18,6 9,83.10° 1,4
0,8 120,0 16,6 9,73.10° 1,5
1,2 120,0 16,5 9,63.10° 1,5
1,6 120,0 16,6 9,53.10° 1,5
2,0 120,0 17,2 9,55.10° 1,5
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Tabela B.3 — Calores de resfriamento e nimeros de Reynolds e Prandtl do fluido produto para

as temperaturas e vazoes de processo para a secédo de retencdo para a agua.

Q (L/min) Tpast (°C) q (W) Refp ) Prfp )

0,4 60,0 276  2,23.10° 31
0,8 60,0 25,7  4,54.10° 3,0
1,2 60,0 26,2  6,86.10° 3,0
1,6 60,0 28,4  9,19.10° 3,0
2,0 60,0 31,4  1,15.10* 3,0
04 75,0 40,7  2,72.10° 2,5
0,8 75,0 47,2  555.10° 2,4
1,2 75,0 52,1  8,39.10° 2,4
1,6 75,0 542  1,12.10* 2,4
2,0 75,0 63,7 1,41.10* 2,4
0,4 90,0 62,8  3,21.10° 2,1
0,9 90,0 65,7  6,56.10° 2,0
1,2 90,0 62,8  9,92.10° 2,0
1,6 90,0 64,6  1,33.10* 2,0
2,0 90,0 700  1,66.10* 2,0
0,4 105,0 746  3,69.10° 1,7
0,8 105,0 795  7,56.10° 1,7
1,2 105,0 89,6  1,14.10* 1,7
1,6 105,0 93,9  1,53.10* 1,7
2,0 105,0 104 1,92.10* 1,7
0,4 120,0 93,7 4,17.10° 1,5
0,8 120,0 107 8,53.10° 1,5
1,2 120,0 119 1,29.10 1,5
1,6 120,0 124 1,73.10* 1,5

2,0 120,0 121 2,17.10* 1,5
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Tabela B.4 — Calores de resfriamento e nimeros de Reynolds, Prandtl e Dean do fluido produto

para as temperaturas e vazdes de processo para a se¢do de resfriamento para a agua.

Q(I—/min) Tpast (OC) q (W) Refp (') Prfp (') anp (')

0,4 60,0 1,40.10°  9,23.10? 6,6 2,48.102
0,8 60,0 2,61.10° 2,06.10° 5,9 5,53.10?
1,2 60,0 3,60.10° 3,35.10° 5,4 9,01.10°
1,6 60,0 4,45.10° 4,76.10° 5,0 1,28.10°
2,0 60,0 512.10° 6,29.10° 4,7 1,69.10°
0,4 75,0 1,86.10°  9,08.10° 6,7 2,44.102
0,8 75,0 3,28.10°  2,26.10° 5,2 6,08.10°
1,2 75,0 4,60.10°  3,70.10° 4,8 9,96.10°
1,6 75,0 5,55.10° 5,45.10° 4,3 1,47.10°
2,0 75,0 6,36.10° 7,31.10° 4,0 1,97.10°
0,4 90,0 2,19.10°  9,70.102 6,1 2,61.10°
0,9 90,0 4,21.10° 2,22.10° 5,3 5,97.10°
1,2 90,0 5,63.10° 4,00.10° 4.4 1,08.10°
1,6 90,0 6,77.10° 6,04.10° 3,8 1,63.10°
2,0 90,0 7,59.10° 8,35.10° 3,4 2,24.10°
0,4 105,0 2,47.10° 1,07.10° 5,5 2,87.10°
0,8 105,0 4,85.10° 2,39.10° 49 6,43.102
1,2 105,0 6,60.10° 4,31.10° 4,0 1,16.10°
1,6 105,0 7,90.10° 6,66.10° 3,4 1,79.10°
2,0 105,0 8,82.10°  9,36.10° 3,0 2,52.10°
0,4 120,0 2,85.10° 1,08.10° 5,4 2,89.10°
0,8 120,0 5,52.10° 2,52.10° 4,6 6,77.102
1,2 120,0 7,42.10°  4,74.10° 3,6 1,27.10°
1,6 120,0 8,93.10° 7,37.10° 3,0 1,98.10°

2,0 120,0 1,02.10*  1,03.10* 2,7 2,76.10°
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Tabela B.5 — Vazfes volumétricas estimadas e numeros de Reynolds e Prandtl do fluido

utilidade para as temperaturas e vaz0es de processo para a secdo de resfriamento para a agua.

Q (L/min)  Tpase (°C)  Qpy (L/min)  Repy (1) Pryy ()
0,4 60,0 11,2 1,00.10° 10,9
0,8 60,0 9,8 1,05.10° 10,3
1,2 60,0 10,5 1,07.10° 10,1
1,6 60,0 9,6 1,10.10° 98
2,0 60,0 11,0 1,14.10° 94
0,4 75,0 11,1 9,23.10° 11,9
0,8 75,0 11,2 1,11.10° 9,7
1,2 75,0 11,2 1,11.10° 9,7
1,6 75,0 10,7 1,23.10% 8,6
2,0 75,0 11,1 1,32.10° 8,0
0,4 90,0 10,4 9,57.10° 11,5
0,9 90,0 10,9 1,01.10° 10,7
1,2 90,0 10,4 1,19.10° 9,0
1,6 90,0 11,2 1,34.10° 79
2,0 90,0 11,6 1,53.10° 6,8
0,4 105,0 10,0 1,05.10° 10,3
0,8 105,0 11,3 1,09.10° 9,9
1,2 105,0 11,0 1,27.10° 83
1,6 105,0 11,4 1,49.10° 7,0
2,0 105,0 11,5 1,75.10° 5.8
0,4 120,0 10,6 1,04.10° 10,4
0,8 120,0 11,6 1,14.10° 9,4
1,2 120,0 11,5 1,42.10° 74
1,6 120,0 11,7 1,69.10° 6,1
2,0 120,0 12,2 1,93.10° 5.2
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Tabela B.6 — Calores de aquecimento e nimeros de Reynolds, Prandtl e Dean do fluido produto
para as temperaturas e vaz0es de processo para a se¢do de aquecimento para a mistura

glicerina/agua 80%.

Q(L/min)  Tpas (°C) q (W) Refp (1)  Prsp () Dngy ()

0,4 60,0 8,49.10° 69,4 156 16,8
0,8 60,0 1,69.10° 140 155 33,9
1,2 60,0 2,93.10° 144 227 34,8
1,6 60,0 3,32.10° 294 147 71,3
2,0 60,0 4,19.10° 358 151 86,8
0,4 75,0 1,12.10° 96,1 112 23,3
0,8 75,0 2,34.10° 167 129 40,4
1,2 75,0 3,52.10° 249 130 60,3
1,6 75,0 4,68.10° 337 128 81,7
2,0 75,0 5,54.10° 501 107 121
0,4 90,0 1,43.10° 117 91,3 28,3
0,9 90,0 2,86.10° 234 91,0 56,8
1,2 90,0 4,63.10° 256 125 62,1
1,6 90,0 6,20.10° 335 128 81,1
2,0 90,0 7,05.10° 627 85,0 152
0,4 105,0 1,70.10° 159 66,7 38,5
0,8 105,0 3,39.10° 321 65,9 77,9
1,2 105,0 5,49.10° 328 97,0 79,6
1,6 105,0 6,96.10° 574 73,8 139
2,0 105,0 8,65.10° 728 72,8 176
0,4 120,0 2,03.10° 177 59,5 42,9
0,8 120,0 4,03.10° 370 56,9 89,6
1,2 120,0 6,01.10° 573 55,1 139
1,6 120,0 8,52.10° 537 78,6 130

2,0 120,0 9,49.10° 1,24.10° 422 301
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Tabela B.7 — Vazfes volumétricas estimadas e numeros de Reynolds e Prandtl do fluido
utilidade para as temperaturas e vazdes de processo para a secao de aquecimento para a mistura

glicerina/agua 80%.
Q(Lmin)  Tyase (°C)  Qpy (Limin)  Repy (-)  Prpy ()

0,4 60,0 26,5 5,79.10° 3,0
0,8 60,0 27,9 5,98.10° 2,9
1,2 60,0 21,7 6,19.10° 2,7
1,6 60,0 21,1 6,36.10° 2,7
2,0 60,0 21,8 6,36.10° 2,7
0,4 75,0 23,7 7,14.10° 2,4
0,8 75,0 22,0 7,33.10° 2,3
1,2 75,0 20,4 7,50.10° 2,2
1,6 75,0 20,3 7,62.10° 2,2
2,0 75,0 21,3 7,75.10° 2,2
0,4 90,0 18,9 8,53.10° 2,0
0,9 90,0 21,2 8,68.10° 1,9
1,2 90,0 20,1 8,88.10° 1,9
1,6 90,0 18,8 9,08.10° 1,8
2,0 90,0 19,8 9,31.10° 1,8
0,4 105,0 18,6 9,98.10° 1,7
0,8 105,0 19,1 1,01.10* 1,6
1,2 105,0 19,3 1,03.10* 1,6
1,6 105,0 19,4 1,06.10% 1,6
2,0 105,0 19,4 1,08.10* 1,5
0,4 120,0 17,0 1,15.10* 1,4
0,8 120,0 18,4 1,16.10* 1,4
1,2 120,0 18,6 1,18.10% 1,4
1,6 120,0 18,7 1,20.10* 1,4

2,0 120,0 19,7 1,23.10* 1,4
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Tabela B.8 — Calores de resfriamento e nimeros de Reynolds e Prandtl do fluido produto para

as temperaturas e vazdes de processo para a secdo de retencdo para a mistura glicerina/agua

80%.

Q(L/mln) Tpast (OC) Q(W)

Regp (1) Pryp ()

0,4
0,8
1,2
1,6
2,0
0,4
0,8
1,2
1,6
2,0
0,4
0,9
1,2
1,6
2,0
0,4
0,8
1,2
1,6
2,0
0,4
0,8
1,2
1,6
2,0

60,0
60,0
60,0
60,0
60,0
75,0
75,0
75,0
75,0
75,0
90,0
90,0
90,0
90,0
90,0
105,0
105,0
105,0
105,0
105,0
120,0
120,0
120,0
120,0
120,0

32,5
35,5
35,5
19,7
16,0
46,8
57,1
18,5
315
33,2
80,4
26,1
50,8
53,1
54,1
94,4
68,7
67,7
67,7
69,9
82,2
95,3
97,5
96,7
92,8

308
656
1,01.10°
1,35.10°
1,67.10°
629
1,33.10°
2,01.10°
2,68.10°
3,38.10°
1,11.10°
2,32.10°
3,60.10°
4,90.10°
6,16.10°
1,80.10°
3,78.10°
5,83.10°
7,95.10°
9,95.10°
2,59.10°
5,62.10°
8,65.10°
1,17.10*
1,47.10%

34,6
32,5
31,5
31,7
31,9
16,8
15,8
15,7
15,7
15,6
9,4
9,0
8,7
8,5
8,4
5,7
54
53
5,2
5,2
4,0
3,6
3,5
3,5
3,9
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Tabela B.9 — Calores de resfriamento e nimeros de Reynolds, Prandtl e Dean do fluido produto

para as temperaturas e vazOes de processo para a secdo de resfriamento para a mistura

glicerina/agua 80%.

Q(L/min) Tpase (°C)  q (W) Rep (1) Pryp (1) Dngp (5)
0,4 60,0  1,08.10° 214 422 5,75
0,8 60,0  2,07.10° 557 323 15,0
1,2 60,0  2,70.10° 137 197 36,7
1,6 60,0  3,30.10° 228 156 61,4
2,0 60,0  3,65.10° 367 122 98,6
0,4 750  1,41.10° 2372 386 6,24
0,8 750  2,70.10° 659 271 17,7
1,2 75,0 3,45.10° 196 136 52,8
1,6 750  4,27.10° 329 108 88,5
2,0 750  4,68.10° 592 74,6 159
0,4 90,0  1,71.10° 259 344 6,96
0,9 90,0 3,34.10° 734 242 19,7
1,2 90,0  4,35.10° 236 112 63,5
1,6 90,0  5,12.10° 525 66,8 141
2,0 90,0  5,87.10° 868 50,4 233
0,4 1050  2,06.10° 24,9 355 6,70
0,8 1050  4,02.10° 75,9 233 20,4
1,2 1050  5,17.10° 305 86,2 82,0
1,6 1050  6,00.10° 777 448 209
2,0 1050  6,74.10° 1,39.10° 31,1 375
0,4 120,0  2,34.10° 295 298 7,94
0,8 120,0  4,73.10° 753 233 20,2
1,2 1200  6,10.10° 347 75,3 93,2
1,6 1200  7,06.10° 978 35,4 263
2,0 1200  7,80.10° 1,96.10° 22,0 526
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Tabela B.10 — Vazdes volumétricas estimadas e nimeros de Reynolds e Prandtl do fluido

utilidade para as temperaturas e vazdes de processo para a se¢do de resfriamento para a mistura

glicerina/agua 80%.

Q(L/min) Tpase (°C)  Qpy (L/min)  Repy (-)  Pryy (7)
0,4 60,0 10,7 1,19.10° 10,9
0,8 60,0 13,9 1,21.10° 10,6
1,2 60,0 13,3 1,23.10° 10,5
1,6 60,0 6,5 1,28.10° 10,0
2,0 60,0 12,9 1,25.10° 10,3
0,4 75,0 13,5 1,17.10° 11,0
0,8 75,0 14,0 1,26.10° 10,1
1,2 75,0 13,4 1,25.10° 10,3
1,6 75,0 13,3 1,27.10° 10,1
2,0 75,0 12,8 1,29.10° 9,9
0,4 90,0 15,1 1,19.10° 10,9
0,9 90,0 14,6 1,30.10° 9.8
1,2 90,0 13,1 1,28.10% 10,0
1,6 90,0 12,3 1,35.10° 94
2,0 90,0 13,0 1,4410° 87
0,4 105,0 13,8 1,11.10° 11,7
0,8 105,0 15,5 1,27.10° 10,0
1,2 105,0 12,7 1,37.10° 9,2
1,6 105,0 12,4 1,49.10° 84
2,0 105,0 12,3 1,60.10° 7.8
0,4 120,0 13,6 1,18.10° 11,0
0,8 120,0 14,5 1,22.10° 10,6
1,2 120,0 13,1 1,38.10° 9,2
1,6 120,0 12,2 1,56.10° 8,0
2,0 120,0 12,3 1,79.10° 6,9
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Tabela B.11 — Calores de aquecimento e numeros de Reynolds, Prandtl e Dean do fluido

produto para as temperaturas e vazdes de processo para a secdo de aquecimento para a solucdo

de CMC 1%.

Q(L/min) Tpast °C)  q (W) Resp (1) Pryp (1) Dngy, (5)
0,4 60,0  9,88.10° 9,62 731 2,33
0,8 60,0  1,98.10° 284 495 6,88
1,2 60,0  3,22.10° 518 409 12,6
1,6 60,0  3,85.10° 845 333 20,5
2,0 60,0  4,69.10° 121 291 29,3
0,4 750  1,26.10° 10,7 646 2,60
0,8 750  2,67.10° 30,2 460 7,32
1,2 750  3,82.10° 57,7 360 14,0
1,6 750  533.10° 88,0 316 21,3
2,0 750  556.10° 132 260 32,1
0,4 90,0  1,55.10° 115 594 2,79
0,9 90,0  3,07.10° 331 412 8,03
1,2 90,0  4,54.10° 614 333 14,9
1,6 90,0  6,84.10° 892 309 21,6
2,0 90,0  6,95.10° 137 249 33,1
0,4 1050  1,71.10% 12,7 530 3,08
0,8 1050  3,39.10° 355 380 8,59
1,2 1050  5,05.10° 64,5 313 15,6
1,6 1050  7,93.10° 91,0 300 22,1
2,0 1050  9,74.10° 128 266 31,0
0,4 120,0  2,04.10° 12,9 522 3,12
0,8 1200  4,02.10° 353 381 8,54
1,2 1200  596.10° 63,3 318 15,3
1,6 1200  9,22.10° 88,7 306 21,5
2,0 1200  1,13.10* 124 274 30,0
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Tabela B.12 — Vazdes volumétricas estimadas e nimeros de Reynolds e Prandtl do fluido

utilidade para as temperaturas e vazdes de processo para a se¢ao de aquecimento para a solucéo

de CMC 1%.

Q(L/min) Tyase (°C)  Qpu (kg/m3)  Repy, (1) Prpy ()
0,4 60,0 22,3 5,08.10° 3,0
0,8 60,0 20,4 5,22.10° 2,9
1,2 60,0 18,6 5,49.10° 2,7
1,6 60,0 18,5 5,62.10° 2,7
2,0 60,0 19,3 5,72.10° 2,6
0,4 75,0 16,9 6,25.10° 2,4
0,8 75,0 18,8 6,43.10° 2,3
1,2 75,0 18,1 6,62.10° 2,2
1,6 75,0 18,8 6,84.10° 2,1
2,0 75,0 18,8 6,90.10° 2,1
0,4 90,0 15,6 7,48.10° 2,0
0,9 90,0 18,6 7,61.10° 1,9
1,2 90,0 19,5 7,79.10° 1,9
1,6 90,0 17,5 8,21.10° 1,8
2,0 90,0 17,0 8,43.10° 1,7
0,4 105,0 14,9 8,75.10° 1,7
0,8 105,0 18,7 8,83.10° 1,6
1,2 105,0 19,5 9,04.10° 1,6
1,6 105,0 17,4 9,62.10° 1,5
2,0 105,0 17,5 9,68.10° 1,5
0,4 120,0 13,1 1,00.10* 1,5
0,8 120,0 17,9 1,01.10* 1,4
1,2 120,0 18,3 1,04.10* 1,4
1,6 120,0 17,7 1,07.10* 1,4
2,0 120,0 18,5 1,07.10* 1,4
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Tabela B.13 — Calores de resfriamento e nimeros de Reynolds e Prandtl do fluido produto para

as temperaturas e vazdes de processo para a secao de retencdo para a solucdo de CMC 1%.

Q(Lmin) Tpase (°C) q (W) Rep, () Pryp ()

0,4 60,0 27,6 12,0 566
0,8 60,0 34,4 34,8 390
1,2 60,0 31,1 64,4 316
1,6 60,0 52,4 98,9 274
2,0 60,0 34,1 139 244
0,4 75,0 70,8 13,9 477
0,8 75,0 11,9 38,8 342
1,2 75,0 60,2 70,1 284
1,6 75,0 33,6 107 249
2,0 75,0 24,4 148 225
0,4 90,0 87,5 15,2 431
0,9 90,0 80,7 40,9 321
1,2 90,0 20,6 72,5 272
1,6 90,0 76,4 109 241
2,0 90,0 163 149 220
0,4 105,0 43,2 15,9 409
0,8 105,0 73,6 41,0 318
1,2 105,0 64,1 71,4 274
1,6 105,0 70,4 105 247
2,0 105,0 70,7 142 229
0,4 120,0 138 15,9 409
0,8 120,0 48,6 39,3 330
1,2 120,0 140 65,7 296
1,6 120,0 91,6 95,6 271

2,0 120,0 111 129 251
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Tabela B.14 — Calores de resfriamento e nimeros de Reynolds, Prandtl e Dean do fluido

produto para as temperaturas e vazoes de processo para a secdo de resfriamento para a solucdo

de CMC 1%.

Q(L/min) Tpast °C)  q (W) Repp (1) Pryp () Dngy ()
0,4 60,0 1,25.10° 538 1,10E+03 1,45
0,8 60,0  1,88.10° 195 595 5,25
1,2 60,0  2,2510° 399 432 10,7
1,6 60,0  2,82.10° 62,8 365 16,9
2,0 60,0  3,54.10° 89,4 320 24,0
0,4 750  1,6410° 567  1,0410° 152
0,8 750  2/4810° 215 532 5,77
1,2 750  3,54.10° 407 420 11,0
1,6 750  4,38.10° 65,6 346 17,6
2,0 750  512.10° 94,0 301 25,3
0,4 90,0  2,0210° 580  1,00.10° 1,56
0,9 90,0  3,07.10° 226 500 6,07
1,2 90,0  4,25.10° 437 386 11,7
1,6 90,0  559.10° 67,9 330 18,3
2,0 90,0  6,68.10° 965 290 25,9
0,4 1050  2,40.10° 6,07 953 1,63
0,8 1050  3,73.10° 23,0 490 6,18
1,2 1050  5,15.10° 44,2 379 11,9
1,6 1050  6,75.10° 68,8 324 18,5
2,0 1050  8,19.10° 97,2 286 26,1
0,4 1200  2,64.10° 6,26 920 1,68
0,8 1200  4,28.10° 235 476 6,31
1,2 1200  6,27.10° 438 381 11,8
1,6 1200  8,16.10° 67,3 330 18,1
2,0 1200  8,87.10° 97,9 281 26,3
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Tabela B.15 — Vazdes volumétricas estimadas e nimeros de Reynolds e Prandtl do fluido

utilidade para as temperaturas e vazdes de processo para a se¢do de resfriamento para a solucéo

de CMC 1%.

Q(L/min) Tpast (°C) Qpp (LImin)  Repy, (1)  Pryp (5)
0,4 60,0 10,9 1,05.10° 111
0,8 60,0 9,10 1,11.10° 104
1,2 60,0 8,50 1,10.10° 105
1,6 60,0 5,69 1,16.10° 9,9
2,0 60,0 10,4 1,13.10° 10,2
0,4 75,0 13,3 1,05.10° 11,0
0,8 75,0 9,93 1,15.10° 10,0
1,2 75,0 10,8 1,14.10° 101
1,6 75,0 115 1,17.10° 98
2,0 75,0 13,3 1,24.10° 9,2
0,4 90,0 13,4 1,01.10° 115
0,9 90,0 10,7 1,19.10° 96
1,2 90,0 11,3 1,20.10° 95
1,6 90,0 13,0 1,29.10° 88
2,0 90,0 13,1 1,39.10° 8,0
0,4 105,0 11,9 1,06.10° 10,9
0,8 105,0 12,0 1,10.10° 105
1,2 105,0 11,8 1,22.10° 9.3
1,6 105,0 13,6 1,36.10° 83
2,0 105,0 141 1,51.10° 74
0,4 120,0 12,3 1,11.10° 104
0,8 120,0 11,6 1,16.10° 9,9
1,2 120,0 13,4 1,30.10° 8,7
1,6 120,0 14,0 1,42.108 79
2,0 120,0 13,5 1,64.10° 6,7
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APENDICE C - TEMPERATURAS E VAZOES EXPERIMENTAIS DAS

VALIDACOES

Tabela C.1 — Temperaturas e vazBGes experimentais registradas para as validac6es com agua.

Temperaturas (°C)

Q(L/min) TT1 TT2 TT3 TT4 TT5 TT6 TT7 TT8 TT9
1,0 228 700 688 683 114 708 674 61 1172
15 234 799 793 787 268 808 754 138 21,7
1,3 23,6 1001 988 979 27,1 1005 944 143 233

Tabela C.2 — Temperaturas e vazdes experimentais registradas para a valida¢cdes com a mistura

glicerina/agua 80%.

Temperaturas (°C)

Q(L/min) TT1 TT2 TT3 TT4 TI5 TT6 TT7 TT8 TT9
1,5 290 700 687 685 271 760 733 4,7 8,7
1,3 303 800 786 781 27,7 853 824 49 9,3
1,0 36,3 1000 981 971 27,7 1032 1001 6,2 108

Tabela C.3 — Temperaturas e vazdes experimentais registradas para as validacées com a solucéo

de CMC 1%.

Temperaturas (°C)

Q(L/min) TT1 TT2 TT3 TT4 TI5 TT6 TT7 TT8 TT9
1,3 286 70,0 697 692 355 761 731 47 9,7
1,0 3%0 799 798 789 339 835 810 62 103
1,5 40,4 1000 993 990 396 1086 1034 116 18,0




APENDICE D - ARQUIVO FONTE DO gPROMS

Variable Types

Calor -1.0E15 | 1000.0 | 1.0E15 | W/m3
CalorEspecifico 1.0E-15 | 4000.0 | 1.0E15 | J/Kg.K
CondTermica 1.0E-15 | 0.5 1.0E15 | W/m.K
ConvTermica 1.0E-15 | 0.5 1.0E15 | W/m2.K
MassaEspecifica 1.0E-15 | 900.0 | 1.0E15 | Kg/m3
Temperatura 1.0E-15 | 320.0 | 1.0E15 | K
Tempo 0.0 0.5 1.0E15 |s
Velocidade -1.0E15 | 0.5 1.0E15 | m/s
ViscosidadeCinematica | 1.0E-15 | 0.5 1.0E15 | m?%/s
Secao de aquecimento
MODELS PASTEURIZADOR
#

PARAMETER
#

#TEMPERATURA DE ENTRADA DO FLUIDO PRODUTO

Tl in AS REAL

#TEMPERATURA DE ENTRADA DO FLUIDO UTILIDADE

T2in aqg AS REAL

# TEMPERATURA DO AMBIENTE

NA SECAO DE AQUECIMENTO

T amb AS REAL
#NUMERO PI
PI AS REAL
EEEEEE———————————————————.
UNIT

#

aq AS Trocador
#

BOUNDARY

#
o CONDICOES DE CONTORNO PARA A SECAO DE AQUECIMENTO----

within ag do

#-->PARA O FLUIDO PRODUTO

#BALANCO DE ENERGIA
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#NA

#NA

DIRECAO AXIAL
#EM Z=0 (TEMP. DE ENTRADA CONHECIDA)
for r:=0 to Raio_int tubol do
T1(A,r)= Tl in;
end
DIRECAO RADIAL
#EM R=0 (SIMETRIA DE EIXO)
for z:=A|+ to B do
Fef FP*K FP*partial (T1(z,0),radiall)=0;
end
#EM R=Raio_int 1 (TRANSF. DE CALOR PELO CONTORNO)
for z:=A|+ to B do
Fef FP*K FP*partial (Tl (z,Raio_int tubol),radiall)=

K tubo*partial (T_tubo 1(z,Raio_int tubol),radialtubol);

end

#-->PARA A PAREDE DO TUBO INTERNO

#BALANCO DE ENERGIA

#NA

#NA

DIRECAO AXIAL

#EM Z=A

for r:=Raio_int tubol to Raio_ext tubol do
K tubo*partial (T_tubo 1(A,r),axial)=0;

end

#EM Z=B

for r:=Raio _int tubol to Raio_ext tubol do
K tubo*partial (T _tubo 1(B,r),axial)=0;

end

DIRECAO RADIAL

#EM R:Raio_int_l (TEMP.FLUIDO PRODUTO IGUAL A TEMP.

PAREDE DO TUBO INTERNO)

for z:=A[+ to B|- do

T tubo 1(z,Raio _int tubol)=T1l(z,Raio _int tubol);
end

#EM R=Raio _ext 1 (TAXA DE CALORES TROCADOS IGUAL)
for z:=A|+ to B|- do

K _tubo* (partial (T _tubo_ 1(z,Raio_ext tubol),radialtubol))= -

h2* (T tubo 1(z,Raio _ext tubol)-T2(z));

end

#-->PARA O FLUIDO UTILIDADE

#BALANCO DE ENERGIA

#NA

DIRECAO AXIAL
#EM Z=A
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Fef FU*K FU*partial (T2 (A),axial2)=0;
#EM Z=B
T2 (B)=T2in_agqg;

End

MODELS TROCADOR

PARAMETER

#
# TEMPERATURA DO AMBIENTE

T amb AS REAL
#CONDUTIVIDADE TERMICA

Fef FU AS REAL
#TEMPERATURA DE ENTRADA DA AGUA QUENTE
T2in_aqg AS REAL
#TEMPERATURA DE SAIDA DO PRODUTO ESTIMADA

Tl out AS REAL

#PARAMETROS

Par d AS REAL

Par e AS REAL

Par g AS REAL

o PROPRIEDADES TERMO-FISICAS DO TUBO 1 E 2-

#CONDUTIVIDADE TERMICA
K tubo AS REAL

#INDICE DE COMPORTAMENTO
Exp n AS REAL

- CARACTERISTICAS DO ESCOAMENTO DO FLUIDO PRODUTO--

#VAZAO VOLUMETRICA
Vazaol AS REAL
#VELOCIDADE MEDIA
Vb1l AS REAL

- CARACTERISTICAS DO ESCOAMENTO DO FLUIDO UTILIDADE--

#VAZAO VOLUMETRICA
Vazao?2 AS REAL
#VELOCIDADE MEDIA
Vb2 AS REAL

B e CARACTERISTICAS FISICAS DO TROCADOR--

#COMPRIMENTO DA SECAO EM ESTUDO
L AS REAL

142



143

#RAIO INTERNO DO TUBO INTERNO

Raio int tubol AS REAL

#RAIO EXTERNO DO TUBO INTERNO

Raio _ext tubol AS REAL

#RATIO INTERNO DO TUBO EXTERNO

Raio_int tubo2 AS REAL
o CARACTERISTICAS TERMICAS DO TROCADOR DE CALOR-
#DOMINIOS DIMENSIONAIS

#INFERIOR (Inicio da secdo em estudo)

A AS REAL

#SUPERIOR (Final da secdo em estudo)

B AS REAL
# N
DISTRIBUTION DOMAIN
==
e L L L L DOMINIO DIMENSIONAL NA DIRECAO AXIAL DA SECAO EM ESTUDO-
#AQUECIMENTO
#A=0
#B=COMPR. SECAO AQUEC.
#RESFRIAMENTO
#A=COMPR. SECAO AQUEC. + COMPR. SECAO RETENCAO
#B=COMPR. SECAO AQUEC. + COMPR. SECAO RETENCAO + COMPR. SECAO RESFR.
Axial AS [A:B]
Axial?2 AS [A:B]
o DOMINIO DIMENSIONAL NA DIRECAO RADIAL DO FLUIDO PRODUTO-
Radiall AS [0:Raio_int tubol]
fo———— DOMINIO DIMENSIONAL NA DIRECAO RADIAL DA PAREDE DO TUBO INTERNO
Radialtubol AS [Raio_int tubol:Raio_ext tubol]
#
VARIABLE
#
o FLUiDO PRODUTO--—-=--—————=—

#TEMPERATURA DO FLUIDO (Tl=f(z,r))

T1 AS DISTRIBUTION (Axial,Radiall) OF Temperatura
#TEMPERATURA MEDIA RADIAL, PONDERADA NA VELOCIDADE, DO FLUIDO

Tl media AS DISTRIBUTION (Axial) OF Temperatura
#ROPRIEDADES TERMO-FISICAS

#MASSA ESPECIFICA

Rho FP AS MassaEspecifica

#CALOR ESPECIFICO
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Cp FP AS CalorEspecifico
#CONDUTIVIDADE TERMICA

K FP AS CondTermica
#VISCOSIDADE CINEMATICA

Visc FP AS ViscosidadeCinematica
#NUMERO DE REYNOLDS

Re FP AS Admensional
#VELOCIDADE AXIAL DO FLUIDO (Vz=f(r))

Vz AS DISTRIBUTION (Radiall) OF Velocidade
#FATOR DE AUMENTO

Fef FP AS Admensional

#TEMPERATURA DO PAREDE (Ttubol=f(z,r))
T tubo 1 AS DISTRIBUTION (Axial,Radialtubol)OF Temperatura

#TEMPERATURA DO FLUIDO (T2=f(z))

T2 AS DISTRIBUTION (Axial?2) OF Temperatura

#TAXA DE CALOR TROCADO, POR VOL. DE FLUIDO UTILIDADE, PELO FLUIDO
UTILIDADE

#COM A PAREDE EXTERNA DO TUBO INTERNO

Q2_tubol AS DISTRIBUTION (Axial) OF Calor

#ROPRIEDADES TERMO-FISICAS

#MASSA ESPECIFICA

Rho FU AS MassaEspecifica

#CALOR ESPECIFICO

Cp FU AS CalorEspecifico

#CONDUTIVIDADE TERMICA

K FU AS CondTermica

#VISCOSIDADE CINEMATICA

Visc FU AS ViscosidadeCinematica

#NUMERO DE REYNOLDS

Re FU AS Admensional

#NUMERO DE PRADTL

Pr FU AS Admensional

#COEFICIENTE CONVECTIVO DO FLUIDO UTILIDADE

h2 AS ConvTermica
#
EQUATION
# e S S S S
# z = direcdo Axial r = direcdo radial
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#VELOCIDADE AXIAL DO FLUIDO
#NAO- NEWTONIANO (Lei de Poténcia)

for r := 0 to Raio int tubol do
Vz (r) = Vbl*((3*Exp n + 1)/(Exp n + 1)) *
(1 - (r/Raio_int tubol) " ((Exp n +1)/Exp n));
end

#BALANCO DE ENERGIA
#Dominios:
# y=]0:Raio _int 1[ , 0 e Raio int 1 sdo C.C
# x=]A:B] , A é c.C
for r :=0]+ to Raio_int tubol|- do
for z := A|+ to B do
r*Rho FP*Cp FP*Vz (r)*partial (Tl(z,r),Axial) = +
partial (r*Fef FP*K FP*partial (Tl(z,r),Radiall),Radiall);
end
end
#TEMPERATURA MEDIA RADIAL, PONDERADA NA VELOCIDADE, DO FLUIDO
for z := A to B do
Tl media(z) = integral(r:=0:Raio_int tubol;Vz(r)*Tl(z,r)*2*r)/
Vbl* (Raio_int tubol”2));
end #FOR

#BALANCO DE ENERGIA

#Dominios:
# r=]Raio int 1:Raio ext 1[ , Raio int 1 e Raio ext 1 s&o C.C
# z=]A:B] , A e B sdo C.C
for r :=Raio_int tubol|+ to Raio ext tubol|- do

for z := A|+ to B|- do

((partial (r*K tubo*partial (T tubo 1(z,r),Radialtubol),Radialtubol))+
r* (partial (K _tubo*partial (T _tubo 1(z,r),Axial),Axial))) =0;

end

#BALANCO DE ENERGIA

#Dominios:

# z=]1B:A[ , A e B sdo C.C

for z := A|+ to B|- do

Rho FU*Cp FU*Vb2*partial (T2(z),Axial2) = +

partial (K FU*Fef FU*partial (T2(z),Axial2),Axial2) + Q2 tubol(z);

end
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#TAXA DE CALOR, POR VOL. DE FLUIDO UTILIDADE, TROCADO PELO FLUIDO
UTILIDADE
for z := A to B do
Q2 tubol(z) = h2*
(2*Raio_ext tubol/(Raio int tubo272-(Raio_ext tubol)"2))*
(T _tubo 1(z,Raio_ext tubol)-T2(z));
end

h2= Re FU” (Par_e)*Pr FU"(Par _g)/(Par d*3.1415*2*Raio_ext tubol*L);

#MASSA ESPECIFICA

Rho FP=(1001.4 - 3.5e-1*(T1 media (A)-273.15) + 1.15e-
3% ((T1_media (A)-273.15)72) - 2.77e-5* ((T1 media (A)-273.15)"3)
+1001.4 - 3.5e-1*(T1 media (B)-273.15) + 1.15e-
3% ((T1 _media (B)-273.15)72) - 2.77e-5*% ((T1 media (B)-273.15)"3))/2;

#CALOR ESPECIFICO

Cp FP=(5.2019e-7* (Tl media (A)-273.15)"4 - 2.1528e-4*(T1 media (A)-
273.15)"3 + 4.1758e-2* (Tl media (A)-273.15)"2 - 2.6171*(T1 media (A)-
273.15) + 4227.145.2019e-7* (Tl media (B)-273.15)"4 - 2.1528e-4* (Tl media (B)-
273.15)"3 + 4.1758e-2*(T1 media(B)-273.15)"2 - 2.6171*(T1 media (B)-
273.15) + 4227.1)/2;

#CONDUTIVIDADE TERMICA

K_FP=(0.56890554 + (Tl media(A)-273.15)/534.3636 - (Tl media(h)-
273.15)72/133333

+ 0.56890554 + (Tl media(B)-273.15)/534.3636 - (Tl media(B)-

273.15)72/133333)/2;

#VISCOSIDADE CINEMATICA estimada

Visc FP = (9.311e-8*exp (2.943/ (Tl media (A)/273.1)"3)+9.311le-
8*exp (2.943/(T1 out/273.1)73))/2;

#NUMERO DE REYNOLDS

Re FP = Raio int tubol*2*Vbl/(Visc FP);

#FATOR DE AUMENTO

Fef FP = 1.l4e-2*Re FP"(7.74e-1);
#FLUIDO UTILIDADE

#MASSA ESPECIFICA

Rho FU=(1001.4 - 3.5e-1*(T2(A)-273.15) + 1.15e-3*((T2(A)-273.15)"2)
- 2.77e-5*((T2(A)-273.15)73) +1001.4 - 3.5e-1*(T2(B)-273.15) + 1.15e-
3% ((T2(B)-273.15)"2) - 2.77e=-5*%((T2(B)-273.15)"3))/2;

#CALOR ESPECIFICO
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Cp FU=(5.2019e-7* (T2 (A)-273.15)"4 - 2.1528e-4*(T2(A)-273.15)"3 +
4.1758e-2* (T2 (A)-273.15) "2 - 2.6171% (T2 (A)-273.15) +4227.1
+5.2019e-7* (T2 (B)-273.15)"4 - 2.1528e-4* (T2 (B)-273.15)"3 + 4.1758e-2* (T2 (B) -
273.15)72 - 2.6171*(T2(B)-273.15) + 4227.1)/2;

#CONDUTIVIDADE TERMICA

K_FU=(0.56890554 + (T2(A)-273.15)/534.3636 - (T2(A)-273.15)"2/133333
+ 0.56890554 + (T2(B)-273.15)/534.3636 - (T2(B)-273.15)72/133333)/2;

#NUMERO DE REYNOLDS

Re FU = 0.280*4/(3.1415*0.156*Rho_FU*Visc FU);

#VISCOSIDADE CINEMATICA

Visc FU = (9.311e-8*exp (2.943/ (T2 (A)/273.1)73)+9.311le-
8*exp (2.943/ (T2 (B) /273.1)73))/2;

#NUMERO DE PRANDTL

Pr FU = Cp FU*Visc FU*Rho FU/K_FU;

PROCESS SIMULAC

#
UNIT
#
past as Pasteurizador
#
SET
#
e VALORES DOS PARAMETROS GERAIS DO PASTEURIZADOR-----—-——--

within past do
#TEMPERATURA DE ENTRADA DO FLUIDO PRODUTO
Tl in {K} = 273.15426;
#TEMPERATURA DE ENTRADA DO FLUIDO UTILIDADE NA SECAO DE AQUECIMENTO
T2in _ag {K} 1= 273.15+91.8;
# TEMPERATURA DO AMBIENTE

T amb := 273.15+25;
#NUMERO PI
PI :=3.141592654;

end #WITHIN
- VALORES DOS PARAMETROS DA SECAO DE AQUEC. DO PASTEURIZADOR---

within past.aqg do
# TEMPERATURA DO AMBIENTE
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T amb := past.T _amb;
#--->PROPRIEDADES TERMO-FISICAS DA AGUA (FLUIDO UTILIDADE)
#--->PARAMETROS DE REOLOGIA
#INDICE DE COMPORTAMENTO
Exp n = 1;
#--->PROPRIEDADES TERMO-FISICAS DO TUBO 1 E 2
#CONDUTIVIDADE TERMICA
K tubo = 14.5;
#--->CARACTERISTICAS DO ESCOAMENTO DO FLUIDO PRODUTO
#VAZAO VOLUMETRICA
Vazaol{m3/s} := 2{L/min}/60000{ (m3/s)/(L/m) };
#VELOCIDADE MEDIA
Vbl{m/s} :=Vazaol/ (past.PI*Raio_int tubol’2);
#-—-->CARACTERISTICAS DO ESCOAMENTO DO FLUIDO UTILIDADE
#VAZAO VOLUMETRICA
Vazao2{m3/s} := 17.5{L/min}/60000{ (m3/s)/ (L/min) };
#VELOCIDADE MEDIA
Vb2 {m/s} := -Vazao2/ (past.PI*(Raio_int tubo2"2-
Raio_ext tubol”2));
#--->CARACTERISTICAS FISICAS DO TROCADOR
#COMPRIMENTO DA SECAO EM ESTUDO
L{m} = 9.15;
#RAIO INTERNO DO TUBO INTERNO
Raio int tubol{m} := 3.88e-3;
#RATIO EXTERNO DO TUBO INTERNO
Raio_ext tubol{m} := 4.79%e-3;
#RATIO INTERNO DO TUBO EXTERNO
Raio_int tubo2 := 7.78e-2; {Diametro=2.54cm}
#--->CARACTERISTICAS TERMICAS DO TROCADOR DE CALOR

#PARAMETROS
Par d := 5.079;
Par e := 1.0;

Par g := 0.2853;
#DOMINIOS DIMENSIONAIS
#INFERIOR (Inicio da secdo em estudo)
A :=0;
#SUPERIOR (Final da secdo em estudo)
B :=L;
#TEMPERATURA DE ENTRADA DA AGUA QUENTE (K)
T2in _aqg := past.T2in_agqg;
#TEMPERATURA DE SAIDA ESTIMADA DA AGUA QUENTE (K)
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#T2out_aq := 89.8 +273.15;
#TEMPERATURA DE SAIDA ESTIMADA DO FLUIDO PRODUTO (K)
Tl OUT := 90 +273.15;
Fef FU := 1;
#--->METODOS UTILIZADOS PARA DISCRETIZAR OS DOMINIOS

Axial = [BFDM,1,120];
Axial?2 := [FFDM,1,120];
Radiall = [CFDM,2, 50];
Radialtubol := [CFDM,2, 50];
end #WITHIN
R ———————————————————.
INITIAL
#

STEADY STATE

#

Secdo de retencdo

MODELS PASTEURIZADOR

PARAMETER

#
#TEMPERATURA DE ENTRADA DO FLUIDO PRODUTO
Tl in AS REAL

# TEMPERATURA DO AMBIENTE

T amb AS REAL
#NUMERO PI
PI AS REAL

#COEFICIENTE CONVECTIVO EFETIVO DO AR AMBIENTE (Levando-se em conta a radiacdao

e conveccgdo natural)

Uamb AS REAL
#
UNIT
#
Ret AS Retencao
#
BOUNDARY
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within ret do

#-->PARA O FLUIDO PRODUTO

#BALANCO DE ENERGIA

#NA

#NA

DIRECAO AXIAL
#EM Z=A (TEMP. DE ENTRADA CONHECIDA)
for r:=0 to Raio_int tubol do
T1(A,r)= Tl in;
end
DIRECAO RADIAL
#EM R=0 (SIMETRIA DE EIXO)
for z:=A|+ to B do
Fef FP*K FP*partial (T1(z,0),radiall)=0;
end
#EM R=Raio_int 1 (TRANSF. DE CALOR PELO CONTORNO)
for z:=A|+ to B do

Fef FP*K FP*partial (Tl(z,Raio int tubol),radiall)=K tubo*partial (T tubo 1(z

;Raio_int tubol),radialtubol);

end

#-->PARA A PAREDE DO TUBO INTERNO

#BALANCO DE ENERGIA

#NA

TUBO NA ENTRADA

DIRECAO AXIAL
#EM Z=A
for r:=Raio_int tubol to Raio ext tubol do # (TEMP. DO
DA RETENCAO IGUAL A TEMP. DO TUBO NA SAIDA DO AQUEC.
#T tubo 1(A,r)=aq.T _tubo 1(aqg.B,r);
K tubo*partial (T_tubo 1(A,r),Axial)= 0;
#K_tubo*partial (aqg.T tubo 1l(aq.B,r),aq.Axial);
end
#EM Z=B

for r:=Raio_int tubol to Raio ext tubol do# (TEMP. DO TUBO NA

SAIDA DA RETENCAO IGUAL A TEMP. DO TUBO NA ENTRADA DO RESF.

#NA

#T tubo 1(B,r)=resf.T tubo 1(resf.A,r);
K tubo*partial (T _tubo 1(B,r),Axial)= 0;
end
DIRECAO RADIAL
#EM R=Raio int 1 (TEMP.FLUIDO PRODUTO IGUAL A TEMP.

PAREDE DO TUBO INTERNO)

for z:=A[+ to B|- do
T tubo 1(z,Raio_int tubol)=T1l(z,Raio_int tubol);
end

#EM R=Raio_ext 1 (TAXA DE CALORES TROCADOS IGUAL)
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for z:=A|+ to B|- do

K tubo*partial (T tubo 1(z,Raio ext tubol),radialtubol)=
—Uamb* (T_tubo 1 (z,Raio _ext tubol)-T amb);
end

end #within

MODELS RETENCAO

9
PARAMETER

#

# TEMPERATURA DO AMBIENTE

T amb AS REAL

Fef FP AS REAL

it PROPRIEDADES TERMO-FISICAS DO TUBO 1-
#CONDUTIVIDADE TERMICA
K_tubo AS REAL

o m PARAMETROS DE REOLOGIA-
#INDICE DE COMPORTAMENTO
EXp n AS REAL

o m e CARACTERISTICAS DO ESCOAMENTO DO FLUIDO PRODUTO--
#VAZAO VOLUMETRICA
Vazaol AS REAL
#VELOCIDADE MEDIA
Vb1l AS REAL

o CARACTERISTICAS FISICAS DO TROCADOR--

#COMPRIMENTO DA SECAO EM ESTUDO
L AS REAL
#RAIO INTERNO DO TUBO INTERNO
Raio int tubol AS REAL
#RAIO EXTERNO DO TUBO INTERNO
Raio ext tubol AS REAL
fom CARACTERISTICAS TERMICAS DO TROCADOR DE CALOR-
#DOMINIOS DIMENSIONAIS
#INFERIOR (Inicio da secdo em estudo)
A AS REAL
#SUPERIOR (Final da secdo em estudo)
B AS REAL

DISTRIBUTION DOMAIN
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—————————————— DOMINIO DIMENSIONAL NA DIRECAO AXIAL DA SECAO EM ESTUDO-
#RETENCAO
#A=COMPR. SECAO AQUEC.
#B=COMPR. SECAO AQUEC. + COMPR. SECAO RETENCAO
Axial AS [A:B]
—————————————— DOMINIO DIMENSIONAIL NA DIRECAO RADIAL DO FLUIDO PRODUTO-
Radiall AS [0:Raio_int tubol]
—————— DOMINIO DIMENSIONAL NA DIRECAO RADIAL DA PAREDE DO TUBO INTERNO-
Radialtubol AS [Raio int tubol:Raio ext tubol]

#TEMPERATURA DO FLUIDO (Tl=f(z,r))

T1 AS DISTRIBUTION (Axial,Radiall) OF Temperatura

#TEMPERATURA MEDIA RADIAL, PONDERADA NA VELOCIDADE, DO FLUIDO

Tl media AS DISTRIBUTION (Axial) OF Temperatura

#VELOCIDADE AXIAL DO FLUIDO (Vz=f(r))

Vz AS DISTRIBUTION (Radiall) OF Velocidade

#ROPRIEDADES TERMO-FISICAS

#MASSA ESPECIFICA

Rho FP AS MassaEspecifica

#CALOR ESPECIFICO

Cp FP AS CalorEspecifico

#CONDUTIVIDADE TERMICA

K FP AS CondTermica
———————————————————————————————————— PAREDE DO TUBO INTERNO----—-—-—-—-—-—---—

#TEMPERATURA DO PAREDE (Ttubol=f(z,r))

T tubo 1 AS DISTRIBUTION (Axial,Radialtubol)OF Temperatura

EQUATION

z = direcdo Axial r = direcdo radial

#VELOCIDADE AXIAL DO FLUIDO
#NEWTONIANO (Lei de Poténcia)

for r := 0 to Raio_int tubol do
Vz (r) = Vbl*((3*Exp n + 1)/ (Exp n + 1)) *
(1 - (r/Raio_int tubol)” ((Exp n +1)/Exp n));
end

#BALANCO DE ENERGIA



#Dominios:
# r=]0:Raio _int 1[ , 0 e Raio int 1 sdo C.C
# z=]A:B] , A é c.C
for r :=0]+ to Raio_int tubol|- do
for z := A|+ to B do
r*Rho FP*Cp FP*Vz (r)*partial (Tl(z,r),Axial) = +
Fef FP*K FP*partial (r*partial(T1l(z,r),Radiall),Radiall);
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end
end
#TEMPERATURA E CONCENTRACAO MEDIA RADIAL, PONDERADA NA VELOCIDADE, DO
FLUIDO
for z := A to B do
Tl media(z) = integral(r:=0:Raio_int tubol;Vz(r)*Tl(z,r)*2*r)/
(Vbl* (Raio_int tubol”"2));
end #FOR
fomm EQUACOES PARA O TUBO INTERNO--------—--—-
#BALANCO DE ENERGIA
#Dominios:
# r=]Raio int 1:Raio ext 1[ , Raio _int 1 e Raio ext 1 s&o C.C
# z=]A:B][ , A e B sdo C.C
for r :=Raio_int tubol|+ to Raio_ext tubol]|- do
for z := A|+ to B|- do
K tubo* ((partial (r*partial (T _tubo 1(z,r),Radialtubol),Radialtubol))+
r* (partial (partial (T tubo 1(z,r),Axial),Axial))) = 0;
end
end
- PACOTE DE PROPRIEDADES-—--—-—-—-——---
#AGUA
#MASSA ESPECIFICA
Rho FP=(1001.4 - 3.5e-1*(T1 media(A)-273.15) + 1.15e-
3* ((T1 media (A)-273.15)"2) - 2.77e-5* ((T1l media(A)-273.15)"3)
+1001.4 - 3.5e-1*(T1l media(B)-273.15) + 1.15e-3*((T1l media(B)-273.15)"2) -
2.77e-5* ((T1l media (B)-273.15)"3))/2;
#CALOR ESPECIFICO
Cp_FP=(5.2019%e-7* (Tl media (A)-273.15)"4 - 2.1528e-4* (Tl media(A)-

273.15)"3 + 4.1758e-2* (Tl media (A)-273.15)"2 - 2.6171* (Tl media(A)-273.15) +
4227.1+45.2019e-7* (Tl media(B)-273.15)"4 - 2.1528e-4* (Tl media(B)-273.15)"3 +
4.1758e-2* (Tl media(B)-273.15)"2 - 2.6171* (Tl media(B) -

273.15)

+ 4227.1)/2;
#CONDUTIVIDADE TERMICA
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K_FP=(0.56890554 + (T1 media(A)-273.15)/534.3636 - (T1 media(R)-
273.15)2/133333
+ 0.56890554 + (Tl media(B)-273.15)/534.3636 - (T1 media(B)-
273.15)72/133333) /2;

PROCESS SIMULAC

R
UNIT

#

past as Pasteurizador

#
SET

#

o VALORES DOS PARAMETROS GERAIS DO PASTEURIZADOR-—-—-—-——————-—

within past do
#TEMPERATURA DE ENTRADA DO FLUIDO PRODUTO

Tl in {K} := 363.1804-0.7;
# TEMPERATURA DO AMBIENTE

T amb := 273.15+423.5;

#NUMERO PI

PI :=3.141592654;

#COEFICIENTE GLOBAL DE TROCA TERMICA
Uamb = 14.1;
end #WITHIN
fomm—m————————— VALORES DOS PARAMETROS DA SECAO DE RETEN. DO PASTEURIZADOR---
within past.ret do
# TEMPERATURA DO AMBIENTE
T amb := past.T _amb;
#--->PROPRIEDADES TERMO-FISICAS DA AGUA (FLUIDO UTILIDADE)
Fef FP := 1;

#--->PARAMETROS DE REOLOGIA
#INDICE DE COMPORTAMENTO
Exp n = 1
#--->PROPRIEDADES TERMO-FISICAS DO TUBO 1 E 2
#CONDUTIVIDADE TERMICA
K tubo = 14.5;
#--->CARACTERISTICAS DO ESCOAMENTO DO FLUIDO PRODUTO



#VAZAO VOLUMETRICA
Vazaol{m3/s} := 2.0{L/min}/60000{ (m3/s)/ (L/m) };
#VELOCIDADE MEDIA
Vbl{m/s} :=Vazaol/ (past.PI*Raio_int tubol”2);
#--->CARACTERISTICAS FISICAS DO TROCADOR
#COMPRIMENTO DA SECAO EM ESTUDO
L = 2.42 {m};
#RAIO INTERNO DO TUBO INTERNO
Raio int tubol{m} 1= 3.88e-3;
#RATIO EXTERNO DO TUBO INTERNO
Raio_ext tubol{m} := 4.79%e-3;
#--->CARACTERISTICAS TERMICAS DO TROCADOR DE CALOR
#DOMINIOS DIMENSIONAIS
#INFERIOR (Inicio da secdo em estudo)
A :=0;
#SUPERIOR (Final da secdo em estudo)
B (=A+L;
#--->METODOS UTILIZADOS PARA DISCRETIZAR OS DOMINIOS

Axial = [BFDM,1,120];
Radiall := [CFDM,2, 50];
Radialtubol := [CFDM,2, 50];
end #WITHIN
#
INITIAL
#

#

STEADY STATE

Secéao de resfriamento

MODELS PASTEURIZADOR

#

PARAMETER

#TEMPERATURA DE ENTRADA DO FLUIDO PRODUTO

Tl in AS REAL

#TEMPERATURA DE ENTRADA DO FLUIDO UTILIDADE NA SECAO DE AQUECIMENTO

T2in resf AS REAL

# TEMPERATURA DO AMBIENTE

T amb AS REAL
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#NUMERO PI
PI AS REAL
#
UNIT

#

resft AS Trocador
#

BOUNDARY

# e ———
fomm CONDICOES DE CONTORNO NA SECAO DE AQUECIMENTO----—--——-—-

within resf do
#-->PARA O FLUIDO PRODUTO

#BALANCO DE ENERGIA
#NA DIRECAO AXIAL
#EM Z=0 (TEMP. DE ENTRADA CONHECIDA)

for r:=0 to Raio int tubol do
T1(A,r)= Tl in;

end

#NA DIRECAO RADIAL

#EM R=0 (SIMETRIA DE EIXO)

for z:=A|+ to B do

Fef FP*K FP*partial (T1(z,0),radiall)=0;

end

#EM R=Raio int 1 (TRANSF. DE CALOR PELO CONTORNO)

for z:=A|+ to B do

Fef FP*K FP*partial (Tl (z,Raio_int tubol),radiall)=

K _tubo*partial (T_tubo 1(z,Raio_int tubol),radialtubol);
end
#-->PARA A PAREDE DO TUBO INTERNO
#BALANCO DE ENERGIA
#NA DIRECAO AXIAL

#EM Z=A

for r:=Raio_int tubol to Raio_ext tubol do
K _tubo*partial (T_tubo 1(A,r),axial)=0;

end

#EM Z=B

for r:=Raio_int tubol to Raio_ext tubol do
K tubo*partial (T _tubo 1(B,r),axial)=0;

end

#NA DIRECAO RADIAL
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#EM R=Raio_int 1 (TEMP.FLUIDO PRODUTO IGUAL A TEMP.

PAREDE DO TUBO INTERNO)

for z:=A|+

T tubo 1(z,

end

#EM R=Raio

for z:=A|+

K tubo* (partial (T tubo 1(z,

to B|- do
Raio _int tubol)=T1l(z,Raio_int tubol);

ext_l (TAXA DE CALORES TROCADOS IGUAL)
to B|- do
Raio _ext tubol),radialtubol))=-h2*

(T _tubo 1(z,Raio_ext tubol)-T2(z)):;

end

#-->PARA O FLUIDO UTILIDADE

#BALANCO DE ENERGIA

#NA DIRECAO AXIAL

#EM Z=A

Fef FU*K FU*partial (T2 (A),axial2)=0;

#EM Z=B

T2 (B)=T2in resf;

End

MODELS TROCADOR

PARAMETER

#

# TEMPERATURA DO AMBIENTE
T amb AS
#CONDUTIVIDADE TERMICA

fef FU AS

REAL

REAL

#TEMPERATURA DE SAIDA DO PRODUTO ESTIMADA

Tl out AS

#PARAMETROS

Par d AS

Par e AS

Par g AS

# __________________________

#CONDUTIVIDADE TERMICA
K_tubo AS

REAL
REAL
REAL

REAL

-—-PROPRIEDADES TERMO-FISICAS DO TUBO 1 E 2-

————————————————————— PARAMETROS DE REOLOGIA-

#INDICE DE COMPORTAMENTO

Exp n AS

REAL
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————————————— CARACTERISTICAS DO ESCOAMENTO DO FLUIDO PRODUTO--
#VAZAO VOLUMETRICA
Vazaol AS REAL
#VELOCIDADE MEDIA
Vbl AS REAL
o —— CARACTERISTICAS DO ESCOAMENTO DO FLUIDO UTILIDADE--
#VAZAO VOLUMETRICA
Vazao?2 AS REAL
#VELOCIDADE MEDIA
Vb2 AS REAL
- CARACTERISTICAS FISICAS DO TROCADOR--
#COMPRIMENTO DA SECAO EM ESTUDO
L AS REAL
#RAIO INTERNO DO TUBO INTERNO
Raio int tubol AS REAL
#RAIO EXTERNO DO TUBO INTERNO
Raio ext tubol AS REAL
#RAIO INTERNO DO TUBO EXTERNO
Raio_int tubo2 AS REAL
- CARACTERISTICAS TERMICAS DO TROCADOR DE CALOR-
#COEFICIENTE CONVECTIVO DO FLUIDO UTILIDADE
#h2 AS REAL
#DOMINIOS DIMENSIONAIS
#INFERIOR (Inicio da secdo em estudo)
A AS REAL
#SUPERIOR (Final da secdo em estudo)

B AS REAL
#
DISTRIBUTION DOMAIN
#
o DOMINIO DIMENSIONAL NA DIRECAO AXIAL DA SECAO EM ESTUDO-
#AQUECIMENTO
#2=0

#B=COMPR. SECAO AQUEC.

#RESFRIAMENTO
#A=COMPR. SECAO AQUEC. + COMPR. SECAO RETENCAO
#B=COMPR. SECAO AQUEC. + COMPR. SECAO RETENCAO + COMPR. SECAO RESFR.
Axial AS [A:B]
Axial?2 AS [A:B]
- DOMINIO DIMENSIONAL NA DIRECAO RADIAL DO FLUIDO PRODUTO-
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Radiall AS [0:Raio_int tubol]
#-——— DOMINIO DIMENSIONAL NA DIRECAO RADIAL DA PAREDE DO TUBO INTERNO-
Radialtubol AS [Raio int tubol:Raio ext tubol]

#
VARTIABLE
#
- - FLUIDO PRODUTO-—————————-—
#TEMPERATURA DO FLUIDO (Tl=f(z,r))
T1 AS DISTRIBUTION (Axial,Radiall) OF Temperatura
#TEMPERATURA MEDIA RADIAL, PONDERADA NA VELOCIDADE, DO FLUIDO
Tl media AS DISTRIBUTION (Axial) OF Temperatura
#ROPRIEDADES TERMO-FISICAS
#MASSA ESPECIFICA
Rho FP AS MassaEspecifica
#CALOR ESPECIFICO
Cp FP AS CalorEspecifico
#CONDUTIVIDADE TERMICA
K FP AS CondTermica
#VELOCIDADE AXIAL DO FLUIDO (Vz=f(r))
Vz AS DISTRIBUTION (Radiall) OF Velocidade
#VISCOSIDADE CINEMATICA
Visc FP AS ViscosidadeCinematica
#NUMERO DE REYNOLDS
Re FP AS Admensional
#FATOR DE AUMENTO
Fef FP AS Admensional
o PAREDE DO TUBO INTERNO----—-—-—-—-—-—---—
#TEMPERATURA DO PAREDE (Ttubol=f(z,r))
T tubo 1 AS DISTRIBUTION (Axial,Radialtubol)OF Temperatura
o FLUIDO UTILIDADE-—-——=—=—————————
#TEMPERATURA DO FLUIDO (T2=f(z))
T2 AS DISTRIBUTION (Axial?) OF Temperatura
#TAXA DE CALOR TROCADO, POR VOL. DE FLUIDO UTILIDADE, PELO FLUIDO
UTILIDADE

#COM A PAREDE EXTERNA DO TUBO INTERNO

Q2 tubol AS DISTRIBUTION (Axial) OF Calor
#ROPRIEDADES TERMO-FISICAS

#MASSA ESPECIFICA

Rho FU AS MassaEspecifica
#CALOR ESPECIFICO
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Cp FU AS CalorEspecifico
#CONDUTIVIDADE TERMICA

K FU AS CondTermica
#VISCOSIDADE CINEMATICA

Visc FU AS ViscosidadeCinematica
#NUMERO DE REYNOLDS

Re FU AS Admensional
#NUMERO DE PRADTL

Pr FU AS Admensional
#COEFICIENTE CONVECTIVO DO FLUIDO UTILIDADE

h2 AS ConvTermica

EQUATION

z = direcdo Axial r = direcgdo radial

#VELOCIDADE AXIAL DO FLUIDO
#NAO- NEWTONIANO (Lei de Poténcia)

for r := 0 to Raio_int tubol do
Vz(r) = Vbl*((3*Exp n + 1)/(Exp n + 1)) *
(1 - (r/Raio_int tubol)”((Exp n +1)/Exp n));
end

#BALANCO DE ENERGIA
#Dominios:
# y=10:Raio int 1[ , 0 e Raio int 1 sdo C.C
# x=]A:B] , A é c.c
for r :=0]|+ to Raio_int tubol|- do
for z := A|+ to B do
r*Rho FP*Cp FP*Vz (r)*partial (Tl(z,r),Axial) = +
partial (r*Fef FP*K FP*partial (Tl(z,r),Radiall),Radiall);
end
end
#TEMPERATURA MEDIA RADIAL, PONDERADA NA VELOCIDADE, DO FLUIDO
for z := A to B do
Tl media(z) = integral(r::O:Raio_int_tubol;Vz(r)*Tl(z,r)*2*r)/
(Vbl* (Raio_int tubol”"2));
end #FOR

#BALANCO DE ENERGIA
#Dominios:

# r=]Raio_int 1:Raio ext 1[ , Raio int 1 e Raio ext 1 sdo C.C
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# z=]A:B][ , A e B sdo C.C
for r :=Raio_int tubol|+ to Raio ext tubol]|- do
for z := A|+ to B|- do

((partial (r*K tubo*partial (T tubo 1(z,r),Radialtubol),Radialtubol))+

r* (partial (K_tubo*partial (T_tubo 1(z,r),Axial),Axial))) =0;
end
end
o EQUACOES PARA O FLUIDO ESCOANDO NA REGIAO ANULAR--------—--

#BALANCO DE ENERGIA

#Dominios:

# z=]B:A] , A e B sdo C.C

for z := A|+ to B|- do

Rho FU*Cp FU*Vb2*partial (T2(z),Axial2) = +

partial (Fef FU*K FU*partial (T2(z),Axial2),Axial2) + Q2 tubol(z);
end

#TAXA DE CALOR, POR VOL. DE FLUIDO UTILIDADE, TROCADO PELO FLUIDO

UTILIDADE

for z := A to B do

Q2 tubol(z) = h2x*

(2*Raio_ext tubol/(Raio int tubo2”2-(Raio_ext tubol)"2))*
(T _tubo_1(z,Raio_ext tubol)-T2(z));

end

h2 = Re FU”(Par e)*Pr FU”(Par_g)/(Par d*3.1415*2*Raio _ext tubol*L);
o PACOTE DE PROPRIEDADES----—-—-—-—-—---
#AGUA

#MASSA ESPECIFICA

Rho FP=(1001.4 - 3.5e-1*(T1 media(A)-273.15) + 1.15e-
3* ((T1 media(A)-273.15)"2) - 2.77e-5* ((T1 _media (A)-273.15)"3)
+1001.4 - 3.5e-1*(T1l media(B)-273.15) + 1.15e-3*((Tl media(B)-273.15)"2) -
2.77e-5* ((T1 media(B)-273.15)"3))/2;

#CALOR ESPECIFICO

Cp FP=(5.2019e-7* (Tl media(A)-273.15)"4 - 2.1528e-4* (Tl media (A)-
273.15)"3 + 4.1758e-2* (Tl media (A)-273.15)"2 - 2.6171* (Tl media(A)-273.15) +
4227.145.2019e-7* (T1 media (B)-273.15)"4 - 2.1528e-4* (Tl media (B)-273.15)"3 +
4.1758e-2* (T1 media (B)-273.15)"2 - 2.6171* (Tl media(B)-273.15) + 4227.1)/2;

#CONDUTIVIDADE TERMICA

K FP=(0.56890554 + (Tl media(A)-273.15)/534.3636 - (Tl media(A)-
273.15)72/133333 + 0.56890554 + (Tl media(B)-273.15)/534.3636 - (Tl media (B)-
273.15)72/133333) /2;

#VISCOSIDADE CINEMATICA estimada
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Visc FP = (9.311e-8%exp(2.943/(T1 media(A)/273.1)73)+9.311le-
8*exp (2.943/(T1 out/273.1)73))/2;

#NUMERO DE REYNOLDS

Re FP = Raio int tubol*2*Vbl/(Visc FP);

#FATOR DE AUMENTO

Fef FP = 1.15e-1*Re FP"(4.22e-1);
#FLUIDO UTILIDADE

#MASSA ESPECIFICA

Rho FU=(1001.4 - 3.5e-1*(T2(A)-273.15) + 1.15e-3*((T2(A)-273.15)"2)
- 2.77e-5*((T2(A)-273.15)"3) + 1001.4 - 3.5e-1*(T2(B)-273.15) + 1.15e-
3% ((T2(B)-273.15)"2) - 2.77e=-5*%((T2(B)-273.15)"3))/2;

#CALOR ESPECIFICO

Cp FU=(5.2019e-7* (T2 (A)-273.15)"4 - 2.1528e-4*(T2(A)-273.15)"3 +
4.1758e-2* (T2 (A)-273.15) "2 - 2.6171* (T2 (A)-273.15) +4227.1
+5.2019e-7* (T2 (B)-273.15)"4 - 2.1528e-4* (T2 (B)-273.15)"3 + 4.1758e-2* (T2 (B) -
273.15)%2 - 2.6171*(T2(B)-273.15) + 4227.1)/2;

#CONDUTIVIDADE TERMICA

K FU=(0.56890554 + (T2(A)-273.15)/534.3636 - (T2(A)-273.15)"2/133333
+ 0.56890554 + (T2(B)-273.15)/534.3636 - (T2(B)-273.15)"2/133333)/2;

#NUMERO DE REYNOLDS

Re FU = 0.280%*4/(3.1415*0.156*Rho_FU*Visc FU);

#VISCOSIDADE CINEMATICA

Visc FU = (9.311e-8*exp (2.943/ (T2 (A) /273.1)73)+9.311le-
8*exp (2.943/(T2(B)/273.1)"3))/2;

#NUMERO DE PRANDTL

Pr FU = Cp FU*Visc FU*Rho FU/K_FU;

PROCESS SIMULAC

#
UNIT
#
past as Pasteurizador
#
SET
#
oo VALORES DOS PARAMETROS GERAIS DO PASTEURIZADOR--—--—-——--

within past do
#TEMPERATURA DE ENTRADA DO FLUIDO PRODUTO
Tl in {K} := 361.9965;
#TEMPERATURA DE ENTRADA DO FLUIDO UTILIDADE NA SECAO DE RESFRIAMENTO
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T2in resf {K} 1= 273.15+16.6;
# TEMPERATURA DO AMBIENTE

T amb := 273.15+25;
#NUMERO PI
PI :=3.141592654;

end #WITHIN

fomm VALORES DOS PARAMETROS DA SECAO DE RESF. DO PASTEURIZADOR-
within past.resf do
# TEMPERATURA DO AMBIENTE
T amb := past.T _amb;
#TEMPERATURA ESTIMADA DE SAIDA DO FLUIDO PRODUTO
Tl out := 273.15 + 33;
#--->PROPRIEDADES TERMO-FISICAS DA AGUA (FLUIDO UTILIDADE)
#--->PARAMETROS DE REOLOGIA
#INDICE DE COMPORTAMENTO
Exp n = 1;
#--->PROPRIEDADES TERMO-FISICAS DO TUBO 1 E 2
#CONDUTIVIDADE TERMICA
K tubo = 14.5;
#--->CARACTERISTICAS DO ESCOAMENTO DO FLUIDO PRODUTO
#VAZAO VOLUMETRICA
Vazaol{m3/s} := 2.0{L/min}/60000{ (m3/s)/ (L/m) };
#VELOCIDADE MEDIA
Vbl{m/s} :=Vazaol/ (past.PI*Raio_int tubol”2);
#--->CARACTERISTICAS DO ESCOAMENTO DO FLUIDO UTILIDADE
#VAZAO VOLUMETRICA
Vazao2{m3/s} := 11.0{L/min}/60000{ (m3/s)/ (L/min) };
#VELOCIDADE MEDIA
Vb2 {m/s} := -Vazao2/(past.PI*(Raio_int tubo2"2-
Raio ext tubol”2));
#--->CARACTERISTICAS FISICAS DO TROCADOR
#COMPRIMENTO DA SECAO EM ESTUDO
L{m} 1= 9.89;
#RATIO INTERNO DO TUBO INTERNO
Raio int tubol{m} := 9.40e-3{Didmetro}/2;
#RAIO EXTERNO DO TUBO INTERNO
Raio_ext tubol{m} := 1.27e-2{Didmetro}/2;
#RATIO INTERNO DO TUBO EXTERNO
Raio int tubo2 := 1.55e-1{Didmetro}/2;
#PARAMETROS



(Final da secdo em estudo)

Par d := 3.01;
Par e := 1.000;
Par g := 0;
#DOMINIOS DIMENSIONAIS

#INFERIOR (Inicio da

A :=0;
#SUPERIOR

B :=L;

Fef FU := 1;

e

#

#--->METODOS UTILIZADOS PARA DISCRETIZAR OS DOMINIOS

secdo em estudo)

Axial = [BFDM,1,120];
Axial?2 = [FFDM,1,120];
Radiall = [CFDM,2, 50];
Radialtubol := [CFDM,2, 50];
nd #WITHIN
INITIAL

STEADY STATE
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