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RESUMO

O objetivo do trabalho é a caracterizacdo de um pasteurizador bitubular utilizado no
tratamento térmico continuo de alimentos liquidos viscosos em regime laminar. Sdo
determinados os coeficientes de transferéncia, o perfil experimental de temperatura
do fluido produto (comparado com modelo tedrico) e a letalidade do processo. O
equipamento consiste de dois trocadores de calor bitubulares com agua escoando
no anulo como fluido de utilidade, e de um tubo de retencdo. A determinacdo dos
coeficientes de transferéncia se da obtendo os parametros da equacdo semi-
empirica Nu=aRe"Pr° que minimizam o erro quadratico entre os valores calculados e
os experimentais. O perfil de temperaturas € obtido através de medicdo com
termopares ao longo da linha do produto, e é comparado com o obtido através de
modelo desenvolvido a partir de balancos microscopicos de energia — o sistema de
equacOdes diferenciais resultantes € resolvido pelo método das diferencas finitas para
frente. A letalidade é entdo calculada em cada ponto do trocador como funcao da
temperatura e do tempo médio de residéncia. Fluidos produto de diferentes
comportamentos reoldgicos sdo usados (agua, glicerina 80% e CMC 1%). Os

parametros obtidos s&o Nu=0,000102Re**pr'/? 0.470p1/3

0,500 1/3
Pr

para a agua, Nu=0,130Re
para a glicerina e Nu=0,113Re para a CMC, com diferencas no geral
inferiores a 15%. Os valores de Nu obtidos dessa forma correspondem com aqueles
calculados segundo a literatura, especialmente para a glicerina; alternativas nao
resultaram em ajuste consideravelmente melhor. O modelo tedrico resulta em perfis
de temperatura semelhantes aos experimentais observados. A letalidade calculada
mostra que a se¢do de aquecimento contribui para a destruicdo de microrganismos
tanto quanto a secado de retencdo. O trabalho assim apresenta correlagdes
satisfatérias e simples para estimar as taxas de troca térmica de fluidos viscosos em
regime laminar e um modelo matematico que pode ser usado para prever as

temperaturas dos fluidos ao longo do processo.

Palavras-chave: Transferéncia de calor. Trocador de calor. Tratamento térmico de

alimentos.



ABSTRACT

The goal of this study is the characterization of a double-pipe pasteurizer used in
continuous heat treatment of viscous liquid foods flowing in laminar flow. Coefficients
of heat transfer are determined, as well as the experimental temperature profile of
the product fluid (compared to a theoretical model) and the lethality of the process.
The equipment consists of two double-pipe heat exchangers with water flowing in the
annulus as utility, and a retention tube. The determination of heat transfer coefficients
is given by obtaining the parameters of the semi-empirical equation Nu=aRe’Pr® that
minimize the squared error between calculated and experimental values. The
temperature profile is obtained by measurement with thermocouples along the line of
the product, and is compared with that obtained using a model developed from
microscopic energy balances - the resulting system of equations is solved by forward
finite difference method. Lethality is then calculated at each point of the exchanger as
a function of temperature and mean residence time. Fluid product of different
rheological behavior are used (water, glycerin 80% and carboxymethyl cellulose 1%).
The parameters obtained are Nu=0,000102Re>**Pr'® to water, Nu=0,130Re%*"°pr*?

0500pr13 for CMC, with differences in general smaller

for glycerin and Nu=0,113Re
than 15%. Nu values obtained in this way correspond to those calculated according
to the literature, especially for glycerine; alternatives did not result in significantly
better fit. The theoretical results in the temperature profiles are similar to those
observed. The calculated lethality shows that the heating section greatly contributes
to the destruction of microorganisms as much as the retention section. The work thus
provides simple and satisfactory correlations to estimate the rates of heat transfer for
viscous fluids in laminar flow and a mathematical model that can be used to predict

the temperature of the fluids throughout the process.

Keywords: Heat transfer. Heat exchanger. Heat treatment of foods.
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1. INTRODUCAO

1.1 Tratamento térmico continuo

Em industrias alimenticias, garantir a qualidade do alimento € de vital
importancia. Uma dentre as técnicas existentes e utilizadas € o tratamento térmico
continuo de alimentos liquidos. Esse processo objetiva a destruicdo de micro-
organismos prejudiciais, bem como a inativacdo de enzimas deteriorantes a fim de
estender a vida de prateleira do produto e aprimorar a segurangca para 0 consumo

(FELLOWS, 2006).
Tais processos (Figura 1) sdo compostos por trés etapas:

1. Um estagio de aquecimento, no qual o fluido atinge uma temperatura
letal predefinida;

2. Um tempo de retencéo nesta temperatura para garantir que o nivel de
letalidade desejado seja atingido;

3. Uma etapa de resfriamento até uma temperatura proxima da ambiente,
para armazenamento e embalagem — estas Ultimas operacfes devem
ser realizadas de maneira asséptica a fim de evitar recontaminacéo
(FELLOWS, 2006).

tanque de tanque de
alimentacéo armazenamento

agquecimento resfriamento
trocador de calor trocador de calor

DR

retentor

bomba de
deslocamento
positivo

Figura 1 - Esquema do equipamento para tratamento térmico continuo

Para fluidos pouco viscosos, como leite e alguns sucos, um tipo de trocador
de calor utilizado comumente na indastria € o trocador de calor a placas (PHE). Seu
projeto e forma de constru¢cdo permitem facil limpeza e manutencdo e oferecem
diversas possibilidades de arranjo, caracteristicas atrativas para industrias de

alimentos. No entanto, os estreitos canais entre as placas causam uma elevada
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perda de carga em se tratando do escoamento de alimentos viscosos, como polpas
e purés. Nesses casos, recomenda-se 0 uso de trocadores bitubulares (Figura 2) ou
PHESs de superficie raspada (FELLOWS, 2006).

metal

utilidade

metal
produto

Figura 2 - Esquema do trocador de calor bitubular

1.2 Motivacéo

Nesse contexto, o conhecimento dos coeficientes de troca térmica dos
equipamentos é essencial para a operacao, pois a partir deles calcula-se a area de
troca térmica requerida a fim de atingir o calor necessario para que um fluido atinja
uma dada temperatura. Assim, pode-se dimensionar corretamente um trocador de
calor para que o alimento atinja a temperatura letal de retencdo. Uma temperatura
de retengdo menor resulta em subprocessamento do alimento (inativagao parcial e
comprometimento da seguranga), enquanto que uma temperatura mais alta causa
sobreprocessamento (perda de caracteristicas sensoriais e nutricionais). Portanto,
uma correta estimativa das temperaturas e taxas de troca térmica envolvidas é

fundamental para o sucesso da operacgao.

Também € necesséario determinar o perfil de temperaturas do equipamento
utilizado, i.e., as curvas da temperatura média do alimento em funcdo da posicao

(disténcia linear percorrida desde a entrada no trocador de calor). Com isso é
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possivel avaliar se a operacdo se da da maneira pretendida. Ainda, para medir a
eficacia do processo devemos determinar sua letalidade — o grau de destruicdo dos

micro-organismos ou enzimas alvo.

Percebe-se que o tratamento térmico continuo de alimentos liquidos é uma
importante aplicacdo dos conhecimentos da area de Transferéncia de Calor a uma
indastria de impacto direto na vida cotidiana da sociedade devido a seguranca para

0 armazenamento e consumo de alimentos que deve ser atingida.

2. OBJETIVOS

Assim, em vista do discutido anteriormente, o objetivo do presente Trabalho
de Conclusdo de Curso é o estudo e a andlise de um trocador de calor bitubular
utilizado no tratamento térmico continuo de alimentos liquidos viscosos escoando
em regime laminar. Através da modelagem fenomenolégica do processo e de
ensaios experimentais com pasteurizador bitubular e fluidos de distintos
comportamentos reoldgicos (agua, glicerina 80% em agua e carboxi-metil-celulose —

CMC - 1% em agua), sdo determinadas as seguintes caracteristicas:

e Coeficientes de transferéncia de calor; os coeficientes convectivos sao
determinados e relacionados com caracteristicas do escoamento e

propriedades do produto;

e Perfil de temperatura do fluido produto; as curvas da temperatura média em
funcdo da posicdo sdo obtidas e comparadas com o0s resultados teoricos
esperados segundo modelo desenvolvido a partir de balancos diferenciais;

e Letalidade do processo; esse parametro sera calculado segundo micro-

organismo ou enzima de referéncia como funcédo do perfil de temperaturas.

3. REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1 Equacdes
Realizando o balancgo global de energia de um dos fluidos entre a entrada e a
saida do trocador, supondo estado estacionario e inexisténcia de trabalho de eixo, o

calor trocado corresponde a variagdo de entalpia (equagdo 1), onde Qep € a

18



variagao de entalpia observada, m é a vazdo massica, C, € o calor especifico, AT &
a diferenca de temperaturas, p é a densidade e ® é a vaz&o volumétrica. Esse calor
obtido experimentalmente, no caso do fluido produto, deve equivaler ao calor
calculado pela equacéo do trocador de calor (equacao 2) (INCROPERA et al., 2008;
KERN, 1982; SHAH; SEKULIC, 1998), onde Qca € 0 calor tedrico calculado, U € o
coeficiente global de troca térmica, A, € a area externa do tubo interno, AT, é a
diferenca média logaritmica de temperaturas e o fator F € um namero entre 0 e 1
gue mede o0 quanto o arranjo em questao se distancia de um arranjo contracorrente,
sendo igual a 1 nesse caso. O fator F é uma razdo entre a temperatura média
logaritmica (equacéo 3) entre a diferenga de temperaturas na saida AT, e na entrada
AT, e a diferenca média real de temperaturas. F depende do coeficiente global de
troca térmica da equagao 4, onde h, e h, séo respectivamente os coeficientes
convectivos do produto e da utilidade, A; é a area interna do tubo interno, e; é a
espessura dos tubos internos, k; € a condutividade térmica dos tubos e A, é a area

logaritmica da equacéo 5.

Qexp = MCHAT = pdC,AT (1)
Qcaic = FUAATyy (2)
AT} = % 3)
1 ORI S @)

UA;  hpAr  hyds  keAim

. Ax—Ay
Am = In(Az/A1) )

O calor trocado por convecgdo com o ambiente pode ser representado pela
Lei de Resfriamento de Newton (equacado 6) para uma superficie lisa, onde Qcony € 0
calor trocado devido a conveccao natural, hen, € 0 coeficiente de convecgéo natural,
A, é a area externa dos tubos externos, T, € a temperatura ambiente e Ts € a
temperatura superficial. Para uma superficie a uma temperatura diferente da do
ambiente, o calor referente a troca liquida de radiacdo depende da area e da

diferenca das temperaturas segundo equacao 7 (INCROPERA et al., 2008), onde
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Qrag € a troca liquida de calor por radiagdo, € € a emissividade do material dos tubos

e 0 é a constante de Stefan-Boltzmann.

Qconv = hconvA4(Ts - Ta)

Qraa = €0A4(Ts4 - Ta4)

(6)
(7)

Pretende-se correlacionar os valores encontrados dos coeficientes de

transferéncia com as caracteristicas do escoamento (niumero de Reynolds Re,

equacao 8), que dependem da viscosidade dinamica v ou da cinematica y, da area

da secado transversal disponivel ao escoamento A; e da velocidade média de

escoamento v. Os coeficientes também séo relacionados as propriedades do fluido

(nimero de Prandtl Pr, equacdo 10), como a difusividade térmica a e a

condutividade térmica k. Isso é feito através do ajuste dos parametros a, b e ¢ da

equacado 11 usada para estimar o numero de Nusselt Nu da equacdo 9. Um exemplo

desse tipo de correlagdo, bastante comum na literatura devido a simplicidade e

praticidade, é a tradicional equacdo de Colburn (equacdo 12), vélida para fluidos
Newtonianos em regime turbulento (BENNET; MYERS, 1978; INCROPERA et al.,

2008):

Re =— =
v M
hD
Nu=—
K
u
v uc.
Pr =- lo _ K
a /pCp
Nu = aRe?Pr¢

Nu = 0,023Re*/>prt/3

(8)

(9)

(10)

(11)

(12)
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Uma maneira de obter um ajuste a principio melhor e tentar diminuir os erros
observados entre os calores calculados e experimentais € adicionar o efeito da
diferenca entre a viscosidade do fluido a temperatura média e a viscosidade na
parede do tubo como mostrado na equacao 13 (INCROPERA et al., 2008; KERN,
1982; SIEDER; TATE, 1936), onde u, é a viscosidade medida na temperatura de
parede. Essa temperatura na parede T, deve ser calculada iterativamente, pois
depende dos coeficientes convectivos e das temperaturas médias interna T; e
externa T, segundo a equacdo 14a (secdo de aquecimento) e 14b (secdo de
resfriamento), que usam o coeficiente corrigido h;, da equagdo 15 (KERN, 1982).

Nu = aRe?Pr¢ (ﬁ)o’14 (13)
T =T, o= (T, — T)) (14a)
Ty =To — o= (T, = T)) (14b)
hip =22 hy (15)

D,

Incropera et al. (2008) também apresentam correlacdes com parametros
distintos para as se ¢des de aquecimento e resfriamento, como as equacOes 16a
(secédo de aquecimento) e 16b (resfriamento), comumente chamadas de equacdes
de Dittus-Boelter. Essa € outra maneira de tentar reduzir as diferencas

eventualmente observadas entre os dados experimentais e aqueles previstos pela

equacao 12.
Nu = 0,0243Re*/5pr0* (16a)
Nu = 0,0265Re*/5pr%3 (16b)

Para fluidos que apresentam comportamento reolégico ndo-Newtoniano do

tipo “lei de poténcia”, deve ser utilizada nos calculos a viscosidade generalizada pgq
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da equacédo 17, bastando substitui-la no lugar da viscosidade Newtoniana (GUT,
2003; CAREZZATO et al., 2007) onde K e n sao respectivamente os indices de
consisténcia e de escoamento. Os parametros ¢ e u desse modelo reologico para
algumas geometrias se encontram na Tabela 1 (DELPLACE; LEULIET, 1995).

- () () w

Tabela 1 - Parametros de modelo reoldgico para diversas geometrias

Geometria 4 u
Tubo circular 8 3
Placas paralelas infinitas 12 2

Duto retangular (raz&o entre lados = 1,00) 7,113 3,19
Duto retangular (razéo entre lados = 0,50) 7,774 2,982

Regido anular (razéo entre raios = 0,90) 11,998 2,001
Regido anular (razdo entre raios = 0,10) 11,171 2,135
Tridngulo isésceles (abertura = 10°) 6,237 4,058
Triangulo isésceles (abertura = 90°) 6,576 3,494
Duto eliptico (razéo entre eixos = 0,90) 8,011 2,999
Duto eliptico (razdo entre eixos = 0,10) 9,657 3

A letalidade de um processo de tratamento representa a destruicéo pelo efeito
da temperatura de microrganismos e enzimas deteriorantes presentes originalmente
no alimento. Tal destruicdo é dada pelo niamero de ciclos logaritmicos reduzidos
(equacéo 27) da populacdo microbiana ou da atividade enzimatica (TOLEDO, 1999),
onde S € o numero de ciclos logaritmicos reduzidos, Np € N séo respectivamente a
contagem inicial e final de microrganismos, t € o tempo do tratamento e D’ é o tempo
de reducado decimal na temperatura do processo. Esse tempo é o tempo necessario
para reduzir em 10 vezes a populacdo microbiana a temperatura constante, e
depende da temperatura e do microrganismo (IBARZ; BARBOSA-CANOVAS, 2003).
A dependéncia de D’ com a temperatura T (equacdo 28) é expressa em termos do
tempo de redugéo decimal D’ @ uma temperatura de referéncia T € da variagdo

de temperatura z’ necessaria para variar o valor de D’em 10 vezes.
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S =logt=— (26)

Tref_T)

D' = D'ref10( 2/ (27)

As equacdes acima valem para processos de tratamento isotérmicos. Quando
a temperatura varia com o0 tempo, deve-se calcular a letalidade integrada Frye
(equacdo 29), que representa o tempo isotérmico equivalente a uma dada
temperatura de referéncia para o processo ndo isotérmico ter o mesmo efeito letal
do processo isotérmico. A letalidade integrada € obtida integrando a funcao
letalidade L. (IBARZ; BARBOSA-CANOVAS, 2003; TOLEDO, 1999).

Tref_T

Fr,,; = J, Ledt = fot1o( ) ae (28)

3.2 Propriedades dos fluidos

Todas as propriedades necessarias para os fluidos utilizados foram
encontradas na literatura consultada como funcdo da temperatura, na forma de
tabelas de dados ou de correlagdes, destacando-se Incropera et al. (2008); Yaws
(1999); Carezzato et al. (2007); e Barbosa-Canovas e Ibarz (2003).

Para misturas (como solucdes em agua), € necessario consultar modelos
para calcular as propriedades de misturas a partir das propriedades dos fluidos
puros. Cheng (2008) estabeleceu um modelo para a viscosidade de misturas
glicerina-4gua, em funcdo da fracdo massica de glicerina X, e da temperatura
(equacbes 18 a 21), usando os parametros A, n e 6 dependentes também da
temperatura. O trabalho de Choi e Okos (1986) propde que as propriedades de
alimentos podem ser obtidas a partir da combinacdo das propriedades de seus
componentes puros. Baseando-se nesse trabalho, as equacdes 22 a 25 sédo usadas
— as expressoes foram simplificadas para o caso particular em questédo, onde X, € a

fracdo volumétrica de glicerina.
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H= lfléguahp—glicerinal_}\ (18)

A=1—X, + % (19)
6 = 0,705 — 0,0017T (20)
n = (4,9 + 0,036T)0%5 (21)
k = Xykgiicerina + (1 — Xp)ksgua (22)
Cp = XmCp glicerina + (1 = X)) Cp sgua (23)
p= ! (24)

Xm/Pgiicerinat(1—Xm)/Pagua

= Xm/pglicerina (25)
Xm/Pglicerina+(1_Xm)/Pégua

3.3 Trabalhos correlatos

Gut et al. (2004) e Carezzzato et al. (2007) estudaram a transferéncia de calor
em trocadores a placas procurando determinar os parametros a, b e ¢ para fluidos
escoando em regime laminar através da comparacgéo entre os valores experimentais
e os calculados. Em patrticular, no trabalho de Carezzato et al. (2007), os parametros
obtidos para fluidos Newtonianos e pseudoplasticos diferiram mesmo utilizando-se a
viscosidade generalizada. Gratéo et al. (2006) e Bernardi et al. (2007) relacionaram
0 numero de Nusselt com o comprimento de entrada para desenvolvimento do perfil
de velocidades para alimentos liquidos viscosos pseudoplasticos, baseando-se no
trabalho de Metzner e Gluck (1959). Ferrdo (2012) também relacionou 0os numeros
adimensionais de Nusselt, Reynolds e Prandtl para fluidos escoando em regime
laminar em trocador bitubular, e desenvolveu modelo mateméatico para o trocador
considerando as perdas de energia ao ambiente. Sieder e Tate (1936) obtiveram
parametros relacionando esses mesmos numeros adimensionais, levando em

consideragcao também o comprimento L do tubo (equacéao 26).

Nu = 1,86Rel/3pr1/3 (%)1/3 (ﬁ)o'14 (29)
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4. MATERIAIS E METODOS

4.1 Equipamento e aquisicdo de dados

O sistema de tratamento térmico continuo usado (Figura 3) € composto por
dois trocadores bitubulares — se¢des de aquecimento e resfriamento — e um tubo de
retencdo. Cada trocador € formado por grampos de ago inox de aprox. 1,8 m de
comprimento total (Figura 4), conectados para escoamento do fluido de utilidade, no
caso, agua, no anulo. O comprimento efetivo de troca é menor, cerca de 1,7 m,
devido aos trechos curvos que unem os grampos. Os diametros estédo indicados na
Tabela 2.

Tabela 2 - Diametros dos tubos do pasteurizador

Diametro Notacdo Tamanho (m)
Diametro interno do tubo interno D, 0,0045
Diametro externo do tubo interno D, 0,0060
Diametro interno do tubo externo D3 0,0210
Diametro externo do tubo externo D4 0,0254

A secdo de aquecimento é configurada para arranjo contracorrente. A secao
de resfriamento, por outro lado, apresenta um arranjo distinto, com escoamento
contracorrente em cada grampo, porém co-corrente considerando o conjunto geral —
dessa forma busca-se um compromisso entre a eficiéncia do arranjo co-corrente no
resfriamento e a reducdo rapida da temperatura do produto possibilitada pelo

contracorrente.

O tubo de retencao € isolado termicamente e tem comprimento de aprox. 5 m.
Nos ensaios utilizaram-se fluidos com comportamento Newtoniano (agua e 80%
glicerina em agua) e nao-Newtoniano pseudoplastico (solucdo 1,0% de carboxi-
metil-celulose, CMC). Os fluidos escolhidos sdo comumente utilizados como
alimentos-modelo para ajuste da viscosidade em ensaios simulando alimentos

liqguidos, e apresentam modelos simples e conhecidos de calculo de propriedades.
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Figura 3 - Pasteurizador bitubular utilizado

Figura 4 - Grampo (mddulo) do trocador bitubular

Os trés circuitos — utilidades e produto — possuem bombas e leitores de vazao
préprios. Temperaturas de entrada e saida nos circuitos das utilidades sdo obtidas
por termorresisténcias ligadas a um mostrador digital. O circuito de agua gelada é
mantido através de unidade de refrigeracdo, e o circuito de agua quente é mantido
por valvula de injecéo de vapor a 4 kgf/cmz.
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Figura 5 - Termopar inserido na linha do produto
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Figura 6 - Localizagd@o dos sensores de temperatura na linha de produto ao longo do pasteurizador

Na linha onde escoa o produto € possivel a insercédo de termopares (Figura 5)
em diversos pontos para aquisicdo da temperatura (Figura 6) usando software
previamente programado em LabView. E importante lembrar que o nimero de
grampos de cada trocador de calor pode ser alterado. Isso permite a variacdo da

area de troca térmica. Ainda, uma vez que 0S grampos ndo estdo revestidos
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externamente por materiais isolantes, ocorrem perdas de calor para o ambiente por

conveccao natural e também por radiacéo.

Os ensaios foram realizados variando-se as vazdes do fluido produto (10 a 50
L/h) e das utlidades (0,5 a 2,5 m?¥h), bem como o set-point de temperatura do
controlador de 60°C a até 100°C.

4.2 Tratamento de dados

Apos calibragdo dos valores lidos segundo as curvas de calibracdo dos
termopares e analise de consisténcia das temperaturas do produto ao longo do
pasteurizador para verificar se as leituras eram coerentes, verificou-se o fechamento
dos balancos de energia em cada secdo do equipamento (equacdo 30). Entédo, os
coeficientes a e b da equacdo 11 foram ajustados de maneira a minimizar o erro
guadratico total Erro da equacéo 31 (Figura 7). O parametro c foi fixado em seu valor
tipico de 1/3 pois o numero de fluidos utilizados foi pequeno para permitir uma
analise mais precisa da influéncia do numero de Prandtl. A vazdo das aguas de
utilidade era elevada o suficiente para que a resisténcia devido ao coeficiente h, no
anulo fosse descartada — ela também foi estimada pela equacdo de Colburn
(equacédo 12) para verificar a validade da hipotese simplificadora 1/h, = 0.

Qexp,u = Qexp,p + Qconv + Qraa (30)

Erro = Z(Qexp,p - Qcalc)2 (31)
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Nu (Eqg. 11)

Erro (Eq. 31)

Figura 7 - Calculo iterativo de a e b para erro minimizado

Para o coeficiente convectivo externo, nao foi utilizado fluido produto, para
garantir que a agua no anulo trocasse calor apenas com o ambiente. Para a
determinacdo das perdas por conveccdo natural, foi realizado o ajuste de um valor
de heony @0 invés dos parametros a e b, e na equacao 31 o erro utilizado foi entre a

variagao de entalpia do fluido utilidade e o calor Q. €stimado pela equagao 6.

5. MODELAGEM

Ferrdo (2012) apresenta o seguinte modelo fenomenoldgico a partir do
balanco diferencial de energia em um trocador ndo adiabatico em estado
estacionario sem troca de calor latente e com propriedades dos fluidos constantes, a
fim obter um modelo para simulacdo numérica do perfil teérico de temperaturas, e
comparar esse perfil com o experimental obtido. Os subscritos ¢ e h indicam os
fluidos frio e quente respectivamente, e 0s subscritos a, e e s representam ambiente,

entrada e saida respectivamente.

5.1. Secao de aquecimento

Na secdo de aquecimento (Figura 8), o balanco de energia no volume de
controle infinitesimal para o fluido frio (produto) resulta nas equacfes 32a a 32b,
onde T(z) é a temperatura do fluido na posicdo axial no trocador z, Uy € 0
coeficiente global de troca térmica entre o produto e a agua de aquecimento e dz € o

comprimento do volume de controle.
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Figura 8 - Balancos de energia na se¢do de aquecimento

meCp T (z) —.Cp T (z + dz) + UpemD,dz(Ty, — Tc) = 0 (32a)
dTe _ UpcmDy .
= R (Ty = T,) (32b)

De maneira analoga, o balanco para o lado quente no mesmo volume de
controle leva as equacdes 33a a 33b, onde Un, é 0 coeficiente global de troca

térmica entre a utilidade e o ambiente.

n"tth,hTh(Z + dZ) - Tthp,hTh(z) - UhCT[DZdZ(Th - TC) -

UhaT[D4dZ(Th - a) =0 (33a)
4Th _ Una®™Ds UnemDz (p
T = Yo (1, 7, 4 (7, ) (33b)

Dessa forma, obtemos um sistema de equac@es diferenciais ordinarias (EDO)
de primeira ordem formado pelas equacdes 32b e 33b. As condi¢cdes de contorno

sdo as temperaturas de entrada T.(0) e Tp(L). Os coeficientes globais de troca
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térmica sdo definidos segundo as

tubos externos.

equacdes 34 e 35, onde e, € a espessura dos

(34)

(35)

O sistema de EDOs pode ser resolvido pelo método das diferencas finitas

para frente, partindo de z = 0, segundo as equacdes 36 e 37, onde Az € um intervalo

finito de z (tamanho do passo).

Th(z + Az) = Ty(2) %AZ

T.(z+ Az) =T.(z) %AZ

(36)

(37)

O sistema foi escrito para cada grampo do trocador separadamente, e entao

0s médulos foram ligados considerando que a entrada de um grampo corresponde a

saida do grampo anterior. As condicdes de contorno especificadas foram as

temperaturas em z = 0 — o valor de T(0) foi ajustado para que o valor de Ty(L) fosse

igual ao medido. Os trechos curvos entre os grampos foram considerados

adiabaticos.

5.2. Sec¢ao de resfriamento

Analogamente, os balancos na secéo de resfriamento (Figura 9) resultam nas

equacdes 38 e 39, em que U, € o coeficiente global de troca térmica entre a agua

de resfriamento e o ambiente. O sistema de EDOs resultante também é resolvido

pelo método das diferencas finitas para frente descrito nas equacdes 36 e 37. Os

coeficientes globais de troca térmica séo calculados segundo as equacdes 40 e 41.
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Figura 9 - Balangos de energia na se¢éo de resfriamento

= TR (T, - T (38)
= TR (T~ Ty) — (T, = T,) (39)
= () e (40)
U%a = i (g_:) Foam hln (41)

O sistema para a secao de resfriamento também foi escrito para cada grampo
do trocador separadamente, com os moédulos sendo ligados considerando que a
entrada de um grampo corresponde a saida do grampo anterior. As condicfes de
contorno especificadas foram novamente as temperaturas em z = 0 — o valor de
T(0) foi ajustado para que o valor de T(L) fosse igual ao medido. Os trechos curvos

entre os grampos foram novamente considerados adiabéticos.
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5.3. Secéao de retencao

O balango de energia (equacao 42) em um volume de controle infinitesimal no
tubo de retencao (Figura 10) € analogo aos anteriores, exceto que no caso cComo
nao ha fluido de utilidade o produto troca calor diretamente com o ambiente. A EDO
resultante é expressa na equacdo 43, onde Uyoca € 0 coeficiente global de troca
térmica entre o fluido produto e o ambiente. Ele é definido na equagéo 44, onde
Uperda € 0 coeficiente global de troca entre a superficie interna do tubo e o ar. A

equacdao 44 também pode ser resolvida pela equacao 36.

> lq >

perda

The I —— Ths
dz
Figura 10 - Balancos de energia na sego de retencéo
1y Cp n Tp(2) — mpCp Ty (z + dz) — UgnD,dz(Ty, — Ty) = 0 (42)
= R (T, — Ty) (43)
= — (44)

Utroca Uperda hp

5.4 Letalidade

Com a temperatura calculada pelo modelo acima em cada ponto do trocador,
€ possivel obter a letalidade integrada do fluido de produto pela equagédo 28,
adotando como referéncia a temperatura medida ao fim do tubo de retencdo. O
tempo de residéncia médio pode ser obtido dividindo-se a posicdo axial z pela

velocidade média do fluido. O valor para o parametro cinético z’ adotado foi de 7°C
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por abranger alta faixa de microrganismos patogénicos em alimentos acidos
(TOLEDO, 1999).

6. RESULTADOS E DISCUSSAO

Durante alguns ensaios preliminares para familiarizagdo com o equipamento e
coleta de dados, observou-se que o salto de temperatura do primeiro grampo era
muito maior que os dos grampos posteriores em ambas as secOes (evidéncia de
superdimensionamento), sendo que 0 ganho de temperatura nos grampos finais era
menor que o erro dos termopares utilizados. Assim, o nimero de grampos em cada

secdao foi reduzido de 5 para 2 (Figura 11).

ee--- controlador

@iiz@@?i
o, (e P P

l I

Figura 11 - Esquema do pasteurizador apds reduc¢do no nimero de grampos

:[(@

6.1 Coeficientes convectivos externos

Os coeficientes convectivos externos foram obtidos segundo o método
descrito ao fim da secéo 4.2, a partir dos dados das Tabelas 3 e 4 para as sec¢0es de
resfriamento e aquecimento, respectivamente. O valor obtido para o coeficiente
convectivo externo da secdo de aquecimento foi de 13,7 W/K.m?, e o valor para a
secao de resfriamento foi de 23,8 W/K.m2. O valor maior para a secdo de
resfriamento deve-se a troca de calor latente devido a condensacédo da umidade do
ar na superficie fria dos tubos externos e a turbuléncia gerada pelo escoamento das
gotas formadas. Em todos os casos o calor transferido devido a troca liquida de

radiacdo (estimado pela equacdo 7) se mostrou desprezivel, sendo duas ou trés
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ordens de grandeza menor que a troca por convecgao natural (mesmo supondo a
emissividade do tubo maxima e unitaria). No entanto, as trocas com o ambiente por
conveccao se mostraram significativas comparativamente a entalpia trocada entre os

fluidos, devido ao tamanho reduzido do aparelho usado.

Tabela 3 - Dados para célculo de hcony (S€¢a0 de resfriamento)

Ensaio Vazado (m3h) T,(°C) T (°C) Ts (°C)

1 0,5 25,5 8,8 10,0
2 0,5 25,5 8,8 9,7
3 0,5 25,5 6,5 7,8
4 0,5 25,5 11,2 12,4
5 1,0 25,5 8,0 8,7
6 1,0 25,5 5,7 6,6
7 1,0 25,5 10,6 11,4
8 1,0 25,5 8,2 9,1
9 15 25,5 7,8 8,3
10 15 25,5 5,5 6,2
11 15 25,5 10,4 11,1
12 15 25,5 7,9 8,6
13 2,0 25,5 1,7 8,3
14 2,0 25,5 5,3 5,9
15 2,0 25,5 10,2 10,8
16 2,0 25,5 7,9 8,5
17 2,5 25,5 7,6 8,2
18 2,5 25,5 5,2 5,8
19 2,5 25,5 10,1 10,7
20 2,5 25,5 7,8 8,4
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Tabela 4 - Dados para célculo de hcony (s€G80 de aquecimento)

Ensaio Vazdo (m3h) T,(°C) T.(°C) Ts(°C)

1 0,5 17,9 66,8 66,4
2 0,5 17,9 87,3 86,9
3 0,5 19,5 78,0 77,6
4 1,0 17,9 67,3 67,0
5 1,0 17,9 92,1 91,6
6 1,0 19,5 80,0 80,4
7 15 17,9 67,9 67,6
8 15 17,9 90,0 89,7
9 15 19,5 78,6 78,3
10 2,0 17,9 68,2 67,9
11 2,0 17,9 89,7 89,3
12 2,0 19,5 83,4 83,1
13 2,5 17,9 70,4 70,0
14 2,5 17,9 89,6 89,3
15 2,5 19,5 79,3 79,0

6.2 Dados obtidos nos ensaios

As Figuras 12 a 14 apresentam os perfis experimentais de temperatura obtidos para
a agua, a CMC e a glicerina, respectivamente. E possivel observar os saltos térmicos
pronunciados nos primeiros grampos de cada secdo (aquecimento e resfriamento), e
também a queda de temperatura no tubo de retengédo — indicando que o isolamento térmico
nao é eficiente e, como considerado na modelagem, ocorrem perdas ao ambiente mesmo
nessa etapa do processo. As tabelas 5 a 7 mostram ainda dados complementares dos

ensaios.
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Figura 12 - Temperaturas na linha do produto (dgua)
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Figura 13 - Temperaturas na linha do produto (CMC)
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Ensaios com o trocador bitubular - glicerina
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Figura 14 - Temperaturas na linha do produto (glicerina)

Tabela 5 - Dados para calculo dos coeficientes (agua)

. ~ o Aquecimento Resfriamento
Ensaio Vazéo (L/h) T,(°C) T.(°C) Te(°C) To(°C) T (°C)
1 10,0 18,0 72,6 72,3 6,9 7,3
2 20,0 18,0 73,7 73,2 7,4 8,0
3 30,0 18,1 76,3 75,6 6,5 7,5
4 40,0 17,9 73,3 72,4 8,7 9,7
5 50,0 18,0 75,7 74,6 7,0 8,4
6 10,0 18,2 83,1 82,7 5,6 6,2
7 20,0 18,3 92,5 91,6 7,8 8,6
8 30,0 18,2 83,4 82,6 8,3 9,3
9 40,0 18,2 82,7 81,6 7,1 8,3
10 50,0 18,2 715 70,5 7,1 8,3
11 10,0 18,0 87,9 87,4 3,2 3,7
12 20,0 17,8 92,3 91,6 5,0 5,8
13 30,0 18,0 84,8 83,9 6,2 7,2
14 40,0 17,9 76,7 75,8 6,2 7,2
15 50,0 18,0 88,4 87,0 7,0 8,4
16 10,0 18,6 112,0 111,3 3,1 3,7
17 20,0 18,4 108,6 107,7 3,8 4,7
18 30,0 18,5 104,2 103,0 55 6,6
19 40,0 18,2 93,2 92,0 54 6,7

20 50,0 18,4 101,0 99,3 6,5 7,2




Tabela 6 - Dados para calculo dos coeficientes (CMC)

. ~ o Aquecimento Resfriamento
Ensaio Vazéo (L/h) T,(°C) To(°C) T.(°C) To(°C) T (°C)
1 10,0 21,4 78,5 78,1 4,0 4,4
2 20,0 21,2 80,5 79,9 4.4 5,2
3 30,0 21,0 81,3 80,6 5,6 6,3
4 40,0 21,3 85,4 84,5 6,5 7,4
5 50,0 21,2 82,2 81,2 5,6 6,5
6 10,0 22,4 97,3 96,7 3,9 4,4
7 20,0 22,2 97,3 96,5 4,1 4,8
8 30,0 24,0 96,0 95,1 4,8 5,8
9 40,0 22,5 89,6 88,6 6,3 7,3
10 50,0 22,2 97,7 96,3 55 6,6
11 10,0 19,4 83,6 83,2 54 6,0
12 20,0 19,2 81,0 80,4 57 6,3
13 30,0 19,4 83,0 82,2 6,9 7,7
14 40,0 19,2 78,6 77,8 6,4 7,3
15 50,0 19,6 85,7 84,6 7,1 8,1
16 10,0 20,2 107,9 107,2 53 57
17 20,0 19,8 106,9 106,0 5,2 6,0
18 30,0 19,8 101,1 100,1 5,8 6,8
19 40,0 20,1 103,1 101,7 7,5 8,6
20 50,0 19,7 100,5 99,1 6,8 8,1

Tabela 7 - Dados para célculo dos coeficientes (glicerina)

. ~ o Aguecimento Resfriamento
Ensaio Vazao (L/h) T, (°C) To(°C) T+ (°C) Te(°C) T.(°C)
1 10,0 21,4 90,9 90,4 54 5,9
2 20,0 21,2 88,8 88,2 5,6 6,2
3 30,0 21,2 91,3 90,5 6,1 6,8
4 40,0 21,4 88,4 87,5 5,9 6,5
5 50,0 20,8 83,2 82,4 57 6,5
6 10,0 21,3 104,2 103,6 53 5,8
7 20,0 21,2 90,6 89,9 50 5,6
8 30,0 21,3 97,9 96,9 57 6,3
9 40,0 21,3 95,2 94,1 5,6 6,4
10 50,0 21,3 92,2 91,2 5,6 6,3
11 10,0 21,6 104,2 103,6 55 6,0
12 20,0 21,5 104,3 103,5 4,8 55
13 30,0 21,4 98,6 97,5 6,1 6,8
14 40,0 21,6 104,7 103,6 5,6 6,5
15 50,0 21,4 102,0 100,7 57 6,6
16 10,0 21,7 106,1 105,5 57 6,2
17 20,0 21,6 105,5 104,5 6,0 6,6
18 30,0 21,6 99,9 99,0 5,9 6,6
19 40,0 21,6 98,0 97,0 57 6,5

20 50,0 21,6 92,1 91,0 5,6 6,2




6.3 Ajuste dos parametros

Os coeficientes a e b foram obtidos com os dados das Tabelas 5 a 7 segundo
0 método ilustrado na Figura 7 para o produto em cada secdo, e também para
ambas as secdes (Tabela 8). A hipétese simplificadora adotada € vélida, pois 0s
valores obtidos sédo proximos entre os dois métodos de estimativa da resisténcia no
anulo (Colburn e 1/h, = 0) e semelhantes entre as secdes — excegdo feita a agua.
Uma possivel causa desse comportamento ndo esperado é a abrangéncia dos
dados, pois para a 4gua escoando como produto foram observados regimes tanto

turbulento quanto laminar e de transigcao.

Pode-se notar também que os coeficientes da mistura glicerina-agua sao
diferentes dos da equacéo de Colburn (apesar do fluido em questéo ser Newtoniano)
devido ao fato do escoamento observado ter sido laminar e n&o turbulento. Os
coeficientes encontrados permitem calculos com erros no geral da ordem que 15%;
como pode-se observar pelos diagramas de paridade (Figuras 15 a 17). Ainda, os
desvios para a solugdo de CMC sao maiores que os da glicerina; esse fato pode ser

devido ao seu comportamento pseudopléstico.

Tabela 8 - Resultados para todas as se¢des e produtos

h, estimado por Colburn Simplificagdo: 1/h, =0

Produto Coef. Aquec. Resf. Total Aquec. Resf. Total
. a 1,61E-05 3,72E-05 2,92E-05 5,11E-05 2,12E-04 1,02E-04

Agua b 1,58 1,51 1,52 1,32 1,27 1,35

CMC 1% a 0,100 0,100 0,110 0,103 0,107 0,113

b 0,510 0,604 0,516 0,496 0,562 0,500

Glicerina a 0,105 0,105 0,127 0,111 0,110 0,130

80% b 0,508 0,525 0,480 0,492 0,506 0,470
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Diagrama de paridade: agua-1/h, =0
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Figura 15 - Diagrama de paridade para a agua (ambas as sec¢des)
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Figura 16 - Diagrama de paridade para a CMC (ambas as sec¢des)
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Diagrama de paridade: glicerina -1/h, =0
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Figura 17 - Diagrama de paridade para a glicerina (ambas as se¢des)

6.4 Comparacéo com a literatura

Os valores obtidos para os numeros de Nusselt experimentalmente com as
correlagdes anteriores foram comparados com os valores previstos pela equacao 29
para os trés fluidos (Figuras 18 a 20). Para a agua, a diferenca entre os valores
experimentais e da literatura € menor para baixas vazdes, mas cresce com o nimero
de Reynolds — novamente, para a agua como fluido produto foi observado regime
turbulento em alguns ensaios; isso é refor¢cado pelos valores maiores de Nu para Re
mais elevados. Para a glicerina, os valores obtidos sdo semelhantes aqueles
calculados pela equacao 29. Para a CMC, os valores teoricos sao intermediarios aos

das secOes de aquecimento e resfriamento.

42



Re x Nu: agua
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Figura 18 - Valores exp. e da literatura para Nu (agua)
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Figura 19 - Valores exp. e da literatura para Nu (CMC)
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Re x Nu: glicerina
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Figura 20 - Valores exp. e da literatura para Nu (glicerina)

6.5 Revisdes dos ajustes dos coeficientes

Os parametros também foram calculados para a equacao semi-empirica que
considera a diferenca entre as viscosidades (equacdo 13) — a equacdo de Colburn
foi usada para estimar o coeficiente da utilidade no calculo de T,,. Os resultados da
Tabela 9 sédo no geral semelhantes aos da Tabela 8. No entanto, os diagramas de
paridade (Figuras 21 a 23) ndo mostram um ajuste melhor para a CMC, e os pontos
do diagrama para a agua e a glicerina estdo mais dispersos em relacdo aos
diagramas anteriores. Essa discrepancia pode indicar que o efeito da diferenca entre
as viscosidades ¢é significativo para fluidos Newtonianos, mais que para
pseudoplasticos — porém, se esse fosse o caso, a Figura 20 deveria apresentar uma
diferenca maior entre 0os pontos experimentais e aqueles previstos pela equacéao 29.
O efeito observado, entdo, nas Figuras 21 a 23 também pode ser um resultado de
uma temperatura de parede errada — os valores dos coeficientes convectivos para o

célculo de T,, podem estar imprecisos, sujeitos a erros de medi¢cdes e aproximacdes.
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Tabela 9 - Resultados para todas as secdes e produtos (considerando diferenca de viscosidades)

h, estimado por Colburn

Simplificagcéo: 1/h, =0

Produto Coef. Aguec. Resf. Total Aquec. Resf. Total
A a 1,37E-05 3,26E-05 2,66E-05 4,44E-05 1,84E-04 2,06E-04
ua
J b 1,59 1,53 1,53 1,33 1,29 2,03
a 0,0957 0,100 0,107 0,0980 0,107 0,110
CMC 1%
b 0,517 0,605 0,520 0,503 0,563 0,504
Glicerina a 0,0970 0,103 0,176 0,102 0,109 0,180
80% b 0,492 0,530 0,404 0,477 0,511 0,392
Diagrama de paridade: dgua-1/h, =0
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8000 | Nu = 0,000206.Re*%.Pr/3(u/wm,)>™
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©
£ 5000
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Figura 21 - Diagrama de paridade para a agua (ambas as se¢0es - viscosidades)
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Diagrama de paridade: CMC-1/h,=0
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Figura 22 - Diagrama de paridade para a CMC (ambas as se¢des - viscosidades)
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Figura 23 - Diagrama de paridade para a glicerina (ambas as sec¢des - viscosidades)

Os parametros a e b também foram obtidos individualmente para as se¢des
de aquecimento e resfriamento, para os trés fluidos (Tabelas 10 e 11). Novamente,
os resultados ndo diferem muito dos apresentados anteriormente na Tabela 8. E

possivel perceber uma dispersdo menor dos pontos no diagrama para cada um dos
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trés fluidos (Figuras 24 a 29) — mas ndo ha diferenca significativa entre fixar um ou
outro parametro. E, como nos casos anteriores, a hipétese de desprezar a
resisténcia da utilidade na transferéncia de calor € razoavel, pois os valores dos

parametros para cada uma das situacfes é semelhante.

Tabela 10 - Resultados para todas as se¢des e produtos (parAmetros a individuais)

h, estimado  Simplificagc&o:

Produto Coef.
por Colburn 1/h,=0
EW 2,71E-05 2,83E-05
Agua Arest 3,41E-05 3,18E-05
b 1,52 1,50
Aaq 0,0939 0,0979
CMC 1% st 0,141 0,137
b 0,526 0,507
Aaq 0,122 0,126
Glicerina 80% Arest 0,132 0,134
b 0,481 0,470

Tabela 11 - Resultados para todas as sec¢8es e produtos (pardmetros b individuais)

h, estimado  Simplificacéo:

Produto Coef.
por Colburn l/h,=0
Aaq 2,94E-05 1,38E-04
Agua Dag 1,51 1,31
Drest 1,54 1,33
Aaq 0,112 0,106
CMC 1% bag 0,487 0,490
Drest 0,578 0,566
Aaq 0,118 0,116
Glicerina 80% Dag 0,487 0,483
Drest 0,502 0,496
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Diagrama de paridade: agua - 1/h, =0
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Figura 24 - Diagrama de paridade para a agua (ambas as se¢8es — parametro a individual)
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Figura 25 - Diagrama de paridade para a 4gua (ambas as se¢des — parametro b individual)
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Figura 26 - Diagrama de paridade para a CMC (ambas as se¢des — paradmetro a individual)
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Figura 27 - Diagrama de paridade para a CMC (ambas as se¢des — parametro b individual)
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Diagrama de paridade: glicerina -1/h,=0
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Figura 28 - Diagrama de paridade para a glicerina (ambas as se¢des — parametro a individual)
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Figura 29 - Diagrama de paridade para a glicerina (ambas as se¢des — parametro b individual)

6.6 Resultados e validacdo do modelo
O modelo desenvolvido na sec¢ao 5 foi validado através de ensaios com CMC
e glicerina (Tabelas 12 e 13 respectivamente). O valor do parametro empirico Uperga

foi ajustado tal que fosse minimo o erro quadratico entre a diferenca de entalpia da
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equacao 1 para o fluido no tubo de retencao e o calor calculado. Os valores obtidos
foram 84,4 W/K.m2 para a CMC e 51,8 W/K.m2 para a glicerina.

Tabela 12 — Dados da CMC para validagdo do modelo

Ensaio Vazio (L/h) T. (°C Aguecimento Resfriamento
nsaio Vazao (L) Te(O) "1 eq) 1.(0) T.O) T.(0)
1 10,0 25,9 94,6 93,7 53 6,2
2 20,0 25,9 97,8 96,4 5,0 6,6
3 30,0 25,9 96,0 94,3 57 7,4
4 40,0 25,9 93,4 91,6 51 7,0
5 50,0 25,9 93,1 91,1 51 7,1
6 10,0 25,9 101,7 100,8 4,5 55
7 20,0 25,9 98,5 97,1 4,9 6,2
8 30,0 25,9 100,9 99,1 53 7,1
9 40,0 25,9 100,5 98,5 5,8 7,9
10 50,0 25,9 100,0 97,7 55 7,7

Tabela 13 - Dados da glicerina para validacdo do modelo

Ensaio Vazdo (L/h) T. (°C Aquecimento Resfriamento

M T 1o 19 19 19
1 10,0 25,9 101,3  100,4 52 6,0
2 20,0 25,9 105,7  104,3 52 6,5
3 30,0 25,9 102,6 ~ 100,9 51 6,5
4 40,0 25,9 1039  102,0 53 6,9
5 50,0 25,9 101,9 99,9 6,0 7,2
6 10,0 25,9 86,6 85,9 55 6,3
7 20,0 25,9 95,2 94,0 6,0 7,0
8 30,0 25,9 89,3 87,9 5,6 6,8
9 40,0 25,9 94,6 92,9 55 6,9
10 50,0 25,9 92,3 90,5 5,6 7,1

As Figuras 30 a 34 mostram o perfil de temperaturas teérico previsto pelo
modelo para cada vazao, bem como as medidas experimentais da temperatura da
CMC. E possivel observar que o modelo subestima as trocas de calor entre os
fluidos de utilidade e produto — este Ultimo atinge temperaturas maiores no
aguecimento e menores no resfriamento que o previsto. Também destaca-se a

leitura do quarto termopar, por vezes incoerente com as demais. No entanto, o
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comportamento observado € reproduzido pelo modelo

especialmente para vazées menores de produto.

satisfatoriamente,

Perfis de temp.: CMC, 10 L/h
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Figura 30 - Perfis de temp. tedrico e experimental para CMC a 10 L/h
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Figura 31 - Perfis de temp. tedrico e experimental para CMC a 20 L/h
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Perfis de temp.: CMC, 30 L/h
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Figura 32 - Perfis de temp. tedrico e experimental para CMC a 30 L/h
Perfis de temp.: CMC, 40 L/h

90

80
® 70
= 60
£ 5o ~ \ N\
T .0 / N
g 30 ~——
= 20 ! \=-

10

O T T T T 1

0 5 10 15 20 25

Posi¢do no pasteurizador (m)

e—=Modelo =fll=Experimental

Figura 33 - Perfis de temp. teérico e experimental para CMC a 40 L/h
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Perfis de temp.: CMC, 50 L/h

>

v —\
~ AN

A
AN

T T T 1

0 5 10 15 20 25
Posi¢do no pasteurizador (m)

o

N

Temperatura (°C)
w b U1 O
o O
NN

~

=
o

o

Modelo =li=Experimental

Figura 34 - Perfis de temp. tedrico e experimental para CMC a 50 L/h

As Figuras 35 a 39 mostram o perfil de temperaturas teérico previsto pelo
modelo para cada vazao, bem como as medidas experimentais da temperatura da
glicerina. As temperaturas previstas pelo modelo se aproximam mais das medidas
do que no caso da CMC; mas de maneira semelhante o perfil tedrico se distancia da

curva experimental a medida que a vazao aumenta.
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Figura 35 - Perfis de temp. tedrico e experimental para glicerina a 10 L/h
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Figura 36 - Perfis de temp. tedrico e experimental para glicerina a 20 L/h
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Perfis de temp.: glicerina, 30 L/h
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Figura 37 - Perfis de temp. tedrico e experimental para glicerina a 30 L/h
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Figura 38 - Perfis de temp. tedrico e experimental para glicerina a 40 L/h
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Figura 39 - Perfis de temp. teérico e experimental para glicerina a 50 L/h

6.7 Letalidade

Com a temperatura calculada ponto a ponto pelo modelo, podemos estimar a
letalidade integrada do processo. As Figuras 40 a 44 apresentam a funcao letalidade
em funcéo do tempo para a CMC, e a Tabela 14 mostra a letalidade integrada para

cada vazao e se¢do do equipamento — a integracdo numeérica se deu pelo método

dos trapézios.

Letalidade

Letalidade: CMC, 10 L/h
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Figura 40 - Funcéo letalidade calculada para CMC a 10 L/h
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Figura 41 - Funcéo letalidade calculada para CMC a 20 L/h
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Figura 42 - Funcdo letalidade calculada para CMC a 30 L/h
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Letalidade: CMC, 40 L/h

6
5 \
4
§ [\
23
: [\
3
2 [\
O 1 T T T 1
0 5 10 15 20 25
Tempo (s)
Figura 43 - Funcéo letalidade calculada para CMC a 40 L/h
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Figura 44 - Funcdo letalidade calculada para CMC a 50 L/h
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Tabela 14 - Letalidade integrada por vazao e se¢édo (CMC)

Vazao Tref Aguecimento Retencdao Resfriamento Total

(L/h) (OC) I:Tref (3) % I:Tref (S) % I:Tref (S) % I:Tref (S) %

10,0 65,1 12722,3 72,5% 4816,9 27,5% 0,6 0,0% 17539,9 100%
20,0 72,1 151,2 50,7% 146,7 492% 04 0,1% 298,4 100%
30,0 67,7 16,5 36,2% 28,8 629% 04 0,9% 45,7  100%
40,0 64,1 58 303% 13,0 675% 04 2,1% 19,2 100%
50,0 65,6 33 247% 8,7 64,6% 1,4 10,7% 13,5 100%

Conforme pode ser observado, a letalidade cai fortemente com o aumento da
vazdo, 0 que € esperado devido ao menor tempo de residéncia do fluido no
equipamento para vazbes maiores. Os altos valores observados da letalidade
integrada para a vazdo de 10 L/h é resultado da vazdo baixa e da queda
pronunciada de temperatura no tubo de retencdo. Também podemos constatar que
a secdo de aquecimento contribui com importante parcela da destruicdo dos
microrganismos ou enzimas ainda durante a elevacdo da temperatura do fluido a

temperatura letal; esse efeito € maior para vazdes menores.

As Figuras 45 a 49 apresentam a funcgéo letalidade em func&o do tempo para
a glicerina, e a Tabela 15 mostra a letalidade integrada para cada vazéo e sec¢éo do

equipamento.
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Figura 45 - Funcéo letalidade calculada para glicerina a 10 L/h
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Figura 46 - Funcéo letalidade calculada para glicerina a 20 L/h
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Figura 47 - Funcéo letalidade calculada para glicerina a 30 L/h
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Figura 48 - Funcéo letalidade calculada para glicerina a 40 L/h
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Figura 49 - Funcéo letalidade calculada para glicerina a 50 L/h
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Tabela 15 - Letalidade integrada por vazao e secdo (glicerina)

Vazao Tref Aguecimento Retencdao Resfriamento Total
(L/h) (OC) I:Tref (S) % I:Tref (S) % I:Tref (S) % I:Tref (S) %
10,0 64,2 2826,6 69,4% 1242,7 30,5% 0,8 0,0% 4070,1 100%
20,0 72,5 85,1 46,8% 96,2 52,9% 0,5 0,3% 181,8 100%
30,0 66,2 13,3 350% 24,2 63,6% 0,5 1,4% 38,0 100%
40,0 67,1 5,9 295% 13,7 68,1% 0,5 24% 20,1 100%
50,0 63,7 3,4 25,6% 8,7 65,6% 1,2 88% 13,3 100%

Novamente, a letalidade do processo depende fortemente da vazéo do fluido
produto, e a secdo de aquecimento contribui notavelmente para a destruicdo dos
microrganismos; esse efeito é acentuado em baixas vazdes. A letalidade integrada
calculada para a vazao de 10 L/h se deve novamente a baixa vazao e a queda de
temperatura no tubo de retencdo devido as trocas com o ambiente (apesar do

iIsolamento).

7. CONCLUSOES

As trocas de calor entre o equipamento e o ambiente foram estimadas através
da determinacdo dos coeficientes de conveccdo natural em cada secdo do
equipamento. Os valores encontrados foram 13,7 W/K.m2 e 23,8 W/K.m? para a
secdo de aquecimento e resfriamento, respectivamente — esses valores foram
utilizados para calculo posterior dos coeficientes do produto. A troca liquida de calor

por radiacdo se mostrou desprezivel.

Os parametros obtidos para a equacéo semi-empirica Nu=aRePr® permitem
relacionar a transferéncia de calor com as caracteristicas do escoamento e as
propriedades do fluido. Os ajustes dos dados que minimizaram o erro quadrético
entre valores tedricos e experimentais sdo Nu=0,000102Re*°pr*3

Nu=0,130Re’*°Pr*® para a glicerina e Nu=0,113Re***Pr'® para a CMC. Essas

para a agua,

expressdes sao simples e praticas e permitem estimar as taxas de troca de calor

para fluidos escoando em regime laminar com erros inferiores a 15%.

Os valores para a glicerina e a CMC estdo de acordo com previsdes da
literatura; a 4gua, sendo pouco viscosa, apresentou escoamento turbulento, o que

comprometeu o0 ajuste. Tentativas exploradas no sentido de aprimorar o ajuste e
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reduzir os erros (incluir efeito da viscosidade parede ou separar parametros por
secdo) nao resultaram em melhoria significativa na dispersdo dos pontos nos

diagramas de paridade.

O modelo matemético apresentado permite estimar as temperaturas durante o
tratamento térmico em um dado ponto do pasteurizador — a menor diferenca é
observada para a glicerina e no inicio ou fim das se¢des de aquecimento e
resfriamento. O isolante do tubo de retencdo nédo impede a queda de temperatura,

portanto considerar as perdas de calor ao ambiente se mostrou necessario.

Por fim, verificou-se que a letalidade do processo depende fortemente da
vazédo do fluido produto — um menor tempo de residéncia no aparelho acarreta em
uma menor destruicdo de microrganismos. A secdo de aquecimento contribui

significativamente na letalidade, principalmente em vazdes baixas.

Dessa forma, os resultados do trabalho permitem estimar e avaliar condigdes
e resultados de tratamentos térmicos continuos aplicados a liquidos viscosos

escoando em regime laminar, com bom ajuste aos dados experimentais.
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