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RESUMO

Neste trabalho grocurou-se déterminar experimental
mente coefiqigntes globaiszde transferencia de calor para a
evaporagao de leite em um evaporador de éelichla descendente,
escala de laboratdrio. Verificou-se a §a11dade para leite dé
modelos matematicos relatados na literatura pPara a evapora-
g¢ao de agua e agua do mar, neste tipo de equipamento.

; ﬁtilizou—se um evaporador constituido de um dnico
tubo de 2,54 x 10”2 m de diimetro nominal e 9,7 x 10~ ! m de
~altura. O sistema de alimentagao permitia ao leite escoar so
bre a superficie externa do tubo, e a pelicula de leite era
totalmente visivel com a finalidade de se detectar desconti
nuidadeé, formagao de espuma e depositos na mesma. O aqueci;
mento era obtido com vapor condensag;e'no.interior do tubo.

Os d#dos experimentais foraonbtidos para as se-
guintes faixas de valores das variaveis:- numero de Reynolds
de 210 & 1130; nimero de Prandtl de 8 3 15; temperatura de e
vaporagéo\de 37,0 & 54,2 oC; diferenga de temperacura entre
O0 meio de aquecimento e o meio evaporante de 3,7 3 6,2 eC;
teor de sdlidos totais do leite 10,30 3 22,03% e razdo de s
lidos gordurosos dc leite para sélidos totais de 0,10 & 0,25.

'~ 0s resultados obtidos concordam satisfatoriamente
com oS8 valores previstos por Dukler em sua analise mateméti

ca do fenomeno, apzesentando um desvio da ordem de 40-50% pa



ra mais dos valores obtidos por Chun, que tgabalhou com agua
destilada em um aparelho de escala de laboratorio, e um des-
vio da ordem de 50% para menos dos valores obtidos por Kroll,
que trabalhou com agua do mar em um e{raporadgr a escala pilo-

to. ’ \
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SUMMARY

Experiments were carried out Ep determine on labo-
ratory scale thefglobal heat £ransfer cocefficients of milk
evaporation in aifalling film evaporator.

The 3pplicability of mathematical models, reported
15 the literature for the evaporation of distilled and ‘sea
water, to the milk, was stablished using the above type of
"é’cjuipment .

An evaporator coﬁsisting of one tube only with
2,54 x 10'2 m nominal diameter and 9,7 x 10“1 m height was
employed. The feeding system made possible the obtention of
a uniform milk film on the ogtside pf the tube, the film
being completely wvisible, which perﬁited the detecﬁion of
any discontinuities, fqrmation of froth and deposits. The _
heating was obtained by steam condeﬂsing in éhe interior of
the tube.

Experimental data were obtained for the following;
values of variables:- Reynolds number 210 - 1130; Prandtl
number 8 - 16; evaporation temperature 37,0 54,2 9C temperg?
ture diference between the heating_@nd evaporation medium
3,7 - 6,2 °C; total solids content}of the milk 10,30 -22,03%;
the ratio between fat and total solids 0,10 - 0,25.

The results obtained agreed satisfactorily with

the values predicted by Dukler in his mathematical analysis
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of the phenomenon. There was a deviation of the order of 40-

50% above- the values obtained by Chun who worked with destilled
water using a laboratory apparatus, and a deviation of the
order of 50% below the values obtained by Kroll who worked-

with sea water employing a pilot plant evaporator.

1
i

1

iv



B Ot =

=

Pr

o]

-NOMENCLATURA

constante numérica

condensaao *ecececcctctcctcsctcstccsacscacse (Kg/8)
calor especifico a pressio constante ... (cal/gr s)
conteiido de s31idos gordurosos do leite ceeee (%)
aceleragao da gravidade .cceeceeessecesnoee.. (m/s2)

coeficiente de transferéncia de calor convecti-
vo ‘..'......Q.....0..;.0........... (Kcal/s m2 QC)

calor latente de evaporagao ( condensagdo ) .....
........‘..'...'................"'.... (Kcal/xg 9c)

condutividade termica ceeceeccecocesas. (Kcal/s m @C)
comprimento do tubo de ago Inoxidavel ....... (m)
conteiido de sdlidos nio gordurosos do leite . ( & )
expoente numérico

relagao entre sdlidos gordurosos e sdlidos nio gor-
durosos do leite ceeccccccssccccace (adimensional)

nimero de Prandtl (cP M /K) <...... {(adimensional)
vazao do produto teecctcececacsctencrcacasee (Kg/8)
;ﬁmero de‘Reynoldé (4 F'//u ) «ee.. .{adimensional)
e (m)
conteildo de sdlidos totais do leite ......... ($)
températura ®eccececscccrcrccscasssssacccces ( OC )

coeficiente global de transferéncia de calor ......

‘.........‘.‘..........O........t‘.. (Kcal/s m2 QC)

contelido de 3gua dO 1eite sueeveeroeoeenennnn. ( %)
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Tndices:-
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x
vazao massica de produto por unidade de comprimento
de perimeto molhado *eccccectcccscccaccasce (Kg/s m)

diferenga

diferenga de temperatura, entre o meio de aquecimen
to e 0 meio evaqorante *tsecscccccsscssccsas ( 9C )

espessura da peiIcula ceccecseccscccscccccecs (M)
eépéssura do tubb de ago inoxidévelv......... (m)
viscosidade dindmica Ceetcteccecencseceas (Kg/s m)
viscosidade cinematica ceeeeeeececococeneen. (mz/s)
densidade t.ieieeeceircriceccconcacccccnannas (Kg/m3)
tensio Superficial ...c.cceccccccccccccceeas (Kg/sz)
(xkiz g /M2y 13

grupo numérico definido na Tabela III e IV

propriedade do ago inoxidavel
evaporagao

propriedade fisica avaliada a temperatura da pelicg
la de 1liquido ‘

transig3o entre regime laminar e regime ondulado
propriedade da pelicula de leite

valor medio

avaliado pela teoria de Nusselt

transigao entre regime ondulado e regime turbulento
vapor de aquecimento

propriedade local -
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valores a x = 0
~ pelicula condensante

pelicula evaporante
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INTRODUGCAO

A evaporagao & uma das operagaei unitarias mais im-
portantes no processamento de alimentos. Ela consiste na remo-
¢ao de parte da ééua do produto por geragao de uma fase vapor,
de modo a se obter um produto mais concentrado, o qual resulta
ser mais econdmico e pridtico de se embaiar, transportar ou so-
frer novas etapas de prdcessamento. A evaporagao &€ frequente-
méite empregada na indistria de agucar, de sucos de frutas, def
leite, atraves do uso de diferentes tipos de evaporadores.

A evaporagao de alimentos liquidos tem cada vez mais
se firmado, desde a sua 1ntrodp¢50 no processamento de alimen-
tos, como uma das operacgoes dg concentragao de alimentos mais
importantes de que dispoem a ﬁecnologia moderna. Oﬂtras opéra—
goes de concentragao de alimentos tem sido propostas até
hoje,‘mas niao consequiram deslocar aievaporaggo, quer seja por
questoes de ordem pritica, quer seja}por.questGes de ordem eco
nomica. No que se refeve a questoes de gualidade do produto
concentradé; .0 aperfeigoamento dos evaporadores tem permitido
a concorrencia da evaporagao com outros processos, fazendo com
que a evaporagao seja hoje uma oper?qéo de uso crescente e
franco desenvolvimento. Avangos em outras areas tecnoldgicas
tem permitido automatizar o funcionamento dos evaporadores, me
diante a medigao continua da concentragio do produto e -

programaqao de linhas completas com controle por computador,
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O que tem contribuido para que a evaporagao seja uma operacao'

atual e moderna. A evaporagao, como tal, & uma operagao que
pode ser a etapa final'ou uma etapa intermediaria de‘um pro-
cessamento, segundo o produto processado; por outro lado o e
" vaporador é uma unidade de multi-propoéi&o que em geral numa
industria pode se# utilizado em diferentes processos, particu
larmente na indastria de laticinios.

Na 1ndﬁstria’de leite‘éla e uﬁa das etapas fundamen

tais do processamento de diversos produtos tais como:- leite

evaporado, leite condensado, doce de leite e leite em po, bem

2 2

como no processamento de sub~produtos como soro de queijo e
caseinatos. No processamento de leite em pd & pratica comum
na indistria, se concentrar o leite até valores da ordem de
44% de sOlidos totais,introdizindé-o aseguir no secador por a
tomizagao (Hall e Hedrick, 1971).
| Na evaporag¢ao, como em quaiquer outra opéragéo uni-
téria, dentro de um processo industr;al é objetivo permanente. -
aumentar a produtividade dos equipaméntos, diminuindo-se o
custo e mantendo-se ou melhorando-se'a qualidade do produto. ‘
Em particuiar para o p:océssamento de leite em pd, um dos ca-
minhos par; se alcangar tais objetivos é o de se evaporar o(
leite até uma concentragao superior a 44% de sdlidos totais;
desse modo conseguir-se-ia aumentar |a produtividade e dimi-
nuir o custo operacional das instalacgoes de evaporagao e se-

cagem de leite.
Nas indistrias de leite em pd tem-se difundido nos

Gltimos anos o uso dos evaporadores de pelicula descendente,



para os quais a concentragao final do produto &, entre outras
coisas, funcao da otimizagao do projeto dos mesmos. Para o
projeto de evaporadores e importante se conhecer entre outras
coisag'os coeficientes globais de transferéncia de calor ou
0s coeficientes de pelicula de transfer&ncia-ue calor, princi
palmente para a fase de produto; No sentido de obter tais coe

ficientes temos dirigido o presente trabalho.



OBJETIVOS

O objetivo desteltrabalho consistiﬁ em obter dados
qﬁe nos permitam calcular éoeficientes globais de transferéen -
cia de calor e avaliar coeficientes peliculateﬁ de transferen-
cia de calor para o caso dé leite em evaporadores de‘ pelicula
descendente. As variaveis consideradas dentro dé estudo sao:-
numero de Reynolds da pelicula de produto, a temperatura de e
vapofaq&o, a concentragao de sGlidos totais, a relagdo de sOli
dos gordurosos para sdlidos totais e a diferenga de temperatu-
Xa entre o meio de aquecimento e o meio em evaporacgao.

A seguir tentou-se correlacionar os dados obtidos -
com teorias ja formuladas para o caso de evaporagao de agua em
peligula descendente e verificar a sua aplicabilidade e valida
de para o caso de evaporagao de leite. ot

Para.as;determinaQGes experiméntais foi construido
um evaporadar de pelicula descendente, em escala de laboratd -
rio que permitia fazer as determinagoes das variiveis acima -
mencionadas bem como permitia também a observagiao visual da pe
licula de produto crm o fim de determinar a perfeita formagao
da pelfcula a parti. do ponto inicial proposto, bem como obser
var a formagao ou existéncia de incrustagdes na superficie de
aquecimento e também a ebuligiao e formagao de espuma e  bolhas

por parte do produto.
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REVISAO BIBLIOGRAFICA

Conceitos Gerais

\
:’

Os evaporadores utilizados pelas indistrias de ali-
mentos podem-se classificar de um modo_geral em evaporadores
de calandria vertical, evaporadores de;calandria horizontal.
Os de calandria verticai subdividem-se em:- evaporadores - de
Fubos curtos e evaporadores de tubos longos, estes ultimos ;
subdividem-se em evaporadorés de circulagao natural de produ
to e evaporadores de circulagao forgada de produto. Os evapo
radores de circulagao natural subdividem-se em evaporadores
de circulagao ascendente (pelgcula ascendente) e evaporadores
de circulagao descendente (pélicula'descendente),(éharm,l963;
McCabe & Smith, 1967). Outros tipos @e evaporadores sao os de
peliéula agitada e os de pelicula deigada, déntre os quais os
principais pcderiam ser os evaporado*es tipo "LUWA", evapora-
dores de serpentina rrtatodria, evapo;adores tipo "CentriJ
Therm” e e&aporadores a placas. |

Dos tipos de evaporadores acima mencionados o evapé
rador de tubos longos de pelicula d;scendente € um dos tipos
que tem vindo ganhando grande popularidade nos Estados Unidos
da América do Norte e Europa, (Hall & Hedrick, 1971); (Tressler
& Joslyn, 1961). Este tipo de evaporador & largamente utiliza

do pela induastria lictea, bem como por outros ramos da indiis-



trializagao de alimentos. )

~0 principio de funcionamento do evaporador de peli-
cula descendente consiste em uma pelicula de produto que es
coa por agao da graVidéde pelavsuperficie interna de um tubo.
O calor necessérip para aquecer o produto e evaporar a égua
do mesmo e fornec&do em geral por vapor gque condensa na super
ficie externa deste tubo. O produtoc enq.anto escoa é aquécido
e utiliza parte do calor fornecido pelc vapor para a evapora

¢ao de parte da agua. O evaporado produzido pode circular em

forma corrente ou contra-corrente segundo o tipo de evapora

2 <

dor, em relagao a pelicula do fluido em concentragao.

As partes essenciais de um evaporador de pelicula
descendente sao:~ um trocador de calor, um distribuidor de
liquido, um separador liquido-vapor e conexoes, (Lindsey,1953).
As partes acessbrias sao:- sistema de pré-tratamento e alimen
tagao do fluido, sistema de condensagio de evaporaéo e produs
¢ao de vacuo. :

Um dos itens importantes p%ra se conseguir um bom
funcionamento destes evaporadores é Ler uma boa distribuiqaq
do liquidq sobre a su.erficie dos tubos, para o que se usam
na préticaxdiferentes métodos. Um deles consiste no uso dg
placas perfuradas sobre o topo final dos tubos; um segundo m§
todo, utiliza uma pega de forma geométrica especial que € in
serida no topo-do tubo; outro método utiliza aspersores de 1I

quido sobre a parede do tubo, (Lindsey, 1953; Loncin, 1965;
McCabe & Smith, 1967). ’



Os evaporadores permitem em'geral diferentes possibi
lidades de operagio. A passagem do produto por mais de uma vez
pelo trocador de calor de um evaporador é definida como recir-
culagiq do produto. A passagem do produto por di“erentes troca
dores de calor, passando por diferentes etapae Jde éoncentraqio
é definida como evaporagéo por eétégios, onde cada unidade em
que ha troca de calor e subsequente evaporagao corresponde‘ a
um eétégio. Qﬁando se trabalha a preséBes diferentes, o apro-
veitamento do evaporado de unm estagio para o aquecimenﬁo de ou
tro estdgio & definido como operagdo em miltiplos efeitos; nes
te caso ha obrigatoriamente temperaturas diferentes de evapo-
racao em cada estagio, pois para que o evaporado de um estigio
pPossa ser aproveitado em outro estagio & necessario que a tem-
peratura de evaporagao neste seja inferior a do anterior. Quan
do tal nao ocorre e todo o evaporado & produzido a custo de va
por da caldeira, entao temos um evaporador de um Unico efeito
(Tressler & Joslyn, 1961). .

O evaporador de pelicula descendente nos permite di
ferentes modos de operagao entre os quais podemos citar:-

a) com ou sem recirculagao;

5) um ﬁniéo ou mais de um estagio;

c) um Gnico ou mais de um efeito,
0s quais podem’sofrer combinagoes entre si.

As principais vantagens apresentadas por este  tipo
de evaporador segundo Lindsey (1953), Farral (1963), McCabe &
Smith (1967), Tressler & Joslyn (1961), Loncin (1965) e
Armeding (1966), sao:-

o



a)

. b)
c)

d)

e)

£)

' g)

h)

1)

j)
X)

baixo volume de 1Iquidd retido no apargiho{

altas velocidades de escoamento de liquiao sobre
a superffcie calefatora;

tempo de residéncia curto (quando usado sem recir
culagao) ; .
pdss}bilidade de alcangar concentracgoes maiores
do que outros tipos de evaroradores de tubos lon-
gos;

possibilidade de se trabaihar cém liquidos visco-
80S;

nao possuem uma coluna hidrostitica de 1Iquido -5
que aumente o ﬁonto de ebulicao do liquido das ca
madas inferiores;

superficie de evaporagao igual a de aquecimento;-
permite que se t;abalhe com diferengas deAtemperg
tura pequenas eﬁtre o produto e o meié de aqueci-
mento (7 & 15 9C);

permite que se trabalhéia baixa; temperaturas de
evaporagao;

sao prat‘cos para operagao em miltiplo efeito, e

apresentam coeficientes de transferencia de ca-

|
]

lor relativamente altos.

Por estas razoes o evaporador de pelicula descenden

te & indicado para ser usado com produtos termosensiveis ( ..

Coates & Pressburg, 1960; Tressler & Joslyn, 1961; McCabe &

Smith, 1967).

A principal desvantagem apresentada é a dificuldade



em se formar a pelicula de liquido sobre a parede do tubo.

0 diménsionamento e/ou projeto de evaporadores e
feito baseando-se em balangos de calor, balangos de massa, e
em eqqaqaes de transferéncia de calar, (Coates & Pressburg,
1960) . O caso mais simples € o caso em que setconhecem todas
as variadveis que interferem no érocesso, tais como caracteris
ticas iniciais e finais do produto, diagrama de éntalpias ver
sus Eoncentraqio do produto e os coeficientes de transferén-
cia de calor para o céso em questao. Neste caso, torna-se re-
lativamente simples determinar a area de troca de calor do
mesmo. No entanto, o processo torna-se um pouco mais complexo
quando envolve a determinagao das areas de evaporadores que o
peram com mais de um efeito e mais de um estagio. Néste caso,
as temperaturas de evaporagao, bem como as areas necessirias
de cada estagio dependerido dos coeficientes globais de trans-
feréncia de calor, os quais dependem das propriedades fisicas
e de operagao. . -~

O coeficiente global de transferéncia de calor (U)
& definido como o inverso da soma de todas as resisténcias ]
ferecidas a transferencia de calor (McCabe & Smith, 1967), o
" que significa que se pode conhecer o coeficiente global de
transferéncia de calor com precisio, caso se conhega os coefi
cientes de transferéncia de calor que estio esnvolvidos no fe-
ndmeno, ou seja, os coeficientes de conveccis ( h ) do fluldo
frio e do fluido quente e as condutividades térmicas das bar-
reiras sdlidas, tais como o tubo e os depés;tos e incrusta-

¢Oes. O conhecimento destes ou do coeficient:z global & im-
4
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prescindivel para se levar a bom té}mo o dimensionqmentg de

um evaporador.

- Evaporadores de pelicula descendente

O evaporador de pelicula desceridente foi um dos
grandes passos pa;a'a frente no desenho e¢ projeto de evapora-
dores. O seu aparecimento foi uma consequéncia natural da evo-
lugao dos evaporadores de calandria de tubos curtos de circu-
lagao'natural, para os éVaporadores de tubos longos; o primei-
sg'evaporador de tubos longos deve-se'; Paul Kestner que o pa-
te;teou em 1899, (Armeding,.1966).

Schwarz & Penn (1948)descrevem um evaporador de peli
cula descendente, desenvolv;do para a produgao de suco concen-
trado de iaranja, 0 qual era destinédo a desidratagao. Nesta
unidade a evaporagao era realizada a 18,3 9C e a pggssao abso-
luta correspordente a 140 a 200 Kg*/mz. A unidade consistia de

colunas de 2,6 x ].0-1

m de didmetro x 8,2 m de altura, com a
formagao da pelicula nas paredes da éolnna. A evaporagao do su
co era feita sem recirculagao, operando-se 13 torres em série,
Os autores apresentam ‘oeficientes giobais de transferencia de:
calor que variam de 0,160 Kcal/s m2 ?C a menos da metade deste
valor. O principal problema citado por Schwarz & Penn (1948) E
0 da descontinuidade da pelicula, déixando parte da parede des
coberta, principalmente a concentragoes maiores de 60 ©Brix.Is
to sugere que os calculos dos coeficientes globais de transfe-

réncia de calor foram determinados com vazoes variiveis, de mo
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do a se obter a concentragao final desejada quando a pelicula
de liquido chegasse ao fim da parede. Outro problema encontra-
do por eies, relativo a diminuigao da taxa de transferéncia
de calor foi o do aumento do ponto de ebuligao davido ao . au-
mento da concentragio e que fez coﬁ que a dife: :nga de tempe-
ratura Qisponivel para a transferédncia de calor diminua. O a-
quecimento das torres de evaporagao era feito com dgua . quente
provéniente do condensador barométricoAdo evaporado, o qﬁal
apresentava uma carga térmica excedente devidoAao uso de eje-
tores de vapor para a produgao de vacuo, colocados como "boos
ters" entre o evaporador e o condensador barométrico.

Cross e Gemill (1948) descreveram uma unidade de e-
vaporagao de pelicula descendente utilizado para a concentra-
¢ao de suco de laranja de 11 & 55 ©Brix. A evaporagao era fei-
ta em trés estagios e um tnico efeito com recirculagao em ca-
da estagio até a concentracao desejada. No primeiro estigio o
- produto era concentrado até 17-9Brix, no segundo estigio o
produto era concentrado ate 30 QBrix e alcangava a concentra-.
cao final no terceiro estagio. A temperatura de evaporagiao in
dicada pelos autores era de 14,4 9C, sendo a pressao absoluta
de evaporaéao bem cbmo a teﬁperatura do meio calefator igual
nos tres estagios. A temperatura d& meio calefator era da or-
dem de 39,4 9C. £ descrito pelos autores a utilizacdo de um
sistema indireﬁo de recompressao dos vapores nesta unidade o
qual consistia em:-

| a) usar vapor de NH3 a 39,4 9°C curo meio de aqueci-

mento;
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b) evaporar o NH3 liquefeito nos evaporadores, a 5¢.,
com 6 evaporado produzido nos evaporadores; e

c) comprimir o vapor de NH, a 5 ©C até 39,4 ©C com

3
' compressores de pistio; -
£ ressaltado pelos autores, neste sistema,a ec ..omia do mesmo
em relagao aos evaporadores aqueéidos com vapor de agua, bem
como a relagao entre a superficie de evaporagao e energia con
sumiéa. o |
Atkins e outros (1950) descreveram um evaporador para
sucos de pelicula descendente de dois estagios com recompres-
sao térmica do evaporado e o uso de recirculagao do produto a
té atingir a concentragao desejada. O suco citrico era concen-
trado até atingir a concentragao de 25 ©Brix no primeiro esta-
gio e 55 9Brix no segundo estagio. As temperaturas de operagao
variavam entre 15,6 3 32,2 ©C para a evaporacgao e 32,2 a 49 oC
para o meio de aquecimento, sendo comuns para os dois estagios.
Os autores deram espeéial enfoque a cimara de separagao dos va
pores,na qual a mistura liquido-vapor penetrava tangencialmen-
te,formando uma pelicula na parede lateral da mesma.Segundo os
autores a formagao desta pelicula facilitava separagao do eva-
porado. A ﬁnidade de aquecimento do produto era constituida de

20 tubos de 3,8 x 10 2

2

m de diametro e 3,0 m de comprimento,es
pagados de 5,7‘x 10" ° m de centro a centro. A remogao do vapor
e o aquecimento eram efetuados simultaneamente por um termocom
pressor que removia o vapor de ambas as camaras de separagao

enviando-o de volta aos dois aquecedores cGe pelicula descenden



te e removendo-se o excesso de vapor ‘através de um "booster”
acoplado ao condensador barométrico. Esta unidade apresentava
uma reiaqao de consumo de vapor para agua evéporada a 21,1 oC
de 1,15 Kg/Kg.

Schwarz (1951) analisou os tipos de evaporadores de
pelicula descendehte em uso na época para temperaturas de eva
poraqao muito baixas, comparando os custos operacionais e de
instalaqao daquelas unidades, e as principais vantagens e des
vantagens. Segundo este autor trés tipos de evaporadores esta
vam em uso na €poca e que corresponderiam a:-

a) de um @nico efeito sem recirculagao;

b) de um idnico efeito com recirculagao; e

c) midltiplo efeito com recirculagio,
podendo para cada um destes sistemas existir duas opgoes quan
to ao modo de remogao do evaporado e que eram:-

a) sistema com recompressao térmica do vapor; ou

b) um ciclo de refrigeracao.

A comparaqao em termos de custo inicial favorecia os equipa -
mentos de multiplo efeito, enquanto os de simples efeito sem
recirculagao apresentavam maior custo. Schwarz (1951) refere-
se neste artigo aos evaporadores de simples efeito, sem recir
culagao, descritos por Schwarz e Penn (1948) e que por neces-
sitarem um numero de estigios mﬁito grande apresentavam um
custo inicial muito alto. Em termos de tempc de residéncia en
tretanto, as unidades de simples efeito sem recirculagao eram

favorecidas, apresentando um tempo de resid®ncia da ordem de
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6 minutos, enquanto unidades de mﬁltiplo efeito apresentavum
um valor médio de 30 minutos, e por outro lado a  diminuigdo
da vazao fazia com que o tempo de residéncia diminuisse nas
unidades sem recirculagao, enquanto aumentava nas unidades
com récirculaqao. A comparagao dos diferentes :ipos de unida-
des em termos de temperatura de.evaporaqio favorecia as unida
des de simples efeito quando comparadas com as unidades de
mﬁlfiplo efeito pois as mesmas apreséntavam temperatura de e-
vaporagao de nao mais de 15 ©C enquanto que uma unidade de du
plo efeito trabalhava com temperatura da ordem de 24 ©C no
primeiro efeito e 14 9C no segundo efeito. A comparacgao dos
sistemas de reutilizagado dos vapores apresentava um custo ini
cial menor a recoﬁpressio térmica do evaporado, no entanto,
o custo de operagao de uma unidade a base de um ciclo de re-
frigeragao era menor. Em relagdo as condigdes de operacao as
unidades de simples efeito sem recirculagio, eram mais faceis
de ser operadag, devido principalmente aos problemas apresen-
tados pelas-unidades de miltiplo efeito em relagdao ao inicio
e fim do processo.

Lindsey (1953) cita em seu artigo os evaporadores
de tubos ibngos de pelicula ascendente de circulagao forg¢ada
e de pelicula descendente como os preferidors pelas instala-
¢oes novas de indistrias quimicas e de alimentos. Segundo es
te mesmo autof os evaporadores de pelicula descendente em uso
na época utilizavam tuﬁos de 5,1 x 1072 3 2,54 x 107! m de
didmetro. Este mesmo autor indicou que a :e€lagdo de concentra

cao minima poderia ser limitada pela inundagao dos tubos, e a

r

~
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mixima seria limitada pela vazao minima de liquido que se ne -
cessitaria na se¢§o inferior dos tubos, para evitar a desconti
nuidade da pelicula e a queima do material. Pbde-se minimizar
este problema com o fluxo, pelo uso de miltiplog estigios ou o
peragao em cascatae onde o liquido passa atrav.s de varios tu-
bos em um dnico corpo, como & o éaso do evaporador  "Skinner"
para sucos citricos. Em relagao aos metodos empregados - para
poupar energia, Lindsey (1953) cita quatro deles, utilizados
na época e que s3o:-

a) recompressao mecanica dos vapores;

b) recompressao térmica dos vapores;

c) ciclo frigorifico; e

d) ,operagao em maltiplos efeitos,
estes mesmos métodos foram descritos por Armeding (1966), se-
gundo Lindsey (1953), nao haveriam situagGes universais para
se estabelecer qual dos quatro métodos é o melhor, sendo neces
sario avaliar para cada caso qual a melhor condigao. A recom -
pressao mecadnica e a operagao em multiplos efeitos eram mais
indicados para temperaturas de evaporagao altas. A recompres-
sao térmica e ciclo frigorifico eram mais indicados quando a
temperatur;>de evapéragio eéa tal que os vapores nao podiam -
ser condensados diretamente com a agua de resfriamento ou ha-
via um limite superior da temperatura do meic¢ de aquecimento.

Kelly e Schwarz (1955) em seu artico analisaram o es
tagio de desenvolvimento em.- que se encontravam o projeto de e-
vaporadofes de pelicula desgendente, na época, ressaltando,que

os melhoramentos a serem introduzidos deviam ser dirigidos a
. .

~
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manufatura e economia de operagao. Os autores se referiam a u
utilizacao nesta época do evaporador de pelicula descendente
a baixas temperaturas, principalmente para sucos citricos,reg
saltando que a tecnologia deste processamento, ja estava sob
controle nos aspectos fisibo-quimicos e micfobiolégico do pro

cesso. | |
O primeiro Itenm Lnalisado pelos autores foi o do
diametro dos tubos, regist;ando que a tendéncia na época era
de reduzir o mesmo e também as taxas de circulagao do prédu-
to, no entanto a redugao dos diametros implicava em reduzir o
espago para a circulacao do vapor, produzindo um aumento de
sua vélocidade; velocidades do vapor demasiado altas, da or-
-dem de 3,96 x 102 m/s implicavam em uma perda de carga eleva-
daﬁe portanto em um aumento do ponto de ebuligao do 1liquido,
© que resultava na perda de uma fragao da diferenca de tempe
ratura disponivel para a transferéncia de calor. Os autores
citam que por esta razao se podia chegar‘h perdas da ordem de
9% da taxa de transferéncia de calor ou como analogia equiva-
le a perde; 9% da area de transferéncia de calor ou da dife-
renga ﬁti% de temperatura. Segundo estes autor :s as velocida-

des maximas deveriam ser da ordem de 9,14 x 101

m/s. Estes au
tores também estud:ram a variagao do coeficiente global - de
transferéncia de calor apresentando graficos da variagao do
coeficiente de transferéencia de calor do meio quente ( vapor
condensante) em funcao da diferenca de temperatura e da tempe

ratura do meio de aquecimento, e também em fﬁnqao da porcenta

gem de ar presente no vapor. Neste artigo os autores descre-
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vem o projeto de um evaporador de quatro estagios onde eles
encontraram coeficientes globais de transferencia de calor da
ordem de 0,176 & 0,095 Kcal/s m2 oC.

Moore e Hesler (1963) apresentaram um estudo acerca
da distribuicao de tempo dé residéncia em evaporadores com re
circulaqib de produto, mos#randb as suas desvantagens, No seu
trabalho descreveram as ex?eriénciaé e os tesultados obtidos
em cinco tipos diferentes de evaporadores em escala piloto.
Os evaporadores testados foram:- |

a) evaporador de calandria horizontal;

b) evaporador de circulagao forgada, de calandria

horizontal;

c) evaporador de tubos longos de pelicula ascenden-

te;

d) evaporador de pelicula delgada;

e) evaporador de pelicula ascendente e descendente

conjugado. )
Apenas os dois ultimos foram testados sem recirculagio e os
dados obtidos pelos autores encontram—-se na Tabela I. As con-
dicoes de\operaqio gafa todos os evapcradores -oram:-
- éroduto -~ xarope de milho
concentragao inicial 20 9¢Brix (a 68,3 9C)
concentragao final 50 9Brix (a 68,3 9C)
- temperatura de alimentagao - 68,3 9C
- diferenca de temperatura constante para todés os e-
vaporads..es ‘

~ * -
- pressao de vapor - 10330 Kg /m2 (100 a 101 <C)
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= vacuo - 8460 a 8630 Kg /m (referidas a pressao baro
métrica de 10360 Kg /m?)
segundo os autores os évaporadores com recirculagao apresentam
como desvantagens principais o fato de terem um tempo de resi
déncia huito mais alto do que os evaporacores sem recirculagao, .
conforme esta evidenciado na Tabela I, bem como o fato de ope-
rarem com ¢ produto sempre a concentracz> final, portanto com
o coeficinte de transferéncia de calor ‘nais baixo. Assinalaram
estes'autorgs que estavam em uso nos Esfados Unidos da Ameérica

do Norte até 1961, apenas evaporadores-do tipo de baixa tempe-~

t
Ws o |

ratura de evaporagio, com recirculagao, onde os tempos médios’
de residéncia por corpo eram da ordem de 30 minutos e as tem-
peraturas de evaporagao da ordem de 23,9 9C, no entanto na épg
ca ja era viivel se trabalhar com temperaturas mais altas, pa-
ra produtos termosensiveis como os produtos alimenticios em ge
ral, desde que nao houvesse recirculagao de produta.

Casimir e Kefford (1968) c;taram no seu artigo que-
os evaporadores que utilizam recircu%agao estavam caindo em de
suso e sendo substituidos por evapor;dores de miltiplos efeif
tos sem recirculagao, omo por exemplo na indistria de sucos
citricos eﬁ que os evaporadores de pelicula descendente que
operavam com recirculagao nao podiam ultrapassar 23,9 ©C e os
novos modelos sem‘recirculagéo trab%lhavam até temperaturas de
54 ©C. Os autores apresentaram dados de comparagoes sensoriais
de produtos processados em diferentes tipos de evaporadores, e

concluiram destes dados que os provadores tendem a preferir

os produtos que tiveram um tempo de residéncia menor.



19

*{£96T) ‘®3I00N -:23uo0g
*osaq | W
0TX ¥’z 0TX b’S 0TX¥PY°Z . _OTX99L’T 0TX9TY’ ¥ 0TX8‘6 A
z 1 G- S- G- p-" 1- *o3Tead | K ¥
g *dead qa 3
‘6720 | p
Noax L'z Noax_a.a. mnoaxmwcgm mloaxmva.a mloaxﬂnm~m mucnxm.a daoaxh.m ..wwwmm .m.
v o
0TX L’G 0TX6€ T OTXT88‘T . 0TX¥80‘6 0TXTLZ'C oTX€’T . o1xg'y  ocv d
M ﬂ m.l ) @nl Ml. = L Q.Ho—H..m
. o
_ o
Q .
‘ *3z0a | & 8
0Tx 8L 0TXLY'Z 0TXs8¥‘2 0TX09%’9 0TXST9'T 0TX9'T . 0TX9‘C Q 8
€ € A G- 9- G- A Te . e
2110 | £
o
«Q
etap | &
0TxZ0’T 0TXEZ’'€~  OTXS0P‘T 0TXELT’T 0TXeE6‘T 0Tx8‘¢E 0TxXp’‘s8 °
v € G- 9~ 9- €~ z- Teres
s s NE m\ms m\me m\mE mE NE
* o3 udU
Te3udutIadxyg “Ted orpgu ebaievosap vbavosap opT3IoYy -To9nbe ap xopeaodeayg
oeduajzax op odwsl 2p exel °p exe] oerdejusurly sumiop  oFoyFaadng op odyL

*sdaopexodeas 2p

<

sod13 seojuaxe3zTp exed ojnpoxd op efoulpPTsSaI Sp odwayl - I eTaqRl



- 20 -
- - y

Slater (1974) descreve em seu artigo a implantagao -
de um evaporador de 4 efeitos de pelicula descendente para a
evaporagao de leite que se destinava a produgao de leite em
pO. Este evaporador foi posto em operagdo na Holanda na fibri-
ca de 1eite'em po "Coberso 'N.V's Concordia“,\substituindo um
evaporador de duplo efeito;que segundo o autor era dos mais a
tuais, quando a fabrica fo% posta em funcionamento em 1955. A
principal caracteristica que'motivou a substituicao do evapora
dor de 2 efeitos pelo de 4 efeitos foi a possibilidade de | se
passar a concentragao final do produto destinado ao secador -
por pulverizagao de 45 para 52% de sdlidos totais e portanto -
possiﬁilitando uma economia da ordem de US$ 220,00 por dia no
processamento de 1.000 m3 de leite por dia. Tal economia deve-
se principalmente, segqundo o autor, ao menor consumo de ener
gia utilizada na operagao de secagem. Segundo o0 mesmo autor . o
proximo passo sera na direg¢ao de se conseguir uma concentragao
final da ordem de 55 a 58% @e sdlidos totais em evaporadores
de 5 efeitos, pois a economia introduzida no consumo de ener-
gia justificaria a substituicao dos equipamentos velhos.

Até a déc.da de 70, todas as referénr ias bibliogra-
ficas sobre evaporadores de pelicula descendente consultadas
referiam-se ao empri:go deste evaporador na industrjia de sucos
citricos, embora ele também fosse usado na indiistria lictea.Is
to se deve provavelmente ao fato de ser o suco citrico um pro

duto que apresenta maiores dificuldades de processamento do

que o leite, no enianto a partir desta data encontram-se refe-



- 21 -
réncias de aplicagoes do evaporador de pefIcula descendente
ao leite, motivadas principalmente com o fim de tornar a opera

¢ao mais econdmica.

Coeficientes de Transferencia de Calor por con-

veccdo em pelfculas liquidas descendentes

i

A transferencia dF calor entre uma barreira solida e

um fluido tem sido definida genericamente como transferencia
de calor por convecgao e ela ocorre por uma combinagio de éon—
dugao e transporte de massa. Para o caso de calor sendo trans-
ferido de uma barreira sdolida para o fluido o fendmeno basica-
mente'consiste na transferéncia de calor por condugao da bar-
reira s6lida para as particulas de fluido proximas a mesma,
como consequéncia estas particulas, cuja energia interna aumen
tou,deslocam-se devido ao movimento do fluido e finalmente as
mesmas cedem o seu calor por condugao quando atingem uma re-
gido mais fria, (Kreith, 1969). )

Os coeficientes que medem quantitativamente este fe
nomeno sao definidos como coeficientes de transferéncia de ca-
lor por convecgao, ¢ sdo fungoes bastante comp! :xas do escoa -
mento do fluido, das propriedades térmicas do fluido e da geo-
metria do sistema. feu valor numérico nao & em geral constan-
te em toda a superficie de troca de calor. Portanto a andlise
de um processo que vise obter uma avaliaqio quantitativa de
coeficientes convectivos de transferéncia de calor devé-se ini

ciar com o estudo Aa dinamica do escoamento do fluido, (Kreith,

1969) .
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As peliculas de liquidos escoando sGbre uma superfi -
cie sélida apresentam um comportamento hidrodinamico b%stante
complexo. £ costume cléssificar genericamente o padrao de es-
coamento em trés regimes dependendo do numero de Reynolds (Re)
da pelicula e que‘correspondem respectivamente a:- laminar
com valores de Refnolds inferiores a 20=30, ondulado (com pre
senca de ondas) com valores de Reynolds inicial de 20=50 até
valores de Reynolds entre 1000=3000 e tarbulento a partir des

te valor, (Chun, 1969).

>,

racteristicas de fluxo de pgliculas descendentes encontraram

Duckler e Bergelin (1952) eﬁ seu trabalho sobre ca-

que o escoamento muda de regime laminar para turbulento a um
valor de Re de 1000 a 1080.

'Portalsky (1963) apresenta uma compilagao de valo-
res de Reynolds de transicao de regime laminar ondglado para

regime turbulento segundo diversos autores e diferentes épo-

cas de determinacao (Tabela II).

Tabela II - Valores do numero de Reypolds de transicao para

peliculas de agua, segundo diversos autores.

Ano Autor Re de transicao
1934 Kirkbride 2000

1934 g Cooper et al. 2100
1945-47 Grimley 1000

1956 Brauer "~ 1600

1958 Thomas and Portalsky 1160

1960 Portalsky ' 1150 .

Fonte:- Portalsky (1963).
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Segundo o autor na realidade o es¢oamento de pelicu

las descendentes obedece a cinco padroes de escoamento que

a) laminar estaqionério:

b) pseudo laminar;

c) de transicao;

daj pseudo-turbulgnto; e

e) turbulento. |

Ainda Portalsky (l1964a)demonstrou matematicamente a
formagac de ondas e correntes de Eddy no seio da pelicula de
1{quido, tais correntes (turbilhoes de Eddy) induzem a uma
grandé turbulencia e inclusive a existéncia de linhas, na pe-
-1icula de liquido, de velocidade zero. Provavelmente € devido
a ;urbulencia produzida pelos turbilhoes que a transferéncia
de calor apresenta grandes incrementos em relagao aos valores
previstos pela teoria de Nusselt. No entanto Portalsky (1964b)
vérificou que a‘existéncia de turbilhaes‘nio afeta grandemen-
te a relagao entre a velocidade méxima»e a velocidade meédia
da pelicul; de liquido, verificagido esta feita através da adi
gao de agentes surfactantes ao liquido que dir'‘nuem a intensi
dade de ondas e turbilhdes para uma mesma vazao.

Stirba e Hurt (1955) também indicaram a presenga do
regime pseudo-laminar onde a pelicula apresenta ondulagoes as
quais sao responsaveis pelo aparente conflito que existe en-
tre dados experimentais de transferencia de calor, massa e
quaﬂtidade de mcvimento, quando analisados sob o ponto de vis

ta de um regime puramente laminar. No entanto esta divergen -
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ci3 se faria notar muito mais 1ntensamente nos fenomenos ’ db"
transferencia de massa do que nos outros fenomenos de transfe-
réncia. Estes autores nao analisaram o caso da evaporagao em
peliculas descéndentes, levando em consideragao apenas o caso
de absorcio de gases e dissolugao de sdlidos por parte da pe-
1icula de liquiﬁo, para os quais eles calcularam difusividades
aparentes.

A transferencia de calor entre peliculas liquidas
descendentes e barreira sodlidas podem'ser basicamente origina
dos por dois fendmenos distintos. Um deles & o caso da pelicu-
.ig de 1iquido que se origina naturalmente da condensagao ‘dq
um vapor sobre uma superfiéie mais fria; o outro & o caso de
uma pelicula de liquido produzida artificialmente sdbre a su-
perficie da qual retira calor. No primeiro caso a espessura
da pelicula, e portanto o seq valor de Reynolds aumenta no
sentido do seu deslocamento,bjé no segundo caso oéorre o in-
verso. Também no segundo caso © nimero de Reynolds no inic;q
da formacao da pelicula depende, enére outra; coisas, da va-
zao de fluide e da area e caracteriéticas da superficie so-
bre a qual ele escoa. '

TNuss‘elt (1916) foi o primeiro a estudar analitica -
mente a transferéncia de calor em uma pelicula laminar descég
dente. Em sua classica solugao, elé assuminsz-

a) o. balanco das forgas ée cisalhamento e gravidade,

negligenciando as forgas convectivas;

b) distribuicao de temperatura linear atraves da pe



licula de liquido;
c) tgﬁsio cisalhante entre vapor e pelicula de 1i-
quido nula; e
d) valores das propriedades fisicas c ‘nstantes.
Nusselt obteve como solugao para o coeficiente local de trans

feréncia de calor, da pelicula liquida, a expressio:-

X k3 o 1/37’_' 1/3
e (20 (2
’ s 3 M
Esta expressao que & valida para escoamento laminar
no caso de condensagao de vapores, nao pode ser aplicada para
todos os casos de evaporagao de peliculas'descendentes de 1i-
quidos.

McAdams (1954) apresentou a sequinte equagao para

0 aquecimento e resfriamento de agua em pelicula descendente:-

_ 1/3
h, = 120

e =

para outrbs;liéuidos que nao a égua apresentou.a equagao:-
h = 0,01¢f (_ngﬁ_) 1/3 (_‘LE_) 1/3
Mt

‘Estas equagoes sao vidlidas para valores de Re de ..
2100 a 51000.

A bibliografia & escassa em referéacias sobre coefi
cientes locais de transferéncia de calor convectivo de pelicu
las liquidas em evaporagdao. A maioria das teorias elaboradas
sobre este tema datam da década de 60 em diante e elas foram

feitas para explicar principalmente o compcrtamento de pelicg
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las de agua. Os trabalhos experimentais for;h na sua maioria
realizados com agua ou agua do mar e eram destinados a expli-
car o comportamento de evaporadores de pelicula descendente u-
tilizados para obtengao de agua potavel a partir de agua do
mar; Dukler, (1960); Sinek e Young, (1962);\Kroll e MacCutchan
(1968) e Chun,. (1969). |

Chun (1969), dedﬁziu diversasAexpresSGes para o coe-
ficiente local de transferéncia de calor convectivo de pelicu-
1as'descendentes baseado nos resultados de valores médios : de
coeficientes convectivos de transferéncia de calor de diversos
autores. As expressoes deduzidas por este autor estao apresen-

tadas na Tabela III, na forma:-

ne=ay (L)

. Este mesmo autor tambeém apresentou as equaqaes para

n

o coeficiente convectivo de transferencia de calor, baseado -~
nos seus dados experimentais obtidos com agua destilada evapo-
rando a 28,3 ©C; 33,3 oC; 62,2 °C; e 100.9C. Os valores do na
mero de ReYholds para os experimentos de Chun (1969) vao de
320 & 21.000; os valores do numero de Prandtl vio de 5,7 a
1,77. Chunlsugere trés faixas distintas para coeficientes con
vectivos de transfe; éncia de calor, sequndo o padrao de escoa-
mento da pelicula de liquido e que sao caracterizados de acdr-
do com o valor I}ﬂt do mesmo. Ainda Chun (1969) determinou que
o0 regime de escoamento da pelicula muda de laminar a oﬁdulado

a um.valor (I”/)A)j, e de ondulado a turbulento a um valor

(I'/#) ¢, onde ([/4); e (/M) . sao assim definidos:-



-
4 - 1/11
(%) (—quég‘é)

(—[j—) = 1450 pr~ 106
. /u tr

Os valores de hx n; forma h-x = A yV(fUQa)n es’ 10 apresenta -

-

dos na Tabela IV. Para Chun (1969), o escoamento muda de ondu-
lado para turbulento a um Retr que aparentemente obedece a re-

1a956:—

-1,06

Retr = 5800 ( Pr )

no entanto segundo este autor a dependencia do Re r de Pr é

t
mais aparente do que réal, sendo o fendmeno de transigao em u-
ma pelicula descéndente bem mais complexo do gue parece a pri-
meira vista. Baseado nos valores de hx propostos na Tgbela Iv
Chun (1969) apresentou a solugao para o caso de trés barreiras
ou seja:-

a) uma pelicula de liquido descendente evaporando;

b) _uma parede s6lida; e

c¢) uma pelicula descendente condensando,
e que tem a sequinte forma para o caso de um tubo com condensa
¢ao de vapsr internamente e evaporacao externamente,

l-n n.,-n
2, Y, Reg,2 /rz 1/1-n Fz,o\ 21

a Y Beg,141 l r 1-mn Ma ]

1-ntmt+ (1 - yl-“z) + A, W, (__;zg)nz :2 1 (EH
P




Tabela IV - Valores de A, Y e n para o ca‘liculo de h*’ na forma
hx = A W ( l’“’//a)n segqundo os dados de Chun (1969)

o o
Faixa de /"//u A W ' n
(1) [T 1/3 k3 g ) 1/3 .
(/')g{/‘)x (1/3) ( 3 2 1/3
3 1/3 ‘
(Fl</r7)<(r) 0,606 (_15___%_) / —0,22
/“/i (/“ Y /"/tr o \) _ N
| | L
’L" [ A -3 .,._K_B_.L 3 0,65 '
(/“)}(ﬁtr €,61x10 ( 92 ) (Pr) 0,4

Fonte:- Chun, (1969). ' i
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- By Yp (1 -my) (T =T
1 - ”2) (1 ~y) = X
n, M [T |1~ m,
£fg,2”7 2 ( )
P

2sta equagao foi deduzida para o caso de nao haver
-mudanca de comportamento Sa pelicula durante o seu escoamento,
no entanto se houver, ela ginda‘pode ser aplicada, simplesmen
te aplicando-a por paftes,:correspondentes as faixas ja defi-
nidas para ( rvyu) por Chun (1969). Comparando os resultados
experimentais de Webb, Unterberg e Gregson (1964), Dukler e
Elliot (1968a e b) e Sephiton (1969), Chun (1969) chegou a con
clusip que a teoria apresentada por ele pode ser utilizada -
com seguranga para fluxo turbulento de produto, mesmo coﬁ a
presenca de solutos, desde que a fragdo evaporada nao cause
uma mudanca significativa do ponto de ebuligao do produto en-
tre o inicio e o fim do tubo, em comparagao com a diferenga
total de temperatura.vaa restricao adicional € que a perda
de carga seja insignificante. .

Dukler (1960) ao contrario dos outros autores nao
assume a existéncia de um niimero de Reynolds de transigao aon
de o comportamento da.pelicula muda de 1aminar a turbulento,
supoe no eﬁtahto qgue péra qualquer nimero de Reynolds a pell-
cula se encontra en regime laminar ou uma parte dela encontra
se em regime laminar e o restante em regime turbulento. Apli-
cando a formula de Deissler sdbre difusividade de tigo "Eddy"
a regiio proxima a parede e a equagao de Von Karman ao restan

te da pelicula obteve numericamente o coeficiente de transfe-
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\
réncia da calor como uma fungao de Re, tensao ‘de cisalhamento
interfacial e numero de Prandtl.

Sinek e Young (1962) realizaram determinagoes expe-
rimentais de coeficientes globais de transferéncia de calor
e dos coeficientes de pelicula em um evaporédor piloto de
7;3 m de altura, com tubos de 5,02 x 10-2,e i,54 x 1072 m de
diametro utilizando agqua sélgada e agua salgéda concentrada
como produtos a serem evap;rados. A sequir correlacionaram os
valores obtidos experimentalmente com um modelo matemético
que consistia basicamente em estimar o fluxo de calor através
da pelicula de liquido levando em consideragao a queda de tem
peratura né pelicula de 1liquido, o superaquecimento do evapo-
rado e a perda de carga do evaporado. Para a avaliacao da que
da de temperatura na pelficula de 1iquido, Sinek e Young (1962)
utilizaram o coeficiente convectivo de transferéncia de calor
proposto por Dukler (1960).

Com este modelo eles obtiveram valores de U dentro
de uma faixa de 10% em torno do valor expérimental e valores
de h dentrd“de uma faixa de 20% em torno dos valores experi-
mentais,

iioll e McCutchan (1968) desenvolveram dois modelos
matemiticos levement= distintos que levam em consideragiao "as
seguintes variaveis:-

a) diferenga de temperatura entre o vapor condensan

te e a pelicula evaporante; )

b) a pres:ao (ou temperatura) a quai ocorre a evapo

ragao;

c) a vazao de entrada do liquido;



= d) a temperatura do liquido de alimentaqio;

e) a salinidade da agqua;

f) o comprimento do tubo:

g) o didmetro do tubo.

O primeiro modelb leva em considefagio gue a evapo-
racdo ocorre apenas na superficie da pelicula, nao havendo a
formagao de bolhas no seioado 1iquido. No segundo modelo es-
tes autores levaram em conéideraqio que ocorre ebuligao nu-
cleada, havendo a ocorréencia de fdrmagao de bolhas no seio do
1Iquido, que no entanto nao o destroem e contribuem para o
superaquecimento do vapor formado, do mesmo modo como foi as-
sumido por Sinek e Young (1962). Estes modelos foram a seguir
comparados com os dados experimentais obtidos por eles em um
ev;porador escala piloto, de pelicula descendente¢ que foi o-
perado nas seguintes condigoes:-

[

a) Re de 1000 a 13000;

b) comprimento dos tubos:- 8,5 x 1071 m; 2,0 m; 2,7m
e 3,99 m;

é) diametro nominal dos tubcs:- 1,5 x 1072 m;

d) diferenga de temperatura entre o. rapor condensan

" te e a pelicula de liquido de 5,6 e 11,2 oC;

e) temperatura de evaporagao de 71 9C, 82 2C e -...
100 <C.

A comparagao dos resultados experimentais com as

teorias elaboradas pelos autores deu diferengas médias absolu

tas em torno de 11.5% para a primeira teoria e 8,1% para a se

gunda. Em relagao &s varidveis testadas foil constatado experi



mentalmente e pela primeira teoria a existéncia de um minimo
de fluxo aparente de evaporado que ocorre para uma vazao de
entrada em torno de 4,5 x 1072 a 9,0 x 10~2 Kg/s, para todos
os comprimentos testados. Em relagao ao comprim nto, tanto os
valores experimentéis quanto ambas as teorias elaboradas, mos
tram que a taxq apérénte de evapbrado tende assintoticamente
para um maximo, em relagdo ao avmento da vazio de entrada.
Quanfo a diferenga de temperatura os dados experimentais nao
mostram segundo os autores, grandes diferengas, no entanto,
as duas teorias elaboradas predizem que U seri maior para AT
de 5,6 9¢C para os comprimentos de tubos menores e que sera
maior para AT de 11,2 9C para os comprimentos de tubos maio-
res. Em relagao a temperatura de evaporagao tanto os dados ex
perimentais quanto as duas teorias mos£raram que o coeficien-
te global de transferencia de calor, e a taxa de evaporagao -
diminuem com a diminuicao de temperatura para os comprimentos
maiores que 8,5 x 10”l m. T

Saravacos e outros (1970) trabalhando em um evapora
dor de pelicula descendente de escala piloto apresentam a va-
riacao do coeficiente global de transferéncia de calor em re-
lagao a:- é) tempefétura de ebuligao; b) vazao de produto; c)
A T; e Q) concentragao de produto, para agui, suco de maga,
e de uv%, e leite de soja. Eles obtiveram valores que variam
de 0,35 a 0,57 Kcal/s m2 ?C sendo que o fato:r que mais afeta-
va o coeficiente global de ‘transferencia de calor era a tempe

ratura de evaporagao. Segundo os autores ¢ .4 T & um fator que

tem pequena influéncia no valor do coeficiente global de trans
r

-~



feréncia de calor, no entanto os autores realizaram experien-
cias com diferehgas totais de temperatura que vao de 33 a
55 ©C. Segundo os autores este fato seria decorrencia da pe-
quena_influéncia que teria a turbulencia causad~ pela diferen
¢a de temperatura na pelicula de produto, nomgrocésso de eva-
poragao. Em relaqao a concentraééo de produto afirmam estes
autores que o valor do coeficiente global de transferéncia de
calﬁr diminui com o aumento da conceﬁtraqio do produto, prova
velmente devido a um aumento da viscosidade do mesmo. Estes
autores citam em seu trabalho varias diferengas de temperatu-
ra - criticas para os diferentes produtos, a partir das quais
a formagdo de incrustagOes no tubo & critica. A formagao des-
ta incrustagao ocorre provavelmente devido a que a partir des
tes valores de diferenca de temperatura deve-se ter a ebuli -
g¢ao da pelicula de liquido, com a formagao de bolhas e a se-
guir formagcao de incrustagoes do produto. Os autores utiliza-
ram nestes experimentos um evaporador escala piloto constitui
do de um unico tﬁbo de 5,08 x 10-2 m de didmetro, com a peli-
cula escoando pela face interna do mesmo e aquecido por meio
de vapor condensante do lado externo desté'tubo.

s ; .

Propriedades Fisicas do Leitc

A capacidade calorifica de uma sulistancia & defini-
da como a quantidade de calor necessaria para elevar a tempe-
ratura, de uma quantidade unitaria de mass: desta substiancia,

através de um pequeno intervalo de temperatura. Ela depende

~
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dg‘temperatura e para o caso particsiar.da agua tem~6,vaior -
de 1 cal/g @C a 15 9C; certos autores referem-se a esta defli
nigcao como capacidade éalorifica por unidade de massa da Subg
tincia e definem calor especifico de uma substincia comc a re
lagao entre a sua capacidade calorifica por unidade de massa
e a da aqua, (Car;law, 1973). B comum definir-se duas ‘manei-
ras diferentes de se determinar a capacjdade calorifica; uma
delas avpreSSEO'constante (cp).e a outra o volume constante
(cv).'A capacidade calorifica do leite.e de cremes de leite -
Xériam grandemente, dependendo do conééﬁdo de gordura e da tgmz
pé;atura, tendo o seu valor minimo a 19,4 ©C. Esta variagao &
tanto maior quanto maior for o conteido de gordura, (Farral,
1963).

'Fernandez (1972a) determinou experimentalmente a va
riacao da capacidade calorifica para leite, numa féixa de tem
peratura de 5 4 80 9C com uma relagao de gordura para sOli -
dos nao gordurosos de 0,01 d 0,4 e relagao de. concentragao -
variando de 1 a 3,7. Este autor dete?minou para a faixa de

40 3 80 °C a seguinte equagao:-

W+ (0,328 - 0,0027 T) s

cp,f = — 160 ' (cal/g s )

1
!

onde:- W = conteldo de agua ( % )

]

temperatura ( @C ) (40 <}T < 80 ©(C)

i

s = porcentagem total de sdOlidos (8% < s < 40%) ( % )
A viscosidade & a propriedade de um fluido que & nu

mericamente igual a uma forga agindo tangencialmente, sobre u
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ma area Unitaria de contato entre duas camaaas de fluido, mo-
vendo-se uma sObre a outra, quando o gradiente de velocidade
€ unitdrio (Bretsznajder, 1971).

Fernandez (1972b), determinou experimentalmente -a

variagao da viscosidade aparente de leite, numa faixa de tem

-

peratura de 0 a 80 °C para'leite desnatado, leite magro e lei
te integral a diferentes concentragoes (natural até cerca

\
de 30% de sOlidos totais) obtendo a seguinte equagao para a

viscosidade aparente:-

log u =A  +AT+A 72 + (Bo + B

2
2 T + BZT ) s + (Co + C,T +

1 1

2 2
+ C2T ) s

onde 0s valores de Ai' B1 e C1 encontfam-se na Tabela V.

Tabela V - Valores das constantes A,, B, e C; para a equagao

da viscosidade de leite segundo Fernandez (1972b).

i A By cy

0 0,2490 0,02549 0,000543

1 =0,0130 ~0,000098 -0,0000139

2 0,000052 0,00000040 0,000000117

A condutividade térmica & uma propriedade de um ma-
terial que indica a quantidade de calor que fluira através de
uma unidade de area se o gradiente de temperatura for unita-

rio (Kreith, 196¢).
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Fernandez e Montez (1972) determinaram experimental

mente a variaqab da condutividade térmica de leite numa faixa
de temperatura de 5 a 75 ?C para amostras de leite desnatado,
leite_magro e leite integral com teor médio d~ gordura de
0,12; 1,63 e 2,94 respectivamente e relagao d. concentragao,
variando de 1 33,7 para os diferentes tipos de leite testa
dos. Eles determinaram a seguinte equagao para a condutivida-
de férmica de leite em fungao da porcentagem de gordura, por-

centagem de solidos nao gordurosos e temperatura:-
= 2
K = Ao (1 + Alp + Azp ) + A3m + A4 (1 + Asp) f +
+[B (1 + B.p + B,p2) + B.m + B, (1+Bp)f]'r+
(o) "1 2 3 4 5
+ [C (L +C,p +C pz) + Cm+ C, (1 + C.p) fJ T2
o 1l 2 3 4 5 '
onde os valores de’Ai; Bi e Ci encontram-se na Tabela VI.

Tabela VI - Valores das constantes A,; Bi e Ci para a equagao

da condutividade téfmica de leite segundo Fernan-

-

dez e Montez (1972);

i " A, By Cy

0 13,35 0,0500 -0,000170
1 ~0,5 3,15 3,5

2 1,25 -4,5 | 5

3 -0,04 ' -0,00007 -0,000001
4 .,=0,0046 ", . <0,0133 0,00009
5 100 | -1,6 -1,25
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MATERIAIS E METODOS
Para este trabalho foi construido um evaporador de
ﬁeliculavdescehdente, escala de laboratdrio, segundo a Figura

I. Este consistia de um tubo de ago inoxidivel 304, gauge 18
) )

v

de 2,534 x 10 ° m de dilmetro externo e 2,286 x 10 % m de dia

metro interno, por 9,70 x 10-'l

m de altura, polido externamen
te e décapagem quimica internamente. A pelicula de produto a
ser evaporado deslizava pela superficie externa deste tubo em
cujo interior circulava vapor saturado em contra-corrente que
~através da sua condensagao fornecia o calor necessiario para a
evaporacgao.

A condensagao da agua evaporada do produto proces -
sava-se em um condensador tubular, de resfriamento indireto,
constituido de sete tubos de 1,6 x ;0-?Am‘de diametro por
5,7 x 10"1 m dé altura. A agua de resffiamento circuiava em
Acontra-coriente. A agua condensada erz coletada em dois -
Erlenmeyers, atraves dos quais era feito-= wac10o na camara de
evaporaqEG},Um sistema de "by-pass" permitia isolar um Erlen
meyer do outro de modo a se poder pesar o volume de evaporédo
condensado, sem se necessitar 1nteréqmper o funcionamento do
evaporador ou perturbar as condigoes de trabalho. Um sistema
identicé era utilizada para a coleta do condensado do~ . vapor
de aquecimento, rc entanto o vicuo na cimara de aquecimento e

3

ra feito através de um tubo de vidro de 9,5 x 10 ° m de diame



tro que fazia a sucgao a 1,0 x 10-; m'do topo do tubo de .ago
inoxidavel, de modo a evitar que O vapor que penetrava pela
base do mesmo passasse diretamente a sucgao sem circular pelo
tubo. ‘ >

O vacuo era feito através de uma boroa de vacuo
Alfa-Laval, modelo VB 2.3 que pefmitia atingir pressoes abso-
lutas de trabalho da ordem de 500 K*/m2 . Para se poder va-
riar.livremente, tanto a pressaoc do vapor como a pressao de e
-vaporag¢ao as linhas de vacuo estavam dotadas de "vents" que
permitiam reqular as pressaes‘tanto da camara de evaporac¢ao
como da camara de aquecimento..

Os condensados coletados por intervalos de tempo da
ordem de 300 & 600 segundos, medidos com cronometro com pre-
cisdo de I 0,1 s eram pesados em uma balanga Mettler, modelo
P 1210 N com precisao de * 1,0 x 107> Kg.

Para se confirmar o valor das pressoes medidas em
mandmetros diferenciais de meréutrio com precisao de 1‘7th/m2"
media-se a temperatura tanto do vapor de aquecimento como do
evaporado, obtendo-se uma concordancia satisfatdria. Na leitu
ra das temperaturas utilizaram-se termometros: de mercurio.

d corpo d6 evaporédor era constituido por um tubo

de vidro de 1,386 x 10 *

m de diametro inter.i10 e que permitia
a inspecao visual da pelicula, de modo a se werificar tanto a
existéncia de incrustagdes, bem como a ebulijdao nucleada do
produto e/ou a formagao de espuma.

A alimentagao era por sucgao, ccnirolada através de

uma valvula e medida por diferenga de pesagenn em um intervalo

‘-
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de tempo determinado; para isto utilizou-se}uma balanga Hobart -
Dayton modelo CB 25 com precisao de 1,0 x 1072 Kg.

A pelicula era produzida por um cabegote colocado -
no topo do tubo de ago inqxidével que tinha um espago ~anular
livre, responsavel pela f&rmaqio da peliculé sObre a superfi-
cie do tubo; este espago anular tinha uma abé;tura de cees
3,06 x 10_3 m, e uma alturg de 41,64 x.ZLO{-3 m. O produto
concentrado era retirado dg evaporador por meio de duas bom-
bas positivas marca "mono pump” modelo SB 15 uma das quaié e-
ra dotada de variador de velocidade, de modo a se ajustar as
diferentes condigoes de operacgao.

As determinagoes experimentais foram realizadas com
. leite pasteurizado comercial tipo C e leite concentrado. Os
pf6dutos foram analizados quanto ao teor de’gordura pelo méto
do de Gerber, segundo APHA (1967) e quanto ao teor de solidos
tota;s pelo método recomendado em AOAC (1970).

Os p;odutos testados foram-ensaiados sob diferentes
condigaes,‘onde ée variaram as seguintés caracteristicas:- a)
vazao do p;oduto; b) temperatura de evaporagao; c) diferenca
de temperatura entre o meio de aquecimento e ¢ produto; 4) te
or de gordura; e e) sOlidos totais.vAs caracteristicas dos
produtos ensailados e os dados exéérimentais obtidos em 33 ex-
periéncias encontram-se sumarizados na Tabela VII. Cada expe-

-

riéncia & o resultado de 2 & 3 determinagoes realizadas em se
quencia. )
Para a «fetuagao dos calculos utilizaram-se %Tabe -

las de fatores de conversao de unidades de Perry (1963), Tabe
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la de propriedades do vapor de 5gua§satgrado de Silva (1971),

»
-

Tabelas de propriedades fisicas do leite de Pereira ( ), e
as correlagoes de Fernandez (1972a) e (1972e) e Fernandez e

Montes (1972).
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RE SULTADOS
' !

Na Tabela VII sao épresentados oslresultados das
determinagcSes experimentais realizadas no evaporador de peli-
cula descendente com leite, apresentandc;se oé valores deter-
minados para a:- vazao (Q), pressao do vapor de aquecimento
(?v), temperatura do vapor de aquecimgnto (Tv)' pressao de e-
vaporagao (P.), temperatura de evaporagao (Te)} taxa de con-
densagao (C_ ), sOlidos totais (s) e sOlidos gordurosos (£) do
leite, apresentando-se também o valor do nimero de Reynolds
.(Re) e do nimero de Prandtl (Pr) para cada uma das 33 expe-
riéncias realizadas.

As figuras II a VI apresentam os valores do coefici
ente glﬁbal de transferencia de calor computados em funcao
dos seguintes parametros:- vaon,de_gl;mentagEo; conteudo de
sdlidos totais do leite; relagao entre'o>conteﬁdo de sdlidos
totais e de s6lidos gordurosos do leite; temperatura de evapo
ragao; e diferenga de temperatura entre o meio de aguecimento
e o produﬁb._No calculc foi particularizada a variagao para u
ma ou duas das variaveis citadas e mantendo as outras constan
tes.Devido a capacidade das nossas bombas de extra¢ao do pro-~
duto concentrado ser pequena, capacidade maxima da ordem de
2,5 x 10-'2 Kg/s foi-nos impossivel trabalhar com valores de
Reynolds acima de 1200. Por esta razao os nosSos dados se re-

ferem a faixa de pelicula laminar ondulada, ou transicional

©
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na qual o numero de Reynolds varia entre 2ld§e\1109, sequndo
Portalski (1963). Todos os resultados obtidos foram agrupados
de acordo a algumas das variaveis tomadas como constantes e -
graficadas em fungao das vgriéveis‘restantes, Devido a 1limita
qaes dos nossos equipamentds nao foi possivei manter os valo-
res das variiveis tomadas como constantes.numé‘experiéncia, em
posigoes totalmente fixas,lrazao pela qual elas s3o apresenta
das com uma pequena faixa gentro da qual foram tomados os da-
dos experimentais.

Na figura II estao apresentados os resultados obti-
dos para o coeficiente global de transferéncia de calor em fun
cdo da vazdo e de trés diferentes combinagdes do teor de s51i-
dos totais-sdlidos gordurosos. Este grafico foi obtido a par-
ti£ dos ensaios nes. 1, 2, 3, 24, 4, 5, 6, 7, 32, 31, 8, 33,26.
21, 23, 20, 19, 22. As diferentes combinagdes s6lidos totais-
sdlidos gordurosos sao o resultado do desnate parcial do leite.
Para estes dados manteve-se constante a diferenga total de
temperatura~(3,7 é 4,6 °C) e a temperatura de evaporacgao (40 &
44 90).

Na Figura ITI encontram-se os valore: Ao coeficiente
global de transferéncia de calor em funcdo da vazao para dois
valores diferentes .le AT (3,7-4,1 ¢C e 5,8-6,2 2C), mantendo-
se constante a tempzratura de evaporagao (40-43 C}, o teor
de sélidQs totais (10,57-11,43%) e sdlidos gordurosos ( 1,8 -

1,7%). Este grafico foi obtido a partir dos ensaios nes. 6, 7,

32,31, 8, 33, 11, 2, 28, 27, 13, 14.
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Na Figura QI estao apreseitados os valoresvgo:“coei‘
ficiente global de transferencia de calor em fung3ao da tempe-
ratura de evaporaqao,imantendo—se constante a vazao de produ
to (1,37-1,44 x 10”2 Kg/s), sOlidos totais (10,65-11,23%), sO
lidos gordurosos (1,7-2,0%) e AT (3,7-4,4 °C). Este grafico
foi obtido a parthr dos ensaios ne¢s. 25, 7, 30, 18.

Na Figura V estao apresentado; os valores do coe-
ficiente global de transferéncia de calor em fungao do  teor
de sdlidos totais para duas vazoes diferentes (1,51-1,58 e

2

'i,82-1,88-x 10~ Kg/s) mantendo-se constante a temperatura de

eéaporagio (40,2-42,8 °oC), a relagao sdlidos gordurosos—-soli-
dos totais (0,22-0,25) e o AT (3,8-4,6 9C). Este grafico foi
obtido com os ensaios nos. 4, 29, 10, 16, 15, 24.

'Na Figura VI estao apreséntados os valores do coe-
ficiente global de transferéncia de calor em fungig da vazao
para dois niveié de sdOlidos totais (11-12% e 21-22%), manten-
do-se constante a temperatura de evaporagio (40-43 <C), o AT -
(3,8-4,6 °C) e a relagao sdlidos gorhurosos-sélidos totais
(0,23). Este grafico foi obtido a partir dos ensaios n@os. lﬂ
2, 3, 24, 4, 5, 26, ¢ 10, 16, 17. I

.'Na Figura VI apresentamos todos os dados experimenj

tais na forma h (/f? / Ki Cf g)]'/3 versus Re. O coeficiente
de transferencia de calor convectivg da pelicula de produto
'(hl ) foi calculado assumindo-se que O processo obedece a e-

quagao: -
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P . ’ \ - % . . IR . )
na qual hv foi avaliado a partir dat equagao recomendada por 2’
McAdams (1954) para condensacgao de vapor em tubos verticais,

4000

h_ = v onde:~-
v L1/4 (ZBT)1/3

h = coefic;ente convectivo de transferéncia de calor em

v
BTU/h pé&° oF;
L = comprimento do tubo em pés, e
AT = diferenca de temperatura entce o meio condensante e

o meio frio em graus Farenheit.

Na Tabela VIII sao apresentados os erros relativos:
} I

experimentais dos principais calculos efetuados em funqao da

s o
precisao das medidas realizadas. Os mesmos foram calculados
com base nos erros absolutos de cada uma das variaveis envol-
vidas nos calculos, ja mencionados no capitulo de Materiais e

- |
Metodos. _ ! g

Tabela VIII - Erros relativos das principais variaveis calcu-

i

ladas. |
Variavel Erro relativo - %
Co 00,041 - 0,12

Area de tro /

ca de calor 0,005
Re 5
U 0,6
T 0,2
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alobal do transfercncia de caler, U

>

Coeficiente
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A
0,500 1
0450
Te : 40 - 44 ©C
s AT : 3,7 - 4,6 oC
N o g——:1 S =11 -12%, f = 2,5 - 2,8%
-——9——: S =10,5 - 11% ,f = 2,5 - 1,8%
0’4/00 T'—._._V: S = 9'87- 10'3%‘ f = 1"0% >
5 ’ 2,0 . <4
10

vazao de produto, O (:»:10"2

Kg/s)

Figura 11 - Variacao do coeficiente global de transfercncia de
calor x a vazio para trés niveils diferentes da con
centracdo de sSlidos totais e sOlidos gordurosos e

para temperatura de evaporagao e AT constantes.
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Coeficiente global de transferéncia de calor, U

A
0,500%
0,45071
¢ Te 2 40 - 43 ©oC
0o S s 10,57 - 11,43%
f : 1,7 - 1,8 %
- —_——— —3 T = 5'8 - 6'2 oC
olqoo ‘- v |
10 . ,
’ Vazao de produto, Q (x10~2 Kg/s)
|

Figura IIX - Variacao do coeficiente global de transferéen-

cia de calor versus a vazao para AT de 3,7 ~

4,. e 5,8 - 6,2 °C e para temperatura de eva-

poracio, sGlidos totais e sdlidos gordurosos,

constante.
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Coeficiente global de transferéncia de calor, U (Kcal/s oC m

o

~

A
0,500 4 0 J
[ <]
Q = 1,37 - 1,44x10°2 Kg/s
0,467 4
bt s = 10,65 - 11,23%
f = 1.7 - 2'0%
AT = 3,7 - 4.4 oC
HO0 + 7 ]
s 5§
35 -

Temperatura de evaporagao, Te ( °C )

Figura IV - Variacao do coeficiente global de trans-

feréncia de calor x temperatura de evapo
ragao para vazao, sOlidos totais e gordu

rosos, e AT constante.
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Coeficiente glcobal de transferencia de calor, U

A
0,$00 1
~
0 ™~
~
N 0
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Q
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——A——3: Q= 1,51 - 1,58x10°2 Kg/s
0,350 " - v »
0 1 20

Concentracao de sdlidos totais do leite, s ( %)

Figura V - Variagao do coeficiente global de transfe-
réncia de calor x concentragao total de s
lidos para temperatura de evanoragao, AT e
razio de sdlidos gordurosos para solidos -

totais, constantes.
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Cocficiente global de transferencia de calor, U

A
8,600
A
A
a
0450 4
0
o
9,400 - o Te = 40 - 43 ©C
e AT = 3,8 - 4,6 ©C
yZ - £f/s = 0,23 »
b —n—: 8 = 11 - 12%
——0——3: 8 = 21 - 22%
Y
a,.ifo 7 Y T rl
10 4,5 20 2,4

2

Vazao de produto, Q (x10 ° Kg/s)

Figqura VI - Variacao do coeficiente global de transferencia de
calor x vazao para dois niveis de s6lidos totais e
para temperatura de evaporagao, AT e razao de sdli
dos gordurcsos para solidos totais constantes.
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COMENTARIOS E DISCUSSAO DOS RESULTADOS

As curvas apresentadas nas Figptas IT a VI mostram
a influéncia das principais variaveis, ehvolvidas no fendmeno
da evaporagao deluma pelicula de leite,/sabre o coeficiente -
global de transferéncia de calor.
| De um modo geral os nossos dados coincidem em aspec
to e ordem de grandezavcom os dados obtidos por Saravacos e
“butros (1970), para produtos alimenticios diferentes de leited
Na Figura II observa-se a tendéncia do coeficiente
global de transferéencia de calor de aumentar em relagao ao au
mento da vazao, esta tendéncia foi também observada por Sara-
vacos e outros (1970), Para ePtes autores o coeficiente glo-
bal de transferencia de calof tenderia assintoticaﬁente para
um maximo, ja a aiminq;gao de U a vazOes muito baixas  pode-
ria éer explicado como devido a desébntinuidéde da pelicula
sObre a pareds do tubo. Nenhuma desths duas siguaqaes foi en-
contrada no nosso trahalho. Também Kroll e McCutchan (1968) a
nalisaram a influéncia da vazdo do fluido sdbre o fendmeno da
evaporagao. Segundo estes autores a mesma tendéncia foi nota-
da, no entanto o coeficiente globaljde transferencia de calor
diminuiria com a diminuicao da vazao até atingir um minimo,
e a partir dai passaria a aumentar até atingir a condigao

de parede seca. Quanto a concentragdo de sblidos totais e 86—

lidos gordurosos observa-se que U tende a aumentar com a di-



minuigiao-dos mesmos, provavelmente devido aﬁd;minuiqéo da
viscosidade do produto. u

Na Figura III também se observa o comportamento do
coeficiente global dé transferéncia de calor em fuhqﬁo da va-
zao, para dois valores diferentes de A T. 0 comportamento & a
ﬁélogo ao jé descrito na Figura II, no entanto observa-se que
n3o hi ou & muito pequena a influéncia dé AT no coeficiente
global de transferéncia de' calor. Saravacos e outroé (1970),
também encontraram que o AT tem uma pequena influencia no coe
ficiente global de transferencia de calor.

Na Figura IV observa-se a influencia da temperatura
de evaporagao sobre o coeficiente global de transferégcia de
~calor, segundo nossos dados esta influéncia & pequena concor-
dando com as conclusoes de Kroll e McCutchan (1968), segundo
eles esta influéncia depende do comprimento do tubo e seria
tanto maior quanto maior o comprimento do tubo. Para estes Ag
tores, para tubos da ordem de 1 m dgﬁcqmprimento nao haveria
praticamente 1ﬂfluéncia da temperaturaAdé evaporagEOHSGbre K-
coeficiente global de transferéncia de calor. Ja para Sara-
vacos e outros (1970) o coeficiente global de +ransferencia -
de calor §Ofreria uma influéncia muitc grande da temperatura
de ebulicao. Como estes autores trabalharam com um evapora -
dor de aproximadamente 3 m de altura as suas conclusoes con-
cordam satisfatoriamente com as de Kroll e McCutchan (1968).

Na Fiqura V observa-se mais uma vez a influéncia da
concentracio sobre o coeficiente global de transferéencia de

calor, neste caso manteve-se uma relagao de s6lidos gordurosos
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para sOlidos totais do leite constante. Observa-se que a ten-
déncia & a de diminuir o valor do coeficiente global de trans
feréncia de calor com o aumento da concentragao de sdOlidos do
leite. ' )

Na Figura VI observamos a 1nf1uéncia'da.vaz§o sobre
o coeficiente global de transferéncia de calor para 2 niveis
diferentes de doncentragéo de sélidos, observa~-se mais uma
vez éue U aumenta com o aumento da vazao, observando-se que
ele @ menor quanto maior a concentragao de sdlidos conforme
ja foi discutido.

Uma comparacgao aproximada indica que os nossos dar
dos apresentam um desvio da ordem de 50% para menos dos valo-
res apresentados por Kroll e McCutchan (1968), tanto tedricos
quanto praticos, no entanto nao é possivel uma comparagao mais
rigorosa, porque as suas condides de trabalho SEQ diferentes
das nossas e os modelos matematicos elaborados pelos autores.
s3o especificos para as suas codndigoes de trabalho.

0Os  nossos dados experimentais foram obtidos basica-
mente para duas faixas de Prandtl, ou seja Pr = 8 e Pr = 16.
Devido .a grande area para deslocamento do varor assumimos nao
haver cisaihamento éntre a fase vapor e a pelicula de 1iquido
e comparamos os nossos dados com o caso de icual assungao de
Dukler ~ (1960).

Conforme se pode observar na ?igura VII o0s nossos
valores experimentais de Pr- = 8 coincidem bastante bem com a
previsao de Dukler (1960) para Pr = 10, no éntanto apresen-

tam um desvio da ordem de 40 - 50% para mais dos valores pre-
Ia

-



\‘ .
vistos péla teoria de Chun (1969). Isto se deve provavelmen-

te a que o modelo matematico de Chun (1969) foi elaborado pa-
ra um produto com propriedades fisicas diferentes as do leite.

| Devido a faixa de valores de Re em que trabalhamos,
nEo nos foi viavel compara% 0S8 nossos dados‘qom as equagoes

recomendadas por McAdams (1954);
l

|
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CONCLUSOES

Do presente trab&lho-pode-se conciuir acerca do coe-
ficiente global de transferencia de calog pata a evaporagao de
leite em pelicula descendente que o mesmo dimiﬁgi em relzgan -
ao aumento tanto da concenéragio dé sdlidos totais do leite,
na faixa de 11,5 & 22%, quanto da razao sdlidos gordurosos/so-
lidos totais do leite, na faixa de ¢,1 a 0,25.

Em relagao a temperatura de evaporagao, na faixa de
37 4 54 oC, verificamos nos nossos experimentos, que ela exer-
ce pequena influéncia sdbre o coeficiente global de transferén
cia de calor. Quanto a diferenga de temperatura entre o meio
de aquecimento e o meio de evaporagao ( AT), na faixa de 4,0
i 6,0 oCc, verificamos que & pequena a sua influéncia sdobre o
coeficiente global de transferencia de calor.

Em relagdo a vazao pudemos verificar que é um fator
importantejsabre o ¢omportamento do coeficiente global de trans
ferencia de calor, fazendo com que ele aumente guando a vazao

aumenta de 1,0 x 1072 3 2,4 x 10”2

Kg/s.

Concluimes portanto que na faixa de valores testados
o comportamento do leite se assemelha ao da agua.

Quanto a -comparagao dos nossos dados de coeficientes
convectivos de transferéncia de calor com modelos matematicos

da literatura, verificamos que o modelo de Dukler (1960) se

adapta satisfatoriamente para a evaporag¢ao de leite, no entan-



to encontramos uma diferenga da ordem de 50% para menos dos da
dos de Kroll e McCutchan (1968) e uma diferencga darordem de
50% para mais dos valores de Chun (1969) .

Quanto ao nosso equipamento verificamos ser possivel
se operar este evaporador é escala de 1abora£6rio com a pelicu
la de produto totalmente visIvel, também qonstatamos qﬁe a ebu
ligao da pelicula ou a descontinuidade da mesﬁa sobre a super-
f{cie calefatora sao os faéores mais importantes na formagao
de depOsitos.

Verificamos também que com valores de vazzo de leite
abaixo de 1,0 x 10“2 Kg/s era muito dificil trabalhar, pela di
ficuldade de se manter a pelicula continua sdbre a superficie
do tubo, ocorrendo a descontinuidade do mesmo e a consequente
exébsi@&o dﬁ.superficie do tubo iniciando-se logo em seguida a
deposigao de leite sGbre o mesmo.

Em relagao aos valores de Reynolds ensaiados verifi-
camos que era dificil trabalhar com AT maiores aos empregados
devido a facilidade do produto formar espuma, caso em que ime-
diatamente se iniciava a deposigao de produto sobre o tubo.

Foi constatado também que uma das dificuldades de o
peragao do\evaporador se referia a temperatura de entrada do
produto pois para temperaturas proximas a temperatura de evapo
ragdo iniciava-se a formagao de espuma de leite no distribui -
dor de leite, impedindo a formagao da pelicula de leite sobre

-

o tubo.



RECOMENDAGOES PARA FUTURAS EXPERIENCIAS

As propriedades fisicas do leite var‘.m bastante aci
ﬁa das faixas de céncentraqﬁo testadas, acreditamos gque seria
muito Gtil o estudo da variagao dos coeficientes de transferén
cia de calor nessa regido, os quais nao puderém ser feitos nes
te trabalho.

Também seria interessante que se estudasse O compor-
tamento do leite para valores maiores de Reynolds, bem como =
comprimentos maiores de tubos. 4

Emboré o modelo elaborado por Dukler (1960)se adapte
satisfatoriamente para o caso de evaporagao de leite em pelicu
la descendente, acreditamos que seria muito util a férmulaqéo
de um modelo especifico para a evaporacao de leite em pelicula
descendente. L. |

Quanto ao equipamento em si, cabem algumas observa -
éSes:- |

a) um grave problema que se deve tentar evitar num
préximo experimento & o da ‘condensagao de vapor na superficie
do tubo de vidro que dificulta a observagao da pelicula de
leite, e também afeta a precisao da medida d»> condensado do e~
vaporado.

b) Deve-se utilizar bombas de sucgao do concentrado
de capacidade maior de modo que nao se limite a vazao do produ

to, para se evitar a inundagao do aparelho.

fr
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