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RESUMO

Este trabalho teve como objetivo estudar a transferéncia de calor que ocorre
quando particulas porosas de alimento sdo submetidas a aquecimento com agua
quente escoando em uma tubulagdo e em um banho termostatico com agita¢do. Para
tal fim, foram feitas medigdes de temperatura no centro de cilindros e cubos de batata
e cenoura de diferentes tamanhos e para diferentes condigdes de temperatura, vazdo e
arranjos. A partir dos dados obtidos foram elaboradas curvas de temperatura-tempo,
de cuja parte reta foram calculados os coeficientes linear e angular, que
posteriormente foram substituidos nas equagdes analiticas de transferéncia de calor
para calcular os valores do coeficiente de transferéncia de calor por convecgio entre
o liquido e a particula. Obtiveram-se correlagdes adimensionais entre os nimeros de
Nusselt, Reynolds e Prandtl da forma Nu =2 + a Re™®Pr'? cujos coeficientes de

correlag¢do R foram superiores a 0,92.



ABSTRACT

The aim in this work was to study the heat transfer occurring when a porous
food particle is heating by hot water flowing through a pipe and in an agitated water
bath. For that, temperature changes at the center of cylinders and cubes of potato and
carrot were registered for different temperatures, flow rates and arrangements. Time-
temperature curves were constructed in function of gathered data, slope and intercept
calculated from linear section of the curve which were used to find the liquid to
particle heat transfer coefficient utilizing analytical equations. Adimentional
correlations among Nusselt, Reynolds and Prandtl numbers suchas Nu=2 +a Re*®

Pr'? were obtained with correlation coefficients R greater 0,92.



OBJETIVOS.

1.

O presente trabalho teve como objetivos:

Determinar o coeficiente de transferéncia de calor, particula/fluido, durante o
aquecimento em banho termostitico com agitacdo e durante o escoamento em
tubulagbes, de particulas porosas individuais € de agrupamentos diversos, de

diferentes materiais, formas e tamanhos.

Obter correlagdes empiricas entre as propriedades térmicas e fisicas para essas

particulas porosas submetidas a escoamento através de tubos.
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1. INTRODUCAO

O processamento asséptico ndo pode certamente ser considerado como uma
tecnologia nova. Existem referéncias de 50 anos atras sobre processamento de
alimentos liquidos utilizando técnicas de tratamento “Alta temperatura—curto tempo”,
com enchimento asséptico de recipientes de metal usados inicialmente no sistema
Dole. O principal motivo para usar este sistema de processamento e enchimento foi
resolver os problemas associados com a esterilizagdo convencional de alimentos e ao
mesmo tempo obter um produto de alta qualidade com os niveis de seguranga
microbiologica, atingidos nos sistemas tradicionais de alimentos enlatados. A partir
dai, a evolugdo do processamento e embalagem assépticos tem sido esporadica,
sendo que nos ultimos 20 anos tém acontecido avangos importantes na area de
alimentos 4cidos, com o desenvolvimento de novos materiais para embalagens,
particularmente de plasticos e papéis recobertos. Estes desenvolvimentos bem
sucedidos tém aumentado o interesse e aten¢do na dire¢do de alimentos liquidos de

acidez baixa e ainda de alimentos liquidos de baixa acidez contendo particulas.

A técnica do processamento asséptico tem sido aplicada com sucesso a
alimentos liquidos e a alimentos acidos com particulas discretas, porém, a extensio
deste tipo de processamento a alimentos liquidos heterogéneos de baixa acidez
contendo particulas discretas tem sido dificil, devido a falta de dados sobre os fatores
criticos como o coeficiente de transferéncia de calor interfacial entre o liquido e as
particulas, assim como a distribuig¢do de tempo de residéncia das particulas dentro do

tubo de retengdo do sistema de processamento.

Produtos heterogéneos contendo particulas discretas (por exemplo sopa de
mariscos), aparentemente ndo tém sido beneficiados por esta tecnologia e muitos
alimentos ainda ndo sdo comercializados, devido a dificuldade envolvida com a
determinagdo do processo térmico apropriado que assegure a sua qualidade

microbiolégica e a0 mesmo tempo minimize a perda de nutrientes.



A metodologia tradicional de calculo de processamento térmico ndo pode ser
empregada para o estabelecimento destes processos, devido as dificuldades
associadas com a colheita de dados de tempo-temperatura no centro da particula

enquanto ela viaja através do sistema de processamento.

Segundo HELDMAN(1989), a transferéncia de calor no processamento de
liquidos contendo particulas envolve consideragdes adicionais das normalmente
associadas com o processamento de liquidos sem particulas, a maioria delas
relacionadas com o aquecimento da particula. Um dos fatores que devem ser
considerados ¢ o tamanho da particula. Quanto maior a particula, mais dificil sera
atingir a temperatura de tratamento no seu centro. A forma é outro fator associado
com a particula. Anélises de transferéncia de calor evidenciam que diferentes formas
de particulas tém como resultado diferentes taxas de aquecimento no centro delas. As
propriedades fisicas e térmicas tais como condutividade térmica, calor especifico e
densidade devem também ser consideradas, sendo a condutividade térmica a que
mais influencia a taxa de aquecimento no centro da particula. Finalmente, deve levar-
se em conta o coeficiente de transferéncia de calor por convecgio entre o liquido e a
superficie da particula. Sem o conhecimento de tais coeficientes é muito dificil

predizer as taxas de aquecimento/resfriamento do centro da particula.

O mesmo autor afirma que a base para o projeto de processos térmicos para
produtos liquidos com particulas, é fornecer a temperatura requerida no centro da
particula de maior tamanho, com menor tempo de residéncia no sistema. Este critério
de projeto estabelece os dois pontos criticos de controle que devem ser identificados.
O primeiro ¢ o monitoramento da maior particula dentro da distribuigdo do tamanho
de particulas no produto, a qual terd a menor taxa de aquecimento no seu centro. O
segundo ponto critico de controle é o tempo de residéncia, ou mais especificamente o
conhecimento do menor tempo de residéncia para uma particula dentro da
distribuicido dos tempos de residéncia na tubulagio. Daqueles parimetros
apresentados anteriormente, o coeficiente convectivo na superficie da particula

durante o aquecimento, retengdo e resfriamento é o mais critico; além de ser um



parimetro critico, ¢ o mais dificil de medir sob as condi¢des de trabalho num

processo continuo.

Resultados de pesquisas anteriores indicam que os principais fatores que
influenciam a velocidade das particulas presentes num fluido sdo a viscosidade, a
temperatura e vazdo do liquido, a densidade da particula com relagéo ao fluido, a
relagdo entre tamanho da particula e tamanho do tubo, a forma da particula e a

concentragdo da fase solida no fluido.

O uso de modelos matematicos permite maxima flexibilidade com relagdo as
alternativas e possibilidades enquanto minimiza a quantidade e custos dos testes do
processo. O modelamento do processamento térmico geralmente envolve a solugio
das equagdes de transferéncia de calor por condugdo dentro de um sélido exposto a
convecgio na superficie. Um modelo matematico é geralmente usado para estimar o
tempo de residéncia minimo requerido sob as condi¢des especificas necessarias para
produzir a letalidade desejada, para o qual precisa-se da informagdo relacionada com
o coeficiente de transferéncia de calor liquido-particula, forma e tamanho da
particula e propriedades termo-fisicas do alimento. Estas sdo afetadas pela vazdo,
propriedades fisicas e dimensdes do tubo de retengdo e pelas propriedades reologicas
do fluido. O coeficiente de transferéncia de calor ¢ critico, porque determina o perfil
tempo-temperatura e portanto a letalidade resultante na particula de alimento critica
ou seja, a maior e mais rapida. Assim, o minimo tempo requerido predeterminado
pelo modelo deve ser acoplado aos dados de distribuigdo de tempos de residéncia
para o sistema asséptico. E necessario assegurar que a particula maior e mais rapida

tera um tempo de residéncia a0 menos igual ao tempo predito pelo modelo.



2.  REVISAO BIBLIOGRAFICA.
2.1. Fatores que influenciam a esterilizaco continua de alimentos.

O enlatado convencional ¢ a tecnologia mais extensamente usada na produgdo
de alimentos de baixa acidez para assegurar sua estabilidade em prateleiras. Na
medida que as expectativas de qualidade por parte do consumidor aumentam, a
industria de alimentos tem considerado formas alternativas de esterilizagdo,
incluindo o processamento e embalagem assépticos (BALASUBRAMANIAM e
SASTRY, 1996).

Segundo ROSE (1986), produtos acidos sdo aqueles que apresentam valores
de pH menores ou iguais a 4,5 em quaisquer de suas fases e requerem um
processamento térmico suficiente para destruir microrganismos relativamente
sensiveis tais como leveduras, mofos , lactobacilos e Clostridium pasteurianum ou C.
butyricum no caso em que o pH for maior de 4,0. Alimentos com pH maiores de 4,5
em qualquer fase do produto sio considerados de baixa acidez e portanto devem
receber um tratamento térmico suficiente para reduzir a probabilidade de

sobrevivéncia de um esporo de C. botulinum a ndo mais de 1012,

O interesse da indistria de alimentos no processamento asséptico de
alimentos liquidos de baixa acidez contendo particulas, deve-se, entre outros, a
redugdo potencial de custos de embalagens e & producdo de alimentos de alta
qualidade mediante o uso de altas temperaturas (Ultra High Temperature, UHT),
SASTRY (1986), ROSE (1986).

De acordo com CHANG e TOLEDO (1989), a esterilizagdo em fluxo
continuo seguida pela embalagem asséptica tem ganho atengdo como uma alternativa
inovadora e econdmica para a comercializagdo de alimentos estaveis em prateleira.
Para a armazenagem estavel e segura € crucial a esterilizagdo do produto; os critérios

para uma esterilizagdo efetiva s3o especificos para cada produto, dependendo do pH,



forma, tamanho e proporgio de particulas no liquido, viscosidade do fluido e a

necessidade de inativar tanto microrganismos quanto enzimas.

Um sistema tipico de esterilizagdo continua é formado por dois trocadores de
calor, um para aquecimento e outro para esfriamento, e um tubo de retengdo entre
eles, tal como se mostra na Figura 2.1. Na esterilizagio continua de um alimento
liquido que contém particulas, o calor € transferido aos sélidos em suspensdo em trés
etapas. Inicialmente, a temperatura do fluido ¢ aumentada rapidamente num trocador
de calor, até atingir a temperatura especificada para o processo. As particulas sio
aquecidas, embora lentamente, pela transferéncia de calor desde o fluido, e a
temperatura no seu centro € bem menor que a temperatura do fluido. A segunda etapa
de aquecimento das particulas ocorre no tubo de retengdo, devido a troca adiabatica
de calor entre liquido e particulas. Se a quantidade de sélidos suspensos com relagdo
ao liquido € relativamente pequena, a temperatura do liquido permanecer4
praticamente constante. Na maioria dos casos a temperatura do fluido diminui na
medida em que o calor é transferido as particulas e ao ambiente. A terceira etapa
ocorre na zona de esfriamento, onde o calor residual das particulas, a medida que
estas se esfriam lentamente, tem um efeito letal sobre os microrganismos, mas este
efeito € geralmente ignorado devido a possibilidade de desintegragdo, que faz com
que o esfriamento seja mais rapido, CHANG e TOLEDO (1989).

BOMBA

L 2 O
Entrada
Produto

g
TUBO DE RETENGAD._~

TROCADOR IE FONTE DE
CALOR AGUA FRIA
N

l— SATDA PRODUTO
PROCESSADO

FIGURA 2.1. Representacio esquemitica de um sistema tipico de esterilizagao

continua.



Para o estabelecimento de um processo térmico, segundo HELDMAN (1989),
deve ser considerado o tempo de residéncia das particulas dentro da tubulagdo,
devido a que a temperatura atingida pelo centro da particula é fungdo tanto do tempo
quanto da taxa de aquecimento/resfriamento. De acordo com o autor, o primeiro fator
a ser considerado € a relagio entre tamanho de particula e tempo de residéncia. Deve
se supor que as particulas do alimento dentro do liquido terdo uma distribui¢do de
tamanho que influenciara as caracteristicas de escoamento da particula e portanto
conduzira a diferentes tempos de residéncia. Esta relagio é também uma fun¢do de
outros fatores relacionados com as caracteristicas das particulas e as propriedades de
escoamento do liquido. Um segundo fator é o perfil de velocidade do liquido dentro
do trocador ou na tubulagdo. Cada tipo de trocador e tubulagdo tera um perfil de
escoamento unico que influenciara diretamente o tempo de residéncia tanto do
liquido quanto das particulas. Idealmente a velocidade do liquido seria maxima no
centro e minima na camada limite perto da parede. O principal é reconhecer que o
tempo de residéncia da particula esta diretamente relacionado com a posi¢io da
particula dentro do liquido. As caracteristicas de escoamento, e portanto, os tempos
de residéncias das particulas, estdo diretamente relacionadas com o tipo de trocador
usado. Por exemplo, o perfil de velocidade dentro de um trocador de calor de
superficie varredora sera muito mais complexo do que aquele de um trocador tubular.
Uma situagdo similar aplica-se a tubulagdo utilizada; um tubo longo sem curvas tera

um perfil de velocidade estavel.

De acordo com DIGNAN et al. (1989) o estabelecimento de processos para
esterilizagdo continua de alimentos particulados de baixa acidez requer a

consideragdo dos seguintes aspectos:

¢ Identificacdo e sele¢do de um valor apropriado de esterilizac3o.

¢ Desenvolvimento de um modelo conservador para predizer o valor de
esterilizag@o atingido (no tubo de reten¢do) no ponto de aquecimento mais lento
no interior de uma determinada particula.

¢ Validagdo microbioldgica quantitativa da letalidade fornecida.



e Identificagdo dos fatores criticos e dos procedimentos usados para controlar estes

fatores.

GRABOWSKI ¢ RAMASWAMY (1995) consideram que 0 processamento
asséptico de alimentos de baixa acidez contendo particulas solidas estd sendo
avaliado atualmente com grande interesse, devido ao sucesso deste tratamento com
alimentos liquidos. Os dois parametros considerados criticos para tal processo sdo a
distribuicdo de tempo de residéncia das particulas e 0 coeficiente de transferéncia de
calor entre liquido e particula. Ambos pardmetros dependem do tipo de escoamento
do fluido, caracterizado geralmente pelo nimero de Reynolds. Os dados disponiveis
sobre este assunto ndo sdo consistentes € ndo existem informagdes precisas na
literatura para tubos de retengdo, especialmente sob condigdes de operagdo

pressurizada.

Devido a impossibilidade fisica para a medig&o da temperatura em uma particula
que se desloca dentro de um fluido escoando num tubo em um sistema fechado sob
pressio, a FDA (Food and Drug Administration) dos Estados Unidos aceita modelos
de simulagdo, com verificagdo experimental apropriada do alcance da esterilidade,
para validar os processos de tratamento asséptico de alimentos liquidos de acidez

baixa que contém particulas, DIGNAN et al. (1989).

CHANDARANA e UNVERFERTH (1996) postulam que, no tratamento
asséptico de alimentos contendo particulas ¢ importante conhecer a distribuigdo dos
tempos de residéncia para garantir um produto de otima qualidade Femicamente
seguro. A maioria das tentativas para projetar processos HTST (High temperature —
short time) depende de estimativas conservadoras de tempos de residéncia no tubo de
retengdo, ignorando o efeito nos trocadores de calor, o que traz como resultado
tratamentos térmicos excessivos € as consequentes perdas de textura e de qualidade
nutricional. As agéncias governamentais dos Estados Unidos que regulam a produgao
de alimentos de baixa acidez estaveis em prateleira, tém indicado que os tempos de
residéncia das particulas devem ser “conhecidos com um alto nivel de confianga”

para garantir a seguranca destes alimentos. A industria de alimentos concorda que o



conhecimento da distribui¢do dos tempos de residéncia das particulas € de fato

critico para garantir um produto seguro e de alta qualidade.

O conceito de processamento asséptico foi inicialmente utilizado na esterilizagdo
convencional de alimentos “in container”, para resolver problemas tais como a baixa
taxa de penetragio de calor no ponto mais frio do recipiente; os tempos longos de
processamento requeridos para atingir a letalidade necessaria; a destrui¢io de
caracteristicas nutricionais e sensoriais do alimento; a baixa produtividade, e os altos

custos de energia RAMASWAMY et al. (1995 a).

Nos ultimos anos, de acordo com os mesmos autores, a tecnologia de
processamento e embalagem assépticos na América do Norte tém estado limitada
principalmente a alimentos liquidos, mas existe grande interesse para estendé-la a
alimentos liquidos de baixa acidez com particulas. Também afirmam que os
problemas iniciais para o estabelecimento de processos de esterilizagdo continua
destes alimentos estiveram relacionados com distribui¢io adequada e a integridade
das particulas dentro do sistema, além de garantir a esterilidade comercial com uma
perda minima de qualidade. O primeiro problema foi resolvido com sucesso
mediante o uso de trocadores de calor de superficie raspada ou trocadores de calor
tubulares com uma bomba de deslocamento. Porém, o principal desafio € o
estabelecimento de processos microbiologicamente seguros para as particulas, sem
sacrificar os fatores essenciais de qualidade. Um processo térmico apropriado pode
ser determinado se dispde-se de dados precisos de tempo/temperatura medidos no
ponto de aquecimento mais lento no interior da maior e mais rapida particula que
escoa no sistema. Para alimentos liquidos, o estabelecimento de processos térmicos
mediante o processamento asséptico é simples, devido a que as temperaturas do
liquido podem ser medidas no ponto de interesse e a temperatura pode ser facilmente
uniformizada. Porém, a medida da penetragdio de calor para particulas de alimento
num sistema de processamento asséptico real € dificil de realizar sem restringir o

livre movimento das particulas.



Dos trabalhos mencionados anteriormente pode se deduzir que os pesquisadores
coincidem em apontar a distribui¢do de tempos.de residéncia DTR e o coeficiente de
transferéncia de calor # entre liquido e particulas como fatores criticos para
estabelecer processos de esterilizagio continua de alimentos liquidos que contém
particulas, razio pela qual estes dois pardmetros serdo considerados a seguir com

maior profundidade.
2.2. Distribuicio de Tempos de Residéncia (DTR).

Segundo DUTTA e SASTRY (1990), no projeto de processos térmicos
continuos para misturas liquido - particula, a velocidade da particula mais rapida
merece considerag@o especial, devido a que ela possui 0 menor tempo de residéncia.
Portanto, o tubo de retengé@o deve ser dimensionado de tal forma que se assegure que

essa particula receba o tratamento térmico adequado.

Para estudar as distribui¢des de velocidade os autores utilizaram em seus
experimentos um tubo de retengdo transparente através do qual bombearam liquidos
de diferentes densidades com particulas esféricas de poliestireno de 0,95 c¢cm de
didmetro e 1044,5 kg. m> de densidade. As velocidades e o comportamento de
particulas individuais, registradas em video, foram utilizados para determinar as

distribui¢des de velocidade das particulas.

De acordo com os resultados obtidos, as distribui¢Ges de velocidade de
particulas no tubo de retengdo foram representadas por distribuigdes logaritmicas
normais, sendo a viscosidade o fator que mais afetou estas distribui¢des. Para fluidos
Newtonianos as velocidades das particulas mais rapidas foram menores que as
velocidades teoricas correspondentes a linha central do fluxo, mas foram superiores

aos valores teoricos para os fluidos usados.

RAMASWAMY et al. (1995 a) concordam com outros pesquisadores ao
considerar que os fatores mais criticos na modelagem matematica tém sido

identificados como sendo forma e tamanho da particula, o coeficiente de
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transferéncia de calor entre o fluido e a particula e, a distribuigdo do tempo de
residéncia nos trocadores de calor e no tubo de retengdo quando determinados com

alimentos reais escoando num sistema comercial.

Num sistema de escoamento continuo nem todas as particulas do produto
permanecem o0 mesmo tempo no equipamento de processo. As particulas, ou parte
delas, proximo a parede do tubo (camada limite), ou em espagos mortos, movem-se
ou fluem muito mais lentamente que aquelas que viajam no centro do fluido, o que
significa que elas tém uma distribui¢do de tempo de residéncia (DTR), com porgSes
do fluxo total gastando mais ou menos tempo no sistema com relagdo ao tempo
médio de residéncia. Assim a DTR pode se definir como o espago de tempo que
diferentes elementos gastam dentro do sistema. Dentro do ponto de vista de saude
publica é critico o tempo de residéncia da particula que se desloca mais rapidamente
nas se¢des de aquecimento e retengdo do sistema, porque ¢ a que determina se o

produto é ou ndo microbilogicamente seguro.

Por outro lado, segundo os mesmos autores, as propriedades reologicas dos
fluidos tém uma forte influéncia nos perfis de escoamento do fluido € na DTR das
particulas no tubo, fatores estes muito importantes para o dimensionamento do tubo
de retengdo, de tal modo que o comprimento minimo do tubo deve ser tal que garanta
a esterilidade comercial do alimento. De acordo com LUND (1993) Apud
RAMASWAMY et al. (1995 a), o comprimento do tubo deve se basear no tempo de
residéncia minimo o qual por sua vez depende da velocidade méaxima, de acordo com

a seguinte relagdo:

L=u_ TR @.1)
As velocidades maxima e média do fluido no tubo, estdo interrelacionadas e
dependem do indice de escoamento e do regime de escoamento (laminar, de

transi¢do ou turbulento), segundo a seguinte equagio:

umlx = |:3n i 1:|umed (22)
n+l
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Para fluidos Newtonianos » =1 e sob regime laminar, Re <2100, a equagdo anterior

fica:
(2.3)

Para fluidos Pseudo - plasticos n < 1, portanto, #max < 2.%med.

Para fluidos dilatantes 7> 1 e entd0, #max > 2.Umed.

Onde:

L = comprimento do tubo, m.

Uper = velocidade maxima, m. s
Umedg = velocidade média, m. s

TRun = tempo de residéncia minimo, s
n = indice de escoamento

Nos escoamentos confinados, para especificar o regime de escoamento
precisa-se calcular o nimero de Reynolds, o qual indica a relagdo entre a forga de
inércia e as forgas internas de atrito (viscosidade). Embora ndo exista um valor
especifico para a mudanga de regime de laminar a turbulento, habitualmente ¢ usado
um valor de Reynolds entre 2000 e 3000 para indicar a zona de transi¢do entre os

dois regimes de escoamento.

A maioria dos alimentos fluidos contém varios constituintes, como particulas
solidas ou semi — solidas, aglomerados etc., dispersos em um liquido forfnando uma
fase continua. Segundo Bain e Bonnington (1970), Govier e Aziz (1972) e Jacobs
(1991) Apud GRABOWSKI e RAMASWAMY (1995), o escoamento em duas fases

pode classificar — se com base no tamanho das particulas, assim:

e Particulas ultra finas (d < 40 um), as quais s3o quase sempre conduzidas em

estado homogéneo totalmente suspensas, sem efeito significativo da gravitagéo.
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e Particulas finas (40< d < 150 um). Estas sdo conduzidas no geral em um estado
totalmente suspenso com distribui¢do de concentragio de soélidos uniforme
através do tubo (estado semi — homogéneo), mas algumas vezes com gradientes

de concentragdo de solidos devido as forgas de gravitagdo.

e Particulas de tamanho médio (0,15< d < 1,5 mm). Estas podem formar uma
mistura heterogénea, o que ocasiona gradientes de concentragdo de solidos com
relagdo a profundidade do tubo, enquanto pode-se apresentar deslizamento no
fundo do tubo, em sentido longitudinal. Neste caso pode-se esperar um tipo de
escoamento totalmente suspenso para as particulas, apenas quando a densidade

destas é semelhante a densidade do fluido.

e Particulas grossas (d > 1,5 mm). Raramente ficam totalmente suspensas (a menos
que sejam muito leves ou que a velocidade de fluxo seja muito alta), levando

frequentemente a estratificagido de particulas.

De acordo com GRABOWSKI ¢ RAMASWAMY (1995), o tamanho das
particulas contidas em um alimento podem ser de diferente tipo, tamanho e forma.
Quando particulas dos trés primeiros grupos da classifica¢do anterior estdo presentes,
deslocam-se dentro do liquido em uma fase simples e 0 mecanismo de transferéncia
de calor prevalecente ¢ a condugdo do liquido para as particulas. O movimento de
particulas solidas maiores correspondentes ao ultimo grupo tem sido considerado
critico no projeto de tratamento asséptico pois neste caso, 0 mecanismo de

transferéncia de calor € a convecgdo do liquido a particula.

GRABOWSKI ¢ RAMASWAMY (1995) estudaram os efeitos de diferentes
parametros sobre a velocidade média e maxima de particulas s6lidas de um alimento
num tubo de retengdo e encontraram que a velocidade relativa é uma fungdo da
viscosidade, da temperatura e da vazdo do fluido e do tamanho, forma e densidade da
particula. Os resultados mostram que o valor maximo da razdo de velocidades entre
particula e fluido variou entre 0,4 e 1,9. Encontraram também que a predi¢do da

velocidade relativa das particulas ¢ dificil (desvio padrio alto) quando a diferenga de
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densidades entre a particula e o liquido que a conduz é pequena. Finalmente, os
autores ndo observaram mudangas no comportamento do fluxo para condi¢des ndo
pressurizadas (temperatura menor de 100°C) e pressurizadas (temperatura maior de

100°C).

McCARTHY et al. (1997) utilizaram técnicas de imagens de ressonancia
magnética (MRI) para medir experimentalmente os perfis de velocidade e as
propriedades reoldgicas aparentes de misturas liquido — particula em fungio da
vazdo, concentra¢do e tamanho das particulas. Segundo eles, os perfis experimentais
de velocidade para esferas de alginato de sodio fluindo em solugbes aquosas de
carboximetil celulose puderam ser descritos por um modelo de lei de poténcia, e a
distribui¢do dos tempos de residéncia variou em fungio do indice de escoamento n
que caracteriza o comportamento reologico de escoamento em tubos. Para as

condi¢des estudadas, a velocidade média do fluido variou entre 2 e 35 cm . s™.

CHANDARANA e UNVERFERTH (1996) determinaram os tempos de
residéncia de alimentos heterogéneos num sistema comercial de processamento
asséptico, considerando o efeito da interagdo entre as particulas de um produto
constituido por uma solugio de 6% de amido e 15% de cubos de batatas ou alimento
infantil a base de frango recoberto com alginato. Os resultados indicaram que os
tempos de residéncia ajustam-se a distribui¢des de probabilidade Gamma e Log-
normal, as quais permitem predizer o tempo de residéncia da particula que se desloca

mais rapidamente no tubo de reteng@o.

RAMASWAMY et al. (1995 b) pesquisaram os diferentes fatores que afetam
a Distribui¢do do Tempo de Residéncia (DTR) de cubos de carne e cenoura num
trocador de calor vertical de superficie de varredura, utilizando como fluido uma
solugdo de amido a diferentes concentragdes. Os resultados mostraram que os tempos
de residéncia das particulas de carne diminuiram com o aumento da concentragdo de
amido no fluido e com a vazdo, enquanto que incrementaram-se com o tamanho da
particula. Tendéncias similares foram observadas com os cubos de cenoura, relativo

a vazdo e ao tamanho das particulas, mas ndo com relagdo a concentragdo de amido



14

no fluido, que resultou num incremento do tempo de residéncia, fato este justificado,

segundo os autores, pela diferenga de densidades dos produtos.

SASTRY (1986) desenvolveu uma metodologia teérica para avaliar processos
térmicos para alimentos de acidez baixa contendo particulas de diferentes formas.
Para determinar a distribui¢io de temperatura dentro dos alimentos particulados
sujeitos a condigdes de contorno varidveis no tempo utilizou analise de elementos
finitos. As simulagdes foram feitas para estudar os efeitos do tamanho de particula,
das distribuigdes de tempo de residéncia no trocador de calor e no tubo de retengio e
dos coeficientes de transferéncia de calor liquido — particula. Sua abordagem para
modelar a transferéncia de calor incluiu tanto a determinagdo dos perfis de
temperatura no trocador de calor e no tubo de retengdo quanto a temperatura e
letalidade do ponto mais frio de uma particula individual representativa. Os calculos
dos perfis de temperatura no trocador de calor foram feitos a partir de balangos de
energia considerando a energia proveniente do vapor e a energia transferida as
particulas presentes no fluido. Nos balangos de energia no tubo de retengdo, foram
consideradas as perdas de energia através das paredes do tubo, além da energia
cedida as particulas. Os resuitados indicaram que cada um destes fatores tem efeitos
importantes no processo térmico requerido para atingir esterilidade comercial. No
caso de particulas grandes, as simulagGes mostraram que deve dar-se pouco crédito a
letalidade na se¢do de aquecimento, enquanto que particulas pequenas sofreram

superaquecimento.

Com base nos resultados o autor afirma que o tamanho das particulas e as
distribuicdes do tempo de residéncia dentro do trocador de calor e do tubo de
retengio determinam os requerimentos minimos de comprimento do tubo de retengéo

para atingir esterilidade comercial.

Além dos tubos retos convencionais, tubos helicoidais tém sido usados em
algumas industrias para a esterilizacdo de alimentos devido a algumas vantagens
como simplicidade de projeto do sistema, maiores taxas de transferéncia de calor

(comparados com os tubos convencionais), e maior qualidade dos produtos
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processados, especialmente se contém particulas. Alguns trabalhos da literatura
informam que neste tipo de tubos n3o se apresentam danos, ainda quando sdo
processados alimentos tdo frageis como framboesas inteiras, morangos e bananas
fatiados, etc. Carlson (1991 a, b), apud LIU e ZURITZ (1995). No entanto, existem
questdes que ainda ndo tém sido respondidas como as caracteristicas de escoamento

e as vantagens com relagdo aos tubos convencionais.

LIU e ZURITZ (1995) estudaram o escoamento de liquido contendo
particulas através de um tubo de retengéo helicoidal, incluindo a DTR das particulas
e as diferencas com os tubos de retengdo convencionais. Os autores simularam
numericamente o comportamento de particulas sélidas esféricas no escoamento num
tubo helicoidal mediante a solugdo iterativa das equagdes de Navier - Stokes e as
equagdes dindmicas da particula em 3 dimensdes. Para predizer as velocidades
individuais e as trajetorias das particulas, utilizaram o método de Lagrange. Os
resultados indicam que a distribuicdo de tempos de residéncia das particulas em
tubos helicoidais foi mais estreita que em tubos de retengdo convencionais. Além
disso, a velocidade média das particulas esteve mais perto da velocidade média do

fluido nos tubos helicoidais do que nos convencionais.
2.3. Propriedades térmicas.

O calor especifico, a condutividade e a difusividade térmicas de alimentos,
definidas a seguir, sio propriedades térmicas indispensaveis para o calculo de
transferéncia de calor. Note-se que o conteido de agua, embora ndo seja uma
propriedade, influencia significativamente todas as propriedades térmicas anteriores
(ASHRAE, 1985). Por exemplo, de acordo com SING e HELDMAN (1993), a
maioria dos alimentos com alto teor de umidade, possui uma condutividade térmica

muito proxima a da agua.

Define-se o calor especifico C, como a quantidade de calor absorvida ou
cedida por unidade de massa de um produto, necessaria para fazer mudar sua

temperatura de um grau.
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Na transferéncia de calor por condugdo o movimento do calor esta associado
com o movimento destas particulas (moléculas, atomos e elétrons ) de uma
substancia sem um deslocamento apreciavel ou fluxo de essas particulas. Este modo
de transferéncia de calor depende do coeficiente de condutividade térmica &
(ASHRAE, 1985).

Uma propriedade térmica muito importante na transferéncia de calor em
estado transiente é a difusividade térmica, definida como o = k(pCp), onde o
denominador, oCp, indica a habilidade do material para absorver calor, enquanto o

numerador, £, indica a habilidade de conduzir calor.

Uma interpretagdo interessante da difusividade térmica foi feita por
Schneyder (1955), Apud ASHRAE (1985), em termos do tempo de aquecimento:
Segundo ele, o inverso da difusividade térmica o', expressada em s. mm?, ¢ uma
medida do tempo requerido para aquecer um material até um nivel especifico de
temperatura e, evidentemente, este tempo € diretamente proporcional ao quadrado da

longitude do caminho de condugio.

Introduzindo-se a lei de Fourier na equag3o do balango de energia tem-se:

%—{— =a VT (2.9)

Onde:

Vr = Laplaciano da Temperatura que deve ser expresso em coordenadas
adequadas a forma geométrica do material em estudo.

t = tempo, segundos.

o = difusividade térmica, mm®s™.

A equagdo (2.4)tem sido resolvida para geometrias retangular, cilindrica

circular e esférica, por diferentes pesquisadores, impondo diversas condi¢des iniciais
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e de contorno. Encontram-se também na literatura solugdes graficas em ASHRAE
(1964), Dickerson (1972), Apud ASHRAE, (1985).

Diversos autores: Siebel (1982) e Riedel (1976), APUD ASHRAE, (1985),
SINGH e HELDMAN (1993);, SWEAT (1975, 1985); MURR (1992), apresentaram
equagdes para o calculo das propriedades térmicas em fun¢do da umidade e/ou
outros componentes do alimento. A seguir apresentam-se algumas destas equages

para frutas e vegetais, assunto do presente trabatho.

2.3.1. Calor especifico

C,=0,837 + 3,349 W (SIEBEL, 1982) (2.5)
C,=1,672 +2,508 W (RIEDEL, 1976) (2.6)
C,=1,424 X, + 1,549 X, + 1,675 X¢ + 0,837 X, + 4,187 Xw (2.7)

(SINGH e HELDMAN, 1993).

Onde:

Cp = calor especifico em kJ kg™ °C™.

W = contedo de agua do alimento, decimal.
X = fragdo massica.

Indices:

c = carboidratos.

p = proteina.

f = gordura.

a = cinzas.

w = agua.
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2.3.2. Condutividade térmica

condutividade térmica em W.m™! °C’!

0,148 + 0,493 W (SWEAT, 1974) (2.8)
exp (-1,77 + 1,13 W) (MURR, 1992) (2.9)

2.3.3. Difusividade térmica

o = 0,088 + (aw — 0,088)W, (RIEDEL, 1969) (2.10)
Onde:
a = difusividade térmica, mm?.s’

ow difusividade térmica da 4gua a temperatura desejada, mm?.s™

2.4. Determinacio do Coeficiente de Transferéncia de calor, h.

De acordo com ZURITZ et al. (1987), uma das propriedades mais criticas
requeridas para a analise de condugdo de calor no aquecimento ou no esfriamento de
sélidos dentro de um fluido € o coeficiente de transferéncia de calor por convecgio.
Um de tais casos € a andlise da transferéncia de calor durante a esterilizagdo
comercial de alimentos liquidos que contém particulas. Este processo pode ocorrer
em uma operagdo em batelada onde o produto (liquido mais sélidos) é tratado
termicamente em um recipiente fechado, ou de um modo continuo, no qual o produto
e a embalagem sdo esterilizados separadamente. No primeiro caso, a transferéncia de
calor entre fluido e particula pode resultar da condugdo pura (alta concentragdo de
solidos e/ou alta viscosidade do fluido), convecgdo natural (viscosidade do fluido
média a baixa, sem agitagdo), ou convecgio forcada como no caso de retortas
agitadas. No segundo caso, processamento continuo, o principal mecanismo de

transferéncia € a convecgio forgada.

ASTROM e BARK (1994) afirmam que no processamento asséptico de
alimentos heterogéneos € importante conhecer o coeficiente de transferéncia de calor

para assegurar que todas as partes do alimento estejam expostas a temperatura
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O coeficiente de transferéncia de calor depende, primordialmente, segundo
ASTROM e BARK (1994), da camada limite térmica do fluido em contato com a
particula, o que significa que o escoamento junto a particula terd uma grande
influéncia sobre o coeficiente. Em convecgio livre ou natural, o movimento do fluido
resulta da diferenga de densidades originadas em diferengas de temperatura dentro do
fluido. Em convecgdo forgada o movimento do fluido é produzido por meios

externos como um ventilador ou uma bomba.

A temperatura no interior de uma particula durante a adigdo ou remogdo de

calor esta dada pela solugdo da equagio de condugio (HOLMAN, 1976):

Coordenadas cartesianas:

or o'T o*T o'T
+ +

— =k 2.11
P ot [8x2 oy’ o7 | @11
Coordenadas cilindricas:
or o'T 10T 1 0*T 0T
oL g _o L2 2.12
For [6r2 ror rtogt 622] 2.12)
Coordenadas Esféricas:
or k.o or 1 6T 1 0T
i) e b ——( ng— — =] (213)
o eng O¢ 6¢ sen ¢ Oy
Com a condigio inicial:
Coordenadas cartesianas: T(x,y,2z, 0)=T; (2.149)
Coordenadas cilindricas: T(, ¢, 2z,0)=T; (2.15)
Coordenadas esféricas: T(, ¢, @ 0)=T; (2.16)

e com a condi¢do de contorno:
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kVT.ﬁlS =T, -T,(1)) 2.17)
Onde:
Ts = temperatura da superficie da particula.
T = temperatura ambiente.
k = condutividade térmica.
t = tempo.
n = vetor unitario normal a superficie da particula.
h = coeficiente de transferéncia de calor por convecgao.

Para os casos mais simples, onde a resisténcia interna é desprezivel e a
temperatura ambiente 7., € constante, o coeficiente de transferéncia de calor pode ser
determinado da lei de esfriamento de Newton, valida para valores baixos de Bi

(BIRD et al., 1986):

T-T, ., h4
ln(T_Tw)—t(pVC ) (2.18)

i P
Na pratica geralmente sdo usados numeros adimensionais, podendo-se usar Nu para

expressar h:

_H
k

!
Onde / ¢ a dimensdo caracteristica da particula e &r ¢ a condutividade térmica do

fluido. Costuma-se expressar Nusselt em fungido de outros nimeros adimensionais:

Nu = Nu(Re, Pr,Gr...) (2.20)
Onde:
Re, Pr e Gr sao os numeros de Reynolds, Prandtl e Grashof, respectivamente.
A = area

Cp = calor especifico
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kVT #|, = h(T; - T (1)) (2.17)
Onde:
T = temperatura da superficie da particula.
T, = temperatura ambiente.
k = condutividade térmica.
t = tempo.
n = vetor unitario normal a superficie da particula.
h = coeficiente de transferéncia de calor por convecgio.

Para os casos mais simples, onde a resisténcia interna ¢ desprezivel e a
temperatura ambiente T, € constante, o coeficiente de transferéncia de calor pode ser
determinado da lei de esfriamento de Newton, valida para valores baixos de Bi
(BIRD et al., 1986):

)=1( ) (2.18)

Na pratica geralmente sio usados nimeros adimensionais, podendo-se usar Nu para

expressar A:

Nu=— (2.19)

Onde / ¢ a dimensdo caracteristica da particula e ks ¢ a condutividade térmica do

fluido. Costuma-se expressar Nusselt em fun¢do de outros nimeros adimensionais:

Nu = Nu(Re, Pr,Gr...) (2.20)
Onde:
Re, Pr e Gr sdo os nimeros de Reynolds, Prandtl e Grashof, respectivamente.
A = area

C = calor especifico
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V = volume

Segundo WELTY et al. (1987), o valor inferior limite do nimero de Nusselt
para uma esfera em repouso relativo ao fluido ¢ Nu = 2 , o qual ¢ usado com
freqiiéncia para estimar o coeficiente de transferéncia de calor para estabelecer um

processo microbiologicamente seguro, embora conservador.

De acordo com a teoria de similitude, um nimero de Nusselt, determinado em
um processo modelo, pode ser usado para predizer o coeficiente de transferéncia de
calor em escala real unicamente se os dois processos sdo similares, ou seja, estdo
especificados por uma série de coeficientes ndo dimensionais similares. Em
particular, é importante que os escoamentos sejam cinematicamente iguais num
grafico adimensional. O maior problema € que sabe-se muito pouco sobre o
movimento da particula com relagdo ao liquido no tubo de retengdo para um

processamento asséptico tipico.

A principal dificuldade na medigdo de 4 apresenta-se no monitoramento das
temperaturas da particula durante o fluxo continuo mediante métodos ndo invasores.
Diversas tentativas tém sido feitas para medir os coeficientes convectivos tanto em
convecgdo forcada (CHAU E SNYDER, 1988; CHANDARANA et al. 1989,
CHANG e TOLEDO, 1989, ZURITZ et al. 1990), como também em convecgio
natural entre particulas estacionarias e fluidos (CHAU e SNYDER, 1988,
ALHAMDAN et al. 1990, ALHAMDAN e SASTRY, 1990). Embora alguns
resultados destes estudos mostrem concordincia, ndo € possivel efetuar uma
compara¢do conclusiva entre eles devido as diferentes condigOes ekperimentais

utilizadas.

A seguir apresentam-se algumas das técnicas encontradas na literatura

referentes a estimag@o do coeficiente de transferéncia de calor, A.

HEPPELL (1985 ) utilizou esporos de B. Steoarothermophilus imobilizados

em camadas de alginato de 3,1 mm de didmetro para medir indiretamente os
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coeficientes convectivos entre liquido e particulas em sistemas com escoamento
continuo. Depois de submeter o produto a um processo de esterilizagdo continua,
mediu a concentragdo de esporos sobreviventes e calculou o coeficiente de
transferéncia de calor ajustando estes resultados a um modelo matematico. Para um
niimero de Reynolds de 50000, o autor reportou um coeficiente de transferéncia de
calor de 7300 W.m2.°C! correspondente a um numero de Biot de 18,6, mas para um
numero de Reynolds de 5300 o valor do coeficiente foi de 1850 W.m2°C?,
correspondente a um nimero de Biot de 4,3. O autor concluiu que a notavel redugdo
no coeficiente de transferéncia de calor com o decréscimo do numero de Reynolds

foi causado por uma diminui¢io na turbuléncia.

De acordo com SASTRY (1989) uma particula em uma corrente de
esterilizacdio continua estd exposta as mudangas de temperatura do liquido de
transporte. Segundo ele, a solugdo da equagéo (2.11), sujeita a condigdo de contorno
(2.17), requer que T., (temperatura do meio) seja conhecido em fungdo do tempo ou
da posigio dentro do sistema. A forma mais facil de determina-la é medir
diretamente a temperatura do liquido em varias posi¢des no sistema e supor que o
fluido é bem misturado. Uma outra forma ¢ realizar balangos de energia entre fluido
e particulas, calculando a temperatura do meio, com a hipdtese de que o fluido é bem

misturado.

Varios autores tém trabalhado na solugdo das equagdes (2.11), (2.12) e (2.13),
sujeitas a condigdo de contorno (2.17), com o objetivo de descrever a distribuigdes de
temperatura na particula. Uma das primeiras tentativas foi feita por d¢ RUYTER e
BRUNET (1973) que obtiveram uma soluggo analitica, supondo, entre outras coisas,
um perfil linear de temperatura, particulas de forma esférica e um coeficiente

convectivo infinito.

MANSON e CULLEN (1974) propuseram uma solu¢do por diferengas finitas
das equagdes anteriores, para o qual tiveram em conta as distribui¢oes de tempo de
residéncia, trabalharam com particulas em forma de cilindros finitos e usaram um A

infinito.
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DAIL (1985) usou a férmula de Ball e um # infinito para avaliar o tratamento
térmico no tubo de retengdo. O principal problema desta formula € que requer que a
temperatura do meio de aquecimento seja constante, e portanto, 0 método ndo pode
ser usado para predizer temperatura das particulas na zona de aquecimento, mas

dentro de algumas situagdes no tubo de retengdo.

LARKIN (1989) utilizou o método anterior modificado para avaliar o
processamento asséptico de alimentos com particulas. Segundo o autor, o0 método da
formula de Ball subestima o tempo de retengdo quando existe um aquecimento
apreciavel no tubo de retengdo e para superar esse problema pode-se usar uma
fungdo hiperbélica modificada. A hipotese de que 4 é infinito € critica, porque supde
que o centro da particula atinge a temperatura do fluido mais rapido do que ocorre na

realidade no trocador inicial (aquecedor) e no tubo de retengdo.

SASTRY (1989) resolveu as equagdes mediante o algoritmo de Galerkin -
Crank - Nicholson, envolvendo elementos finitos tridimensionais no espago e

diferengas finitas no tempo. Para isso, fez as seguintes suposigdes:

¢ As formas das particulas podem ser regulares ou irregulares (cogumelos).

e O coeficiente de transferéncia de calor 4 € finito para o pior dos casos (Nu = 2).

e As temperaturas do meio podem ser determinadas com balangos intermediarios
de energia nas diferentes se¢des do sistema.

e O meio fluido foi considerado bem misturado na diregéo radial do trocador e no
tubo de retengdo e em qualquer tempo em contato com uma populagio de
particulas de tamanho uniforme se movimentando a mesma velocidade média.

e A dissipag@o viscosa na superficie varredora do trocador de calor € desprezivel.

As simula¢des de SASTRY (1989) revelam a influéncia de varios parametros
adimensionais no tamanho do tubo de retengdo. Por exemplo, o tamanho da particula
tem uma influéncia dramatica no comprimento adimensional do tubo de retengio.

Segundo o autor, o tamanho do tubo de retengdo deve se basear numa particula
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hipotética que se aquega mais lentamente em virtude de seu maior tamanho (ou
propriedades térmicas que levem ao menor aquecimento), que se movimente mais
rapido no trocador e no tubo, € no menor coeficiente A. E incerto saber se essa
particula existe ou ndo, particularmente porque espera-se que as particulas que mais
rapido se movimentam possuam uma velocidade apreciavel com relagdo ao fluido e

portanto, um maior A relativo.

BALASUBRAMANIAM e SASTRY (1996) utilizaram um sensor remoto de
temperatura para estimar o coeficiente de transferéncia de calor de particulas
movendo-se em escoamento continuo dentro de um tubo. Para o cilculo do
coeficiente, a partir dos dados de tempo/temperatura foi usado um algoritmo baseado
no método de elementos finitos. Os valores do coeficiente de transferéncia de calor
variaram entre 134 e 669 W.m™.°C™' correspondentes a nimeros de Nusselt entre 3,6
e 17,3 e numeros de Reynolds generalizados entre 19 e 196.8. Estes baixos valores
do coeficiente, em relagdo a trabalhos anteriores dos mesmos autores, foram
atribuidos aos baixos nimeros de Reynolds empregados no estudo. Ainda com estes
fatores conservadores, os numeros de Nusselt foram maiores que o valor de 2,0

esperado para uma particula esférica rodeada por um fluido estagnado.

De acordo com CHANG e TOLEDO (1989), a maioria dos estudos realizados
para modelar a esterilizagio continua de produtos alimenticios com particulas
discretas, com exce¢do do desenvolvido por SASTRY (1986), tém sido feitos
utilizando um coeficiente de transferéncia de calor infinito na interface liquido -
particula. A existéncia de um coeficiente de transferéncia de calor finito na interface
liquido - particula durante a esterilizagdo de alimentos em bolsas foi demonstrada por
PETERSON e ADAMS (1983). CRISTIANINI (1998) também obteve coeficientes
de transferéncia de calor finitos na esterilizagdo de atum em bolsas flexiveis.
Segundo CHANG e TOLEDO (1989), os mecanismos de transferéncia de calor
durante o processo de esterilizagio de alimentos em bolsas € em esterilizagio
continua de particulas sdo semelhantes. Neste ultimo caso, poderia esperar-se uma

influéncia maior do A, pois o fluido que aquece as particulas pode ter uma
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viscosidade maior que a agua, resultando portanto valores de # menores. A utilizagdo

de um A maior do que o real, prediria erroneamente o alcance da esterilidade.

Segundo os mesmos autores, a determinagdo do coeficiente de transferéncia
de calor 4 entre liquido e particulas ndo € uma tarefa facil, devido a dificuldade
existente para monitorar a temperatura no ponto mais frio das particulas em
movimento. Para determinar o A trabalharam com a solug@o analitica das equagdes
diferenciais parciais de transferéncia de calor e utilizaram um sistema modelo com
um fluido escoando e uma particula estacionaria, estabelecendo assim a influéncia da
velocidade relativa sobre 4. Para avaliar a letalidade por calor durante a esterilizagdo
aplicaram o método de diferengas finitas em particulas em forma de cubo de 1 e 2
cm. Para uma velocidade relativa de 0,86 m.s™ obtiveram um coeficiente de 303
W/m?°K e tempos de retencio de 1,78 e 5,2 minutos para uma inativagdo de 6D de

Clostridium sporogenes (Fo = 7,2 min) em cubos de 1 ¢ 2 cm a 132°C.

Uma conclusio importante do estudo anterior refere-se ao efeito da
sobrepredi¢do do coeficiente de transferéncia de calor. A utilizagdo de um A de 2500
W.m2°C' em lugar de 303 W.m2°C"' teve como resultado um tratamento
incompleto, com tempos de processamento até 69% menores que os originalmente
obtidos, o que traz como conseqiiéncia a presenga de micrdbios no alimento, dai a

importancia da escolha do coeficiente de transferéncia de calor correto.

SASTRY et al. (1990) mediram o coeficiente de transferéncia de calor, 7 ,
entre liquido e particula durante o escoamento continuo em tubos, utilizando um
termopar deslocando-se & mesma velocidade da particula. Como fluido condutor
usaram agua e como particulas transdutoras esferas metalicas ocas, com densidade
aproximadamente igual a de uma particula real de alimento. Os resultados mostraram
que o coeficiente de transferéncia de calor aumenta significativamente com o
aumento da vazdo do liquido e da razdo entre o didmetro da particula e o didmetro do
tubo, dy/D:. Os coeficientes variaram entre 688 e 3005 W.m?2°oC!, quando a vazio
variou de 1,33x 10* a 7,98x10* m*/min e a relagdo dp/Dy variou entre 0,2618 e

0,6273. Os resultados sugerem que a velocidade relativa entre liquido e particula é
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influenciada significativamente pela parede do tubo e que este efeito aumenta na

medida que a relagdo d/D; aumenta. Os autores obtiveram as seguintes relagGes

adimensionais:
Nu =2681+0,00455Re ,(d, / D,) R?=0,82 (221)
Nu =6,023x10°Res™ (d,/ D,)"" Fr,>* R*’=086 (222)

Nu =0,0046Re , +41,54(d,, / D,) - 35,65Fr, 5,24 R”*=0,89  (2.23)

Nu=0,0125Re,” +85,67(d, | D,) —342,5Fr, - 0,0144Re ,(d,, / D,)
+0,0113Re  Fr, +500,3Fr,(d, / D,) - 0,0173Re ,Fr,(d, / D,) - 26,56

R?=0,92 (2.24)
As equagdes anteriores sdo validas para as seguintes condigdes:

3600 < Re, < 27300
0,2618 < d,/D, > 0,7263
0,39 < Fr, < 14,83

CHANG e TOLEDO (1990) utilizaram uma camada estacionaria formada por
cubos de cenoura para determinar a difusividade térmica das particulas e o
coeficiente de transferéncia de calor 4 entre o fluido circulante e as particulas durante
sua esteriliza¢@o a altas temperaturas; também calcularam o efeito letal dessas altas
temperaturas em termos da inativagdo de B. Stearothermophilus e a redugio da
atividade da enzima peroxidase. Para a analise dos dados utilizaram o método de
diferengas finitas para a solugdo das equagGes de transferéncia de calor em particulas
tridimensionais com convecgdo na superficie. Processos de ensaio e erro foram
usados, substituindo valores supostos de # e a nas equagdes de diferengas finitas até

ajustar os perfis de temperatura calculados com os medidos. Para uma difusividade
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térmica a de 1,94x107 m® s, o A variou de 600 a 1533 W.m? °C! e de 359 a 735

W.m?°C?, para velocidades do fluido de 0 e 1,58 m.s™ respectivamente.

LARKIN (1989) utilizou o método da formula de Ball (BALL ¢ OLSON
1957) modificada para avaliar mediante simulagdo, o processamento asséptico de
alimentos contendo particulas. Baseou-se num trabalho anterior de DAIL (1985), que
propds que o método da formula de Ball , utilizado inicialmente para alimentos
enlatados, poderia ser usado de maneira conservadora para estimar o tempo de
esterilizagdo de alimentos contendo particulas. DAIL (1985) indicou que o inverso
do coeficiente angular, fi poderia ser calculado do grafico semi logaritmico de
temperatura - tempo para o ponto mais frio de uma particula, usando o valor de sua

difusividade térmica aparente obtida sob condigdes reais de processo.

Essa relagdo linear entre f, e difusividade térmica requer que se apresente a
condi¢do de porgdo linear no grafico como ocorre no aquecimento & temperatura
constante de um alimento enlatado. Esta condigdo dificilmente apresenta-se devido a
que a particula continua aquecendo-se no tubo de retengio o que ocasiona uma
eventual redugdo da temperatura do fluido. Esta diminui¢do de temperatura do fluido
curva o grafico no final. Esta “cauda” pode ocasionar erros no calculo da letalidade
acumulada, porque ocasiona sobrepredi¢io se f;, ¢ determinado no comego da curva e
sob predigio se € calculado no final. O autor simulou o processamento asséptico de
um alimento contendo particulas utilizando o método de diferengas finitas,
considerando condi¢des de contorno dependentes do tempo e desenvolveu uma

técnica simplificada para avaliar a letalidade acumulada no processo.

CHAU e SNYDER (1988) desenvolveram um modelo matematico e usaram o
método de diferencas finitas para predizer a distribuigdo de temperatura durante o
aquecimento de camardes. O modelo teve em conta o encolhimento do produto
durante o processamento e as mudangas das propriedades térmicas com a
temperatura. Os testes foram realizados em banho termostatico a 95°C, agitado com
ar comprimido para uniformizar a temperatura da dgua. As mudangas de temperatura

no centro do produto foram registradas a cada 10 segundos por meio de termopares
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até que o camardo atingiu 90°C , quando foi transferido para um banho com uma
mistura de gelo e 4gua, com o propdsito de medir sua variagdo de temperatura no
esfriamento, até atingir 15 ou 20°C. Com esse procedimento o modelo pdde ser
testado tanto em aquecimento quanto em esfriamento. Para determinar o coeficiente
de transferéncia de calor por convecgdo, os autores fundiram uma peca de aluminio
em forma de camardo e mediram sua variagdo de temperatura nos tanques de
aquecimento e esfriamento paralelamente aos testes com o produto natural. A alta
condutividade térmica permitiu-lhes usar o método de sistema concentrado para
calcular 4 a partir da relagdo tempo temperatura. Devido ao fato que tanto o camario
de aluminio quanto o real tinham a mesma forma e tamanho e foram submetidos is
mesmas condi¢des, os autores puderam assumir o mesmo valor de » para ambos os

Casos.

Os valores médios de 4 foram 1073 e 5472 W.m? °C" para a etapa de
aquecimento sem e com agitagdo e 310 W.m2 °C™! para a etapa de esfriamento sem
agitagdo. Ao comparar os resultados obtidos a partir do modelo com os
experimentais, os pesquisadores encontraram que para a fase de aquecimento as
curvas estiveram bem proximas, mas acharam diferengas apreciaveis na fase de
esfriamento, provavelmente devido ao encolhimento sofrido pelo produto no final do
aquecimento. Para melhorar o ajuste na fase de esfriamento utilizaram a equagio
proposta por MORGAN (1975) que permite calcular / para cilindros sob condi¢des
de convecgdo livre para niimeros de Rayleigh entre 10* e 107 de acordo com a

seguinte relagdo adimensional:

_ hD - 0,25
Nu——k— —0,480Ra (225)
Onde:
Ra = numero de Rayleigh = Gr . Pr
_ 3
Ra =8P ~1=)D (2.26)
va
g = aceleragio da gravidade, m.s%.

B = coeficiente de expansdo volumétrica, °C™*
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D = didmetro, m.

1% = viscosidade cinematica, m%.s™.
T, = temperatura na superficie, °C.
T, = temperatura do ambiente, °C.
a = difusividade térmica, m*s™.

ZURITZ et al. (1990), mediram o coeficiente de transferéncia de calor entre
liquido e particula e desenvolveram correlagbes adimensionais para particulas de
geometria irregular submersas em um fluido ndo newtoniano escoando em um tubo,
levando em conta o efeito do tamanho da particula, vazio e viscosidade aparente do
fluido. Para isso, usaram uma particula transdutora metalica com forma de cogumelo

de diferentes tamanhos, imobilizada dentro do tubo.

Os resultados de h para uma série dada de condigdes de escoamento (por
exemplo viscosidade aparente entre 11,84 e 13,35 Pa-s e vazdes entre 0,089 e 0,092
kg.s?) indicaram que o coeficiente convectivo aumenta com o aumento do tamanho
da particula (de 548 a 1175 W.m? °C™"). A mesma tendéncia pdde ser observada com
a diminui¢do da viscosidade aparente e o aumento da vazio para qualquer tamanho
de particula. Estes resultados podem ser explicados, segundo os pesquisadores, pelo
fato de que, a medida que o tamanho da particula aumenta, o didmetro da segdo do
tubo disponivel para o fluxo decresce, aumentando assim a velocidade do fluido ao
redor de particula. Isto implica uma redugdo na espessura da camada limite, € em
conseqiiéncia, um maior coeficiente de transferéncia de calor pelo aumento da

convecgdo local. Os autores obtiveram a seguinte correlagdo adimensional:

D
N, =2+ 28,37Rego’233Pr:’”3(F'" )M (2.27)
t

Onde:
Re, = numero generalizado de Reynolds, adimensional.
Pr, = namero generalizado de Prandtl, adimensional.

D, = didmetro da projegdo da cabega do cogumelo, m.
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D, = didmetro do tubo, m.

Para simular o processamento de um alimento heterogéneo CHANDARANA,
et al. (1989), projetaram um equipamento e desenvolveram um modelo para
determinar o coeficiente de transferéncia de calor para o pior dos casos possiveis
(velocidade relativa zero), tanto para agua quanto para um fluido ndo Newtoniano.
Como particulas utilizaram cubos de silicone de 25,4 mm (propriedades térmicas
similares as da carne ) imobilizados numa camara de testes.. Para obter as densidades
do fluido desejadas misturaram 4gua com amido Thermoflo a diferentes
concentragdes. Sob essas condigdes, os valores do coeficiente de transferéncia de
calor variaram entre 8,1 e 35,9 W.m? °C'1para as solugdes de amido e 51,1 W.m™
°C! para agua. Estes valores, segundo os autores, sdo muito menores que os
reportados por Heppell (1985), Sneyder (1986) e Zuritz et al (1987), mas maiores aos
reportados por Chang e Toledo (1987). Anotaram também que no caso de condi¢des
estaticas do fluido, # pode alcangar um valor minimo, o qual indica que o

aquecimento € controlado pela convecgdo natural.

CHANDARANA e GAVIN (1989) justificam a busca de processos
alternativos para estabelecer a esterilidade do alimento, tendo em mente tanto
estabilidade quanto qualidade do produto. Segundo eles, para alimentos liquidos
processados assepticamente, tradicionalmente é usada somente a letalidade
acumulada no tubo de retengdo para estabelecer o processo térmico. Poderia ser
légico seguir o mesmo esquema para estabelecer a esterilidade comercial de um
alimento heterogéneo num sistema asséptico, garantindo assim a seguranga do
produto processado. Porém, tal procedimento pode resultar em uma destrui¢do de
nutrientes muito maior que a aceitavel pelos consumidores. No seu trabalho
apresenta-se uma comparagio tedrica de trés métodos de desenvolvimento de
processamento asséptico para alimentos heterogéneos, que levam em conta as
contribui¢des térmicas e letais dos diferentes componentes de um sistema de
processamento asseéptico: trocadores de calor (aquecimento e resfriamento) e tubo de

retengdo.
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Os autores desenvolveram um modelo matematico para predizer transferéncia
de calor em alimentos com particulas, mediante a solugdo das equacdes diferenciais
parciais de transferéncia de calor e de balangos de energia para cubos de carne,
usando o método explicito de diferengas finitas. Os coeficiente de transferéncia de
calor nos trocadores de calor e no tubo de retengdo para o modelo foram calculados a
partir das equagdes empiricas (2.28), (2.29), (2.30), (2.31) e (2.32) obtidas na
literatura, enquanto que para o calculo liquido—particula foi escolhido um coeficiente
de 284 W.m™ °C™", baseados num estudo anterior. Para validar o modelo compararam
0s resultados obtidos pelo método explicito de diferengas finitas com as solugdes
analiticas de HEISLER (1947).

Coeficiente de transferéncia de calor fluido - parede trocador:

N, = aR RS B (22yist o 2.28)
¢
Onde:
D, = didmetro do eixo do trocador de calor
D, = didmetro interno do tubo do trocador de calor.
R, = nimero de Reynolds
R, = namero de Reynolds rotacional.
Ns = numero de facas raspadoras.
a = 0.39, b =107 para fluidos pouco viscosos.
a = 0.014; b = 0.96 para fluidos viscosos.

As equages empiricas para o calculo dos coeficientes sdo:

® Coeficiente de transferéncia de calor parede tubo retencio - fluido:

kf
h, =4364-L (2.29)
D
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condutividade térmica do fluido, W.m*.°C™!.

I
[

D, = didmetro do tubo de retengéio, m.

e Coeficiente de transferéncia de calor tubo de retengdo — ambiente:

h, =132[(T,-1T,)/ D,]** Para G,P, <10° (2.30)
h, =124T, - T,)" Para G,P, > 10° (2.31)
Onde:
h.= coeficiente de transferéncia de calor parede do tubo - ambiente, W.m? °C!.
Gr = namero de Grashof. T, = Temperatura da parede, °C.
Pr = ntmero de Prandtl. T~ Temperatura ambiente, °C.

» Coeficiente de transferéncia de calor parede do trocador - agua de resfriamento:

Nu = 0,020R%* P> (%)“3 (2.32)

1

Onde:

D; ®D; = didmetros interno e externo do trocador de calor, respectivamente.

Os autores verificaram que existe consideravel sobreprocessamento ao
projetar o tratamento excluindo as contribuigdes do trocador de calor, supondo que é
somente no tubo de retengdo onde se efetua o processo, e que portanto para o
estabelecimento do tratamento deve-se levar em conta o aquecimento sofrido pela

particula no trocador, mas sem acumular letalidade.

CHANDARANA et al. (1990), utilizaram o mesmo procedimento descrito em
CHANDARANA et al. (1989), para determinar o coeficiente de transferéncia de
calor na interface liquido - particula no aquecimento em fluidos newtonianos e nio
newtonianos de uma particula cubica de silicone com propriedades térmicas

semelhantes as de um alimento. Os valores do coeficiente de calor entre liquido e
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particula variaram entre 55,63 e 89,5 W.mZ2°C"! para as aquecidas em fluidos nio
newtonianos, e entre 6567 e 107,11 W.m2e°C"! para as aquecidas em fluidos
newtonianos. Alem disso, obtiveram relagdes adimensionais para os dois tipos de

fluidos assim:

Para fluidos n3o - Newtonianos:

Nu=2,0+282x10"2R“p® R?*=0,79 (2.33)

Equagido valida para os seguintes valores de Re e Pr:

1,23<R, <2738
9,47< P >376,18

Para agua: Nu=2,0+333x102R " R* =089 (234

Equagdo valida para: 287,29< R, <880,76

ASTROM e BARK (1994), mediram a variagio de temperatura da particula e
do fluido durante o aquecimento em banho termostitico para determinar o
coeficiente de transferéncia calor entre liquido e particulas. Destas medi¢des foi
calculado o coeficiente pelo método direto quando foram usadas particulas metalicas
(neste caso se satisfaz a lei de Newton), ou por um método iterativo que permitiu
Comparar as curvas tedricas com as obtidas experimentalmente, quando foram

utilizadas particulas de baixa condutividade térmica.

Para avaliar a influencia do movimento do fluido no coeficiente de
transferéncia de calor, os autores realizaram testes de aquecimento numa garrafa
térmica com fluido em repouso, fluido com agitagdo e fluido com rota¢do. Foram

empregadas particulas feitas de chumbo (esferas e cubos), e esferas de
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poliacrilamida, alginato de calcio, e de um alimento real (nabo). Os fluidos utilizados

para os testes foram dleo de silicone e solugdes de amido como fluido.

Os resultados da pesquisa mostraram que o escoamento em volta da particula,
o tamanho, forma e propriedades térmicas da particula, assim como a viscosidade
aparente e propriedades térmicas do fluido, sdo os fatores que mais influenciam o

valor do coeficiente de transferéncia de calor.

Entre as conclusdes mais importantes podem-se mencionar:

e No transporte de particulas de tamanho médio por um fluido de alta viscosidade,
um numero de Nusselt entre 5 e 6 deve ser usado por razdes de seguranga do
alimento.

e Particulas no eixo da garrafa experimentam um baixo coeficiente de
transferéncia, com numeros de Nusselt entre 5 e 10.

e O numero de Nusselt para a grande maioria das particulas, aquelas com um alto

gradiente de velocidade, variou entre 10 e 17.

Em diferentes aplicagdes de processamento de alimentos, se faz necessario
entender o fenémeno de convecgdo natural na transferéncia de calor entre liquidos e
particulas, ALHAMDAN et al. (1990). A maioria dos estudos de transferéncia de
calor estio relacionados com situagdes de regime permanente, porém, em muitas
aplicagdes de processos com alimentos apresentam-se problemas transitorios e as
forgas impulsoras “driving forces” de convecgdo natural (variagdes de densidade)
mudam 3 medida que ocorre o equilibrio. Isto traz como resultado um coeficiente
convectivo que varia em fungdo das diferengas de temperatura instantineas entre
fluido e particula. Por esta razio, € necessario incluir a dependéncia da diferenga de
temperatura (e consequentemente do tempo) do coeficiente convectivo dentro das
correlagdes. Outras consideragdes de interesse, do ponto de vista de fluxos externos,
sio a diferenga entre as taxas de transferéncia de calor entre aquecimento €

esfriamento e o efeito de formas irregulares no coeficiente.
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Os autores pesquisaram a transferéncia de calor por convecg¢do natural entre
agua e uma particula metalica em forma de cogumelo, sob condigdes transientes e
varias diferengas iniciais de temperatura. Os coeficientes de transferéncia de calor
variaram entre 652 e 850 W.m2.°C! para o processo de aquecimento e entre 384 e
616 W.m™.°C™! para esfriamento. Eles encontraram que o valor de 4 incrementou-se
com o aumento na diferenga inicial de temperatura e com o aumento da temperatura
inicial da particula. As diferengas entre os coeficientes de transferéncia de calor para
aquecimento e esfriamento indicaram mudangas significativas nas propriedades do
fluido para as duas situagdes. Os autores obtiveram correlages entre os numeros de

Nusselt, Rayleigh e Fourier.

ZITOUN e SASTRY (1994a) determinaram o coeficiente de transferéncia de
calor para particulas cibicas submetidas a regime laminar de um fluido nio —
Newtoniano, utilizando o método do termopar moével, usado por SASTRY et al. .
(1990). Os valores do coeficiente variaram entre 199 e 749 W.m?2oC! Seus
resultados indicaram que o coeficiente de transferéncia de calor se incrementou com
0 inaremento da vazio, a redugdo da viscosidade e a redugdo da relagdo entre a
dimensdo da particula e o didmetro do tubo. Estes resultados mostraram que o efeito
da relagdo de didmetros foi oposto daquele observado por SASTRY et al. (1990) sob
condicdes de regime turbulento. Os autores atribuiram estas diferencas a

“canaliza¢do” ou efeito do tipo “Bernoulli” no caso de regime turbulento.

Tendo em conta que o trabalho de ZITOUN e SASTRY ( 1994a) nido
envolveu o controle das trajetdria das particulas, ZITOUN e SASTRY (1994b)
resolveram utilizar técnicas nio invasoras para tratar de entender o efeito de
parametros tais como localiza¢do radial das particulas no tubo. Com base nos estudos
de outros autores, que indicaram a possibilidade de usar sensores de temperatura de
cristal liquido, ZITOUN e SASTRY (1994b) decidiram usar sensores de cristal
liquido para medir a temperatura para a determinagdo do coeficiente de transferéncia
de calor, em func¢io do tamanho das particulas, vazdo, viscosidade e localizagdo
radial no tubo de retengio Para validagdo dos resultados realizaram medigées de

velocidade relativa.
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O método de cristal liquido consistiu na introdugdo, no comeco do tubo, de
uma particula transdutora metalica recoberta com cristal liquido € a gravagdo em
video das mudangas da sua cor ao longo da secdo de testes. Para o método de
velocidade relativa foram introduzidas no fluido particulas transdutoras de flutuag@do

neutra e registradas suas trajetorias em video.

Para a determinagio do coeficiente de transferéncia de calor foram utilizadas
relagdes adimensionais disponiveis na literatura para esferas, como uma aproximagao
para cubos. De acordo com os resultados, os autores estabeleceram que o coeficiente
de transferéncia de calor varia diretamente com a vazdo e inversamente com a
viscosidade e o tamanho das particulas para ambos os métodos. A mesma tendéncia
foi observada quando a localizagdo radial mudou do centro para o fundo. Os efeitos
da relagdo das dimensdes entre particula e tubo, foram diferentes dos obtidos pelos.
mesmos pesquisadores em estudos anteriores, devido, aparentemente, a diferenga dos

regimes de escoamento.

Os valores dos coeficientes de transferéncia de calor variaram entre 270 € 930
W.m2.°C"! para o método de cristal liquido, e entre 287 e 1277 W.m2°C"! para o

método de velocidade relativa

RAMASWAMY et al. (1996) utilizaram um tubo de retengdo de bancada
para simular um processo de tratamento asséptico de alimentos heterogéneos, com
particulas esféricas e cilindricas. Os estudos foram feitos com fluidos Newtonianos e

ndo — Newtonianos a 100 e 110°C.

Os valores do coeficiente de transferéncia de calor variaram entre 60 ¢ 1000
W.m?2.°C", com nimeros de Biot entre 5,9 ¢ 60. A mudanga no comprimento da
particula de 20 para 25,4 mm ndo teve efeito significativo no coeficiente, indicando
que esta varidvel pode ndo ter um papel importante no estabelecimento de
parametros criticos de controle, especialmente para fluidos viscosos e condi¢Ses de

fluxo moderadas. A orientagdo das particulas teve também influencia insignificante
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no coeficiente de transferéncia de calor. Particulas esféricas tiveram um maior
coeficiente que particulas cilindricas de aproximadamente o mesmo didmetro. Como
era esperado, o didmetro da particula, a vazdo e a temperatura, tiveram um efeito
significativo no coeficiente de transferéncia de calor. Particulas de menor didmetro
apresentaram maiores valores no coeficiente, o que contraria alguns informes de
outros autores. Assim, o aumento do didmetro da particula de 19,05 a 25,4 mm,
diminuiu o valor do coeficiente de transferéncia de calor entre 36 e 76%, dependendo

das condigdes de fluxo e concentragdes utilizadas.

Para o célculo de A, além das solugdes numéricas descritas anteriormente
neste capitulo, existem também solugdes analiticas ou exatas da equagdo de
transferéncia de calor por condugdo dentro de um sélido exposto a convecgdo na

superficie, CARSLAW e JAEGER (1959); ARPACI (1966).

A equagdo geral que governa o processo de transferéncia de calor, que

depende de apenas uma variavel espacial, pode ser escrita como:

@:Li ,,P% 0<p<let>0 (2.35)
or n’ on on
Onde:

7=Numero de Fourier
p =19 para placa plana.
p=1 para cilindro

p =2 paraesfera.

e
[r(n.0-1.]
8(,7) = ) "=l (2.36)
(I, -T,)
T = e para placa plana (2.37)



T= ;—'Zt para cilindro e esfera
X

n= 7 para placa plana

n= % para cilindro e esfera

s e e e e

para O<n<l1 e =0, 6n0)=1

Condigdes de contorno: Emn=0 e >0
@ =0 Placa plana
on|,_

6(0,7) < isto é 8(0,7) finito na origem para cilindro e esfera

Na superficie: 7=1 e >0

Caso h=0 ou k, =, 9(1,r)=0

Caso h ou k, finitos, —2—0 = Bif(1,7)
Tz

Onde, Bi = —};—l Nuamero de Biot.

(2.38)

(2.39)

(2.40)

(2.41)

(2.42)

(2.43)

(2.44)

(2.45)

39



2.5. Solucdes Exatas das equacdes diferenciais de transferéncia de calor

251 Casoemqueh=o ou k, =

25.1.1. Solugdo para placa plana infinita.
o 1)! )

6(n,7)=2>. —. exp(— o, r) cos(o,7) (2.46)
n=0 0'"

Onde: o, =(n+%).7r, n=0,1,2,3..

2.5.1.2. Solugdo para cilindro infinito.

0(n,7)= ZZ ( 5 exp(— onzr)JO (e.n) (2.47)
n—l nv 1

Onde: J,(n)=0, n=0,1,2,3...

A fungdo J, (/1.7]) denomina-se fungio Bessel de primeira espécie de ordem zero.

2.52. Caso em que 4 ou &, € finito.
252.1. Solugdo para placa plana infinita.
0(n.7)= ZZ (seno )exp( o, r)cos(a,,n) (2.48)

o,+seno, COS0,

Onde:

o,seno, =Bicoso,, n=1,2,3...

2522 Solugdo para cilindro infinito.

. p2exploo, 7)o,
0(n,7)= 2Bz§l braBr 176) (2.49)

40
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Onde:
o,J,(c,)+BiJ,(c,)=0, n=1,2,3..

e Para placa plana infinita, de espessura 2L e 7> 0,2, o perfil de temperatura pode

ser calculado pela equagéo:

6(n,7) = [T[(]’f t)T]i] A(A) cos(An)e ™ (2.50)

Definindo m como sendo o inverso de Bi,

1k
1 _k_ 251
B om " (2.51)

Tem-se:
para h =00 e portanto m=0,

A € a primeira raiz positiva de cos4 =0,

2
portanto: A = % e A(1)= 7 (2.52)
Param >0,
A é a primeira raiz positiva da equagdo x = (1/m) cotg(x) (2.53)
2.sen
AA)= 2.54
e 4(2) (A +send.cos i) 259)

e Para cilindro circular infinito, de radio R e 7> 0,2 , o perfil de temperatura pode

ser calculado pela equagio:

0r.1)= LTl gy e @55

[ 0 —Tw]

Ao longo do eixo do cilindro, r = 0, portanto, 77 = —}% =0eJ,(0)=1.
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para m=0,

A € a primeira raiz positiva de ./, (x) = 0
e B(l)=r—2 (2.56)
1, @))

Jo(x)

Param > 0, A € a primeira raiz positiva de x = —[——m
m.J (x

(2/”’)
B(2)= (2.57)
e()ufﬂ%ﬂaw}

As solugdes exatas para o caso de paralelepipedo e cilindro curto, com
temperatura inicial uniforme, obtém-se combinando as solugdes para placa plana e
cilindro infinitos. Assim, a solugdo para paralelepipedo é o produto das solugdes de

trés placas planas infinitas:

0(’71 >12>M;35 T) =06, (771 > T )(772 » T )03 (773 > 73) (2.58)
Onde:
1,2 e 3 correspondem as placas 1, 2 e 3 respectivamente.

A solugdo para um cilindro curto obtém-se combinando as solugdes para placa plana

infinita e cilindro infinito:

9(77”772;'[): 6, (ﬂnTR )62 (ﬂz,TL) (2.59)
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3. MATERIAL E METODOS.

3.1. Sistema Experimental.

3.1.1. Descrigdo geral

O sistema experimental, apresentado na Figura 3.1, era constituido por um
banho termostatico de precisio, uma bomba centrifuga, tubulagdo de PVC, valvulas

de esfera, um medidor de vazdo, termopares, garrafa térmica com gelo fundente para

temperatura de referéncia e sistema de aquisi¢do de dados.

Na Figura 3.1 mostra-se também esquematicamente o sistema de aquisi¢do de

dados empregado nas medidas de temperatura, composto por uma chave, um

multimetro e um micro computador PC dotado de uma placa de interface e o software

adequado (Pagliuso 1994).

SISTEMA DE AQUISIGAO DE DADOS
!
R [ —
TERMOPA| =
\ —mv | ==
£ vioro |
£ TREENTRO
3 ! PLACA DE ORIFICIO 3 B AMOSTRA 2
I o _ e I
U —_— f R ——
H TUBO DE PVC l
i 25 n
| HAROMETRO
‘[ 30 rm £
ELNLCINE | S -
BANHO % -
U g5
I 1 fl H L] BOMBA CENTRIFUGA
[ez==mpt | e

FIGURA 3.1. Representagio esquemadtica do sistema experimental.
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3.1.2. Construgdo e aferi¢do dos termopares.

Para as leituras de temperaturas foram construidos termopares tipo K,
constituidos por fios de alta qualidade fabricados por DEGUSSA MESSTECHNICK.
Para fazer cada termopar foram soldados dois fios esmaltados, de cromel-alumel
(niquel cromo — niquel) bitola 32 (0,2 mm), enrolados entre si e finalmente encapados
com material isolante para minimizar a condugdo de calor através dos fios (UNO e
HAYAKAWA, 1980 ). A solda foi feita com descarga elétrica em atmosfera inerte de

argOnio para evitar oxidagdo da jungdo.

-
M (/I M

roww hv v v
vV 9y VYoYU
Pv v e v v
v vy v v
boww hovw
vV 9y v v
bo v v rvow
v 99y PR
hvvo bovw

v vV
A vw Y
Vv l v 7YY
v o v v rvvv
vvvdkljvvvv
bovw VvV VY
VYVVYVYYYYYY
P v "\GELO + AGUA7Y ¥
VYVYYVYYVVYY

GARRAFA 1

FIGURA 3.2 Representaciio esquemitica do sistema utilizado para a afericiio
dos termopares. 1: jungdo de referéncia; 2: par a ser calibrado; 3: resisténcia elétrica;
4: termometro de precisdo; V: varivolt; M: multimetro digital.

Para a aferi¢io dos termopares foi montado um sistema formado por duas
garrafas térmicas isoladas com poliuretano, a primeira com a jungio de referéncia e
uma mistura de gelo picado e agua (garrafa 1), e a outra com o par a ser calibrado,
uma resisténcia elétrica alimentada por um varivolt € um termdmetro de precisdo
(0,1°C) de bulbo de mercurio (garrafa 2). Em cada garrafa foi colocado um tubo de
ensaio com um termopar no seu interior, com querosene cobrindo as jung¢des para

minimizar o erro nas leituras de temperatura. Ambos os tubos foram vedados na sua
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parte superior para evitar condensagio de agua. As leituras foram feitas num
multimetro digital Hewlett Packard modelo 3478A (resolugdo de 0,1 pv). Na Figura
3.2 apresenta-se um esquema do conjunto utilizado para a aferigdo. Os termopares
foram calibrados numa faixa de temperaturas que variou de 0°C até 90°C, colocando
inicialmente gelo misturado com agua na garrafa com o par de referéncia e aquecendo
com a resisténcia até atingir as temperatura desejadas, cobrindo desta forma a faixa de

temperaturas mencionada.

120

Y= A+BX

100 - A 0,41964
B 0,02449
R SD N

8

0,99997 0,23755

3

8

Termopar 1

[N
(=]

Temperatura de Referéncia, °C.

0 1000 2000 3000 4000 5000

[=]

Leitura do termopar, pv.

120

Y= A+BX

100 |- A 0,4005
B 0,0245
% | R SD N

0,99997 0,22953

Termopar 2

20

Temperatura de Referéncia, °C.

1 1 A 5

0 1000 2000 3000 4000 5000

Leitura do termopar, pv.

FIGURA 3.3 - Curva de aferi¢ao correspondente aos Termopares 1 e 2.
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Nas Figuras 3.3 a 3.5 apresentam-se as curvas ajustadas para os termopares

utilizados nas medigdes de temperatura, onde:

Y = Temperatura, °C

X = Tensdo termoelétrica , pv.
A = Coeficiente linear

B = Coeficiente angular

R = Coeficiente de correlagio.
SD = Desvio padrio.

Z

nimero de dados.

120

Y= A+BX

100 |- A 0,40739
B 0,02448
e L R SD N

0,99997 0,23684 16

3

E

Termopar 3

[ 5
[=]

Temperatura de Referéncia, °C.

1 1 " 1

0 1000 2000 3000 4000 5000

Leitura do termopar, pv.

120
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100 |- A 0,4102
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Termopar 4

20

Temperatura de Referéncia, °C.

1 L N L

0 1000 2000 3000 4000 5000

Leitura do termopar, pv.

FIGURA 3.4. Curva de aferi¢cio correspondente aos Termopares 3 e 4.
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120

Y= A+BX

O 1orF A 0,37602
& } B 0,02451
R SD N

3
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Termopar 6

20

Temperatura de Referéncia, °C.

1 1 1 A 1

0 1000 2000 3000 4000 5000
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FIGURA 3.5. Curva de Afericio correspondente aos termopares S e 6.

A Tabela 3.1 apresenta um resumo dos valores dos coeficientes da equagdo de

ajuste (Y = A + B X) obtida na aferi¢do dos termopares com relagéo a referéncia.
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TABELA 3.1.Coeficientes A ¢ B da equacio de ajuste (Y = A + BX) dos
termopares com relagio i referéncia.

Medidor Temperatura A B R SD
Termopar 1 0,41964 0,02449 0,99997 0,23755
Termopar 2 0,40050 0,02450 0,99997 0,22953
Termopar 3 0,40739 0,02448 0,99997 0,23684
Termopar 4 0,41020 0,02448 0,99997 0,24012
Termopar 5 0,37602 0,02451 0,99997 0,23730
Termopar 6 0,36545 0,02452 0,99997 0,21348

Para a medi¢do de vazdo foi usada uma placa de orificio de canto vivo de
14,995 mm, construida segundo norma ASME (1959), com tomadas de pressdo do
tipo “corner taps”, 4 qual estava conectada um man6metro em U invertido para medlr

a diferenga de pressdo na placa.

A aferi¢do do medidor de vazio foi realizada previamente por PAGLIUSO
(1994a) para o qual utilizou o sistema que se mostra na Figura 3.6. Segundo o autor,
“Nele, uma bomba centrifuga (1) fornecia 4gua proveniente de um reservatério para o
sistema de medida (2). Com auxilio de uma valvula defletora (3), este podia
descarregar em um recipiente (4) colocado sobre uma balanga (5) ou em um canalete
de retorno. O tempo necessério para coletar uma determinada massa de agua foi
medido por um cronémetro e as massas coletadas escolhidas de modo a pratlcamente
eliminar os erros de cronometragem. Um termOmetro (6) forneceu a medida da
temperatura local para a corre¢do da coluna de agua do mandmetro, montado como
U invertido (7). Um sistema de pressurizagdo (8) permitiu a localizagio mais
conveniente do nivel da agua nos mandmetros, independentemente da pressdo do
escoamento. Um programa de computador fornecia a descarga, permitindo calcular as
variagdes das propriedades da agua (densidade e viscosidade) em fun¢io da

temperatura tanto da 4gua quanto do ambiente”
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FIGURA 3.6. Sistema de aferi¢io de medidores de vazio. (Pagliuso, 1994)

Uma vez selecionadas as condi¢des de operagdo (vazdo e temperatura dé
agua) e tendo em conta a temperatura ambiente, pode-se calcular a correspondente
diferenga de pressdo no mandmetro que satisfizesse essas condi¢des, utilizando a
metodologia de PAGLIUSO (1994b), segundo a placa de orificio usada. Na Tabela

3.2. aparece um exemplo de folha de calculo para o presente trabalho
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TABELA 3.2 - Folha de cdlculo para estabelecer a diferenca de pressio no

mandmetro, com base nas condi¢des de operacio.

18-Jul-1997]

3

DADOS DO SISTEMA DE MEDIDA

Conjunto A - Placa 5 Diametro do Orificio da Placa 14.995 mm
Destinacdao : COLUNA Didmetro do Tubo 26.15 mm
Pto |Diferenga| Temp. Temp. Descarga {Densidade | Viscosid. | D.Pessio
No Pressio Agua Ambiente | Medida da Agua | da Agua | & 20 oC

(mmca) (oC) (oC) (g/s) (kg/m3) | (kg/ms) | (mmca)
1 102 60.0 23.0 163.8 981.9 4.702E-4 102.0
2 203 60.0 23.0 230.9 981.9 4.702E-4 203.0
3 297.5 60.0 23.0 280.0 981.9 4.702E-4 297.4
4 413.5 60.0 23.0 327.8: 981.9 4.702E-4 413.4
5 500 60.0 23.0 361.6 981.9 4.702E-4 499.9
6 611 " 60.0 23.0 397.9 981.9 4.702E-4 610.9
7 705 60.0 23.0 428.1. 981.9 4.702E-4 704.9
8 804 60.0 23.0 455.8 981.9 4.702E-4 803.8
9 916 60.0 23.0 495.2 981.9 4.702E-4 915.8
10 992 60.0 23.0 505.1.. 981.9 4.702E-4 991.8

Valor do Termo (0.5-B)  0.000 adim.{ Pto { Nimero |[Coefic. de|Descarga ERRO

Valor do Termo (B-0.7) 0.0... adim.] No [ Reynolds | Descarga |[Calculada

Coeficiente de DescargaKo 0.638 adim. (adim.) (adim.) (kg/h) (%)

Razao dos Diametros Beta 0.573 adim.] 1 16733 0.653 581.7 -1.37

PROPRIEDADES AVALIADAS POR . 2 23520 0.651 817.7 -1.63

p = - 4.343E-1*T+1.008E+3 3 28422 0.650 988.1 -1.99

1= A4+B*T4+C*TAZ2+D*TA3+E*TA44+F*TAS 4 33461 0.649 1163.3 -1.43
A 1,741E-3 5 36767 0.648 1278.2. -1.82

B -5,211E-5] 6 40613 0.648 1411.9. -1.43

C 9,560E-7 7 43602 0.648 1515.9 -1.65

D -1,061€E-8| 8 46541 0.647 1618.1 -1.40

E 6,414E-11 9 49655 0.647 1726.3 -3.17

F -1,611E-131 10 51660 0.647 1796.0 -1.24
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3.2. Obtencio dos dados.

Tendo como finalidade a obtengdo do coeficiente de transferéncia de calor
entre particula e fluido no escoamento, foram feitas medi¢des da variagio de
temperatura no centro das particulas colocadas no tubo de vidro do sistema mostrado
na Figura 3.1. Para tal fim, depois de escolher as condi¢Ges de operagdo, fixava-se a
temperatura no banho com base na temperatura do fluido medida no ponto de
amostragem e regulava-se a vazdo mediante as valvulas 1 e 2, de tal maneira que a
diferenca de pressio medida no manémetro correspondesse a descarga calculada.
Depois de estabilizar o sistema para as condi¢des de cada teste, submergia-se a
amostra com o termopar instalado no seu centro geométrico e simultaneamente
acionava-se o computador para comegar a aquisicdo dos dados uma a cada segundo.
Cada teste foi repetido 6 vezes. Batata e cenoura de varias formas foram empregadas
nos testes, com diferentes vazdes e temperaturas. Cubos e cilindros desses produtos
foram obtidos por meio de vazadores metalicos de segSes de 1 € 2 cm’, recortados

posteriormente no comprimento desejado.

Além dos termopares utilizados para medir a temperatura do produto, foi
usado um termopar adicional para obter a temperatura do fluido, com o proposito de
corrigir a densidade da coluna de agua no mandmetro em U e obter desse modo a
vazdo correspondente a cada teste. A temperatura de referéncia (0°C) utilizada para
as leituras dos termopares obteve-se por meio de uma mistura de gelo picado e agua
colocados em uma garrafa térmica. Os dados de cada teste, fornecidos pelo
computador em pv, foram posteriormente convertidos a temperatura, em °C, com

base nas equagdes obtidas na aferi¢do para cada termopar.

Para a determinagdo do coeficiente de transferéncia de calor em banho agitado
(TOBINAGA e FREIRE, 1981), foram feitos ensaios com os mesmos produtos
mencionados anteriormente, para diferentes formas e temperaturas, mas incluindo
diferentes tamanhos. A metodologia para a aquisi¢io dos dados foi semelhante a

utilizada no escoamento, mas utilizando somente o banho agitado.
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Nas Tabelas 3.3 e 3.4, apresenta-se um resumo das condigdes as quais foram
realizados os testes de escoamento € na Tabela 3.5 as condigdes em que foram

realizados os testes para banho agitado.

Para estudar a influéncia das particulas vizinhas na transferéncia de calor nos
testes sob escoamento, além dos testes com particulas individuais, foram realizados
ensaios com varias particulas organizadas em diferentes arranjos, cujos detalhes
mostram-se na Figura 3.7. Para isso, foram fixados conjuntos de 3 particulas
cilindricas de 1 cm de didmetro e 1 cm de comprimento no interior do tubo de PVC, a
uma distincia de 4,5 cm antes e depois do eixo do tubo de vidro, , formando entre si
120° quando tratava-se de uma camada so6 (arranjo 1), e 60° quando foram colocadas
duas camadas, resultante do deslocamento de 60° de uma camada com relagio a outra
(arranjo 3). Para os arranjos 2 e 4, além das camadas descritas anteriormente, foi
colocada uma outra particula no ponto de medigdo, junto a particula provida do
termopar para o registro da variagio de temperatura. O arranjo 5 corresponde a

condi¢do em que o teste é feito com uma sé particula.



A AMOZTRA A,
C.. TUBD DE VIDPOD
’ | - |
\ i #shog cm
/1| \ A

Cx.\ \UBD DE PVE

Co s Cos)
" )
C.- C.

i
oW o

FIGURA 3.7. Representaciio esquematica do sistema utilizado para os ensaios
realizados com virias particulas organizadas em diferentes arranjos.
Ay, Az, A3, A4t Arranjo 1, 2, 3 y 4, respectivamente. (Cada linha vertical no
Tubo de PVC, constitui-se numa camada)
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TABELA 3.3.Resumo das condi¢Ges experimentais para os testes de
escoamento.
Produto
Paramet
arametro Batata Cenoura
Forma Cilindro Cubo Cilindro Cubo
Tamanho, cm. D=2 L=2 D=2 L=2
L=2 L=2
Vazio, m>.s" * 2,5 x10™ 2,5 x10™ 2,5x10™ 2,5 x10™
3,6 x10™ 3,6 x10™ 3,6 x10™ 3,6 x10™
5,0x10™ 50x10™ 5,0x10™ 5,0x10™
Temperatura, °C 30 30 30 30
40 40 40 40
50 50 50 50
60 60 60 60
Repeti¢des/teste 6 6 6 6
Leituras/teste 300 300 300 300

* Velocidade, m.s™: 0,123 ; 0,178 ; 0,246, respectivamente.

TABELA 3.4. Resumo das condi¢des experimentais para os testes de escoamento

(Arranjos)

Parametro
Produto Cenoura
Forma Cilindro
Tamanho, cm. D=2 L=2
A3 3,6 x10™
Vazdo, m” s * 5.0 <10
Temperatura, °C 40
Tipos de Arranjo 5
Repetigdes/teste 6
Leituras/teste 300

* Velocidade, m.s™: 0,178 ; 0,246, respectivamente.
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TABELA 3.5.Resumo das condi¢des experimentais para os testes em Banho

Agitado.

Produto
Parametro
Batata Cenoura
Forma Cilindro Cubo Cilindro Cubo
D=L=1 L=1 D=L=1 L=1
Tamanho, cm.
D=L=2 L=2 D=L=2 L=2
40 40 40 40
Temperatura, °C 50 50 50 50
60 60 60 60
70 70 70 70
RepetigGes/teste 6 6 6 6
Leituras/teste 300 300 300 300

3.3. Propriedades térmicas.

As propriedades térmicas necessarias que intervém no calculo do coeficiente
de transferéncia de calor por convec¢do foram determinadas a partir das Equagdes
(2.5), (2.8) e (2.10). Para isso, foi necessario determinar o conteaido de umidade dos

produtos, batata e cenoura, usados para os testes.

O procedimento para determinar a umidade baseou-se no utilizado por MURR
(1992) para batata Bintje. Consistiu em colocar 5 gr de amostra moida em estufa com
circulagdo for¢ada a 70°C durante 16 horas e posteriormente a 105°C, com pesagens
a cada 24 horas até atingir peso constante. Este procedimento evita a gelatinizagio do

amido presente, segundo WADSWORTH, (1969) e LEES, (1975).
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3.4.  Célculo do coeficiente de transferéncia de calor, A.

Para o célculo do coeficiente de transferéncia de calor 4 foram resolvidas
analiticamente as equagdes de transferéncia de calor para corpos de geometria regular
apresentadas a seguir:

3.4.1. Calculo de A para cilindro curto (cc) de altura 2/ e didmetro 2R.

O perfil temporal de temperatura do centro de um cilindro curto comD =L e

© = at/R* > 0,2, inicialmente a temperatura Ty € convecgdo na superficie € dado pela

equacio:

60..00.0)= 102" Te _ 43 Vp(z, Je b ) 3.1)
T, -1,

Onde:

¢, p correspondem a cilindro e placa respectivamente.

Linearizando a equag#o anterior, obtém-se:

Ind,, =In[4(2,)B@,)]- (1,2 + 2.2): 62)
Onde:
A(ﬂp) 2.sen/1p (3.3)

/1p +sen /lp.coszlp

BG)=1 25 (3.4)

A2 +Bi*)J,(4,)



om0
5 (4.) Jo(.)

Substituindo (3.5) em (3.4),

22,.J,(4,)

(xf +2.°. j (';83}./02(,10)

BG,)-

~ 2.4,.J,(%,)
)= 0t

2.J,(%)

B =) )

Fazendo o produto A(4,) B(4,):

4sen(4,)J,(4,)
[4, +sen(4,)cos(A,)IA[/," (A,) +J, 2 (4,)]

A(1,)B(4,) =

A equagdo, (3.2) € da forma y = a+ bx, equagdo de uma reta,
Onde:

a=In[A(4,)B(4,)] ¢ o intercepto.

b= (/1 p2 + /102) ¢ o coeficiente angular.

Da equagdo (3.10) obtém-se:

A(R,)B(A,) = e°

e da equagdo (3.11):

(3.10)

(3.5)

(3.6)

(3.7)

(3.8)

(3.9)

(3.11)

(3.12)
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A =b-2 (3.13)

Substituindo (3.12) e (3.13) em (3.9) obtém-se:

4.senyb-1,"J,(4,) (3.19)

e’ =
[,/b “A.% +senyfb- 4, .cosyb -4, ].,10 br@)+02 @)l
De onde,
2
A= L 4.sen,/b—,1c J(2,) G.15)
e

[,/b — 2.7 +senyb—4} cosyb— 4, }[J‘,2 1)+

Da equagdo (3.5):

(3.16)

3.4.2. Calculo de A para cubo de aresta 2/.

Como foi dito no capitulo anterior, a solugdo para cubo € o produto das

solugdes de trés placas infinitas.

Dado que a temperatura do centro da placa plana infinita de espessura 2L,

para T > 0,20 ¢ dada por:



Tr-T 2
— © -4t
T ]';) _Tw —A(ip)e > (317)

a solugdo para cubo sera:

Ouo = (0,,)" =[A(4, ) e (3.18)
Linearizando a equagio anterior, obtém-se:

n@,,, =3In A(1,)-34’7 (3.19)
Novamente, a equagio anterior é da forma Y =a+bx, equagio de uma reta.

Onde:

3In 4(1,) ¢ o intercepto

2 , .
34, € o coeficiente angular.

De (3.3),

B 2.sen/1p

A, —m—sen A,.cosd, (3.20)

sen(A
Por outro lado, A =Bi —~g—”—)

=B (3.21)

Portanto, uma vez achado 4, calcula-se Bi e posteriormente h, uma vez que,

sen(4,) Bik
¥ cos(1,) /

Bi=A4

3.4.3. Uso do software MATHEMATICA (WALFRAM 1993) para calculo de A.

59
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Ao fazer o grafico do logaritmo da relagdo adimensional de temperatura em
fungdo do nimero de Fourier para cilindros, cubos de batata e de cenoura
submergidos subitamente em agua quente, obtém-se uma curva tipica, de cuja parte
reta obtém-se os coeficientes angular e linear que sdo substituidos nas equagdes
anteriores para encontrar a primeira raiz positiva (4. e 4,) utilizada para o calculo de
h. Na Figura 3.8 mostra-se uma curva de aquecimento para cilindros de batata (D =L
= 2 cm), cujos valores serdo usados a seguir para ilustrar o uso do pacote

MATHEMATICA no calculo do coeficiente de transferéncia de calor.
Da parte reta da curva tem-se que a relagdo de temperatura €:

In @ = In(0,62458) — 7,843427 (3.22)

Portanto,

= In(0,62458)
b =17284342

Substituindo estes valores na equagdo (3.15) obtém-se:

4.sen4[7,84342- 1.2 J,(1,)
[,/784342 2.7 +seny7,84342— 1.7 .cosy[7,84342 - A, }[J ERIWATIR

(3.23)

=0,5354
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Ta)

! 036788 |

0,13534 |-

6 =(T-Ta)/(Ti

0,04979

0,0 0,1 02 0,3 0,4 0,5

2
= at/Ll

(a)

2,71828 |
E 0 = 0,62458 - 7.84342 <

™~ R =+0,99991

T

0,36788 L

Ta) / (T, - Ta)

v 0,13534

6=

0,04979 |

/

0,01832 L M 1 " 1 N 1 s 1 "
0,0 0,1 0,2 03 0,4 0,5

= at/L

(b)

FIGURA 3.8. Rela¢iio de temperatura em fun¢iio do niimero de Fourier durante
0 aquecimento de uma particula. (a) Curva geral, (b) Parte reta da curva.

Substituindo A, por x na equagdo (3.23) e lembrando que Jp e J; sdo as
denominadas fun¢des de Bessel, pode-se agora encontrar a primeira raiz positiva da
equacdo anterior utilizando o software MATHEMATICA, calcula-se depois Bi e por

ultimo A, tal como se mostra a seguir.
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g[1]=Plot[x,{x,0,7.84342} PlotStyle->RGBColor[1,0,0]]

2 4 6 8
g[3]=Plot[.5354*4*Sin[(7.84342-x"2)".5]*BesselJ[1,x]/

(((7.84342-x"2)".5+Cos[(7.84342-x2)".5]*Sin[(7.84342-x"2)
A.5])*(BesselJ[0,x]"2+Bessell[1,x]"2)), {x,0,7.84342},
PlotStyle->RGBColor[0,0,1]]

2.5

2
1.5

1
0.5

\___F—P”P'_'—
2 4 6 8

Show[g[1],g[31]

8

6

4

2

2 4q 6 8

FindRoot[x-.5354*4*Sin[(7.84342-x"2)".5]*Bessell[ 1,x)/
(((7.84342-x"2)". 5+Cos[(7.84342-x"2)". 51*Sin[(7.84342-x"2)
~.51)*(Bessell[0,x]"2+Bessell[ 1,x]"2)),{x,2}]

{x —2.09846 }, onde x é a primeira raiz positiva, Ac.
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Observagdo: Em todas as expressdes utilizadas no “SoftWare Mathematica” o
simbolo utilizado para separagdo dos algarismos da parte inteira e da parte decimal ¢

o ponto( . ). A virgula € utilizada para separar 2 nimeros.

Substituindo este valor em (3.16) e utilizando a convengao brasileira de uso virgula na

separagdo da parte inteira da decimal, obtém-se:

Bi = 2,09846 J,(2,09846)/1,(2,09846)
Bi=17,12239

hl

Bi=",
k

Onde:

I=L/2, m

k = condutividade térmica, W.m™'. °C"!

Portanto,
h=7,12239x 0,557 W.m™. °C/0,01 m
h=396,72 W.m™2 °C",

Posteriormente foram calculadas os niimeros de Nusselt, Reynolds e Prandtl para as
condi¢bes de cada teste. Estes valores foram ajustados por meio do pacote

STATISTICA, para obter-se as correlagdes entre eles.



4.  RESULTADOS E DISCUSSAO.
4.1. Propriedades térmicas.

As umidades obtidas para batata e cenoura foram 82,82% e 89,67%,
respectivamente. Estas umidades foram utilizadas para o céalculo do calor especifico,
condutividade e difusividade térmica, a partir das equagdes (2.5), (2.8) e (2.10),

respectivamente. Tais propriedades apresentam-se na Tabela 4.1.

Tabela 4.1. Propriedades térmicas de batata e cenoura.

P t
Propriedade Térmica roduto
Batata Cenoura
G, KI.Kg". °C" 3,61 3,85
k, W.m™. °C” 0,556 0,582
a, m’. S" x 107 1,48 144

Os valores de umidade e propriedades térmicas concordam com os reportados
na literatura para batata e cenoura, embora com algumas diferengas explicadas pela
diversas variedades utilizadas por todos autores. Assim por exemplo, MURR (1992)
apresenta umidades entre 76,5% e 82,6% para batata Bintje. Jo4 ASHRAE (1985)
apresenta umidades que variam entre 78% e 81%. A umidade da cenoura, segundo
CHANG e TOLEDO (1990) é 89,2% e segundo ASHRAE (1985) ¢ 88%.

No referente a propriedades térmicas, os valores de C,, k e « para batata
encontrados na literatura foram respectivamente: 3,63 — 3,70 kl.kg'.°C; 0,479
W.m".°C'e 1,3 x 10’m% s’ (ASHRAE,1985). Para cenoura os valores encontrados
foram: 3,88 kJkg" °C' (ASHRAE, 1985), 3,83 kJ.kg'°C"' (CHANG e TOLEDO,
1990); 0,669 W.m'°C?! (ASHRAE, 1985), 0,606 W.m'°C! (SINGH e
HELDMAN, 1984), 0,77 W.m™ .°C"' (CHANG e TOLEDO 1990).
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4.2. Determinacio do coeficiente de transferéncia de calor A.
4.2.1. Batata sob escoamento.

Todas as curvas dos testes de aquecimento apresentaram um mesmo padréo,
similar ao mostrado na Figura 4.1. Nas Figuras Al.l1 a Al1.24 do Anexo I
apresentam-se todas as curvas de aquecimento para cilindros e cubos de batata sob
escoamento a diferentes vazdes e temperaturas, com as equagdes correspondentes a
parte reta das curvas. Os coeficientes lineares e angulares destas curvas de ajuste
foram substituidos posteriormente na equagdo (3.15) a qual foi resolvida por meio do
pacote MATHEMATICA para achar os valores do coeficiente de transferéncia de

calor, A, de acordo com o procedimento descrito em 3.4.3.

Nas Tabelas 4.2 e 4.3 apresenta-se um resumo das equagdes de ajuste para
cilindros e cubos de batata sob escoamento, com o namero de dados (N) e o
coeficiente de correlagdo para cada ajuste, além dos coeficientes de transferéncia de

calor (k) e o nimero de Nusselt (Nu).

Para as condigdes testadas, o coeficiente de transferéncia de calor para batata
variou entre 356 W.m2.°C™" e 599 W.m.°C™" para cilindros e entre 216 w.m?°C'e
386 W.m2°C" para cubos, sendo que o menor valor corresponde a cubos
submetidos a uma vazio de 2,5x 10* m’.s™ (velocidade de 0,123 ms?) e 30°Ceo
maior valor a dos cilindros, a 60°C e vazdo de 5,0x10™ m’.s " (velocidade de 0,246
m.s™). Para todos os casos, o coeficiente de correlagdo esteve acima de 0,99. Para as
condigdes testadas, o nimero de Nusselt variou entre 5,8 e 9,1 para cilindros e entre

3,5 e 5,9 para cubos de batata.

Nas Figuras 4.2 e 4.3 sio apresentados os efeitos da temperatura e da vazio
sobre os valores do coeficiente de transferéncia de calor A, para cilindros e cubos de
batata. Estes resultados indicam que o coeficiente de transferéncia de calor € maior
para cilindros e aumenta diretamente com a vazdo (43% aproximadamente para

cilindros e 46% para cubos quando a vazdo ¢ dobrada) e com a temperatura (18%
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para cilindros e 24% para cubos quando a temperatura aumenta de 30°C para 60° C).

1 Py,
0 = 0,5480 -8,2350 <
R = 0,9998
- 036788 |-
& 3
\ F
(= [
:’ -
= b
E? 0.13534 -
- F
N’
[ s
[ I
0.04979 |
: A 1 i 1 A L A L n
0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5

t=at/L?

FIGURA 4.1. Exemplo de curva de a?uecimento para cilindres de batata sob
escoamento com vazio de 2,5x10“‘ m’s (Velocidade de 0,123 m.s'l)

TABELA 4.2. Coeficientes de Transferéncia de Calor (k) para cilindros de
batata sob escoamento. (D, = 5,08 cm).

Tamanho Temp. Vazio Equacio N R h Nu
(cm) cC) (10 m’ s (W.m2°C")
L=2 ;D=2 30 25 6=0,5480-82350t 171 0,9998 355,8 5,77
L=2 ;D=2 40 2,5 0=0,6071-789721 186 0,9999 373,4 5,91
L=2;D=2 50 2,5 0=0,6246-78434c 186  0,9999 396,7 6,17
L=2 ;D=2 60 2,5 0=0,6251-79815t 186  0,9999 432.8 6,60
L=2 ;D=2 30 3,6 0=0,5999-82480t 161  0,9997 450,7 7,32
L=2:D=2 40 3,6 0=06431-79320T 190  0,9991 .469.5 7.44
L=2 ;D=2 50 3,6 0=0,6392-8,0291t 186  0,9979 488.5 7,60
L=2,D=2 60 3,6 0 =0,6500-7,9927 186 0,9999 515,4 7,86
L=2 ;D=2 30 5,0 6=0,6631-77963 1 186  0,9997 503,1 8,16
L=2,D=2 40 5,0 6=0,6521-80771 182  0,9996 557,0 8.83
L=2 ;D=2 50 5,0 0 =0,6568 - 8,0513 1 187  0,9999 569.0 8,85

L=2 ;D=2 60 5,0 0=06363-83184t 186  0,9999 599.2 9.13
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TABELA 4.3. Coeficientes de Transferéncia de Calor (k) para cubos de batata

sob escoamento (D¢ = 5,08 cm).

Tamanho Temp. Vazio Equagao N R h Nu
(cm) (°C) 10*m®. s (W.m2°Ch)
L=2cm 30 0,25 0=0,6136-7,38021 175 0,9998 216,0 3,51
L=2cm 40 0,25 0=06192-74717t 171  0,9999 226,3 3.57
L=2cm 50 0,25 0=0,6361-70842t 166  0,9999 256,1 3,98
L=2cm 60 0,25 0=0,6427-74372< 166  0,9999 272,1 4,15
L=2cm 30 0,36 6=0,6465-71335t 178  0,9998 280,2 4,55
L=2cm 40 0,36 6 =0,6584 -7,0809 176 0,9998 313,6 4,97
L=2¢m 50 0,36 0=0,6641-72132t 178  0,9999 332,6 4,88
L=2cm 60 0,36 0=0,6671-7,4636" 177  0,9999 3444 5,25
L=2cm 30 0,50 0=0,6579-7,0524t 182  0,9998 312,1 5,07
L=2cm 40 0,50 0 =0,6683 - 7,2053 © 181 0,9999 3492 5,53
L=2cm 50 0,50 0=0,6729-7,2595 182 0,9999 369,0 5,74
L=2cm 60 0,50 0=0,6764-8,0743t 174  0,9998 386,0 5,88

Nas Figuras 4.4 e 4.5 sdo mostradas as relagdes do nimero de Nusselt com o

numero de Reynolds para cilindros e cubos de batata submetidos a escoamento a

diferentes temperaturas. As Tabelas 4.4 e 4.5 trazem as equag¢des de ajuste do

numero de Nusselt em fungio do nimero de Reynolds, as quais registraram valores

do coeficiente de correlagdo maior de 0,96.
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FIGURA 4.2. Coeficiente de transferéncia de calor (%), em cilindros e cubos de
batata submetidos a diferentes condicGes de escoamento, em funcio da
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TABELA 4.4. Equacdes de ajuste do nimero de Nusselt em fun¢io do nimero
de Reynolds para cilindros de batata.

Tamanho  Temperatura Equacio R
(cm) (°C)

L=D=2 30 Nu =2 +0,0075 Re”® Pr'? 0,96

L=D=2 40 Nu =2 + 0,0073 Re*® pr'? 1,00

L=D=2 50 Nu =2 +0,0071 Re*® Pr'? 0,97

L=D=2 60 Nu =2 + 0,0069 Re®® pPr'? 0,96

TABELA 4.5. Equacdes de ajuste do niimero de Nusselt em fun¢io do niimero
de Reynolds para cubos de batata.

Tamanho Temperatura Equacgéao R
(cm) (°C)
L=2 cm 30 Nu = 2+ 0,0036 Re*® pr'? 0,96
L=2 cm 40 Nu =2 +0,0038 Re”® Pr'” 1,00
L=2 cm 50 Nu =2 +0,0037 Re®® Pr'” 0,99
L=2 cm 60 Nu =2 +0,0037 Re™® pr'? 1,00

4.2.2. Cenoura sob escoamento.

A Figura 4.6 mostra uma curva de aquecimento padrdo para cenoura e nas
Figuras A2.1 a A2.24 do Anexo II apresentam-se todas as curvas de aquecimento dos
cilindros e dos cubos de cenoura sob escoamento a diferentes vazdes e temperaturas,

com as equagdes correspondentes a parte reta das curvas.
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FIGURA 4.6. Exemplo de curva de aquecimento para cilindros de cenoura sob
escoamento com vazio de 2,5x10 m®s? (velocidade de 0,123 m.s™).

As Tabelas 4.6 e 4.7 apresentam um resumo das equag¢des de ajuste para
cilindros e cubos de cenoura sob escoamento, com o numero de dados (N) e o
coeficiente de correlagdo para cada ajuste, além dos coeficientes de transferéncia de

calor (/) e o nimero de Nusselt (Nu).

O coeficiente de transferéncia de calor no caso de cenoura variou entre 349
W.m? °C" e 590 W.m?°C"! para cilindros e entre 212 W.m2.°C"! ¢ 383 W.m?.°C’!
para cubos sendo que o menor valor corresponde a cubos submetidos a uma vazio de
2,5x 10 m’.s'(velocidade de 0,123 m.s™) e 30°C de temperatura e o maior valor a
cilindros a 60°C de temperatura e 5,0x10* m® s de vazio (velocidade de 0,246 m.s’
). Os coeficiente de correlagdo estiveram acima de 0,99 e o nimero de Nusselt

variou entre 5,7 € 9,0 e 3,5 e 8,0, para cilindros e cubos de cenoura, respectivamente.
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TABELA 4.6. Coeficientes de Transferéncia de Calor (#) para cilindros de
cenoura sob escoamento. (D, = 5,08 cm).

Tamanho Temp. Vazio Equagio N R h Nu
(cm) C)  (0'm’ 5" (W.m2eC")

=2 ;D=2 30 2,5 0=0,5771-7,9037t 176  0,9998 348.8 5,66
L=2 ;D=2 40 2,5 0=0,5888-7,9054t 186  0,9999 366,5 5,81
L=2 ;D=2 50 2,5 0=0,6152-7,78751 186 0,9998 388,1 6,03
L=2 ;D=2 60 2,5 6 = 0,6026- 8,0828 T 186  0,9999 4222 6,43
L=2 ;D=2 30 3,6 0=0,5669-8,3422t 181  0,9999 437,1 7,10
L=2;D=2 40 3,6 0=06183-80624t 208  0,9999 466,4 7,39
L=2 ;D=2 50 3,6 6 =0,6006-824707t 220  0,9999 480,3 7,47
L=2,D=2 60 3,6 0 =0,5657 - 8,5484 t 191 0,9999 504,5 © 7,69
L=2 ;D=2 30 5,0 0=0,6490-78528t 168  0,9999 494.9 8,03
L=2 ;D=2 40 50 0=0,6310-8,0337t 192  0,9998 556,9 8,82
L=2 ;D=2 50 5,0 0=0,6328-8,2063t 186  0,9999 566,3 8,81
L=2:D=2 60 5,0 6=0,6011-8,5097t 191  0,9999 590,6 9,00




TABELA 4.7. Coeficientes de Transferéncia de C
sob escoamento(D; = 5,08 cm).
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alor (k) para cubos de cenoura

Tamanho Temp. Vazio Equacio N R h Nu
(cm) °C)  (10*m s") (W.m2°C")
L=2cm 30 2,5 6=0,6021-64720t 161  0,9997 212,3 3,45
L=2cm 40 25 0=0,6151-73779t 155  0,9999 232,2 3,68
L=2cm 50 2,5 6=0,6310 - 7,4806 © 176 0,9999 262,8 4,09
L=2cm 60 2,5 0=0,6386-7,5868t 216  0,9998 2776 4,23
L=2cm 30 3,6 0=0,6435-72085t 129  0,9998 289,3 4,69
L=2 cm 40 3,6 0=0,6533-764951 202 0,9998 316,8 5,02
L=2cm 50 3,6 0=0,6604 -7,1548 1 186  0,9999 339,9 5,28
L=2cm 60 3,6 0 =0,6616 - 78035 t 181 0,9999 3442 5,25
L=2cm 30 5,0 0=0,6508-74176t 183  0,9999 308,9 5,01
L=2cm 40 5,0 6 =0,6633-72739¢ 199 0,9998 350,5 5,55
L=2cm 50 5,0 6=0,6678-74843t 187  0,9999 368,9 5,74
L=2cm 60 5,0 6=0,6710-79687t 188  0,9999 382,8 5,83

As Figuras 4.7 e 4.8 apresentam os efeitos da temperatura e da vazio sobre os

valores do coeficiente de transferéncia de calor h, para cilindros e cubos de cenoura.

Estes resultados indicam que o coeficiente de transferéncia de calor ¢ maior para

cilindros e aumenta diretamente com a vazio (43% aproximadamente para cilindros

€ 48% para cubos quando a vazio é dobrada) e a temperatura (18% para cilindros e

25% para cubos quando a temperatura aumenta de 30°C para 60°C ).

Nas Figuras 4.9 e 4.10 mostra-se a relagio do numero de Nusselt com o

numero de Reynolds para cilindros e cubos de cenoura submetidos a escoamento a

diferentes temperaturas. As Tabelas 4.8 ¢ 4.9 trazem as equagdes de ajuste do
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nimero de Nusselt em fungdo do nimero de Reynolds, as quais apresentaram

coeficientes de correlagio maiores de 0,92.
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FIGURA 4.7. Coeficiente de transferéncia de calor (h), em cilindros e cubos de
cenoura submetidos a diferentes condi¢ées de escoamento, em funcio da

temperatura.
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TABELA 4.8. Equacdes de ajuste do niimero de Nusselt em funcio do nimero
de Reynolds para cilindros de cenoura.

Tamanho  Temperatura Equacio R
(cm) (°C)

L=D=2 30 Nu =2 + 0,0073 Re®® Pr'? 0,97

L=D=2 40 Nu =2 +0,0074 Re®® pr'” 1,00

L=D=2 50 Nu =2 + 0,0069 Re®® Pr'”® 0,99

L=D=2 60 Nu =2 + 0,0067 Re**Pr'? 1,00

TABELA 4.9. Equacdes de ajuste do nimero de Nusselt em funciio do nimero
de Reynolds para cubos de cenoura.

Tamanho Temperatura Equacio R
(cm) (°C)
L=2cm 30 Nu = 2+ 0,0036 Re*® pr'” 0,92
L=2 cm 40 Nu =2 +0,0038 Re®® Pr'? 0,94
L=2cm 50 Nu =2 + 0,0039 Re®® Pr'” 0,95

L=2cm 60 Nu =2 + 0,0037 Re®® pr'” 0,98
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4.2.3. Cenoura sob escoamento para diferentes arranjos.

Nas Figuras A3.1 a A3.8 do anexo III sio apresentadas as curvas de
aquecimento para cilindros de cenoura sob escoamento para diferentes vazdes e

arranjos, com as equagdes correspondentes a parte reta das curvas.

A Tabela 4.10 apresenta o resumo das equagdes de ajuste para cilindros de
cenoura sob escoamento influenciado por diferentes arranjos no interior do tubo, com
o numero de dados (N) e o coeficiente de correlagdo para cada ajuste, além dos
coeficientes de transferéncia de calor (h) e o numero de Nusselt (Nu). O coeficiente
de transferéncia de calor neste caso variou entre 327 W. m?°C" e 557 Wm?2°C! .
O menor valor correspondeu ao arranjo 4 com uma vazio de 3,6 x 10 m’g’!
(velocidade de 0,178 m.s™) e o0 maior valor ao arranjo 5 com uma vazio de 5 x 10
m’ s (velocidade de 0,246 m.s™). Os coeficiente de correlagdo estiveram acima de
0,99. Os numeros de Nusselt para este caso variaram entre 5,19 e 882, que

correspondem aos arranjos 4 e 5, respectivamente.

A Figura 4.11 mostra o comportamento dos coeficientes de transferéncia de
calor do produto para as diferentes condi¢des de escoamento, de acordo com os
arranjos utilizados. Estes resultados indicam que existe uma diminui¢io do
coeficiente de transferéncia de calor na medida em que se tem maior interferéncia
para a livre circulagdo devido aos obstaculos colocados. Assim, a diferenga no
coeficiente entre o arranjo 5 (sem obstaculos) e arranjo 4, foi de aproximadamente
39%. Pode-se confirmar também o efeito da convecgdo forcada, com valores de
numero de Nusselt bem acima de 2,0, valor limite superior para conveclcﬁo natural

em esferas.
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TABELA 4.10. Coeficientes de Transferéncia de Calor (h) para cilindros de
cenoura sob escoamento e diferentes arranjos. (D¢ =5,08 cm, T = 40°C).

Tamanho  Arranjo Vazio Equagio N R h Nu
(cm) ®  10°n’.sT) (W.m?°C
D
L=2 ;D=2 1 3,6 0=0,5917-8,1225t 186 0,9998 422.8 6,70
L=2; D=2 1 5.0 0=0,5456-8,6711t 191 0,9996 506,1 8,02
L=2.D=2 2 3.6 0=0,5673-8,1387t 217 0,9999 384,1 6,08
L=2 ;D=2 2 5.0 0=0,5624-849131 176 0,9999 476.,0 7.54
I=3;D=2 3 3,6 0=0,4997-8,3907t 191 0,9998 3518 5,58
1=2;D=2 3 5,0 0=0,5579-8389%t 191 0,9999 434 4 6,88
L=2 ;D=2 4 3,6 0=0,5351-8,0674t 183 0,9999 3273 5,19
L=2 ;D=2 4 5,0 0=0,5733-82126t 191 0.,9999 412,7 6,54
*) Vide Figura 3.7 - Descrigdo dos arranjos.
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FIGURA 4.11. Coeficiente de transferéncia de calor (k), de cilindros de cenoura
, influenciado por diferentes

submetidos a escoamento, em funcio da vazio

arranjos, a 40°C.
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Da analise da Tabela 4.1] pode-se deduzir que os resultados obtidos no
presente trabalho estio dentro da faixa dos valores obtidos por outros autores,
embora ndo sejam diretamente comparaveis devido ao fato de que cada pesquisa é
feita sob condigges especificas e difere no método de medigdo, no tipo de material

utilizado, no tipo de fluido, velocidade, etc.

TOLEDO ( 1989) mediram a temperatura de uma particula de batata doce, em forma
de cubo, num sistema modelo com escoamento de agua a velocidade e temperatura
Constantes. ZURITZ et al. (1990) utilizaram particulas metalicas em forma de
cogumelo fixadas com sey eixo longitudinal paralelo a diregio do fluxo e

aproximaram sua forma a uma esfera.

TABELA 4.11. Valores do coeficiente de transferéncia de calor, h, reportados
na literatura e método experimental usado.

Forma h

Referéncia R, Geométrica (W.m2e°C?) Método Experimental
Chang e Toledo - Cubos 146 - 239 Velocidade Relativa, particula
(1989) fixa.
Zuritz et al. 0,123 - 1,943* Cogumelos 548 _ 1175 Velocidade Relativa, particula
(1990) metilica fixa.
Sastry el al. 7300 - 43600  Esferas 688 —3005  Particula metalica e termopar
(1990) moéveis.
Zitoun e Sastry 212-270 Cubos 270 - 930 Particula met +Cristal Liquido.
(1994 3) 212-270 Cubos 287-1277 Velocidade Relativa.
Zitoun e Sastry - Cubos 199 - 749 Particula metilica e termopar
(1994 b) moveis.
Balasubramaniam 19 - 1968* Cubos 986 — 2270 Particula met +Cristal liquido.

e Sastry (1994)

Ramaswamy etal. 20— 10800+ Esferas 60 - 1000 Particula fixa de Teflon,
(1996) Cilindros

Presente trabalho 7779 - 26285 Cilindros 212 -599 Velocidade Relativa, Particula
Cubos de alimento fixa.

* Reg



SASTRY et al. (1990) usaram um termopar deslocando-se junto com uma
particula metalica transdutora. ZITOUN e SASTRY (1990a) utilizaram particulas
metalicas transdutoras recobertas de cristal liquido em movimento e relacionaram a
mudanga de cor com temperatura para calcular o coeficiente de transferéncia de calor
e a velocidade relativa. ZITOUN e SASTRY (1990b) determinaram o coeficiente de
transferéncia de calor medindo a temperatura de uma particula metéalica em forma de

cubo por meio de um termopar mével.

BALASUBRAMANIAM e SASTRY (1996) estimaram o coeficiente de
transferéncia de calor em uma particula transdutora oca com um sensor de
temperatura no seu interior e receberam os sinais emitidos por meio de uma antena
extena. RAMASWAMY et al. (1996) mediram a temperatura de uma particula

cilindrica e esféricas de teflon fixadas no centro de um tubo de reteng@o.

Dos trabalhos mencionados, os correspondentes a CHANG e TOLEDO
(1989) e RAMASWAMY et al. (1996) teriam a maior semethan¢a com o trabalho
aqui apresentado, embora no primeiro as velocidades utilizadas tenham sido muito
baixas (0,0038 - 0,0086 m.s?) comparadas com as normalmente usadas em
esteriliza¢do continua (0,10 — 0,25 m.s?) e no segundo o autor empregou um fluido
ndo Newtoniano (Carboximetil celulose) e particulas de teflon (k = 0,29 W.m'°C, p
= 2195 kg.m>, C, = 980 kJ.kg".°C), com propriedades térmicas diferentes das dos

alimentos, embora com difusividade térmica similar.

Em todos os casos do presente estudo, os valores do coeficiente de
transferéncia de calor foram apreciavelmente maiores do que os esperados
considerando somente convecgdo natural. A comparagdo dos resultados obtidos com
aqueles reportados por ASTROM e BARK (1994) para convecgdo natural, serve para

confirmar o dominio da convecgdo forgada no presente trabalho.

Os numeros de Nusselt obtidos para escoamento confirmam também a

influéncia da convecgdo forgada, com valores entre 5 e 9 para cilindros e entre 3,5 e
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5,8 para cubos, valores estes maiores que 2,0, limite superior para convecgdo natural
para esferas, o qual é usado com freqiiéncia para estimar o valor do coeficiente de
transferéncia de calor, no estabelecimento de processos de aquecimento continuo,

microbiologicamente seguros, de alimentos heterogéneos.

E conhecido que a forma da particula tem influéncia no coeficiente de
transferéncia de calor, como resultado das diferengas nos perfis de escoamento para
diferentes geometrias. De acordo com CHANDARANA e GAVIN (1989), o
comprimento do tubo de retengdo para particulas em forma de cubo € maior que para
particulas cilindricas, o qual por sua vez € maior que para particulas esféricas das
mesmas dimensdes maximas. Embora a relagio volume/area superficial para cubo
seja idéntica a de um cilindro de altura e didmetro iguais & dimenséo linear do cubo,
no presente estudo foi observada a mesma tendéncia reportada pelos autores
mencionados anteriormente. Ao contrario, ASTROM e BARK (1994) ndo
encontraram diferengas nos coeficientes de transferéncia de calor de cubos e esferas
de chumbo de igual volume, talvez devido ao fato de que seus experimentos foram

desenvolvidos com um fluido em rotagdo e particulas estaticas.

4.2.4. Batata em banho agitado.

As curvas de aquecimento, assim como as equagdes correspondentes a parte
reta das curvas, s3o mostradas nas Figuras A4.1 a A4.16 do Anexo IV para cilindros

e cubos de batata de diferentes tamanhos em banho agitado.

Nas Tabelas 4.12 e 4.13 apresenta-se um resumo das equagdes de ajuste para
cilindros e cubos de batata em banho agitado, com os coeficientes de transferéncia de
calor, o numero de dados (N) utilizados no ajuste, o coeficiente de correlagdo e o

numero de Nusselt (Nu).

O coeficiente de transferéncia de calor neste caso variou entre 234 W.m>.
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°C! ¢ 562 W.m2°C! para cilindros de 2x2 c¢cm a 40°C e de 1x1 cm a 70°C,
respectivamente. Para cubos de 2 cm a 40°C e de 1 cm a 70°C, o coeficiente variou
entre 142 Wm? °C! e 393 W.m2°C?, respectivamente. Os coeficientes de
correlagdo estiveram acima de 0,99. O numero de Nusselt variou diretamente com o
tamanho, entre 2,89 e 6,11, para cilindros de 1x1 cm e 2x2 cm, respectivamente. Os
valores do numero de Nusselt correspondentes a cubos variaram entre 2,02 e 3,37,
sendo que o menor valor correspondeu a cubos de 1 ¢cm e o maior a cubos de 2 cm a

40°C e 70°C de temperatura, respectivamente.

As Figuras 4.12 e 4.13 mostram o efeito da forma geométrica, tamanho e

temperatura sobre os valores do coeficiente de transferéncia de calor 4.

Estes resultados indicam que o coeficiente de transferéncia de calor é maior
para cilindros que para cubos e varia com o tamanho (47% entre cilindros de 1x1 cm’

e 2x2 cm e 78% entre cubos de 1 cm e 2 c¢cm).
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TABELA 4.12. Coeficientes de Transferéncia de Calor (h) para cilindros de
batata em banho agitado.

Tamanho Temp. Equagio N R h Nu
(cm) (°C) (W.m?°C")
L=1;D=1  40°C 6=0,5134 -7,0930 ¢ 61 0,9999 364,7 2,89
L=1;D=1 50°C 0 =0,5680 —7,0315 1 66 0,9999 424,0 3,30
L=1;D=1 60°C 0=0,5354-7,5611 1 68 0,9999 477,1 3,64
L=1;D=1 70°C 6 =0,5652- 7,6939 1 68 0,9997 562,3 4,23
L=2;D=2 40°C 0=0,5576-7,3617 < 218 0,9999 234.3 3,71
L=2;D=2 50°C 0 =0,5760 — 7,7920 < 201 0,9999 307,9 4,78
L=2;D=2 60°C 0=0,6176 - 7,7850 T 196 0,9999 369,4 5,63
L=2;D=2  70°C 0=0,6392-77382 1 196 0,9999 406,7 6,11

TABELA 4.13. Coeficientes de Transferéncia de Calor () para cubos de batata

em banho agitado.

Tamanho Temp. Equagdo N R h Nu

(cm) (°C) (W.m?2.°C")

L=1 40 0=0,5214-6,2590 © 95 0,9998 255,6 2,02

L=1 50 6 =10,5603 - 6,4360 1 89 0,9998 3122 2,43

L=1 60 0 =0,5845-6,75451 83 0,9999 358,0 2,73

L=1 70 6 =0,5995 - 6,7900 1 81 0,9998 393,5 2,96

L=2 40 0=0,5417-6,5489 © 174 0,9997 141,6 2,24
=2 50 0=10,5789 -6,7994 © 171 0,9997 173,4 2,70
=2 60 6 =0,6038 - 7,0079 © 174 0,9997 202,1 3,08
=2 70 6=0,6190-6,9694 1 181 0,9999 2243 3,37




88

600
| | —®—CILINDROS (D=L~ 1 cm)
--0--CUBOS (L = 1 cm)
500 +
&
E 400 F
2
- i
300
200 1 N 1 " 1 " 1
40 50 60 70
Temperatura, °C
500
—8—CILINDROS (D = L = 2 cm)
400 L L_==0-=CUBOS @~ 2cm)
&
o 300
g
3 9
________ o
£ 200+ ommmn"
------ 'o‘—-----
Jp—
100 -
0 1 " 1 2 | A 1
40 50 60 70

Temperatura, °C

FIGURA 4.12. Coeficiente de transferéncia de calor (h), de cilindros e cubos de
batata em banho agitado, em funcio da temperatura e da forma.
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Figura 4.13. Coeficiente de transferéncia de calor (k) , de cilindros e cubos de

batata em banho agitado,, em funcio da temperatura e do tamanho.
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4.2.5. Cenoura em banho agitado.

As curvas de aquecimento para cilindros e cubos de cenoura de diferentes
tamanhos em banho agitado sio mostradas nas Figuras AS5.1 a A5.16 do Anexo V,

com as equagoes correspondentes a parte reta das curvas.

Nas Tabelas 4.14 e 4.15 apresenta-se um resumo das equagdes de ajuste para
cilindros e cubos de cenoura em banho agitado, com os coeficientes de transferéncia
de calor, o nimero de dados (N) utilizados no ajuste, o coeficiente de correlagio e o

numero de Nusselt (Nu).

O coeficiente de transferéncia de calor neste caso variou entre 239 W.m2°C!
e 561 W.m?°C! para cilindros de 2x2 cm a 40°C e de 1x1 cm a 70°C,
respectivamente. Para cubos de 2 cm a 40°C e de 1cm a 70°C, o coeficiente variou -
entre 136 W.m? °C! ¢ 387 W.m?2°C?, respectivamente. Os coeficiente de
correlagdo estiveram acima de 0,99. O nimero de Nusselt variou com o tamanho,
entre 2,88 e 6,17, para cilindros de 1x1 cm e 2x2 cm a 40°C e 70°C,
respectivamente. Os valores correspondentes a cubos variaram entre 1,99 e 3,41,
sendo que o menor valor correspondeu a cubos de 1 cm e o maior a cubos de 2 cm a

40°C e 70°C de temperatura, respectivamente.

Nas Figuras 4.14 e 4.15 apresenta-se a comparagio dos efeitos da forma
geométrica tamanho e temperatura sobre os valores do coeficiente de transferéncia de

calor A.

Estes resultados indicam que o coeficiente de transferéncia de calor é maior
para cilindros que para cubos e varia em forma inversa com o tamanho (45% entre

cilindros de 1x1 e 2x2 cm e 78% entre cubos de 1 e 2 cm).
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TABELA 4.14. Coeficientes de Transferéncia de Calor (k) para cilindros de
cenoura em banho agitado.

Tamanho Temp. Equacio N R h Nu
(cm)  (C) W.m2eC")

L=1;D=1 40°C 8 = 0,5056 - 6,9937 © 71 0,9999 363,8 2,88
L=1;D=1  50°C 0=0,5987 -6,4520 © 86 0,9997 420,4 3,27
L=1;D=1 60°C 0=0,5319-743101 86 0,9999 4724 3,60
L=1;D=1 70°C 0=0,5432-772351 81 0,9999 561,6 4,22
L=2;D=2  40°C 0=0,5102-75948 1 181  0,9999 239,0 3,79
L=2;D=2  50°C 0=0,5620-7,7333 ¢ 181  0,9999 301,1 4,68
L=2;D=2  60°C 0=0,5926-787191 221 0,9999 365,6 5,57
L=2;D=2 70°C 0=0,5374-84261 1 176  0,9999 410,3 6,17

TABELA 4.15. Coeficientes de Transferéncia de Calor (#) para cubos de
cenoura em banho agitado.

Tamanho Temp. Equagio N R h Nu

(cm) (°C) (W.m?>.°C")

L=1 40 0 =0,5062 - 6,7038 © 71 0,9999 252,3 1,99
L=1 50 0=0,5525-6,26011 84 0,9998 3182 - 247
L=1 60 0=0,5733-7,0733 ¢ 78 0,9997 356,9 2,72
L=1 70 6=0,5861-6,86191 76 0,9999 3873 291
L=2 40 0=0,5228-6,8382 1 210 0,9999 136,2 2,16
L=2 50 6=0,5705-6,8274 1 209 0,9999 1749 2,72
L=2 60 0 =0,5956 - 6,9607 © 171 0,9998 203,8 3,11

L=2 70 0=0,6120-74202 1 171 0,9999 2271 3.41
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Os niimeros de Nusselt obtidos para banho agitado foram em geral maiores
que 2,0, limite superior para conveccdo natural para esferas, que como foi
mencionado anteriormente ¢é usado para estimar o valor do coeficiente de
transferéncia de calor, no estabelecimento de processos de aquecimento continuos

microbiologicamente seguros de alimentos heterogéneos.

Para todos os casos de banho agitado, os valores do coeficiente de
transferéncia de calor foram apreciavelmente maiores do que os esperados
considerando somente convec¢do natural, mas menores do que os obtidos no
éscoamento para 0 mesmo tamanho e geometria. Existem inconsisténcias na
literatura com relagdo ao efeito do tamanho da particula sobre o coeficiente de
transferéncia de calor. Por exemplo, CHAU e SNEYDER (1988), reportam maiores
taxas de aquecimento para camardes pequenos comparados com os de maior
tamanho, CHANG e TOLEDO (1990), afirmam que cubos de cenoura de 1 cm -
apresentam um coeficiente de transferéncia de calor maior, comparados com cubos
de 2 cm; ASTROM e BARK (1994) mostram resultados na mesma dire¢3o e para
RAMASWAMY et al. ( 1996), o coeficiente de transferéncia de calor é maior para
cilindros de teflon de 15,88 mm comparados com cilindros de 25,4 mm do mesmo
material. Por sua vez, ZURITZ et al. (1990) e SASTRY et al. (1990) reportam que o
valor do coeficiente aumenta com o tamanho, mas em trabalhos posteriores de
ZITOUN e SASTRY (1994) reportam o contrario.

Os resultados do presente trabalho confirmam a influéncia do tamanho sobre
o coeficiente de transferéncia de calor, de tal modo que as particulas maiores seriam
limitantes nos processos de aquecimento-esfriamento e portanto devem ser
consideradas no projeto de tais processos, com o fim de assegurar que todas as

particulas atinjam o tratamento térmico adequado.
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5. CONCLUSOES.

Analisando os resultados obtidos no presente estudo sobre a transferéncia de

calor entre liquido e particula pode-se concluir que:

Para as condi¢bes testadas no escoamento, pbéde-se comprovar que o
coeficiente de transferéncia de calor foi maior para cilindros que para cubos o que
afeta no calculo do projeto do tubo de retengio de um sistema continuo de tratamento

de alimentos liquidos que contenham particulas destas formas geométricas.

Quando as particulas foram organizadas em diferentes arranjos no interior do
tubo, o coeficiente de transferéncia de calor diminuiu até 39% devido as restrigGes
ocasionadas pelos obstaculos colocados, fenémeno este que certamente se apresenta
no tratamento em sistemas continuos, de alimentos liquidos contendo particulas.

O efeito das dimensdes das particulas no valor do coeficiente de transferéncia
de calor por convec¢do pdde ser verificado nos testes de banho com agitagdo. Neste
caso, o coeficiente de transferéncia de calor variou inversamente com o tamanho das
particulas com incrementos de 47% entre cilindros de 2x2 cm e de 1x1 cm, e de 78%
entre cubos de 2 cm e 1 cm. O que significa no célculo do projeto do sistema, ter a
necessidade de levar em conta as particulas maiores que, além da sua dimensdo,
apresentam menor coeficiente de transferéncia de calor, retardando assim o obteng@o

da temperatura letal.

Em todos os casos do presente estudo, os valores do coeficiente de
transferéncia de calor foram apreciavelmente maiores do que da convecgdo natural.
em esferas. A comparagdo dos resultados obtidos com aqueles reportados na
literatura para convecgio natural, serve para confirmar o dominio da convecgio

forgada no presente trabalho.

Os nameros de Nusselt obtidos para escoamento confirmam a influéncia da

convecgdo forgada, com valores entre 5 e 9 para cilindros e entre 3,5 e 5,8 para
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cubos, valores estes maiores que 2,0, limite superior para convecgdo natural para
esferas, que ¢ usado com freqiiéncia para estimar o valor do coeficiente de
transferéncia de calor, no estabelecimento de processos de esterilizagdo continua,

microbiologicamente seguros, de alimentos heterogéneos.

~ , )
As correlagdes do numero de Nusselt na formd de Nu = 2 + a Re*® Pr'®
obtidas para batata e cenoura apresentaram valores concordantes entre si em cada
geometria. Baseados na média dos valores do coeficiente a, para cilindros e cubos de

batata cenoura as correlagdes s3o, respectivamente,
Nu =2 +0,0071 Re*® Pr'?
Nu = 2 + 0,0037 Re** Pr'?

As correlagdes obtidas para o cubo e para o cilindro apresentaram diferengas
marcantes, sendo que os maiores valores dos coeficientes da correlagdo foram dos

cilindros.

SUGESTOES:

Para trabalhos futuros poder-se-ia utilizar um sistermna como aqui trabalthado,

usando temperaturas maiores, proximas as de esterilizagao.

Poder-se-ia também trabalhar na simulagdo e comprovagio da eficiéncia
microbiolégica do tratamento térmico, seja o caso de esterilizagdo, pasteurizagdo ou

cozimento.
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ANEXO I
CURVAS DE AQUECIMENTO PARA CILINDROS E CUBOS DE BATATA
SOB ESCOAMENTO.
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FIGURA Al.1. - Temperatura adimensional, em fungdo do numero de Fourier, de
cilindros de batata (L D = 2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 30°C e
escoamento de 0.25 /5!
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FIGURA Al.2. - Temperatura adimensional, em fungdo do numero de Fourier, de
cilindros de batata (L D =2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 40°C e
escoamento de 0.25 /.s™!
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FIGURA Al.3. - Temperatura adimensional, em fungdo do nimero de Fourier, de
cilindros de batata (L D = 2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 50°C e
escoamento de 0.25 /.s™ :
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FIGURA Al.4. - Temperatura adimensional, em fungio do nimero de Fourier, de
cilindros de batata (L D = 2 c¢m.) submetidos a temperatura ambiente de 60°C e

escoamento de 0.25 /s
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FIGURA Al.5. - Temperatura adimensional, em fun¢do do numero de Fourier, de

cilindros de batata (L = D = 2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 30°C e
escoamento de 0.36 /.s™,
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FIGURA Al.6. - Temperatura adimensional, em fungio do nimero de Fourier, de

cilindros de batata (L = D = 2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 40°C e
escoamento de 0.36 /s
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FIGURA Al1.7. - Temperatura adimensional, em fungio do nimero de Fourier, de

cilindros de batata (L = D = 2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 50°C e
escoamento de 0.36 /5™
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FIGURA Al.8. - Temperatura adimensional, em fungdo do nimero de Fourier, de
cilindros de batata (L = D = 2 c¢m.) submetidos a temperatura ambiente de 60°C e
escoamento de 0.36 /.s™.
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FIGURA A1.9. - Temperatura adimensional, em fun¢io do nimero de Fourier, de

cilindros de batata (L =D = 2 cm.) submetidos & temperatura ambiente de 30°C e
escoamento de 0.50 /s
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FIGURA A1.10. - Temperatura adimensional, em fung¢do do niimero de Fourier, de

cilindros de batata (L =D = 2 cm.) submetidos 4 temperatura ambiente de 40°C e
escoamento de 0.50 /s,
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FIGURA Al.11. - Temperatura adimensional, em fun¢do do nimero de Fourier, de

cilindros de batata (L =D = 2 cm.) submetidos & temperatura ambiente de 50°C e
escoamento de 0.50 /s
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FIGURA Al.12. - Temperatura adimensional, em fun¢do do nimero de Fourier, de
cilindros de batata (L =D = 2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 60°C e
escoamento de 0.50 /s,
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FIGURA A1.13. - Temperatura adimensional, em fungdo do numero de Fourier, de
cubos de b?tata (L=2 cm) submetidos a temperatura ambiente de 30°C e escoamento
de 0.257s™.
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FIGURA Al.14. - Temperatura adimensional, em fun¢do do nimero de Fourier, de
cubos de batata (L=2 cm) submetidos a temperatura ambiente de 40°C e escoamento
de 0.25 /s’
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FIGURA A1.15. - Temperatura adimensional, em fun¢io do nimero de Fourier, de
cubos de b';ltata (L=2 cm) submetidos a temperatura ambiente de 50°C e escoamento
de 0.25/s™.
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FIGURA A1.16. - Temperatura adimensional, em fun¢do do numero de Fourier, de
cubos de batata (L=2 cm) submetidos a temperatura ambiente de 60°C e escoamento
de 0.25 /s
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FIGURA Al.17. - Temperatura adimensional, em fun¢do do numero de Fourier, de

cubos de b';ltata (L=2 cm) submetidos a temperatura ambiente de 30°C e escoamento
de036/s .
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FIGURA Al.18. - Temperatura adimensional, em fun¢do do nimero de Fourier, de

cubos de batata (L=2 cm) submetidos a temperatura ambiente de 40°C e escoamento
de 0.36 /5™
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FIGURA A1.19. - Temperatura adimensional, em fun¢do do nimero de Fourier, de
cubos de batata (L=2 cm) submetidos a temperatura ambiente de 50°C e escoamento

de 036175
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FIGURA A1.20. - Temperatura adimensional, em fun¢do do nimero de Fourier, de
cubos de batata (L=2 cm) submetidos a temperatura ambiente de 60°C e escoamento

de 0.36 /s,
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FIGURA A1.21. - Temperatura adimensional, em fungdo do niimero de Fourier, de
cubos de batata (L=2 cm) submetidos a temperatura ambiente de 30°C e escoamento

de 0.50 /s
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FIGURA A1.22. - Temperatura adimensional, em fun¢do do nimero de Fourier, de
cubos de batata (L=2 cm) submetidos a temperatura ambiente de 40°C e escoamento

de 0.50 /s
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FIGURA A1.23. - Temperatura adimensional, em fungio do niimero de Fourier, de
cubos de b?tata (L=2 cm) submetidos a temperatura ambiente de 50°C e escoamento
de 0.50/s™.
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FIGURA Al.24. - Temperatura adimensional, em fun¢do do niimero de Fourier, de
cubos de batata (L =2 cm) submetidos a temperatura ambiente de 60°C e escoamento
de 0.50 /s
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ANEXO 1T

CURVAS DE AQUECIMENTO PARA CILINDROS E CUBOS DE
CENOURA SOB ESCOAMENTO.
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FIGURA A2.1. - Temperatura adimensional, em fun¢do do nimero de Fourier, de

cilindros de cenoura (L = D = 2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 30°C e
escoamento de 0.25 /s,
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FIGURA A2.2. - Temperatura adimensional, em fun¢do do numero de Fourier, de

cilindros de cenoura (L = D =2 c¢m.) submetidos & temperatura ambiente de 40°C e
escoamento de 0.25 /5™,
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FIGURA A23. - Temperatura adimensional, em fun¢do do numero de Fourier, de

cilindros de cenoura (L = D = 2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 50°C e
escoamento de 0.25 /.s™.
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FIGURA A2 4. - Temperatura adimensional, em fun¢io do nimero de Fourier, de
cilindros de cenoura (L = D = 2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 60°C e
escoamento de 0.25 /.s™.
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FIGURA A2.5. - Temperatura adimensional, em fun¢do do nimero de Fourier, de
cilindros de cenoura (L D =2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 30°C e
escoamento de 0.36 /.s™
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FIGURA A2.6. - Temperatura adimensional, em fun¢do do nimero de Fourier, de
cilindros de cenoura (L D =2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 40°C e
escoamento de 0.36 /.s™!
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FIGURA A2.7. - Temperatura adimensional, em fun¢do do numero de Fourier, de
cilindros de cenoura (L D =2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 50°C e
escoamento de 0.36 /.s™
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FIGURA A28 - Temperatura adimensional, em fun¢do do nimero de Fourier, de
cilindros de cenoura (L D =2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 60°C e
escoamento de 0.36 /5™
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FIGURA A2.9 - Temperatura adimensional, em fun¢do do numero de Fourier, de
cilindros de cenoura (L. = D = 2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 30°C e
escoamento de 0.50 /s
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FIGURA A2.10 - Temperatura adimensional, em fung¢do do nimero de Fourier, de
cilindros de cenoura (L = D = 2 c¢m.) submetidos & temperatura ambiente de 40°C e
escoamento de 0.50 /s,
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FIGURA A2.11. - Temperatura adimensional, em fun¢do do numero de Fourier, de
cilindros de cenoura (L = D =2 c¢m.) submetidos a temperatura ambiente de 50°C e
escoamento de 0.50 /.s™.
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FIGURA A2.12. - Temperatura adimensional, em fun¢io do nimero de Fourier, de
cilindros de cenoura (L = D = 2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 60°C e
escoamento de 0.50 /.s™.
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FIGURA A2.13. - Temperatura adimensional, em fungio do numero de Fourier, de
cubos de cenoura (L = 2 cm.) submetidos & temperatura ambiente de 30°C e
escoamento de 0.25 /.s™.
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FIGURA A2.14. - Temperatura adimensional, em fun¢do do nimero de Fourier, de
cubos de cenoura (L = 2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 40°C e
escoamento de 0.25 /.s™".
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FIGURA A2.15. - Temperatura adimensional, em fung¢do do numero de Fourier, de
cubos de cenoura (L = 2 cm.) submetidos & temperatura ambiente de 50°C e
escoamento de 0.25 /s,
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FIGURA A2.16. - Temperatura adimensional, em func¢do do nimero de Fourier, de
cubos de cenoura (L = 2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 60°C e
escoamento de 0.25 /.5,
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FIGURA A2.17. - Temperatura adimensional, em fun¢do do nimero de Fourier, de
cubos de cenoura (L = 2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 30°C e
escoamento de 0.36 /.s™.
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FIGURA A2.18. - Temperatura adimensional, em fun¢do do nimero de Fourier, de
cubos de cenoura (L = 2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 40°C e
escoamento de 0.36 /.s™.
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FIGURA A2.19. - Temperatura adimensional, em fun¢do do nimero de Fourier, de
cubos de cenoura (L = 2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 50°C e
escoamento de 0.36 /5™
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FIGURA A2.20. - Temperatura adimensional, em fun¢do do nimero de Fourier, de
cubos de cenoura (L = 2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 60°C e
escoamento de 0.36 /s
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FIGURA A221. - Temperatura adimensional, em fungio do numero de Fourier, de
cubos de cenoura (L = 2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 30°C e
escoamento de 0.50 /s,
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FIGURA A2.22. - Temperatura adimensional, em fungio do nimero de Fourier, de
cubos de cenoura (L = 2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 40°C e
escoamento de 0.50 /s
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FIGURA A2.23. - Temperatura adimensional, em fungido do namero de Fourier, de
cubos de cenoura (L = 2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 50°C e
escoamento de 0.50 /s :
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FIGURA A2.24. - Temperatura adimensional, em fung¢io do numero de Fourier, de
cubos de cenoura (L = 2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 60°C e
escoamento de 0.50 /. st
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ANEXO IIT

CURVAS DE AQUECIMENTO PARA CILINDROS DE CENOURA
ORGANIZADOS EM DIFERENTES ARRANJOS SOB ESCOAMENTO.

14
F 0=0,5917 - 8.1225 ¢
X R = -0,9998
. [
3 .
B o3emss
= :
= [
P -
= 013534}
I
@ [
0,04979 |
C. " 1 1 1 " 1 " [ n
0.0 0.1 02 03 0.4 0,5

2
t=at/L

FIGURA A3.1. - Temperatura adimensional, em fungio do numero de Fourier, de

cilindros de cenoura (L = D = 2 cm.) submetidos & temperatura ambiente de 40°C,
escoamento de 0.36 /.s™ e arranjo 1.
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FIGURA A3.2. - Temperatura adimensional, em fungdo do niimero de Fourier, de
cilindros de cenoura (L = D = 2 c¢m.) submetidos a temperatura ambiente de 40°C,
escoamento de 0.50 /s e arranjo 1.
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FIGURA A3.3. - Temperatura adimensional, em fun¢do do numero de Fourier, de
cilindros de cenoura (L = D = 2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 40°C,
escoamento de 0.36 /s e arranjo 2.
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FIGURA A3.4. - Temperatura adimensional, em fun¢do do numero de Fourier, de
cilindros de cenoura (L = D = 2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 40°C,
escoamento de 0.50 /s e arranjo 2.
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FIGURA A3.5. - Temperatura adimensional, em fungio do mimero de Fourier, de
cilindros de cenoura (L D =2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 40°C,
escoamento de 0.36 /s e arranjo 3.
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FIGURA A3.6. - Temperatura adimensional, em fungdo do numero de Fourier, de
cilindros de cenoura (L D = 2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 40°C,
escoamento de 0.50 /.s™ e arranjo 3.
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FIGURA A3.7. - Temperatura adimensional, em fun¢io do nimero de Fourier, de

cilindros de cenoura (L D =2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 40°C,
escoamento de 0.36 /s e arranjo 4.
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FIGURA A3.8. - Temperatura adimensional, em fun¢io do numero de Fourier, de

cilindros de cenoura (L D =2 cm.) submetidos & temperatura ambiente de 40°C,
escoamento de 0.50 /s e arranjo 4.
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ANEXO IV

CURVAS DE AQUECIMENTO PARA CILINDROS E CUBOS DE BATATA
EM BANHO AGITADO.
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FIGURA A4.1. - Temperatura adimensional, em fungio do numero de Fourier, de
cilindros de batata (L =D = 1 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 40°C em

banho agitado.
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FIGURA A4.2. - Temperatura adimensional, em fun¢do do numero de Fourier, de
cilindros de batata (L =D = 1 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 50°C em

banho agitado.
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FIGURA A4.3. - Temperatura adimensional, em fun¢do do numero de Fourier, de
cilindros de batata (L =D = 1 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 60°C em

banho agitado.
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FIGURA A4.4. - Temperatura adimensional, em fun¢do do nimero de Fourier, de
cilindros de batata (L =D = 1 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 70°C em

banho agitado.
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FIGURA A4.5. - Temperatura adimensional, em fungdo do namero de Fourier, de
cilindros de batata (L =D = 2 cm.) submetidos 4 temperatura ambiente de 40°C em

banho agitado.
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FIGURA A4.6. - Temperatura adimensional, em fung¢io do numero de Fourier, de
cilindros de batata (L = D = 2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 50°C em

banho agitado.
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FIGURA A4.7. - Temperatura adimensional, em fungio do niumero de Fourier, de
cilindros de batata (L =D = 2 cm.) submetidos & temperatura ambiente de 60°C em

banho agitado.
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FIGURA A4.8. - Temperatura adimensional, em fun¢do do nimero de Fourier, de
cilindros de batata (. = D = 2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 70°C em

banho agitado.
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FIGURA A4.9. - Temperatura adimensional, em fun¢io do nimero de Fourier, de
cubos de batata (L = D = 1 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 40°C em

banho agitado.
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FIGURA A4.10. - Temperatura adimensional, em fun¢io do nimero de Fourier, de
cubos de batata (L = D = 1 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 50°C em

banho agitado.
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FIGURA A4.11. - Temperatura adimensional, em fung¢do do numero de Fourier, de
cubos de batata (L = D = 1 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 60°C em
banho agitado.
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FIGURA A4.12. - Temperatura adimensional, em fun¢io do numero de Fourier, de
cubos de batata (L = D = 1 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 70°C em
banho agitado.
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FIGURA A4.13. - Temperatura adimensional, em fun¢io do numero de Fourier, de
cubos de batata (L = D = 2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 40°C em

banho agitado.
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FIGURA A4.14. - Temperatura adimensional, em fun¢do do numero de Fourier, de
cubos de batata (L = D = 2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 50°C em

banho agitado.
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FIGURA A4.15. - Temperatura adimensional, em fun¢io do niumero de Fourier, de
cubos de batata (L = D = 2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 60°C em

banho agitado.
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FIGURA A4.16. - Temperatura adimensional, em fun¢io do numero de Fourier, de
cubos de batata (L = D = 2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 70°C em

banho agitado.
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ANEXO V

CURVAS DE AQUECIMENTO PARA CILINDROS E CUBOS DE
CENOURA EM BANHO AGITADO.
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FIGURA A5.1. - Temperatura adimensional, em fungio do nimero de Fourier, de
cilindros de cenoura (L =D =1 c¢m.) submetidos 4 temperatura ambiente de 40°C em
banho agitado.
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FIGURA AS5.2. - Temperatura adimensional, em fun¢do do niimero de Fourier, de
cilindros de cenoura (L =D =1 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 50°C em
banho agitado.
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FIGURA A5.3. - Temperatura adimensional, em fung¢do do numero de Fourier, de
cilindros de cenoura (L =D =1 ¢m.) submetidos a temperatura ambiente de 60°C em

banho agitado.
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FIGURA A5.4. - Temperatura adimensional, em fung¢do do nimero de Fourier, de
cilindros de cenoura (L. = D = 1 ¢cm.) submetidos a temperatura ambiente de 70°C em

banho agitado.
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FIGURA AS.5. - Temperatura adimensional, em fungdo do numero de Fourier, de
cilindros de cenoura (L = D =2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 40°C em

banho agitado.
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FIGURA A5.6. - Temperatura adimensional, em fun¢do do nimero de Fourier, de
cilindros de cenoura (L =D =2 c¢m.) submetidos a temperatura ambiente de 50°C em

banho agitado.
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FIGURA A5.7. - Temperatura adimensional, em fung¢do do nimero de Fourier, de
cilindros de cenoura (L = D =2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 60°C em
banho agitado.
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FIGURA A5 .8. - Temperatura adimensional, em fun¢do do nimero de Fourier, de
cilindros de cenoura (L = D =2 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 70°C em
banho agitado.
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FIGURA AS5.9. - Temperatura adimensional, em fungdo do nimero de Fourier, de
cubos de cenoura (L = D = 1 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 40°C em

banho agitado.
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FIGURA A5.10. - Temperatura adimensional, em fun¢do do numero de Fourier, de
cubos de cenoura (L = D = 1 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 50°C em

banho agitado.
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FIGURA A5.11. - Temperatura adimensional, em fun¢gio do niimero de Fourier, de
cubos de cenoura (L = D = 1 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 60°C em

banho agitado.
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FIGURA A5.12. - Temperatura adimensional, em fun¢io do nimero de Fourier, de
cubos de cenoura (L = D = 1 cm.) submetidos a temperatura ambiente de 70°C em

banho agitado.
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FIGURA A5.13. - Temperatura adimensional, em fungdo do nimero de Fourier, de
cubos de cenoura (L = D = 2 c¢m.) submetidos a temperatura ambiente de 40°C em

banho agitado.
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FIGURA A5.14 - Temperatura adimensional, em fung¢do do namero de Fourier, de
cubos de cenoura (L = D = 2 c¢m.) submetidos a temperatura ambiente de 50°C em

banho agitado.
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FIGURA AS5.15. - Temperatura adimensional, em fung¢do do nimero de Fourier, de
cubos de cenoura (L = D = 2 ¢m.) submetidos a temperatura ambiente de 60°C em

banho agitado.
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FIGURA A5.16. - Temperatura adimensional, em fungio do nimero de Fourier, de
cubos de cenoura (L = D = 2 c¢m.) submetidos a temperatura ambiente de 70°C em

banho agitado.



