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Resumo

Dentre as vantagens atribuidas ao trocador de calor do tipo pelicula liquida
descendente (falling film), a industria de alimentos em geral, e as industrias agucareiras do
Brasil em particular, estio especialmente interessadas no baixo tempo de reteng¢io do caldo de
cana a alta temperatura e na alta taxa de transferéncia de calor e massa, devido aos efeitos na
manutengdo das propriedades organolépticas do caldo e na grande quantidade de energia
térmica economizada, associados aos seus sistemas de co-geragdo de vapor, respectivamente.
No intuito de ajudar o entendimento desta operag¢do unitéria, este estudo propde um modelo
fisico e matematico capaz de determinar as propriedades do caldo e os mecanismos de
transporte de massa e energia relacionados ao fenémeno da evaporagdo, que ocorrem em uma
pelicula fina de caldo que escoa descendentemente na parede interna de um tubo de troca
térmica, em regime laminar, devido a transferéncia de calor e difusdo convectiva de massa
através da interface com o ar, que flui em regime turbulento € em co-corrente com o caldo.
Assim, apds o equacionamento matematico do dominio fisico concebido, aplicou-se as
técnicas das Transformadas de Landau para contornar a irregularidade geométrica do referido
dominio, resultante da diminuig¢do da espessura da pelicula de filme pela evaporagdo de agua
para o ar. Foi feita a discretizagdo do sistema de equagdes diferenciais por meio das técnicas
das Diferengas Finitas segundo Crank-Nicholson e o sistema algébrico de equag¢des ndo-
lineares resultante foi resolvido pelo método de Inversdo Direta. O modelo permite variagdes
de parametros de projeto como: temperatura de parede, didmetro e comprimento do tubo,
temperatura e vazdo massica do ar e do caldo, umidade do ar e concentra¢do do caldo. Além
disto, o estudo contempla a andlise tedrica do efeito das variagdes destes pardmetros nas
propriedades dos fluidos e nos mecanismos de transferéncia de calor e massa, bem como em

outras medidas do processo, como a espessura da pelicula de filme.

Palavras-chave: evaporador de pelicula liquida descendente, falling film, evaporag¢do do caldo
de cana, propriedades fisicas do caldo de cana, propriedades fisicas do ar, difusdo convectiva

de massa e energia, Transformadas de Landau.
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Abstract

Several advantages are attributed to the falling film heat exchanger but the food
industry in general and the Brazilian sugar industry in particular, is specially interested in the
low retention time of the process fluid at high temperature and the high rates of heat and mass
transfer because their effects on keeping the organoleptics properties of the juice (color, taste,
etc) and the large quantity of thermic energy associated to its steam cogeneration system,
respectively. But, different from the success in the European beet sugar industry and in

despite of the efforts to the utilization of this equipment, several problems reported in this

application, as scale and poor evaporation rate, are demanding better explanation.

This study proposes a physical and mathematic model capable of predicting the
juice properties and transport mechanisms of mass and energy related to the evaporation
phenomenon that takes place in a laminar thin falling film of juice by convective diffusion of
mass through a turbulent interface to the air, that is in descendent and turbulent flow along
with the juice, but at a higher velocity. Then, after the mathematic equations of the physical
domain are conceived, it was applied the Landau Transformation technique to overcome the
geometric irregularity of the domain, resulting on the decreasing of the film thickness. The
discretization of the differential equations set was done by the Finite Difference technique and
the resultant non-linear algebraic equations system was solved by the Direct Inversion
method. The theoretical results allow the analysis of the behavior of physical and geometric
parameters related, such as water mass evaporation rate, film thickness decreasing, juice and
air physical properties changes, diameter and width of the heat transfer tube, wall

temperature, etc.

Key-words: falling film heat exchanger, sugar cane juice evaporation, sugar cane physical
properties, air physical properties, convective diffusion of mass and energy, Landau

Transformation technique.




1 Introducio

1.1 O setor sucroalcooleiro na economia nacional

A margem dos festejos de mais um recorde da safra agricola, o Brasil estima
uma safra de 105 milhdes de toneladas de grdos em 2003, a agroindustria canavieira espera
colher em torno de 320 milhdes de toneladas de cana de agucar, também sua maior safra,
obtidas com o plantio de cerca de 5 milhdes de hectares (UNICA, 2003), em torno de 27 %
dos 18,479 milhdes de hectares utilizados para o plantio da soja (PORKWORLD, 2003).
Além da constatagdo de que a produgdo agricola do pais ¢ bem maior do que a sugerida pela
safra de grios e a despeito da polémica que sempre cerca o debate deste tema, isto mostra que
se trata de um importante segmento da nossa economia, responsavel pela inser¢do do pais na

lideranga mundial da produgdo, produtividade e custos de produgdo do setor.

Paradoxalmente, enquanto que freqiientemente associado ao passado (ndo raro
de forma tendenciosa, sem a relativizagdo do contexto histdrico), isto ndo impede o setor de
ter, dentre suas areas de resultado, algumas das mais modernas e representativas para o futuro
de uma nag¢do: exportagdo, geragdo de emprego, produgdo de alimentos, produgdo de energia
e preservagdo do meio ambiente. Em 2002 movimentou cerca de US$ 8,65 bilhges (1,6 % do
PIB brasileiro) e exportou 13,37 milhdes de toneladas de agicar (cerca de 35% do mercado
mundial aberto as transag¢des internacionais) produzindo US$ 2,093 bilhdes de divisas com
exportacdo (3,47 % do total de US$ 60,362 bilhdes do pais), com geragdo de mais de 1 milhdo
de empregos diretos (UNICA, 2003).

Na produg@o de alimentos o aglicar praticamente ndo tem, economicamente,
concorréncia como fonte de carboidrato que, juntamente com a proteina e fibras, compdem a
base da cadeia alimentar do ser humano. Um aspecto de grande impacto social, especialmente

para os paises mais pobres ou em desenvolvimento.

Do ponto de vista energético, as industrias do setor vém aumentando a
capacidade instalada de co-geragdo de energia elétrica e, apds atingir a auto-suficiéncia,
vendendo o excedente para o mercado: somente em 2002 foram somados 300 MW a
capacidade anterior de 110 MW, dentro de um potencial estimado pelo Ministério da
Agricultura em 4.290 MW, cerca de 6 % da atual capacidade instalada do pais, de
70.000 MW (RAICES e RIVERAS, 2001). Observa-se ainda que a capacidade instalada ndo

significa necessariamente capacidade disponivel pois, dada a dependéncia da
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hidroeletricidade na matriz energética brasileira, esta é dependente do nivel dos reservatorios
de agua dos rios. Embora a diferenca entre estas capacidades possa parecer conceitual, sutil e
sem importancia além das fronteiras académicas, o recente programa de racionamento de
energia (em 2001) exemplifica suas conseqiiéncias, ja que ndo houve redu¢do da capacidade
instalada de gerag¢do de energia. Ha ainda estudos que estimam o potencial de geragdo de
energia excedente em 12 MW (SIQUEIRA, 2001), correspondente a capacidade (instalada)
da Usina de Itaipu. Uma energia gerada nas proximidades do principal ponto de consumo e
obtida a partir de uma biomassa renovavel, com o pico de produgdo no periodo da seca, na
época da colheita da cana, quando os reservatorios dos rios se encontram nos niveis mais

baixos, pode ainda fornecer créditos de carbono (que poderdo ser comercializados, apds a

regulamenta¢do deste mercado, estabelecido a partir do Protocolo de Kyoto (1997), em

tramites) para as empresas do setor, com base na geragdo de gias carbono de uma usina
termelétrica a Oleo de mesma capacidade, na razio de 644 kg de gis para cada MWh
produzido. Assim, além do agucar e do dlcool, a energia elétrica passa a ser um produto a
cada dia mais atrativo a estas empresas que, para a majora¢do da parcela excedente para

venda, busca o aumento da eficiéncia energética de seus equipamentos € processos.

Com relagdo ao meio ambiente, tomando todo o ciclo da cana de agucar ao
longo de 12 meses, desde o cultivo, preparo do solo, plantio, crescimento, queimada e corte, o
balango liquido de 1 hectare de cana é de 220 toneladas de oxigénio (considerando inclusive a
queimada, uma pratica que esta sendo descontinuada, até por forga da legisla¢do). Os residuos
industriais mais importantes, resultantes do processo industrial (torta de filtro, vinhaga,
fuligem das caldeiras), sdo reaproveitados na adubagdo agricola. O uso do élcool hidratado
como combustivel direto para veiculos ou, na forma de anidro, empregado na aditivagdo do
6leo diesel (ja realizado por alguns paises europeus) e na substitui¢do do aditivo MTBE usado
na gasolina, reduz a emissdo de gases poluentes para a atmosfera. Um exemplo da
potencialidade do mercado mundial que se avizinha para este produto, ainda incipiente mas
com boas perspectivas de fonte de divisas com exportagdes: somente os Estados Unidos
consumiram 8,06 bilhdes de litros de alcool em 2002 - para uma produgdo brasileira de
12,6 bilhdes de litros no periodo. sendo 6,955 bilhdes de anidro e 5,581 bilhdes de hidratado
(UNICA, 2003). Produzido a partir do milho, a um custo muito superior ao brasileiro,
somente este consumo atual de dlcool demandaria algo em torno de 93,7 milhdes de tonelada
de cana (29,5 % da atual safra brasileira), para uma produtividade de 86 litros de alcool anidro

por tonelada de cana. Na proxima década projeta-se este consumo em 19 bilhdes de litros.
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cm 1 2 3 4 5 6 i unespw-l 12 13 14 15 1e¢ 17 18



3

E finalmente, para uma época que se avizinha de escassez de recursos naturais,
com projecdes de falta de agua ja para a proxima década, as empresas do setor poderdo contar
com mais um importante diferencial disponibilizado pela natureza: a maior parte da cana de

agucar (cerca de 70 % do peso) € constituida por agua.

1.2 Visao tradicional do uso da energia na industria sucroalcooleira

Em uma usina sucroalcooleira tradicional, tipicamente voltada para a produgéo
de agucar e élcool, a energia tem duas aplicagdes bésicas: na energia mecdnica para o
acionamento de maquinas e na energia térmica para o processamento da matéria prima para a
fabricagdo do agucar e alcool. Esta energia é provida pelo vapor d’agua, obtido em caldeiras a
partir de combustivel solido (bagago de cana) que, apds as turbinas a vapor de contrapressdao
que movem as maquinas de maior poténcia requerida (dentre as quais as usadas nas moendas
e nos geradores de energia elétrica), é enviado como fonte de energia térmica para o

processamento do caldo de cana.

Pode-se, desta forma, dividir o sistema de vapor em duas partes, de acordo com
a sua pressdo de operagdo: alta e baixa pressdo. Estas partes sdo diretamente relacionadas, ou
seja, o sistema de vapor é equacionado como um balango, onde a demanda de vapor de baixa
pressdo pelo processo ndo devera exceder a do vapor de alta pressdo despendido para mover
as turbinas a vapor. Caso isto ocorra, havera adigdo de vapor de alta no sistema de baixa
pressdo, sem geragdo de poténcia motriz. Assim, uma vez estabelecido o balango de vapor,
qualquer aumento de eficiéncia do sistema de baixa pressdo somente se justifica com um

aumento correspondente do sistema de alta pressdo, de igual magnitude.

Aponta-se aqui uma das mais importantes diferengas entre as duas principais
industrias sucroalcooleiras, a de beterraba e a de cana de aglcar: comparativamente a
industria agucareira da beterraba, para a extragdo do caldo da cana de agucar faz-se necessario
uma maior quantidade de energia mecanica (vapor de alta pressdo). Isto se deve a fibra da
cana que, paradoxalmente, apesar de consumir mais energia em um primeiro momento, serd a
responsavel pelo poder calorifico do bagago, usado como combustivel. Logo, a subseqiiente
grande disponibilidade de vapor de escape desta industria desestimula estudos aprofundados
de aumento da eficiéncia energética do sistema de baixa pressdo. Por este motivo, a eficiéncia
energética do processo da indistria da beterraba ¢ tipicamente superior a da cana, embora o

custo da energia, fruto da escassez da oferta, seja superior.
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O sistema de alta pressdo, tipicamente com vapor superaquecido com

2,16 MPa (22 kgf/cm®) e 300 °C compreende os equipamentos envolvidos na geragdo e

distribui¢do de vapor e turbinas a vapor, de grandes dimensdes e baixa flexibilidade
operacional. A busca por aumento de eficiéncia das caldeiras consiste em cuidados
operacionais basicos (umidade do bagago, controle da combustdo da caldeira, vedagdo da
fornalha, temperatura de entrada de ar/dgua na caldeira, isolamento térmico, etc) e em
investimentos, como o uso de tubos tangentes na parede d’agua. Nas turbinas a vapor, cita-se
o uso de multi-valvulas na admisséo de vapor. No sistema de distribui¢do de vapor, o controle

das perdas por vazamentos € o isolamento térmico.

Do outro lado do referido balango de vapor, no qual o presente estudo se
insere, encontra-se o vapor de baixa pressdo. Praticamente a totalidade do vapor de escape das
turbinas a vapor ¢ enviada para a etapa de evapora¢do do caldo onde, por meio de um
mecanismo a ser descrito adiante, havera o aproveitamento de parte do vapor proveniente da
agua evaporada do préprio caldo, denominado vapor vegetal, para outras etapas do processo
como o aquecimento do caldo, cozimento do agucar e destilagdo do alcool. Uma analise
global da entalpia e das propriedades do vapor d’agua demonstra que, a despeito da menor
pressdo e temperatura, a maior parte da energia € utilizada neste sistema, na forma de calor
latente. Como medidas de aumento de eficiéncia relaciona-se: aproveitamento do vapor
vegetal, redugdo de perdas por vazamento e falta de isolamento térmico, aproveitamento de
condensado, controle da diluigdo excessiva do caldo (por agua da embebigdo das moendas,
lavagem dos filtros rotativos, lavagem das telas das centrifugas, etc). A figura 1.1 apresenta

um fluxograma tipico de uma industria de agtcar e dlcool.
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1.3 Visdo atualizada do uso da energia no setor sucroalcooleiro

Duas décadas depois do langamento do Proalcool, feito em meados da década
de 70, uma nova revolugdo acontece no setor sucroalcooleiro, desta vez associado ao modelo
energético brasileiro, fruto do esgotamento do potencial de gera¢do de hidroeletricidade do
centro-sul, das grandes distancias dos rios mais proximos e dos investimentos necessarios
para a geragdo e distribuigdo de energia, da descapitalizagdo do Estado para investir na infra-
estrutura do pais, dentre outros. Ironicamente, ainda que por razdes diferentes, o Estado
desempenhou um papel central em ambos acontecimentos: como incentivador do setor, na

primeira oportunidade, e por falta de gestdo adequada do sistema de energia, na segunda.

O fato resultante ¢ que além do agticar e alcool, o setor agora se torna um
fornecedor de energia para o mercado. Diversas usinas estdo alterando a razdo social para
“Central Energética”. Estas transformagdes ainda estio em curso e redesenhando o
fluxograma apresentado na figura 1.1, no que diz respeito ao fluxo de vapor: em novos
projetos estuda-se o uso de turbinas a vapor de condensagdo/extragdo apenas para a gera¢io
de energia, ficando o acionamento das demais maquinas para motores elétricos ou hidrulicos.

Com o minimo possivel de sangria de vapor de extragdo para o processo.

Do lado do potencial de geragdo de energia das usinas, a recente capacitagdo
técnica dos fornecedores nacionais e o conseqiiente barateamento de equipamentos de maior

pressdo de operagdo (e maior eficiéncia) praticamente estabeleceu um novo padrdo de pressdo

e temperatura do vapor do sistema de alta pressdo, em torno de 5,89 MPa (60 kgff’cmz) (-

450 °C, respectivamente e, com o aproveitamento de outros combustiveis além do bagago de
cana, (como a palha da cana e o biogds, obtido a partir da biodigestdo dos efluentes da
fabricagdo de alcool), o potencial de geragdo de energia por tonelada de cana d4 um

verdadeiro salto. Aumenta o interesse pela elimina¢do das queimadas.

A abordagem anterior sobre a separagdo dos dois sistemas de vapor ainda se
aplica e facilita o entendimento do impacto que as transformag¢des causaram na industria: a
introdugdo de turbinas a vapor mais eficientes (como as de condensagdo, até entdo
praticamente ausente das usinas), uma das a¢des em curso para aumento da eficiéncia
energética, causa impacto na abundéancia de vapor de escape. E a mesma correlagdo existente
entre os dois sistemas de vapor, que tradicionalmente desestimulava investimentos no

aumento da eficiéncia do sistema de baixa pressdo, passa a ser o fator determinante para isto.
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Como fato ilustrativo da possibilidade da economia de vapor de processo cita-
se que, enquanto a industria agucareira da beterraba tem um consumo especifico da ordem de
200 kg de vapor por tonelada de beterraba, o consumo da industria da cana de agtcar € de
cerca de 500 kg de vapor por tonelada de cana (HUGOT, 1986) que, com a otimizagdo do
consumo, pode se situar na ordem de 280 a 300 kg de vapor por tonelada de cana (CASTRO,
2001). Isto demonstra que a maximizagdo da gera¢do de energia excedente para venda passa,
necessariamente, pelo aumento da eficiéncia do sistema de baixa pressdo de vapor e

configura-se como um novo paradigma de manejo de energia para o setor canavieiro.

E, atendendo aos crescentes apelos para o cuidado com o meio ambiente, dado

o carater irreversivel da energia térmica, aponta-se ainda mais uma importante contribuigéo

ecologica, pois o aumento da eficiéncia energética representara uma diminuigdo no descarte
de lixo térmico para a atmosfera. Assim, embora fora do escopo deste trabalho, ndo se pode
furtar o registro de pesar pelos descaminhos e abandono com que este assunto, especialmente,
foi até muito recentemente tratado pelos 6rgdos governamentais que mantiveram o monopdlio
do sistema energético brasileiro: a poluigdo térmica gerada no periodo ndo deixou rastros, mas

com certeza provocou seus efeitos.
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2 Revisio bibliografica

2.1 Evolucao historica da evaporacio e dos evaporadores de caldo

Apo6s ser extraido da cana-de-agucar o caldo pode ser definido, a guisa de
introdugdo, como uma mistura de agua, agucares dissolvidos e impurezas, que sdo eliminadas
na etapa da decantag@o do caldo. Assim, ao entrar na evaporagdo, constitui-se numa mistura
de agua e agucares dissolvidos, da qual sera removida cerca de 75 % da massa, a agua, pelo

aporte de uma consideravel quantidade de energia.

Baseando-se no principio fisico de que a temperatura de satura¢do do caldo
diminui com a diminui¢do da pressdo a que é submetida, a idéia dos pioneiros que se
dedicaram ao estudo da evaporag@o, na busca de economia de energia, foi a de reaproveitar o
vapor d’4gua liberado na evaporagdo do proprio caldo que, a partir da introdugdo de

evaporadores fechados, passou a ser possivel de ser manuseado.

Assim descobriu-se que, pela interligagdo dos evaporadores em série
(denominados ‘efeitos’), em grupos compostos por 3 até 5 unidades, e com a criagdo de vacuo
no ultimo deles, ocorre um gradiente de pressdo (e temperatura), decrescente no sentido do
fluxo, permitindo que o vapor saturado, gerado pelo proprio caldo em um ‘efeito’, esteja a
uma temperatura superior a de saturagdo do mesmo caldo que, no ‘efeito’ subseqiiente, se
encontra a uma pressdo inferior. A figura 2.1 exemplifica este processo, mostrando um

conjunto de trés ‘efeitos’ (também chamado de ‘triplo-efeito’).

Quanto maior o nimero de ‘efeitos’, melhor é o aproveitamento da energia na
evaporagdo. Isto também beneficia a remogdo do vapor resultante do ultimo ‘efeito’ pelo
sistema de vacuo, realizado por meio de condensagdo (ja que o vapor se encontra a uma

pressdo menor que a atmosférica), e gera um menor volume de agua residual.

Embora Degrand, por volta de 1834, na Franga, também tenha utilizado o
vacuo em uma instalagdo composta por dois evaporadores interligados em série, como um
‘duplo-efeito’ (PERK, 1973), o desenvolvimento desta operagdo unitaria € atribuido a
Norbert Rillieux - americano de descendéncia francesa - por volta de 1830, na Louisiana. A
importancia da evaporagdo por ‘multiplo-efeito’ é considerado o progresso mais importante e
marcante de toda a historia da fabricagdo de agicar (HUGOT, 1986) e em abril de 2002 foi
reconhecida pela Sociedade de Quimicos Americanos (American Chemical Society), a maior
sociedade cientifica do mundo, como ‘marco da histéria da quimica americana’.
(GINSBERG, 2002).
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Figura 2.1 — Principio de evaporagdo em ‘multiplo-efeito’

Este principio se aplica independentemente do tipo construtivo do evaporador
utilizado, sendo que uma tecnologia originada no setor ¢ hoje universalmente empregada em
inumeros outros segmentos: na prépria industria de alimentos (para outros produtos como

suco de laranja), nas industrias quimicas, no tratamento de efluentes, etc.

Nas usinas de agucar de cana usa-se o vapor d’agua de escape das turbinas a
vapor de contrapressdo como fluido de aquecimento, no primeiro ‘efeito’. A partir deste,
aproveita-se o proprio vapor desprendido pelo caldo, chamado de vapor vegetal, para os
‘efeitos’ subseqiientes. Rillieux também estabeleceu que a economia global de energia de uma
usina € majorada se, nas demais etapas do processo que necessitam de energia térmica (como
o aquecimento do caldo, o cozimento do agucar, a destilagdo do alcool, etc), for usada uma
sangria de parte do vapor vegetal gerado nos dois primeiros ‘efeitos’ (principalmente), no
lugar do vapor de escape das turbinas a vapor. Desta forma o processo de evaporagdo do caldo
passou a ser entendido como uma estag@o de geragdo de vapor de baixa pressdo, e por isso
continua sendo fundamental para o balango energético de uma moderna “central energética

sucroalcooleira”.

Os atuais equipamentos de aquecimento a vapor sdo oriundos de grandes
recipientes abertos, submetidos a a¢do direta do fogo. A substitui¢do pelo equipamento de
troca indireta de calor (usando o vapor como fluido de aquecimento), mostrado na figura 2.2,

foi realizada por Charles Edward Howard, na Inglaterra, em 1812 (PERK, 1973).
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Figura 2.2 — Corte Esquematico de um evaporador de tubos horizontais Howard

Compunha-se de uma caixa quadrada com um feixe tubular para troca de calor
(calandria) em sua parte inferior, na posi¢@o horizontal. Adicionalmente, embora este conceito
ainda hoje se aplique para outros equipamentos como cozedores a vacuo continuos, por
exemplo, este ¢ o unico dos modelos de evaporador usados na inddstria em que o vapor passa
por dentro dos tubos da zona de transferéncia de calor: o contato do caldo do lado externo dos
tubos de aquecimento provocou uma grande incidéncia de incrustagdes, de dificil remogao,
com impacto negativo na taxa de transferéncia de calor. Para isto também contribuiu a baixa

velocidade de circulagédo do caldo, externamente aos tubos.

Embora tenha sido empregado ao longo de algumas décadas, diversas

melhorias foram sendo gradativamente introduzidas até chegar a um modelo muito proximo

do atualmente empregado, mostrado na figura 2.3, onde se observa que o caldo ja passa no
interior dos tubos e o vapor por fora. Nestes primeiros modelos, a alimentagdo do caldo ainda
se fazia por uma tubulagéo acima do feixe tubular, com os tubos da calandria sendo afogados
pelo caldo, conforme mostrado nas figuras 2.2 e 2.3, com prejuizo na troca de calor. Depois,
com alterag¢do do circuito do caldo no seu interior, a alimentag@o passou a ser feita pelo fundo
do evaporador, permitindo a manutengdo de um nivel suficiente para cobrir apenas

parcialmente a altura do tubo, melhorando a troca térmica.
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Figura 2.3 — Corte Esquematico de um evaporador Robert

Apesar de algumas outras contribui¢des, como as de Degrand, por volta de
1824 - na introdugdo de lunetas para permitir a visualizagdo do interior do evaporador em
funcionamento - atribui-se a um engenheiro austriaco, de nome Robert, o seu
desenvolvimento, dai o fato de ser conhecido como evaporador Robert. A figura 2.4 mostra a
versdo atualizada do sistema de circulagdo do caldo, conhecida como circulagdo Chapman,
deste que se tornou o principal equipamento utilizado nesta operagdo unitaria, ainda hoje o de
maior base instalada nas usinas brasileiras: o caldo entra pela parte inferior do evaporador,
movimenta-se no sentido ascendente por dentro dos tubos da calandria de torga térmica e flui,

através do vertedor de saida, para o corpo seguinte.

Apos isto, Kestner, um engenheiro francés, desenvolveu um evaporador com
tubos de grande comprimento que apresentou maiores coeficientes de troca de calor e foi
muito utilizado na industria de aglicar da beterraba. Nao houve grande adesdo na industria da
cana do Brasil atribuido, pela literatura consultada, dentre outras razdes, a necessidade de

mudangas dos prédios industriais, dada sua maior altura.
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Figura 2.4 — Detalhe do sistema de circulag¢do de caldo de um evaporador Robert

Atribui-se parte da melhoria na transmissdo de calor do evaporador Kestner a

maior eficiéncia na remog¢do dos gases incondensaveis (degasagem) do lado do vapor, devido

ao menor didmetro do evaporador. Estes gases atuam como isolante térmico, prejudicando a

eficiéncia da transferéncia de calor e, em sua maior parte, sdo oriundos do proprio caldo mas

também ha a presenga do ar atmosférico, principalmente nos ultimos ‘efeitos’, onde a pressdo

¢ menor que a atmosférica e facilita a penetragdo do ar exterior na calandria de troca térmica.

A figura 2.5 mostra este tipo de evaporador.

4 5 6
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Figura 2.5 — Evaporador de pelicula liquida ascendente do tipo Kestner

A estes modelos do tipo casco e tubo, acrescenta-se o evaporador do tipo
pelicula liquida descendente (falling film), usado a partir de meados do século XX na usina
acucareira de beterraba e que, quase meio século depois, estd sendo aplicado na industria

sucroalcooleira.

Na bibliografia consultada, o evaporador de pelicula liquida descendente ¢
citado apos o Kestner o que sugere tratar-se de uma evolugdo deste. Apesar das semelhangas
geométricas, a mudanga do sentido de fluxo do caldo, descendente no evaporador de pelicula
liquida, modifica fundamentalmente o seu funcionamento. A figura 2.6 mostra uma vista em

corte deste tipo de equipamento.
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Figura 2.6 — Vista em corte de um evaporador de pelicula liquida
descendente (falling film)

Observa-se a existéncia de um vaso de expansdo com a fun¢do de promover a
separagdo das fases liquido-vapor, minimizando o arraste de caldo com o vapor. Este arraste é
responsavel por prejuizos: além da perda do fluido do processo em si, altera a composigdo
quimica do vapor/condensado, aumentando sua agdo corrosiva (redugdo da acidez) e a perda
de eficiéncia de troca térmica (formagdo de gases). Isto dificulta o aproveitamento do
condensado em outras operagdes e provoca a necessidade de se fazer um tratamento do

efluente (em lagoas de estabilizagdo ou outro).
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Existem algumas variagdes na configuragdo deste evaporador, principalmente
associadas a posi¢do do vaso de expansdo, conforme mostrado na figura 2.7, onde: 1- Entrada
de caldo diluido, 2 — Saida de caldo concentrado, 3 — Entrada de vapor, 4 — Saida de

condensado, 5 — Saida de vapor vegetal, 6 — Entrada suplementar de 4gua.

Ainda que esta flexibilidade facilite sua instalagdo, observa-se que, no caso das

configuragdes “A” e “B”, a operagdo de limpeza mecanica, realizada manualmente, pode ser

executada pela parte superior do equipamento, apds a remogdo da tampa superior, sem que

haja contato do operador com o vapor, enquanto que, na configuragdo “C”, o operador fica
exposto ao vapor. A importancia disto € que, apesar dos cuidados operacionais e dos esforgos
para eliminagd@o desta operagdo do cotidiano industrial, substituindo-a pela limpeza quimica,

esta ainda é responsavel por inimeros acidentes de trabalho, de grande gravidade.

Figura 2.7 — Configuragdes do evaporador de pelicula liquida descendente (falling film)

A figura 2.8 mostra um equipamento, de configuragio “B”, recém-instalado em

uma industria do setor.
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Fonte: Procknor
Engenharia, 2003

Figura 2.8 — Aplicagdo industrial de evaporador de pelicula liquida
descendente (falling film)

Finalizando a apresentagdo dos equipamentos mais utilizados, cita-se o
evaporador a placas, mostrado nas figuras 2.9 e 2.10 que, no momento, também esta sendo

avaliado por algumas unidades brasileiras.

O inicio desta aplicagdo se deu com a utilizagdo de um trocador de calor a

placas tradicional, correspondente a calandria de troca térmica, acrescido de uma caixa de

separagdo das fases liquido-vapor, tendo sido empregado o préprio corpo do evaporador

Robert ou outro corpo separado, nos moldes do apresentado para o evaporador de pelicula
descendente. Atualmente consiste em um novo tipo de equipamento, com placas especiais
adequadas para o fluxo dos fluidos, onde se observa o grande didmetro do coletor de saida do

caldo concentrado, dimensionado para um fluxo bifasico.
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Fonte: Alfa Laval,
2003

Figura 2.9 — Evaporador a placas

Nomenclatura:

Entrada de vapor
Saida de condensado
Entrada de caldo diluido

Saida de caldo concentrado
+ vapor vegetal

Fonte: Alfa Laval,
2003

Figura 2.10 — Sistema de fluxo dos fluidos no evaporador a placas

Reporta-se que, apesar de ter um elevado coeficiente de troca térmica para

fluidos limpos, ainda ndo apresenta resultados satisfatorios nesta aplicagdo, atribuido

principalmente aos sélidos em suspensdo (obstrugdo da passagem do fluido) e ao efeito das

incrustagdes pois, quando estas ndo sdo adequadamente removidas pela limpeza quimica, a

limpeza mecéanica deste equipamento € uma operagdo trabalhosa.
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2.2 Influéncia das propriedades fisico-quimicas do caldo

Apresenta-se, a seguir, os principais aspectos referentes as propriedades do
caldo, suas alteragdes quando submetido ao processo da evaporagdo, e o impacto no

funcionamento dos evaporadores.

Como ja citado anteriormente, o caldo de cana ndo € uma substancia pura, mas
uma mistura composta por: agua, agucares dissolvidos (sacarose, frutose, glicose, etc) e outros
componentes quimicos como fosfato de calcio, sulfato de célcio, carbonato de calcio, silicato

de calcio, oxalato de célcio, 6xido de ferro, silica e matéria organica (HONIG, 1962).

Nem todos estes componentes provém do caldo originalmente extraido na
moenda mas s@o incorporados (ou tém sua concentragdo aumentada) nas etapas posteriores do
tratamento fisico-quimico, como a calagem, sulfitagdo e decantagdo, principalmente, e tém

estreita relagdo com a qualidade dos insumos industriais ai utilizados.

A grandeza tomada como referéncia para monitoramento da evaporagdo € a
concentragdo do caldo (medida em °brix), definida como a porcentagem, em peso, dos sélidos
dissolvidos na mistura. A modifica¢do da concentragdo, que se dd com a remogdo da agua,
promove importantes alteragdes em outras propriedades fisico-quimicas, como a viscosidade,
e influencia 0 mecanismo de troca térmica e a performance do evaporador. Parker apresenta,
na tabela 2.1, recomendagdes genéricas para a aplicagdo dos principais tipos de evaporadores,
de acordo com algumas caracteristicas dos fluidos, onde a influéncia da viscosidade se
evidencia. Observa-se que a unidade da viscosidade estd anotada conforme citada na

referéncia (cP), ou seja, ndo foi convertida para o Sistema Internacional.

Mas, como a viscosidade permanece menor que 100 cP para a faixa tipica de
concentragdo do caldo de 15 e 65 °brix (na entrada e saida da evaporagdo, respectivamente),

todos os evaporadores da tabela 2.1 podem ser empregados, para qualquer um dos ‘efeitos’.

A viscosidade do caldo, assim como outras propriedades, sofre também grande
influéncia da pureza, (indicagdo, percentualmente em peso, da relagdo da sacarose com os
demais solidos dissolvidos) e dos sélidos em suspensdo (6xidos, matéria organica) que, por
sua vez, € fungdo de inimeros fatores, dentre eles: a qualidade da matéria prima (tempo de
corte ¢ tempo de queima), o tipo do solo (arenoso, argiloso), o clima, a eficiéncia da
decantagdo, etc. Isto significa que esta importante propriedade é dependente da posi¢do

geografica das unidades, dos cuidados operacionais da area agricola, da época do ano em que
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se da a colheita, dentre outros, dificultando o seu equacionamento. Desta forma, no modelo
matematico proposto neste trabalho, todas as propriedades do caldo foram definidas para uma

mistura bindria de d4gua e sacarose dissolvida, ou seja, para uma pureza de 100 %.

Tabela 2.1 — Recomendagdes para aplicagdes de evaporadores

Condigdes de Alimentagio' Produto
Viscosidade Formando Com incrusta- Com sensivel
alta: acima média: 100 baixa (4gua) espuma cristais ¢des ou perda sélidos em ao
de 2.000cP a1000cP 100 cP max. de eficiéncia suspensdo calor

Calandria: tubo vertical curto BT ST ne S e e e Nao
Circulagao forgada et moome Fasrees i wis e s B Sim

Filme descendente Lol Nao®
Circul. natural (termo-sifio) [ 150 2wz | Nio*
Filme agitado: vert. ou horiz. I Sim

Tubular - tubo comprido:

Tipo de Evaporador

funcionamento

Espécie de

Com recirculagio

Filme descendente Sim

Filme ascendente Sim

Concentrador: asc./descend. Sim

-
=
=
-
g
-
-
-
-
[-%
£
@
-]
-
2
-
[-%

a Placa: com / sem recirculagio Sim

I Aplicavel nas condigdes indicadas Aplicavel na parte inferior da gama indicada

Notas: 1. As vi idades sdo & temp a de fi
2. Baseado no evaporador de filme agitado
3. Requer arranjo especial para separar o arrastado, no caso de liquido espumosos
4. Pode-se usar em casos especiais
5. Tipo especial

Embora ndo tenha sido encontrado, na bibliografia consultada, uma referéncia
precisa sobre o comportamento newtoniano do caldo, observa-se que sua viscosidade, na
concentragdo empregada neste estudo, situa-se na faixa de baixa viscosidade apontada na
tabela 2.1, onde o fluido é comparado a agua. Adicionalmente anota-se que, no cotidiano da
industria, também ndo ha necessidade de cuidados especiais para o seu manuseio, como o
bombeamento, nestas condigdes. Isto permitiu, para os propositos deste estudo, considerar o

caldo como um fluido newtoniano.

A elevagido do ponto de ebuli¢do, conforme mostrado na tabela 2.2, também é
fung@o da concentragdo e pureza do caldo. Para o caso de ebuligio nucleada, isto significa que
nem toda energia disponivel para a etapa de evaporagao, tomada pela diferenga entalpica entre

o vapor de escape que aquece o primeiro ‘efeito’ e vapor vegetal que sai do ultimo ‘efeito’,
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sera utilizado para a evaporagdo do caldo, considerado nas suas condigdes de entrada: parte
desta energia sera consumida no aquecimento do caldo até o novo ponto de ebuli¢do, que é
modificado pelo aumento de sua concentragdo. Ressalta-se contudo que este fendmeno néo
interfere no mecanismo de evaporagdo por absor¢do de massa por diferenga de concentragéo,

objeto deste estudo.

Tabela 2.2 — Elevagdo do ponto de ebuli¢do do caldo de cana (°C) devido a
concentragdo € a pureza

Concentragido
do caldo (°brix) 100

10 0.1
15 02
20 03
25 04
30 06
35 08
40 1,0
45 14
50 18
55 23
60 3,0
65 338
70 5,1
75 7.0
80

85
90 Fonte:

94 Hugot, 1986

A composi¢do quimica da mistura também se altera com a evaporagdo pois a
concentragdo dos seus componentes pode ultrapassar o respectivo ponto de ebuli¢do, com a
conseqiiente precipitagdo. Como exemplo cita-se a precipitacdo do sulfato de calcio,
principalmente nos ultimos ‘efeitos’. Este material é o que comumente causa a incrustagdo
nos equipamentos, reduzindo a taxa de transferéncia de calor e provocando paradas do

evaporador para limpeza.

Finalmente, quando exposto por longo tempo a altas temperaturas, o caldo

apresenta dois efeitos indesejados para a fabricagdo do agucar: o aumento de cor e a

decomposi¢do da sacarose em outros tipos de agucares que ndo cristalizam, como a glicose e a
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frutose — um processo conhecido por inversdo quimica da sacarose. Por isso busca-se
minimizar o tempo de retengdo do caldo dentro dos evaporadores, principalmente no primeiro
‘efeito’, onde a temperatura é maior (em torno dos 112 °C). Estes efeitos ainda sdo
intensificados para baixos valores de pH, o que justifica a adi¢do de cal, no tratamento fisico
quimico do caldo nas etapas que antecedem a evaporagdo, para corre¢do do pH para valores

em torno de 7.

2.3 Diferencas operacionais entre os evaporadores Robert e de pelicula
liquida descendente (falling film)

Apesar das semelhangas construtivas e do principio de funcionamento de
ambos fundamentar-se na formagdo de uma pelicula vertical de fluido na superficie interna de
um tubo de troca térmica, enquanto o fluido de aquecimento circula externamente a este, a

mudanca do sentido de fluxo traz importantes diferengas, a saber:

2.3.1 Formagdo da pelicula

Tomados os cuidados necessarios na especificagdo do evaporador, com as
devidas consideragdes sobre o fluido de processo, a espessura da pelicula passa a ser um dos
mais importantes parametros operacionais para a sua performance. Esta deve ser a minima
possivel para maximizagdo da taxa de transferéncia de calor e, a0 mesmo tempo, evitar o
secamento da superficie de troca térmica ou a ultrapassagem do ponto de ebulig¢do do agucar,
pois isto resultaria em graves conseqiiéncias para o fluido (aumento de cor, inversdo quimica
da sacarose) e para o proprio equipamento: no caso mais extremo, a cristalizacdo e
carbonizagdo do agucar provoca perda de eficiéncia e indisponibilidade do equipamento,

acrescido de elevados custos de limpeza ou substitui¢do dos tubos.

A formagdo da pelicula, no evaporador de pelicula liquida descendente, é feita
por meio de dispositivos que buscam a distribui¢do eqiiitativa do fluxo do caldo para cada
tubo da calandria de vapor, conforme apresentado na figura 2.11 onde: o dispositivo (1)
mostra uma chapa com aberturas dispostas de tal forma que o caldo, ao fluir por elas,
deposita-se no espelho do feixe tubular, na regido ao lado da entrada os tubos da calandria,
evitando que sejam despejados diretamente nos tubos; o dispositivo (2) mostra os tubos da
calandria providos de pequenos vertedores; o dispositivo (3) mostra tampdes diminuindo a
area de passagem de caldo, na entrada do tubo; o dispositivo (4) mostra a alimentagdo de

caldo por meio de bico aspersor.
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Para o caldo de cana este local é apontado como um dos pontos de maior

incidéncia de incrustagdo, o que prejudica sensivelmente o desempenho do conjunto. Uma das

op¢des atualmente em teste € a distribui¢do do caldo por meio de bicos aspersores, conforme

se observa na opgdo 4 da referida figura 2.11.

Espelho superior
(fixacéo dos tubos)

Tubo da
calandria de
troca térmica

Fonte: Billet, 1989

Figura 2.11 - Dispositivos de formagao de pelicula do evaporador
de pelicula liquida descendente (falling film)

No evaporador Robert o tubo da calandria trabalha parcialmente afogado e a
pelicula ¢ formada no sentido ascendente (rising film), por meio do “molhamento” da parede
interna do tubo pelo fluido arrastado pelas bolhas de vapor que se formam no liquido, que se
encontra na parte inferior do tubo. Kerr (citado por TROMPE, 1946) investigou a taxa de
transferéncia de calor e estabeleceu que esta ¢ maxima quando o nivel do caldo atinge cerca
de 30 % da altura do tubo. A figura 2.12 apresenta os resultados de sua investigagdo. Observa-
se que a transmissdo de calor de calor ¢ 33 % menor para o tubo totalmente afogado, em

relagdo ao nivel de maxima eficiéncia.
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Comparativamente aos demais evaporadores, a taxa de transferéncia de calor
do Robert ¢ reduzida devido a ndo haver formagao de pelicula, do lado do caldo, na regido

onde o tubo esta afogado.

Calor transmitido (%)

O 10 20 30 40 50 & 70 8 90 100

Altura submersa do tubo (%)

Figura 2.12 — Calor transmitido no evaporador Robert em fungdo do nivel do caldo

2.3.2 Seguranga operacional

Apesar do impacto negativo na transferéncia de calor, no evaporador Robert a

transferéncia de fluido de um ‘efeito’ para outro se faz sem a necessidade de bombeamento, o

que consiste em uma importante vantagem operacional pois, no caso de interrup¢do

momentanea do processo, o caldo remanescente dentro do tubo da calandria funciona como
um “pulmdo”, evitando os problemas relatados anteriormente de secamento da
pelicula/cristalizagdo do agicar. A manutengdo do nivel do caldo na zona de méxima

transferéncia de calor também se obtém facilmente, por meio de sifoes e vasos comunicantes.

Ja no evaporador de pelicula liquida descendente o fluido de processo necessita
ser bombeado para a parte superior da calandria e por isso, em operagdo, ha necessidade de se
garantir a continuidade do fluxo de caldo, que pode ser interrompido por falha mecénica da

bomba, dentre outros. Estes riscos operacionais sio minimizados com investimentos em

automacao, mas estdo sempre presentes.
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2.3.3 Aproveitamento da energia térmica do fluido de aquecimento

Como ja apontado anteriormente, a concentragdo do caldo provoca a elevagdo
do ponto de ebuli¢do que resulta em consumo de parte da energia disponivel do fluido de
aquecimento. No evaporador Robert a temperatura de saturagdo ¢ ainda acrescida pelo efeito
do aumento da pressdo resultante da carga hidrostatica da coluna de liquido do tubo. Para
atenuar a agdo deste efeito se empregam tubos de menor comprimento nos ultimos ‘efeitos’,

devido a maior densidade provocada pela concentragéo do caldo.

Desta forma, em que pese o consumo adicional de energia necessaria para o
bombeamento do caldo entre os ‘efeitos’ ha, no evaporador de pelicula liquida descendente,
um melhor aproveitamento da energia térmica do fluido de aquecimento para o processo de

evaporagao.

2.3.4 Numero de ‘efeitos’ possiveis na evaporagio

Enquanto um ‘multiplo-efeito’ utilizado na industria sucroalcooleira ¢é
composto, tipicamente, por 5 evaporadores Robert, na industria da beterraba o conjunto de
evaporadores de pelicula descendente compreende de 6 a 8 corpos. Posto que a instalagio de
mais ‘efeitos’ em série, de acordo com um dos principios estabelecidos por Rillieux, significa
economia de vapor, isto constitui-se num dos principais aspectos atribuidos a maior eficiéncia

do sistema de baixa pressdo de vapor das usinas de agucar da beterraba.

Isto em parte se deve a maior utilizagdo do potencial energético do fluido de
aquecimento, considerando a perda hidrostatica do Robert, e & maior taxa de transferéncia de
calor atribuida ao evaporador de pelicula descendente, permitindo seu funcionamento com um
menor diferenga de temperatura entre o fluido de aquecimento e o fluido de processo. De

acordo com Broadfoot (2001), para o evaporador Robert, esta diferenca de temperatura devera

ser entre 6 e 7 °C nos primeiros ‘efeitos’ e de 8 a 10 °C para os ultimos ‘efeitos’, enquanto

que, baseado na experiéncia das industrias de aglicar da beterraba, para os evaporadores de

pelicula descendente (e a placas) esta diferenga atinge valores tdo baixos quanto 4 °C.

2.3.5 Utiliza¢do da area industrial

O diametro do evaporador de pelicula descendente é menor que o Robert, para

uma mesma superficie de troca de calor o que, a primeira vista, pode levar a conclusdo de que
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utiliza uma menor area industrial. Contudo a area adicional ocupada pelo vaso de expansdo e

pelas bombas de recirculagéo e retirada de caldo praticamente anula esta vantagem.

2.3.6 Tempo de retengao do produto

Pelo fato do caldo ser um fluido termo-sensivel, ¢ preocupagdo da industria
reduzir o tempo de contato com fontes de calor, principalmente a alta temperatura. Reporta-se
que o evaporador de pelicula descendente tem um menor tempo de retengdo, o que se
constitui num diferencial favoravel em relagdo ao Robert. Principalmente para aplicagdo

como primeiro ‘efeito’, devido a maior temperatura do vapor.

2.3.7 Limpeza do evaporador

Periodicamente € necessario fazer a limpeza interna dos tubos de troca térmica,
para a recuperagdo da eficiéncia que se perde com a incrustagdo do caldo. Neste quesito a
vantagem do evaporador de pelicula descendente sobre o Robert é mais nitida pois, a um
menor tempo de limpeza, acrescenta-se menores riscos de acidentes de trabalho. Isto se
explica pelo fato de que, no Robert, ¢ preciso entrar no evaporador para se efetuar esta
operagdo, expondo o operador a alta temperatura proveniente de eventuais vazamentos das
valvulas de bloqueio de vapor. Além disto ha relatos (com vitimas fatais) de explosdes de
gases que se formam internamente, quando o procedimento de liberagdo do equipamento para

limpeza ndo € adequado.

2.3.8 Desempenho do evaporador de pelicula descendente na indistria sucroalcooleira,
até o momento

O evaporador de pelicula descendente ndo edita na industria sucroalcooleira,
até o momento, o mesmo desempenho referido da industria de agucar da beterraba. Mas, dada
a urgéncia na busca de alternativas para o aumento da eficiéncia do sistema energético, muitas
empresas do setor tém feito uma verdadeira aposta (ja que, sem um embasamento técnico
suficiente) neste tipo de equipamento. Os resultados obtidos até o momento s3o varidveis:

existem empresas onde o desempenho € satisfatorio, ao contrario de outras.

Embora boa parte das respostas possa estar nas diferencas entre as matérias

primas processadas, caldo da cana de agucar e da beterraba, existem pardmetros (didmetro e

comprimento do tubo, etc) que, uma vez equacionados, podem contribuir para a maximizagio

do seu desempenho e precisam ser investigados.

Al
AVAYEY

1 2 3 4 5 6 7 unespw 1L 12 23 34 LTy Te L7



26

2.4 Aspectos dos fenomenos da evaporacio por ebuli¢io nucleada e por
transferéncia convectiva de massa

Em relagdo ao fendmeno de transporte relacionado aos fluxos de massa e

energia, abordados neste estudo, reporta-se que, em uma aplicagdo tipica na industria, a

temperatura do vapor de aquecimento € superior a temperatura de saturagdo do caldo, a

pressdo correspondente. Com isto, mesmo que inicialmente na fase de liquido sub-resfriado,

havera a formagdo de bolhas de vapor e a evaporagdo se dara pelo mecanismo da ebuligdo

nucleada.

O excesso de temperatura entre a superficie de contato com o caldo (vapor de
aquecimento) e a temperatura de saturagdo, fungdo da pressdo a que o fluido estd submetido,

serd o fator determinante para o mecanismo de transferéncia de calor. Para um pequeno

excesso de temperatura, abaixo de 4 °C, havera o aparecimento de niicleos de vapor no caldo

mas as bolhas formadas na superficie de contato com o fluido de aquecimento serdo
condensadas dentro do fluxo do caldo e ndo conseguirdo atingir a interface do lado do centro
do tubo. Mas, para uma diferenga de temperatura acima desta, as bolhas se tornam maiores e

mais numerosas até atingir a superficie livre do liquido e se desprender na forma de vapor.

Nesta condi¢do, conhecida como ebulicdo nucleada, a passagem das bolhas
pelo filme de liquido provoca uma intensa turbuléncia, com o aumento correspondente do
coeficiente de pelicula e do fluxo de transferéncia de calor para o caldo. Este efeito é mais
significativo que a turbuléncia provocada pelas forgas cinéticas associadas a velocidade do

caldo e mensuradas pelo nimero de Reynolds convencional.

Para um excesso de temperatura ainda maior, o processo de formacdo de
bolhas € tio intenso que dificulta, ou até mesmo impede, o contato do fluido com a parede do
tubo, diminuindo a transmissdo de calor, fase conhecida como de transi¢do. Apos esta, para
um diferencial incrivelmente alto para os padrdes das industrias do setor, havera a formagéo
de um filme de vapor entre o tubo e o liquido, restabelecendo a relagdo diretamente
proporcional entre a transferéncia de calor e a temperatura, fase conhecida como ebuli¢do

com pelicula de vapor estavel.

Assim, embora este mecanismo ndo seja assunto deste estudo, cuidou-se de
estudar a transferéncia convectiva de massa para temperaturas da parede do tubo abaixo da

temperatura de saturag@o do caldo.
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2.5 Fluxo pelicular de caldo de cana em superficies cilindricas verticais

Apresenta-se a pesquisa bibliografica realizada sobre o fluxo pelicular de caldo
escoando em superficies cilindricas verticais em duas partes: uma envolvendo os trabalhos
sobre a transferéncia de calor e massa em escoamentos de peliculas liquidas descendentes e
outra relatando as publica¢des especificas sobre a determinagdo das propriedades do fluido
(caldo de cana) bem como os resultados da aplicagdo do evaporador de pelicula liquida

descendente neste segmento industrial. Para a primeira parte, relaciona-se:

Ueda e Tanaka (1975), analisaram experimentalmente a velocidade,
temperatura e a variagdo da velocidade para escoamentos descendentes de peliculas de liquido
em um canal retangular inclinado, com o escoamento de um gas em co-corrente. O liquido
consistiu em um 6leo, com niimero de Prandtl maior que 100. Os resultados indicaram que os
filmes de liquido tiveram um comportamento muito mais parecido com o escoamento laminar
do que com o turbulento, mesmo para numeros de Reynolds acima de 6.000. Embora algumas
variagdes da velocidade tenham sido observadas no interior do filme, atribuidas a a¢do da
tensdo de cisalhamento na interface, os perfis de velocidade obtidos para o filme se

aproximaram dos esperados para o escoamento laminar.

Nakoryakov e Grigor’yeva (1980), fizeram um estudo analitico da
transferéncia de calor e massa de um processo de absor¢do de um gas por um filme de liquido,
escoando em regime laminar no sentido descendente em contato com uma superficie vertical,
a uma temperatura constante. Consideraram a espessura do liquido constante ¢ que o calor
transferido na interface foi absorvido pelo liquido, e postularam um perfil linear de

concentragdo da substincia sendo absorvida pelo liquido, em fung¢fio da temperatura.

Grossman (1983), descreveu uma analise tedrica de um processo combinado de
transferéncia de calor e massa que ocorre na absor¢do de um vapor em contato com um
liquido que escoa por uma superficie plana inclinada. Citou a ambigiiidade que
freqlientemente se depara na literatura com relagdo a definicdo dos coeficientes de
transferéncia de calor e massa (em fungdo de niimeros de Nusselt ou Sherwood, definidos de
diferentes modos). Utilizou dois métodos de solugdo, analitico e tedrico, com boa
concordancia entre os respectivos resultados. Para as condigdes consideradas, observou que o
numero de Sherwood tende assintoticamente para o valor de 3,45 ¢ o nimero de Nusselt

atinge o valor de 2,65, para a temperatura da parede constante.
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Lin, Chang e Yan (1988), estudaram o escoamento de uma pelicula liquida de
agua pela superficie interna de um longo tubo vertical, tendo as extremidades abertas e
aquecido a uma temperatura constante maior que atmosférica, em contato com o escoamento
laminar de uma mistura de ar e vapor d’agua pelo centro do tubo, inicialmente estacionério,
dando particular atengdo na investigagdo do impacto, na difusdo massica, da transferéncia de
energia promovida pelo calor latente, em comparagdo com processos de transporte de energia
pelo calor sensivel. A espessura da pelicula foi tomada tdo extremamente fina que o sistema
pode ser considerado em regime estacionario, com a temperatura da interface liquido-gas
constante. Foram examinados os efeitos da variagdo da temperatura do filme de liquido e do
nimero de Reynolds e umidade relativa do ar. Observaram que a influéncia da umidade do ar,

inversamente proporcional a eficiéncia do processo, foi mais substantiva para pequenas

diferengas de temperatura entre a parede do tubo e o ar. Apontaram as limitagdes causadas

pelas consideragdes feitas no modelamento matematico do problema como uma fonte para

novas pesquisas.

Padilha (1990) empregou as Transformadas de Landau para contornar a
irregularidade de dominio fisico em problemas de mudan¢a de fase, aplicado para a

solidificagdo de liquidos em canais.

Palen, Wang e Chen (1994), estudaram a interagdo dos efeitos da transferéncia
de massa e calor no mecanismo da ebuligdo nucleada, para misturas binarias, agua e propileno
ou etileno glicol, escoando em pelicula descendente pela superficie interna de um tubo
vertical com didmetro externo de 50,8 mm. Apontaram que, embora o coeficiente de
transferéncia de calor dependa, em menor grau de importancia, do superaquecimento da
parede do tubo e do numero de Reynolds do filme do liquido, a principal influéncia foi a da
composi¢do da mistura. As andlises dos resultados indicaram que a resisténcia a transferéncia
de massa na pelicula de liquido causou uma significativa elevagdo da temperatura da interface
e provocou a redugdo da for¢ga motriz devido ao gradiente de temperatura. Medidas
experimentais apontaram uma diminui¢do de até 80 % da eficiéncia do processo, quando

comparado com substancias puras, nas mesmas condigdes.

Yan (1994), faz um estudo numérico sobre a vaporiza¢do de um filme de agua
escoando no sentido descendente, em regime laminar, pela superficie interna de um canal
vertical, uniformemente aquecido tendo, no centro do canal, o escoamento simultineo de uma

mistura de ar e vapor d’agua, em regime turbulento, em co-corrente com o filme de agua, e
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conclui que a transferéncia de calor ao longo da interface liquido-gas foi dominada pela
transferéncia do calor latente. Os resultados também mostraram que a considera¢do de uma
espessura extremamente fina, feita por Lin et al. (1988), ¢ inapropriada, particularmente para
sistemas envolvendo grandes vazdes massicas, encontradas nas situagdes praticas, e que a
influéncia dos mecanismos de transporte de quantidade de movimento e energia, presentes no
filme liquido, sobre o mecanismo de transferéncia de calor e massa para o gas, deve ser
considerada. Concluiu que as forgas de empuxo devido aos gradientes de temperatura e
concentragdo geradas pela evaporagdo da agua no fluxo de gas aumentam a transferéncia de
calor e massa, quando comparados com os correspondentes resultados da convecgdo for¢ada,
sendo que este efeito diminui com o aumento do nimero de Reynolds Adicionalmente

diagnosticou o aumento da eficiéncia do processo, com o aumento da temperatura da parede.

Yan e Soong (1995), realizaram uma investigagdo das caracteristicas de
transferéncia de calor e massa ao longo de uma placa inclinada, aquecida em relagdo a um
filme de agua que escoa em sentido descendente, a temperatura ambiente. Empregaram o
método implicito de solugdo numérica por diferengas finitas para resolver o sistema de
equagdes resultantes e os resultados ressaltaram a importdncia da transferéncia do calor
latente relacionado a vaporizagdo do filme de liquido na interface liquido-gas. Concluiram
que o aumento da inclinag¢do da placa com a horizontal, da espessura do filme na entrada ou

da velocidade do gas distante da interface causaram redugéo da temperatura da interface.

Tsay e Lin (1995), investigaram as caracteristicas da transferéncia de calor e
massa para o fendmeno da evaporagdo de uma pelicula de 4gua escoando em regime laminar
em contato com uma superficie plana vertical, submetida a um fluxo de calor uniforme, em
contato com um fluxo de gas em co-corrente com o liquido. Além da solug@o conjunta do
escoamento dos dois fluidos feita por métodos numéricos, obtiveram dados experimentais que
mostraram boa concordancia entre os resultados calculados numericamente. Observaram que
a transferéncia do calor latente desempenha um papel principal no processo envolvendo a

evaporagdo. Adicionalmente, identificaram a influéncia da temperatura de entrada de liquido e

do fluxo de calor através da superficie, no processo. Ressaltaram que, para grandes diferengas

de temperatura entre o liquido (na interface) e o gas (distante da interface) ou para grandes
fluxos de calor proveniente da superficie, a agdo da das forgas de empuxo no escoamento do

gas deveria ser considerada e a analise matematica do modelo se tornaria mais complexa.
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Patnaik e Perez-Blanco (1996), desenvolveram um estudo utilizando o
processamento de imagens para o escoamento de agua ou de uma solugdo aquosa de litio-
brometo em pelicula fina descendente pelo interior de um tubo vertical e estabeleceram que,
para 0 numero de Reynolds variando entre 20 e 4.000 ha formag¢do de ondulagdes na
superficie do liquido, identificado como zona de transi¢do entre os regimes parcialmente
laminar para parcialmente turbulento, identificando como regime plenamente turbulento para
Reynolds maior que 4.000. Para baixos valores de Reynolds, entre 20 e 200, as forgas
relacionadas a tensdo superficial, conseqiiéncias dos gradientes de temperatura e concentragdo
do liquido, sdo importantes para o aparecimento de ondas inerciais conhecidas como ‘ondas
de rolagem’ que, por sua vez, aumentam significativamente os processos de transporte

envolvidos, atribuido a0 mecanismo da convecgio.

Patnaik e Perez-Blanco (1996), investigaram o aumento da taxa de absor¢io de
calor e massa de uma pelicula de filme de uma solugéo aquosa de litio-brometo, escoando em
uma superficie vertical em regime de transi¢do (para a faixa de Reynolds entre 20 e 1.000),
por meio da a¢do de ‘ondas de rolagem’ que surgem na interface, conforme estabelecido em
artigo prévio, descrito acima. Reportaram a dificuldade do equacionamento matematico da
transferéncia simultinea de calor e massa, devido as instabilidades inerentes ao regime de

transigdo.

Jayamaha, Wijeeysundera e Chou (1996), desenvolveram um experimento para
determinar o coeficiente de transferéncia de calor para paredes verticais externas, sob
condi¢des atmosféricas. Citaram que a expressio mais utilizada para o calculo deste
coeficiente, fornecida por ASHRAE, foi desenvolvida para placas planas e, submetida a testes
por Sparrow at al. (1981), forneceu dados superestimados em até 50 %, especialmente para
altas velocidades do vento. Propuseram uma nova correlagdo, que acusou uma aproximag#o

de cerca de 20 % com os dados experimentais.

Chen e Sun (1997), apresentaram um estudo experimental que investiga a

correspondéncia da transferéncia de calor e massa que ocorre entre dois processos

simultdneos: a absor¢do do vapor d’agua por um filme de agua salgada, que escoa no sentido
descendente em uma superficie plana vertical e a evaporagdo de um filme de agua que
também escoa no sentido descendente em uma placa vertical, de mesma dimensio e material
que a do primeiro processo (as duas superficies sdo as faces opostas de uma mesma placa).

Assim, o calor removido na interface do processo de absor¢io difunde-se através do filme de
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agua salgada, passa através da placa e aquece o filme de agua, fornecendo a energia para a
evaporacdo, de tal forma que a taxa de absor¢do € controlada pela intensidade de remogio de
calor. Observaram que a vazdo de agua exerce uma pequena influéncia na performance do
sistema e ndo foi possivel constatar a co-relagdo entre os numeros de Nusselt, Prandtl e
Reynolds, freqiientemente referenciados na literatura. Propuseram novas equagdes para a

determinagdo da espessura da pelicula do filme, em fungfo do nimero de Reynolds.

Hughes e Bott (1998), analisam a espessura minima necessaria de pelicula de
filme, escoando descendentemente pela superficie interna ou externa de um tubo vertical, para
evitar a quebra do filme, citando esta como uma das limitagdes do uso efetivo deste tipo de
superficie em equipamentos de processo. Foi proposto um modelo capaz de estabelecer a
geometria do escoamento para qualquer vazdo massica e, apds, calcular a transferéncia de
calor e massa envolvidos. Fizeram um estudo comparativo com dados experimentais obtidos
com o escoamento de um filme de agua desmineralizada pela superficie interna de um tubo de
plastico, sendo o calor fornecido por meio da condensagdo de vapor na superficie externa do

tubo, para uma diferenga de temperatura de 0,52 °C entre a gua e a parede do tubo.

He et al. (1998), analisaram a influéncia do efeito do empuxo em um estudo
computacional composto por uma pelicula de agua escoando em regime laminar (para um
numero de Reynolds inferior a 452) na superficie interna de um tubo vertical uniformemente
aquecido tendo, em seu interior, 0 escoamento turbulento (para uma faixa do niimero de
Reynolds entre 4.600 e 13.800) de uma mistura de ar e vapor d’agua, em contra-corrente com
a agua. Além da analise dos efeitos do empuxo que, sob certas condigdes afetou também o
escoamento do filme de agua, reportaram os efeitos da temperatura de entrada da 4gua e a
vazdo massica da mistura ar/vapor d’agua sobre o processo e concluiram que, para uma alta
temperatura de entrada da dgua, ambos os fatores foram importantes para o controle da
eficiéncia do processo enquanto que, para baixa temperatura de entrada da 4gua, a convec¢io
de calor realizado pelo filme de agua foi o principal mecanismo de remog¢do de calor da
parede do tubo, em detrimento da importancia da difusdo de calor na mistura gasosa. Utilizou-
se, deste estudo, a equagdo empregada pelos autores para a determinagdo da espessura da
pelicula, que, apds testes, apresentou melhores resultados que o modelamento mateméatico

original, conforme relatado no Apéndice B.

Alhusseini, Tuzla e Chen (1998), obtiveram medidas experimentais do

coeficiente de transferéncia de calor para evaporagdo de um fluido puro (utilizaram dois
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liquidos diferentes, agua e etileno glicol, como fluido de teste), com nimero de Prandtl
variando entre 1,73 e 46,6 e com a pressdo variando dentro de uma faixa estabelecida,
escoando em pelicula fina pelo interior de um tubo vertical, aquecido externamente, e
compararam com as expressoes encontradas na literatura. Concluiram que estas expressdes se
tornam imprecisas para um nimero de Prandtl do liquido acima de 5 e desenvolveram novas
expressdes que mostraram uma boa aproximagdo como os dados experimentais, com um
desvio de cerca de 10 %, para uma faixa do nimero de Reynolds que compreende ambos os

regimes: de transi¢do e turbulento.

Bourouni, Martin e Tadrist (1999), analisaram experimentalmente a
transferéncia de calor e a evaporagdo em uma unidade de dessalinizagdo de agua, escoando

em pelicula fina descendente pelo interior de um tubo vertical, aquecido externamente

utilizando-se energia geotérmica. Reportaram que, embora este tipo de operagdo seja

comumente realizado por meio dos processos de destilagdo, osmose reversa e eletrlise, para
grandes volumes de produg¢do, o processo estudado se aplica para locais mais distantes dos

centros urbanos ou onde ha disponibilidade de energia geotérmica.

Yigit (1999) investigou a transferéncia de calor e massa em um processo de
absor¢do de um gdas por uma solugdo aquosa de litio-brometo, escoando como pelicula fina
em contato com a superficie interna de um tubo vertical, empregando métodos numéricos e a
discretizagio das varidaveis segundo Crank-Nicholson, considerando o perfil de temperatura e
concentragdo, no liquido. Concluiu que a absor¢do de massa recebe uma maior influéncia da

temperatura de entrada do liquido do que da taxa de vazdo.

Kang, Akisawa e Kasiwagi (2000), analisaram a transferéncia combinada de
calor e massa em um processo de absor¢do de aménia em agua e compararam dois modos de
absor¢do: por pelicula liquida descendente e por bolhas. O modo de pelicula liquida
descendente compreendeu um filme de agua escoando no sentido descendente, em contato
com a parede interna do canal vertical, e o vapor de amodnia, escoando em contra-corrente
com a agua, pelo interior do canal. O modo de bolhas consistiu na inje¢do de vapor de amodnia
no liquido, a 4gua, que ocupava todo o espaco do canal. O canal foi refrigerado externamente.
Avaliaram a alteragdo de varidveis como a area de transferéncia de calor e massa e
constataram que o modo de absorgdo por bolhas foi sempre superior ao de pelicula liquida
descendente, permitindo uma redugdo de area de transferéncia de calor e massa de cerca de

48 %, no modo de bolhas, para os mesmos resultados do modo de pelicula liquida
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descendente. Para 0 modo de pelicula liquida descendente concluiram que a resisténcia a

transferéncia de massa foi dominante no fluxo de liquido, enquanto que para o fluxo de vapor

a resisténcia a transferéncia de calor (para o fluido refrigerante) e massa devem ser
considerados. Adicionalmente, concluiram que a maior influéncia sobre a dimensdo do
trocador de calor (taxa de absor¢do) foi exercida pelo coeficiente de transferéncia de calor,
para pelicula liquida descendente, enquanto que, no modo bolha, pelo coeficiente de

transferéncia de massa.

Castro, Maprelian e Ting (2001), empregaram uma técnica experimental para a
detecg¢do dos pontos de inicio da ebuli¢do nucleada e da ebuligdo plenamente desenvolvida,
para a agua na fase de liquido sub-resfriado, através de transdutores de pressdo, e compararam
os resultados com algumas co-relagdes existentes na literatura. Estes fendmenos, relacionados
aos processos evaporativos industriais, apresentam uma taxa de transferéncia de calor maior
do que as dos processos predominantemente convectivos. Para que estes pontos sejam
alcangados, contudo, ¢ fundamental que a temperatura da parede na qual o fluido esta em
contato tenha um determinado grau de superaquecimento acima da temperatura de saturagio
do fluido, na pressdo correspondente. Concluiram que os resultados encontrados apresentam

uma boa precisdo com os valores calculados, da ordem de 29 %.

Na pesquisa bibliografica voltada para as propriedades do caldo de cana e a
aplicagdo do evaporador de pelicula liquida descendente no segmento industrial
sucroalcooleiro, analisou-se os Proceedings dos congressos promovidos por associagdes
técnicas, dentre elas a International Society of Sugar Cane Technologist (ISSCT). Uma das
primeiras mengdes a este evaporador aparece em 1977, em uma das oportunidades em que o

evento foi realizado no Brasil:

Omatete e Sephton (1977), descrevem um experimento realizado com o
emprego de aditivos quimicos (surfactante), voltados para a redugdo da tensdo superficial do
caldo, e o uso de recompressdo de vapor, em evaporadores de caldo de pelicula liquida
descendente. Este processo, patenteado nos Estados Unidos em 1972, seria originalmente
utilizado na dessaliniza¢do de agua e resfriamento de agua em plantas industriais de produgéo
de energia e tratamento de agua. A partir dos dados do experimento, apontaram um aumento
do coeficiente de transferéncia de calor para o evaporador de pelicula liquida descendente da

ordem de 70 % e que a redugdo da diferenga de temperatura entre o fluido de processo de
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aquecimento permitiria a utilizagdo de mais ‘efeitos’ em série. Baseados em trabalhos de
outros pesquisadores, estimaram um aumento do coeficiente de transferéncia de calor para os
evaporadores do tipo ‘rising film’ (pelicula ascendente), citado como o modo normal de
operagdo dos evaporadores nas industrias de agtcar, na faixa entre 50 % e 200 %. Ressaltaram
contudo que o estudo deveria ser entendido meramente como uma demonstra¢do do uso da

tecnologia, recomendando testes adicionais para sua validag@o.

Waganoff (1989), em uma abordagem sobre a possibilidade de transferéncia de
tecnologia entre as industrias de agucar a partir da beterraba e da cana de agucar, apontou o
balango de vapor na industria como um dos mais importantes, citando a economia de energia
calorifica que poderia ser obtida em todo o sistema de vapor de baixa pressdo com a utilizagdo
de evaporadores de pelicula liquida descendente trabalhando como quarto, quinto ou sexto

‘efeito’” de uma evaporag¢do ‘multiplo-efeito’, em série com evaporadores do tipo Robert.

Ogden, Hochgreb e Hylton (1989), em uma analise das oportunidades de
aumento da eficiéncia energética dos processos de fabrica¢do e da possibilidade de co-geragdo
de energia nas industrias de agucar da cana de agucar, ressaltaram que o evaporador de
pelicula liquida descendente ¢ freqiientemente usado como um “economizador de energia”
nas industrias de agucar da beterraba, e que o uso nas industrias da cana de agucar estava
sendo estudado. Citaram como vantagens sobre os evaporadores Robert tradicionais: o0 menor
tempo de retengdo do caldo que possibilita o uso de vapor de maior temperatura nos primeiros

efeitos da evaporagdo sem a formagdo de cor no agtcar, o maior coeficiente de transferéncia

de calor e a possibilidade de funcionar com uma menor diferenga de temperatura entre os

fluidos de processo e de aquecimento, permitindo uma maior quantidade de efeitos em série
em um ‘multiplo-efeito’. Observaram que, embora o mecanismo de formagdo de cor no
agucar pela a¢do da temperatura ainda estava sendo estudado, este problema ndo ocorreu em
uma aplicagdo do evaporador de pelicula liquida descendente em uma usina de cana de agicar

da Jamaica.

Morgenroth, Austmeyer e Mauch (1995), relataram uma experiéncia realizada
na Alemanha e Inglaterra, em 1987, com a aplicagdo de evaporadores a placas para a industria
de agucar da cana de agucar, e reportaram o uso quase que exclusivo do evaporador Robert
neste segmento, até o0 momento. Apontaram uma caracteristica praticamente exclusiva destas
industrias que, devido a grande disponibilidade de biomassa para geragdo de energia, teria

passado ao largo do impacto que o aumento do petréleo causou nas industrias de todo o
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mundo, sem necessidade de promover as melhorias possiveis no processo voltadas para a
economia de energia. Mas apontaram o retorno econdmico que poderia ser obtido com
subprodutos a partir do baga¢o de cana, dentre eles a geragdo de energia elétrica, se esta
economia de energia fosse implementada; dentre as medidas propostas, relacionaram os

beneficios possiveis com o emprego deste tipo de evaporadores.

Peacock (1995), fez uma pesquisa bibliografica no setor sucroalcooleiro e
relacionou equagdes para a determinagdo das principais propriedades fisicas do caldo de cana,
definido como uma mistura bindria de sacarose e agua, com as respectivas recomendagdes de
aplicabilidade, como as faixas de pureza, concentragdo e temperatura. Estas equagdes foram

empregadas na solugdo matematica deste estudo.

Schwanke (1999), abordou a introdugdo do evaporador de pelicula liquida
descendente na industria de agticar de beterraba, primeiramente como substituto de algum dos
‘efeitos’ da evaporagdo até se tornarem o padrdo desta industria. Concluiu que o mesmo
processo pode acontecer na industria do agucar a partir da cana de agucar ja que, mais
recentemente, conjuntos completos de evaporadores de pelicula liquida descendente vem
sendo instalados em fabricas novas. Enumerou diversas vantagens sobre o evaporador do tipo
Robert, citado como ainda o de maior base instalada na industria sucroalcooleira, tais como:
maior eficiéncia energética, menor tempo de retengdo do caldo a altas temperaturas, menor
formagdo de cor no agicar e o funcionamento com um menor diferencial de temperatura
(entre o caldo e vapor de aquecimento), contribuindo para a economia de energia € 0 aumento

da qualidade do produto.

Ramjatun, Gukhool e Seebaluck (1999), abordaram os beneficios da recente
aplicagdo do evaporador de pelicula liquida descendente na indistria sucroalcooleira das Ilhas
Mauricio, dentro do contexto de busca de economia de energia no processo de fabricagdo de
agucar para a geragdo de mais energia elétrica. Reportaram que, dado ao aumento das tarifas
de energia elétrica desde a crise do petroleo da década de 70, atualmente muitas industrias do

setor estdo engajadas no esfor¢o de venda de energia excedente sendo que, apds o

aproveitamento das pontas e palhas da cana que antigamente permaneciam na area agricola,

estdo concentrando seus esfor¢os no uso combinado de bagago de cana e carvdo, como
combustivel das caldeiras a vapor. Citaram ainda que a industria local hoje demanda cerca de
450 a 500 kg de vapor e fornece, para o sistema elétrico nacional, cerca de 20 kWh para cada

tonelada de cana processada. Como cendrio, referiram-se aos trabalhos de Noél (1995), que
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aponta um consumo de vapor de 340 kg/tc, e Hugot (1986) que propde um consumo de
350 kg/tc. Abordaram ainda, além do emprego do evaporador de pelicula liquida
descendente, outras técnicas e equipamentos, como: melhor aproveitamento de condensado,

recompressdo de vapor de baixa pressdo, gaseificagdo do bagago de cana, secagem do bagago,

aumento do fator de poténcia, emprego de cozedores a vacuo continuos e a utilizagdo

caldeiras e turbinas a vapor de alta pressio e temperatura.

Wilhelmsson (1999), analisou a minimizag¢do de perda de agicar por inversio
quimica e de formagao de cor no agucar, em fungdo da aplica¢do de evaporadores a placas em

substituigdo ao Robert, devido ao menor tempo de retengdo do caldo dentro do equipamento.

Pacheco, Cézar e Song (1999), fizeram uma andlise experimental sobre a
influéncia da concentragdo do soluto na performance de evaporadores, empregando como
fluido de processo uma solugdo de agucar, e utilizando evaporadores do tipo de filme tanto
ascendente como descendente, de porte industrial, para 0 mecanismo da ebuli¢do nucleada.
Reportaram uma boa aproximagdo dos dados obtidos com as equagdes matematicas
disponiveis na bibliografia do setor e, da andlise dos dados, observa-se que o coeficiente de

transferéncia de calor se reduz, com o aumento da concentra¢do da mistura.

Grant et al. (2001), reportaram os resultados experimentais oriundos da
instalagdo de um novo evaporador a placas, identificado como ‘balcke-diirr falling film plate’,
em uma industria da cana de agucar, ocorrida no México, em 1999 (na industria da beterraba a
primeira experiéncia ocorreu em 1992, na Alemanha) relacionando, dentre os beneficios em
relagdo ao evaporador Robert: aumento de capacidade, menor formagdo de cor e perda de
agucar por inversdo quimica, maior periodo de funcionamento entre paradas para limpeza.
Fizeram uma retrospectiva e identificaram 4 tecnologias relativas a evaporagdo do caldo,
assim situadas no tempo: Robert (por volta de 1820), de pelicula liquida descendente (1967),
a placas do tipo rising film (1987) e evaporador a placas do tipo pelicula liquida descendente
(1992).

Com o exposto acima, procurou-se demonstrar a importancia da operagdo
unitaria da evaporagdo para o processo de fabricagdo de agucar, que tende a se acentuar com a
venda de energia elétrica excedente pelas industrias sucroalcooleiras brasileiras pois, gerada a

partir da biomassa, proximo ao mercado consumidor e no periodo da seca, complementa o
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atual parque de geragdo de energia do pais, fortemente dependente do nivel dos reservatérios

de 4gua dos rios. Neste contexto, inclui-se a recente aplicagdo do evaporador de pelicula

liquida descendente, ainda fruto de recentes pesquisas pela comunidade cientifica
internacional, justificando o desenvolvimento de estudos teéricos e experimentais capazes de

representar o processo € 0 seu entendimento.
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3 Objetivos

O principal objetivo deste trabalho é o de propor um estudo tedrico do
escoamento descendente de uma pelicula liquida de caldo de cana, em regime laminar, em
contato com a superficie interna de um tubo vertical, submetida a uma temperatura constante,
tendo, no centro do tubo, uma vazido massica de ar, em regime turbulento, escoando em co-

corrente e absorvendo agua e calor do caldo de cana.

Propde-se um modelo matematico e suas condi¢des de contorno capazes de
representar o fendmeno fisico da evaporagdo do caldo de cana, considerando as variagdes das
suas propriedades fisicas. Apds o estabelecimento do modelo torna-se possivel quantificar a
transferéncia de calor e massa envolvidos no processo, durante todo o seu desenvolvimento.
Observa-se que o caldo de cana é uma mistura, cuja concentragdo varia com o processo de
evaporagdo da dgua para o ar, modificando suas propriedades e a intensidade dos transportes

de calor e massa.

Finalmente investiga-se a influéncia da variagdo dos pardmetros de projeto que
sdo estabelecidos no inicio do escoamento, relativos ao ar (umidade relativa, temperatura de
entrada e numero de Reynolds), ao caldo de cana (temperatura de entrada, espessura da
pelicula e concentragdo de entrada), a geometria do tubo (didmetro e comprimento) e a

temperatura da parede do tubo.
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4. Modelo matematico do sistema

4.1 Consideracgdes iniciais sobre o modelo fisico do escoamento do caldo-ar

Neste capitulo discorre-se sobre a investigagdo e caracteriza¢do dos fendmenos
de transporte envolvidos no escoamento caldo — ar, o equacionamento matematico e a analise
das hipoteses simplificadoras e condigdes de contorno, necessdrias para a determinagdo das
constantes de integragdo que surgem nas etapas intermedidrias do desenvolvimento da
formulagdo matemadtica, estabelecendo-se também os limites de aplicagdo do modelo

matematico proposto.

O sistema em estudo compreende o escoamento descendente de uma pelicula
liquida de caldo de cana, em regime laminar ¢ permanente, em contato com a superficie
interna de um tubo vertical com a temperatura externa constante, igual ou maior que a
temperatura do caldo. Pelo centro do tubo escoa, em co-corrente com o caldo, uma mistura de
ar-vapor d’agua, em regime turbulento, a uma temperatura igual ou menor que a do caldo.
Estes dois escoamentos sdo separados por uma interface, por onde ocorre a transferéncia do

vapor d’agua e do calor, do caldo para o ar.

Para os propésitos deste estudo define-se o caldo de cana, ou simplesmente
caldo, como uma mistura binaria de 4gua e sacarose cujas propriedades, fung¢des da
temperatura ¢ da concentragdo de solidos dissolvidos (sacarose), variam ao longo do
escoamento e sdo calculadas em cada ponto com auxilio das equagdes fornecidas por Peacock
(1995), considerando-se as faixas de aplicagdo da temperatura e concentragdo recomendadas.

N3o foi considerada a influéncia de incrustagdes depositadas na parede interna do tubo.

A evaporagdo se da pela difusdo massica do vapor d’agua do caldo para o ar
devido a diferenga de concentragdo de vapor d’agua no ar, entre as posigdes proxima e
distante da interface (distdncia média entre a interface e o centro do tubo), com o conseqiiente
aumento da saturag@o do ar ao longo do escoamento. Isoladamente este mecanismo cessaria o
processo evaporativo mas, concomitantemente, ocorre a difusdo do calor proveniente da
parede do tubo, através do caldo, elevando a temperatura da interface e também do ar, através
da area de contato entre eles. Assim, como a capacidade de absorgdo de vapor d’agua pelo ar
aumenta com a temperatura, o processo de evapora¢do tem continuidade. As equagdes
empregadas para o calculo das propriedades do ar, que se alteram com a absor¢do de vapor

d’agua e calor do caldo, foram desenvolvidas por Fujii et al., citados por Galetti (1995).
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Nestas condi¢des os mecanismos de transferéncia de calor e massa estéo inter-

relacionados e sdo diretamente proporcionais.

Admite-se que a difusdo do calor através do caldo se da por condugdo, no
sentido radial, e por convecgdo, no sentido axial, arrastado pelo caldo que escoa no sentido
descendente. O aquecimento do caldo provoca a redugdo da viscosidade e o conseqiiente
aumento da velocidade e da turbuléncia do escoamento. Em contrapartida, o aumento da
concentragdo de solidos dissolvidos (sacarose), decorrente da evaporagdo da agua, causa o
aumento da viscosidade. O resultado destes dois efeitos antagdnicos depende dos parametros
iniciais do sistema, tais como, temperatura (da parede, do caldo e do ar), umidade do ar, vazéo

massica do caldo e do ar, concentragdo do caldo, etc, os quais serdo simulados neste estudo.

Contudo o efeito de maior impacto na formulagdo matematica, provocada por
este processo, € a diminui¢do gradativa da espessura do filme de caldo, conforme mostrado
esquematicamente na figura 4.1, pois gera um dominio fisico irregular para integragdo das

equagdes do modelo matematico, inviabilizando uma proposta de solugdo analitica. Desta

forma o modelo matematico foi inicialmente estabelecido para um dominio fisico regular,

tendo a irregularidade do dominio sido posteriormente contornada pela aplicagdo das técnicas
das Transformadas de Landau, ainda que ao custo do aumento da ndo-linearidade do sistema

de equagdes resultante.

Diametro do Tubo

Parede [

Compnmento do Tubo

TR =

Pelicula
de Caldo

e T

Saida
de Caldo

Figura 4.1 — Desenho esquematico do escoamento do caldo e do ar
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Finalmente, dentre as suposi¢des simplificadoras para a formulagdo do modelo
matematico, desprezou-se a influéncia do escoamento da mistura ar-vapor d’agua no
escoamento do caldo, conforme demonstrado experimentalmente por He et al. (1998). Desta

forma o escoamento do caldo ocorre exclusivamente pela agdo da gravidade, ou seja, o

cisalhamento entre eles, na interface, é desprezado, o que permite a analise separada do

escoamento do caldo e do ar.
Assim, resumidamente, a metodologia aplicada consistiu nas seguintes etapas:

Definir as expressdes matematicas capazes de determinar as propriedades

fisicas do caldo de cana, bem como estabelecer seus limites de aplicagdes,

Definir as expressdes matematicas capazes de determinar as propriedades

fisicas do ar,

Aplicar a teoria de fluxo pelicular de uma mistura escoando em superficies
verticais nas equagdes da continuidade, energia e da quantidade de

movimento,
Definir o equacionamento matematico da interface caldo - ar,

Aplicar as Transformadas de Landau para contornar a irregularidade do
dominio fisico devido a diminui¢do da espessura da pelicula do caldo de

cana,

Discretizar as equagdes resultantes do problema matematico, utilizando-se

as técnicas das diferengas finitas,

Obter a solugdo por métodos numéricos para o sistema de equagdes ndo-

linear resultante,

Interpretar e descrever os resultados da aplicagdo do modelo matemético
proposto na solu¢do de problemas onde a variagdo dos pardmetros de

projeto, estabelecidos no inicio do escoamento, seja contemplada.
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4.2 Propriedades fisicas dos fluidos

4.2.1 Propriedades fisicas do caldo

As equagdes que definem as propriedades do caldo de cana necessarias para o
modelo foram obtidas segundo Peacock (1996) e sdo recomendadas para determinadas faixas
de pureza, temperatura e concentragdo, conforme especificado. A pureza indica a presenga de
outros componentes além de dgua e sacarose na mistura, tais como: sais, méis € impurezas
vegetais e minerais, freqlientemente encontrados no caldo de cana e que alteram, de forma
importante, algumas de suas caracteristicas, como a formac¢do de incrustagdes, que exerce
uma importincia capital para a operagdo unitaria da evaporagdo. Contudo, conforme anotado
nas hipoteses simplificadoras, no modelo proposto o caldo de cana foi considerado como uma
mistura binaria composta por dgua e sacarose; neste caso a pureza do caldo ¢ 100 %, para a
qual todas as formulas sdo validas. As equagdes estdo mostradas conforme obtidas na
referéncia bibliografica: observa-se que nem todas as unidades sdo as do Sistema

Internacional.

A concentra¢do do caldo (B) quantifica os so6lidos dissolvidos que, para uma

pureza de 100 %, consiste em sacarose. E indicada em graus brix.

e Calor especifico (kJ/kg.K)

c,.=4]1253-0,024804.B+67.10°.B.T +1,18691.10 .7 —9,271.10° 7> (4.1)

Faixa de utilizagio recomendada: Para temperatura entre 40 e¢ 100 °C e

concentragdo entre 0 e 80 °brix.

e Condutividade térmica (W/m.K)

4.2)

k, =1162222. 10--‘[

486 +1,55.7 —0,005.7°
1-0,0054.B

Faixa de utilizagdo recomendada: Concentragdo entre 10 e 60 °brix, sem limites

para a temperatura.
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e Densidade (kg/m3 )

p.=1000 [1+M] {1—0,036 [ 1 20 ]] 4.3)
54000 160—T

Faixa de utilizagdo recomendada: Para temperatura até 100 °C , sem limites para a

concentragao.

¢ Viscosidade dindmica (cP)

(30-T)(1,1+43,1.N"?)
91+T

2264.N- 0,114+
H.=10

sendo: N=B /(1900 — 18.B)

Faixa de utilizagdo recomendada: solugdo agucarada pura (pureza de 100%),

temperatura entre 10 e 80 °C e concentragio entre 0 e 85 °brix.

4.2.2 Propriedades fisicas da mistura ar-vapor

As propriedades do ar foram calculadas pelas equagdes desenvolvidas por Fujii
et al. e obtidas segundo Galetti (1995) e, da mesma forma que para o caldo, também estdo

mostradas da mesma forma como descritas na referéncia bibliografica. Assim, diferentemente

das outras equagdes empregadas no trabalho, as propriedades do ar foram calculadas para

temperaturas em graus Kelvin.

e Calor especifico (J/kg.K)

¢, =1863.10° +1,65.107 (T —273,15)*° + 1,2.10™"*(T - 273,15)**

r

c,,, =(1+25.107.7%).10°

- :cpv(l -w,) +c, W

P a

1 2 3 4 5 6 7 unesp B L 12 313 34 1.5 26 Al



e Condutividade térmica (W/m.K)

k, =[l,8?+ 1,65.107 (T —273,15)77 + 5,7.10"(T - 273,15)* ].10‘2

1.6
k, =1,195.10° L
: 118+T

sendo:
S) = 559,6;
S, =115,5;
S, =0,733,[S,.S,
1=ar;

J = vapor;
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e Densidade (kg/m3 )

21,955

P.=
[1.8.(T - 273,15)+491,69] . [; i

a

e Viscosidade dinamica (kg/m.s)

TI,S

=1,4888.10°°.
Has 118+ T

i, = [8,02 + 0,004.(T —273,15)] .10

H, = Hy - + Has .

1+0~!?2?[l+1.1259[""J = I+0,3520[]+0,8882 “m} 1=,
oufu l - wa #\I 'w-u

4.3 Modelo matematico do escoamento do caldo

Dado que a dire¢do preferencial do escoamento do caldo € a axial ao tubo,
desprezou-se 0 movimento da dgua evaporada na dire¢do radial, dentro do filme de caldo, ou
seja, admitiu-se que a mesma se encontra na interface caldo-ar e vai sendo “fatiada” para o ar,
sem causar perturba¢des no escoamento da pelicula de caldo. As hipdteses simplificadoras

para o modelo matematico do caldo sdo:

4.3.1 Hipéteses simplificadoras aplicadas ao escoamento do caldo:
e Dominio fisico regular,

Escoamento monofésico, laminar e permanente, sem formagdo de canais preferenciais

de escoamento do caldo,
Perfil de velocidade plenamente desenvolvido,

Fluido newtoniano,
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Temperatura da parede menor que a temperatura de saturagdo a pressdo
correspondente, evitando o aparecimento de bolhas (ebuli¢do), mesmo para o liquido

sub-resfriado,
Variagdo da pressdo estatica e dissipag¢do de energia viscosa despreziveis,
Variagdo do fluxo de calor por condug@o na direc¢do axial desprezivel,

A velocidade radial do caldo devido a evapora¢do da agua para o ar considerada

desprezivel,
Incrustagdes na parede interna do tubo desconsideradas,
Gradiente de concentracdo de s6lidos dissolvidos no caldo desconsiderado,

Calor sensivel da agua evaporada para o ar, na interface, considerado desprezivel.

4.3.2 Condicdes de contorno aplicadas no escoamento do caldo:

e Na parede do tubo a velocidade do caldo ¢ igual a zero, ou seja, para r = 0,

v, =0,

Na parede do tubo a temperatura do caldo é igual a temperatura da propria parede, ou

seja, parar=0, T, =T,,

Tensdo de cisalhamento desprezivel na interface de contato caldo — ar (pa << pc),

O calor latente necessario a agua para evaporar, na interface, é provido pelo caldo, por

condugio.

4.3.3 Sistema de equacdes para a pelicula de caldo e dominio fisico regular

e Equacgdo da energia para os pontos internos a pelicula:

L, oT’ 1 0 ol
v =a .|—.—|r.
0z ‘“|r or or

¢

é a difusividade térmica do caldo.
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e Equacio do perfil de velocidade do caldo:

v = [Rz =7 +(R—5)2.In(rr‘R)} [M]
2 2u,

O Apéndice A mostra o equacionamento fisico e matematico desenvolvido
para a determinacdo deste perfil. Observa-se que, ao longo do escoamento, o perfil de
velocidade vai sendo modificado pela a¢do de dois fendmenos, o aquecimento do caldo ¢ a
evaporacdo da agua para o ar, que provocam alteracdes na viscosidade e densidade do caldo,

bem como da espessura da pelicula.

e Equacgdo da espessura da pelicula do caldo:

O Apéndice B traz um estudo sobre a determinagdo desta grandeza, que foi
uma das principais dificuldades encontradas para a estabilizagdo do modelo matematico. A

expressdo empregada no modelo foi obtida segundo He et al. (1998):

0w N
52 [& (& “
r.p..d.g

¢ O balang¢o de energia na interface é representado pela equagéo:

dar s
_k‘..tg!.‘_‘}: = ‘h.’v

r =r|ll

onde a area da interface é:

S, =2.7.(R-5).Az (4.22)

¢ Equagdo do nimero de Reynolds local para o escoamento do caldo, na interface:

(4.23)

O monitoramento do regime laminar do caldo foi monitorado por meio desta

equacio, na interface.
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4.3.4 Aplicagio das Transformadas de Landau para contornar a irregularidade do
dominio fisico

A variagdo da espessura da pelicula do caldo, ao longo do escoamento
descendente, devido a evaporagdo da adgua para o ar, produz um dominio de solugao irregular,
dificultando a solugdo do sistema de equagdes resultante. Este problema foi contornado pela
aplicagdo das Transformadas de Landau, de acordo com Padilha (1990), cujo efeito pode ser

visualizado na figura 4.2.

Raio do Tubo

Parede |
Parede do Tubo =

do Tubo

Pelicula

do Cald Pelicula

de Caldo |©

|
|
i
i
i
i
i
i
i
i
i
i
i
1

L1 Saida de il L
Caldo Linha de Linha de
centro do Tubo Centro do Tubo

(a) Dominio fisico (b) Dominio matematico

Figura 4.2 — Dominios fisico e matematico do escoamento do caldo e do ar

Observa-se que, enquanto no dominio fisico a variagdo da espessura do filme
se d& para r variando entre R-8 ¢ R no dominio matematico 7 varia entre 0 ¢ 1. Ou seja,

enquanto no dominio fisico a pelicula de filme & varia no intervalo:

R-6 <8 <R,

No dominio matematico a varia¢do de n ocorre entre:

A expressdo que correlaciona as grandezas & e 1), para a pelicula, é:
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_r+c§'—R

4.24
3 (4.24)

Assim, conforme apresentado no Apéndice C, é possivel transformar as
equacgdes matematicas determinadas para um dominio fisico, em fun¢do de r, para o dominio
matematico, em fungdo de 1. As equagdes resultantes desta transformagdo sio mostradas nas

equacdes (4.20) e de (4.25) a (4.27).

4.3.5 Sistema de equacdes para a pelicula de caldo e dominio fisico transformado

¢ Equagdo da energia para os pontos internos a pelicula e dominio fisico transformado:

= +
st | on®

z

vn[aT”+5T” -7 5_5_} o, | P

oz dn & oz

¢ Equagdo do perfil de velocidade do caldo para o dominio transformado

g ~[6m-1+R] +(R=06)? ]n[é‘(n—l)+R] p..8
5 2 ' R 24,

e Equagdo da energia para a interface e dominio transformado

n
~2.m.k, (R-5).Az. a _ wy, .h, .0
on

e A equagdo da espessura da pelicula de caldo (4.20) permanece sem alteragdes.
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4.3.6 Solugdo numérica para o escoamento do caldo

Como o sistema de equagdes ndo-linear ndo possui solugdo analitica, pois

2
desconhece-se as fungdes das varidveis existentes nas equagdes (?_T_ 0T or 06

n on*’ oz’ oz’

implementou-se um sistema de solugdo numérica.

O sistema de equagdes foi discretizado pela técnica das Diferengas Finitas,
utilizando o método de Crank-Nicholson e o sistema de equagdes algébricas ndo-linear
resultante foi resolvido iterativamente. Adotou-se o método de solugdo explicito (método de
marcha) na diregdo axial, enquanto que na dire¢do radial as equagdes foram resolvidas

implicitamente utilizando o método de Inversdo Direta.

4.3.6.1 Sistema geral da malha computacional

O dominio do problema foi discretizado de acordo com a figura 4.3.

R

parede
do tubo

‘\ interface

caldo-ar

/
4

Figura 4.3: Sistema da malha computacional
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Para a malha computacional, apds varios testes, obteve-se 15 pontos na dire¢do

radial e, na diregdo axial, varidvel em fun¢do do comprimento do tubo, de acordo com:

(4.28)

Os indicadores matriciais dos pontos da malha foram estabelecidos como sendo
(1, J), para as linhas e colunas, respectivamente.
4.3.6.2 Sistema de equacgdes discretizado para o escoamento do caldo

e Equacdo da energia para os pontos internos a pelicula e dominio fisico transformado:
quag: glap p p

[Ca (C, - 1)_C|C2]Tu,;-n+[cl +2C, ]-Tu.n-'_[clcz -C;(1+C, )]-T(r.;+|1 =[C1 ]"Tr—l.;) (4.29)

onde:

v

Az

(1 - }?U] )'(5“) - 5{:—”)
2An.0,

at‘lr.;}

i‘)‘m .Aﬂjz

An
R
2 +7, -1
|:5“) ()] ]

e Equacdo da energia para a interface e dominio transformado

_k(- (R _5)"52'[?;!.;4” _T}!.}}Iz [h('(‘R _5)'Az'ATa +mﬂ’!‘,‘ 'hh' ](51 -Af?)

e Equagdo do perfil de velocidade do caldo para o dominio transformado

R

g {R: _[5{,,(12,,—1)+R]2 +(R—5m)2-‘“(§m)(%_])+Rﬂ '[pc-g] 4.35)

2u,
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4.4 Modelo matematico para o escoamento do ar

A transferéncia de calor e dgua do caldo para o ar ocorre devido aos gradientes
de temperatura e concentragdo de vapor d’4gua, entre a interface e o centro do tubo. Observa-
se que ambos os fendmenos sdo influenciados pela turbuléncia dos fluidos. A evaporagdo da
agua do caldo provoca um aumento simultdneo da massa de ar, mas também da area de
escoamento do ar ao longo do tubo, devido a diminuigdo da pelicula de caldo, com efeitos
opostos sobre a turbuléncia. O resultado destas duas componentes ¢ um aumento da

turbuléncia do ar, que é medida pelo nimero de Reynolds do ar:

sendo v, [m/s] a velocidade do ar, dada por:

m

o

!oa . Aa

V, =

Conforme hipéteses simplificadoras, desprezou-se o efeito turbulento da forga

de empuxo devido ao aumento do vapor d’dgua no ar.

Hipéteses simplificadoras aplicadas no escoamento do ar
Dominio fisico regular,
Escoamento permanente e fluido newtoniano,
Variagdo da pressdo estatica e dissipagdo viscosa de energia despreziveis,
O ar foi considerado, em cada passo, em equilibrio termodindmico. Com isto, na
interface, a temperatura do ar foi definida como sendo igual a temperatura da caldo ¢ a
umidade relativa igual a 100 % (ar saturado),
Definiu-se como ponto distante da interface o ponto médio entre a interface e o centro
do tubo,

De acordo com o postulado por Nakoryakov e Grigor’yeva (1980) admitiu-se um

perfil linear da temperatura e concentragio do ar, entre as posi¢des na interface e no

centro do tubo.
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4.4.2 Modelo matematico da transferéncia de calor do caldo para o ar

A transferéncia de calor do caldo para ar se d4 por convecgdo, através da area
da interface, e pelo calor sensivel da massa de agua evaporada. Ressalta-se que, embora
considerado desprezivel no balango de energia na interface, o calor sensivel do ar foi

considerado no célculo do aquecimento do ar. A expresséo fica:

g=(h,.c, +h .S,)AT, (4.38)

W Pw

O coeficiente de transferéncia de calor convectivo pode ser definido em fungdo

do niimero de Nusselt através da relagdo (BEJAN, 1996):

Nu

a* a

h, =—a e
2.(R-0)

O numero de Nusselt turbulento, para as propriedades do ar determinadas para

concentragdo e temperatura de filme, foi obtido pela expressdo apresentada por Bejan (1996):

Nu, =0,0214.(Re>*-100).Pr)"* (4.40)

onde Pr, ¢ o numero de Prandtl do ar dado por:

c; *a
By, =2 tE
k

4.4.2.1 Determinaciio da temperatura e umidade do ar

O acréscimo de temperatura do ar, a cada passo, ¢ funcdo da transferéncia de

calor do caldo no passo anterior, sendo conhecida por:

A umidade absoluta do ar, necessaria para a determinag@o das propriedades do

ar relacionadas acima, foi determinada por:
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A vazio massica de ar seco permanece constante ao longo de

escoamento e pode ser definida a partir dos dados de entrada, por:

; ,
ma.r

1+ W,

ondew, [kg agua/kg ar seco] € a umidade absoluta do ar na entrada, definida por:

0,622.p,
p‘:‘\"

W

d«

sendo p, [kPa] € a pressdo de vapor do ar, na entrada, obtida pela equagéo:

p;-,,» :¢ag * p.\'., (4‘46)

onde p, [kPa] ¢ a pressdo de saturagdo do ar, nas condigdes de entrada, definida a partir da

formula de Antoine (FOUST et al., 1982), para a temperatura do ar em K:

[7,‘)6681 =

I%S,ZIJ

p..=13332.10

A pressdo de ar seco, na entrada, é dada por:

pasc:pa == p\;

4.4.2.2 Estudo do coeficiente de transferéncia de calor

Para validar o equacionamento do coeficiente de transferéncia de calor
proposto neste estudo, buscou-se estudos comparativos na literatura. Assim Jayamaha et al.
(1996), citando experimentos desenvolvidos por Sparrow, indica que a relagdo recomendada
pela ASHRAE para a estimativa do coeficiente de pelicula, para transferéncia de calor para o

ar, apresenta valores superestimados em até 50 %. Para ASHRAE (1989):
h. =57 +38.v, (4.49)
E para Jayamaha et al. (1996):

h, =4,955 + 1,444.y,
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As conclusdes sobre este estudo estdo no capitulo dedicado aos resultados:

4.4.3 Modelo matematico da transferéncia de massa do caldo para o ar

O processo de transferéncia de massa devido a diferenga de concentrag@o, nos
casos de escoamento forgado onde ha envolvimento de energia de movimento e transferéncia
de calor, se da por difusdo convectiva de massa, e € funcéo tanto da diferenga de concentragdo

como do coeficiente de transferéncia de massa.

A difusdo convectiva de massa de dgua do caldo para o ar foi calculada pela

relagdo:

m,=h .S, .(c,~c,) 4.51)

O coeficiente de transferéncia de massa para o ar foi calculado pela relagéo:

_ Sh,.Df,
" 2.(R-0)

(4.52)

O nimero de Sherwood (BEJAN, 1996) do ar € definido como:

Sh, =0,564.Sc’’ Re’’

sendo Sc, o nimero de Schmidt do ar, definido pela expresséo:

onde Df,, a difusividade do vapor d’4agua no ar foi determinada a partir da expressdo definida

por Fujii et al., citada por Galetti (1995), para a temperatura média do ar em K:

Df, =807.107°. 1, "**

A concentragdo massica do vapor d’agua no ar, na interface, € dada por:

W
. o o
M pa I

a

¢ =

AVA
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A fragdo molar do vapor d’agua no ar na interface é:

. (4.57)
Pa

De forma andloga ao equacionamento da interface, a concentragdo massica do

vapor d’agua no ar, distante da interface caldo-ar ¢é:

A frag@o molar do vapor d’4gua no ar, distante da interface, é:

P,
b I —

P,

®

A pressdo do vapor d’agua no ar, distante da interface, é dada por:

A umidade relativa do ar é dada por:

wu.‘ = p as,
¢,

Lt (4.61)
©0,622.p,

A umidade absoluta do ar € conhecida a partir do valor calculado para as

condigdes de entrada do ar, acrescida da massa de agua evaporada do caldo, em cada passo.

4.4.3.1 Estudo comparativo sobre o coeficiente de difusividade do vapor d’igua no ar

Além da equagdo relacionada, estudou-se outras duas equagdes encontradas na
literatura para o calculo da difusividade do vapor d’agua no ar. A primeira delas, segundo a

ASHARE (1989) é dada pela seguinte relagdo empirica, para temperatura do ar até 1366 K:

0926 T}’
p, T,+245

f, (4.62)

A outra equagdo ¢ dada por Bejan (1996):
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T 1.75
Df, =2,60.107 .| —
7, <200.10”, 52

4.5 Método de solucio (algoritmo)

A metodologia empregada para a solug@o do problema compreendeu os passos

enumerados abaixo, conforme fluxograma mostrado na figura 4.4.

a)

Estabelece-se as condigdes de entrada do caldo (concentragdo, temperatura, vazio
massica — espessura da pelicula), do ar (umidade, temperatura, vazio massica), da

geometria do tubo (didmetro e comprimento do tubo) e a temperatura da parede.

Calcula-se os demais parametros de entrada: as propriedades fisicas dos fluidos e o
perfil de velocidade do caldo. Com isto determina-se as varidveis de todos os

pontos do passo i=1.

Estima-se a espessura da pelicula, a massa de agua evaporada (necessaria para
resolver a equagdo da interface) e o perfil de temperatura do caldo, para o novo

passo, a partir dos valores conhecidos no passo anterior.

Calcula-se as propriedades fisicas do caldo, o novo perfil de velocidade e

temperatura do caldo, determinando a temperatura da interface.

Calcula-se as propriedades do ar e da dgua (para determinar a difusividade massica
do vapor d’4gua no ar), a massa de dgua evaporada e a espessura da pelicula. No
célculo das propriedades do ar considerou-se a umidade e temperatura do passo

anterior, diminuindo a iteratividade dos calculos.

Verifica-se a aproximacgédo dos perfis de temperatura, da espessura da pelicula e

massa de agua evaporada, em relagdo aos valores estimados.

Se os desvios forem maiores do que a precisdo requerida para cada uma das
estimativas, re-estima-se os valores da espessura da pelicula e perfil de

temperatura e volta-se ao passo d, até obter a aproximagio necessaria para o passo.

Volta-se ao passo ¢, até atingir o passo i=Npg.
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Dados de entrada
. fluidos (caldo e ar)
. geometria tubo
. temperatura parede

v

Determ. parimetros entrada
. propriedades fisicas fluidos
. espessura pelicula
. perfil velocidade caldo

!

Estimativa param. novo passo
. espessura da pelicula
. perfil de temperatura caldo
. massa agua evaporada

v

Determ. parimetros passo
. propriedades fisicas fluidos
. espessura pelicula
. perfil velocidade caldo
. massa deua evaoorada

Re-estimativa parametros
. espessura da pelicula
. perfil temperatura caldo
. massa agua evaporada

Verifica
aproximacio do
perfil temperatura,

espessura pelicula,
agua evaporada

Verifica altimo
passo

1= Npa?

Fim do Programa

Figura 4.4 - Fluxograma da programacao elaborada para solu¢do do modelo matematico
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5 Resultados e discussao

A transferéncia de calor e massa pode ser avaliada através de algumas

grandezas tais como Re,Pr,Sc,Df que, por sua vez, sdo fungdes das propriedades dos fluidos e

dos dados de entrada, como a vazdo dos fluidos e a geometria do tubo. Desta forma mostrar-
se-a preliminarmente a capacidade do modelo em determinar as propriedades dos fluidos e as
caracteristicas dos escoamentos do caldo e do ar, para os valores anotados da tabela 5.1,

adotados na entrada do escoamento.

Tabela 5.1 — Parametros de projeto para o escoamento do caldo e do ar

Parametro Valor

diametro do tubo 50 mm
comprimento do tubo 5m
umidade relativa do ar 20 %
concentragdo do caldo 20 °brix
temperatura da parede 60 °C
temperatura do caldo 50 °C

temperatura do ar 40 °C

espessura de pelicula ) 0,45 mm

numero de Reynolds do ar @ 12.000

Notas:

(N equivalente a uma vazdo massica do caldo, na entrada, de 0,04409 kg/s

@ equivalente a uma vazdo massica do ar, na entrada, de 0,009516 kg/s.

S.1 Caracteristicas do escoamento e propriedades do caldo

A figura 5.1 apresenta os perfis de temperaturas do caldo em fungdo do
comprimento do tubo, para varias posig¢des radiais. Observa-se o aquecimento da pelicula do
caldo ao escoar ao longo do comprimento do tubo e que a diferenga de temperatura entre a
parede do tubo e a interface é maior no inicio do escoamento e se reduz gradativamente ao
longo do escoamento. Para um maior comprimento do tubo esta diferenga tende a

desaparecer, com a igualdade da temperatura do caldo e do ar, a da parede do tubo.
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posigdo n =
0,0000
— 0,0714
— 00,1429

0.2143
— (,2857
parede do tubo, n=1 03571
— 00,4286
— 0,5000
— 0,5714
— 00,6429

0.7143
— 00,7857

0.8571
— 00,9286
— 10000

interface, n=0

Temperatura do caldo (°C)

1 i L I L

1.5 2 2.5 3 3.5
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.1 — Perfis de temperaturas do caldo, ao longo do escoamento

Observa-se que na regido proxima a parede interna do tubo, o caldo se aquece
mais rapidamente, atinge uma temperatura proxima a da parede, e se mantém estavel até o fim
do escoamento. Esta caracteristica trard conseqiiéncias que serdo observadas mais adiante, em
algumas das propriedades do caldo. Nota-se ainda que, na entrada do tubo, ocorre um
resfriamento do caldo na regifo préxima a interface. Isto é devido a evaporagdo da massa de
agua e a conseqiiente transferéncia de calor do caldo para o ar, sem que tenha havido tempo
suficiente para a difusdo de calor proveniente da parede do tubo. Este fendmeno demonstra

que a evaporagdo € um processo de resfriamento do fluido.

A figura 5.2 apresenta, em fungdio do comprimento do tubo, a variagdo das
temperaturas da parede (T), de mistura do caldo (Ty), da interface (T;), do ar no centro do

tubo (Tcr) e a diferenga entre a temperatura da parede e da interface. Visualiza-se, nesta

ultima curva, a elevagdo momenténea da diferenga de temperatura entre a parede do tubo e a

interface do caldo, em relagéo ao estabelecido nas condigdes de entrada do tubo, diminuindo-

se ao longo do escoamento.
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Temperatura (°C)

1.5 2 2.5 3 3.5
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.2 — Variagdo das temperaturas da parede do tubo, de mistura do caldo, da interface
caldo-ar e do ar, ao longo do escoamento

A figura 5.3 apresenta os perfis de viscosidades dindmicas do caldo em fung¢do
do comprimento do tubo, para varias posigdes radiais. Observa-se, de uma maneira geral, a
diminui¢fo da viscosidade do caldo com o aumento da temperatura. Mas atenta-se para duas
particularidades: o aumento da viscosidade do caldo nos pontos préximos a interface, na
regido de entrada, como resultado da redu¢do da temperatura do caldo no local, ja relatada
anteriormente, € o aumento da viscosidade na regido préxima a parede do tubo, ao longo de
todo o escoamento. Nesta regido, onde a temperatura do caldo se mantém estavel, como pode
ser observado na figura 5.1, o aumento da viscosidade se deve a elevagdo da concentragdo do

caldo, provocada pela evaporagdo da agua para o ar.

A figura 5.4 apresenta a variagdo da viscosidade do caldo: de mistura,

calculada para a sua temperatura de mistura ( #,, ), na interface (, ) € proximo a parede do

tubo (x4, ), em fungdo do comprimento do tubo. Devido a assimetria da vazdo, observa-se

que a curva da viscosidade de mistura se aproxima da viscosidade da interface, ou seja, dado
o perfil parabdlico da velocidade a vazdo massica do caldo se d4, majoritariamente, nas

condigdes proximas as da interface.
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posigido n =
0,0000

— 0,0714
— 0,1429
-0.2143
— 0,2857
03571

— 0,4286
0.5000
—0,5714
— 0,6429
— 07143
—— 07857
0,8571
0,9286
— 1,0000

Viscosidade do caldo (kg.m/s)

15 2 25 3
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.3 — Perfis de viscosidades dindmicas do caldo, ao longo do escoamento

Viscosidade do caldo (kg.m/s)

L I

1.5 2 2.5 3 3.5
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.4 — Variagdo da viscosidade do caldo: de mistura, na interface e proximo a parede
do tubo, ao longo do escoamento

A figura 5.5 apresenta os perfis de densidades do caldo em fun¢do do

comprimento do tubo, para varias posigdes radiais, para a qual observam-se 0s mesmos

efeitos relatados para a viscosidade. Acrescenta-se que, por meio da andlise do perfil da

velocidade, equagdo 4.19, a superposi¢do dos efeitos destas duas propriedades (densidade e
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viscosidade) na velocidade do caldo tende a se anular. Todas as propriedades de mistura do

caldo, a exemplo da viscosidade, aproximam-se dos valores da interface; assim, isto ndo sera

mais abordado neste estudo.

Densidade do caldo (kg/m®)

posi¢do n =
0.0000

— 00714
—0,1429
—— 02143
— (1.2857
03571

— 04286
— 0.5000
— 05714
— 0,6429
— 10,7143
— 0,7857
0.8571

— 0,9286
— 1,0000

1.5

2

2.5

3

3.5

Comprimento do tubo (m)

Figura 5.5 — Perfis de densidades do caldo, ao longo do escoamento

A figura 5.6 mostra a variagdo da concentragdo do caldo em fungdo do

comprimento do tubo, que aumenta continuamente com a evaporagdo da agua para o ar.

Concentracdo do caldo (°brix)

1

1

1.5

2

2.5

3

1
3.5

Comprimento do tubo (m)

Figura 5.6 — Variagdo da concentragdo do caldo, ao longo do escoamento
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I3

A variagdo da concentra¢do ¢ causada pela evapora¢do da agua para o ar e
causa efeito contrario ao da temperatura na viscosidade e densidade do caldo, ou seja, os
valores destas propriedades aumentam com o aumento da concentragdo, e o impacto ¢ mais
significativo na densidade do caldo. Observa-se que ndo ha diferenga de concentragdo do
caldo no sentido radial ja que, no modelo fisico, considerou-se esta homogénea em cada passo
do método de solugdo matematica, com a agua situada na interface e, com a evaporagdo,
sendo “fatiada” para o ar. No entanto, como a solubilidade da sacarose na agua é fungfo da

temperatura, no fendmeno fisico havera diferenga de concentragdo do caldo, na diregdo radial.

A figura 5.7 apresenta os perfis de velocidades do caldo em fungdo do
comprimento do tubo, para varias posi¢des radiais. Na regido de entrada, observa-se uma
aceleragdo dos pontos internos a pelicula e desaceleragdo dos pontos situados na regido
proxima a interface, efeitos da ac¢do da viscosidade do caldo, que se altera com a temperatura

e concentragdo.

posi¢io n =
— 0,0000
— 00714
0,1429
0.2143
— 0,2857
0,3571

— 00,4286
0.5000

— 05714
—— 0,6429
— 0.7143
—— 0.7857
0.8571
— 09286
1.0000

Velocidade do caldo (m/s)

n=I

1 1 1 1

1 L
1.5 2 2.5 3 3.5 4 4.5

Comprimento do tubo (m)

Figura 5.7 — Perfis de velocidades do caldo, ao longo do escoamento

Observa-se também, ao longo do escoamento, mais nitidamente da regido

proxima a parede do tubo, onde a temperatura do caldo apresenta menores varia¢des, a

diminui¢d@o da velocidade causada pelo aumento da viscosidade que, por sua vez, se deve a

elevagdo da concentragdo do caldo. Porém a agdo simultdnea das variagdes da viscosidade,
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densidade e espessura da pelicula contribuem para a estabiliza¢do do fluxo, ap6s cerca de

1,50 m a partir da entrada do tubo.

A figura 5.8 mostra a variacdo da velocidade média do caldo em fungdo do
comprimento do tubo, que se eleva no inicio do escoamento e se estabiliza, aproximadamente
a cerca de 1,50 m a partir da entrada do tubo. Observa-se, a partir deste ponto, uma discreta
reducdo da velocidade média, atribuida ao aumento da viscosidade, com a concentragdo do

caldo.

Velocidade média do caldo (m/s)

1 1 I

1 L
1.5 2 2.5 3 3.5

Comprimento do tubo (m)

Figura 5.8 — Variagdo da velocidade média do caldo, ao longo do escoamento

Uma andlise conjunta dos graficos da velocidade do caldo e da equagio da

energia para os pontos internos a pelicula, equagdo 4.18, permite avaliar o impacto da

velocidade no mecanismo de transferéncia de calor no sentido axial ao tubo que, por ser

fun¢do da agdo convectiva do fluxo do caldo, aumenta no inicio do escoamento e se estabiliza,

apos cerca de 2,00 m da entrada do tubo.

A figura 5.9 apresenta a varia¢do da espessura da pelicula do caldo em fungdo
do comprimento do tubo. Dois fatores contribuem para a diminui¢do da espessura do caldo: a
evaporagdo, que diminui o fluxo de massa de caldo, e o aumento da velocidade devido a
reducdo da viscosidade. Por outro lado, a redugdo da densidade do caldo, principalmente no

inicio do escoamento, contribui para a redugdo da velocidade e, portanto, para o aumento da
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relacionamento estreito com o aumento da velocidade do caldo.

Espessura da pelicula (m)

Figura 5.9 — Variagdo da espessura da pelicula do caldo, ao longo do escoamento

A figura 5.10 apresenta os perfis de condutividades térmicas do caldo, em
fungdo do comprimento do tubo, para varias posi¢des radiais. Observa-se um pequeno
aumento desta propriedade, que é fungdo da concentragdo e temperatura do caldo, da ordem

de 0,6 %, com impacto direto e proporcional no mecanismo de transferéncia de calor no

Comprimento do tubo (m)

sentido radial que, neste modelo, se da por condugio.

Condutividade térmica do caldo (W/m.K)

1L I n 1 L

posi¢io n =
0,0000

— 0,0714
—0,1429
——0,2143
— (,2857
03571
— 0,4286
— 0.5000
— 05714
— 0,6429
— 07143
— 07857
0,8571

— 0,9286
— 1,0000

Figura 5.10 — Perfis de condutividades térmicas do caldo, ao longo do escoamento

1 2 3 4 5 6

1.5 2 2.5 3 35
Comprimento do tubo (m)
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espessura da pelicula. Observa-se, dentre as causas, que a diminuigdo da espessura tem um
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A figura 5.11 apresenta os perfis de calores especificos do caldo, em fung¢do do

comprimento do tubo, para vérias posi¢des radiais, onde se observa sua variagdo com a

concentragdo e temperatura. H4 uma pequena alteragdo da capacidade de armazenamento de

calor na forma de energia interna.

posi¢do n =
0,0000

— 0.0714
— 00,1429
— 02143
— 0,2857
0.3571
— 04286
— 0,5000
— 05714
— 0.,6429
—0,7143
— 07857
0.8571

— 09286
— 10000

Calor especifico do caldo ( J/kg.K)

I L 1 1

1.5 2 2.5 3 3.5
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.11 — Perfis de calores especificos do caldo, ao longo do escoamento

A figura 5.12 mostra os perfis de difusividades térmicas do caldo em fun¢do do

comprimento do tubo, e que esta aumenta com a temperatura e se reduz com a concentragao.

-7

posigio n =
0.0000

— 00714
— 01429
— 02143
— (,2857
03571
— 00,4286
— 00,5000
— 05714
—0,6429
— 0,7143
— 00,7857
0.8571

— 0,9286
— 10000

Difusividade térmica do caldo (m?/s)

1 n

1.5 2 25 3 3.5
Comprimento do tubo (m)

n

Figura 5.12 — Perfis de difusividades térmicas do caldo, ao longo do escoamento
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A figura 5.13 apresenta a variagdo do numero de Reynolds local do caldo,

calculado ao longo do escoamento, para a posi¢do da interface.

Numero de Reynolds do caldo

1 1 1

1.5 2 2.5 3 3.5

Comprimento do tubo (m)

Figura 5.13 — Variagdo do nimero de Reynolds local do escoamento do caldo, para a interface
caldo-ar, ao longo do escoamento

Observa-se no inicio do escoamento uma acentuada reducdo do nimero de

Reynolds seguida de uma gradativa elevagdo, a partir de cerca de 0,2 m da entrada do tubo.

Uma explicagdo precisa deste fendmeno pode ser feita com auxilio das figuras
5.14 e 5.15. A figura 5.14 mostra, ao longo do escoamento, o produto da velocidade do caldo
na interface pela espessura da pelicula e a figura 5.15, a viscosidade cinemética do caldo,
também para a interface. Estes dois fatores sdo empregados no célculo do nimero de
Reynolds. Observa-se assim que, no inicio do escoamento, o nimero de Reynolds diminui
porque a reducdo do produto da velocidade pela espessura € mais acentuada que a elevagédo da
viscosidade cinematica. Ao contrario, para posi¢des mais distante da entrada, a viscosidade
cinematica se reduz mais acentuadamente do que o aumento do referido produto e explica o

posterior aumento do nimero de Reynolds, ao longo do escoamento.

A figura 5.14 mostra a variagdo do produto da velocidade do caldo (na

interface) pela espessura da pelicula de caldo, ao longo do comprimento do tubo.
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Produto da velocidade do caldo na interface
pela espessura da pelicula de caldo (mzf‘s)

n 1L n L n

1.5 2 2.5 3 35
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.14 — Variagdo do produto da velocidade do caldo, na interface caldo-ar, pela
espessura da pelicula de caldo, ao longo do escoamento

A figura 5.15 apresenta a variagdo da viscosidade cinematica do caldo, para a

temperatura da interface, em fung¢do do comprimento do tubo.

x 107

©o
s

-

Viscosidade cinematica do caldo (m*/s)

1.5 2 25 3 35
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.15 — Variagao da viscosidade cinematica do caldo, para a temperatura da interface
caldo-ar, ao longo do escoamento

A figura 5.16 mostra, em relagdo ao comprimento do tubo, a variagdo dos

numeros de Prandtl do caldo e da agua, calculados para a temperatura para a interface. Desta
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forma observa-se a similaridade do comportamento da variagdo das propriedades fisicas entre

os dois fluidos, mas uma maior redu¢do do nimero de Prandtl do caldo, ao longo do

escoamento, devido a a¢do da variagdo da concentragéo, ja analisada.

caldo

Numero de Prandtl do caldo e agua

dgua

——

1.5 2 25 3 35
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.16 — Varia¢do dos numeros de Prandtl do caldo e da 4gua, calculados para a
temperatura da interface caldo-ar, ao longo do escoamento

A figura 5.17 mostra a varia¢do do numero de Nusselt do caldo, calculado para

a interface, ao longo do comprimento do tubo.

15

Numero de Nusselt do caldo

16 2 25 3 35 4 45
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.17 — Variagdo do nimero de Nusselt do caldo, para a interface caldo-ar, ao longo do
escoamento
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Assim, embora o nimero de Nusselt do caldo (fun¢do dos nimeros de Prandtl e
Reynolds) ndo tenha sido empregado na solu¢do matematica deste estudo, a semelhanga das
curvas estabelecidas pelos niimeros de Nusselt € Reynolds local, para o caldo, indica a maior

influéncia deste, em relagdo ao nimero de Prandtl.

A figura 5.18 mostra o perfil radial de velocidade do caldo para diversas se¢des

transversais do tubo, a diferentes distancias da entrada.

T T

2.50e 5,00 m

%

0.25m 0.10 m

0,00 m

Velocidade do caldo (m/s)

1 L L L L

4 6 8 10 12

Pontos da se¢do radial da pelicula

Figura 5.18 — Perfis radiais de velocidades do caldo, para diversas segdes transversais
do tubo, a diferentes distancias da entrada

A aceleragdo do caldo, mais intensa na regido proxima a interface, provoca a

destrui¢do do perfil parabolico da velocidade, que se estabelece na entrada do escoamento: no

inicio do escoamento, a velocidade do caldo aumenta na regido préxima a parede do tubo e se
reduz, na regido proxima a interface, devido a agdo da viscosidade, que se altera com a
temperatura. Entdo, com a continuidade do escoamento ¢ o conseqiiente aquecimento do

caldo, a sua velocidade proxima a interface também aumenta.

Ap6s a regido de entrada nota-se uma discreta redugéo da velocidade do caldo
préximo a parede do tubo: como nesta regifio sua temperatura se encontra estabilizada, este
efeito € atribuido ao aumento da viscosidade. Ao mesmo tempo, na interface, onde o caldo
ainda estd em fase de lento aquecimento, sua velocidade continua aumentando. Observa-se,
porém, a proximidade das duas tltimas curvas (a 2,50 e 5,00 m da entrada, respectivamente),

ou seja, apds a metade do escoamento ha uma maior estabilidade do perfil de velocidade.
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Aponta-se a preponderancia da influéncia da temperatura sobre a concentragdo,
neste caso devido a magnitude da diferenca da temperatura, muitas vezes superior ao da

concentragao.

A figura 5.19 mostra o perfil da temperatura do caldo para algumas se¢des

transversais do tubo, a diferentes distdncias da entrada do tubo. Observa-se, na regido de
entrada, a diminui¢do da temperatura dos pontos proximos a interface para valores abaixo da

temperatura de entrada do caldo.

Temperatura do caldo (°C)

Pontos da se¢do radial da pelicula

Figura 5.19 — Perfis radiais de temperaturas do caldo, para diversas segdes transversais
do tubo, a diferentes distincias da entrada

Observa-se também uma redugdo gradual dos gradientes axial e radial de
temperatura. A menor inclinagdo dos perfis, com o escoamento, indica a redugdo do gradiente
radial de temperatura enquanto que, apesar da falta de padronizag¢do das distancias entre as
secdes transversais, a aproxima¢do das curvas indica a redugdo do gradiente axial de

temperatura.

Como resultado da redugéio do gradiente radial de temperatura, observa-se que
o formato parabdlico do perfil, estabelecido na regido de entrada, vai sendo gradativamente

transformado em retilineo, ao longo do escoamento.
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5.2 Caracteristicas do escoamento e propriedades do ar

As propriedades do ar se alteram com o acréscimo de massa e temperatura,
oriundos da evaporagdo da agua e da transferéncia de calor do caldo, com reflexos no
processo evaporativo, motivo pelo qual apresenta-se, a seguir, uma analise destas
propriedades. Ressalta-se que o ar foi considerado em equilibrio termodindmico com o caldo,
na interface e, distante da interface, a temperatura e concentragdo de filme, ou seja, foi
tomado, em cada passo do método de solugdo numérica adotado, como uma mistura uniforme
de ar e vapor d’agua, onde a difusdo do vapor d’agua evaporado e do calor transmitido do

caldo se da de maneira imediata, no ar.

A figura 5.20 mostra a variagdo da temperatura do ar na interface (T;), no
centro do tubo (Tcr) e na posi¢do média entre as mesmas (T,), ao longo do escoamento, sendo
esta ultima tomada como referéncia para os calculos das propriedades do ar no modelo
proposto, citada como “posi¢do distante da interface”. Mostra ainda a diferenga decrescente

de temperatura entre a interface e a posigdo distante da interface.

Temperatura do ar (°C)

——

—————

1.5 2 2.5 3 3.5 4 4.5
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.20 — Variag¢do das temperaturas da interface e do ar, ao longo do escoamento

A figura 5.21 mostra a pressdo de saturagdo do ar para as temperaturas da

interface ( p,, ) e distante da interface ( p, ), a press@o de vapor distante da interface (p, )ea

diferenga entre a pressdo de saturagdo na interface e a pressdo de vapor distante da interface.

Observa-se o comportamento decrescente desta diferenca de pressdo, o que significa que a
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pressdo do vapor d’agua do ar se aproxima da pressdo de saturagdo, ou seja, o efeito resultante
da mudanca de estado do ar, devido ao aumento da temperatura ¢ umidade, é o aumento da
sua umidade relativa. E, como a capacidade de absor¢do de vapor d’agua pelo ar ¢
inversamente proporcional a sua umidade relativa, a redugdo da taxa de evaporagdo serd

correspondente a esta diferenga de pressao.

4
x 10

Pressdo (Pa)

1.5 2 2.5 3 3.5
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.21 — Variagdo das pressoes de saturagdo e de vapor do ar, ao longo do escoamento

A figura 5.22 mostra a variagdo da pressdo do ar (p,) € de seus componentes, ar
seco (pas) € vapor d’4gua (py), distante da interface, ao longo do escoamento. Observa-se a
correspondéncia entre o aumento da pressdo de vapor d’agua e a redugdo da pressdo do ar

seco. A pressdo do ar se mantém igual a atmosférica.

A figura 5.23 mostra a varia¢io da concentrag¢do de vapor d’agua no ar entre as

posi¢des na interface (C,, ) e distante da interface (€, ), ao longo do escoamento, bem como

a diferenga entre elas. Observa-se a correspondéncia desta com a diferenga de pressdo

(figura 5.21). Como ja exposto anteriormente, a concentra¢do de vapor d’agua no ar ¢ fungdo

direta da sua temperatura e umidade, e tem impacto determinante no mecanismo de

transferéncia de massa.
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Pressdo (Pa)

1.5 2 2.5 3 3.5
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.22 — Variagdo das pressdes do ar umido, ar seco e do vapor d’4gua,
ao longo do escoamento

Concentragdio de 4gua no ar (kg/m’)

1 1

15 2 2.5 3 3.5
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.23 — Variagdo da concentragéo de vapor d’dgua no ar, ao longo do escoamento

A figura 5.24 mostra o aumento continuo da umidade relativa do ar, ao longo

do escoamento, € que este, ao sair do tubo, encontra-se préximo da saturago.
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Umidade relativa do ar (%)

I I I 1

15 2 25 3 a5
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.24 — Variagdo da umidade relativa do ar, ao longo do escoamento

A figura 5.25 mostra a variagdo das viscosidades do ar imido (W), ar seco (Has)

e do vapor d’agua (p,), em fungdo do comprimento do tubo. Observa-se que a viscosidade do

ar seco € maior que a do vapor d’agua e que, para gases, como a viscosidade aumenta com a

temperatura, seus valores sdo crescentes ao longo do escoamento. Contudo a viscosidade do

ar imido € reduzida, a despeito do aumento da temperatura, devido ao aumento da saturag@o.

Viscosidade (kg/m.s)

1 1

1.5 2 25 3 3.5

Comprimento do tubo (m)

Figura 5.25 — Variag@o das viscosidades do ar umido, ar seco e do vapor d’agua,
ao longo do escoamento

AVA
AVAYAY

1 2 3 4 5 6 7 unespm Pl L2 A3 44 4.5 26 il



77

O mesmo efeito de aproximagdo observado para as curvas das viscosidades do
vapor d’agua e do ar, com o aumento da umidade relativa, ocorre para as demais propriedades
do ar, como pode ser observado pelo comportamento das propriedades apresentadas nas
figuras 5.26 e 5.27.

A figura 5.26 mostra a variagdo dos calores especificos do ar umido (cpa), ar

seco (Cpas) € do vapor d’agua (cpy), em fung¢do do comprimento do tubo.

Calor especifico (J/kg.K)

15 2 25 3 35
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.26 — Variacdo dos calores especificos do ar imido, ar seco e do vapor d’4agua,
ao longo do escoamento

A figura 5.27 mostra a variagdo das condutividades térmicas do ar (k,) e de

seus componentes, ar seco (kas) € vapor d’agua (ky), em fun¢do do comprimento do tubo.
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Condutividade térmica (W/m.K)

15 2 2.5 3 35
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.27 — Variagdo das condutividades térmicas do ar imido, ar seco e do vapor

d’agua, ao longo do escoamento

A figura 5.28 mostra a variagdo da densidade do ar (p,) € de seus componentes,

ar seco (pas) € vapor d’agua (py) em fungdo do comprimento do tubo. Observa-se, como ja

analisado para outras propriedades, a redugdo da densidade do ar, a despeito do aumento da

sua temperatura, devido ao aumento da saturagdo.

Densidade (kg/m®)

Py

1 1 1 ' 1

1.5 2 2.5 3 35
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.28 — Variacdo das densidades do ar imido, ar seco e do vapor d’4gua,
ao longo do escoamento
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A figura 5.29 mostra o aumento da viscosidade cinematica do ar, ao longo do

escoamento. Ressalta-se que a variagdo desta propriedade influencia o coeficiente de

transferéncia de massa.

Viscosidade cinemética do ar (m%/s)

I n 1 1

1.5 2 2.5 3 3.5

Comprimento do tubo (m)

Figura 5.29 — Variagdo da viscosidade cinematica do ar, ao longo do escoamento

A figura 5.30 mostra a variagdo do nimero de Prandtl do ar imido, ar seco e do

vapor d’agua, em fungdo do comprimento do tubo.

Numero de Prandtl

Pr,

il = Pras

1 I I 1

1.5 2 2.5 3 3.5

Comprimento do tubo (m)

Figura 5.30 — Variag¢do dos nimeros de Prandtl do ar imido, ar seco e do vapor d’4agua,
ao longo do escoamento
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A andlise desta figura mostra uma boa aproximag¢do com a literatura
consultada: segundo Bennett e Myers (1978), o nimero de Prandtl para gases é maior que 0,6

enquanto que, para o vapor d’agua a uma temperatura de 180 °C, tende para 1.

A figura 5.31 mostra o aumento da velocidade média do ar ao longo do
escoamento, como efeito do acréscimo da massa oriunda da evaporagdo da dgua do caldo e da

redugdo da densidade do ar, provocado pelo aumento da sua temperatura.

Velocidade média do ar (m/s)

15 2 25 3 35
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.31 — Variagdo da velocidade média do ar, ao longo do escoamento

A figura 5.32 mostra o aumento do numero de Reynolds local do ar, em fun¢do

do comprimento do tubo, como conseqiiéncia da variagdo da velocidade média e da
viscosidade cinematica do ar. Observa-se que a influéncia do aumento da area de escoamento
do ar, em virtude da redugdo da espessura da pelicula de caldo, embora considerada no

modelo proposto, é marginal.
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Figura 5.32 — Variagdo do nimero de Reynolds local do ar, ao longo do escoamento

A figura 5.33 mostra 0 aumento do nimero de Sherwood do ar, em fungio do

comprimento do tubo, o que indica a preponderancia da influéncia do nimero de Reynolds do

ar sobre o nimero de Schmidt do ar ja que, conforme figura 5.34, este se reduz ao longo do

escoamento.

Numero de Sherwood do ar

1.5 2 25 3 35

Comprimento do tubo (m)

Figura 5.33 — Variagdo do nimero de Sherwood do ar, ao longo do escoamento
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A figura 5.34 mostra o aumento do nimero de Schmidt do ar, para as

condi¢des da interface, em fun¢do do comprimento do tubo.

Numero de Schmidt do ar

1 1

0.1

0.2

1
0.3 0.4 0.5

0.6 0.7 0.8 0.9

Comprimento do tubo (m)

Figura 5.34 — Variagdo do nimero de Schmidt do ar, ao longo do escoamento

A figura 5.35 mostra o aumento do coeficiente de difusividade do vapor d’agua

no ar, em fungdo do comprimento do tubo.

X 1I:!_5

d’4gua no ar (m?/s)
W
w o
[;S] 14,1

Coeficiente de difusividade de vapor

I 1

1.5 2 25
Comprimento do

3 3.5
tubo (m)

Figura 5.35 — Variagdo do coeficiente de difusividade do vapor d’4gua no ar, ao longo do
escoamento
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Observa-se que os perfis destes dois ultimos parametros (nimero de Sherwood
do ar e difusividade do vapor d’4gua no ar) sdo crescentes ao longo do escoamento, €

influenciardo os coeficientes de transferéncia de calor e massa, principalmente.

Para efeitos comparativos, a figura 5.36 mostra uma investigagdo realizada
sobre a expressdo matematica utilizada no modelo proposto para a determina¢io da
difusividade do vapor d’dgua no ar com outras duas, retiradas da literatura: a primeira,
proposta pela ASHRAE e a segunda citada por Bejan (1996), mostrando uma boa
concordancia entre elas, sendo que a diferenga média entre a expressdo utilizada no modelo

proposto e citada por Bejan, a que retorna os menores valores dentre elas, € de apenas 6,76 %.

Modelo proposto

ASHRfﬂlzﬂj,,-f—f"‘“' _

e
/_’ it

— Bejan

[+
o
[:¥]
o~
g -
g
w
S E
S &
v o
- =
U
=
=]
2
[*]
=
4]
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1 1 ' L 1 1

0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9

2.9L

%
0
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.36 — Comparag@o entre os coeficientes de difusividade do vapor d’agua no ar, ao
longo do escoamento
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5.3 Parametros caracteristicos da interface

Ap0s a andlise das propriedades dos fluidos e dos seus respectivos fluxos,
apresenta-se alguns pardmetros que caracterizam a interface. A figura 5.37 mostra a varia¢do
do coeficiente de transferéncia da massa em fung¢do do comprimento do tubo. Este parametro
varia com o nimero de Sherwood do ar e a difusividade do vapor d’agua no ar que, por sua
vez, sdo fungdes diretamente proporcionais do nimero de Reynolds e da temperatura do ar,
respectivamente. Observa-se que, para as condi¢des de entrada anotadas na tabela 5.1, o

coeficiente de transferéncia de massa é crescente durante todo o escoamento.
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Figura 5.37 — Variagdo do coeficiente de transferéncia convectiva de massa, ao longo do
escoamento

A figura 5.38 apresenta, em fungdo do comprimento do tubo, um estudo
comparativo das equagdes de calculo do coeficiente convectivo de transferéncia de calor na
interface caldo-ar, utilizado no modelo matematico proposto, com outros dois coeficientes,
referenciados na literatura como sendo aplicados para paredes de prédios mostrando, apesar
de definidos para interfaces diferentes, uma boa concordancia entre eles: uma expressdo € a
recomendada pela ASHRAE (1989) que, segundo Sparrow (JAYAMAHA et al., 1996),
apresenta uma superestimativa no valor deste coeficiente em cerca de 50 %, e a outra é a
proposta por Jayamaha et al. (1996). Observa-se que, enquanto a primeira apresenta um valor
20,37 % maior, a segunda resulta um valor 40,31 % menor que o calculado pelo modelo
proposto, em média, mostrando que o modelo utiliza valores situados no intervalo

estabelecido pelas duas relagdes.
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Modelo proposto

Jayamaha

Coeficiente de transferéncia de calor

1.6 2 25 3 35
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.38 — Comparagdo das equagdes recomendadas para calculo do coeficiente de
transferéncia convectiva de calor na interface caldo-ar

A figura 5.39 mostra a variag¢do da taxa de evaporag@o de 4gua em fungdo do
comprimento do tubo, calculada pela razio da massa de agua evaporada pela area de
aquecimento que, tomada externamente a parede do tubo, ndo se modifica com o escoamento,

devido a redugdo da espessura da pelicula de caldo.

-

Taxa de evaporagdo (kg/m".h)

1.5 2 25 3 3.5
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.39 — Variagdo da taxa de evaporagdo de agua, ao longo do escoamento
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Observa-se que apesar do coeficiente de transferéncia de massa ser crescente
ao longo do escoamento, a taxa de evaporagdo € decrescente, com exce¢do de um curto trecho
a cerca de 0,5 m do inicio do escoamento, como resultado da variagdo da diferenga de
concentragdo do vapor d’agua no ar, entre as posi¢des na interface e distante da interface. A

taxa de evaporagdo média é de 4,5342 kg/m”.h.

Observa-se ainda que o cruzamento da curva da taxa de evaporagdo com a
curva da evaporagdo média se da a cerca de 2,25 m da entrada do escoamento. Este valor pode
ser tomado como uma indicagdo para o comprimento do tubo, para as condi¢des estabelecidas
para o teste (tabela 5.1) ja que o aumento do comprimento do tubo, a partir deste ponto,
ocasionara redu¢do da taxa média de evaporagdo. Observa-se, contudo, que este valor ndo ¢é

exato, pois a taxa média de evaporagdo se altera com a variagdo do comprimento do tubo;

assim, o cruzamento das curvas se dard em ponto diferente, para outro comprimento de tubo.

A figura 5.40 mostra, ao longo do escoamento, a difusdo de calor do caldo para
o ar por meio dos 3 mecanismos de transferéncia de calor envolvidos: a condugéo devido ao
calor sensivel (a 4gua evaporada, na temperatura da interface, transmite calor sensivel para o
ar, que se encontra a uma temperatura inferior, por condugdo), a convecgdo (na interface
caldo-ar) e a transferéncia de massa (calor latente de vaporizagdo). A elevagdo da temperatura

do ar se deve as parcelas dos calores sensivel e convectivo.

Calor transmitido do caldo
para o ar (J)

Calor sensivel

L

Calor por convecgio

1.5 2 2.5 3 3.5

Comprimento do tubo (m)

Figura 5.40 — Variag¢do da difusdo de calor do caldo para o ar, ao longo do escoamento

A
AVAYEY

1 2 3 4 5 6 7 unespw 1L 12 23 34 LTy Te L7



87

Verifica-se também que, enquanto a desconsideragdo do calor sensivel
realizada no equacionamento da interface foi adequada, dada a magnitude da parcela do calor
latente, esta parcela deve ser computada no calculo da elevagdo da temperatura do ar, devido a

representatividade desta em relagdo a parcela do calor convectivo.

A figura 5.41 mostra a variagdo das mesmas parcelas de calor, percentualmente
ao longo do escoamento. Observa-se a preponderdncia da parcela de calor latente nos
mecanismos envolvendo processos de evaporagdo, conforme referenciado na literatura, que,
para estas condigdes, corresponde a 93,85 % do total de calor transferido para o ar. Observa-
se também, ao longo do escoamento, uma redugdo do percentual do calor latente e sensivel e
um aumento percentual do calor por convecgado, devido a maior diminuigdo proporcional dos
calores latente e sensivel com a redugdo da eficiéncia do processo evaporativo, conforme

observado na analise da figura 5.40.
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Figura 5.41 — Difusdo percentual de calor através dos trés mecanismos de transferéncia de
calor do caldo para o ar, ao longo do escoamento

A figura 5.42 mostra o comportamento das diferengas de temperaturas do
caldo, entre as posig¢des proximo a parede e na interface, e do ar, entre a interface e o centro
do tubo, em fung¢do do comprimento do tubo. Observa-se que a diferen¢a na entrada é a
mesma (10 °C) mas, ao longo do escoamento, a redugdo ¢ muito mais rapida para o caldo, ou

seja, conclui-se que a resisténcia a passagem de calor, do caldo, é menor do que a do ar.
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Diferenga de temperatura (°C)

2 25 3
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.42 — Variagdo das diferengas de temperaturas do caldo e do ar, ao longo do
escoamento

A figura 5.43 mostra a variagdo percentual das diferengas de temperaturas do

caldo (AT,) e do ar (AT,), definidas no paragrafo anterior, e da concentra¢io de vapor d’agua

no ar (AC,), medido pela diferenga de concentragdo do ar na interface e distante da interface,

em relacdo as respectivas diferengas na entrada, ao longo do escoamento do tubo. Observa-se
assim que, para as condi¢des anotadas na tabela 5.1, a resisténcia a passagem de massa e calor

do ar sdo similares.

Mas, como a transferéncia de calor para o ar € conseqiiéncia da massa de agua
evaporada, conforme ja analisado anteriormente, conclui-se que a resisténcia a transferéncia

de massa € o fator preponderante para o desenvolvimento do processo.
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e concentracdo (%)

1:5 2 2.5 3 3.5
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.43 — Variagdo percentual das diferengas de temperatura do caldo e do ar e de
concentragdo de vapor d’4gua no ar, ao longo do escoamento

5.4 Estudo da influéncia dos parametros de projeto

Apresenta-se, a seguir, alguns resultados comparativos realizados com o
objetivo de avaliar a influéncia dos parametros de projeto, anotados na tabela 5.1, no processo
evaporativo. Para facilitar o entendimento, analisa-se a variagdo de apenas um parametro por
vez, mantendo-se os demais fixos. Observa-se que uma analise completa e minuciosa da agdo
destas variagdes nos mecanismos de transporte de calor e massa entre os fluidos, embora
possivel, seria muito extensa e extrapolaria os objetivos deste estudo. Por isso elegeu-se a taxa
de evaporagdo para determinar o impacto destas variagdes, adicionando-se outras figuras para
auxiliar o debate de alguma das interpretagdes ou aprofundar a discussdo de algum conceito,

quando julgado apropriado.

S.4.1 Variac¢io da temperatura da parede do tubo

A figura 5.44 mostra a variagdio da taxa de evaporagdo em fungdo do
comprimento do tubo, para diversas temperaturas da parede, T,. Observa-se que a
temperatura da parede exerce uma influéncia, diretamente proporcional, de grande magnitude,

ou seja, a evapora¢do aumenta com o aumento da temperatura da parede, e este efeito se
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mantém ao longo do escoamento, embora com decaimento devido a outros fatores, ja

analisados. Isto permite, para estas condi¢des, correlacionar os mecanismos de transferéncia

de calor e massa.

Temperatura
da parede [°C]
— 50
— 55
60
65
70
75
80

2

Taxa de evaporacdo (kg/m~.h)

H_M""“—m___ —~——
-\‘“\_\_‘_\-‘_“—‘—~—\.
T,=50°C e
1.5 2 25 3 3.5 4 4.5 5
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.44 — Variagdo da taxa de evaporagdo, ao longo do escoamento, para diversas
temperaturas de parede do tubo

Nota-se ainda a distor¢do do perfil da taxa de evaporagdo no inicio do

escoamento, mais acentuado quanto maior a temperatura da parede.

Calculando-se a média das taxas de evaporagdo encontrou-se os seguintes
valores: para a temperatura da parede de 80 °C esta ¢ igual a 11,32 kg,/m2 .h e supera em larga
escala a média de 4,534 kg/mz.h, obtida para a temperatura da parede de 60 °C. Observa-se
que as taxas de evaporagdo freqiientemente adotadas na industria, para um evaporador de

pelicula descendente (falling film) trabalhando como primeiro ‘efeito’ da evaporagdo, para o

fendmeno da ebuli¢do nucleada, situa-se em torno de 35 kg/mz.h. Contudo ressalta-se que,

enquanto no modelo proposto os efeitos das incrustagdes foram desconsiderados, na aplicagéo

prética estas sdo atuantes.
A parcela do calor latente permanece praticamente a mesma, 93,98 % do total.

Observa-se que, além do aumento do processo evaporativo, a distancia entre as
curvas da taxa de evaporagdo aumenta com a temperatura, ainda que a elevagdo da

temperatura seja, percentualmente, menor a cada acréscimo.
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5.4.2 Varia¢ao dos parametros geométricos do tubo

Analisa-se a seguir a a¢do dos parametros geométricos. A figura 5.45 mostra a
variagdo da taxa de evaporagdo para diversos comprimentos de tubo. Para a obtengdo destes
resultados, fixou-se a quantidade de pontos axiais para todos os testes, de forma que a figura
retrata a taxa de evaporagdo para uma mesma distdncia percorrida percentualmente ao
comprimento do tubo. Observa-se um prejuizo da taxa de evaporagdo com o aumento do
comprimento do tubo, que pode ser explicado pelo aumento da saturagdo do ar e redugdo da
diferenga de temperatura, entre o caldo e o ar, que ocorrem continuamente com o escoamento

do caldo ao longo do tubo e que, portanto, se acentua com o0 seu comprimento.
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Figura 5.45 — Variagdo da taxa de evaporagdo, ao longo do escoamento, para diversos
comprimentos de tubo

Adicionalmente, observa-se um acentuamento do perfil parab6lico das curvas
com o aumento do comprimento do tubo: o decaimento da taxa de evaporag@o que, para um
comprimento de tubo de 3 m apresenta um perfil proximo do linear, assume uma forma

parabolica, para tubos de maior comprimento.

A figura 5.46 mostra a taxa de evaporagdo em fun¢do do comprimento, para
diferentes didmetros de tubos. Observa-se que a taxa de evaporagdo se reduz com o aumento
do didmetro do tubo, neste caso porque, mantendo-se o valor de nimero de Reynolds do ar

fixo (igual a 12.000), a vazdo massica do ar se reduz, com o aumento do diametro.
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Diametro do
tubo [10°m]
40
44
48
32
56
60

,

Taxa de evaporacdo (kg/m~.h)

1.5 2 2.5 3 3.5
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.46 — Variagdo da taxa de evaporagdo, ao longo do escoamento, para diversos
diametros de tubo, com o niimero de Reynolds do ar fixo

Desta forma, variou-se o nimero de Reynolds na mesma propor¢@o da variagio
do didmetro do tubo, com isto mantendo a proporcionalidade deste com a vazdo massica de
ar. A figura 5.47 mostra o comportamento do nimero de Reynolds local do ar, em fungédo do

comprimento do tubo.

b 10‘
1.7

Didmetro do
16 1] | tubo [107”m]
40
1.5 | 44
48
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56

1.4

1.3

1.2

Numero de Reynolds do ar

1.1
Dy=0.04 m

1 L 1

15 2 25 3 3.5
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.47 — Variagdo do namero de Reynolds local do ar, ao longo do escoamento, para
diversos diametros de tubo
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A figura 5.48 mostra a variagdo da taxa de evaporagdo em fungdo do
comprimento, para diferentes didmetros de tubos, para uma vazdo massica de ar proporcional
ao didmetro do tubo. Observa-se que a taxa de evaporagdo €, no inicio do escoamento, menor
para maiores didmetros; mas, a cerca de 0,75 m da entrada do tubo, inverte-se a posicdo, € a

taxa de evaporag@o passa a aumentar com o aumento do didmetro do tubo.

Diametro do
1 | tubo [10°m]
40
44
48
D;=0,06 m i - 52
56

D1=0,04 m

Taxa de evaporacdo (kg/m>.h)

1 1 L

1.5 2 25 3 35
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.48 — Variagdo da taxa de evaporagdo, ao longo do escoamento, para diversos
didmetros de tubo, com o numero de Reynolds do ar variando
proporcionalmente ao didmetro do tubo

Na investigagdo deste fendmeno observa-se que, no inicio do escoamento, a
despeito dos menores niimeros de Reynolds do ar (e conseqiientes menores nimeros de
Sherwood do ar) para menores didmetros de tubo, o coeficiente de transferéncia de massa

aumenta com a reduc¢io do didmetro do tubo, de acordo com a equagdo 4.52, como pode ser

observado na figura 5.49. Assim a taxa de evaporagdo precisa ser analisada pela combinagdo

de dois pardmetros: o aumento do coeficiente de transferéncia de massa e a redugdo da
diferenga de concentragdo do vapor d’agua no ar (entre a interface e a posi¢do distante da
interface). Este Gltimo fator ocorre para menores didmetros de tubo devido ao aumento da
saturagdo do ar, dada a menor vazdo massica do ar, conforme figura 5.50. A elevagdo da

umidade relativa do ar, para estas condigdes, pode ser observada na figura 5.51.

A figura 5.49 mostra a variagdo do coeficiente de transferéncia de massa em

fungdo do comprimento, para diferentes didmetros de tubos.
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| Diametro do

| tubo [107m]
40
44
48
52
56
60

D1=0.06 m

Coeficiente de transferéncia
de massa (m/s)

1 I 1 I L

1.5 2 2.5 3 3.5
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.49 — Variagéo do coeficiente de transferéncia de massa, ao longo
do escoamento, para diversos didmetros de tubo

A figura 5.50 mostra o comportamento da diferenga de concentragdo de vapor
d’4gua no ar, entre as posi¢gdes na interface e distante da interface, em fungdo do

comprimento, para diferentes didmetros de tubos.

Diametro do
| tubo [107°m]
— 40
— M
— 48
52
56

Diferenga de concentragdo de
vapor d’4gua no ar (kg/ms)

1.5 2 2.5 3 3.5
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.50 — Variagdo da diferenga de concentragéo de vapor d’agua no ar, ao longo do
escoamento, para diversos didmetros de tubo, entre as posi¢des
na interface e distante da mesma

AVA
AVAYAY

cm 1 2 3 4 5 6 7 unespm Pl L2 A3 44 4.5 26 il



95

A figura 5.51 mostra o comportamento da umidade relativa do ar em fungéo do

comprimento, para diferentes didmetros de tubos.

Umidade relativa do ar (%)

D=0.06 m

1.5 2

2.5 3 3.5

Comprimento do tubo (m)

| Diametro do

| tubo [107°m]
40
44
43
52
56

Figura 5.51 — Varia¢do da umidade relativa do ar, ao longo do escoamento, para diversos
didmetros de tubo

A figura 5.52 mostra a variagdo da temperatura da interface do caldo-ar em

fungdo do comprimento, para diferentes didmetros de tubos.
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Figura 5.52 — Varia¢do da temperatura da interface caldo-ar, ao longo do escoamento, para
diversos diametros de tubo
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Observa-se que, para uma mesma temperatura de entrada no tubo, a interface
se aquece ao longo do escoamento, para didmetros menores, devido a menor eficiéncia do

processo evaporativo.

Estabelece-se assim uma correspondéncia entre o didmetro do tubo e o seu
comprimento 6timo, ou seja, 0 comprimento para a maior eficiéncia do processo sera fungdo

diretamente proporcional ao didmetro do tubo.

5.4.3 Variac¢ao dos parametros estabelecidos para o ar

A figura 5.53 mostra a variagdo da taxa de evaporagdo para varios nimeros de
Reynolds do ar, estabelecidos na entrada, em fun¢do do comprimento do tubo. Observa-se o
aumento da eficiéncia do processo com o aumento da vazdo massica de ar (resultado do
aumento do numero de Reynolds, na entrada), e uma discreta redu¢@o da distancia entres as
curvas da taxa de evaporagdo, ao longo de todo o escoamento, ou seja, esta influéncia

praticamente se mantém desde a entrada até a saida do tubo.

| Numero de
Reynolds do
ar na entrada
8.000
Re,=20.000 4 10.000
12.000
14.000
16.000
18.000
20.000

Taxa de evaporacéo (kg/m>.h)

Re,=8.000

1.5 2 25 3 3.5
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.53 — Variagdo da taxa de evaporagdo, ao longo do escoamento, para diversos
numeros de Reynolds do ar na entrada

A figura 5.54 mostra a variagdo da taxa de evaporagdo para varias umidades

relativas do ar, estabelecidas na entrada, em fungdo do comprimento do tubo. A taxa de
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evaporagdo se reduz, com o aumento da umidade do ar, devido a diminui¢do da diferenca de

concentragdo de vapor d’agua no ar, entre as posi¢des na interface e distante da interface.

| Umidade rela- |

tiva do ar na
entrada (%)
—_— 10
— 20
— 40

60

80

Taxa de evaporagdo (kg/m>.h)

1.5 2 25 3 35
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.54 — Variagdo da taxa de evaporagdo, ao longo do escoamento, para diversas
umidades relativas do ar na entrada

Observa-se que as distdncias entre as curvas da taxas de evaporagdo apresenta
um comportamento diferente daquele citado na analise da figura 5.53, com uma nitida
aproximac3o entre elas. Nota-se que a a¢do da variagdo da umidade é mais intensa no inicio
do escoamento e se reduz, gradativamente, ao longo do escoamento, atribuido como um efeito
da aproximagdo do ponto de saturagdo do ar. Ressalta-se que, mesmo saturado na entrada, a
uma dada temperatura de entrada, o ar se aquece pelo contato com o caldo e, dado ao método
de solugdo matematica adotado (que considera o ar em equilibrio termodinamico com o caldo,
na interface, portanto, a temperatura deste) e pela propriedade de aumentar a capacidade de
absorg¢@o de vapor d’agua com a temperatura, torna-se imediatamente insaturado. A figura
5.55 apresenta o comportamento da umidade relativa do ar ao longo do escoamento, para as
mesmas condigdes de umidade, onde visualiza-se a tendéncia de convergéncia das curvas,

aproximando-se do ponto de saturagdo.

Mas observa-se também, ainda na figura 5.54, que a distor¢do do perfil da taxa
de evaporag@o, que ocorre logo apds a entrada no tubo, se acentua, com o aumento da

umidade. O entendimento ¢ que, dada a menor evaporag¢do, ha um maior aquecimento inicial

do caldo e assim, da interface, como pode ser observado na figura 5.56, e, por conseguinte, do
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ar, mudando as propriedades dos dois fluidos e o desenvolvimento do processo. Um efeito

tanto maior quanto maior a satura¢do do ar.

| Umidade rela-
| tivadoarna
entrada (%)
— 10
—_— 20
—_— 4

80

Umidade relativa do ar (%)

1.5 2 2.5 3 3.5
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.55 — Variag¢do da umidade relativa do ar, ao longo do escoamento, para diversas
umidades relativas do ar na entrada

A figura 5.56 apresenta a varia¢do da temperatura da interface, ao longo do

escoamento, para diversas umidades relativas do ar na entrada.

60

Umidade rela-

tiva do ar na

entrada (%)
— 10
—_— 20
— 40

— 80

Temperatura da interface (°C)

1.5 2 2.5 3 3.5
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.56 — Variagdo da temperatura da interface caldo-ar, ao longo do escoamento,
para diversas umidades relativas do ar na entrada
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A figura 5.57 mostra, em fungdo do comprimento do tubo, que a elevagido da

temperatura do ar, para as mesmas condi¢des de umidade relativa do ar, é discreta.

Temperatura do ar (°C)

Umidade rela-
tiva do ar na
entrada (%)
10
20
40
60
80
100

1 1 1 L

1.5 2 2.5 3 3.5
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.57 — Variagado da temperatura do ar na posi¢ao distante da interface caldo-ar,
ao longo do escoamento, para diversas umidades relativas do ar na entrada

A figura 5.58 apresenta, pelas mesmas razdes anteriormente comentadas nas

andlises das figuras 5.53 e 5.55, o aumento da velocidade média do caldo ao longo do

escoamento, resultado da redugdo da viscosidade com o aumento da sua temperatura.
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Figura 5.58 — Variagdo da velocidade média do caldo, ao longo do escoamento, para diversas
umidades relativas do ar na entrada
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A figura 5.59 mostra que, a despeito da redugdo da eficiéncia do processo, o
calor transmitido do caldo para o ar por convecg¢do aumenta, devido ao acréscimo da

temperatura da interface.

x 10*

1.96

Umidade rela-
tiva do ar na
sl : = ={ | entrada (%)
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19} ) 20

: 40
60
80
100

1.941

Calor transmitido do caldo
para o ar (1)

15 2 25 3 35
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.59 — Variagdo do calor transmitido por convecgdo do caldo para o ar, ao longo do
escoamento para diversas umidades relativas do ar na entrada

Mas, apesar do aumento da parcela do calor transmitido por convecgdo, a
figura 5.60 mostra que houve redugdo do calor total transmitido para o ar, como resultado da

redugdo da eficiéncia do processo evaporativo.

| Umidade rela-
| tiva do ar na
entrada (%)
10
20
40
60
80
100

Calor total transmitido do caldo
para o ar (J)

I n

15 2 25 3 35 4
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.60 — Varia¢do do calor total transmitido do caldo para o ar, ao longo do escoamento,
para diversas umidades relativas do ar na entrada
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Assim, como todos os parametros, a exce¢do da umidade relativa do ar, foram
mantidos constantes, isto comprova, mais uma vez, que a influéncia da resisténcia a
transferéncia de massa prepondera sobre a influéncia da resisténcia a transferéncia de calor e

constitui-se no fator determinante para o desenvolvimento do processo.

Observa-se também, como esperado, uma correspondéncia entre as curvas das

taxas de evaporagdo, figura 5.54, e as do calor total transmitido, figura 5.60.

Finalizando a analise dos parametros do ar, a figura 5.61 mostra a taxa de
evapora¢do para varias temperaturas do ar, estabelecidas na entrada, em fung¢do do
comprimento do tubo. A taxa de evaporacdo se reduz, com o aumento da temperatura do ar,

pois a conseqiiente redugdo da transferéncia de calor do caldo diminui sua mudanga de estado.
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Figura 5.61 — Variagdo da taxa de evaporagdo, ao longo do escoamento, para diversas
temperaturas do ar na entrada

Conclui-se que, dos trés parametros analisados associados ao ar, apenas a
vazdo massica € diretamente proporcional a eficiéncia e a que exerce uma maior influéncia.
Nota-se também que a agdo da umidade e temperatura é mais acentuada no inicio do
escoamento, enquanto que a vazdo massica influencia o processo ao longo de todo o

escoamento.
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5.4.4 Variagao dos parametros do caldo

Finalmente analisa-se os pardmetros de projeto relacionados ao caldo.

A figura 5.62 mostra a taxa de evaporagdo, ao longo do comprimento do tubo,
para diversas espessuras de pelicula do caldo, sendo que, conforme esperado, a taxa de
evaporagdo aumenta com a reducdo da espessura da pelicula; mas o efeito é significativo
apenas no inicio do escoamento, uma vez que ocorre uma inversdo deste fendomeno a partir de

um ponto situado aproximadamente na metade do comprimento do tubo.
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Figura 5.62 — Variagdo da taxa de evaporagdo, ao longo do escoamento, para diversas
espessuras de filme do caldo

Para melhor entendimento, analisa-se o fendmeno separadamente. No inicio do
escoamento, o aumento da eficiéncia do processo guarda estreito relacionamento com o
mecanismo de difusdo da quantidade de movimento: com a diminui¢do da espessura da
pelicula, e por conseqiiéncia da velocidade do caldo, a difusdo de calor no sentido axial é
reduzida e a transferéncia radial de calor € responsavel por um aumento significativo da
temperatura da interface, conforme figura 5.63, aumentando a capacidade de absorgdo de

vapor d’agua do ar na interface, conforme figura 5.64.

A figura 5.63 mostra o aumento da temperatura da interface com a redugdo da

espessura de pelicula de caldo, ao longo do comprimento do tubo, para diversas espessuras.
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Figura 5.63 - Elevacgdo da temperatura da interface caldo-ar, ao longo do escoamento,
para diversas espessuras de filme do caldo

A figura 5.64 mostra o aumento da capacidade de absorgdo de vapor d’4gua
pelo ar na interface, devido ao aquecimento da interface, ao longo do comprimento do tubo,

para diversas espessuras de pelicula de caldo.
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0.30
| 0,34
8=0,50.10" m 0.38
042
0.46
0,50

Capacidade de absorg¢do de 4gua
pelo ar na interface (kg/m’)

1.5 2 2.5 3 3.5
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.64 — Variagdo da capacidade de absor¢do de vapor d’agua pelo ar na interface
caldo-ar, ao longo do escoamento, para diversas espessuras de filme do caldo
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Apds a metade do comprimento do tubo, a perda de eficiéncia do processo
pode ser explicada pelo aumento da satura¢do do ar. A figura 5.65 mostra a reducdo da
diferenca de concentragdo de vapor d’agua no ar, entre as posi¢des na interface e distante da

interface, ao longo do escoamento, para as mesmas condi¢des anteriores.

Espessura do

| filme na en-
trada [10°m]

| 0.30

0.34

0.38

042

0.46

0,50

8=0.50.10"m

Concentragdo de d4gua no ar (kg/rns)

1.5 2 25 3
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.65 — Variagdo da diferenga de concentragdo de vapor d’agua no ar,
ao longo do escoamento, para diversas espessuras de filme do caldo, entre as
posigdes na interface caldo-ar e distante da mesma

O entendimento deste fenomeno demonstra que a espessura da pelicula exerce
uma importante influéncia no mecanismo de transporte ¢ massa e que, conforme postulado
por Yan (1994), comentando as considerag¢bes feitas por Lin et al. (1988), ndo pode, na

pratica, ser desconsiderado.

A figura 5.66 mostra a taxa de evaporagdo, ao longo do comprimento do tubo,

para diversas concentra¢cdes do caldo na entrada. Observa-se a mesma ag¢do da difusdo da

quantidade de movimento descrito na analise da variag@o da espessura da pelicula, ou seja, o

aumento da concentra¢do do caldo, para uma mesma espessura de pelicula, diminui a
velocidade do caldo (pelo aumento da sua viscosidade) e aumenta a difusdo do calor no

sentido axial, aumentando a temperatura da interface, conforme mostrado na figura 5.67.
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Figura 5.66 — Variagdo da taxa de evaporag#o, ao longo do escoamento, para diversas
concentragdes de entrada do caldo

A figura 5.67 mostra a variagio da temperatura da interface, ao longo do

comprimento do tubo, para diversas concentra¢gdes do caldo na entrada.
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Figura 5.67 — Variagdo da temperatura da interface caldo-ar, ao longo do escoamento, para
diversas concentragdes de entrada do caldo
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A figura 5.68 mostra o comportamento da velocidade média ao longo do
comprimento do tubo, para varias concentragdes do caldo, na entrada. Os efeitos da
concentragdo no escoamento do caldo ja foram analisados mas observa-se, na média, a
continua acelera¢do do caldo para as menores concentragdes, enquanto que, para maiores
concentrag¢des, ocorre uma desaceleragdo apos um determinado trecho, varidvel conforme a

concentrag¢do do caldo na entrada.

1.2 T .
C¢=5 "brix

1.1

1 Ce=10"brix

0.9 Ce=15brix

0.8
C¢=20"brix

0.7

0.6

0.5 C=30"brix

Velocidade média do caldo (m/s)

0.4

C=40°brix
0.3

0‘2 1 1 1 1 1 1
0 0.5 1.5 2 25 3 3.5

Comprimento do tubo (m)

Figura 5.68 — Variagdo da velocidade média do caldo, ao longo do escoamento, para diversas
concentragdes de entrada do caldo

Mas, além da redugdo da velocidade e do impacto na difusdo da quantidade de

movimento, € preciso considerar a influéncia da concentragéo do caldo na difusdo de calor: a

figura 5.69 mostra a difusividade térmica do caldo ao longo do comprimento do tubo, para

varias concentra¢des do caldo, na entrada. Observa-se que a difusividade térmica diminui com
a concentra¢do do caldo e que, por isso, a elevagdo da temperatura da interface se da pela
sobreposi¢do de dois efeitos antagdnicos: enquanto a reducdo do arraste de calor no sentido
axial devido a redugdo da velocidade do caldo favorece o aumento da temperatura da
interface, a reduc¢do da difusdo de calor no sentido radial devido a redugdo da difusividade

térmica do caldo, prejudica.

Ressalta-se que este efeito ndo é observado no escoamento de substancias
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Figura 5.69 — Varia¢do da difusividade térmica do caldo, ao longo do escoamento, para
diversas concentragdes de entrada do caldo

Finalizando a andlise dos pardmetros de projeto, a figura 5.70 mostra a taxa de
evaporacdo para diferentes temperaturas de entrada do caldo, em fungido do comprimento do
tubo, caracterizando-se uma relagdo diretamente proporcional devido a elevagdo da

temperatura da interface, conforme ja analisado para a figura 5.63. Nota-se um efeito da

inversdo das curvas das taxas de evaporagéo, similar ao relatado para a espessura da pelicula.

Temperatura

do caldo na

entrada [°C]
40
44
46
52
56
60

-
L]

—_
o

I(=4{} u(.

Taxa de evaporacao ( kgfmi.h)

L 1

1.5 2 2.5 3 3.5
Comprimento do tubo (m)

Figura 5.70 — Variagdo da taxa de evaporagdo, ao longo do escoamento, para diversas
temperaturas de entrada do caldo
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6 Conclusoes

A discuss@o dos resultados demonstra que o modelo proposto é capaz de
determinar as propriedades dos fluidos bem como caracterizar e avaliar a influéncia dos
parametros de projeto, associados ao sistema em estudo e estabelecidos no inicio do

escoamento, nos mecanismos de transferéncia de calor e massa.

As conclusdes podem ser entendidas sob dois aspectos principais: as que se
referem as discussdes dos resultados na determinagdo das propriedades dos fluidos e na
caracterizacdo do escoamento do caldo de cana e do ar, e as que se referem a andlise da
influéncia dos parametros de projeto nos mecanismos de transporte de calor e massa

envolvidos no processo.

Sobre as propriedades dos fluidos e caracterizagdo dos seus respectivos

escoamentos, enumera-se:

A diminuig¢do da espessura da pelicula de caldo de cana é fungdo primordial
do aumento da sua velocidade, que exerce uma influéncia maior do que a

perda de massa devido a evaporagdo,

A influéncia da temperatura do caldo no processo é maior do que a da sua
concentragdo, neste caso devido a maior magnitude do gradiente de

temperatura em relagdo ao de concentragdo,

Como resultado da agdo do aumento da temperatura e concentragdo do
caldo, ocorre a destrui¢do do perfil parabdlico da velocidade do caldo,

definido na entrada do escoamento.

Ambas as expressdes matematicas utilizadas para o céalculo do coeficiente
de transferéncia de calor para paredes, recomendadas pela ASHRAE (1989)
e por Jayamaha et al. (1996), mostram boa aproximag¢do com a empregada

no modelo proposto, desenvolvida para a interface caldo-ar,

Nos mecanismos de transferéncia de calor envolvendo evaporagdo, a

parcela do calor latente prepondera sobre as demais sendo que, para as

condi¢des definidas no modelo, correspondeu a 93,85 % do total,
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6. A resisténcia a passagem de calor do caldo € menor do que a resisténcia a

passagem de calor do ar,

7. O estudo demonstrou que, do ponto de vista térmico, a evaporagdo € um

processo de resfriamento da pelicula de caldo,

8. A resisténcia a transferéncia de massa prepondera sobre a resisténcia a

passagem de calor,

Sobre a analise da influéncia dos pardmetros de projeto relaciona-se:

9. Dos nove parametros de projeto analisados, a temperatura da parede € a
vazdo massica do ar exercem uma maior influéncia na eficiéncia do

processo evaporativo,

10. Com o aumento do comprimento do tubo observa-se uma acentuada

diminui¢do da taxa de evaporagao,

11. O estudo identificou uma co-relagdo do didmetro e comprimento do tubo
em relagdo a eficiéncia do processo. Desta forma, para a obtengdo de
maiores taxas de evaporagdo, permanecendo os demais pardmetros fixos, a
influéncia da variagdo do didmetro e o comprimento do tubo deve ser

analisada em conjunto,

12. A difusdo da quantidade de movimento na pelicula de caldo influencia a
eficiéncia do processo e por isso a espessura da pelicula ndo pode ser

considerada extremamente fina, e seus efeitos desprezados,

13. O aumento da concentragdo do caldo aumenta a eficiéncia do processo,
pelo aumento da difusdo de calor no sentido radial e elevagdo da
temperatura da interface caldo-ar e do ar. Com isto, aumenta a insaturagdo

do ar e sua capacidade de absorgdo de agua.
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7 Projetos futuros

Da anélise das limitagdes realizadas tanto pelas consideragdes para a defini¢do

do modelo fisico como pelas condigdes de contorno necessarias para o equacionamento

matematico, permite-se sugerir:

Considerar o perfil radial de concentragdo do caldo, na pelicula,

Estudar o escoamento da pelicula de caldo para uma vazido massica de ar

em contra-corrente,

Aprimorar o modelo matematico através do estudo dos efeitos de empuxo

no escoamento do ar e de ondulagdes na interface caldo-ar,
Discretizar o escoamento turbulento do ar,

Estudar a influéncia da condutividade térmica axial que ocorre no

escoamento da pelicula de caldo,
Avangar o estudo para o mecanismo da ebuli¢do nucleada,

Obtencdo de dados experimentais.
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APENDICE A

DETERMINACAO DO PERFIL DE VELOCIDADE DO

CALDO
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Desconsiderada a parcela radial da velocidade do caldo, estabeleceu-se o perfil

de velocidade axial, v: , a partir da analise das for¢as atuantes em uma casca de fluido de um

elemento de controle de comprimento Az, imersa no fluxo, conforme representada na figura

A.l:

e

>,

casca de
fluido

e

Detalhe A: Perfis de velocidade e
tensdo de cisalhamento do caldo

Figura A.1: Escoamento do caldo em pelicula descendente, na presenga do ar.

Nestas condi¢des e desconsiderando os efeitos das extremidades (entrada e
saida do fluido no tubo), para um fluxo laminar e fluido newtoniano, a anélise das forcas e da

quantidade de movimento na casca de fluido ¢ dada por:

1. Forga na face longitudinal interna da casca: (2z.r.Az).z,

r

2. Forga na face longitudinal externa da casca: (2z.r.Az).r
rz|lr+Ar

3. Quantidade de Movimento na face radial da casca em z=0: (2z.rAr)y .p.v .

sabendo que Q.M. = m.(v/t)
onde: m=QrarArAz).p, v=v e Az/t= v

AL
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Quantidade de Movimento na face radial da casca em z=Az: (2z.r.Ar)v .p.v
z z|z=Az

For¢a da gravidade da casca: 2rrArAz).p g
Forga de pressdo atuando na superficie radial da casca em z=0: Qmr.Ar).p
0

Forga de pressdo atuando na superficie radial da casca em z=Az: (2mr.Ar).p
Az

Para o estado estacionario a somatoria das for¢as e da quantidade de

movimento acima resulta zero. Assim, conforme o sentido dos eixos anotados na figura A.1:

2rrAz)r | -(2nrAz)r o QmAr)y .p .v —Q2mAr)y .p .v
rz|\r rz|\r+ z z z 0 z z z

2=

+(2rrArAz).p g
Az m

zZ=

+ (2Jr,r.Ar).pﬂ —(2::!.Ar).pm =0

Dividindo por 2z.Az.Ar e aplicando o limite quando Ar tende a zero, fica:

-rr

T r 5 F
. Zlr+Ar Zir i T 2 = : < T “up
lim,, Ap Az( PiVay ~Piy Vi, )trPng +Az(p“ pn:)

Observa-se que a expressdo a esquerda da igualdade consiste na defini¢do da
primeira derivada. Agrupando os efeitos combinados da pressdo estatica e forga gravitacional

em P = p -p,.gAz e simplificando os termos p, .v, ° =P ¥ ?, pode-se reescrever a
Az Az 0" %o ! Iy

esta mesma equagdo na forma:

AP.r

d r
Z(re) =P, -P) =

Integrando, resulta:

cm 1 2 3 4 5 6 7 unesp B L 12 313 34 1.5 26 Al



i
-
Das condi¢des de contorno, a tensdo de cisalhamento € nula para r=R- 6,

G _AP.(R—5)
R-6 2Az

_AP.(R-05)’
2Az

C =

Substituindo o valor de C; na equagdo A.1, e fazendo % =p,.g fica:

. {r_(R—ﬁf]‘[p‘..g}
& r 2

Sabe-se que, da lei de Newton da viscosidade:

dv, = —[r— (R_J)z} .[’0" 'g}.dr
r 2u, .

Embora a viscosidade do caldo varie com o brix e a temperatura, sendo,

portanto fungdo do raio r e da distdncia z, é uma grandeza conhecida em cada ponto do
escoamento, determinada a partir das equagdes das propriedades fisicas do caldo, anexas.

Integrando fica:

r2 p'g hl
——(R-&)’Inr| .| =2+ C
(k-0 } {2%] 2
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Das condi¢des de contorno tém-se que: v_ = 0 para r =R, logo:

2
¢, = | Br-8)2. mr|.| 28
. 2 2u,

Substituindo o valor de C, na equagio A.2, resulta:

e B rm e N2 o s p..8

Logo o perfil de velocidade sera:

5= {Rz;z +(R—5)2.]n(rfR):r .[M]

2u,
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APENDICE B

DETERMINACAO DA ESPESSURA DA PELiCULA DO

CALDO

:cm g 2 3 4 5 6 7 unespm L 12 313 34 1.5 26 Al



122

Um dos maiores obstaculos encontrados no desenvolvimento deste estudo, que

levou semanas para ser superado, consistiu na estabilizagdo do modelo matematico.

Exemplificando, as figuras B.1 e B.2 mostram o comportamento original da umidade relativa

do ar e dos perfis de velocidade do caldo, ao longo do escoamento.

Umidade relativa do ar (% / 100))

100 150 200
Comprimento do tubo (cm)

Figura B.1 — Instabilidade da variagdo da umidade relativa do ar, ao longo do escoamento

Velocidade do caldo (m/s)

Comprimento do tubo (cm)

Figura B.2 — Instabilidade dos perfis de velocidade do caldo, ao longo do escoamento

cm 1 2 3 4 5 6 7 unesp B L 12 313 34 1.5 26 Al
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A principal dificuldade foi a identificagdo do motivo de tal comportamento ja
que, na metodologia de calculo utilizada no modelo, as variaveis sdo interdependentes e
calculadas iterativamente, inumeras vezes, em cada passo. Dentre as solugdes testadas
relaciona-se: testes de afinamento da malha computacional, revisdo do equacionamento
matematico, revisdo da programagio em computador (comandos, fluxo do programa), revisio

das formulas para determinagdo das propriedades fisicas dos fluidos, etc. As figuras B.3 ¢ B.4

mostram os resultados de dois infrutiferos testes de afinamento da malha computacional.

Velocidade do caldo (m/s)

8 10 12 14 16
Comprimento do tubo (cm)

Figura B.3 — Instabilidade dos perfis de velocidade do caldo, ao longo do escoamento, pra
malha computacional de Npr=30 € Npa= L1/120

Velocidade do caldo (m/s)

Comprimento do tubo (cm)

Figura B.4 — Instabilidade dos perfis de velocidade do caldo, ao longo do escoamento, pra
malha computacional de Npr=100 e Npa= L1/500
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Dentre os testes, variou-se a metodologia para determinagdo da espessura da
pelicula de caldo, que inicialmente foi feita pela aplicagdo da lei da conservagdo da massa, ou

seja, para o dominio fisico regular:

Observa-se que a espessura da pelicula do caldo ficou expressa em fun¢do da
velocidade média sendo que, conforme equagdo 4.19, o perfil de velocidade do caldo também

¢ fungdo da espessura da pelicula. Para o célculo da velocidade média do caldo empregou-se:

B.1 Cilculo da velocidade média do caldo pelo método numérico
Implementou-se, para cada ponto discretizado, a somatéria do produto da
velocidade pela area do escoamento do caldo que o ponto representa, dividido pela somatéria

da area total, conforme mostrado na figura B.5.

Figura B.5 — Representagdo grafica da forma de calculo da velocidade média do caldo
realizado pelo método numérico

AV
AVAYAY

1 2 3 4 5 6 7 unespm L 12 313 34 1.5 26 Al



A velocidade média do caldo foi obtida pela expressdo:

R
[vrdrdf
®

2
, _Ivda 1,

"oddA [ rdrade
0 -

R-&

A darea de escoamento do caldo para o elemento j, interna a pelicula, é:

A, =2xr, Ar
A area total da pelicula de caldo de espessura &:

J'dA= I Irdrd@ = Z 27”"me Ar =21 Ar .

r R NPR-1 NPR-1
v, )
0 R-5 J=1 J=1 )

A integral da velocidade pela érea:

2r R R NPR-1 NPR-1
[vdA= | [vrdrd@ =2x [vrdr=27n. % v, r, Ar=2nAr ¥
2 il

0 R-§ R-& J J=1

B.2 Cilculo da velocidade média do caldo pelo método analitico.
A velocidade média do caldo pode ser obtida pela expresséo:

2r R

R
fvdd _ ﬂkf;’:’d"dg . 2w R{ﬁv:rdr

fdd | ,arde 27 | rdr

0 R-& R-&
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Para o dominio transformado, como r=R+d(n-1) e dr=456.dn, resulta:

 v! [RS+6(n-1))dn

n
v m,

) i (RS +6 (7 -1)] dn

B.3 Calculo da velocidade média do caldo pela média dos tltimos n passos.

Apds exaustivos testes sem que a instabilidade do modelo tenha sido
solucionada por estas formas de célculo, testou-se uma solugdo paliativa que consistiu em
considerar a velocidade média, no passo, como a média de n passos anteriores, para n>3, com
o qué o modelo estabilizou-se. Verificou-se ainda que os resultados ndo variavam
substancialmente com o aumento do nimero n de passos. Identificou-se, assim, a causa da
instabilidade do modelo e procurou-se, na literatura, outras formas de calculo para a espessura

da pelicula de filme, tendo sido empregada a referenciada por He et al. (1998).

Embora nfo tenham sido feitas considera¢des posteriores, os resultados destes

dois modos, entretanto, ndo foram muito diferentes entre si.
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APENDICE C

MODELAMENTO MATEMATICO DO ESCOAMENTO

DO CALDO
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C.1 Equacio da energia para os pontos internos a pelicula do caldo

A equagdo da energia utilizada para os pontos internos a pelicula, para o
sistema de coordenadas cilindricas, mostrada abaixo, foi obtida conforme Bird et al. (1960).

Observa-se que o caldo foi considerado um fluido newtoniano e incompressivel.

C.1.1 Equacio da energia para os pontos internos a pelicula do caldo e dominio fisico
regular

or | JoT /ve T/ T aT 1 DT 9_1
£, | —+y.—A4A——H+v =k. +
e {(’.‘f P& (".3/4 r %’Z ] r E’r (’: (’92 oz’ '{

sendo @ a parcela da correspondente a dissipagdo de energia devido a

viscosidade, considerada nula pelas hipoteses simplificadoras:

v, oo\ v, 1ov.\ (ov. av,T 1,
—Z+v, || +| = | =—"+— + + +|——=+r—
r\ 06 oz gz r of or Oz

20

O termo k.aa?; , atribuido ao fluxo de calor por condugdo na dire¢do do eixo
Z

z, também foi considerada desprezivel nas hipoteses simplificadoras

Apos o cancelamento dos termos, resulta:

Dividindo-se esta equagdo por p.c, , tem-se:

¢é a difusividade térmica do caldo.
Py,

aYAYAF
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Observa-se que, do lado esquerdo da equagdo C.1 estd considerada a

transferéncia de calor por convecgdo, enquanto que o lado direito contempla a parcela da

transferéncia de calor por condugéo.

C.1.2 Equacio da energia para os pontos internos a pelicula do caldo e dominio
transformado

Da transformacdo do dominio fisico para o matematico ficou estabelecido que:

r=86(n-1)+R (C.2)

A derivada parcial de n em fungdo de d sera:

o
+— —
o

Observa-se que a variavel r ainda aparece na primeira derivada de 7.

Substituindo »=45(-1)+ R nesta equagdo tem-se:

an _1-n

a6 &
Ja a derivada parcial de n em fungdo der é:

= a9 _

= (C.4)

L]
s

Assim € possivel transformar as equages matematicas determinadas para um

dominio fisico, em fun¢éo de r, para o dominio matemético, em fung¢io de 1.

Expandindo-se a derivada do produto da equagdo C.1:

0 oT" 0 oT" oT" or
—(r )=r.—(—)+ —
or or or  or or or
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o  or" oorT T
—(r )=r.—+
or or or or

Substituindo a equag¢do C.5 em C.1, tem-se:

L oT’" o*T" 1 oT”"
v = + —.

0z or’ r or
Das Transformadas de Landau tem-se:

or” _or”  or" oy 98
0z 0z 0m 85 oz

or"” _or" on
or  on or

’T" _ 3'T" [anf Lo &y

o on* or on or?

-0
or”

Substituindo as equagdes C.3, C.4 e C.10 em C.7, C.8 ¢ C.9, tem-se:

T _or" oT" 1-n 88

oz o9z dn S5 oz

or” _or" 1
o on &

fo)

o’T" _ 9°T" (ir

o on*’
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Substituindo as equagdes C.2, C.11, C.12 e C.13 na equagdo C.6, e

convertendo a componente da velocidade para o novo dominio, resulta:

+ 2
on 8 (n-1)+6.R

oz dn & &z on® \ &

n noq_ 20 2 n
vq[ar LT n@}at{ar (L] ar ! .14

Re-arranjando os termos, tém-se:

- + .
> s*|an* R on

+n-1
5?}'

W7 6T"+6T" 1-n 00 |_a. a*r” 1
oz on 5 oz

C.1.3 Discretizacio da equacgdo da energia para os pontos internos a pelicula do caldo

Na dire¢do radial empregou-se a diferenga centrada para os pontos internos a

pelicula, por meio das relagdes:

oT s T(i._HI} B T{:.}—IJ e aZT . T("-J'”) - ZT(L;') & T;ff.f—ll

_— C.16
on 2An on’ An? (C.16)

Na diregdo axial, pela aplicagdo do método de marcha (explicito), usou-se a

diferenca atrasada, onde:

or _ Ty ~ Ty 98 _ 04~

Oz Az oz Az

Aplicando as equagdes C.16 € C.17 em C.15 resulta:

Tupy = Tuapy Ty —Toyoy 1-1y 64y =90

Az 2An 6, Az

(i=1)

T,

G g+l)

/5

(i.j=1)

o, | T~ 2%,

Sl o J=1
(1,4+1) (i,) (1,4-1) +

8..° An?
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[solando o valor da temperatura, conhecido no passo anterior T, tem-se:

(i-1,7)°

[1 = '?m]'[5m - 5{:41] Vi)

(i g+l) — - £ i=1,5)
¢ ' 2Ano, Az

_ a(r,;} ?}I._,H*]} _2'T(L;} ik T:.’r,;—l) g
- 2 ° 2
5{-) AI}‘

/i

(i, j+1) —

y

(i,j-1)

Re-arranjando os termos torna-se:

z(i,r)
. T{f—l.jl
Az

Vv
LU I
Az

(o) TG ey T

T [‘ = '?m]-[gm - 5(1—!)] _¥
R 2 And,,

T, =214 + T o)+ Ty =T yny)-

(r,0+1) (.1

Denominando:

C]“‘

(1 - q(”)-(é‘m - 6{;—”)
2.An.8,,

a{f.;)
i(f Aniz
()"

An

R
2 +n,,—1
{(5“) ) :|

Obs: Das equagdes acima, &, ndo € conhecido e deve ser estimado.
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Substituindo as equagdes C.21, C.22, C.23 e C.24 em C.20, tem-se:

Cl 3 [’]E:,;) + (?E;,_ﬁl} T ?E:,__:—}})'('E] _CI?EJ—IJ] = CJ'{(TE:JH] & 2‘TE|'J) +?Ef.j—|))+ {?i;'.jﬂ) - Iii_jwl})'c»i] (C.ZS)

Ou:

Gl * T jon =Ty o] _Cs-[(ru.ﬁn =20 * Ty * T gy ~ TEU-I)}-C‘J =Gl (C26)

Re-arranjando os termos resulta:

[Cs-(cq _I)_C|021T( +[C|+2C3 ]T(

if)

ij-1) + [Clcz - C3 (l * C4 )]'T(x,;'n} = [Cl ]‘T:'—I,;} (C-27)

C.2 Equacgio da energia para interface caldo-ar

C.2.1 Equagio da energia para interface caldo-ar e dominio fisico regular

Do balango de energia na interface tem-se que o calor dissipado do caldo, por
conducdo, ¢ igual ao calor absorvido pela 4gua para evaporag@o do caldo para o ar. Assim o

modelamento matematico da interface, para o dominio fisico regular, se resume a:

A area da interface é:

S, =27 (R-38)Az

C.2.2 Equagio da energia para interface caldo-ar e dominio transformado

Substituindo as equagdes C.12 e C.29 na equagdo C.28 resulta:

n
27k (R-6)Az o _ my, b, .S
on
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C.2.3 Discretizagiio da equacido da energia para a interface caldo-ar

Para a interface, na diregéo radial, usou-se a diferenga atrasada, sendo:

Qf_ T(!.;'*-l) B T(f.f)

on An

Substituindo C.31 em C.30 resulta

~k. (R-08)Az T,y T, , |=[h. (R-8)Az AT, + 1y, ,, |.(5,A9)  (C32)

i j+l) -
C.3 Equacio do perfil de velocidade do caldo

C.3.1 Equagio do perfil de velocidade do caldo para o dominio fisico regular

O desenvolvimento desta equagdo foi demonstrado no Apéndice 1, resultando:

2 2
v :[R - +(R—5)2.]n(rfR)} .[ﬂ] (A.3)
2 2u.

C.3.2 Equagio do perfil de velocidade do caldo para o dominio transformado

Aplicando a equagdo C.2 na equagdo A.3 resulta:

p ={ R -[5(n-1)+RF T —5)2.|n[‘5(”'”+’?}} _ |:p“,g:]
‘ 2 R 2u,

C.3.3 Discretizacao da equacio do perfil de velocidade

2 R

v’: :{R2 —[5{:'1 ¢y =D+ R]2 +(R_5{”)2_1{5('])(”{'” —l)+RJ} - |ip€ ,gJ

2u,
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