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Resumo. Neste trabalho é investigado o comportamento do escoamento laminar de solucdes
de gomas Xantana e Guar na regido de entrada de tubos circulares com transferéncia de
calor. Foi reproduzida experimentalmente a condicdo de temperatura constante na parede
dos tubos, em temperaturas de aquecimento e resfriamento do fluido. As solugcdes em
diferentes concentracbes exibiram comportamento Pseudoplastico. Os resultados
experimentais estdo de acordo comos intervalos do adimensional inverso de Graetzz 2x10°
% < Gz'< 10%; Prandit: 300 < Pr < 1000; Reynolds: 30 < Re < 400; e para tubos
caracterizados pela razdo geométrica entre o comprimento (L) e o didametro (D) no intervalo
30,9 < L/D < 135,8. Os resultados sdo apresentados graficamente na forma de correlactes
entre os adimensionais de Graetz, Nusselt, L/D, Stanton e o coeficiente de atrito, ¢, com o
objetivo pratico de calcular os coeficientes de transferéncia de calor e perda de carga do
escoamento ndo isotérmico. A tendéncia dos resultados apresenta-se compativel com a
literatura.
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1. INTRODUCAO

O escoamento de entrada em tubos, com transferencia de calor, € muito estudado pois
esta associado a muitas aplicagcOes em diversas areas da engenharia. Para a otimizagéo de
processos industriais que envolvem o escoamento de fluidos aimenticios € necessaria a
determinacéo de correlacOes para os coeficientes de troca de calor e de perda de carga do
escoamento, especialmente no caso de configuragbes em tubos curtos onde tém-se
desenvolvimento simultaneo dos perfis de velocidade e temperatura. Informactes desta
natureza tém grande importancia pois particularmente caracterizam diversos materiais
processados na industria, e Gteis no projeto de equipamentos. Na industria de alimentos,
materiais como goma Xantana e goma Guar sdo utilizados com freqiéncia como agentes de
textura em sorvetes e requeij&o.



Os escoamentos de entrada foram extensivamente estudado durante varias décadas, e
ainda encontra-se varios trabalhos na literatura pela natureza abrangente deste tema. As
investigacdes classicas que procuram caracterizar os perfis de velocidade e temperatura
numericamente tem sido menos exploradas. Trabalhos mais atuais sobre o tema procuram
informagdes especificas sobre materiais especiais e seus efeitos associados a geometria de
entrada. Podemos citar por exemplo o trabalho de Soares et al. (2000) que investigaram os
efeitos da transferéncia de calor naregido de entrada laminar de materiais viscoel asticos. As
condi¢des de contorno de temperatura ou fluxo de calor constante foram anaisadas. Os
valores de Nusselt apresentaram-se maiores para o caso de fluxo de calor constante na parede,
sofrendo variagOes significativas com mudancas das propriedades fisicas do fluido com a
temperatura.

Ivory (2000) apresenta uma solugdo analitica aproximada da equacéo da energia térmica
na entrada de placas paralelas aquecidas; situagdo particularmente importante na técnica de
separacdo por eletroforese. O autor destaca mudangas criticas no comprimento de entrada
devido avariagéo dos nimeros adimensionais de Biot e Peclet.

Barletta & Pulvirenti (2000) apresentam uma solucdo analitica para 0 escoamento de
entrada com conveccao forcada. Sao apresentados resultados de condicdes de fluxo de calor
constante em geometrias retangulares (tubos e placas paraéelas). Foram observados em
especia os efeitos devido a dissipacdo viscosa atraves de correlacdes entre os adimensionais
Brinkman e Nusselt.

Howell & Lee (2000) investigaram o escoamento de entrada turbulento com transferéncia
de calor para agua proxima ao ponto critico termodinamico. Os efeitos de temperatura de
parede sdo rel acionados com os coeficientes de troca térmica e fator de atrito para tubos com
L/D<10, onde "L" € o comprimento do tubo e "D" o didmetro do tubo. Os coeficientes de
transferéncia de calor e o fator de atrito alcancaram 0s menores valores nas maiores
temperaturas da parede. Varios modelos para 0 numero de Prandlt turbulento foram
utilizados, levando-se em consideracdo os efeitos da forca de gravidade. Os efeitos de
transferéncia de calor apresentaram-se despreziveis no coeficiente de atrito.

Outros trabalhos mais fundamentais foram desenvolvidos na Ultima década, como os de
investigagdo numérica de Vradis et al. (1993), onde os autores utilizam da técnica de
diferencas finitas para modelar fluidos ndo-Newtonianos do tipo Bingham; e Shome &
Jensen (1993) através da técnica de volumes finitos para fluidos Newtonianos. Ambos,
investigaram 0 escoamento com desenvolvimento simultaneo dos perfis de velocidade e
temperatura em tubos circulares, onde sdo apresentadas correlagdes do nimero de Nusselt
em funcdo da coordenada axial do tubo.

A técnica analitica da transformada integral generalizada foi utilizada por Silva et al.
(1992) na solucéo aproximada do escoamento de fluidos Newtonianos com desenvolvimento
simultéaneo dos perfis de velocidade e temperatura na regido de entrada de placas planas
paralelas. Outros trabal hos experimentais sdo importantes, como os de Tam & Ghajar (1994)
gue estudaram a influéncia da geometria de entrada para fluidos Newtonianos; e Nouar et al.
(1995) para fluidos ndo-Newtonianos do tipo Herschel-Bulkley.

Por outro lado ndo encontra-se na literatura resultados especificos do escoamento de
entrada de fluidos aimenticios como os deste trabalho. Os resultados experimentais
acrescentam informacOes a respeito de solugbes aguosas de goma Xantana e goma Guar,
sendo correlacionados os coeficientes adimensionais mais importantes do escomento de
entrada: Nusselt, Reynolds, Graetz e Stanton. Em particular o adimensional de Stanton sofreu
uma modificagdo importante, que resultou no melhor agrupamento e diferenciacdo dos
resultados devido as condic¢des de resfriamento e agqueci mento.



2. MATERIAISE METODOS

NaFig. 1 é apresentado o sistema experimental, onde séo contidos quatro tubos de cobre,
todos com 448 mm de comprimento (L) e com didmetro interno (D) de respectivamente
14,80 mm (L/D=30,9), 6,25 mm (L/D=71,7), 4,85 mm (L/D=92,4) e 3,30 mm (L/D=135,8).
Os tubos foram colocados horizontalmente num banho térmico (tanque 3, Fig.l), cuja
temperatura foi mantida constante nos valores de 0 °C, 50 °C e 70 °C, nos quais foram
realizados os experimentos em diferentes vazoes.

O tanque 2 (Fig. 1), de aproximadamente 15 litros, foi mantido totalmente cheio de
fluido, garantindo o0 escoamento em geometria de entrada nos tubos de cobre. Este tanque
fechado, € conectado por mangueirasaum sistemade dutos simples (1, Fig.1), que controla
a atura do nivel de fluido em relacdo aos tubos. Desta forma, a vazdo, e a diferenca de
pressdo do escoamento sdo mantidas constantes. A atura do controlador de nivel foi variada
em cinco posi¢coes diferentes, provocando diferentes valores de vazdo em cada tubo. O
circuito de escoamento é completado com o tanque 4 (Fig. 1) onde o fluido é armazenado
apos percorrer os tubos. Por causa da passagem do fluido em tubos agquecidos ou resfriados,
sua temperatura € alterada. Para manutencdo da temperatura de entrada do fluido, tem-se
no tanque 4 uma serpentina por onde mantém-se a circulacéo de &gua paratrocade calor.

A bomba centrifuga (B) mantém o tanque (2, Fig. 1) cheio para alimentacdo do
escoamento nos tubos. A vazéo em cada experimento foi medida a partir da coleta e pesagem
do fluido na saida dos tubos. A temperatura do fluido e da superficie dos tubos foram
medidas por meio de termbémetros, com o0 acompanhamento através de termopares de cobre-
constantan. Foram medidas as temperaturas do fluido na entrada da secéo de transferéncia de
calor ( Ty) e nasaida do banho térmico ( Te). A temperatura da parede do tubo foi medida
com um termémetro imerso no banho térmico e com termopares soldados na superficie
externa, ao longo do tubo. A temperatura na superficie interna do tubo foi considerada a
mesma que a da superficie externa. Através da leitura de temperatura proveniente dos
termopares foi mantida a estabilidade do banho térmico. Foram considerados os valores
meédios da temperatura nos calculos dos coeficientes de transferéncia de calor. Dentro do
tanque metdico foi mantida uma grade de ago inoxidavel de malha fina, para minimizar as
correntes de turbuléncia geradas pela entrada do fluido no tanque 2 (Fig. 1).
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Figural - Figurada montagem experimental. (1) - controlador de nivel do fluido; (2) -
tanque gerador do escoamento de entrada; (3) - banho térmico; (4) - tanque de
armazenamento do fluido.



Os experimentos foram realizados com solugdes aguosas de gomas Xantana e Guar em
diferentes concentragdes, 600 ppm e 1000 ppm para goma Xantana, e 2500 ppm para goma
Guar. Os fluidos utilizados foram caracterizados quanto as suas propriedades fisicas.

O comportamento reoldgico dos fluidos foi estudado em redmetro de cilindros
concéntricos, o Rheotest 2 da marca alema MLW, dotado de um banho termostético para
controlar a temperatura da amostra de fluido. A Fig. 2 apresenta, respectivamente os graficos
da tens3o de cisalhamento (N/m?) em funcéo da taxa de deformacao (1/s) para as solucdes de
gomas Xantana (600 ppm e 1000 ppm) e Guar (2500 ppm). A forma ndo linear das curvas
indica o comportamento ndo-Newtoniano (pseudoplastico) dos fluidos. As temperaturas dos
fluidos em escoamento estiveram aproximadamente, entre 20 °C e 40 °C, sendo inclusas no
intervalo da experimentacao.
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Figura 2 - Gréfico datensdo de cisalhamento em funcéo dataxa de deformagdo. (a) goma
Xantana, 600 ppm; (b) goma Xantana, 1000 ppm; (c) goma Guar, 2500 ppm.

Os resultados experimentais foram analisados para 0 modelo de Lei de Poténcia, por se
adequar a fluidos com comportamento pseudoplastico. Dessa forma, calcularam-se 0s
parametros “n” e “K” do modelo a partir das correlacdes lineares em escala logaritmica. Néo
houve variagdo significativa do indice de comportamento “n” em funcéo da temperatura, e foi
adotado um valor médio para as trés solugdes, n=0,6 . Por outro lado o indice de consisténcia

do fluido diminui com a temperatura. Esta relacdo de dependéncia foi bem descrita pela
formaexponencial: K =ae'™" . Paraas trés solu¢des de gomas utilizadas, temos:



goma Xantana, 600 ppm: K(T) = 1,55xe™%81 - 1000 ppm: K(T) = 0,75xe 0%6D

goma Guar, 2500 ppm: K(T) =1,38xe 8D nara"T" em graus Celcius.

A massa especifica foi medida através de picnémetros de 25 ml para cinco temperaturas
no intervalo de 10 °C a 50 °C. O efeito da temperatura na massa especifica foi relacionado
pelafuncdo linear:

goma X antana, 600 ppm: p(T) = 1036,35-1,20xT ; 1000 ppm: p(T)=1015,85- 0,31xT;

goma Guar, 2500 ppm: p(T) =1018,78 - 0,37xT ; para"T" em graus Celcius.

Para adifusividade térmica (a) das solugbes foi considerado os valores daliteratura:

goma Xantana, 600 e 1000 ppm: o = 1,32x10" m?s(Telis & Gasparetto, 1991);

gomaGuar, 2500 ppm: a = 1,35x10" m?s (Glicksman, 1980).

A equacdo utilizada no calculo de Nusselt é obtida a partir da andlise da lei de
conservacdo da energia térmica (Incropera & Dewitt, 1981). Para o escoamento de fluidos
incompressiveis confinados em tubos, o calor transferido ao fluido por convecgédo € dado por:

qconV:HAgA'ﬂn , onde h , € 0 coeficiente medio de transferéncia de calor trocada pela parede
do tubo; As é a area superficial do tubo e AT,, é a média logaritmica da diferenca de
temperatura entre a parede e o fluido na entrada e saida do tubo. O coeficiente de

transferéncia de calor (H) € analisado a partir do adimensional de Nusselt, definido para o

) - hD .
tubo circular como NUZT : ou aindanaforma:

g o QAT,
LA AT,

difusividade térmica. Os outros adimensionais correlacionados sdo determinados pelas

equacOes generalizadas para fluidos ndo-newtonianos, utilizadas na literatura (Scirocco et al.,
(2-n)

1985); Re=pUn D" /K, Pr={(Un/D)"®/pa]K e Gz=PrRe(D/L).

, onde “Q” é a vazdo volumétrica do escoamento, e “a” é a

3. RESULTADOSE DISCUSSAO

Neste trabalho definiu-se o coeficiente de atrito ou de perda de carga, @ como:
@=AP/[(L/2)pUZ(L/D)], que representa a razdo entre a queda de pressio e a pressio
dindmica, onde AP=pgh, é a diferenca de pressdo referente ao comprimento do tubo mais

as perdas localizadas; (L/D) o comprimento adimensional do tubo, e (1/2)pU? a pressio

dindmica do escoamento. Na Fig. 3 sdo apresentados os resultados experimentais de ¢ em
funcdo de Re, para o escoamento em condigdo de aquecimento do fluido, com a temperatura
do banho térmico a 50 °C e 70 °C. Foram investigados os escoamentos de trés solugGes de
gomas, Xantana (600 ppm e 1000 ppm) e Guar (2500 ppm) em tubos de diferentes L/D.



L/D=30,9
L/D=71,7

X > O nm

(p 0,14 L/D=92,4 __
] L/D=1358 ]
o ° o .
W ]
o ° |
%
* * F 3
001 —— .
100
Re

Figura 3 - Gréfico do coeficiente de perda de carga (¢) em funcdo de Reynolds paratubos de
diferentes L/D e temperatura de parede a50 °C e 70 °C.

Observa-se na Fig. 3 que os valores experimentais de ¢ devidos ao escoamentos nos
tubos de L/D=30,9; 71,7; 92,4 e 135,8, s&o maiores quanto menor o valor de L/D. Para o tubo
de L/D=30,9 os efeitos de transferéncia de calor e quantidade de movimento sdo
predominantes por causa do desenvolvimento simultaneo dos perfis de velocidade e
temperatura, sendo classificado na literatura como tubo curto. A Fig. 3 também apresenta
curvas de gjustes em escala logaritimica, referentes aos escoamentos em tubos de diferentes
L/D. As equacbes de correlagcbes que correspondem as curvas continuas no grafico séo
apresentadas abaixo, e entre parénteses o valor correspondente ao intervalo de confianga:

L/D=30,9 - ¢= 4,10x(Re)** (0,01 %); L/D=717- ¢=0,19(Re)**" (0,17 %);
L/D=92,4- ¢=0,14x(Re)*® (0,01%) e L/D=1358- = 0,04«(Re)**® (11,7 %).

Na Fig. 4 sdo apresentados os resultados do nimero de Nusselt (Nu) em fungdo de Graetz
(Gz), para todos os resultados experimentas obtidos em condicdes de aguecimento e
resfriamento. Na Fig. 4.a os valores sdo apresentados em escala logaritmica, e foram
diferenciados em funcdo de L/D, onde observa-se o agrupamento dos resultados em diferentes
intervalos de Nusselt e Graetz. Os maiores valores de Nusselt sGo observados para L/D=30,9,
onde predomina-se os efeitos de transferéncia de calor, devido a0 desenvolvimento
simulténeo de temperatura e vel ocidade.

Na Fig. 4.b tém-se todos os resultados experimentais de Nu em funcdo de Gz
apresentados em escala linear dos experimentos com aguecimento e resfriamento. Os valores
dentro do quadro tracejado correspondem aos do tubo L/D=30,9; foram destacados porque
apresentam comportamento diferente dos provenientes dos outros tubo. As retas continuas sao
gjustes lineares aos demais resultados, e indicam uma tendéncia de comportamento valida
paratubos de L/D maior que 30,9.
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Figura 4 - Gréfico de Nusselt em funcdo de Graetz. (a) paratubos de diferentes L/D; (b) todos
0s resultados de aquecimento e resfriamento.

NaFig. 5 sdo apresentados todos os resultados experimentais de Nu em func&o do inverso
de Graetz (Gz') dos experimentos com aguecimento e resfriamento. As curvas tracejadas
correspondem a0 gjuste aos resultados experimentais. A curva continua representa a
correlacdo de Shome & Jensen (1993), a qual possui tendéncia satisfatéria aos resultados dos
experimentos em condicBes de aguecimento, principamente para Gz'>0,001. Para o
escoamento com resfriamento os valores de Nu chegam a ser 100 % inferiores aos do
escoamento com agueci mento.
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Figura5 - Gréfico de Nusselt em fungdo do inverso de Graetz para as situagdes de
aguecimento e resfriamento.

A reta presente no grafico para o valor 3,89, representa o valor de Nusselt médio na
regido de escoamento desenvolvido, conforme citado na literatura (Bird et al., 1987). O vaor
é vaido para o escoamento com condicéo de temperatura constante na superficie. Observa-se
gue as curvas de gjuste aos resultados experimentais deste trabalho apresentam uma tendéncia
satisfatoria ao valor da literatura. As curvas de gjustes sdo representadas pelas seguintes
equacdes: aquecimento: Nu = 0,54x(Gz ™) 2 e; resfriamento: Nu = 0,46x(Gz ™) %%,

A aparente dispersdo dos valores experimentais na Fig. 4 e na Fig. 5, € devida a
apresentacdo conter resultados de experimentos produzidos em tubos diferentes e condicgtes



de escoamento diferentes.

Na Fig. 6 s80 apresentados os resultados experimentais do fator de Colburn, StxPr'®® em
funcdo do inverso de Graetz, Gz para 0s escoamentos com aguecimento e resfriamento do
fluido. Os valores na Fig. 6.a sdo diferenciados para cada valor de L/D investigado, onde
observa-se 0 agrupamento dos resultados em diferentes intervalos de Nusselt e Graetz. Na
Fig. 6.b os resultados sdo diferenciados para 0s escoamentos com a aguecimento e
resfriamento, e ndo observa-se distingéo entre essas diferentes condicdes de transferéncia de
calor.
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Figura 6 - Gréfico do coeficiente de Corlbun em funcéo do inverso de Graetz. (a) paratubos
de diferentes L/D; (b) para as condi¢des de agquecimento e resfriamento.

A Fig. 7 apresenta os resultados experimentais do nimero de Stanton modificado,
&, = Nu/(RePr)”® em funcio de Gz para os tubos em condigdes de aguecimento e

resfriamento. S&0 investigados como para outros coeficientes, 0s escoamentos das solucdes
de gomas Xantana (1000 ppm e 600 ppm) e Guar (2500 ppm). Observa-se na figura as curvas
de guste aos resultados experimentais; os valores de S, sG0 superiores nos casos dos
escoamentos com aquecimento. As equacdes de correlacdo, com intervalo de confianga igual
a 0,01 %, séo:

aguecimento: Sty=2,89x10x(Gz ) % resfriamento: St,=3,48x10°x(Gz*)*%".

A apresentacdo de resultados para o adimensional de Stanton modificado (Sty), foi
conveniente neste trabalho principalmente por causa do melhor agrupamento dos valores
experimentais, evidenciando a separacdo entre as condigdes de aguecimento e resfriamento.
Embora a fator de Colburn sgja um coeficiente comum para descricdo deste tipo de
escoamento, a comparagdo entre aFig. 6.b eaFig. 7, indica a Ultima com amelhor forma para
apresentacdo dos resultados.
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Figura 7 - Gréfico do coeficiente de Stanton modificado em func&o do inverso de Graetz para
todos os resultados de aquecimento e resfriamento.

4. CONCLUSOES

A partir dainvestigacdo experimental pode-se concluir que:

- 0s resultados experimentais para o coeficientes de atrito e o adimensional de Nusselt
indicam um comportamento diferenciado para o tubo de L/D=30,9, onde prevalecem os
efeitos de desenvolvimento simulténeo de temperatura e velocidade;

- 0 comportamento assintético dos resultados experimentais de Nusselt est4 de acordo com
o vaor daliteratura;

- as correlagbes provenientes dos resultados experimentais sdo vdlidas para soluces de
baixa concentracéo de gomas Xantana e Guar nos intervalos do inverso de Graetz: 2x10™
< Gz'< 10%; Prandlt: 300 < Pr < 1000 e Reynolds:, 30 < Re < 400;

- 0 adimensional modificado de Stanton, foi adequado para representacéo dos resultados,
diferenciando as condi¢les de escoamento com agquecimento e resfriamento.
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CONVECTIVE LAMINAR FLOW OF FOOD ADITIVIESSOLUTIONSIN
CIRCULAR ENTRANCE REGION

Abstract. This is an investigation of non isothermal and non-Newtonian laminar flow in the
entrance region of short tubes. The flow is steady, incompressible and tube wall has constant
temperature with heating and cooling. Experimental work was conducted using water
solutions of Xanthan and Guar gums which exhibited pseudoplastic behavior. Experiments
liein theranges: 2x10%* < Gz* < 10%, 300 < Pr < 1000, 30 < Re< 400 and 30,9 < L/D <
135,8. Results were reported as non-dimensional correlations allows practical calculations of
Nusselt, Graetz, L/D, Santon and the friction coefficients. The tendency of the results are
compatible with the literature.

Keywords: Entrance region; Convective flow; Guar gum; Xanthan gum.



