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RESUMO

Sistemas de trocas térmicas sdo de grande importancia na industria de
alimentos. O objetivo principal deste trabalho é fazer uma revisdo de correlagdes
para transferéncia de calor em fluidos ndo-newtonianos em dutos circulares e nao-
circulares, que sao apresentadas em artigos, e ainda nao foram divulgadas
adequadamente, e também propor modificagdes em algumas correlagdes.

As correlagbes foram comparadas, sempre que possivel, com os dados
experimentais da literatura para condigdes de temperatura de parede constante e
fluxo de calor constante, e condicbes de escoamento laminar e turbulento,
considerando-se as condigdes geométricas em dutos circulares e nao-circulares.

Este trabalho apresenta modificagcbes em correlagdes ja existentes, como
para transferéncia de calor em dutos circulares com temperatura de parede
constante e termicamente desenvolvido, e transferéncia de calor em dutos n&o-
circulares com temperatura de parede constante e termicamente em
desenvolvimento, e transferéncia de calor em dutos nao-circulares com fluxo de
calor constante e termicamente em desenvolvimento, as modificagcbes propostas
neste trabalho apresentam um bom desempenho comparadas com dados
experimentais e correlagdes mais antigas.

Através da comparacgéao entre as correlacdes apresentadas para transferéncia
de fluxo de calor constante e termicamente desenvolvido em dutos circulares, com
os dados experimentais, demonstra-se que para este caso a dependéncia é
exclusiva de um unico parametro, que € o indice de comportamento do escoamento.

A andlise das correlacbes para temperatura de parede constante e
termicamente em desenvolvimento, com os dados experimentais, demonstram a
importancia de se levar em consideragao o indice de consisténcia do fluido.

A transferéncia de calor em dutos nao-circulares, mesmo sendo dependente
de duas dimensbes, apresenta correlagdes simples e as aproximagdes de
correlacdes de dutos circulares, também apresentaram bons resultados.

As correlagdes que prevéem o comportamento da transferéncia de calor em
regime turbulento sdo dependentes do numero de Reynolds e Prandlt generalizado,
definido para fluidos ndo-newtonianos, porém a sua definicdo € arbitraria e varia de

acordo com cada autor.



ABSTRACT

Thermal exchanges systems are very important in the food industry. The
objective of this study is to do a review of correlations for heat transfer in non-
Newtonian fluids in circular ducts and non-circular, that are presented in articles, and
still not adequately divulged, and also to consider modifications in some correlations.

The correlations had been compared, that always possible, with the
experimental data of literature for conditions of constant temperature of wall and
constant flow of heat, and conditions of laminar and turbulent draining, considering
the geometric conditions in circular and non-circular ducts.

This work presents modifications in existing correlations already, as for heat
transfer in circular ducts with constant temperature of wall and termically developed,
and heat transfer in non-circular ducts with constant temperature of wall and
termically in development, and transference of heat in non-circular ducts with
constant flow of heat and termically in development, modifications proposals in this
work presents a good performance compared with experimental data and older
correlations.

Through the comparison between the correlations presented for constant flow
transfer of heat and termically developed in circular ducts, with the experimental data,
one demonstrates that for this in case that the dependence is exclusive of an only
parameter, that is the index of behavior of the draining.

The analysis of the correlations for temperature of constant wall and termically
in development, with the experimental data, demonstrates the importance of taking in
consideration the consistency index of the fluid.

The heat transfer in non-circular ducts, exactly being dependent of two
dimensions, presents simple correlations and the approaches of correlations of
circular ducts, had also presented good results. The correlations that foresee the
behavior of the transference of heat in turbulent regimen are dependents of the
generalized Prandlt and Reynolds number, defined for non-Newtonian fluids,

however its definition is arbitrary and varies each author in accordance with.
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metade da largura do duto

coeficientes do perfil de velocidade que dependem da geometria
do duto

constante geométrica para duto retangular
variacdo de temperatura com a distancia

area de transferéncia de calor da parede
metade da altura do duto

constante geométrica para duto retangular
calor especifico

constante

didmetro

didmetro hidraulico

numero de Graetz

numero de Graetz baseado na vaz&o massica
coeficiente de transferéncia de calor
condutividade térmica

indice de consisténcia do fluido

comprimento da entrada hidrodinamica
comprimento da entrada térmico

indice de comportamento do escoamento
numero de Peclet

numero de Prandlt

numero de Prandlt aparente

numero de Prandilt efetivo

numero de Prandlt generalizado

numero de Prandlt introduzido por METZNER
fluxo térmico

fluxo térmico na entrada na posigao axial
fluxo térmico de calor na entrada na posicao radial
fluxo térmico na parede na posicao radial

fluxo térmico de calor na saida na posicao axial



Qsaida-radial fluxo térmico de calor na saida na posigao radial

Qiotal taxa de fluxo de calor total
r posicao radial
R raio do tubo
Re numero de Reynolds
Re, numero de Reynolds aparente
Rees numero de Reynolds efetivo
Rey numero de Reynolds generalizado
Re’ numero de Reynolds introduzido por METZNER
Re numero de Reynolds generalizado por KOZICKI
T temperatura
To temperatura de entrada
T temperatura no centro do duto
Tp temperatura na parede
T temperatura média do escoamento
u velocidade média da mistura
Uo velocidade de entrada
Uc velocidade no centro do duto
Umax velocidade maxima
X, distancia térmica axial adimensional
z posicao axial
Z coordenada adimensional periférica
a difusividade térmica
a” razao aparente
Aar espessura para uma distancia radial r do centro
Az variacao do comprimento do tubo
gradiente médio de velocidade retangular ou circular na parede
oy do duto
@ perfil de velocidade adimensional
o distancia adimensional a partir da parede
T, tensao inicial de cisalhamento para o plastico de Bingham

T tensdo de cisalhamento
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temperatura adimensional
viscosidade dinamica
viscosidade aparente
densidade

gradiente de pressao
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1. INTRODUCAO

O estudo da transferéncia de calor em fluidos ndo-newtonianos em dutos
circulares e nao circulares tem como sua principal aplicacdo, sistemas de troca
térmica.

Fluidos como molho de tomate, leite condensado, solu¢gdes de acgucar, puré
de banana, etc. sdo nao-newtonianos. A transferéncia de calor em fluidos n&o-
newtonianos geralmente é analisado, através de equagdes empiricas relacionadas
com grupos adimensionais.

Uma notavel caracteristica de muitos fluidos nao-newtonianos é que suas
propriedades reolégicas sao muito sensiveis a temperatura e a transferéncia de
calor; por exemplo em um tubo aquecido, a viscosidade varia fortemente com a
posicéo axial.

A dinamica de fluidos em transferéncia de calor em regime laminar ou
turbulento através de dutos nédo circulares € de grande interesse por causa de sua
ampla aplicacdo, a obtencdo de trocadores de calor mais compactos. A analise
hidrodindmica e de transferéncia de calor em dutos ndo-circulares é geralmente mais
complicado, que no caso de dutos circulares. Por exemplo, a determinagéo do fator
de atrito e a transferéncia de calor totalmente desenvolvida em dutos nao circulares
requer uma analise bidimensional em contraste com a unidimensional dos dutos
circulares (HARTNETT, 1989).

O desenvolvimento de equipamentos que envolvam transferéncia de calor em
fluidos nao-newtonianos € de enorme importancia, e sua eficiéncia depende acima
de tudo da confianga das equacgdes que explicam a transferéncia de calor (LUNA,
1987).

O objetivo geral do presente trabalho é apresentar das correlagbes existentes
na literatura e também propor modificagcbes em algumas correlagbes para
transferéncia de calor em dutos circulares e nao-circulares para fluidos nao-
newtonianos, como também a comparacido das diversas correlacbes e determinar
suas faixas de uso, para uma melhor orientacao no desenvolvimento de projetos de
troca térmicas. Este trabalho é uma tentativa de compilar correlacdes de fluidos
nao-newtonianos, comparando com dados experimentais da literatura para

condi¢des térmicas, temperatura de parede constante e fluxo de calor constante, e
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condicbes de fluxo, laminar e turbulento, como condigbes geométricas, dutos
circulares e ndo-circulares, sempre que possivel.
Ha uma escassez de dados nos livros textos. Existe pouca precisdo na

apresentacao das correlagdes.
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2. FLUIDOS NAO-NEWTONIANOS

A teoria classica trata da mecanica dos fluidos e da transferéncia de calor em
liquidos newtonianos. A expressao que relaciona a tensao de cisalhamento e a taxa
de deformacgao para fluidos newtonianos, apresenta um comportamento linear, e

pode ser representada da seguinte forma

= Hﬂ (2.1)
dy

onde a constante de proporcionalidade i é denominada viscosidade dinédmica ou,
mais simplesmente, viscosidade do fluido. Infelizmente, 0 comportamento da maioria
dos liquidos usados nas industrias quimicas e de alimentos nao é descrito
adequadamente por este modelo. A maioria dos liquidos reais exibem o
comportamento nao-newtoniano, o que significa dizer que a tensao de cisalhamento
nao € linearmente proporcional ao gradiente de velocidade.
METZNER(1965) apresenta uma classificagao dos fluidos em trés grupos:

1. liquidos puramente viscosos

2. liquidos viscoelasticos

3. fluidos com u dependente do tempo

A relacao entre a tensdo de cisalhamento e a taxa de deformacdo em um
fluido real é parte da ciéncia reoldgica. A Figura 2.1 demonstra alguns exemplos do
comportamento reolégico dos fluidos. Um comportamento simples € mostrado na
curva A, uma linha reta passando pela origem. Fluidos que seguem este
comportamento linear sdo denominados newtonianos. Gases e muitos liquidos
simples sao fluidos newtonianos. As outras curvas mostradas na Figura 2.1
representam o comportamento reolégico dos liquidos denominados néo-
newtonianos. Alguns liquidos, apresentam uma resisténcia, at¢é a entrada em

movimento, de uma tensao de cisalhamento denominada t1,, alcangando assim um

fluxo linear com a taxa de deformacdo. A curva B € um exemplo desta relacao.
Liquidos representados por este comportamento sdo denominados plasticos de
Bingham. A curva C representa os pseudoplasticos; a curva passa pela origem, e
apresenta uma forma cbnvexa para baixas tensoes, e torna-se préxima de uma reta

em grandes tensdes. A curva D representa o fluido dilatante. A curva é cOncava
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para baixo em baixas tensdes e possui uma forma linear em grandes tensodes
(McCABE, 1993).

A
B
(\'b&
o
b?)
5
QT R
\O'
éoQ\bé\\
=
A
T . (\0
\0<\®
&
D
)
T N
T

v

du/dy
Figura 2.1 - Tenséo de cisalhamento por gradiente de velocidade
2.1 Lei da poténcia

Fluidos ndo-newtonianos podem ser representados por uma equacao simples

. K[ﬂJn (2.2)
dy

na equagao 2.2, desenvolvida por OSTWALD-DE WAELE, atualmente conhecido
como lei de poténcia, que € um modelo de dois pardmetros, K é chamado de indice
de consisténcia do fluido e n indice de comportamento do escoamento.

O modelo da lei de poténcia € mais frequentemente usado na mecanica dos
fluidos e na transferéncia de calor em fluidos ndo-newtonianos. Isto tem sido bem
comprovado em predicdes para um grande numero de pseudoplasticos e fluidos
dilatantes (KAKAC, 1987).

No caso do plastico de Bingham

T=T1,%+ 'u[?j_;J (2.3)
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a equacéo 2.3 é frequentemente empregado para fluidos que exibem uma tensao

inicial 1.
2.2 Escoamento laminar

Quando um fluido escoa sobre a superficie de um corpo sélido, a distribuicao
de velocidade e de temperatura na vizinhanca da superficie influéncia fortemente a
transferéncia de calor. A entrada de um fluido em um duto apresenta diferentes

situagdes, mostradas a seguir.

2.2.1 Perfil termicamente em desenvolvimento

Considere o escoamento de um fluido dentro de um duto, como esta ilustrado
na Figura 2.2. A transferéncia de calor para o fluido comeca apds uma segao
isotérmica acalmante, na qual ha uma secido isotérmica para permitir o
desenvolvimento da velocidade antes de o fluido penetrar na zona de transferéncia
de calor. Nos fluidos que tem um numero de Prandtl alto, como os dleos, o
comprimento da entrada hidrodindmica é muito pequeno em comparagido com o

comprimento da entrada térmica (OZISIK, 1990).

L—Secgéo isotérmica—»ki Seccéo de transferéncia de calor

}47Lh4> }4 Lt >

Figura 2.2 — Regime laminar termicamente em desenvolvimento
L,— Comprimento da entrada hidrodindmica

L:— Comprimento da entrada térmica

Uo — velocidade de entrada do fluido

To— temperatura de entrada do fluido
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2.2.2 Peffil termicamente desenvolvido

Quando a transferéncia de calor se inicia imediatamente apds a entrada de
um fluido em um duto, como esta na Figura 2.3, tanto a camada limite hidrodinamica
como a camada limite térmica comecam a se desenvolver imediatamente, e nestas
circunstancias, a transferéncia de calor entre o fluido e as paredes, € muito mais
elaborada, pois a distribuicdo de velocidades varia na diregcdo axial e também na
normal a essa diregdo (OZISIK, 1990).

‘47 Seccao de transferéncia de calor

< L

t

Figura 2.3 — Regime laminar termicamente desenvolvido
2.3 Grupos adimensionais

Os grupos adimensionais sdo muito usados para determinacédo de
transferéncia de calor em dutos. Os grupos adimensionais sao arbitrariamente
definidos por diversos Autores, um exemplo disso € a variagdo de numeros de
Reynolds encontrados na literatura. As relagbes adimensionais abaixo s&o usadas
para dutos circulares onde tem-se

U — velocidade média de mistura

p - densidade

Cp— capacidade calorifica

Dy, — Didametro hidraulico

n - viscosidade aparente

1. Numero de Reynolds

(2.4)

v
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2. Numero de Reynolds generalizado
B pUZ—nDn
Re, = Th (2.5)

3. Numero de Reynolds efetivo

8" Re,
Cotr = 1
(3n + 1) (2.6)
4n
4. Numero de Reynolds aparente
1-n
Re, = 8" Reg(:"” ”j 2.7)
4n
6. Numero de Reynolds introduzido por METZNER (1959)
—2-nmMyn-1
Re'=PY "Dn_ (2.8)
K8"
5. Numero de Prandlt
Cc
Pr = % (2.9)
k
6. Numero de Prandit generalizado
Ke. ()"
Pr,=—2| 2 (2.10)
k \D,
7. Numero de Prandlt efetivo
Ke, (8g )" "
pr. =% (80 (3’”7) 2.11)
k \ D, 4n
8. Numero de Prandlt aparente
Ke (8g\"" n-1
pr. =Ko [ 8U (3””) (2.12)
k \ D, 4n
9. Numero de Prandlt introduzido por METZNER (1959)
Ke, (8z)"
Pr'=—2* 8u (2.13)
k \ D,

A equagdao 2.5 é frequentemente encontrada para escoamento sobre
superficies como placas e cilindros. A equacao 2.4 é definida para caso de fluidos

newtonianos.
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3. FLUXO DE CALOR CONSTANTE

3.1 Regime laminar termicamente desenvolvido

3.1.1 Correlagdo de GRIGULL

GRIGULL(1956) partiu da equagdo dada para transferéncia de calor em

regime desenvolvido laminar num tubo com fluxo constante de calor:

udT _ 9T 19T

adz or: ror

(3.1)

T — temperatura
a - difusividade térmica
Como condigédo de contorno toma-se a fluxo térmico constante, no tubo onde
o fluido se desloca durante todo o aquecimento. Deste modo esta condigéo equivale
a uma linearizacdo da temperatura de processo, considerando um longo tempo em
um comprimento z do tubo:
T=T,(r)+Az (3.2)

Z — posicao axial
dT . A
A= P variagao de temperatura com a distancia
z

Assim sendo A se torna uma constante na equagao 3.1, deste modo torna-se
esta uma diferencial parcial ordinaria com uma solucao possivel, onde T; se torna
um fator independente de z, entdo T, € uma temperatura inferior a média na corrente
de fluido que deve ser considerada também.

A equacao de velocidade é dada por:

K r n+1
u(r)=———0pR™|1-| = )
()= Sner) P { (Rj } (3:3)
A velocidade maxima é dada no centro do tubo (r=0), entao:
K
u,. =————0OpR™
max 2n (n + 1) p (3'4)

R — raio do tubo
r - posicao radial

Op — gradiente de pressao
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O perfil de velocidade plenamente desenvolvido para fluidos ndo-newtonianos
pode ser:

n+1
n+3

U(r) = Upg, (3.5)

Substituindo a equacgéo 3.3 na equagéao 3.1 é possivel chegar a uma relagao
para a distribuicdo radial da temperatura que € demonstrada tomando a
consideracdo de uma temperatura de entrada fixa enquanto no eixo uma

temperatura finita prevalece, deste modo:

_UmaXAR2 4 _ L 2 _ 4 L n+3
T =" {(n+3)2 1+(Rj (n+3)2(Rj } (3.9)

E possivel através das equagdo 3.3 e 3.6, e utilizando as proprias diferencas

centrais dos valores de temperatura calculados na direcdo da condutividade térmica,

determinar uma temperatura média de mistura usado a seguinte equacao:

R
2 \T(r)u(r )rpc dr
_ 2nfr(rutr e, 67
T =
R’ pc,u
O numero de Nusselt pode ser considerado:
2R(de
ar )s (3.8)

Nu =
T

Calculando o numero de Nusselt considerando um longo tempo escolhido.

Entdo a expressao de Nusselt fica da seguinte forma:

2
Nu = - 2(n+1) . . 29)
54— 2 4+(n+3)° (n+3) :
n+3 n+5 4

3.1.2 Correlacéo de BIRD

A equacao de balango para transferéncia de calor € dada por BIRD (1959)

aT_ka( OTJ

—_———_— ,"_
or

oz ror (310)

pe,u(z)

com varias grandezas envolvidas no balanco de energia em um duto circular

aquecido. E preciso primeiramente definir as grandezas adimensionais como:
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— T _To
o= g R (3.11)
*k
u(r)
v (3.12)
-
é = (3.13)
=z
¢ R (3.14)
R
pe = Lo max (3.15)
k
Entdo a equacéao é
00 _10( .00
Pegp—=—-— E—] 3.17
00 ¢ 05[ 0 (3.17)
Com as seguintes condigbes de contorno
§=0: © = Finito (3.18)
00
=1: —=1
'3 ot (3.19)
2m R
2/Rzq, = [ [pc, (T ~T, Jurdrd® (3.20)
0 0
ou
1
(3.21)

4
2 = |6

o Oj 0&E

A ultima condigdo de contorno € um balango de energia sobre a tubulagao,
estabelecendo que a diferenga entre a entrada de calor seja de 0 até z. Entdo

fazendo agora o seguinte aproximagao
(3.22)

0(¢,¢)=Co{ +¥(<)
Por meio do uso de uma constante Cyp na expressao de balango equagéo3.22
assim reorganizando a equagao diferencial em fungao de ¥/(¢)

1d(_dw B
Ed_f[fd_fj _COPe(0— 0

(3.23)
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Sendo que @=1-&""; deste modo apds duas integracdes seguidas em

relagédo a £ resulta:

W = COPe[%fz —ﬁf“’”} +C,Iné-C, (3.24)
Através das condi¢cdes de contorno, as constantes podem ser determinadas:
C,=0 (3.25)
_ 2 (s+3
O_P_e(s+1j (3.26)
(s+3)° -8

2" 4(s+1)(s+3)(s+5) (3.27)

Assim sendo finalmente a distribuicado de temperatura adimensional é dada

por

9:2(s+3j Z +1(s+3){ ;487 (s+3)°-8 (3.28)

s+1)Pe 2\ s+1)° (s+3)2 2(s+3)’(s+5)

Com o auxilio da equacao 3.28 de distribuicdo de temperatura, usando

também a equacgao de numero de Nusselt dado por GRIGULL (1956):

2aR 2R q
Ny=—=— —
YTk kT, -T (3.29)
2
Nu = —
u o,-0 (3.30)
Nu = 8(38+1)(§+3)(S+5) (3.31)
S° +13s° +43s + 31
Sendo que s=1/n, tem-se
Nu:8(5n+1)(3n+1) (3.32)

31n? +12n+1
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3.1.3 Correlagdo de MIZUSHINA

Na condicdo de fluxo de calor constante na parede, o gradiente de
temperatura na dire¢gao do escoamento, em qualquer ponto do fluido, é constante e

igual ao gradiente axial da temperatura média do fluido (KAYS, 1955). Isto &,

oT(r,z) _ = ﬂ =constante (3.33)
0z dz

Este resultado implica em que, com o fluxo de calor constante na parede, a

temperatura média do escoamento T (z), na regido termicamente desenvolvida,
cresce linearmente com a distancia z ao longo do tubo.

Na regido hidrodinamicamente desenvolvida, a equag¢do de energia, no
escoamento laminar de um fluido incompressivel, dentro de um tubo circular, com
dissipacgao viscosa da energia desprezivel, € dada por:

10 ( 6Tj+ 0°T

—_ - = r _
a ()az r or 0z?

” (3.34)

Quando a equagéo 3.33 for introduzida na equagéo 3.34, o termo 9°T / 022
se anula para 0T /0z constante, e se obtém a seguinte equacao diferencial
ordinaria para T(r):

A temperatura adimensional e dada por

o(r) =M (3.36)
T(z)-T,(z)
T, — temperatura na parede
Esta equacdo escreve-se em termos da temperatura adimensional AXr),

definida pela equacgéo 3.35, como

dT (z < _1d( _do
Tur) T ) -7, 2)) = 1292 (3.37)
Onde o perfil de velocidades plenamente desenvolvido para fluidos
newtonianos u(r) € dado por
r 2
u(r):2uma{1—(ﬁj } (3.38)

A equacao 3.37 e a equacgao 3.38 sao combinadas e escritas como



Fluxo de calor constante 13

1d( do ry?
——|r—|=Ar|1-| — O<r<R
rar (r drj { (RJ } emusT (3.39)
Onde a constante A é definida por
2u,., . d7_'(z)

A= a[f(z) T, (Z)J 1z =constante (3.40)

As condic¢des de contorno para equagao 3.39 sao

@20 emr=0 (3.41)
dr
©=0 emr=R (3.42)

A primeira condi¢cao de contorno afirma que © é simétrica em torno do eixo do
tubo, e a segunda resulta da definigdo de © dada pela equacéo 3.36, pois © deve
ser zero nas paredes.

A equacgao 3.39 é semelhante a equacao de conducdo de calor estacionario,
em coordenadas cilindricas, e pode ser integrada facilmente, sujeita as condicbes de

contorno, para dar:

3 1(rY 1(rY
O(r)=-AR?*| —+—| —| ——| = )
(r) {16 16(Rj 4(RJ } (3.43)
A constante desconhecida A que aparece nesta equacdo pode ser

determinada empregando-se a definicdo de temperatura média global do fluido.

De acordo com a definicao da temperatura média global do fluido, dada por

u(r)o(r)2mrdr

SY B

(3.44)

umaxlﬁz
Combinando as equagdes 3.43 e 3.36 na equacéo 3.44

o= —%ARQ (3.45)

Considerando que @ éigual a 1, entéo

_96
11

Introduzindo este resultado de AR? na equacao 3.43

_9613 1 (r\ _1(rY
o= S 1) (2] o

AR? = (3.46)
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A equacao 3.47 é o perfil de temperatura adimensional, na conveccao
forgada, em um tubo circular, na regido hidrodindmica e termicamente desenvolvida,
com a condigao de contorno de fluxo de calor constante na parede.

Dado o perfil de temperatura no fluido, o coeficiente de transferéncia de calor
h é obtido diretamente de sua definicao

k - condutividade térmica

h = —-k=—]
dr | . (3.48)
Entao

48 k
h = —8— (3.49)

11D

Rearranjando na forma de Nusselt

Nu = % =4,364 (3.50)

A sugestdo de MISHUSHINA (1967) é aplicar um fator de corregédo de
LEVEQUE e PIGFORD (citados em CRAIG e CHRISTIANSEN, 1962) que leve em
consideracao o indice de comportamento de escoamento n, para melhor determinar
a transferéncia de calor em regime plenamente desenvolvido em fluidos nao-

newtonianos

Nunéo—newtoniano = fator (3'51)
N unewtoniano
1
- 1
Nu, _ fator = (3'7 * 1J3 =3 (3.52)
Nu,_, 4n
Entao, usando o fator de correcao na equacao 3.50 tem-se
1
= 1
Nu = 4,364(32 +7j3 = 4,364 (3.53)
n

JOSHI e BERGLES (1980b) indicam que para n=0,1 a 1, o erro obtido para a

equacao 3.53 e de mais ou menos 1,1%.
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3.1.3 Correlagdo de DATTA

E a correlacdo mais recente ainda ndo discutida na literatura. DATTA (1999)
desenvolveu esta correlacdo analitica para sistemas de aquecimento de alimentos
em dutos circulares.

Através de um pequeno tubo de comprimento Az e espessura A4r para uma

distancia radial r do centro de balango de calor pode ser expresso como:

qtotal = qentrada—axial + qentrada—radial - qsa/’da—axr'al - qsa/’da—radial (354)
ou
0= 2mrupc, T|, +2nK|, 2z~ e g
- PCp z r+dr Ar

(3.55)

(aTJ
or )|,
- 2mdrupe, T, —27k|, AZTAI'

A equagéo 3.55 ficara do seguinte modo q,,,., = kA(AT/Ar) como T aumenta

comr.
(aTJ (aTj
rl— -rl—
T|x+Ax _T|x — k ar r+Ar ar r (356)
rupcpe x = o
rearranjando
oT o( oT
- =k—|r—
ru,ocp( 0z J or (r or J (3.57)
ou
1(0T 17 0( 0T
_ — = r_
0/( 02} ru ar( or j (3.58)

Isto foi demonstrado por PRASAD (1987) que 0T /dzé independente de r para

um trocador de calor, excluindo as regides as regides de entrada e saida.
Similarmente, a poder ser considerado constante para uma regiao finita de troca de

calor. A velocidade laminar u pode ser expressa para fluidos nao-newtonianos como:
1
u=u 1—(Lj[”+1) 3.59

uc — velocidade no centro do duto
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A equacao 3.58 pode ser escrita como
1
—+2
r(” J

0( oT 1(0T 1(0T

—|r— === lu==—|—lu,| r-

ar( 6rj a(axj a(azj (1+1J
Rn

rearranjando

aT_1(aTJ r?
r—=—|—l|=~ ~———— | +B,
or al oz

(3.60)

1(0T

alak (tao] R

1(0T 2
T:T°+E(a_zju° % - R (3.61)

2
T, =T, +%(%JUCR2(£—(3:—+1)2J (3.62)
T. — temperatura no centro do duto
A temperatura média de mistura de um tubo pode ser obtida usando a
seguinte expressdo (HOLMAN, 1986):

R

J-,o277ucp Tdr
T =%

.f p2mrucpdr

0

reorganizando

T=2 (3.63)
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=
?rqur = ’]-ru T, +1£UC r- 4 ar
; a 0z 4 (1 jz (1+)
—+3| R\
n
() )
) e RS
n
1 n+1 19T n+1 1 __ n’
_EUCRZ To 3n+1 Y a 0z G 5n +7{§ (8n+1) H’ o0
1
R r(EHJ 1 n+1
J‘rudr =u, Jr 1—m dr :EUCRZW (3.65)

Substituindo as expressdes das equacdes 3.64 e 3.65 na equacéao 3.63 tem-

se
3n+1u_ oT _,| 1 n?
T = —_C_R -
P 5Bn+1a oz {8 (3n+1)3} (3.64)
A troca de calor na parede, pode ser escrita
oT
9, =hA,(T,~T)=kA,— (3.65)
ar r=R
oT
Nu = 2R =R ol (3.66)
T, -
Entao
= u,oT 1 n? 3n+1|1 n®
T -T=""—"—R? —- - —-
g a 0z {4 (3n+1) 5n+1{8 (3n+1)° H (3.67)
logo
(3]
or|  _woTrf  rn ) | _1u 0T o n+1 268
or |, g ’J 2a 9z 3n+1 (3.68)

a 0z| 2 1
o
n r=R

Combinando as equacdes 3.68 e 3.67 com a equacao 3.66 tem-se
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n+1
Nu = 3n+1

1 7 30+ 1_( ; js (3.69)
4 (3n+1)° 5n+1(8 (3n+1

3.2 Regime laminar termicamente em desenvolvimento

3.2.1 Correlaggo de MATSUSHISA-BIRD

MATSUSHISA e BIRD (1965) desenvolveram para aquecimento uniforme de
fluidos ndo-newtonianos, a seguinte solugdo analitica onde o numero de Graetz, é

uma solugao classica da convecgao laminar forgada, dentro de um tubo circular

Gz =§RePr§ (3.70)
Ty
Nu = 1,411(3” ”j"*ezs (3.71)
4n

BASSETT e WELTY (1975) usaram esta correlagdao de MATSUSHISA e BIRD

para seus experimentos, e obtiveram um erro minimo quadratico de até + 18%.
3.2.2 Correlagdo de MIZUSHINA

MIZUSHINA(1967) conduziu estudos experimentais com fluidos néo-
newtonianos considerando a regido termicamente em desenvolvimento. Os dados

foram comparados com a seguinte solu¢ao analitica proposta pelo mesmo

1
— 1
Nu = 1,41(3” +7J3 Gz? (3.72)
4n

Esta correlagao so é valida para Gz>32.
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3.2.3 Correlagcdo de CHURCHILL-USAGI

Na formulagao das equacgdes para transferéncia de calor em dutos circulares,
as seguintes hipoteses foram admitidas:
i. O fluxo é constante e assimétrico.
ii. A condugéo axial é desprezada.
iii. As propriedades dos fluidos como K e p sdo dependentes da temperatura,
enquanto k, C, e n sdo independentes da temperatura.

A equacao de balanco de energia é dado por

pu(z)cpZ—Z+pu(r)cpg—:::—r(rkg—:j+n% (3.73)
As condicdes de contorno para este problema sao:
Para o perfil de velocidade
u(z)=0 (a_uj =0 (3.74)
or ),

Para o perfil de temperatura

T _ Ty _
) LRI

A partir de todas estas informagées CHURCHILL e USAGI (1972) chegaram a

seguinte correlagao

6

1 F—
Nu = 4,36(3'7 ”T 1+ 0,376(LJ ’ (3.76)
4 2G

N
SN

n p4

Segundo JOSHI e BERGLES(1980a) esta correlagdo para n=0,75 a 0,25 e
Gz<785,4, apresentou um erro quadratico de 2 a 3%.

3.2.4 Correlagdo de CHURCHILL-OZOE

CHURCHILL e OZOE (1973) desenvolveram a seguinte correlagao analitica

para fluxo laminar com convecc¢ao forcada para placas ou tubos.

1
3n+1 % o\ ")
n y4
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3.2.5 Correlagdo de BASSET - WELTY

BASSET e WELTY (1975) utilizaram como fluido uma solucdo de polioxido
variando n=0,362, 0,446 e 0,757, obtiveram a seguinte correlagéo através de dados

experimentais ajustando a equagao a melhor curva;

3n+1
A= _
4n (3.78)
1—0,03 1 !
Nu =1,85Gz° (") (3.79)

3.2.6 Correlagdo de BIRD

BIRD (1977) propds uma solucdo para transferéncia de calor com
temperatura constante em regime laminar e termicamente em desenvolvimento em
dutos circulares.

O balanco de energia é dado pela seguinte aproximagéo para problemas de

transferéncia de calor em dutos circulares:

s+1 2
r oT 10( 0T)\ 0°T
oc 7 N S L R LA PR
pumax{ (Rj ]az {r ar( arJ 022} (3.80)

Considerando o limite de z - 0 trés aproximagdes foram sugeridas:

i. Os efeitos de curvatura sdo um problema ignorado, considerando assim a
parede plana; a distancia a partir da parede sera considerada como y=R-r.

ii. O fluido é considerado um prolongamento da superficie de transferéncia de
calor, de y=0 até y=co.

iii. Um perfil de velocidade linear € admitido, como uma inclinagdo conhecida
determinada através do gradiente de velocidade na parede.
Consequentemente, a partir das consideragcbes acima pode-se obter uma

aproximacao para velocidade em funcéo de y

U(y):% (3.81)

(s+1)=U(s+3) (3.82)

Entédo a equacdo 3.80 de balango pode ser rescrita como

U, =u

max

y oT _ 0°T

u,==—=a (3.83)
"Roz  ay?




Fluxo de calor constante 21

Condigbes de contorno podem ser sugeridas a partir de que r = R, seja um
termo fixo para o fluxo de calor, isto facilita o trabalho através de uma equacéao
diferencial g, = -k(JT/dy), obtendo a partir da divisdo da equagéo 3.83 pela equagéo
diferencial uma nova equacao diferencial em relagédo a y que relaciona fluxo térmico

) %"aizy _ a%(%%} (3.84)

As relagcbes adimensionais que facilitam a resolugao

W= aq (3.85)
q

o :% (3.86)

7= u?/; (3.87)

s :% (3.88)

Logo, a equacao de balanco de energia pode ser descrita na seguinte forma

adimensional:

1
Z—Lg = :—G(Eg—gj (3.89)
As condig¢des de contorno adimensionais para a resolucdo da equacao 3.89
sdo:
(=0 Y=0 (3.90)
o=1 Y=1 (3.91)
0=o g=0 (3.92)

Este problema pode ser resolvido usando o método de combinagdo de

variaveis. Um postulado que ¢ = {(x), onde a nova variavel independente y é:

X= ° 3.93
Entdo teremos a seguinte equacgao diferencial
d*y 3 _qdV
+(3x° -1)—/—=0 .94
X o (3x” =1) o (3.94)

Conhecendo as condigbes A0) =1 e ) = 0, a solugao é:
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[xe " dx
w==x _[)(e')( dy (3.95)

) D]Xe Ty r(sj

O perfil de temperatura pode ser obtido pela seguinte integragéo

To 1 o
j oT = qudy (3.96)
T y
E sua forma adimensional pode ser dada por
_T-T,
6(0.)= o R (3.97)
"k
6(0.¢)=3/9¢ [y (3.98)
X
_R9¢ | e _ * 43
[ — b
3
Deste modo tem-se que o numero de Nusselt é
R q 2
Nu=2— ! = 3.100
k(r(y=0)—ToJ 5(0,0) (5100
Substituindo a equacgéao 3.99 na equagao 3.100 tem-se
zr@
NU = ————
9az
(s+3)uR? (3.101)

1
— 1
Nu = 1,302(3” +7j3 Gz?
4n

3.3 Comparacéo entre as correlacbes

CHO e HARTNETT (1982) realizaram ensaios experimentais com solucdes
de acido poliacrilico (carbopol) um fluido puramente viscoso e com oOxido de
polietileno (polidxido) e poliacrilamida (separan) que representam as solugbes com
comportamento viscoelastico, tendo como condi¢do, fluxo uniforme de calor. Os

coeficientes de transferéncia de calor para estas solugdes de polimeros foram



Fluxo de calor constante 23

medidos através de um sistema de dutos circulares com o didmetro interno de
0,98cm e 1,30cm.

As propriedades reoldgicas dos fluidos como os indices n e K, que sao
necessarios para determinagcdo dos numeros de Reynolds e Prandtl, foram obtidos
através das medidas em viscosimetro de tubo capilar.

O numero de Nusselt para as solugdes de carbopol, poliéxido e separan sao
calculados como uma fungcdo do numero de Graetz. Os resultados foram para
numero de Graetz menores que 33, pois este é o limite tedrico para transferéncia de
calor em fluxo laminar totalmente desenvolvido.

Os dados experimentais foram extraidos do trabalho de CHO e HARTNETT
(1982).

Assim sendo, fazendo a comparagcdo dos dados experimentais com as
correlagdes descritas neste trabalho, temos as tabelas e as figuras abaixo.

Nu(Exp) — Dados experimentais

Nu (1) — Correlagéo de BIRD - equacgéo 3.32

Nu (2) — Correlagdo de MIZUSHINA — equacao 3.53

Nu (3) — Correlacéo de DATTA — equacao 3.69

Nu (4) — Correlagdo de GRIGULL — equagao 3.9

Tabela 3.1 — Comparacéao entre os dados experimentais com as correlacbes para

fluxo laminar totalmente desenvolvido, Carbopol n=0,733, Re,= 42,6 € Pr,= 231.

Gz Nu(Exp) Nu(1) Nu(2) Nu(3) Nu(@4)
12,5-33 4,66 4,51 4,48 4,51 4,24

Tabela 3.2 — Comparacao entre os dados experimentais com as correlagdes para

fluxo laminar totalmente desenvolvido, Polidxido n=0,764, Re,= 147,7 e Pra=74,3.

Gz Nu(Exp) Nu(1) Nu(2) Nu3) Nu(4)
14533 459 449 447 449 426

Tabela 3.3 — Comparacao entre os dados experimentais com as correlagcbes para

fluxo laminar totalmente desenvolvido, Separan n=0,787, Re,= 212 e Pr,=42,2.

Gz Nu(Exp) Nu(1) Nu(2) Nu(3) Nu(4)
12,8-30 4,67 4,48 4,46 4,48 4,27

Também foram obtidos dados na regido onde se tem um regime térmico em

desenvolvimento.
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Carbopol - n =0,733

Experimental
8 o Eq.3.71

Eq. 3.72

Eq. 3.79

Eq. 3.76 A

Eq. 3.77
¢ Eq.3.101

A

De

Nu
o0

8 -

*

45 60 75 90 105
Gz

Figura 3.1 - Comparagédo entre os dados experimentais com as correlagdes para
fluxo laminar termicamente em desenvolvimento com fluxo de calor constante e Gz
variando de 35 a 100, Re,=42,6 e Pr,= 231.

Polioxido - n = 0,764

8,5
8,0 O Experimental
75 o Eq. 3.71
Eq. 3.72
7,0 A Eq.3.79 . 4
6.5 ® Eq.3.76 .
Eq. 3.77 e
6.0 * Eq.3.101 4 b
> A i ° P
z o
55 o *
*
5,0 .
*
4,5
4,0
35 45 55 65 75 85 95

Figura 3.2 - Comparagédo entre os dados experimentais com as correlagdes para
fluxo laminar termicamente em desenvolvimento com fluxo de calor constante e Gz
variando de 35 a 100, Re,= 147 e Pr,=74,3.
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Separan - n = 0,787

Experimental
Eq.
Eq.
Eq.
Eq.
Eq.
Eq.

3.71
3.72
3.79
3.76
3.77
3.101

Nu

4

oce

o e

od @

30

45

60 75 90 105

Figura 3.3 - Comparagédo entre os dados experimentais com as correlagdes para

fluxo laminar termicamente em desenvolvimento com fluxo de calor constante e Gz
variando de 35 a 100, Re;=212 e Pr,=42,2.

Carbopol - n =0,733

15,5
13,5 o  Experimental
O Eq.3.71
s Eq. 3.72
A Eq.3.79 .
Eq.3.76
Eq. 3.77 L
9.5 . Eg 3.101 :
=} . .
z . $
A o
.
A [}
]
7.5 o
L] .
.
55
100 150 200 250 300 350 400

Gz

Figura 3.4 - Comparagédo entre os dados experimentais com as correlagdes para

fluxo laminar termicamente em desenvolvimento com fluxo de calor constante e Gz
variando de 100 a 400, Re;=42,6 e Pr,= 231.



Fluxo de calor constante 26

Polioxido - n = 0,764

10,5
A
©  Experimental
95 Eq. 3.71
Eq. 3.72 A °
A Eq.3.79
® Eq.3.76 B
8.5 % Eq.3.77 ° ¢
¢ Egq.3.101 A
> e &
z N .
7,5 ° .
o
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£
5,5
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Figura 3.5 - Comparagédo entre os dados experimentais com as correlagdes para
fluxo laminar termicamente em desenvolvimento com fluxo de calor constante e Gz
variando de 100 a 300, Re,= 147 e Pr,=74,3.
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Figura 3.6 - Comparacédo entre os dados experimentais com as correlagbes para
fluxo laminar termicamente em desenvolvimento com fluxo de calor constante e Gz
variando de 100 a 500, Re,= 212 e Pr,=42,2.

BASSET e WELTY (1975) obtiveram dados experimentais para fluxo laminar

forcado em um duto circular com fluxo de calor constante. Para realizar este objetivo,
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os polimeros carboxi metil celulose sodica (CMC) e 6xido de polietileno (polidéxido)

foram usados em varias concentragoes, preparando solugcbes aquosas e obtendo

uma série de pseudoplasticos. As propriedades reoldgicas foram determinadas

usando um viscosimetro rotacional. As figuras abaixo apresentam estes dados.
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Figura 3.7 - Comparagédo entre os dados experimentais com as correlagbes para

fluxo laminar termicamente em desenvolvimento com fluxo de calor constante, tendo

uma vazao massica de 0,1027kg/s e didametro interno de 2,68cm.
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Figura 3.8 - Comparacédo entre os dados experimentais com as correlagbes para

fluxo laminar termicamente em desenvolvimento com fluxo de calor constante, tendo

uma vazao massica de 0,2679kg/s e didmetro interno de 1,384cm.
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Poliéxido 2,4% - n = 0,362

45,5
39,0 - o
O Experimental
32,5 o Eq.3.71 ;
Eq. 3.72 o
26,0 4 Eq.3.79 *
[ ]
® [Eq.3.76 o Y
19,5 * Eq.3.77 o - .
¢+ Eqg.3.101 3
o w
2 o . *
13,0 o |3 *
o >
- *
*
L] *
.« 3
b3
6‘50 o o o o O O o000 o o o o O O o000
o o o o o O O OO0 o o o o O O OO0
Gz

Figura 3.9 - Comparacédo entre os dados experimentais com as correlagbes para
fluxo laminar termicamente em desenvolvimento com fluxo de calor constante, tendo

uma vazao massica de 0,1025kg/s e didametro interno de 2,68cm.
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Figura 3.10 - Comparacgao entre os dados experimentais com as correlagdes para
fluxo laminar termicamente em desenvolvimento com fluxo de calor constante, tendo

uma vazao massica de 0,2841kg/s e didmetro interno de 1,384cm.
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3.4 Discussao dos Resultados

Através das Tabelas 3.1, 3.2 e 3.3 que sao especificas para transferéncia de

calor em fluxo laminar totalmente desenvolvido foi possivel determinar os erros

médios quadraticos.

Tabela 3.4 — Comparagao entre as correlagdes e os dados experimentais com

numero de Graetz variando de 12 a 33.

Correlagdo Erro médio quadratico
DATTA eq. 3.69 2,00% 4,00%
BIRD eq. 3.32 2,00% 4,00%
MIZUSHINA eq. 3.53 2,50% 4,50%
GRIGULL eq. 3.9 7,20% 10,00%

A analise feita para transferéncia de calor em regime laminar e termicamente

em desenvolvimento, foi feita através da Figura 3.1 a 3.10.

Tabela 3.5 — Comparagao entre as correlagdes e os dados experimentais com

numero de Graetz variando de 35 a 100.

Correlacdo Erro médio quadratico
BIRD-MATSUSHISA eq. 3.71 2,3% 3%
MIZUSHINA eq. 3.72 2,4% 3%
BASSET-WELTY eq. 3.79 9,9% 14,4%
CHURCHILL-USAGI eq. 3.76 2,80% 6,20%
BIRD eq. 3.101 5,75% 10,88%
CHURCHILL-OZOE eq. 3.77 3,26% 8,10%

Tabela 3.6 — Comparacao entre as correlacbes € os dados experimentais com

numero de Graetz variando de 100 a 325.

Correlacio Erro médio quadratico
BIRD-MATSUSHISA eq. 3.71 4,87% 14,00%
MIZUSHINA eq. 3.72 4,85% 13,75%
BASSET-WELTY eq. 3.79 12,20% 26,00%
CHURCHILL-USAGI eq. 3.76 4,70% 14,50%
BIRD eq. 3.101 4,50% 7,27%
CHURCHILL-OZOE eq. 3.77 0,75% 10,30%
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Tabela 3.7 — Comparacado entre as correlacboes e os dados experimentais com

numero de Graetz acima de 400.

Correlacdo Erro médio quadratico
BIRD-MATSUSHISA eq. 3.71 17,50% 32,51%
MIZUSHINA eq. 3.72 17,60% 32,60%
BASSET-WELTY eq. 3.79 18,91% 31,04%
CHURCHILL-USAGI eq. 3.76 17,50% 32,56%
BIRD eq. 3.101 24,16% 43,59%
CHURCHILL-OZOE eq. 3.77 30,00% 41,00%

A correlacdo de GRIGULL apresenta o maior erro devido a ser a unica
correlagcdo para transferéncia de calor em regime laminar e termicamente
desenvolvido que apresenta um perfil de temperatura linear. As equacgbes
apresentam um bom desempenho mesmo s6 dependendo de n, o indice de
comportamento do escoamento.

Fica demonstrado através das Tabelas 3.6 e 3.7 que quanto maior for o valor
de Graetz maior sera o erro obtido. No intervalo de nimero de Graetz de 35 a 100 as
melhores correlagdes foram BIRD-MATSUSHISA e MIZUSHINA, no intervalo de 100
a 325, BIRD foi a melhor e acima de 400 foram BIRD-MATSUSHISA, MIZUSHINA e
BASSET-WELTY.

As correlagdes de BIRD-MATSUSHISA, MIZUSHINA e BIRD apresentam
uma forma muito parecida onde o termo de Graetz é elevado a um terco, enquanto
as de CHURCHILL-USAGI e CHURCHILL-OZOE ja apresentam uma nova forma de
calcular os valores de Nusselt o numero de Graetz aparece corrigido ndo apenas por
um terco, a correlacdo de BASSET-WELTY ¢é uma aproximagdo de dados
experimentais.

Através das Tabelas 3.5, 3.6 e 3.7, foi possivel observar que para a
correlacédo de BIRD-MATSUSHISA o erro ficou proximo do descrito por BASSET-
WELTY que é um erro minimo quadratico de até + 18%, mas isto sé e valido para
numero de Graetz inferior a 400.

A correlagdo de CHURCHILL e USAGI (1972) no intervalo do numero de
Graetz 35 a 100 apresenta um erro proximo ao descrito por JOSHI e
BERGLES(1980a), mas para Graetz acima 100 o erro fica fora desta faixa, pois a
equacao apresenta na verdade é uma modificacdo da equacao de MIZUSHINA para

regime laminar termicamente desenvolvido.



Fluxo de calor constante 31

Entao a partir das tabelas de comparacéao é possivel determinar uma faixa de

/

acgao para as melhores correlagoes.

/

= * BIRD-MATSUSHISA
* MIZUSHINA
«DATTA | BIRD-  leCHURCHILL-0zOE ® BASSET-WELTY
o miRD | MATSUSHISA «BIRD «CHURCHILL-USAGI
« MIZUSHINA
0 33 100 400
Gz

Figura 3.11 — Faixa de uso das correlagbes para transferéncia de calor para fluidos
nao-newtonianos em dutos circulares
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4. TEMPERATURA DE PAREDE CONSTANTE

4.1 Regime laminar termicamente desenvolvido
4.1.1 Correlagéo de BIRD

A aproximacao feita por BIRD (1977) para problemas de transferéncia de

calor em dutos circulares pode ser dada pela seguinte equagdo de balanco de

energia:
s+1 2

r oT 10( 0T\ 0°T

u 1-1— — =kl ——|r—|+—
Pep ma{ (RJ ] 0z {r ar( arJ 522} (4.1)

Assumindo as seguintes condi¢des:

r=0 T = finito (4.2)
r=R T=T, (4.3)
Z o -0 T=To (4.4)
Z +o T=T; (4.5)

Quando se tem um valor de R elevado, uma aproximagéo para condugao
radial pode ser feita, e a velocidade axial pode-se determinada como velocidade
média de mistura u;, e ATy = Tp— T; como variagao de temperatura

Introduzindo as seguintes formas dimensionais

_T-T

077 (4.6)

-
£= @.7)

_az
(=—2 (4.8)
pe = POrUR (4.9)

k

_1
s=- (4.10)

— s+3 _ gstl

o= ¢) (4.11)
X, =1-g (4.12)
B=-p23*+3 (4.13)
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Pode empregar também um perfil de velocidade dimensional como sendo:

u s+1
-7 = 1 _ gs+l
A= (s+3j( &) (4.14)
Entdo a equacao de balango de energia pode ser descrita na seguinte forma
dimensional:
0© 10(.00 1 0°0
— == {— |+—

®¢) o0 EoE [E GEJ Po 977 (4.15)

Como o numero de Peclet para fluidos nao-newtonianos é auto, pois eles
apresentam uma baixa condutividade térmica, entdo o termo devido a condugéo

axial pode ser ignorado.

Logo
00 _1.0(,00
Wf)ﬁ‘gag(f OEJ (4.16)
Aplicando o método de separagao de variaveis:
O(¢,{)=X(¢)Z(<) (4.17)

E inserindo este termo na equacao diferencial 4.16. Dividindo também por XZ:
1dZ_ 1 1(&}
Zd{ ¢X¢ds\ dé

Ambos lados da equacado séo constantes, que podem ser denotados como

(4.18)

,82 Dai tem-se duas equacdes diferenciais:

dz 2
== 4
e B (4.19)
1d(,.dX 2
i 5—J + =0 4.20
> 5( M (4.20)
A segunda condi¢ao de contorno é dada por:
X(0)=0 (4.21)
X(1)=0 (4.22)

A equacdo X estabelece uma autofungdes X; correspondente para
estabelecer autovalores £ . A solugao completa deve ser entdo uma combinagao

linear do produto formado na equacao 4.17:

0£.0)= Y AX (§)e™ (4.23)
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Para determinar o termo A; é necessario que @=1e¢e {= 0. Apds o0 uso da
condicdo em que (=0 na equagao 4.23, multiplica-se ambos os lados por
X&)y &)EdE e integra-se de =0 a &=1. Entdo, quando a fungéo produz um fator Xj(¢&)
ortogonais entre =0 e &1 a relacdo influéncia a fungcdo ¢¢)¢ pode ser obtido

finalmente:

]X 22
A = ,} (4.24)
X} old¢

As equaciao 4.22 e 4.23 constituem uma solucdes formais para o problema.

No caso da equacdo do numero de Nusselt, pode ser dada para este caso

90
2R( kaT) [a}
ngo2R U o, N

k KT -T,) o

como

(4.25)

No, qual T, = Tr e © = (T = T4)/ (Tc — T4). A partir da equagdo 4.23 pode ser

)
o¢ ).,

Jaroc.c)eds .
o =2 [@§)o(s,¢)&e =2 Ae T (&)X, (§)5ae
[oré)ede 0 ’

determinado

2 Y] "
=D A X[ (1) (4.26)
i=1

O =

= —Zi Ae”’ 7¢ J-,Bifdi{(f Z—?de

i=1 0
[o0) A _ 5
=-2) ﬁ—;e Pex(1) (4.27)

1
:_ZZA _,31( 1 dX
i=1 i

df

Através das equacgdes 4.26 e 4.27 o numero de Nusselt pode ser descrito

como
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- a2
E Ae X (1)
y = _i=t

i _p2
S A e, 1)

i=t Fi

N

(4.28)

A expressdo do numero de Nusselt é valida para todos os valores de z.
Entretanto, a fim de usar este resultado, todos os autovalores e autofuncdées devem
ser conhecidos.

Para valores grandes de z (ou ¢{) a equacao 4.20 pode ser simplificada
consideravelmente, visto que somente o primeiro termo de cada somatéria é

necessario:

: — 2
!Ifl:lo Nu = g, (4.29)

De acordo com este resultado necessita-se calcular somente os primeiros
autovalores para o problema de valor de limite na equacgao 4.20.

Para a solugdo deste problema pode-se utilizar o procedimento desenvolvido
por HILDEBRAND(1962).

%[p(x)g—;v(}+)lr(x)y =0 (4.30)

A determinacdo de A;que pode ser obtido devido a seguinte aproximagao

b

[rOof,(x)y ., (x)ax
Al =2 p (4.31)
[rOolf, ()] ox
Deve-se determinar X(¢), a equagao 4.20 deve ser rearranjada
li % — (4 _ gS+1 _ g5+
Bdg(fdfj (1-5"7)(1-¢ ) (4.32)

Integrando a equacao acima tem-se

5%:£_268+3 +<(28+4
Bdé 2 s+3 2s+4

+C, (4.33)

Aplicando a condigdo de contorno X'(0)=0
C:i=0 (4.34)
Logo
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QZ aXx 52 2gzs+3 gz28+4
—_— o — - +
Bdé 2 s+3 2s+4

(4.35)

Integrando novamente

2 s+3 2s+4
X_&_ 2 | ¢ +C, (4.36)
B 4 (s+3)? (2s+4)?

Aplicando a seguinte condigéo de contorno X(1)=0, entéo
1 2 1
+

Cr,=— -
2 4 (S+3)2 (23+4)2 (437)
Substituindo B e C, na equagéao 4.36
2 s+3 2s+4
x:_,gf(SJ"?) 1,2 - ! 2+‘t__ 2 S+ < . (4.38)
s+1 4 (s+3)° (2s+4) 4 (s+3)° (2s+4)
Conhecendo X(¢), e possivel aplicar a solu¢gao de HILDEBRAND (1962)
! — 2 S+3 2s+4
[ret-ep e e B
2o s+1) 4 (s+3)° (2s+4) 4 (s+3)° (2s+4)
1= 1 _ 2 s+3 2s+4 2
J.f('/—fw) (S+3J(1+ 2 2 ! 2+i_ 2 2t ¢ )| dé
; s+1) 4 (s+3)° (2s+4) 4 (s+3)° (2s+4)
Resolvendo a equagao anterior, tem-se o numero de Nusselt
_ ., _ AB
Nu=B =D (4.39)
2+s

A=6(11+5s)(65+2s)(7 +s)(4+s)(s+3)
B =(3s* +55s% +322s? +7555 +617)
C =30s® +1111s” +17624s° +154465s° + 815040s* + 2652697 s°
D =5212264s? + 5668639s + 2619890

Sendo que s=1/n.

4.1.2 Modificagdo de KAYS

Segundo KAYS (1966) a regido hidrodinamica e termicamente desenvolvida,
pode ser resolvida para condicdo de temperatura constante. Para temperatura
constante na superficie o gradiente da temperatura na interface é

o7, _dT,

—£=0 (4.40)
0z dz
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E a taxa de desenvolvimento de temperatura em relacao a z é

o _T.-TdT
0z T, -T dz

(4.41)

No escoamento hidrodinamicamente desenvolvido, a equacao de balanco
energia, no escoamento laminar de um fluido incompressivel, dentro de um tubo
circular, com dissipacéo viscosa da energia desprezivel, é dada como:

2
1u(r)£:1£(r£)+£ (442)
a 0z ror\ or) 9z2

Aplicando as condigbes descritas nas equagodes (4.40) e (4.41), considerando

também que pode ser considerado a conducéao relativa radial um fator de pouca

importancia 0°T / 0z°=0, tem-se a seguinte forma diferencial

u(r)T,-T dT(z) _1 d( de
— =——|r—
a T,-T dz rdr\ dr (4.43)
Aplicando as seguintes condi¢gbdes de contorno

T=T, para r=ry (4.44)

T
ar =0 para r=0 (4.45)

dr

Um caminho para resolver esta equacao € o usar o método de sucessivas
aproximagdes. Como uma primeira aproximagao deve-se previamente derivar o perfil
de temperatura de uma solugéo de taxa constante de calor e substituir por (7c-T)/
(T-T ). Visto que assim a solugdo é um polindmio em r, a equagdo pode ser logo
integrada em relagao a r para produzir um novo perfil de temperatura. O novo perfil &
substituido de volta, e integrado novamente e assim tem se outro perfil. Para cada
perfil uma temperatura média de mistura pode ser estimada pela integracao, e entao
um valor do numero de Nusselt pode ser estimado. O processo e repetido até que o
valor do numero de Nusselt aproxime-se a um limite. Para este caso é

Nu = 3,658 (4.46)

Entdo usando o fator de correcao ja descrito na equagao 3.52 tem-se

3n+1
4n

1
— 1
Nu = 3,658( Js = 3.6584° (4.47)
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4.2 Regime laminar termicamente em desenvolvimento

4.2.1 Correlagéo de PIGFORD

Se as propriedades k e C, sdo constantes, se a energia térmica gerada no
fluido € sem importancia, e se a energia de conducao de calor e o fluxo do fluido séo
limitados nas direcbes axial e radial, respectivamente, entdo a equacido que
descreve a transferéncia de calor para escoamento de fluidos em estado

estacionario laminar em um tubo circular é

0z upc,rior\ or (4.48)

A equagao 4.48 é admissivel para resolugdo se as velocidades e as

densidades sdo conhecidas ou se sdo determinados as funcgdes radiais. Assumindo
que a densidade do fluido independe do raio do tubo, desta maneira a solugcido deve
ser obtida em fung¢ao do numero de Graetz para um perfil parabdlico de velocidade.
A solucédo da equacao 4.48 é obtida assumindo uma transferéncia de calor
controlada em uma camada laminar préxima a parede do tubo e que a distribuigao
desenvolvida pela velocidade seja linear nesta camada. Estas estimativas foram
usadas por LEVEQUE' apud CHRISTIANSEN e CRAIG (1962) para obtencdo de
solucbes para isotermas de fluidos newtonianos e PIGFORD? apud CHRISTIANSEN

e CRAIG(1962) obteve uma solugao para isotermas de fluidos ndo-newtonianos.

LEVEQUE(1928)
1
Nu =175Gz? (4.49)
PIGFORD(1952)
1
- 1
Nu = 1,75(3'; * 1j3 Gz? (4.50)
n

Segundo METZNER(1957) para um intervalo do numero de Graetz de 100 a
2000 e variando n de 0,18 a 0,70, o erro médio é de 13,5%.
CHRISTIANSEN e CRAIG (1962) usaram a correlacdo de PIGFORD, e assim

obtiveram resultados satisfatérios para niumero de Graetz maior que 20 e n>0,10.

! LEVEQUE, M. A. Amn. Mines, 13, p. 201-212, 1928.
2 PIRGFORD, R. L. Nonisothermal flow and heat transfer inside vertical tubes. Chem. Eng. Progr.
Symp., serie 17, n. 51, p. 79-89, 1955.
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METZNER(1965) propds a seguinte corregcdo levando em consideragédo o
indice de consisténcia do fluido K, e o indice de consisténcia que sofre acao da

parede do duto K,

n K

p

1 1 0,14
Nu = 1,75(3Z+1j3 st(ﬁJ (4.51)

4.2.2 Correlagéo de BIRD

BIRD (1987) propds a seguinte solugéo para transferéncia de calor com
temperatura constante em regime laminar e termicamente em desenvolvimento em
dutos circulares.

O balanco de energia é dado pela seguinte aproximagéo para problemas de

transferencia de calor em dutos circulares:

s+1
pcpumaxP - (éj ]Z_Z = l{%:—r[r %—U + Zi—z} (4.52)
Assumindo as seguintes condicdes:
r=0 T = finito (4.53)
r=R T=T; (4.54)
Z o -0 T=Ty (4.55)
Z +oo T=T, (4.56)

Para um valor de R grande, uma aproximag¢do da conducdo radial escalar
pode ser feita, com a velocidade axial pode-se determinar a velocidade média de
mistura u , e AT, = T, — T, como variagao de temperatura

Introduzindo as seguintes formas dimensionais

o=1"T (4.57)
Tc _T1
-
$=5 (4.58)
az
= 4.59
uR
pe = oY (4.60)
k
s=1 (4.61)
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0= Zi? [1-&=+1) (4.62)

Entdo a equacao de balanco de energia pode ser descrita na seguinte forma

dimensional:

A<)

2
00 10 (Ea@j+ 1 9°0 (4.63)

0 o7 aE) Peoag?

Para grandes numeros de Pe tipico de polimeros, por causa de sua baixa
condutividade térmica, o termo de conducdo axial pode ser negligenciado, e uma
condicdo de contorno na dire¢do z pode ser excluida. As dimensdes das condi¢cdes

de contorno para a resolucdo da equacao 4.64 séo:

=0 e=1 (4.64)
E=1 =0 (4.65)
£=1 e=finito (4.66)

Para o limite de z- 0 trés aproximagdes podem ser sugeridas:

i Os efeitos de curvatura sdo um problema ignorado, considerando a parede
plana; a distancia a partir da parede sera considerada como y=R-r.

ii. O fluido é considerando um prolongamento da superficie de transferéncia de
calor, de y=0 até y=co.

iii. Um perfil de velocidade linear € admitido, com uma inclinagdo conhecida
determinada através do gradiente de velocidade na parede.
Sendo que a distancia adimensional da parede pode ser expressa como

o=y/R=1-¢ assim sendo as trés condigdes contorno se tornam:

dg| 00 _d%0

do| 757 = 007 (4.67)
7=0 O0=1 (4.68)
=0 0=0 (4.69)
o= o0=1 (4.70)

Para fluidos ndo-newtonianos a solugéo de (d@/do)s-0 € exatamente (s+3), a
partir da equacao 4.62. Devido a dificil solugao é postulado uma solugcdo na forma
©=0(x), onde x e uma nova variavel, proveniente de uma combinagédo de variaveis

independentes:
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7 4.71)

s+3

Entao a equacao diferencial pode ser descrita como

d’o », dO
+3xY°——=0 4.72
dx? X dx (4.72)

Como &0) =0 e O(x)=1. A solugao &

1

)

Este é o perfil de temperatura na forma adimensional.

X
3
= X dy
e Je dy (4.73)

Para o calculo de transferéncia de calor em tubos é conveniente trabalhar

com o termo de coeficiente de transferéncia de calor local h, definida por
Qp-raaa =T = T,) (4.74)

Na qual gp-raciar € 0 fluxo de calor radial, T, é a temperatura de parede e T é

a temperatura média de mistura, definida por

2mr R

j uT(r,z)rdrd6
T =00

(4.75)

2mr R
_[ urdrd@

0 0

Usando os coeficiente adimensional de transferéncia de calor, o nimero de

Nusselt, Nu=2hR/k, é rearanjado. Para este problema T =T, e T,=T;, deste modo o

numero de Nusselt é

o)
. 29,R 2R oy y=0_259| (4.76)
KT,-T,) k (T,-T,) a0

=0

Entdo a equagédo 4.73 é substituida na equagédo 4.76 e tem-se

1
ox 2 [s+3 3n+1\3 . 1
X =2 _4S79 — 108 21T\ Gz
Xzo(aaj r(4j3 9 ( 4n j z (4.77)

Nu:2d_@

dy

3
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4.2.3 Correlacdo de JOSHI- BERGLES

A solugao gerada foi obtida numericamente para um tubo circular por JOSHI
e BERGLES (1980b) e comparada com seus experimentos com fluidos néo-
newtonianos que tem indice variando de 0,2< n <1. Na sua solu¢gdo numeérica,
considera n como uma constante.
1

1
Nu = 3,66(32 ”JS (1+ (04246205 ) s (4.78)
n

4.3 Comparacao entre as correlagcdes

Comparando graficamente as equagdes para transferéncia de calor em
regime laminar termicamente desenvolvido e temperatura da parede constante, com

os dados de BIRD (1977) calculados computacionalmente obtem-se as curvas da

Figura 4.1.
6,5
6,0 — Eq. 447
rrrrrrr Eq. 4.39
55 . BIRD
5,0
4,5
>
z
4,0
3,5
3,0
0,09 0,20 0,40 0,60 0,80 1,00
0,10 0,30 0,50 0,70 0,90
n
Figura 4.1 — Comparagdo entre as correlagbes apresentadas e os dados

apresentados por BIRD.

CHRISTIANSEN e CRAIG (1962) realizaram experimentos em dutos de cobre
de 1, 1,5 e 2 polegadas, com solugédo de 3% de sddio carboxi metil celulose (CMC)
com n igual a 0,67. Foram os primeiros a trabalhar com a razdo entre consisténcia
no meio e na parede (K/Ky) , proposta por METZNER (1965).

As correlagbes 4.77 e 4.78 também receberam o fator de corregcao proposto
por METZNER (1965) na Figura 4.2.
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CMC 3% -n=0,67
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Figura 4.2 — Transferéncia de calor em regime laminar e termicamente em

desenvolvimento com temperatura de parede constante.
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Figura 4.3 — Transferéncia de calor em regime laminar e termicamente em
desenvolvimento com temperatura de parede constante, desprezando o indice de

consisténcia.

4.4 Discussao dos Resultados

Através da Figura 4.1 é possivel verificar o comportamento das correlagdes
para transferéncia de calor em regime laminar e temperatura de parede constante e

termicamente desenvolvido.
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Tabela 4.1- Comparacdo entre as correlagdes e os dados calculados

computacionalmente.

Correlagao Erro médio quadratico
Modificagdo de KAYS |eq. 4.47 0,34%
BIRD eq. 4.39 0,71%

A transferéncia de calor em regime laminar e termicamente em
desenvolvimento com temperatura de parede constante, analisada através da Figura
42e4.3.

Tabela 4.2 — Comparagao entre as correlagbes e os dados experimentais da Figura
4.2.

Correlacao Erro médio quadratico
PIGFORD-METZNER |eq. 4.51 3,00%
BIRD eq. 4.77 62,00%
JOSHI- BERGLES eq. 4.78 13,65%

Tabela 4.3 - Comparacgao entre as correlagdes e os dados experimentais da Figura
4.3.

Correlagao Erro médio quadratico
PIGFORD eq. 4.50 32,50%
BIRD eq. 4.77 114,30%
JOSHI- BERGLES eq. 4.78 41,63%

Nao é possivel determinar com certeza a melhor correlacdo para
transferéncia de calor com temperatura de parede constante em regime totalmente
desenvolvido, mesmo com os resultados da equagdo modificada de KAYS (1966)
apresentado um resultado melhor que a de BIRD (1987); ha escassez de dados para
uma afirmativa desta.

Através das Tabelas 4.2 e 4.3, demonstra-se a importadncia de levar em
consideragao o indice de consisténcia do fluido, nas correlagdes de transferéncia de

calor.
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5. TRANSFERENCIA DE CALOR EM DUTOS NAO-CIRCULARES

As medicdes de taxa de transferéncia de calor ndo sao praticaveis para fluxo
de fluidos ndo-newtonianos em dutos nao-circulares (METZNER, 1965).

As caracteristicas geométricas dos dutos afetam diferentemente a
transferéncia de calor em fluidos nao-newtonianos (HARTNETT e KOSTIC, 1989).

No caso de fluidos nao-newtonianos, as predicbes tedricas rendem desvios
muito grandes para transferéncia de calor em condi¢des de fluxo laminar muito
baixas. E fato que a avaliagdo experimental das medidas de transferéncia de calor
além de baixas predigdes pode refletir uma inadequagdo em um modelo analitico
(HARTNETT e KOSTIC, 1989).

5.1 Condic¢des limites

Ha um numero infinito de possibilidades de condicbes de contorno térmicas
que descrevem a temperatura e o fluxo de calor. Estas podem impor limites para
fluxo de fluidos em dutos ndo-circulares. A transferéncia de calor é fortemente
dependente das condi¢cdes de contorno térmicas em um regime de fluxo laminar
embora em grande parte dependendo menos do regime de fluxo turbulento,
particularmente para fluidos com numero de Prandtl muito grande. Deste modo
restringe-se a trés classes principais as condi¢cdes de contorno térmicas:

i. Temperatura constante imposta sobre os limites do fluido, denominada agora

como condicao T.

ii. Fluxo de calor axial constante, com temperatura de parede local periférica
constante impondo um limite para o fluido, e a condicdo H1.
iii. Fluxo de calor constante impondo axialmente e perifericamente a ambos um

limite para o fluido, a condicao H2.

5.2 Grupos adimensionais e solu¢cdes generalizadas

Solucbes através de equacbes diferenciais produzem problemas a serem
geralmente apresentado em termos de grupos adimensionais, o qual pode ser
determinado através de atribuicbes as equagdes governamentais e as
correspondentes condigdes de contorno adimensionais.

Os principais grupos adimensionais para forga de atrito e transferéncia de

calor para fluidos newtonianos e ndo-newtonianos sao agora dados.
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1. Coordenada adimensional periferica

. y . Z
y =2 z ==
D, D, (5.1)

2. Distancia térmica axial adimensional

+ z
X =D Re' Pr* (5:2)
3. Numero de Graetz baseado no didametro hidraulico
Gz = 1+ _ RePr
Xin z (5.3)
D,
4. Numero de Graetz baseado na vazdo massica
. o
sz =me =(1+O'*) 1+ (54)
zk da Xy,
5. Velocidade adimensional
. _u
u == 5.5
. (5.5)
6. Numero de Nusselt
Nu = hD, (5.6)
k
7. Numero de Reynolds baseada na viscosidade aparente
Re = PP (5.7)
n
8. Numero de Reynolds generalizado
—2-nMyn
Ret =PY4_ "Dy (5.8)
K
9. Numero de Reynolds generalizado por Kozicki
—2-nrMyn
Re =— P4 "D _
. a 5.9
8" K(b +aj (5:9)
n
10. Numero de Peclet
ub
Pe=%=RePr=Re*Pr* (5.10)

Os valores de a e b dependem da geometria do tubo. A Tabela 5.1

apresenta estes valores para um canal retangular como uma fungcéo de sua razao
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aparente a'=2b/2a. E interessante notar que a e b sdo 0,25 e 0,75 para dutos
circulares (KOZICKI, 1971).

Tabela 5.1 — Constantes geométricas aeb para dutos retangulares

al a* b* c
1,00 0,2121 0,6771 14,227
0,95 0,2123 0,6774 14,235
0,90 10,2129 0,6785 14,261
0,85 0,2139 0,6803 14,307
0,80 0,2155 0,6831 14,378
0,75 0,2178 0,6870 14,476
0,70 0,2208 0,6921 14,605
0,65 0,2248 0,6985 14,772
0,60 0,2297 0,7065 14,980
0,55 0,2360 0,7163 15,236
0,50 0,2439 0,7278 15,548
0,45 0,2538 0,7414 15,922
0,40 0,2659 0,7571 16,368
0,35 0,2809 0,7750 16,895
0,30 0,2991 0,7954 17,512
0,25 0,3212 0,8183 18,233
0,20 10,3475 0,8444 19,071
0,15 0,3781 0,8745 20,042
0,10 0,4132 0,9098 21,169
0,05 0,4535 0,9513 22,447
0,00 0,5000 1,0000 24,000

I
A

Figura 5.1 — Geometria de dutos retangulares

5.3 Perfil de velocidade

SCHECHTER (1961) obteve uma distribuicao de velocidade para fluidos nao-

newtonianos em canais nao-circulares aplicando principios variacionais:



Transferéncia de calor em dutos ndo-circulares 48

R GHISSE)

Tabela 5. 2 — Constantes para fluxos em dutos quadraticos

n ar ay fRe*
1 6,00 0,00 24,00
0,75 5,770 4,598 13,98
0,50 5,3673 12,683 8,01

Os valores de a; e a, sédo fungdes do indice n da lei de poténcia como é
mostrado na Tabela 5.2. Visto que o perfil de velocidade nao € explicito o indice n da
lei de poténcia. Isso € particularmente adequado para aplicagdo do calculo analitico
da equacao de energia.

SKELLAND (1967) apresenta para fluidos nao-newtonianos, uma solugao
analitica simples utilizavel para fluidos que seguem a lei da poténcia em placas

paralelas e dutos retangulares com duas faces aquecidas:

_2n+1) (y\n
== 1(j (5.12)

cl <

5.4 Fatores de Correcéo

O gradiente médio de velocidade retangular ou circular na parede do duto
pode ser expresso como

a+bn 1+3n
n _ _4n

Vpar = 8 = ETl para duto circular (5.13)
D, D,
a+bn 1+2n
- n - 2n
Voar = Enj = U para placas paralelas (5.14)
Dh Dh

Por essa razéo, na regiao de entrada o numero de Nusselt para fluidos nao-

newtonianos em um duto retangular pode ser expresso como

1
* SRR
Nu(a ,n):(MJ Nu(circular,n =1) (5.15)
n
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onde Nu(circular,n=1) corresponde a fluidos Newtonianos em dutos circulares.
Por causa da impossibilidade de igualar as condi¢ées de contorno térmica de
duto retangular a uma circular, &€ necessario usar a equagao 5.16 e uma outra forma
e e e
Nu(a*,n)=[ a*+b*n jsNu(a*,n=1) (5.16)
‘a +b ;n
onde Nu(a’,n=1) e o correspondente do nimero de Nusselt com 0 mesmo a

e as condi¢des de contorno térmicas.

5.5 Regime laminar e termicamente desenvolvido

O numero de Nusselt totalmente desenvolvido para fluidos newtonianos no
caso de transferéncia de calor uniforme nas quatro paredes Uteis. Esta aproximacao
proposta por SHAH e LONDON(1978) gera um erro de até £ 0,1%.

Nu =7,541(1-2,610a" +4,970a" -5,119a" + 2,702a™ - 0,548a"™ ) (5.17)

Para fluxo de calor axial constante nas quatro paredes, com temperatura de
parede local periférica constante, o numero de Nusselt para fluidos newtonianos é
dado por

Nu =8,235(1-2,0421a" + 3,0853a ™ - 2,4765a" +1,0578a™ -0,1861a™) (5.18)
Através da correlagdao acima SHAH e LONDON(1978), conseguiram erros de até
+0,03%.

5.6 Regime laminar e termicamente em desenvolvimento

Para fluxo de fluidos ndo-newtonianos em dutos retangulares as condi¢oes
indicadas dependem do perfil de velocidade.

Deste modo prolonga-se a solugao de problemas através de Graetz-Nusselt
para um fluido ndo-newtoniano, sendo usado um perfil de velocidade adequado.

BIRD (1977) desenvolveu correlagdes para fluxo térmico em desenvolvimento
em dutos retangulares para fluidos nao-newtonianos.

Temperatura constante da parede

1

:1] (5.19)

2
Nu=— 4 [ub (_%J
93/_(;) az do

Fluxo de calor constante na parede
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4r(2j _ :
Nuy=_— 3 {“b (_%j J (5.20)

5.6.1 Modificagéo de BIRD

Partindo das seguintes consideragbes adimensionais

_y
o==2 21
p (5.21)
u
g)=— 5.22
#o)=- (522)
Entao, aplicando o perfil de velocidade de SKELLAND (1967)
o/ 2n+1)n+1
o __(2n+1)n+) 629
do|,- 2n

Substituindo a o perfil de velocidade (equagéo 5.23) na equagao 5.20, entdo
para temperatura constante da parede em duto retangular com duas paredes
adiabaticas

1
Nu = 0,8546GZ;(MJ3 (5.24)
2n

Se o mesmo for feito mas se o perfil for substituido na equagéo 5.19, entao
para fluxo de calor constante na parede em duto retangular com duas paredes

adiabaticas

1
, 1
Nu =1,033Gz3 (WT (5.25)

5.7 Comparacéo entre as correlacfes

CHANG (1998) realizou estudos experimentais e numéricos com fluidos nao-
newtonianos em duto retangular horizontal com duas paredes adiabaticas e duas
paredes com fluxo uniforme de calor em regime laminar e termicamente em
desenvolvimento, o fluido usado foi solucdes de poliacrilamida (separan) e o igual a
0,5.

As correlagdes para transferéncia de calor em regime laminar e termicamente

em desenvolvimento em dutos circulares apresentadas no Capitulo 3 foram
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corrigidas através do fator de corregdo da equacdo 5.15 para poderem ser
comparadas com a correlagao dada pela equacao 5.25.

Separan -n =0,63
26

Experimental
Eq. 3.71
Eq.3.72

Eq. 3.79
.3.76

Eq. 3.101 &

Eq. 3.77 04
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> ¢ O @ > ¢ O O
m
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Nu
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18
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16
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12
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Figura 5.2 - Comparagédo entre os dados experimentais com as correlagdes para
fluxo laminar termicamente em desenvolvimento com fluxo de calor constante e Gz
variando de 1000 a 5000, Re,= 1974 e Pr,= 42,9.

HARTNETT e KOSTIC(1985) realizaram experimentos em dutos retangulares
de 1,8x0,9cm de sec¢ao, com didametro hidraulico de 1,2cm. O fluido usado foi

solugéo de policrilamida(separan).
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Separan -n =0,53
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Figura 5.3 - Comparagédo entre os dados experimentais com as correlagbes para

fluxo laminar termicamente em desenvolvimento, com fluxo de calor constante e com
Gz variando de 450 a 1050, Re,= 314 e Pr,=79.
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Figura 5.4 - Comparagédo entre os dados experimentais com as correlagbes para

fluxo laminar termicamente em desenvolvimento, com fluxo de calor constante e com
Gz variando de 1000 a 7000, Re,= 314 e Pr,=79.
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5.8 Discussdo dos Resultados

Para fluxo de transferéncia de calor em dutos retangulares foram feitas as
seguintes analises, as correlagbes apresentadas no capitulo 3 para transferéncia de
calor em regime laminar com fluxo de calor constante e termicamente em

desenvolvimento foram corrigidas a sua geometria através da equagéao 5.15.

Tabela 5.3 — Comparacao entre as correlagdes e dados experimentais para nimero
de Graetz de 1000 a 7000, descrito nas Figuras 5.2 e 5.4.

Correlagao Erro médio quadratico
BIRD-MATSUSHISA eq. 3.71 2,85% 7,60%
MIZUSHINA eq. 3.72 2,77% 7,64%
BASSET-WELTY eq. 3.79 4,43% 7,47%
CHURCHILL-USAGI eq. 3.76 2,70% 6,91%
BIRD eq. 3.101 3,57% 5,10%
CHURCHILL-OZOE eq. 3.77 13,25% 16,70%
BIRD modificado eq. 5.25 2,84% 6,55%

Tabela 5.4 - Comparacao entre as correlagdes e dados experimentais para niumero
de Graetz de 400 a 1000, descrito na Figura 5.3.

Correlagao Erro médio quadratico
BIRD-MATSUSHISA eq. 3.71 13,60%
MIZUSHINA eq. 3.72 16,90%
BASSET-WELTY eq. 3.79 10,44%
CHURCHILL-USAGI eq. 3.76 16,00%

BIRD eq. 3.101 20,27%
CHURCHILL-OZOE eq. 3.77 27,24%
BIRD modificado eq. 5.25 14,94%

Fica claro que o uso do fator de correcdo de geometria apresentam bons
resultados para BIRD-MATSUSHISA ,MIZUSHINA e CHURCHILL-USAGI, e a
modificacdo de BIRD também apresenta um bom desempenho.

Fica claro que para o intervalo de numero de Graetz de 1000 a 7000 o erro
nas correlagcdes sao menores, do que no intervalo de 400 a 1000, isto porque ¢é
dificil determinar o intervalo no qual o regime passa de desenvolvido para em
desenvolvimento, diferentemente de tubos circulares onde se tem um ponto de

referéncia que é de Graetz igual a 32. Em dutos ndo-circulares este ponto nao é
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facilmente determinado, ou seja pode para o caso descrito de duas paredes

aquecidas, esta regido de Graetz de 400 a 1000 ser uma area de transigao.
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6. TRANSFERENCIA DE CALOR EM REGIME TURBULENTO

Utilizando-se de analise feitas para transporte turbulento de calor, massa e
momento para fluidos newtonianos é possivel desenvolver correlagdes para fluidos
ndo-newtonianos (METZNER, 1965).

Em geral, por meio, de uma aproximagao o problema de fluxo turbulento em
nao-newtonianos depende do fator de atrito (DAVIES, 1972).

Uma caracteristica importante de fluidos n&o-newtonianos €& que estédo
suscetiveis a degradacdo quando sujeitas a tensdo de cisalhamento. Assim, as
solugdes aquosas de polimeros que fluem em regime turbulento através dos tubos
circulares por periodos de tempo longos submetem-se a mudancas de propriedades,
como resultado desta degradacdo, e este, por sua vez, pode acarretar a perda de
carga e a transferéncia de calor (CHO e HARTNETT,1982).

6.1 Fator de atrito

Neste primeiro caso, aplicando a definigdo do fator de atrito de Fanning, que

para fluxo em dutos circulares que é

16(3'7 +1j
P 4n (6.1)

" Re

f € uma funcdo ndo s6 de Re, (equacao 2.7) mas também de n. Segundo os
resultados experimentais apresentados por SKELLAND (1967) esta equagdo se
adapta para regime laminar.

Uma grande contribuicdo para estudos com fluidos nao-newtonianos em
regime de fluxo turbulento foram realizados por DODGE e METZNER(1959), que
propuseram uma correlagao para fator de atrito em regime de fluxo turbulento:

1 _ 4 1) 04
ﬁ:nOTIog(Re f ZJ_n"Z (6.2)

esta equacdo esta sujeita a seguinte restricdo: (PrRe®)>500000. E fungdo de Re’

(equagao 2.8).
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6.2 Fluxo de calor constante na parede e termicamente em desenvolvimento

6.2.1 Correlagdo de METZNER-FRIEND

Em 1959, METZNER e FRIEND (1959) calcularam o numero de Stanton em
funcao do fator de atrito e do numero de Pr, (equacao 2.12), aplicando a formulagéo
geral de Reichardt para a analogia entre a transferéncia de calor e a transferéncia do
momento no fluxo turbulento:

f

_ Nu _ 2
° Re,Pr, u
a8 120+1 1,8\/2 (Pr,—1)Pr?

As predicbes desta correlacdo estdo de acordo com dados experimentais

St

(6.3)

obtidos com solugbdes aquosas de carbopol e xarope de milho. Foram obtidos erros
de até +25% para fluidos que seguem a lei da poténcia com o indice de

comportamento do escoamento variando de 0,39<n<1,0.

6.2.2 Correlagéo de CLAPP

CLAPP(1963) utilizando corridas experimentais com transferéncia de calor
em regime turbulento utilizando fluidos nao-newtonianos; obteve erros de ate
+4,5%, usando uma generalizagdo da forma bem conhecida de DITTUS-BOELTER

que é usada nas equacdes para fluidos newtonianos:

Nu = 0,023(9350 )0’8["@]} RGE?J pros (6.4)

Foram utilizadas as definigdes de Recs (equagdo 2.6) e Reqrr(equacao 2.11).

6.2.3 Correlacao de YOO

YOO(1974), desenvolveu trabalho experimental em regime turbulento onde
pode observar que o numero de Nusselt para fluidos nao-newtonianos era muito
maior que o numero de Nusselt da agua para o mesmo numero de Reynolds. Isto
pode ser atribuido ao fato de que os numeros de Prandfl destes liquidos nao-
newtonianos eram da ordem de 3-300. Usando todos estes dados, YOO
desenvolveu uma correlacdo empirica para predizer transferéncia de calor em

regime turbulento em liquidos ndo-newtonianos:
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w N
=
c
Y
w|nN

St, Pr,

a

2_=0,0152Re;"" (6.5)

Segundo YOO o erro € de até 3%, para valores de n variando de 0,2 a 0,9 e
numero de Reynolds entre 3000-90000.

6.2.4 Correlagdo de HARTNETT e RAO

HARTNETT e RAO (1987) propuseram uma nova equagao para produzir uma
predicdo da transferéncia de calor em dutos circulares bem como para dutos

retangulares, sendo mencionados erros de até *20%.

Nu = (0,0081+0,0149n)Re,’® Pr,%* (6.6)

6.3 Comparacgéo entre as correlagbes

YOO (apud CHO e HARTNETT, 1982) realizou ensaios experimentais com
solugbes de acido poliacrilico(carbopol), com indice n variando de 0,24 a 0,9 e
numero de Pr variando de 30 a 300. YOO também valeu-se de dados experimentais

de outros autores.

Carbopol - n = 0,89
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300 B
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[ )
5 200 U
pz4
.
A
100 @
80| 3
70 °
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50
5500 8500 25000 55000
7000 10000 40000 70000

Re'
Figura 6.1 — Comparacdo entre os dados experimentais e as correlagbes para

regime turbulento.
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Figura 6.2 — Comparacao entre os dados experimentais e as correlacbes para

regime turbulento.

6.4 Discussdo dos Resultados

Analisando a Figura 6.1 e 6.2, as correlagcdes obtiveram os seguintes erros
medio quadraticos.

Tabela 6.1 - Comparagao entre as correlagdes e dados experimentais

Correlagao Erro médio quadratico Erro literatura
METZNER-FRIEND |eq. 6.3 17,12% 22,38% 25,00%
CLAPP eq. 6.4 18,59% 21,03% 4,50%
YOO eq. 6.5 6,87% 8,00% 3,00%
HARTNETT e RAO |eq. 6.6 13,21% 16,14% 20,00%

Comparando com o erro descrito na literatura com os obtidos a partir das
Figura 6.1 e 6.2 apenas a correlacao de CLAPP apresenta uma diferenga muito
grande, as demais se encontram dentro do previsto.

O melhor resultado apresentado foi da correlacdo de YOO, por ser esta uma

correlacdo empirica, pois esta é definida a partir de dados experimentais.
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7. CONCLUSOES E SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

7.1 Conclusodes

O presente trabalho tenta determinar a faixa de aplicacao das correlacboes
para transferéncia de calor com suas respectivas condi¢cdes de contorno valendo-se
de dados experimentais da literatura como também apresenta modificagbes em
algumas correlagoes.

BIRD foi o autor que mais desenvolveu correlagbes para transferéncia de
calor, mesmo assim, estas ndo haviam sido testadas com dados experimentais. Em
sua maioria as correlagdes propostas por BIRD apresentaram um bom desempenho.

A correlagédo de GRIGULL para transferéncia de calor em dutos circulares e
termicamente desenvolvido, apresenta o maior erro em relacdo as demais devido a
ser a Unica que usa um perfil linear de temperatura.

Para transferéncia de calor em dutos circulares com temperatura de parede
constante em regime laminar e termicamente desenvolvido, até o presente trabalho
sO existiam solucbes numéricas. Este trabalho apresentada uma proposta de
modificagao para correlacdo de KAYS, e uma solugéo para a correlagéo de BIRD.

Comparando os dados experimentais para transferéncia de calor em dutos
circulares com temperatura de parede constante em regime laminar e termicamente
em desenvolvimento com as correlagoes, fica clara a importadncia do indice de
consisténcia do fluido na determinagéo de valores mais proximos dos experimentais.

A transferéncia de calor em dutos nao-circulares, mesmo sendo dependente
de duas dimensdes, apresenta correlagdes simples e as aproximagdes de
correlagbes de dutos circulares, também apresentaram bons resultados, como é
visto para caso da transferéncia de calor em dutos retangulares com fluxo de calor
constante em regime laminar e termicamente em desenvolvimento. A partir de
correlagbes BIRD, foi possivel desenvolver correlagbes para aquecimento em duas
faces.

As correlagdes para transferéncia de calor em regime turbulento apresentam
um erro compativel com o previsto na literatura, menos para o caso da correlagao de
CLAPP, que é uma modificagdo da correlagdo de DITTUS-BOELTER para fluidos

newtonianos.
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7.2 Sugestdes para trabalhos futuros

Realizar ensaios experimentais nas diversas situagbes descritas neste
trabalho mas com fluidos especificos da industria de alimentos.

Estudar-se a influéncia do indice de consisténcia em todas as correlagdes
apresentadas, e determinar seu grau de importancia.

Desenvolver novas correlagdes para cada condicdo apresentada neste
trabalho, que sejam mais especificamente para transferéncia de calor em dutos
circulares com temperatura de parede constante em regime laminar e termicamente

em desenvolvimento.
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