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V. Velocidade do vapor [m/s]
X Titulo de vapor [-]
X Parametro de Martineli [-]

Zat Local no canal onde se inicia a ebulicdo, [m]



We Numero adimensional de Webber [-]

Alfabeto Grego:

Simbolo Definicao Unidade
0] Multiplicador bifasico [-]

0 Inclinag¢do do canal [°]

Py Massa especifica do vapor [kg/m’]
o) Massa especifica do liquido [kg/m’]
o Tensdo superficial [N/m]
B Angulo de contato liquido/superficie [°]

1 Viscosidade do liquido [kg/ms]
U Viscosidade do vapor [kg/ms]
o Fracdo de vazio [-]

AT Diferenca de Temperatura [°C]
AP Diferencga de Pressao [kPa]

U Razdo de Aspecto [-]

Vi Volume especifico do liquido [m’/kg]
Vy Volume especifico do vapor [m’/kg]
b Desvio médio absoluto [%]

0 Incerteza [-]

Sub-indices

a Aceleracdo



aq Aquecido

b Bolha de vapor
bif Bifésico

calc Calculado

conf Confinamento
ent Entrada

eq Equivalente

exp Experimental

f Fluido

fr Friccional

| Liquido

g Gravitacional
homo Homogéneo

1 Laminar, laminar
lo Somente liquido
It Laminar, turbulento
Iv Latente de vaporizagdo
m Molhada

max Maximo

mono Monofdsico

ONB Inicio da ebuli¢do
p Parede

S Sélido



sat

sub

tl

tp

tt

VO

Saturacdo
Sub-resfriado
Transversal

Térmico

Turbulento, laminar
Total pressao
Turbulento, turbulento
Vapor

Somente vapor

Local no canal
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RESUMO

No presente trabalho, é apresentado um estudo experimental
sobre a transferéncia de calor e a queda de pressdo no processo de
ebulicdo convectiva em um mini-canal anular, utilizando como fluido
refrigerante o n-Pentano, para pressdes e temperaturas de entrada na
secdo de teste de 150,0 e 200,0 kPa, e 27,0 e 40,0 °C, respectivamente.
Foram empregadas velocidades madssicas de até 337,8 kg/mzs, para
fluxos de calor q < 60,0 kW/m®. A secdo de teste é formada por dois
tubos, um interno de cobre onde é realizado o aquecimento, e outro
externo de acrilico, montados concentricamente, com uma folga entre
eles de 0,25 mm, formando assim um mini-canal anular de didmetro
hidraulico de 0,5 mm. O projeto e a constru¢io de um circuito de
ebulicdo convectiva e da secdo de teste foram inteiramente
desenvolvidos durante o presente trabalho de mestrado. S@o analisados
os efeitos de velocidade massica, de pressdo, e da temperatura de
entrada, e do fluxo de calor sobre o coeficiente de transferéncia de calor
para a ebulicio. Os dados experimentais para o coeficiente de
transferéncia de calor foram comparados com as correlacdes de
Kandlikar (1990), Liu e Winterton (1991), Warrier (2002), Lazarek e
Black (1982) e Steiner e Taborek (1992). Os dados referentes a queda
de pressdo bifdsica foram comparados com o modelo de fases separadas
para tr€s diferentes valores do parametro de Chisholm (C). Imagens
fotograficas relativas ao processo de ebulicdo convectiva em um mini-
canal anular também sdo apresentadas e analisadas.

Palavras chave: Ebulicdo convectiva, ebulicdo nucleada, mini-canal,

transferéncia de calor, queda de pressdo.
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ABSTRACT

In this work, it is presented an experimental study of heat transfer
of and the pressure drop in the process of convective boiling in an
annular mini-channel, using as fluid refrigerant the n-Pentane, to
pressures and temperatures of entry in the test section were 150,0 and
200,0 kPa, and 27,0 and 40,0 ° C, respectively. They were employed
flux mass of up to 337,8 kg/m2s for heat flux q < 60.0 kW/m’. The test
section is composed of two tubes, one internal copper, where the heating
is performed, and other external acrylic, mounted concentric, with a gap
between them of 0,25 mm, thus forming an annular mini-channel of
diameter hydraulic of 0,5 mm. The design and construction of a circuit
of convective boiling in the test section were fully developed during the
present work the Masters. We will be analyzed the effects of mass flux,
pressure, and temperature input, and the heat flux on the heat transfer
coefficients for boiling. Experimental data for the heat transfer
coefficients were compared with the correlations of Kandlikar (1990),
Liu and Winterton (1991), Warrier (2002), Lazarek and Black (1982)
and Steiner and Taborek (1992). The data relating to the collapse of
pressure two-phase flow are compared with the model of separate
phases for three different parameter values of Chisholm (C).
Photographic images relating to the process of convective boiling in a
mini-channel annular are also presented and analyzed.

Keywords: Convective Boiling, nucleating boiling, mini-channel, heat
transfer heat, drop pressure.






CAPITULO 1 1

1. Introducao

Evaporadores com mini e micro-canais apresentam vdrias
vantagens como tamanho reduzido, maior possibilidades de se atingir
elevados coeficientes de transferéncia de calor e menor quantidade de
fluido de trabalho, caracteristicas que sdo benéficas para custo e
seguranca do sistema. Estes trocadores de calor ji sdo usados, por
exemplo, em bombas de calor, condicionadores de ar para aplicagdes em
automovel e para resfriamento de componentes eletronicos. Apesar do
grande emprego, a compreensio do comportamento do escoamento
bifdsico em micro escala ainda ndo alcangou a paridade com o
desenvolvimento rdpido de tais sistemas. Ainda restam inclusive,
ddvidas, sobre uma definicdo clara de micro-canais e mini-canais.

Uma exigéncia fundamental durante o projeto de trocadores de
calor é a habilidade para predizer os valores dos coeficientes de
transferéncia de calor e da perda de pressdo nas condi¢des de interesse.
Nos dltimos anos, foram feitas vdrias investigacdes experimentais e
tedricas de escoamentos bifdsicos e transferéncia de calor em mini e
micro-canais e os seus resultados foram publicados. Além da grande
discrepancia que existe entre os diferentes autores, o coeficiente de
transferéncia de calor por ebuli¢do, a perda de pressdo e os padrdes de
escoamentos em micro-canais nio tém sido preditos corretamente pelas
correlagdes de macro escala existentes na literatura. A explicacio
comum para esta diferenca € que os mecanismos fisicos que sdo
potencialmente dominantes em micro-canais sdo menos importantes em
macro canais. Alguns desses mecanismos sdo os efeitos da tensdo
superficial e da tensdo de cisalhamento viscoso.

Estudos na literatura que fazem meng¢do a escoamento
monofésico e bifdsico e transferéncia de calor em trocadores de calor
compactos ainda nio sdo suficientes para o total entendimento dos
fendmenos envolvidos. Contudo, aplicagdes extensivas em inddstrias de
processo existem onde o calor € transferido utilizando-se de espacos
confinados e que podem fornecer projetos mais compactos e melhores.

Este estudo trata dos processos de transferéncia de calor do n-
Pentano monofésico e bifdsico, queda de pressdo e visualizagdo durante
0 escoamento no interior de um mini-canal, ambas de didmetro
hidraulico de 0,5 mm.

Virias caracteristicas fazem os trocadores de calor compactos
atraentes em aplicacdes industriais onde a conservacdo de energia,
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espaco, peso e custo sdo consideragdes importantes. Estas caracteristicas
incluem alta efetividade térmica (razdo da quantidade de calor que foi
transferida pela quantidade de calor mdxima que teoricamente que pode
ser transferida), elevada razdo entre a superficie de transferéncia de
calor e o volume (densidade de drea de superficie), baixo peso por fluxo
de calor imposto, flexibilidade de projeto e volume de fluido reduzido.

1.1. Objetivos dos Testes Monofasicos

O objetivo deste trabalho é ganhar um entendimento fundamental
de transferéncia calor e perda de pressdo, de um escoamento monofasico
em mini € micro-canais com o n-Pentano como o fluido de trabalho.
Particularmente, um objetivo era avaliar se as correlagdes cldssicas para
transferéncia de calor e perda de pressdo sdo vélidas para mini-canais.

Um objetivo secunddrio dos testes monofésicos era o de validar o
procedimento experimental para transferéncia de calor bifdsica em testes
futuros.

1.2. Objetivos dos Testes Bifasicos

Ebulicio e condensagdo podem sustentar grandes taxas de
transferéncia de calor com diferencas de temperaturas muito pequenas.
Processos associados com fendomenos de mudanca de fase estdo entre os
processos de transferéncia de calor mais complexos encontrados em
aplicacdes de engenharia. Estes incluem toda a complexidade de
transferéncia de calor em escoamentos monofasicos (ndo-linearidade,
transi¢do para turbuléncia, instabilidades) e elementos adicionais que
sdo resultantes do movimento da interface vapor-liquido, efeitos de nao-
equilibrio e interacdes entre as fases. Escoamentos bifdsicos de gases e
liquidos ou vapores e liquidos em tubos, canais, equipamento, etc.
freqlientemente sdo encontrados na indistria e tém sido estudados
intensivamente por muitos anos.

O objetivo desta parte do trabalho é a de desenvolver a
compreensdo dos processos fundamentais em escoamentos bifasicos em
mini-canais. O resultado esperado desta melhor compreensdo é o
desenvolvimento de ferramentas mais precisas para predizer o
coeficiente de transferéncia de calor e a perda de pressdo neste tipo de
fluxo.
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1.3. Organizacao do Trabalho

Este trabalho de dissertacdo estd estruturado conforme sera
descrito a seguir.

No Capitulo 2, é apresentada a revisdo bibliografica de trabalhos
tedricos e experimentais. Inicialmente € apresentada uma revisdo
bibliografica referente a transferéncia de calor e perda de pressdo em um
sistema monofasico. Na seqii€ncia, sdo apresentados os mecanismos da
ebulicdo, como por exemplo, os aspectos fisicos da geracdo e criagdo de
bolhas onde sdao mostrados também os padrdes de escoamentos em
tubos horizontais. E também feito um estudo da queda de pressio em
um sistema bifdsico, onde é apresentado o modelo homogéneo e o
modelo de fases separadas para escoamentos bifdsicos. As correlagdes
utilizadas no presente trabalho sdo apresentadas neste capitulo.

No Capitulo 3, ¢é apresentado o aparato experimental,
descrevendo a funcdo de todos os equipamentos da bancada
experimental, mostrando com um maior detalhamento a se¢do de teste.
A metodologia utilizada para a realizacdo dos testes é especificada, e
também como os dados coletados s@o tratados. Neste capitulo também é
feita uma andlise dos dados experimentais obtidos nos testes
monofésicos realizados.

Os resultados experimentais bifdsicos obtidos sdo apresentados
no Capitulo 4. Neste capitulo os dados referentes aos escoamentos
bifdsicos sdo analisados, para assim tentar descrever seu comportamento
fisico. Outras andlises referentes a transferéncia de calor e perda de
pressdo também sdo feitas neste capitulo, como por exemplo, uma
discussdo sobre os resultados experimentais obtidos e sua comparacio
com os resultados previstos por algumas das correlacdes existentes na
literatura.

No Capitulo 5, sdo apresentados resultados da visualizagdo da
ebuli¢do convectiva no mini-canal.

No Capitulo 6, as conclusdes do presente estudo da ebulicdo
convectiva no canal sdo apresentadas e feitas sugestdes para trabalhos
futuros.

Por dltimo, sdo listadas as referéncias bibliogréficas utilizadas ao
longo do trabalho.

No Apéndice A, a andlise de incertezas experimentais ¢é
apresentada, juntamente com as tabelas dos dados obtidos.

No Apéndice B, é apresentado todo o procedimento de calibragdo
dos equipamentos de medi¢do, com os seus respectivos resultados.
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2.  REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1. Transicio de Macro para Micro escala em Ebulicao

De um ponto de vista pratico, é necessdrio identificar o limite
inferior de aplicabilidade de projetos de macro-escala para processos de
ebulicdo, com respeito a determinacdo de fragdes de vazio, coeficientes
de transferéncia de calor, mapas de padrdao de escoamentos e queda de
pressdo em escoamentos bifdsicos. Assim, € importante tratar este
limite, em relacdo aos processos de ebulicdo, j4 que o limite para
processos bifdsicos ndo € provavelmente 0 mesmo que para processos
monofdasicos.

De um ponto de vista fenomenolégico, enquanto na macro-escala,
alguns fendmenos térmicos podem ser suprimidos ou podem ter sua
importancia diminuida, na micro-escala outros fendmenos térmicos
podem ser aumentados ou podem ser criados.

Infelizmente, os critérios de limite de transi¢do encontrados na
literatura especializada de macro-escala para micro-escala ainda ndo sio
aceitos universalmente, pois apresentam falhas.

Como o fendmeno de mudancga de fase com transferéncia calor
em micro escala e macro escala mostra muitas diferencas, somente parte
do conhecimento disponivel sobre transferéncia de calor em macro
escala pode ser transferida para micro escala.

Virias classificacdes para a transicdo de macro-escala para
micro-escala em transferéncia de calor, baseado no diametro hidraulico
D, foram propostas para canais ndo-circulares. Mehendal et al. (2000)
recomenda uma classificagcdo baseada no tamanho do canal como segue:

Tabela 2.1 - Classifica¢do quanto ao didmetro hidrdulico segundo
Mehendal et al. (2000).

Classificagdo Tamanho do Canal baseada no Dy,
Micro-canais 1 pm a 100 pm
Mini-canais 100 pm a 1 mm
Macro-canais 1 mm a 6 mm
Canais convencionais Dy > 6 mm
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Kandlikar (2001) recomenda a seguinte classificacdo por faixa de
tamanho do didmetro hidraulico:

Tabela 2.2 - Classifica¢io quanto ao didmetro hidraulico, segundo

Kandlikar (2001)
Classificacdo Tamanho do Canal baseada no Dh
Micro-canais 50 pm a 600 um
Mini-canais 600 um a 3 mm
Canais convencionais D,>3 mm

Tais critérios de transi¢do sdo arbitririos e ndo refletem a
influéncia do tamanho do canal nos mecanismos fisicos. Por exemplo, o
efeito da pressdo reduzida sobre os tamanhos de bolha e transi¢des de
tipos de escoamentos. Uma defini¢do mais geral deveria considerar o
limite onde a teoria cldssica ndo € mais totalmente aplicdvel para
escoamentos bifdsicos e processos de transferéncia de calor.

Sendo assim, um critério de transicdo de macro para micro-escala
poderia ser relacionado ao didmetro de partida de bolha. Quando o
diametro do canal for igual ou menor ao didmetro de partida da bolha,
qualquer crescimento adicional da bolha ou decorrente da coalescéncia
de duas ou mais bolhas causard a sua deformacdo. Neste caso, o
confinamento causado pelo pequeno espago do interior do canal fard
com que as bolhas fiquem alongadas, podendo atingir um comprimento
de muitas vezes o didmetro do canal.

Conseqiientemente, o limite para escoamento bifdsico confinado
poderia ser tomado como o limite para a defini¢do de micro escala.
Como uma primeira aproximagao, poderiamos levar em consideracio o
diametro de partida de bolha em ebuli¢do nucleada em piscina em um
escoamento transversal.

Em Thome (2004) temos a Eq. (2.1) que define este didmetro

como:

N =

d, = 0,02088 |— 2 2.1)
[9(,01 — pv)

onde f € o angulo de contato em graus, ¢ € a tensdo superficial entre as

fases, em N/m, p,;.p, sdo as massas especificas do liquido e do vapor,
: 3 z ~ .

respectivamente, em kg/m”, g € a aceleragdo da gravidade, em m/s". A
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raiz quadrada do termo entre colchetes é também chamada de
comprimento capilar, L

1

Leap = [m]z 2.2)

Para escoamentos no interior de tubos, a partida da bolha ndo é
somente controlada pela tensdo superficial e pela forca de empuxo, mas
também por efeitos de cisalhamento do fluido com o tubo. Até o
momento, nenhum método geral estd aparentemente apropriado para
descrever este processo em micro-canais, enquanto que varias tentativas
de modela-los em macro canais ja tenham sido feitas, mas com pouco
sucesso.

Kew e Cornwell (1997) recomendam usar um ndmero de
confinamento (N¢,,) como um critério de diferenciagdo entre macro
escala e micro escala para escoamentos bifdsicos com transferéncia de
calor, definido como a raz@o entre o comprimento capilar L, Eq. (2.2) e
o diametro hidrdulico do canal, D;, conforme equagdo abaixo:

N [ 7 ]1/2 (2.3)
= |g(p; — py)D? '
O diametro hidraulico € definido como:
p, = 24 2.4
h=p (24)

Sendo que para um mini-canal anular, o nimero de confinamento
(Ncons) € definido como:

N [ o ]1/2 (2.5)
™ Lglpr — po)(26)2 '
onde e, em m, € a folga, definido como:
d,—d
e= # (2.6)

Kew e Cornwell (1997) relataram que a transferéncia de calor e
as caracteristicas do escoamento sdo significativamente diferentes das
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observadas em macro-canais quando N> 0,5. Conseqiientemente, o
critério de Ne,,r = 0,5 € uma possivel proposta a ser considerada para
micro-escala, e que serd adotada no presente trabalho. Deve-se
considerar, no entanto, que o parametro capilar leva em conta a forca de
empuxo, de origem gravitacional e a for¢a de contato.

2.2. Escoamento Monofasico

2.2.1. Coeficiente de Transferéncia de Calor por Convec¢cao

O coeficiente de transferéncia de calor em conveccdo forgada
depende de vdrios fatores, tais como: condi¢des do escoamento, laminar
ou turbulento completamente desenvolvido ou ndo; condi¢des térmicas
da superficie, temperatura ou fluxo de calor constante; e caracteristicas
geométricas do sistema. Tais pardmetros influenciam no processo de
escolha das correlagcdes empiricas que sdo utilizadas para a validacio
dos dados obtidos experimentalmente.

Os parametros que devem ser analisados para a melhor escolha
das correlagdes sao abordados a seguir, bem como algumas correlagdes
encontradas na literatura.

2.2.2. Condicdes do Escoamento

Para caracterizar o escoamento devemos primeiramente entender
os conceitos de camada limite hidrodinAmica, camada limite térmica,
escoamento laminar e escoamento turbulento. Uma sucinta abordagem
sobre esses conceitos € feita a seguir.

2.2.2.1. Camada Limite Hidrodinamica Laminar

Quando um escoamento ocorre paralelamente a uma placa, as
particulas de fluido que estdo em contato com a placa passam a ter
velocidade zero, seguindo o principio do ndo escorregamento. Devido as
tensdes cisalhantes que agem em planos paralelos a velocidade do
fluido, essas particulas, com velocidade nula, agem sobre a camada de
fluido adjacente, retardando o movimento dessas, que por sua vez freiam
o movimento da camada acima, e assim ocorre sucessivamente até uma
distancia da superficie da placa y=9 (regido I da Figura 2.1). Na regido
fora da camada limite (regido II na Figura 2.1, na qual é apresentado o
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esquema de um perfil parabdlico de um escoamento laminar), a
diferenca de velocidade entre as camadas de fluido € desprezivel, e o
perfil de velocidade € uniforme. Sendo u,, a velocidade inicial do fluido,
costuma-se definir o valor da espessura da camada limite d, quando
u=0,99u.,..

J—F
- L u. S w

Figura 2.1 - Desenvolvimento da camada limite hidrodinamica
em um escoamento monofasico laminar

Para escoamentos no interior de tubos, a espessura da camada
limite aumenta na dire¢do do escoamento, até coincidir com o centro do
tubo, como mostrado na Figura 2.2, na qual é esquematizado um perfil
parabdlico, laminar.

Quando isso ocorre, o perfil de velocidade ndo mais varia na
direcio do escoamento, e pode ser considerado plenamente
desenvolvido. A distancia da entrada até esse ponto é denominado
comprimento de entrada hidrodindmico, definido por:

Lont = 0,005ReDhDh (2.7)
onde:
GDy,
ReDh = T (28)

onde Rep;, € nimero de Reynolds do escoamento baseado no Dy, G € a
. Z .t 2 » . .
velocidade mdssica do escoamento em kg/m™-s, e u é a viscosidade do
. 2
fluido em (N-s)/ m".
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Regido Completamente

—— —u

"~ Regido de Entrada Desenvolvida

Avanco da Camada Limite

Figura 2.2 - Desenvolvimento da camada limite hidrodinAmica em um
escoamento monofasico laminar no interior de um canal

2.2.2.2. Camada Limite Térmica

Da mesma forma que uma camada limite de velocidade
desenvolve-se quando ha um fluido escoando sobre uma superficie, uma
camada limite térmica deve desenvolver-se se houver uma diferenca de
temperatura entre a superficie, mantida a uma temperatura constante, € o
fluido, inicialmente a uma temperatura uniforme menor que a da
superficie, por exemplo. As particulas que estdo em contato com a
superficie passam a ter a mesma temperatura desta, e assim a
transferéncia de calor entre a superficie e a camada de fluido adjacente,
ocorre de uma forma que dependerd da difusividade térmica do fluido e
do gradiente de temperatura formado no fluido. A distincia entre a
superficie e o ponto em que os gradientes de temperatura sio
despreziveis € chamada espessura da camada limite térmica, dr.

O perfil de temperatura continua variando continuamente na
direcdo do escoamento até a espessura da camada limite térmica, d7,
alcancar o centro do tubo, diz-se entdo que o escoamento ¢&
termicamente desenvolvido.. A distancia da entrada do tubo até o
momento em que 0 escoamento torna-se termicamente desenvolvido é
chamada de comprimento térmico de entrada, L.,7, que para
escoamentos laminares € definido como sendo:

Lent,T = O,OOSReDhDhPTl (29)

onde Pr; é o nimero de Prandt do fluido em questao.
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2.2.2.3. Influéncia das Camadas Limite na Transferéncia de Calor

O coeficiente de transferéncia de calor por convecgdo depende
fortemente dos regimes de escoamento na camada limite. Sendo que o
valor de h diminui com o aumento de & e de dr. Isso ocorre porque o
escoamento fica cada vez mais uniforme ao longo do comprimento do
tubo, e os gradientes de temperatura de uma camada de fluido para outra
diminuem.

Fedorov e Viskanta (2000) mostraram que em escoamentos
monofasicos em canais com pequenos didmetros hidrdulicos, existe uma
porcao significativa do escoamento que se encontra na regido de entrada
combinada. Denomina-se problema combinado de entrada quando os
perfis de velocidade e de temperatura estdo ainda em desenvolvimento
simultaneamente. Esse efeito deve ser considerado na avaliagdo do
coeficiente de transferéncia de calor. No caso do presente estudo,
trabalha-se tanto na regido de entrada térmica e hidrodinamica, como
nas regides plenamente desenvolvidas (nesse caso para elevados fluxos
de massa).

2.2.2.4. Transicao de Escoamento Laminar para Turbulento

O ndmero critico de Reynolds, que caracteriza a transi¢do de
escoamento laminar para turbulento em mini-canais lisos, ainda ndo estd
bem definido. Sabe-se que a transi¢do ocorre para nimeros de Reynolds
menores do que os encontrados para macro canais, que ¢ de 2300. Obot
(2002) analisou os resultados experimentais de vdrios autores, para
micro-canais lisos, e concluiu que a transicdo para escoamento
turbulento ocorre para Re<000.

Mala e Li (1999) realizaram estudos utilizando a d4gua como
fluido de trabalho em micro-tubos, com didmetros de 0,05 mm a 0,254
mm. Através de medidas sobre a queda de pressdo, eles concluiram que
a transi¢d@o para turbuléncia ocorre para valores de Reynolds entre 500 e
1500.

Guo e Li (2002) afirmam que a transi¢do geralmente se inicia
para nimeros de Reynolds entre 300 e 2300. A explicacdo para essa
grande faixa, segundo os autores, estd na rugosidade relativa do tubo
que pode apresentar valores elevados quando se trabalha na micro-
escala. Assim, quanto maior a rugosidade da superficie, mais cedo
ocorre a transicao.
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2.2.3. Condic¢do Térmica da Superficie

A forma pela qual o fluido é aquecido também influencia na
determinagéo do coeficiente de transferéncia de calor por convecgdo, e é
fundamental caracterizd-la para comparar os resultados obtidos com as
correlagdes exatas. Normalmente calcula-se o h em dois diferentes
casos: fluxo de calor constante na superficie e temperatura constante na
superficie.

Como se verd mais tarde, no presente estudo utiliza-se, para o
aquecimento da superficie, uma resisténcia elétrica que fornece fluxo de
calor constante. Correlagdes para esse caso sdo dificeis de serem
encontradas na literatura, e serdo discutidas posteriormente.

2.2.4. Caracteristicas Geométricas do Sistema
2.2.4.1. Transicdo da Macro-escala para Micro-escala

Para escoamentos monofasicos, muitos autores como Obot (2002)
evidenciam que correlacdes convencionais para grandes D, sdo
aplicdveis também para micro-canais, apresentando boa precisao.

2.2.4.2. Rugosidade da Superficie

Kandlikar e Joshi (2001) mostraram que a rugosidade da parede
do canal, pode afetar, significantemente, o coeficiente de transferéncia
de calor. Outros estudos nessa drea foram desenvolvidos e nota-se que
para tubos com comprimento e didmetro hidrdulico pequenos, a
rugosidade superficial tem um importante fator na determinag¢do do
coeficiente de transferéncia de calor. Para escoamentos em tubos
rugosos, o fator de atrito desempenha papel importante na determinagéo
do coeficiente de transferéncia de calor, bem como na perda de carga.

2.2.4.3. Definicdo do Diametro Aquecido Equivalente

Apesar de vdrios autores utilizarem tubos de se¢@o transversal
circular e retangular, seus resultados podem ser aplicados para canais de
distintas geometrias, em primeira aproximacao, utilizando o conceito de
diametro hidrdulico, conforme definido na se¢do 2.1, Eq. (2.4).
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Em contrapartida, para uma secdo transversal anular, Bai et al.
(2003) propuseram a utilizagdo do didmetro aquecido equivalente, Dy,
quando uma das superficies € adiabdtica, definido a seguir:

T
:ﬂ:‘lz(dé—d%) _dz-dj
@ Py md, d,

(2.10)

onde d, d,, A, e P,, sdo os didmetros externo e interno do micro canal

2 ~ 2 b
anular, em m, a 4rea da secdo transversal, em m°, e o perimetro
aquecido, em m, do canal anular, respectivamente.

2.2.5. Outros Fatores Importantes na Definicdo do Coeficiente
de Transferéncia de Calor

Em geral, o nimero de Nusselt para canais € definido em fun¢do
do didmetro hidrdulico, D), conforme a equagdo a seguir:

_ hD,

Nu _k_l (211)

onde h é o coeficiente de transferéncia de calor em W/m*K e k€ a
condutividade térmica do liquido em W/m-K.

Sabe-se que o nimero de Nusselt diminui com o
desenvolvimento da camada limite. Quando as camadas limites térmica
e hidrodinamica estdo plenamente desenvolvidas, Nu ndo mais varia ao
longo do comprimento do tubo. Em um canal de secdo transversal
anular, quando o fluxo de calor € constante e fornecido através de
apenas uma das superficies, enquanto a outra é adiabdtica, o nimero de
Nusselt € constante, Nu=5,385, ver Incropera e DeWitt (2003).

Qu e Mudawar (2003) mostraram que o coeficiente de
transferéncia de calor por convec¢do em escoamento monofésico,
aumenta com o aumento da velocidade mdssica. Em contrapartida, o
coeficiente de transferéncia de calor h apresenta pouca dependéncia do
fluxo de calor fornecido ao fluido em escoamento.
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2.2.6. Modelo para Escoamento Laminar Monofasico em Micro-
canais

Churchill e Ozoe (1973) desenvolveram, numericamente, uma
correlagdo para o célculo do coeficiente de transferéncia de calor local
em escoamento laminar, tanto para a regido de entrada combinada
quanto para a desenvolvida, com fluxo de calor constante em
escoamento monofésico.

=
Slw

e
—
wlu

1

10
Gz\9 Gz
Nu = 5,36 1+(—) 1+ T 3
55 B 10\ &

o

(2.12)

onde, Gz=mRePrD;/4z, representa o nimero de Graetz
modificado e Pr é o nimero de Prandtl do fluido e z a posi¢do do canal
onde o coeficiente de transferéncia de calor (k) € avaliado.

2.2.7. Queda de Pressao

A queda de pressdo no interior de tubos é avaliada pela equagdo
de Darcy-Weisbach:

AProno = ftp plvz i (2.13)
2 Dy

onde f;, e L representam o fator de atrito € o comprimento do canal, em
m, respectivamente. Em um escoamento monofasico em tubos, APy, on0
¢ equivalente a perda de carga, devido a perda de energia do escoamento
causada pelo atrito viscoso.

O fator de atrito depende da geometria da secdo transversal e da
rugosidade da superficie pela qual se desenvolve o escoamento. Para
secdo anular onde a folga é muito pequena, como no caso do presente
trabalho, pode-se fazer uma analogia com uma placa plana com pequena



CAPITULO 2 14

folga. Para escoamento entre duas placas planas de superficies lisas,
Hartnett e Kostic (1990) propdem a equacdo seguinte com incerteza de
0,05% em relagdo ao resultado obtido por solu¢do analitica para um
fluido Newtoniano em um escoamento laminar completamente
desenvolvido através de canais retangulares.

_96(1— 1,3553 + 1946712 — 1,7012% + 095463 — 0,2537)5)
f - ReDh

(2.14)

onde vy € a razdo de aspecto do canal retangular. Aproximando o
canal anular para um canal retangular temos:

_n(d, +d,)
e

Y (2.15)

Bergles e Dormer (1969) estudaram a queda de pressio associada
ao escoamento de dgua em tubos circulares com didmetro entre 1,57 e
5,03 mm. Seus resultados indicaram que para uma mesma velocidade
massica (G), o aumento do fluxo de calor resulta no decréscimo da
queda de pressd@o devido a viscosidade do fluido diminuir com o
aumento da temperatura.

Mala e Li (1999) testaram escoamentos em micro tubos com
diametros de 50,0 para 254,0 pm. Os seus resultados sobre o fator de
atrito mostraram que a divergé€ncia da teoria de macro-escala aumenta
com o aumento do nimero de Reynolds, e com as diminui¢cdes do
diametro do micro tubo. Eles também concluiram que hd uma transicio
mais cedo de laminar para escoamento turbulento em micro-canais.

As razdes das divergéncias da teoria convencional informada por
muitos investigadores podem estar relacionadas:

. Incertezas Experimentais, que podem ser bastante grandes
para micro-canais. Especialmente, a medida do didmetro que pode ter
grandes incertezas. Isto pode ser a razdo para a significante divergéncia
em alguns dos dados encontrados na literatura. Também, didmetros
podem mudar ao longo do comprimento do canal, e que podem ndo estar
refletindo o verdadeiro diametro hidrdulico do canal.

. A contracdo abrupta e perda de pressdo por expansdao na
entrada e de saida dos canais as vezes ndo foram consideradas, e
também, o fato de o escoamento ndo ser completamente desenvolvido
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poderia ter um impacto significante nos resultados experimentais, que
podem assim definir as divergéncias da teoria de macro-escala.

As divergéncias entre os resultados experimentais e os previstos
pela teoria cldssica tendem a diminuir a medida que se utilizam
equipamentos de fabricacdo e medi¢do mais precisos, € ainda amplia o
entendimento dos pardmetros que contribuem para a queda de pressdo
total pelo canal.

2.3. Mecanismos da Ebulicao

O fendmeno de criacio de uma bolha de vapor sobre uma
superficie sdlida é chamado de nucleacdo heterogénea, diferentemente
da nucleacdo homogénea que se caracteriza pela formagao de uma bolha
de vapor no interior de um liquido puro, Carey (1992).

A formacgdo inicial das bolhas, fendmeno conhecido como o
inicio da ebulicdo nucleada, do inglés, "Onset Nucleate Boiling" (ONB),
ocorre quando a temperatura da superficie em contato com o liquido
excede a temperatura de saturacdo deste. Portanto, o liquido em contato
com a superficie estd superaquecido.

O minimo superaquecimento do fluido, em escoamento forcado
no interior de um mini-canal, necessdrio para que se inicie a ebuli¢do, é
obtido através, Carey (1992):

80Tsatqz)1\13
kihywp, P

ATong = (Tp — Tsat)ong = (2.16)

onde o, Ty, pv, hns ki, Pr; € q'onp representam, a tensdo superficial
(N/m), a temperatura de saturacdo do fluido (K), a massa especifica do
vapor (kg/m3), o calor latente de vaporizagdo (J/kg), a condutividade
térmica do liquido (W/m-K), o nimero de Prandtl do liquido e o fluxo
de calor imposto (W/m?), respectivamente.

O coeficiente de transferéncia de calor, h, é definido como a
razdo entre o fluxo de calor e a diferenca entre as temperaturas da
superficie aquecida e de saturacdo do fluido, conforme a equagio
abaixo, Carey (1992):
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q;ff
h=—L (2.17)
Tp - Tsat

onde q.5", T, € Tsq¢ representam, o fluxo de calor (W/m?), a temperatura
da superficie (°C) e a temperatura da saturagc@o do fluido (°C), a pressdo
local da tomada de temperatura de superficie, respectivamente.

2.3.1. Escoamentos Padrio em Tubos Horizontais

Para explicar os fendmenos de transferéncia de calor em
escoamentos bifdsicos através de micro-canais, é primeiro necessario
entender os mecanismos bdsicos de escoamentos bifdsicos de liquido e
vapor (ou gds) em macro-escala. Os padroes de escoamento sao
classificados em regimes diferentes, como mostrado na Figura 2.3, para
escoamento horizontal bifédsico.

Os principais regimes de escoamento bifdsico, em um tubo
horizontal, tais como mostrados na Figura 2.3, sdo classificados como:

. Escoamento Borbulhado - as bolhas de vapor ou géas estdo
dispersas no liquido com uma alta concentracio de bolhas na parte
superior central do tubo devido a baixa massa especifica do gds. Em
escoamentos horizontais, o regime tipicamente acontece com alta vazio
massica.

° Escoamento Estratificado - A baixas velocidades, liquido e
vapor, podem apresentar completa separacio das fases, com a
estratificacdo dessas, ficando o vapor no topo.

o Escoamento Estratificado Ondulado - Aumentando a
velocidade do gds no escoamento estratificado, ondas sdo formadas na
interface e viajam na dire¢cdo do escoamento. A amplitude das ondas é
notéavel, e depende da velocidade relativa entre as duas fases, porém, sua
crista ndo alcanga o topo do tubo. As ondas sobem a lateral do tubo,
deixando um pequeno filme de liquido na parede depois da passagem da
onda.

. Escoamento Intermitente - mais um aumento na velocidade
do vapor, e esta onda interfacial torna-se maior, € come¢a a banhar o
topo do tubo. Este regime € caracterizado por altas amplitudes de ondas
intermitentes banhando o tubo no meio, € no topo, com pequenas
amplitudes de onda. Altas amplitudes de onda contém bolhas subindo. O
topo da parede é quase sempre molhado por escoamentos “plug® e
“slug”. Estas subcategorias sdo caracterizadas a seguir como:
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o Escoamento do tipo “Plug” - esse regime de
escoamento tem ‘plugs” liquido que sdo separados por bolhas alongadas
de vapor ou gés. Os didmetros das bolhas alongadas sdo menores que o
dos tubos, tal que a fase liquida é continuamente alongada para a base
do tubo, abaixo das bolhas alongadas.

o  Escoamento do tipo “Slug” - Com o gis a alta
velocidade, o didmetro das bolhas aproxima-se do didmetro do canal. Os
“slugs” de liquido separados de tais bolhas alongadas também podem
ser descritas como altas amplitudes de ondas.

Secagem da

Secagem Parede do

Intermitente

]

Anular
de Liguido tipo do do tipo Slug Estratificado Anular Estratificado com
Borbulhado  tipo Plug Ondulado secagem parcial

0 x=1

Figura 2.3 - Padrdes de Escoamentos Bifédsicos no interior de um canal
convencional posicionado na horizontal — Collier e Thome (1996)

. Escoamento Anular — com o escoamento do gds a altas
velocidades, o liquido forma uma camada continua e anular sobre o
perimetro do tubo, similar a0 que acontece em escoamentos verticais,
mas esta camada de liquido, devido ao efeito da gravidade, é mais
espessa na base que no topo do canal. A interface entre o liquido circular
e o vapor central é perturbada por pequenas amplitudes de ondas e
possiveis goticulas de liquido podem ser dispersas no gds contido no
centro. A elevada fracdo de gds, no topo do canal, onde a camada de
liquido € mais fina, comeca a ocorrer secagem da superficie, de tal
forma que a camada anular cobre somente parte do perimetro do canal e
deste modo ele € classificado como escoamento ondulado estratificado,
conforme esquematizado na Figura 2.3.

H4 muitos mapas de escoamentos padrdes disponiveis na
literatura. Eles podem ser divididos em dois grupos: mapas de padrio
para escoamentos adiabaticos que sdo desenvolvidos para escoamentos
bifésicos ar-dgua e os mapas para escoamentos com mudanca de fase, no
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qual o canal é aquecido e o mapa de escoamento padrdao desenvolve-se
pela evaporacdo do fluido de trabalho. Estes padrdes de escoamentos
sdo essenciais para modelar a transferéncia de calor e a queda de pressao
ao longo do canal.Yang e Shieh (2001) geraram mapas de padrdo para
escoamentos bifdsicos para ar-dgua e R-134a em tubos horizontais de
didmetros internos de 1, 2 e 3 mm. Eles observaram, no caso de
escoamentos de R-134a, que ocorre transi¢cdo do escoamento do tipo
“slug” para anular a baixos valores de velocidade de vapor, e que o local
de mudanga do regime de escoamento borbulhado para “slug” ¢é
significantemente afetado pelas propriedades do fluido de trabalho. Eles
perceberam também que a forca devido a tensdo superficial € um
importante pardmetro para determinar escoamentos padrdes em
pequenos canais.

Katan et al. (1998) também desenvolveram um mapa de padrdes
de escoamentos bifdsicos padrao em tubos horizontais utilizando cinco
diferentes fluidos refrigerantes e uma grande faixa de velocidade
massica (G), em kg/mzs, e titulo de vapor. Nesses mapas, foram
classificados cinco padrdes de escoamento: estratificado, estratificado
com ondas, intermitente, anular e escoamento misto.

2.3.2. Escoamento Bifasico

Esta sec@o realcard alguns dos modelos geralmente usados e as
correlagdes para o coeficiente de transferéncia de calor com ebuli¢ido no
interior de canais € mini-canais.

Os primeiros conhecimentos bdsicos sobre os processos de
transferéncia de calor em ebulicdo foram desenvolvidos para a ebulicéo
em piscina. Dependendo do fluxo de calor e da temperatura da
superficie, vérios regimes de ebulicdo podem existir: ebuli¢do nucleada,
ebulicdo de transi¢cdo e ebuli¢do em pelicula.

Para ebuli¢do em piscina, bolhas de vapor crescem na parede
aquecida em sitios de nucleacdo ativos que sdo formados pela
vaporiza¢do do liquido superaquecido que cerca as bolhas e pela
evaporacgdo da pelicula de liquido que se encontra na micro camada
aprisionada embaixo das bolhas de vapor, conforme Carey (1992). Na
Figura 2.4 sdo esquematizados os principais regimes que podem ser
encontrados em ebuli¢do em piscina, Collier e Thome, (1996).
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a) Conveccao
Natural
b) = ONB - inicio da
= = Ebuli¢do Nucleada
9)
D“ = Ebuhgao Nucleada a
= haixos fluxos de calor
d) '— = Ebulicdo Nucleada a
- elevados fluxos de calor
e) CHF - Fluxo de calor
Critico
f) Transi¢do da
Ebuli¢ao
= Ebuli¢do em
g) Pelicula

Figura 2.4 — Caracterizacio dos regimes de Ebulicdo em piscina, Collier
e Thome (1996).

Logo ap6s o inicio do aquecimento, ocorre transferéncia de calor
monofdsica, em convecg¢do natural, Figura 2.4a, até que a temperatura da
superficie fique superaquecida o suficiente para ativar sitios de
nucleacdo. Este superaquecimento minimo € determinado, no caso de
uma cavidade ideal de raio r, pela equacdo abaixo:

20Tqt

pohur (218)

ATong = (Tp — Teo)ong =

Na Figura 2.4b, é esquematizado o inicio da ebulicio com a
formacdo das primeiras bolhas de vapor, em que a transferéncia de calor
por convecg¢do ainda € importante.

Ap6s o surgimento das bolhas, Figura 2.4c, sdo considerados os
regimes de ebuli¢do nucleada a baixo fluxo de calor, em que as bolhas
sdo preferencialmente isoladas, e a elevados fluxos de calor, Figura
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2.4d, em que as bolhas sdo maiores em volume devido a coalescéncia.
Uma vez neste patamar, a continuacdo do aumento do fluxo de calor
pode levar o sistema ao limite de seu funcionamento, no regime de
ebulicio nucleada, quando se atinge o fluxo de calor critico,
FCC.Quando o fluxo de calor é imposto, ao se atingir o FCC, o sistema
pode ser levado ao regime de ebuli¢do em pelicula. Este tltimo regime é
caracterizado por uma camada continua de vapor cobrindo a superficie e
por instabilidades na interface liquido-vapor.

E « Fluxo de Calor Critico

AB - Convec¢do Natural

BC - Inicio da Ebuli¢éo

CD - Regime de Bolhas

DE - Regime de Slugs e Colunas
EF - Regido de Transigdo

FG - Ebuligdo em Pelicula

Fluxo de Calor

>

Temperatura de Parede

Figura 2.5 — Curva de ebuli¢do para fluxo de calor imposto, Carey
(1992).

Quando o sistema é aquecido por um outro fluido, de modo a se
controlar a temperatura da superficie aquecida, o sistema pode operar no
regime de ebuli¢do de transicdo, Figura 2.4g, que pode ser caracterizado,
simplesmente, pela presenca de bolhas tipicas do regime de ebuli¢do
nucleada intermitente e de grandes massas de vapor, tipicas do regime
de ebulicdo em pelicula.

A curva apresentada na Figura 2.5 é um esbogo qualitativo da
curva de ebuli¢do, ou de Nukiyama, e é representada pelo fluxo de calor
em fun¢do do superaquecimento do liquido, AT=T,-T,, em contato com
a superficie aquecida, sobre uma placa plana horizontal, infinita, voltada
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para cima, com fluxo de calor imposto e sob a ac¢do da aceleracdo da
gravidade, ver Carey (1992). Nela estdo representados os vdrios regimes
de ebulicdo.

2.3.2.1. Aspectos Fisicos da Geracio e Crescimento de Bolhas
em Micro-canais

Virios investigadores t€m demonstrado, recentemente, que a
forma geométrica e as dimensdes do canal combinadas com o tipo de
fluido em escoamento podem influenciar, de forma decisiva, nos
mecanismos de transferéncia de calor e de queda de pressdo, nos
processos de ebulicdo em micro-canais. De fato, o comprimento da
bolha € considerado um pardmetro critico das caracteristicas da
nucleacdo para a ebulicdo e no processo dindmico da bolha.

A geracdo de bolhas e o processo de crescimento destas sdao
alterados a medida que o didmetro hidrdulico do micro-canal ¢é
diminuido para mesma ordem de magnitude em relagdo ao comprimento
capilar.

De acordo com Peng et al. (1998), para micro-canais cujos
diametros hidraulicos sdo do mesmo tamanho que o didmetro inicial das
primeiras bolhas, estas se tornam fisicamente restritas, ou t€ém seu
crescimento restringido pelas paredes que as cercam e pela inércia do
liquido, desde que a bolha de vapor ocupe a maior parte da secéo
transversal do mini-canal logo que a nucleagdo ocorre.

Liquido Bolha de Vapor Licuido

Figura 2.6 - Crescimento confinado de uma bolha.

Esse fendmeno pode ser observado na ilustracdo da Figura 2.6. A
razdo entre o comprimento capilar, proporcional ao didmetro hidraulico
da bolha, ou o niimero de confinamento, conforme se¢do 2.1, é um
parimetro essencial para se analisar a ebulicio em micro-canais. Logo,
as propriedades térmicas, e outras propriedades do fluido sdo também
esperadas como capazes de terem uma significante influéncia no espago
ativo, e tamanho das bolhas de vapor, em que espago ativo é o espaco
fisico onde se dard o crescimento da bolha de vapor.



CAPITULO 2 22

2.3.3. Escoamentos Bifasicos em Macro escala com
Transferéncia de Calor

Em escoamento de liquido saturado, submetido ao processo de
ebulicdo, sdo considerados dois mecanismos distintos: ebulicdo
nucleada e ebulicdo convectiva. Na ebulicdo nucleada, o calor é
transferido para o escoamento bifdsico principalmente por meio das
bolhas que nucleiam na superficie, enquanto estas crescem e,
finalmente, separam-se da superficie. Este mecanismo é semelhante ao
de ebuli¢do em piscina e, freqiientemente, o coeficiente de transferéncia
de calor € calculado por meio de correlacdes para ebulicdo em piscina, e
caracteriza-se pelo seu aumento com o acréscimo do fluxo de calor e
independéncia do titulo e do fluxo de massa.

Ebulicdo convectiva € caracterizada pelo regime de escoamento
anular e ocorre quando hd a formacdo de uma fina pelicula de liquido
que cobre a superficie aquecida. Essa pelicula, 2 medida que se
vaporiza, e, portanto, diminui a sua espessura, € responsavel por
diminuir o superaquecimento da parede, suprimindo, assim, a nucleacio
de bolhas. O calor ¢ transferido da superficie para a pelicula de liquido
por convec¢do monofisica e hd evaporacdo na interface entre a pelicula
liquida e o vapor. O coeficiente de transferéncia de calor nessa regido
depende do fluxo de massa e do titulo e € independente do fluxo de
calor. Este mecanismo é freqilentemente modelado usando correla¢des
similares a de escoamentos monofdsicos, com o nimero de Reynolds
baseado no escoamento bifdsico, multiplicado por um fator de corre¢ao.

Viérias correlagdes empiricas, ou semi-empiricas, foram
desenvolvidas para calcular o coeficiente de transferéncia de calor
combinando a contribuicdo destes dois mecanismos. O tipo de
procedimento para estas pode ser discutido para cada grupo de
correlagdo de diferentes autores.

Nao hd uma correlacdo universal que determine o coeficiente de
transferéncia de calor e que possa ser usada para todos os mecanismos e
regimes de ebulicdo e todos os fluidos possiveis. A seguir serdo
apresentadas algumas das correlacdes geralmente utilizadas para
escoamentos com transferéncia de calor por ebulicdo no interior de
canais.
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2.3.4. Classificacdo dos Diferentes Tipos de Correlagdes para
Escoamentos Bifasicos com Transferéncia de Calor

Existem na literatura diversos modelos empiricos e semi-
empiiricos para representar a transferéncia de calor em ebulicio em
conveccdo forcada. Webb e Gupte (1992) e Jabardo et AL. (1999)
classificam os modelos em:

1) Modelos de sobreposigao;

ii) Modelos assintoticos;

iii)  Modelos estritamente convectivos (por intensifica¢io);

iv)  Modelos baseados em padrdes de escoamento.

i) Modelos por Intensificacao

Os modelos por intensificacdo calculam o coeficiente de
transferéncia de calor bifdsico como um coeficiente intensificador de
transferéncia de calor monofasico. A equacio geral desse modelo € a
seguinte:

he, = Ehg, (2.19)

O coeficiente de transferéncia de calor monofésico (hy) €
normalmente calculado pela equacdo de Dittus e Boelter ou a equacéo
de Gnielinski, em Incropera e DeWitt (2003).

ii) Modelos de Sobreposiciao

O modelo de sobreposi¢do assume que o coeficiente de
transferéncia de calor bifdsico € a soma dos coeficientes de dois termos:
um que se refere ao regime de ebulicdo nucleada, calculado através de
correlagdes para ebuli¢do em piscina, e o outro aos efeitos convectivos.
Sua equacdo geral é apresentada a seguir:

htp = hnb + th (219)

Esta também é a equacdo geral do modelo de Chen, Carey
(1992).
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iii) Modelos Assintdticos

O modelo assintético é similar ao modelo de sobreposicdo, mas
uma fungdo exponencial é adicionada ao modelo.

hp" = hpp™ + hep" onde, n>1 (2.20)
quando n=1, tem-se 0 modelo de sobreposi¢do simples
iv) Modelos Baseados em Padrdes de Escoamentos

Estes tipos de modelos levam em consideragdo, na sua aplicagdo,
o tipo de padrdo de escoamento que ocorre no interior do canal. Como
exemplo, podemos citar os modelos de Qu & Mudawar (2003),
desenvolvido para escomentos anulares em micro canais, € o0 modelo de
Thome et. al (2004) desenvolvido para escoementos bifdsicos do tipo
slug no interior de micro canais, onde um modelo de escoamento
bifdsico chamado de trés zonas é proposto para descrever a ebuli¢do de
bolhas alongadas em micro-canais.

2.3.5. Queda de Pressao em Macro Escala

Escoamentos de gds (ou vapor) e liquido que acontecem em
linhas de 6leo e gds, dgua e escoamento de vapor em caldeiras e
evaporadores, etc., sao exemplos de escoamentos bifdsicos que ocorrem
em muitas situagdes nas industrias de processos e de producdo de
energia. Em um escoamento bifasico, a queda de pressdo depende do
regime, laminar ou turbulento, de cada uma das fases, bem como do tipo
de padrdo bifdsico. Muitos estudos sobre escoamentos bifdsicos com
diametros hidraulicos maiores que 6 mm foram realizados, porém em
mini € micro-canais, até o presente momento, poucos foram realizados.

i) Modelo Homogéneo

O modelo homogéneo € o procedimento mais simples, do ponto
de vista matematico, para o cédlculo de queda de pressdo em escoamento
bifasico. Neste caso, a mistura bifésica € tratada como um pseudo-fluido
de uma tnica fase, cujas propriedades fisicas sdo médias definidas a
partir das propriedades fisicas de cada fase. Assume-se que o liquido e o
vapor possuem a mesma velocidade, e a perda de pressdo, ou perda de
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carga, € calculada considerando-se fatores de correcdo ou
multiplicadores bifdsicos, os quais sdo func¢des da perda de pressdao do
liquido ou do gés apenas.

O modelo homogéneo ¢é desenvolvido para situagdes onde o fator
de escorregamento (FE) € muito proximo a um, definido pela razio
entre as velocidades médias do liquido e do vapor gerado pela ebuli¢io
do fluido refrigerante, conforme equagao abaixo.

%4 x l-a
FE=2=2 d-o
Vi (-0 a

(2.20)

onde V,, V,, a e x, representam as velocidades médias do liquido e do
vapor, em m/s, e a fracdo de vazio e o titulo de vapor do escoamento.

A dedugdo das equacdes aplicadas a escoamentos bifdsicos em
canais pode ser encontrada em Collier e Thome (1996) e Carey (1992).
Da equacdo da quantidade de movimento, o gradiente de pressdo total
pode ser separado em trés componentes: de fric¢do, aceleragdo e

Hom f a g ( )

. ~ N - (ap .
onde o gradiente de pressdo devido a aceleragdo, (d—) , € calculado
Z/a

através da equagdo seguinte:

<L a-0° ) (2.22)

dpP ,d
(), -
dz/q, dz\pya p(1-a)

onde X, o e G representam o titulo de vapor (ou de gds), a fracdo de
vazio, e a velocidade madssica, respectivamente.

O gradiente de pressdo devido a aceleracdo da gravidade, (Z—Z) ,
g

é calculado através de:

dp
(E)g = gsenf[p,a + p;(1 — a)] (2.23)

e a parte da queda de pressdo, equivalente a perda por atrito, ou perda de
carga, é calculada através da equacgdo seguinte:
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dp P G*
<_) = @( ) (2.24)
dz f Ae \2pHom

onde f;, representa o coeficiente de atrito bifésico.
A massa especifica homogénea é definida como sendo:

=— =—|1+x
PHom Pv P P1

1 x 1—x 1 —
n (Pl Pv)]
Py

(2.25)

e a velocidade homogénea do fluido bifésico é: w=u,=ugy,y -
No caso de um canal circular onde P;/A; = 4/d; tem-se :

@) () e

Negligenciando a compressibilidade da fase liquida, o modelo
homogéneo total para o gradiente de pressdo € dado por:

gt )] oo ()

() - R R )
dz/hom 14 G2x (‘f;z’;’)

(2.27)

Quando o liquido € saturado, na entrada, x=0, de uma mistura
liquido-vapor e considerando-se a vaporizacdo ao longo do
comprimento com o titulo variando linearmente, e desconsiderando a
parcela gravitacional, a perda de pressao total ser:

thpLszl X (VU Vi
AP, = 1+—(—)]+G2 <—) 2.28
Hom Dh [ 2 v U v X ( )

Este modelo pode ser aplicado para escoamento borbulhado,
conforme Collier e Thome (1996).
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Para determinar o fator de atrito, um valor para a viscosidade é
necessdrio, logo:

96
para Rep < 2300
fip = { Rep,, on (2.29)

0,316Rep,*® para Rep, > 2300

Correlagdes tém sido propostas na literatura para estimar a
viscosidade bifdsica homogénea como, ver Carrey (1992):

. McAdams et al. (1942):

1 x 1-—x
=— (2.30)
.utp,Hom Uy 127
. Cicchitti et al. (1960):
Utp,HOM = XHy + (1 - x).ul (2.31)
. Dukler et al. (1964):
U H
Utp,Hom = PHom (x_v +(1—-x) _) (2.32)
Py P

2.3.5.1.Correlacbes para a Fracao de Vazio

A fracdo de vazio é definida como area da secdo transversal
ocupada pelo gids dividida pela &4rea total da secdo transversal.
Butterworth (1975) apresentou uma correlacdo geral vélida para vdrias
correlagdes de fracdo de vazio encontradas na literatura, que ¢é
apresentada como:

1—x\°2 b N
e[l @' ] e
X Py Uy
onde os valores de A, B, C e D sdo fornecidos na Tabela 2.3, para
diferentes correlagdes:
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Tabela 2.3 — Tabela com os coeficientes para a correlagdo de
Butterworth (1975), ver Collier e Thome (1996).

Modelo ou Correlacio A B D J
Modelo Homogéneo 1 1 1 0
Correlagdo de Lockhart e Martinelli | 0,28 | 0,64 | 0,36 | 0,07
Modelo de Zivi 1 1 0,671 0
Correlacdo de Baroczy 1 0,74 | 0,65 | 0,13
Correlagdo de Thome 1 1 0,89 | 0,18
Modelo deTurner-Wallis 1 0,72 0,4 0,08

2.3.5.2. Modelo de Fases Separadas

No modelo de fases separadas, assume-se que as fases liquida e
gasosa escoam separadamente com velocidades médias diferentes.
Quando as velocidades médias das fases sdo idénticas, V,=V,, a equacio
para a queda de pressdo do modelo de fases separadas recai na equagao
correspondente para o modelo homogéneo.

O gradiente de pressao total para o modelo de fases separadas &,
conforme demonstrado em Collier e Thome (1996), obtido pela seguinte
equacao:

{Zﬁ%iz o+ 0 (@~ om) * (@), ([ am)l }
)FS -

..+gsenflp,a + p,(1 —a)]

(dP
dz

10 () GF), (ot o)
(2.34)

Assumindo que a compressibilidade da fase gasosa possa ser
negligenciada, e que para ambas as fases as massas especificas, p; e p,, 0
fator de atrito, f;, permanecam constantes ao longo do comprimento do
canal, para um escoamento saturado com variacdo linear do titulo ao
longo do comprimento do canal, L, a queda de pressdo apds
simplificacdo e integracdo da Eq. (2.34), pode ser calculada pela
equacio abaixo.
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(1 — x)?
APFS_ZflOLG f@ +_ ( 2+(1—a)2_1+ ]| .
0.0 [Lgsenef pya + py(1— a)]de
0

Este modelo pode ser aplicado para modelos com escoamento
padrio anular, Collier e Thome (1996). Neste caso, o fator de
escorregamento € substituido por relacdes em funcdo do titulo e da
fracdo de vazio, admitindo-se o equilibrio térmico entre as duas fases.

O método de Lockhart e Martinelli (1949), conforme Carey
(1992) é a base para muitos dos recentes modelos para determinar a
queda de pressao em escoamentos bifdsicos. No modelo, o multiplicador
bifdsico depende, somente, do chamado pardmetro de Lockhart-
Martinelli (X), que € a razdo entre os gradientes de pressdo das fases
liquida e vapor. Chisholm (1967) apresentou uma forma analitica para o
método citado anteriormente que inclui o parametro de Lockhart-
Martinelli e uma constante C, variando entre 5 a 20, baseado nos
regimes de escoamento de liquido e vapor. Foi introduzida uma
modificacdo na correlacdo de Lockhart-Martinelli, que inclui o efeito do
fluxo de massa e propriedades do fluido no multiplicador bifasico.
Friedel (1979) desenvolveu uma correlagdo empirica para o
multiplicador bifdsico como uma fun¢do do nimero de Froude, Fr, do
nimero de Weber, We, e as propriedades do liquido e do vapor.

Para obter a queda de pressdo por atrito em um escoamento
bifdsico de uma maneira similar a queda de pressdo por atrito em um
escoamento monofdsico, Lockhart e Martinelli (1949), expressou a
queda de pressdo por atrito em escoamentos bifdsicos em termos de
multiplicadores bifésicos, tal que:

(dP) _ g2 (dP) (2.36)
dz fitp fl dz £l '

(dP) _ g2 (dP) 237
dz f,tp_ fv dz fv ( ' )

Os termos (dP/dz);; e (dP/dz);, sdo os gradientes de pressdo por
atrito para o escoamento na fase liquida e vapor, respectivamente.
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2.3.5.3. Multiplicador do Escoamento Bifasico

30

Lockhart e Martinelli (1949), conforme Carey (1992), propds
uma correlagao generalizada para determinar os multiplicadores
bifdsicos ¢’ 1€ & v para 11qu1d0 € vapor, respectivamente.

O multiplicador bifdsico & +1o € definido da maneira que segue:

¢12‘,lo

= @jzf,l (1-x)b7

(2.38)

~ . 2 2 s
As correlacOes generalizadas de ¢, € ¢z, sdo expressas como:

C
®f1_1+

L C
X x?

0%, =1+CX +X?

(2.39)

(2.40)

Os valores recomendados para a constante C dependem dos
regimes de escoamento de cada uma das fases do escoamento:
turbulento ou laminar, e sdo apresentados na Tabela 2.4, a seguir,
conforme Collier e Thome (1996):

Tabela 2.4- Valores da Constante C em fungdo do tipo de escoamento,

para o cdlculo de Lokchart — Martinelli.

Vapor Liquido Representacio de X | Valores de C
Laminar Laminar Xy 5
Laminar Turbulento Xy 10

Turbulento Laminar Xy 12
Turbulento | Turbulento X 20

O multiplicador bifdsico é uma fungdo da varidvel C e o
pardmetro de Lockhart e Martinelli (X), onde (X) € definido como sendo:

onde:

X% =

(%),

(%),

(2.40)
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dP 2f,G%*(1 — x)?
<_) =M (2.41)
dz/s, p1Dy
e
dP 2£,G%(x)?
CARETIGC i
dz fv vah

Logo, por exemplo, para um escoamento laminar (Re<2300),
onde f=f,, t€m-se:

W=(E)  aw

Ja para um escoamento turbulento (Re>2300), t€ém-se que:

1-—x
XZ = ﬁ( ) <&) (2.44)
fv x P
Logo:
0,316 GDp(1—x)
1= —3% e Reg=———7-—
Re;” H (2.45)
f 0,316 R GD;(x) '
= — e e, =
" Re)? S

Para as outras configuracdes de escoamento ( X, e X;; ) 0 mesmo
procedimento pode ser repetido, o que nao serd efetuado aqui.

2.3.6. Queda de Pressao em Micro Escala

Mishima e Hibiki (1996) investigaram o regime de escoamento,
fracdo de vazio, velocidade das bolhas de “slug” e queda de pressao por
atrito em escoamentos de ar-dgua em tubos verticais com didmetros de
1,05 a 3,9 mm, e comprimentos de 210 a 1000 mm. Os resultados
obtidos por estes autores apresentaram boa concordancia com 0s
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previstos pela correlagdo de Chisholm (1967), com uma equacio nova
para pardmetro de Chisholm (C) como uma fun¢do de didmetro
hidraulico, Dy, dado como:

€ =21(1 — e~ 03190n) (2.46)

onde o Dy, € dado em m.

A correlacdo pode ser utilizada independentemente da geometria
do canal, e tanto para escoamentos horizontais ou verticais.

Lee e Mudawar (2004) mediram a perda de pressdo bifésica
através de um micro-canal que serviu como um evaporador para um
ciclo de refrigeracdo. O micro-canal retangular tinha como dimensdes
231 pm de altura e 713 pum de largura. Os experimentos foram
executados com refrigerante R-134a. Eles também desenvolveram uma
correlagdo para representar o parametro de Chisholm (C) como uma
funcdo dos nimeros adimensionais de Re e We.

Para escoamentos laminares de liquido e vapor:

Cu = 2,16Re*Wel® (2.47)

lo

Para escoamentos de liquido laminar e vapor turbulento:

Cie = 1,45Re) > Wel™ (2.48)

Qu e Mudawar (2002) estudaram a instabilidade hidrodinamica e
a queda de pressdo em um escoamento bifdsico de dgua (G=134,9 a
400,1 kg/m2s), através de 21 micro-canais aquecidos, que possuem
diametro hidrdulico de 0,349 mm e 44,8 mm de comprimento. Primeiro,
foram examinados seis modelos extensamente utilizados na literatura
para a queda de pressdo na regido bifdsica para correlacdes de macro
canais. Todas estas correlacdes predisseram os dados através de grandes
margens de erro. Uma melhor precisdo foi alcangada quando foram
utilizadas correlagdes especificamente desenvolvidas para mini e micro-
canais.
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2.4. Correlagoes para Determinacio do Coeficiente de
Transferéncia de Calor em Escoamentos Bifasicos

Séo apresentados a seguir alguns dos modelos mais empregados
na literatura para o cdlculo do coeficiente de transferéncia de calor em
escoamentos bifésicos.

2.4.1. Correlagoes de Lazarek e Black

A correlacdo apresentada por Lazarek e Black (1982), é mostrada
a seguir:

k
hlazarek = 30Rel00'857300'714D_; (2.49)

onde, k; é a condutividade térmica do fluido na sua fase liquida, D;, é o
diametro hidraulico do mini-canal, Bo é o numero de ebulicdo e Re, € 0
numero de Reynolds do liquido, com estes dois ultimos definidos
respectivamente como:

q"eff

Bo=—4 2.50

O=% G (2.50)
GD

Rey, = —2 (2.51)
2]

A correlagdo apresentada na Eq. (2.49) foi obtida através de
estudos experimentais em mini tubos verticais com didmetro de 0,31 cm
e comprimentos de 12,3 e 24,6 cm utilizando-se do fluido de trabalho R-
113. No desenvolvimento da correlacdo foram utilizados 728 pontos
experimentais do coeficiente de transferéncia de calor bifésico.

2.4.2. Correlacao de Steiner e Taborek

A seguir, é apresentada a correlacdo desenvolvida por Steiner e
Taborek (1992). Esta correlagdo é um modelo assintético, testado com
mais de 13000 pontos em escoamentos verticais com canais
convencionais.
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1
hSteiner = ((ESteinerhsp)3 + (SSteinerhnb,Steiner)3)3
(2.52)

A parte da ebulicdo convectiva do coeficiente de transferéncia de
calor bifasico desta correlacédo é definida por:

k
hep = 0,023 (D—‘) Re,,%8Pr,%* (2.53)
h

onde Re, e Pr; representam o nimerosde Reynolds, definido na Eq.
(2.53) e o nimero de Prandt do liquido, respectivamente, definido por :

_ Cpitu

P
n kl

(2.54)

O coeficiente de correcdo da por¢do de ebuli¢do convectiva da
correlacdo de Steiner e Taborek (1992) é dado por:

3 p1\035 11
Esteiner = (1-x)2+ 1,9x%6 (— 2.55
p
v

onde x, p, e p, representam o titulo de vapor e as massas especificas do
liquido e do vapor, respectivamente.

A porg¢do da ebulicdo nucleada desta correlagéo vale
R steiner = 3070 W/m?K.

O coeficiente de correcdo da por¢do da ebuli¢do nucleada da
correlacdo de Steiner e Taborek (1992) € calculado através da equagdo
seguinte:

Ssteiner = Fsteiner (m N

o) F0n)

(2.56)

onde,

0,45 117
FSteiner = 21816Pred + 3,4 + —7
1- Prea
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onde o termo P,,,=P/P.,; representa a pressio reduzidae f(M,,) =
0,72581 ¢é uma constante definida em fun¢do da massa molecular do
fluido refrigerante.

A correlag@o de Steiner e Taborek (1992) foi desenvolvida
através de um banco de dados de treze mil pontos experimentais de
escoamentos bifasicos verticais com transferéncia de calor. Ele utiliza
dois modelos presentes na literatura, Chen e Shah (ver Careey (1990)),
utilizando componentes adicionais para desenvolver sua correlaco.

2.4.3. Correlacgao de Warrier

Warrier et al. (2002) propuseram a seguinte correlacio:

hwarrier = Ewarrier hsp (2.58)

Trata-se de uma correlagdo que leva em consideracdo somente a
porcdo da ebuli¢do convectiva do coeficiente de transferéncia de calor
bifdsico, e que foi desenvolvida em funcdo do titulo de vapor e do
numero de ebuli¢do.

O fator de intensificacdo da ebulicdo é calculado por meio da
correlagdo:

1
Ewarrier = 1 + 6B016 + f(Bo) x%° (2.59)

onde,
f(Bo) = —5,3(1 — 855B0) (2.60)

O coeficiente de transferéncia de calor para a ebuli¢do convectiva
¢ calculado por meio da correlacio de Steiner e Taborek (1992),
conforme Eq. (2.53).

A correlagdo de Warrier tem como uma de suas caracteristicas ter
sido desenvolvida para escoamentos bifdsicos em micro escala. Para sua
formulacdo ela utilizou 200 pontos experimentais gerados a partir de
cinco micro-canais retangulares paralelos, cada um com didmetro
hidraulico de 0,75 mm, utilizando como fluido de trabalho o FC-84,
com o fluxo de calor variando de 0 até 599 kW/m® e velocidade méssica
de 557 a 1600 kg/m’s.
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2.4.4. Correlagao de Liu e Winterton

A correlagdo assintética desenvolvida por Liu e Winterton
(1991), tem como uma de suas principais caracteristicas ter sido
desenvolvida especialmente para escoamentos bifasicos saturados e
sub-resfriados em dutos de se¢do transversal anular de tamanhos
convencionais, e dada por:

1
hp = ((ELL'uhsp,Liu)2 + (SLl'uhnb,Liu)z)2 (2.61)

onde o termo de corre¢do da contribui¢do da ebulicdo convectiva € dado
por:

o 0,35
Epp = [1 + xPr; (p— - 1)] (2.62)
v

A equacdo que determina a por¢do convectiva da transferéncia de
calor é dada pela mesma equacido dos modelos de Steiner e Taborek e
Warrier, Eq. (2.53).

A correlacdo de Cooper (1984) ¢ utilizada para se determinar a
porcao da ebuli¢do nucleada da transferéncia de calor e é apresentada, a
seguir. Ela leva em consideracdo termos como pressao reduzida (P,.,),
massa molecular (M,,) e fluxo de calor imposto (g” ).

=055 _05 . 0,

hnb,Liu = 55Pred0‘12(_loglo(Pred)) Mw 0'5q eff067 (2-63)
onde:

Spiw = (14 0,055E%1Re;,>1%) 1 (2.64)

para Fr; < 0,05, trocar E por EFr; %1=2Ft e S por SFr,%°.
O nimero de Froude, F,; é calculado por meio de:

GZ
~ gDupy

Fr, (2.65)

No desenvolvimento da correlacido foram utilizados 5193 pontos,
coletados de trinta diferentes trabalhos, envolvendo nove diferentes
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fluidos, com velocidade maéssica variando de 12,4 a 8179,3 kg/mzs,
fluxos de calor de 0,35 a 2620 kW/m’ e didmetros hidrdulicos variando
de 2,95 a 32,0 mm.

2.4.5. Correlagao de Kandlikar

A correlagdo proposta por Kandlikar (1990) é apresentada, a
seguir. Trata-se de uma correlacdio geral desenvolvida tanto para
escoamentos horizontais, como para escoamentos verticais em canais
convencionais. Ela foi desenvolvida a partir do estudo de um banco de
dados de 5246 pontos experimentais de 24 trabalhos experimentais com
10 fluidos de trabalho diferentes, com velocidade massica variando de
40 a 4850 kg/m’s, fluxos de calor de 0,3 a 2280 kW/m” e didmetros
hidraulicos variando de 4,6 a 32,0 mm.

hKandlikar = MAX(EKandlikarv SKandlikar) hsp (2 -66)

O coeficiente de transferéncia de calor, neste caso, contém apenas
o termo da ebuli¢do convectiva, Eq. (2.53), conforme Dittus e Boelter
(1930), apresentado em Collier e Thome (1996). Para o cdlculo do termo
de correcdo € considerado os termos das contribuigdes convectivas e
nucleada, conforme as equacdes, a seguir:

Skandlikar = 1,136Co‘0'9f(Frl) + 667,2B0o% (2.67)
Exandlikar = 0,6683Co‘°'2f(Frl) + 1058B0%7 (2.68)
sendo:

) =1seFr; =20, ou ) = 1)’ se Fry <0,
(Fr;) =1seFr; = 0,04 (Fr;) = (25F 1)03 Fr; < 0,04
(2.69)

Co = (1 _ x)o's (%)0'5 (2.70)

X

onde Co € o niimero de convecgdo, Bo o nimero de ebulicdo e Fr; 0
nimero de Froude.
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2.5. Resumo

Neste capitulo foram discutidos os fatores que influenciam a
queda de pressdo e o coeficiente de transferéncia de calor por conveccio
em escoamentos bifasicos e monoféasicos, em canais convencionais e
em mini-canais. Os diferentes mecanismos que atuam no fendmeno da
ebulicio também foram apresentados, bem como, a influéncia do
confinamento causado por canais de pequenas dimensdes no processo de
ebuli¢do convectiva. Os regimes de ebulicdo encontrados na convecgao
forcada, também foram revisados.

Foram apresentados, também, modelos e correlagdes para o
calculo da queda de pressao e do coeficiente de transferéncia de calor
em conveccio forgada.
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3. MATERIAIS E METODOS
3.1. Introducio

Neste capitulo, serd realizada uma descricdo do aparato
experimental utilizado para a realizacdo dos testes, dando énfase para a
secdo de teste e para o sistema de aquisicdo de dados, além do
procedimento experimental empregado para a aquisi¢do e o tratamento
dos dados.

3.2. Aparato Experimental

Com o intuito de estudar o efeito da ebuli¢do convectiva em mini
€ micro-canais, foi projetada e construida uma bancada experimental no
LEPTEN/Boiling — Laboratério de Engenharia de Processos de
Conversdo e Tecnologia de Energia/ grupo Boiling, conforme o
esquema da Figura 3.1, onde é apresentado o circuito de ebuli¢do em
conveccdo forgcada em mini e micro-canais, cujo projeto de concepcao e
ajuste do protdtipo representou uma parte importante do presente
trabalho de mestrado.

= e

Criostato
Condensador .
Reservatorio
!
o |
Valvula Aquisicao Computador
controladora de dados

= Pré-aquecedor
de pressao

Transdutores de @ﬁ Termopares

pressao Fonte

o Fluximetro
@ Bomba

Tubos
aquecedores

Secao de teste

Figura 3.1 - Esquema ilustrativo da Bancada Experimental
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A bancada experimental consiste de um circuito térmico cldssico
que utiliza dois fluidos: n-Pentano, como fluido de trabalho do presente
estudo, e dgua, como fluido de resfriamento para o condensador.

Na Figura 3.2 € mostrada uma fotografia do conjunto da bancada
experimental. O circuito é composto por: um tanque reservatorio (1); um
tanque pré-aquecedor com misturador acoplado (2); uma bomba de
deslocamento positivo rotativa de engrenagem com controle de vazdo da
marca Tuthill Série D (3); duas fontes de alimentagao elétricas da marca
Heinzinger modelo PTN 125-10 (4); trés tubos pré-aquecedores (5); um
fluximetro massico de efeito Coriolis, modelo Siemens, MASS 2100
(6); um criostato da marca Microquimica, modelo MQBMP-01 (7); uma
fonte de alimentacdo (8); um condensador (9); um sistema HP 34970A
(10); um computador com monitor PC (11) e a se¢do de testes (12).

Figura 3.2 - Fotografia ilustrativa do conjunto da Bancada Experimental

3.2.1. Equipamentos

Antes de descrever a sec¢do de teste, serdo apresentados os demais
componentes da bancada experimental.
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3.2.1.1. Fontes de alimentacao

As duas fontes de poténcia de corrente elétrica continua CC, da
marca Heinzinger, modelo PTN 125-10, item 4 da

Figura 3.2., estdo conectadas, separadamente, as resisténcias
elétricas da se¢do de teste e tubos pré-aquecedores, e sdo controladas por
um computador usando o "software” LABVIEW. Uma terceira fonte de
poténcia de corrente elétrica continua CC estd conectada a resisténcia do
tipo cartucho inserida no interior do tanque pré-aquecedor. Uma quarta
fonte de alimentacdo € utilizada para fazer a alimentacdo dos
transdutores de pressao.

3.2.1.2. Tanque Pré-Aquecedor

O tanque pré-aquecedor, item 2 da Figura 3.2, estd localizado
antes da bomba no circuito da Figura 3.1. Ele possui duas funcdes
basicas. A primeira é a de aquecer o fluido para permitir a saida dos
hidrocarbonetos mais voldteis, que nele se encontram dissolvidos. A
segunda € fazer com que o fluido chegue aos tubos pré-aquecedores a
uma temperatura préxima a 25 °C, o que equivale a um sub-resfriamento
do n-Pentano de 12 °C, na pressdo atmosférica. Apesar desse sub-
resfriamento importante, o superaquecimento da resisténcia de
aquecimento do tanque ja € suficiente para produzir vapor de n-Pentano
que, neste caso, € liberado através da valvula de alivio, na base superior
do tanque.

3.2.1.3. Bomba de Deslocamento Positivo

A bomba Série D da marca Tuthill, item 3 da Figura 3.2, € do tipo
deslocamento positivo rotativa de engrenagem, e tem como
caracteristica principal a possibilidade de manter a vazdo do sistema
com poucas variacdes, requisito importante para este trabalho. O
controle da rotagdo da bomba, e conseqiientemente da vazao do sistema,
é realizado por um inversor de freqiiéncia da marca Dart, série 15.

3.2.1.4. Fluximetro Massico

A medi¢do de vazdo do sistema é feita por um fluximetro
massico, item 6 da Figura 3.2, e estd localizado antes da secfo de teste,
conforme pode ser visto no circuito da Figura 3.1. Este equipamento
fornece a quantidade de fluido (medida em massa) que atravessa uma
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secdo a cada segundo. A lei da conservacdo da massa nos garante que
esta medida € constante em qualquer se¢do do circuito. O aparelho
utilizado na bancada para realizacdo desta leitura é um Siemens MASS
2100, cuja faixa de medicdo é de zero até 4,16 kg/s para a dgua, e pode
medir tanto vazao de liquidos como de gases, e opera por efeito coriolis.

3.2.1.5. Condensador e Banho Térmico

O condensador, item 9 da Figura 3.2, estd localizado apds a se¢@o
de teste, conforme pode ser visualizado no circuito da Figura 3.1 e tem
como func¢do principal o resfriamento e a condensacdo do fluido de
trabalho, proveniente da se¢do de teste na sua temperatura de saturagao,
podendo estar ligeiramente superaquecido. O fluido de trabalho (n-
Pentano) e a dgua escoam em sentidos opostos, propiciando o
resfriamento e a condensacdo do n-Pentano. O controle da temperatura
do condensador, que utiliza dgua como fluido de resfriamento, foi
realizado por um criostato da marca Microquimica, modelo MQBMP-
01. O condensador exerce uma importante fun¢do na bancada, que € o
controle do nivel da pressdo. Assim, quando o fluido volta ao circuito,
sua pressdo é reduzida, ndo comprometendo o funcionamento dos
equipamentos da bancada que estio a jusante da se¢do de teste.

3.2.1.6. Tubos Aquecedores

O fluido deve chegar a secdo de testes com uma temperatura
préxima, porém inferior a de saturacdo, a fim de se conseguir o maior
nimero possivel de pontos na condicdo bifdsica. Apds passar pelo
tanque pré-aquecedor, o fluido de trabalho passa por mais um pré-
aquecedor constituido de tr€s tubos montados, em série, item 3, da

Figura 3.2, com objetivo de controlar temperatura de entrada do
fluido na se¢@o de testes.

O comprimento total dos trés tubos € de 132 cm e a poténcia
maxima de aquecimento de resisténcia elétrica, enrolada nos tubos € de
235 W.

3.2.1.7. Sistema de Aquisicao de Dados

A aquisicdo dos sinais de temperatura indicados pelos
termopares, da tensdo elétrica de saida dos transdutores de pressdo, e da
tensdo elétrica aplicada aos bornes da resisténcia elétrica de
aquecimento (secdo de testes e tubos pré-aquecedores) é realizada
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através de uma unidade de aquisicdo de dados da marca HP, modelo
34970A, item 10 da Figura 3.2.

A unidade HP de aquisicdio de dados possibilita o
condicionamento dos sinais dos termopares por meio de uma
compensacdo de junta fria. No entanto, devido 4 dissipacdo de calor dos
componentes eletronicos, no interior da unidade, foram constatadas
diferencas entre as temperaturas dos canais de aquisicdo de dados que
causavam erros de compensacdo de junta fria dos termopares. Para
solucionar tal problema, foi eliminada a compensacdo eletronica de
fabrica, da HP, e instalada uma barra de cobre que serve de conector
intermedidrio dos cabos de saida dos termopares, no qual também se
instalou um termistor. Tal procedimento também foi utilizado nos
trabalhos de Picanco (2006) e Cardoso (2005). A barra de cobre foi
envolvida em uma fita Kapton, permitindo que a temperatura indicada
pelo termistor, seja utilizada como referéncia para a temperatura de
junta fria de todos os sinais dos termopares, antes da conversdo de mV
para °C, por meio de um polindmio de nono grau, conforme Holman,
(1989).

|

i

=T

Trandhtor e Prarcks Traretibm daPrescho
llag!dadasu&adrm %@hmmtmsl Fadade Camal
il o - WNE g l':i: Hmicn ) IE..;:d_-:_de Sl] :no;h»m
i 0,0 e |
Bl =] wm ..~n. i
- gt i, 3
il S [T | CHUE
w 1338 = 53
- 0- |
-
Lal ! 1 vl

Figura 3.3 - Interface do Programa LABVIEW utilizado no presente
trabalho
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O programa LABVIEW (2001), foi utilizado para gerenciar a
coleta os dados e permitir a visualizacdo de todas as informagdes,
simultaneamente, enquanto o teste era realizado. Na Figura 3.3 ¢é
apresentada a interface do programa.

3.2.2. Secio de Teste

Um esquema tridimensional com corte longitudinal da se¢do de
testes pode ser visualizado na Figura 3.4.

A secdo de teste € formada por um conjunto de oito pegas, cujo
esquema de montagem € apresentado na Figura 3.4. Ela pode ser
dividida em trés partes: regido de entrada, evaporador e regido de saida.

A regido de entrada da secdo de teste é formada por uma peca de
cobre, item 1 da Figura 3.4. Nela sao realizadas as tomadas de pressio e
de temperatura do fluido de trabalho através de um transdutor de pressao
absoluto e um termopar tipo E respectivamente. Também faz parte da
regido de entrada, uma peca de teflon, item 2 da Figura 3.4, que permite
a formacdo de uma regido de "plenum", com o intuito de equalizar as
pressdes antes da entrada do fluido no mini-canal, ou evaporador. Ainda
na regido de entrada, existe um tubo de teflon, item 7 da Figura 3.4, que
tem como principal objetivo a passagem por seu interior dos cabos dos
termopares tipo E instalados no interior do tubo de cobre liso, item 3 da
mesma figura, e também a passagem dos cabos de alimentacdo da
resisténcia tipo cartucho para o exterior da secdo de teste.

A parte central da secdo de teste, onde estd o mini-canal, ou
evaporador, € a regido de nosso maior interesse, e é constituida por um
tubo liso de cobre, item 3 da Figura 3.4, com diametro externo de 29,90
mm por 82,00 mm de comprimento, e estd envolta concentricamente por
um tubo de acrilico , item 4 da mesma figura, que possui didmetro
interno de 30,4 mm, formando entre essas duas pecas (tubo de cobre e
tubo de acrilico) um mini-canal anular com espessura de 0,25 mm, que
equivale a um didmetro hidraulico de 0,50 mm. No interior do tubo liso
de cobre, item 3 da Figura 3.4 estdo instalados os termopares tipo E em
ranhuras a 1,25 mm da superficie externa do tubo de cobre e também a
resisténcia tipo cartucho.

A partir das leituras de temperatura e da poténcia, cedida a
resisténcia elétrica, chega-se ao fluxo de calor médio e ao coeficiente de
transferéncia de calor. O tubo liso de cobre também possui quatro calcos
na sua superficie externa, proximas das extremidades, com espessura de
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0,25 mm cada, com a finalidade de manter, concentricamente os tubos
de cobre e de acrilico.

Figura 3.4 - Corte Longitudinal Tridimensional da Se¢éo de Teste — (1)
Entrada de Cobre; (2) Regido de Entrada do canal de teflon; (3) Tubo
liso de Cobre; (4) Tubo de Acrilico; (5) Regido Saida de teflon; (6)
Saida de Cobre; (7) Tubo de Teflon

A regido de saida da secdo de testes € idéntica a de entrada e
contém as mesmas pecas citadas na regido da entrada, possuindo a
mesma funcionalidade. Nessa regido, também sdo realizadas tomadas de
pressdo utilizando-se de um transdutor de pressdo absoluta, da marca
Omega, modelo FX302, com faixa de medicdo de 0 a 3,45 bar, e de
temperatura, através de um termopar tipo E, tanto o termopar como o
transdutor de pressdo estdo instalados na peca de cobre da saida, item 6
da Figura 3.4, que tem como finalidade conhecer a pressdo e
temperatura de saturagdo do fluido de trabalho na saida da secdo de
teste, e assim determinar a queda de pressdo através da passagem do
fluido pela se¢do de teste. Um transdutor de pressdo diferencial, da
marca Omega, modelo PX321, cuja faixa de medicdo é de 0 a 0,69 bar,
também ¢ utilizado para medir esta perda de pressdo através da
passagem pelo mini-canal de secdo transversal anular. Estas tomadas de
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pressdo sdo realizadas nas regides de “plenum”, tanto na entrada, como
na saida.

Figura 3.5 — Esquema 3D da Figura 3.6 — Fotografia da Secdo de
secao de teste montada teste montada

E importante também ressaltar que todas as pecas que fazem
parte da secdo de teste foram fabricadas através do processo de
usinagem. No tubo liso de cobre, item 6 da Figura 3.4, foi também
realizado um processo de polimento com uma lixa fina, para retirar
imperfei¢cdes na sua superficie provenientes do processo de usinagem.

3.2.2.1. Disposi¢ao dos Termopares na Secao de Testes

A secdo de teste, no tubo de cobre, estd instrumentada com nove
termopares, dispostos da seguinte maneira: dois deles localizados a 10
mm do inicio do tubo, defasados em 180°, regido A e pontos 1 e 4 da
Figura 3.7, outros trés na regido central, localizados a 41 mm do inicio
do tubo, regido B e pontos 2, 3 e 5 da Figura 3.7, defasados em 120 °; e
mais dois no final, na secdo C, localizada a 72 mm do inicio do tubo,
onde os termopares encontram-se defasados em 180°, regido C e
posicionados na mesma ranhura onde estdo os termopares 1 e 4 , na
regidao A.

Os termopares foram fixados a 1,3 mm de profundidade soldados
com solda estanho em ranhuras na parte interna do tubo, como mostrado
na Figura 3.8, desta forma, as juntas de medicdo dos termopares estdo a
1,25 mm da superficie externa do tubo de cobre.
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10 mm 41 mm 72 mm

Figura 3.7 - Localizacdo dos Termopares no Interior do Tubo liso de
Cobre da secdo de teste

O processo de soldagem foi realizado aquecendo-se o tubo com
um magarico, € uma solda ponto foi introduzida na ranhura junto com o
estanho para sua fusdo. Quando o estanho estava em seu estado liquido,
o termopar era inserido no fundo da ranhura e mantido pressionado até a
solidificagdo do estanho. Este procedimento foi realizado para todos os
termopares fixados no tubo de cobre.

Ranhural \

Figura 3.8 - Tubo liso de cobre da sec¢do de teste
3.3.2.1. Montagem da Secao de Teste

Na Figura 3.9, é mostrado um esquema explodido da se¢@o de
teste, e de como € realizada a sua montagem.

Na montagem da seco de teste, todas as jun¢des foram vedadas
utilizando-se anéis de vedacdo (o-rings), araldite e veda rosca, para
evitar vazamentos e entradas de ar que podem interferir na realizacio
dos testes e nos resultados dos mesmos.
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Antes de se realizar a montagem, todas as pecas eram
rigorosamente limpas utilizando-se acetona para retirar a gordura,
sujeira ou outras impurezas.

Na insercdo da resisténcia dentro do tubo liso de cobre, a mesma
era envolta em pasta térmica e montada bem justa no interior do tubo,
através da contragdo por meio de resfriamento da resisténcia para
facilitar a montagem.

E necessério também destacar que a escolha do n-Pentano, como
fluido de trabalho, exigiu bastante cuidado na selecdo dos materiais da
bancada, pois este fluido é altamente corrosivo e ataca quimicamente
alguns materiais. Um dos motivos para sua escolha se deve ao seu
relativo baixo valor de mercado, e também, devido a sua temperatura de
saturacdo ser relativamente baixa a pressio ambiente ( Ty, =36,0 °C).
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Figura 3.9 - Esquema da Montagem da Secdo de Testes
3.3. Propriedades Termofisicas do n-Pentano

O n-Pentano € um hidrocarboneto com cinco dtomos de carbono e
doze 4tomos de hidrogénio cuja férmula quimica é Cs Hy,. E um fluido
inflamdvel e nocivo, podendo causar danos aos pulmdes se ingerido ou
inalado. Quando em contato com a pele humana pode provocar secura
ou fissuras. Pode provocar também sonoléncia e vertigens, por inalacio
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dos vapores. Como ja citado, anteriormente, ele ataca alguns tipos de
materiais plasticos e emborrachados.

O n-Pentano utilizado neste estudo, é um produto comercial com
99% de pureza, de acordo com o fabricante. Sua utilizagdo mais comum
se d4 em laboratérios, para andlises em pesquisas de quimica fina. E
utilizado como combustivel, solvente, devido ao fato de se evaporar
facilmente a temperatura ambiente.

O n-Pentano caracteriza-se por apresentar baixa tensdo superficial
quando comparado com outros fluidos refrigerantes, baixo peso
molecular e baixa temperatura de saturacao.

Na Tabela 3.1, sdo apresentadas, algumas das propriedades do n-
Pentano, fornecidas pelo EES (2006), a pressao de 101,3 kPa.

Tabela 3.1 — Propriedades do n-Pentano a pressio atmosférica

Propriedades n-Pentano
Massa molar 72,15 [g/mol]
Temperatura Critica, T 196,5 [°C]

Temperatura de saturagdo, Ty 35,87 [°C ]

Massa especifica do liquido, p,

603,6 [kg/m3]

Massa especifica do vapor, p,

2,924 [kg/m3]

Calor latente de vaporizacio, hy,

358,4 [kJ/kg]

Condutividade térmica do liquido, k;

0,1133 [W/mK]

Calor especifico do liquido, cp;

2,367 [kJ/kgK]

Viscosidade cinemadtica do liquido, v;

2,852 x107°7 [m?¥s]

Niimero de Prandtl do liquido, Pr;

3,596 [-]

Tensdo superficial do liquido, o)

0,01428 [N/m]

3.4. Procedimento Experimental

Para a realizacdo dos testes, tanto monofédsicos como em ebuli¢dao

convectiva, foi utilizado sempre o mesmo procedimento experimental, a
fim de garantir a reprodutibilidade dos resultados. Abaixo serfo
descritos os passos realizados numa seqiiéncia 16gica.

Todo o sistema de aquisi¢do de dados e fontes foi ligado cerca de
uma hora antes para aquecimento e estabilizacdo de temperatura dos
componentes eletrdnicos internos destes. Tal procedimento permite
minimizar os possiveis erros de leitura de temperatura dos termopares.

O criostato, da marca Microquimica, modelo MQBMP-01, foi
ligado e estabilizado a uma temperatura ligeiramente inferior a
temperatura de saturac¢do do fluido de trabalho.
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Ap6s a estabilizacido da temperatura do criostato, a bomba Série
D Tuthill era acionada. A vazdo desejada para o teste era estipulada
utilizando-se um controlador de rotacdo do motor da bomba (inversor de
freqiiéncia).

A pressdo na entrada da se¢do de teste é regulada a partir de
um registro tipo gaveta instalado logo apds a secdo de teste, cuja funcio
¢ manter a pressdo constante na secdo de teste durante todo o
experimento. Essa pressdo é medida através do transdutor de pressdo
absoluta instalado na regido de entrada da secdo de teste. A cada
aumento do fluxo de calor imposto a secdo é realizada uma nova
regulagem da pressdo, para que a mesma permaneca constante ao longo
de todo experimento. Essa regulagem se faz necessdria, pois quando a
bancada encontra-se operando no regime bifdsico, a cada aumento do
fluxo de calor a pressdo na entrada da se¢do de teste aumenta devido ao
aumento do titulo de vapor que provoca uma restricdo maior ao
escoamento.

As resisténcias do tanque pré-aquecedor e o misturador sdo
acionados e regulados para que a temperatura do volume de fluido
dentro do mesmo se mantenha préxima a 25°C, com a finalidade de
evaporar hidrocarbonetos mais volateis dissolvidos dentro do fluido
devido ao contato com o ar. Essa temperatura € lida através de um
termopar do tipo E inserido no tanque.

No mesmo instante do acionamento das resisténcias do tanque
pré-aquecedor, as resisténcias dos tubos pré-aquecedores sdo ligadas. A
temperatura de entrada do fluido na secdo de teste € estipulada e mantida
fixa para cada teste, e o programa LABVIEW (2001) controla a poténcia
fornecida para as resisténcias dos tubos pré-aquecedores a fim de manter
essa temperatura constante durante toda a realizacio do teste.

Os testes foram realizados em dias diferentes com o mesmo
fluido e configuracdo, a fim de verificar a influéncia das condigdes do
ambiente externo. Como houve reprodutibilidade dos resultados,
chegou-se a conclusdo que as condigdes externas ndo influenciam os
testes.

E importante ressaltar que durante a realizacdo dos testes a se¢io
de teste estava envolta com isolantes térmicos a fim de minimizar perdas
para o ambiente.

O LABVIEW (2001) foi programado para a configuracdo
desejada (temperatura e pressdo, na entrada da secdo de teste, e
patamares de fluxo de calor). Neste caso, o fluxo de calor foi crescente e
os patamares escolhidos foram: de 1 a 60 kW/m®. A duracio dos testes
em cada patamar foi de 600 segundos para os testes monofisicos e de
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1000 segundos para os testes bifdsicos, a fim de garantir a estabilizacio
do regime. O tempo de espera entre um teste e outro foi de no minimo
20 minutos.

Na Figura 3.10, € mostrada, a titulo de exemplo, a variacdo do
fluxo de calor crescente aplicado na secio de teste em fungdo do tempo.
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Figura 3.10 - Modo de Aquecimento da Se¢do de Testes com fluxo de
Calor Constante

3.5. Tratamento dos Dados para o Estado Bifasico

O fluxo de calor imposto é representado por um fluxo de calor
médio efetivo, para toda a secdo de teste, conforme a equagao:

" PW
efr = E (3.1)

onde PW ¢ a poténcia fornecida a resisténcia da secdo de teste em W, e

A, € a drea da superficie externa da sec@o de teste ou tubo de cobre em
2

m.
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O coeficiente de transferéncia de calor local, no regime bifésico,
para um fluxo de calor constante é determinado a partir da Equacao:

"

q;ff
hyijr, = ————— 3.2
bif,z Tp,z _ Tsat,z ( )

onde 7). é a temperatura da parede, em °C, a distancia z do inicio do
tubo de cobre aquecido e Ty, . € a temperatura de saturacdo do fluido no
ponto z.

Para o célculo do coeficiente de transferéncia de calor bifdsico a
partir da Eq. (3.2), deve-se primeiramente determinar o valor de T,
onde z é a distancia onde estd localizado o termopar que fornece a
medida de T}, ..

Como o n-Pentano é sub-resfriado (7,,,<7Ty;), na entrada para
todas as condigdes de teste, o mini-canal aquecido pode ser dividido em
duas regides: uma regido de entrada (monofésica) onde o fluido se
encontra sub-resfriado com comprimento Ly, € uma regido de saturacio
(bifdsica) com comprimento L. A distincia z, para a qual a entalpia do
liquido atinge a condi¢do de saturagdo serve como um ponto divisor
entre essas duas regides. Assim sendo, o comprimento médio das duas
regides pode ser calculado através das equagdes:

_ mcp,f (Tsat,o - ent)

Loy = 0
s GerrPenn

(3.3)

Lsar = L — Lgyp (34)

onde T, € a temperatura de saturacdo no local onde o titulo é nulo,
x=0, e L é o comprimento total da regido aquecida da sec¢do de teste e
Per o perimetro da mesma.

Como a temperatura de saturacdo do fluido depende da pressdo
local, e como as quedas de pressio do liquido ndo podem ser
negligenciadas em mini-canais, as condi¢cdes iniciais para a
determinagdo de zg, sdo encontradas através de um processo iterativo.
Inicia-se este cdlculo arbitrando zg, e calcula-se a queda de pressdo
monofésica até este ponto através da equacio abaixo:

(3.5)
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onde G ¢ a velocidade massica do fluido de trabalho, em kg/mzs, foéo
coeficiente de atrito, z,, € 0 comprimento onde se inicia o processo de
ebulicio.

Com o valor de zg, determina-se a temperatura do fluido neste
local através da equacio abaixo:

Zsatpermq;ff

3.6
Thcp‘l ( )

Tsat = Tent

e também avalia-se a temperatura de saturacdo no ponto através da
equacio abaixo :

Tsat,o = Tsat,0(Pent — APy) (3.7)
Utilizando um critério de convergéncia de AT<10°°, fazemos:
AT = Tf.Zboiz - Tsat,O(Pent —APy,) (3.8)
Como mostra o fluxograma da Figura 3.1.

Teoricamente, o liquido inicia o processo de mudanca de fase
quando a temperatura atinge Ty, mas as primeiras bolhas podem, no
entanto, surgir antes desta distincia, desde que T, > Ty, Neste trabalho
serda considerado que a regido monofdsica é aquela até z,, e desta
distancia até o final do canal tem-se a regido bifésica.

Para a determinacdo de Ty, parte-se da pressdo do fluido na
saida da secdo teste, que € a propria pressdo de saturacdo do fluido na
saida, Py saidas POis 0 fluido estd saturado, e com o auxilio do modelo de
fases separadas, Eq. (2.35), ou 0 modelo de escoamento homogéneo, Eq.
(2.28), determina-se a perda de pressdo na porcdo bifdasica do
escoamento entre o ponto desejado z até a saida da secdo de teste onde é
realizada a tomada de pressdo, e assim pode-se determinar Py, ,, €
conseqiientemente estipular T, ,, € finalmente o valor de hyf ,.
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Arbitra-se 2z,

x 2

Calcula-se Ap,, (Eq. 3.5) e T (Eq. 3.6)

<~

Avalia-se a temperatura de saturagio no ponto Ts.e (EqQ. 3.7)

~

Avalia-se AT (Eq. 3.8) com critério de convergéncia AT=<10"

Figura 3.11 — Fluxograma Iterativo para determina¢do do inicio do
processo de ebuli¢do

Conforme demonstrado nas equagdes abaixo.

Psat,z = Fsat,saida — APbif,z—>sa[da (3-8)

Tsat,z = f(Psat,z) (3.9)
3.6. Incertezas Experimentais

Os termopares foram calibrados para uma variagdo de
temperatura de 15,0°C a 85,0°C, sendo que a conversdo de milivolts/°C
foi feita através de um polindmio de nona ordem , Holman (1989), e o
desvio padrao da temperatura foi de +0,3°C. Logo, considerando-se
uma distribui¢do com uma amostra com N>30 e confiabilidade egual a
95%, tem-se o coeficiente de t de Student igual a dois, o que leva a uma
incerteza de +0,6°C.

No Apéndice A, é apresentado o memorial de cdlculo das
incertezas experimentais para o fluxo de calor e para os coeficientes de
transferéncia de calor monofdsicos e bifdsicos. Observa-se que a



CAPITULO 3 55

incerteza do coeficiente de transferéncia de calor tende a diminuir com o
aumento do fluxo de calor.

No Apéndice B, estd apresentado o procedimento de calibragdo
dos termopares e dos transdutores de pressao.

3.7. Analise da Bancada Operando em Estado Monofasico

Retomando os principais conceitos sobre transferéncia de calor
por conveccdo monofésica, vistos no capitulo 2, verifica-se, utilizando a
Eq.(2.7), que a camada limite laminar hidrodinamica se encontra
completamente desenvolvida quando o fluido estd sobre a parte
aquecida do mini-canal para todas as situacdes testadas, conforme pode
ser observado na Tabela 3.2. O fluido antes de adentrar no mini-canal
aquecido passa por uma regido do mini- canal onde ndo h4 aquecimento,
regido esta formada pelas pegas de teflon conforme Figura 3.4. A parte
adiabatica do canal possui um comprimento de 0,020 m, enquanto a
parte aquecida possui um comprimento de 0,082 m.

Entretanto, para a camada limite térmica, utilizando a Eq. (2.9),
pode-se observar que a mesma desenvolve-se por completo, na maioria
das velocidades madssicas testadas apés o fluido percorrer de um a dois
tercos da parte aquecida do mini-canal, e podemos considerd-la em
desenvolvimento para todos os testes, conforme os dados da Tabela 3.2.

Tabela 3.2 - Valores dos Comprimentos das Camadas Limites Térmicas
e Hidrodinimicas

G (kg/ mzs) Len (M) Lenet (M) Repy
84,6 0,0006 0,021 224,7
170,0 0,0011 0,042 449.4
253,4 0,0017 0,063 674,5
337,8 0,0022 0,084 899,5

O modo de transferéncia de calor para todos os testes realizados,
tanto monofasicos como biféasicos, foi o de fluxo de calor constante,
com escoamento laminar para todos os casos verificados, conforme pode
ser observado pelo nimero de Reynolds na Tabela 3.2, pois Repy<2300.

O valor do minimo superaquecimento de parede (4T=T, -T, ),
necessario para que ocorra o inicio da ebulicdo em um canal em fungéo
do fluxo de calor, foi calculado utilizando-se a Eq. (2.16) e os valores
comparados com o superaquecimento de parede, medido
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experimentalmente, e sdo mostrados nas tabelas 3.3 e 3.4. Como se pode
observar hd coeréncia entre os resultados e a hipdtese de escoamento
monofasico. Tomando como exemplo, para velocidade massica de 84,6
kg/m’s, onde a ebuli¢do dentro do mini-canal inicia-se para um fluxo de
calor superior a 17 kW/m’, observa-se neste ponto um
superaquecimento experimental de parede de 27,2 °C, valor préximo de
ATong calculado, que é de 33°C. O escoamento estava, portanto,
préximo da transi¢do para o regime bifdsico. Para as outras velocidades
mdssicas analisadas, hd uma maior disparidade entre os dados
experimentais e calculados a partir da Eq. (2.16).

Tabela 3.3 - Valores experimentais monofésicos do superaquecimento
da parede e calculados a partir da Eq. (2.16).

G = 84,5 kg/m’s G =170,0 kg/m’s
etf (kW/mz) ATonp (°C) ATexp,mon °0) ATonp (°C) ATexp,mon °0)
1,0 9.8 1,6 9,8 1,5
3,0 16,6 4.9 16,8 45
5,0 20,9 8,3 21,3 7.6
7.0 24,2 11,5 24,9 10,5
10,0 27,8 16,3 29,0 14,9
13,0 30,5 20,9 32,3 19,3
15,0 31,9 24,2 34,0 224
17,0 33,0 27,2 35,6 25,1
20,0 37,6 29,6

Observando os valores da Tabela 3.3 e Tabela 3.4, podemos
observar que para todos os casos analisados, quanto maior o fluxo de
calor imposto na parede do mini-canal, maior serd o superaquecimento
da parede necessdrio para iniciar o processo de ebulicao.

Tabela 3.4 - Valores experimentais do superaquecimento da parede

G = 253,4 kg/m’s G = 337,8 kg/m’s

(k\%‘}flfllz) ATonp (°C) | ATexpmom (°C) | ATonp (°C) | ATexpmon (°C)

1,0 9,8 14 9,8 1,3
3,0 16,8 4.4 16,9 4,0
5,0 21,5 73 21,6 6,7
7,0 25,1 10,4 25,3 9,5

10,0 29,4 14,8 29,7 13,5
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G = 253,4 kg/m’s G =337,8 kg/m’s
13,0 32,8 18,8 332 17,5
15,0 34,8 21,7 35,3 19,9
17,0 36,5 24,5 37,1 23,0
20,0 38,7 28,8 39,5 26,5
23,0 40,5 333 41,5 30,8
25,0 42,7 334

Através da equacdo abaixo, determina-se o coeficiente de
transferéncia de calor por convecgdo forcada, experimentalmente para o
escoamento monofésico:

Qe ff
himon = T, -7.,) (3.1D)
D,z ©,Z
onde T, é a temperatura do fluido no ponto z em °C, 7,, a
temperatura da parede no ponto z em °C, € q” 0 fluxo de calor imposto
em W/m’. E T, . é definida conforme a equacdo abaixo:

Amd,
Tz = Tone + —iL (3.12)

mep, L

onde Ten, Am, q;ff, cps € L, sdo respectivamente a temperatura de
entrada em °C, a drea da transferéncia de calor do tubo liso com o fluido
refrigerante em m’, a vazdo em kg/s, o calor especifico do fluido em
(kJ/kg.K) e o comprimento da parte aquecida do mini-canal em metros.

Os valores do coeficiente de transferéncia de calor monofésico
calculados, experimentalmente, sdo comparados aos resultados obtidos
com a correlagdo para escoamento laminar monofésico com regido de
entrada combinada e desenvolvido, e com fluxo de calor constante,
conforme apresentada na Eq (2.12).

Nas tabelas 3.5 — 3.8 sdo apresentados os resultados
experimentais e os calculados através da Eq. (2.12), para as trés regides
do tubo onde sdo coletadas as temperaturas de parede, em fun¢do do
fluxo de calor e da vazdo mdssica conforme indicadas na figura 3.7.

Na Figura 3.12 sdo apresentados os valores de hion entrada, Nmon.meio,
himon.saida, cOTTESpONdentes aos dados da Tabela 3.5.
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Tabela 3.5 - Valores de hp,, € heye para escoamento monofésico

G = 84,5 Kg/m’s

Qett (kW/ mz) hmon,entrada hcalc,entrada hmon,meio hcalc,meio hmon,saida hcalc,saida
1,0 1061,1 1090,1 783,1 | 7694 | 620,6 643,4
3,0 1050,3 1090,3 7852 | 770,0 | 618,1 644,6
5,0 1061,6 1090,5 785,6 | 770,6 | 605,7 645,7
7,0 1050,8 1090,7 7858 | 771,2 | 621,3 | 6469
10,0 1051,1 1091,0 786,9 | 772,1 613,2 648,6
13,0 1040,4 1091,3 788,0 | 773,0 | 618.8 650,3
15,0 1062,9 1091,5 788,6 | 773,6 | 6295 | 6515
17,0 1052,0 1091,7 789,5 | 7742 | 616,6 652,6

Observando os dados das Tabelas 3.5 — 3.8, percebe-se uma
diferenca entre os valores do coeficiente de transferéncia de calor para
as regides de entrada, meio e saida da secdo de testes. Esta diferenca
deve-se ao fato do escoamento ndo estar termicamente desenvolvido
enquanto o fluido atravessa o mini-canal anular, conforme podemos
observar através dos dados da Tabela 3.2. Analisando ainda os dados da
Tabela 3.5, nota-se que os valores previstos pela correlagdo, Eq.(2.12),
apresentaram-se um pouco maiores do que os valores experimentais
para a velocidade méssica de 84,5 Kg/m’s.

Os valores previstos pela correlagio em relagdo aos dados
experimentais na entrada, meio e saida da se¢@o de testes, apresentaram
desvios respectivamente de 3,4 %, 1,9 % e -4,6%. No geral o desvio
médio destes dados foi de 3,3 %, onde estes valores foram obtidos
através da equagdo abaixo:

N
100 [Ayon — h
Desvio(%) = TZ ‘%ﬁ‘”“ (3.13)
mo

n

n=1
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Figura 3.12 - Coeficiente de transferéncia de calor monoféasico na
entrada, meio e saida da se¢@o de teste
Tabela 3.6 - Valores de hy,, € heye para escoamento monofdsico
G =170,0 Kg/m’s
ett (kW/ mz) hmon,entrada hmon,meio hmon,sada hcalc,entrada hcalc,meio hcalc,saida
1,0 1323,2 786,7 647,4 1382,9 682,8 6144
3,0 1309,0 787,8 6554 1383,0 683,7 616,4
5,0 1309,2 802,8 657,5 1383,1 684,6 | 618,5
7,0 1309,3 803,9 665,7 1383,3 685,5 620,5
10,0 1295,2 798.4 668,9 1383,5 686,8 623,5
13,0 1309,7 800,0 672,1 1383,7 688,2 | 626,60
15,0 1309,8 794,1 668,1 1383,8 689,1 628.,6
17,0 1324,3 809,2 676,4 1383,9 690,0 | 630,7
20,0 1310,2 810,9 673,5 1384,1 6914 | 6338
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Tabela 3.7 - Valores de hp,, € heye para escoamento monofdsico

G = 253,4 Kg/m’s

et (KW/M?) | Byon,entrada | Bmonmeio | Nmon,sada | Neate,entrada | Neate;meio | Neate saida
1,0 1546,9 895,5 668,8 1686,2 776,1 662,7
3,0 1530,2 896,3 676,5 1686,3 776,7 664,0
5,0 1530,3 897,0 671,7 1686,3 77173 665,3
7,0 1547,2 905,6 672,4 1686,4 777,9 666,6
10,0 1547,3 906,7 674,2 1686,5 778.,9 668,5
13,0 1547,5 907,8 676,1 1686,6 779,8 670,5
15,0 1547,6 900,6 690,7 1686,6 780,4 671,8
17,0 1564,5 909,3 691,9 1686,7 781,1 673,1
20,0 1547,8 902,4 693,9 1686,8 782,0 675,1
23,0 1564,8 903,6 695,9 1686,9 783,0 677,1

Tabela 3.8 - Valores de hy,, € heye para escoamento monofdsico

G = 337,8 Kg/m’s

et (KW/M?) | hyon,entrada | Bmonmeio | Nmon,sada | Neate,entrada | Neate.meio | ealesaida
1,0 1793,0 870,0 743,9 1903,2 846,5 708.,0
3,0 1812,0 879,1 737,7 1903,3 847,0 708,9
5,0 1812,1 879,6 738,6 1903,3 847,4 709,8
7,0 1831,1 880,1 7324 1903,3 8479 710,7
10,0 1831,2 880,8 740,8 1903,4 848.,5 712,1
13,0 18124 881,6 7422 1903,5 849,2 7134
15,0 1793,5 890,7 750,3 1903,5 849,6 714,3
17,0 1812,5 891,2 736,9 1903,6 850,0 715,3
20,0 1812,6 883,3 752,6 1903,6 850,7 716,6
23,0 1793,8 884,0 746,8 1903,7 8514 718.,0
25,0 1812,8 884,5 747,7 1903,7 851,8 718,9

Na Figura 3.13 sdo apresentados graficamente valores de
Nmon entrada, Nimon,meio, Nmon saida, cOrTespondentes aos dados da Tabela 3.6.
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CAPITULO 3
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Figura 3.13 — Coeficiente de transferéncia de calor monofésico na

entrada, meio e saida da secdo de teste.

Os desvios para os dados da Tabela 3.7, calculados a partir da Eq.
(3.13) foram de: 5,4 % na entrada, 16,5% no meio e 6,8% na saida da
secdo de teste. O desvio médio de todos os pontos para este experimento

foi de 9,6%.

Nas Figuras 3.4 e 3.15 também sdo mostrados graficamente os

dados referentes respectivamente as Tabela 3.7 e Tabela 3.8.

Observando os dados das Tabelas 3.5 — 3.8, verificou-se que
houve uma tendéncia dos dados experimentais tomados na entrada
apresentarem um valor um pouco acima em relacdo a correlacio
apresentada. O que ndo ocorreu com os outros dois locais verificados
(meio e saida da sec¢do de testes), que apresentaram valores de hp,,

abaixo dos verificados pela correlagdo da Eq. (2.12).
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Figura 3.14 - Coeficiente de transferéncia de calor monoféasico na
entrada, meio e saida da secdo de teste.

Tabela 3.9 - Desvios médios de hy

em relacdo a hy,

G (kg/mzs) Entrada | Meio Saida | Média
84,5 3,40% 1,92% | 4,63% | 3,32%
170,0 5,35% | 16,51% | 6,78% | 9,55%
253,4 8,12% | 15,90% | 1,95% | 8,66%
337,8 4,78% 4,08% | 4,02% | 4,29%

Média 5,41% 9,60% | 4,35% | 6,45%
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Figura 3.15 - Comparacio do coeficiente de transferéncia de calor
monofdsico na entrada, meio e saida da se¢do de teste.

Analisando os dados da Tabela 3.9, obtidos através da Eq. (3.13),
verifica-se que o maximo desvio médio absoluto da correlacio Eq.
(2.12) em relag@o aos pontos experimentais chegou a 16,5 % no meio da
secdo de testes. Nota-se que os menores desvios encontrados foram na
regido de saida, apresentando um desvio médio de 4,35%, e para
velocidade massica de 84,5 kg/mzs, com um desvio médio de 3,32%. O
desvio médio geral dos dados calculados em relagdo aos dados
experimentais foi de 6,45%, que estd dentro da faixa prevista para as
correlagdes de coeficiente de transferéncia de calor em convecgao.

Na Figura 3.16, é apresentada a comparacdo do coeficiente de
transferéncia de calor monofdsico na entrada da secdo de teste
(hmonentrada) © na Figura 3.17, sdo apresentados os coeficientes de
transferéncia de calor monofésico na saida da se¢do de teste (hmonsaida)-
Pode-se observar que conforme a velocidade mdssica aumenta (para
cada experimento) o coeficiente de transferéncia de calor monofésico
também aumenta na mesma propor¢o, 0 que nio ocorre com 0 aumento
do fluxo de calor. Logo, pode-se verificar que para escoamentos
monofasicos o fluxo de calor imposto (geg) pouco interfere no
coeficiente de transferéncia de calor, ja a velocidade madssica (G) é um
pardmetro determinante no processo de transferéncia de calor.
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Figura 3.16 - Comparacio do coeficiente de transferéncia de calor
monofdsico na entrada da se¢do de teste

Os valores de h calculados através da correlagdo desenvolvida
por Churchill & Ozoe (1973), Eq. (2.12), apresentaram excelente
aproxima¢do quando comparados com os resultados obtidos
experimentalmente, principalmente nas secdes localizadas na entrada e
saida do canal. A partir da Tabela 3.9, pode-se observar desvios
proximos de 1% para alguns casos e em dois casos isolados, acima de
15%. O desvio médio da correlagdo apresentada na Eq. (2.12), quando
comparada com os dados experimentais, foi de 6,45%.

A partir dos dados obtidos pode-se concluir, também, que ndo ha
transi¢do de escoamento laminar para escoamento turbulento para
valores de Reynolds abaixo de 1500. Este resultado difere do obtido por
alguns autores, conforme apresentados na secio de revisdo bibliogrifica,
provavelmente porque neste trabalho foi utilizado o didmetro aquecido
equivalente como efetivo para o cdlculo de Re, ao invés do diametro
hidrulico. Como para o presente trabalho, Dy = 2Dy, os valores de Re
para Dy, seriam aproximadamente a metade dos apresentados na Tabela
3.2.



CAPITULO 3 65

1000

Local : Saida —8%— G =84,6 kg/m’s
4 Fluido = n-pentano , —e—G=170,0 kg/mz-s
P_ =200 kPa, T_=27°C —A— G = 253,4 kg/m*-s
9901 Fiuxo de Calor = 1,0 - 25,0 kWim® —v— G = 337,8 kg/m’s

800 —

S
- W

600 _ l\u\./l\r/n/.\.

(Wim2K)

h

500 +—+——+——F—"+—"F—"+—"T"—"T"—T"—T"—T"—T"—T"——T—
2
0 (kW/m")

Figura 3.17 - Comparacio do coeficiente de transferéncia de calor
monofédsico na saida da se¢@o de teste

Também foi verificado a partir de um balango térmico que
durante os testes as perdas de calor para o ambiente externo chegaram a
ser no maximo de 2,0 %, e foram negligenciadas. Este balanco foi
realizado através de um volume de controle entre a entrada e a saida do
mini-canal anular, calculando a variagcdo de entalpia do fluido entre a
entrada e saida do mini-canal, devido ao fluxo de calor imposto a esse,
podendo assim determinar a por¢do de energia que é perdida para o
ambiente.

A partir dos valores de diferenga de pressdo na entrada e na saida
da secdo de teste, medidos através do transdutor diferencial, pdde-se
estimar a perda de carga no interior do mini-canal.

Na Figura 3.18, observa-se o comportamento das curvas para
distintos valores de velocidade massica, G, em que a queda de pressdo
aumenta com o aumento do fluxo de calor.
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Figura 3.18 — Queda de pressdo monoféasica para varias velocidades
mdssicas em fun¢do do fluxo de calor

Nota-se também, o comportamento da queda de pressdo em
funcdo da velocidade mdssica. Quanto maior a velocidade mdssica do
escoamento, maior € a perda de carga no mini-canal, devida ao atrito
viscoso, o que € um resultado esperado.

Tabela 3.10 — Dados relativos a queda de pressdo ao longo do
mini-canal no escoamento monofésico

" APpono_(kPa)
( k%ve/frfnz) G=84§,6 G=179,0 G=25§,4 G=3327,8
kg/m”-s kg/m”-s kg/m”-s kg/m”-s
1,0 0,8 1,14 1,86 2,42
3,0 0,81 1,16 1,87 2,44
5,0 0,85 1,18 1,9 2,47
7,0 0,85 1,21 1,93 2,52
10,0 0,87 1,23 1,95 2,57
13,0 0,93 1,25 2,03 2,64
15,0 0,94 1,27 2,06 2,68
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" APmon (kPa)
( k(\lVelifnz) G=84,6 | G=170,0 | G=2534 | G=337.8
kg/mz—s kg/mz—s kg/mz-s kg/mz-s
17,0 0,96 1,28 2,1 2,7
20,0 1,34 2,14 2,73
23,0 2,22 2,83
25,0 2,85
Na Figura 3.19 ¢é realizada a confrontacio dos dados

experimentais da queda de pressdo monofasica (AP ) com os dados
gerados a partir da correlagdo apresentada na Eq. (2.13) .
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Figura 3.19 - Comparacdo da perda de pressdo AP, (Correlacido) com
AP yon0 (Experimental)

Comparando-se os resultados através da Tabela 3.10, observa-se
que a avaliacdo da perda de carga utilizando-se formula¢des propostas
na literatura resulta em valores bem proximos dos medidos
experimentalmente, com os pontos de velocidade mdssica maiores ou
iguais a 170 kg/mzs.
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3.8. Resumo

Nesta secdo foi realizada uma descricdo detalhada da bancada
experimental, o seu funcionamento e também o detalhamento da secdo
de teste. Equipamentos auxiliares pertencentes a bancada experimental
também foram descritos nesta se¢ao.

Na metodologia experimental, todos os procedimentos realizados
na execugdo dos testes foram apresentados, incluindo o critério para
execucdo dos testes e aquisi¢do dos dados.

O procedimento adotado para tratamento dos dados bifésicos
também foi explicitado nesta secdo, e por fim, as propriedades do fluido
de trabalho utilizado (n-Pentano) e as incertezas experimentais
provenientes dos testes realizados.

Um estudo detalhado da transferéncia de calor em convecgdo
forcada monofésica e da perda de carga também foi realizado. A
comparagdo dos resultados experimentais com correlagdes da literatura
mostrou desvios médio de 5,4 % para a entrada, 9,6 % para o meio e
4,35 % para a saida da secdo de teste, quando se utiliza a correlagdo de
Churchuill et al. (1973) com o didmetro equivalente aquecido, o que,
apesar de nao ser o objetivo principal do trabalho, também representa,
uma contribui¢do importante ao estudo de mini-canais afim de validar a
secdo de testes para experimentos com escoamentos com geragdo de
vapor.

A perda de carga medida, quando a velocidade mdssica € maior
ou igual a 170 kg/mzs também concorda com as correlagdes da literatura
em +10%. Tais resultados sdo importantes, pois mostram que a bancada
e os procedimentos utilizados sdo adequados ao estudo da termo-
hidrdulica do n-Pentano.

No anexo A, s@o mostradas as incertezas experimentais referente
aos dados mostrados neste capitulo. A validacdo da bancada
experimental e dos procedimentos para o estudo da conveccdo de um
escoamento monofdsico € um requisito necessdrio para o estudo da
ebulicao convectiva, principal objetivo do presente trabalho.
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4. RESULTADOS EXPERIMENTAIS

Neste Capitulo, sdo apresentados os resultados experimentais
para o coeficiente de transferéncia de calor em ebulicdo convectiva no
interior de um mini-canal anular, em fun¢fo do fluxo de calor imposto,
que varia de 7,5 a 60 kW/m®. Também sio apresentados resultados
referentes a queda de pressdo pela passagem do fluido de trabalho (n-
Pentano) no mini-canal. Foram obtidos um total de 189 pontos
experimentais para o coeficiente de transferéncia de calor, e mais 189
pontos para a queda de pressao devido ao escoamento bifdsico.

4.1. Resultados Experimentais

Os resultados experimentais, aqui apresentados, foram obtidos
utilizando-se do aparato experimental descrito no Capitulo 3, utilizando
o n-Pentano como fluido refrigerante. Os testes foram realizados em
diferentes dias, para quatro diferentes velocidades madssicas (84,6
kg/m®/s, 170,0 kg/m®/s, 253,4 e 337,8 kg/m’/s), duas temperaturas de
entrada, 27,0 € 40,0 °C, e pressdes de entrada na se¢do de 150 e 200 kPa.

Nas condi¢des em que os testes foram realizados, utilizando o n-
Pentano como fluido refrigerante, o nimero de confinamento (Ncops),
definido pela Eq. (2.5), é 3,0, valor bem acima do limite de 0,5 de
acordo com o critério adotado por Kew & Cornwell (1997), onde um
valor N¢,,y > 0,5 caracteriza uma condi¢do de micro escala. Logo,
temos para os testes realizados um elevado grau de confinamento das
bolhas geradas pela ebulicio do n-Pentano, o que pode caracterizar o
canal anular do presente estudo como um micro-canal.

Na Figura 4.1 sfo apresentados os coeficientes de transferéncia
de calor em funcdo do fluxo de calor imposto para todas as
configuracdes verificadas.

Analisando a Figura 4.1, observa-se que para todas as
configuracdes testadas, o comportamento das curvas apresentadas é
parecido, ou seja, elas mantém sempre a mesma tendéncia. Outra
observacdo importante a se ressaltar, € que os melhores resultados
(maiores valores) do coeficiente de transferéncia de calor foram
conseguidos para a ocasido onde temos um menor valor de sub-
resfriamento na entrada da secdo de teste. O que poderd ser mais bem
analisado nas comparacdes feitas a seguir no presente capitulo.
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Durante a realizacdo dos testes foi possivel chegar ao valor
maximo de titulo de vapor de 61,0 %, este obtido quando realizou-se o
teste com a velocidade mdssica de 84,6 kg/m’s e com o menor grau de
sub-resfriamento na entrada (AT,;,=7,9 °C) da sec¢do de teste (P.,=150,0
kPa e Ten= 40,0 °C).
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Figura 4.1 - Coeficiente de transferéncia de Calor em fun¢do do Fluxo
de Calor

4.1.1. Curvas de Ebulicao

Na Figura 4.1 s@o mostradas as curvas parciais de ebulicdo.
Nestas curvas, o fluxo de calor imposto é plotado em funcido do
superaquecimento da parede, que representa a diferenca de temperatura
entre a parede do canal analisado e a temperatura de satura¢do do fluido
refrigerante no mesmo ponto onde a temperatura da parede é medida.

Os resultados da Figura 4.2 indicam que, para uma determinada
curva de ebuli¢do, a baixos fluxos de calor, a temperatura da parede do
canal aquecido permanece abaixo da temperatura saturacio do n-

2

Pentano e a transferéncia de calor no mini-canal é totalmente
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monofésica, devido a convecgdo for¢ada do fluido refrigerante que se
encontra na sua fase liquida. Como o fluxo de calor imposto é
aumentado gradualmente no decorrer do teste, a temperatura da parede
aquecida do mini-canal anular, também aumenta lentamente. Logo, para
certo valor de fluxo de calor imposto (q”.¢), 0 valor da temperatura da
parede aquecida € maior do que a temperatura de saturagdo do fluido
refrigerante, e deste modo tem-se um superaquecimento positivo (ATs,)
da superficie do mini-canal.

Quando este superaquecimento da parede atinge certo nivel
critico, um pequeno aumento no fluxo de calor provoca o aparecimento
repentino de pequenas bolhas de vapor provenientes da ebulicdo do
fluido refrigerante, e hd uma notdvel queda repentina na temperatura da
parede aquecida.  Assim hd uma queda significante da temperatura da
parede do mini-canal, durante o inicio de ebuli¢do nucleada (ONB).

Analisando a Figura 4.2, e fazendo uma comparacdo entre as
quatro velocidades mdssicas analisadas para a mesma configuracdo de
entrada na secdo de teste, observa-se que a velocidade madssica do
refrigerante afeta a magnitude da queda de temperatura da parede
durante o inicio da ebulicdo nucleada ONB. Exemplificando melhor,
para uma maior velocidade méssica hd uma maior queda na temperatura
da parede. Comparando por exemplo as velocidades mdssicas de 84,6 e
337.,8 kg/mzs, observa-se que as quedas da temperatura da parede, para
esses dois casos sdo respectivamente de 11,9 e 29,1 °C, conforme
Tabela 4.1.

Quanto ao inicio da ebulicdo nucleada, percebe-se, observando a
Figura 4.2, que um maior superaquecimento de parede se faz necessério
para se iniciar a ebuli¢do nucleada, para valores de velocidade madssica
mais elevada, conforme dados da Tabela 4.1. Sendo assim, para menores
valores de velocidade madssica mais facil serd iniciar o regime de
ebulicdo nucleada, pois se necessita de menores valores de fluxos de
calor para que isso ocorra, o que fica comprovado pelos dados
apresentados na Figura 4.2 e na Tabela 4.1.

Apés iniciar-se a ebulicdio nucleada (ONB), uma pequena
elevacdo no superaquecimento da parede do mini-canal provoca um
grande aumento no coeficiente de transferéncia de calor, e a inclinacio
da curva torna-se muito mais acentuada na regido bifdsica, comparada
com a regido de convecg¢do forcada monofasica.
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Figura 4.2 - Curvas Parciais de Ebuli¢do para distintas velocidades
massicas (G)

Os dados da Figura 4.2 nos mostram ainda que apds iniciada a
ebulicdo, a velocidade madssica do fluido refrigerante tem efeito muito
pequeno sobre a curva de ebulicdo, mas na regido monofdsica a
temperatura de parede aquecida € afetada pela velocidade massica do
fluido refrigerante.

Analisando ainda os dados da Tabela 4.1, percebe-se uma grande
diferenca entre o valor de ATong cale» calculado a partir da Eq. (2.16), e
os valores de ATong exp. Essa diferenga pode ser explicada devido ao fato
de o inicio da ebulicdo nucleada estar diretamente ligada a rugosidade
superficial da parede aquecida. Pois o tamanho e a quantidade de
pequenas cavidades que se formam na parede aquecida, que
chamaremos aqui de sitios de nucleacdo, interferem diretamente no
valor de ATong -
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Tabela 4.1 - Comparacdo dos dados das Curva de Ebuli¢cio

G
(kg/m’s)

q’ "ONB
(kKW/m?)

AToNg calc

(O

ATONB,exp

O

ATp:ATONB,exp'ATsat,eXp

O

84,6

1,5

23,9

14,9

11,9

170,0

12,5

30,8

22,3

18,5
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17,5
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Figura 4.3 - Curva Parcial de Ebuli¢do para distintos graus de sub-
resfriamento (ATgy,)

Logo, dependendo desta rugosidade da parede o inicio da
ebulicio nucleada comeca com um menor valor de ATgong, ativando
mais facilmente estes pequenos sitios de nucleag¢do. Ainda vale ressaltar
que a Eq. (2.16), nfo leva em consideracdo tal pardmetro na
determinacdo do valor de ATonp , fato que deixa muito a desejar. Os
valores de AT, na Tabela 4.1 nos indicam a varia¢do de temperatura que
ocorre na superficie do micro-canal quando este inicia o processo de
ebulicdo convectiva, ou seja, € o grau de resfriamento desta superficie
quando a ebulicdo € iniciada. Esta variacdo pode ser também observada
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a partir da Figura 4.1. Pode-se observar a partir destes dados que quanto
maior o valor da vazdo massica (G), maior é o grau de resfriamento da
superficie.

Os efeitos do sub-resfriamento do fluido refrigerante na entrada
da secdo de testes (ATj,,) sobre as curvas de ebuli¢do sdo mostrados na
Figura 4.3. Os resultados para uma velocidade méssica (G) de 84,6
kg/m’ s indicam que durante o inicio da ebuli¢do nucleada (ONB) hd um
aumento significativo na queda da temperatura da parede quando o sub-
resfriamento do liquido é elevado de 7,9 °C para 20,9 °C. Assim um
maior super aquecimento de parede € necessario para iniciar a ebuli¢do
na superficie aquecida para um sub-resfriamento mais alto. Também fica
perceptivel na Figura 4.3, que apds iniciar-se a ebulicdo nucleada, hd
uma significante diferenca entre as curvas para os distintos graus de sub-
resfriamento, fato que serd analisado posteriormente.

Fica evidente, que um fluxo de calor imposto mais elevado é
necessdrio para iniciar o processo de ebuli¢do na superficie aquecida
para um grau de sub-resfriamento mais elevado na entrada da secéo de
testes, para um determinado valor de velocidade massica. Porém, na
regido monofdsica, um grau mais elevado de sub-resfriamento do
liquido refrigerante resulta em uma taxa de transferéncia de calor mais
elevada da parede para o fluido refrigerante, de tal forma que a um
determinado superaquecimento da parede o fluxo de calor imposto é
significativamente maior para um maior grau de sub-resfriamento na
entrada da secdo de teste. Isto reflete o fato que para um dado
superaquecimento da parede, a diferenca de temperatura entre a parede e
o liquido aquecido (AT,-AT,) diminui com o aumento do sub-
resfriamento na entrada da se¢@o de teste.

4.1.2. 0 Efeito da Velocidade Massica

Na Figura 4.4 é mostrado o efeito da variagdo da velocidade
mdssica sobre o coeficiente de transferéncia de calor para velocidades
méssicas (G) de 84,6 kg/m’s, 170,0 kg/m’s, 253,4 e 337,8 kg/m’s, onde
a pressdo e a temperatura de entrada na secdo de teste foram de 200,0
kPa e 40,0 °C respectivamente.

O que se observa com os dados apresentados na Figura 4.4, é que
as curvas apresentadas pouco se distinguem para as distintas velocidades
mdssicas testadas, havendo somente um pequeno aumento no
coeficiente de transferéncia de calor para valores de velocidades
massicas (G) mais elevadas.
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Figura 4.4 - Efeito da Velocidade Mdssica sobre o Coeficiente de
Transferéncia de Calor

Ou seja, variando a velocidade mdssica para parametros de entrada fixos
(Pepnt € Tene), 0 comportamento das curvas pouco se alterou. A partir daf,
pode-se concluir que a varia¢do da velocidade mdssica (G) possui pouca
influéncia na determinagdo do coeficiente de transferéncia de calor (h).
Este resultado apresentado nos indica que para este caso, no geral, a taxa
de contribuicio da transferéncia de calor por conveccdo forcada é
pequena, e que a maior parte do calor transferido se dd por um
mecanismo similar ao encontrado em ebulicao nucleada. Logo, conclui-
se que o mecanismo dominante na transferéncia de calor neste caso € o
de ebulicdo nucleada.

A tendéncia dos resultados obtidos no presente trabalho € similar
aquela dos resultados publicados por vérios autores, como por exemplo,
nos trabalhos de Zhao et al (2000) e Pettersen (2004).

4.1.3. O Efeito do Fluxo de Calor Imposto

A Figura 4.5 nos mostra o coeficiente de transferéncia de calor
medido em funcdo do titulo de vapor para os fluxos de calor de 25,0 e

65
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60,0 kW/mz, para distintos valores de velocidades mdssicas, mantendo-
se fixos os parametros de entrada de pressdao a 150,0 kPa e temperatura
em 40,0 °C.
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Figura 4.5 - Comparagéo entre os coeficientes de transferéncia de calor
para dois fluxos de calor em func¢éo do titulo de vapo

Os resultados indicam que mantida a velocidade madssica fixa, o
coeficiente de transferéncia de calor aumenta com o aumento do fluxo
de calor. Analisando os resultados percebe-se também que hd uma
evidente dependéncia do coeficiente de transferéncia de calor em fungio
do titulo de vapor.

A dependéncia do coeficiente de transferéncia de calor em
relacdo fluxo de calor imposto a parede do mini-canal, e a dependéncia
do titulo de vapor, sugerem novamente, que até certo ponto o
mecanismo de ebulicdo nucleada € dominante em relacdo a transferéncia
de calor por conveccdo forcada.

Fazendo novamente uma andlise da Figura 4.4, pode-se verificar
que ha uma tendéncia das curvas de estabilizar-se para valores de fluxo
de calor mais elevados, ou seja, o coeficiente de transferéncia de calor
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tende a manter-se num patamar quase que constante, aumentando muito
pouco com o aumento fluxo de calor nesta regido. Essa tendéncia pode
ser explicada pelos grandes valores do titulo de vapor, que fazem com
que haja a mudanga do tipo de escoamento padrdo, passando de um
escoamento tipo ‘“slug” apresentado durante os testes, para um
escoamento do tipo anular. Logo, conclui-se que para escoamentos do
tipo anular em mini-canais, o coeficiente de transferéncia de calor passa
a ser menos dependente do fluxo de calor imposto a parede, e torna-se
quase que constante, até que ocorra a secagem da parede do mini-canal.

4.1.4. O Efeito da Pressao e da Temperatura de Entrada

Os testes experimentais foram conduzidos para duas diferentes
pressdes na entrada da secdo de teste de 150,0 e 200,0 kPa, que
correspondem a temperaturas de satura¢io de 47,9 e 57,5 °C. Duas
temperaturas do fluido na entrada da secdo de testes foram controladas,
sendo elas de 27,0 e 40,0 °C. Esses dois parAmetros de entrada,
temperatura e pressdo, combinados geraram experimentos com trés
diferentes graus de sub-resfriamento na entrada da secdo de teste, que
sdode 7,9 °C, 17,5¢ 30,5 °C.

A Figura 4.6 nos mostra os pontos experimentais para o n-
Pentano, para uma velocidade madssica constante de 84,6 kg/mzs e
pressdo constante na entrada da sec¢do de teste de 200,0 kPa, para duas
temperaturas de entrada de 27,0 ¢ 40,0 °C, que resultam em sub-
resfriamentos de 17,5 e 30,5 °C.

Como jé pode ser constatado a partir da Figura 4.3, e novamente
agora analisando os dados da Figura 4.6, fica evidente que menores
graus de sub-resfriamento na entrada da secdo de teste geram valores de
coeficiente de transferéncia de calor mais elevados, do que aqueles com
maior grau de sub-resfriamento. Em contrapartida, o coeficiente de
transferéncia de calor monofésico € mais elevado para os casos onde ha
maior grau de sub-resfriamento. E importante também ressaltar que para
uma dada velocidade mdssica, quanto menor for o grau de sub-
resfriamento na entrada da secdo de teste, maiores serdo os valores de
titulo de vapor na saida da mesma, por exemplo, no teste da Figura 4.5
para um grau de sub-resfriamento de 7,9 °C, o titulo de vapor chegou a
ser superior a 60,0 % na saida da se¢do de teste.

Assim sendo, diminuindo-se muito o grau de sub-resfriamento,
pode-se chegar a secagem da parede do mini-canal na saida da se¢do de
teste para fluxos de calor mais elevados, acarretando o
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superaquecimento da parede do mini-canal e até a queima da resisténcia
tipo cartucho.
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Figura 4.6 - Comparagdo entre os coeficientes de transferéncia de calor
para distintas configuracdes de temperatura de entrada

Logo, para casos onde se tem elevados fluxos de calor a baixas
velocidades mdssicas € interessante termos um grau de sub-resfriamento
considerdvel, o que seria uma seguranga para o sistema. Para casos
onde ndo é possivel aumentar o sub-resfriamento, uma solucio seria a de
aumentar a velocidade mdssica do fluido refrigerante.

Na Figura 4.7 sdo apresentados os resultados experimentais para
o n-Pentano, para duas pressoes, 150,0 e 200,0 kPa, e uma velocidade
mdssica de 84,6 kg/mzs com uma temperatura de entrada mantida fixa a
40,0 °C.

Para estas pressdes na entrada, de 150,0 e 200,0 kPa, resultam
dois graus de sub-resfriamento na entrada da se¢do de testes, de 7,9 e
17,5 °C, devido a diferenca das temperaturas de saturagdo entra as
pressdes de entrada, que sdo de 47,9 e 57,5 °C.
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Figura 4.7 - Comparagdo entre os coeficientes de transferéncia de calor
para distintas configuracdes de pressao de entrada

Analisando os resultados da Figura 4.6, observa-se que maiores
valores do coeficiente de transferéncia de calor foram alcangados para
um menor valor de pressdo de entrada, que no caso foi de 150,0 kPa.
Esse resultado se deve principalmente ao menor grau de sub-
resfriamento gerado devido a diferenca entre as temperaturas de
saturacdo para cada pressdo de entrada. Pois, como ja observado na
secdo anterior, tem-se melhores resultados do coeficiente de
transferéncia de calor para uma condicdo de menor grau de sub-
resfriamento na entrada da se¢@o de teste.

Entretanto, se o grau de sub-resfriamento na entrada da secio de
teste fosse igual para ambos os testes, mantidas as mesmas pressdes, era
de se esperar um melhor resultado para a situag@o onde tivéssemos uma
maior pressdo absoluta na entrada da secdo de teste. Pois, com uma
pressdo de entrada mais elevada, os valores da temperatura de saturagdo
também s@o maiores, e um acréscimo da temperatura de saturacdo pode
provocar uma elevacdo da ebulicdo nucleada, devido principalmente a
diminui¢do da tensdo superficial (c) do fluido refrigerante. Uma
diminuicdo da tens@o superficial acarretaria uma maior ativacdo de

65
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pequenos sitios de nucleagdo, que ocasionariam o aumento do
coeficiente de transferéncia de calor. Entretanto, esta comparagfo entre
as pressdes de entrada na secdo de teste ficou comprometida devido aos
diferentes graus de sub-resfriamento na entrada da mesma. E também a
variacdo da tens@o superficial devido a diferenca da temperatura de
saturacdo € muito pequena para o caso analisado na Figura 4.7. Por
exemplo, para o n-Pentano onde temperaturas de saturacdo sdo de 47,9 e
57,5 °C, para pressdes de entrada de 150,0 e 200,0 kPa, a tensdo
superficial € de 0,013 e 0,012 N/m, respectivamente. Logo, uma
variacdo muito pequena.

Resultados onde se encontram maiores valores de coeficiente de
calor para pressdes mais elevadas podem ser encontrados nos trabalhos
desenvolvidos por Yun, et al. (2005).

4.2. Comparacao dos Resultados Experimentais com Modelos e
Correlacoes Empiricas

Nesta secdo, os resultados experimentais, referentes a
transferéncia de calor e queda de pressao bifdsica serdo comparados com
correlagdes e modelos existentes na literatura

4.2.1. Comparacio dos Resultados Experimentais para o
Coeficiente de Transferéncia de Calor

Os resultados experimentais do coeficiente de transferéncia de

calor para a ebulicio convectiva foram comparados com os dados
previstos por cinco correlagdes, apresentadas no Capitulo 2. Foram
testadas as correlagdes de Lazarek e Black (1982), Kandlikar (1990),
Liu e Winterton (1991), Warrier et al. (2002) e Steiner e Taborek
(1992).
Na Figura 4.8 as cinco correlacdes testadas sdo plotadas juntamente com
os resultados experimentais para G=84,6 kg/m’s, presdo de 150,0 kPa e
temperatura, na entrada do canal de 40,0 °C, o que representa um sub-
resfriamento de 7,9 °C.

Analisando a Figura 4.8 percebe-se o quio distintos sdo os
resultados previstos por cada correlacdo testada, devido principalmente
a especificidade na obtengdo e faixa de condi¢des de teste testadas por
cada correlacio. Como por exemplo, geometria utilizada, tipos de
fluidos refrigerantes empregados, posicdo da secdo de teste durante os
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testes (horizontal, vertical ou inclinada), entre outros fatores
pertinentes.

Para efeito de célculo nas correlagdes, acima mencionadas, foi
utilizado o diametro equivalente aquecido como didmetro efetivo. Isso
se deve ao fato que a defini¢do deste didmetro, calculado a partir da Eq.
(2.10), representa melhor , geometrica e fisicamente, o didmetro efetivo
de aquecimento no caso de um mini-canal anular, onde o aquecimento
se d4 somente pela superficie interna e a externa encontra-se isolada
térmicamente.

9000
1 Fluido - n-Pentano, Local = saida »>
2 _—
o 8000+  G=84,6 kg/m'-s ; >
' »
Y _ . _ 0. 29 °
7000 Pen 150.0kPa; T, =400 C: AT, =7.9°C »

6000
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4000 +
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4 hWarrier

1000 — hSteiner
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o+~ 7T T T T T T 7

T T T T T
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Titulo de Vapor , x

Figura 4.8 - Comportamento das Correlacdes

O didmetro equivalente aquecido ja foi empregado em outros trabalhos
envolvendo mini-canais anulares, como por exemplo, Bai, et al. (2003) e
Peng, et al. (1998).

A comparagdo dos resultados experimentais com os calculados
com as correlacdes foi realizada utilizando-se dos desvios absolutos
médios, D, aclculado através da seguinte equacio:

N
p= 11\122 hexperimental - hCorrelagéo (4.1)
n=1

hexperimental
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4.2.1.1. Comparacio dos Resultados Experimentais com a
Correlacao de Kandlikar (1990)

Na Tabela 4.2 sdo apresentados os desvios médios absolutos, D,
obtidos entre os coeficientes de transferéncia de calor experimentais e 0s
coeficientes de transferéncia de calor calculados a partir da correlacio
de Kandlikar (1982).

Tabela 4.2 - Comparacio com a Correlagdo de Kandlikar (1990)

G (kg/mzs) 84,6 170,0 2534 337,8 Deera
Pen (kPa) 150,0 200,0 150,0 200,0 150,0‘200,0 150,0‘200,0
Te °C) | 27,0 | 40,0 | 27,0 | 40,0 | 27,0 [ 40,0 | 27,0 [400| 400 40,0

530
Branaiicar (%) | 40,4 | 10,9 | 404 | 31,0 | 65,1 | 30,9 | 129.6 | 71,0 | 39.3 ‘ 957 | 487 ‘110,0

A correlagdo foi comparada com os 189 pontos experimentais de
transferéncia de calor, apresentando um desvio médio absoluto total de
53,0 %.

Percebe-se também, verificando a Tabela 4.2, que para alguns
testes realizados, o desvio foi até relativamente baixo, chegando a ser de
10,9 %, quando G=84,6 kg/mzs, P.,=150,0 kPa e T,,=40,0 °C, mas para
a grande maioria dos testes o desvio foi extremamente elevado chegando
a serem maiores que 100,0 % em grande parte dos testes verificados.

Na Figura 4.9 ¢é feita uma confrontagdo dos resultados
experimentais com os valores calculados pela correlagdo de Kandlikar
(1990).

Observando os resultados da Figura 4.9, percebe-se que a maioria
dos pontos da figura encontra-se acima da linha de 45,0°, e grande parte
dos pontos fora da faixa de +30,0 %, a partir desta observacdo podemos
concluir que a correlagdo de Kandlikar (1990) superestima muito os
valores do coeficiente de transferéncia de calor para os testes realizados.
Logo, esta correlagdo ndo € boa para se estimar valores de coeficiente de
transferéncia de calor em um mini-canal anular. Deve-se acrescentar que
a correlagdo de Kandlikar possui um coeficiente para cada tipo de
fluido, e este ndo foi obtido para o n-Pentano.
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Figura 4.9 - Resultados Experimentais versus Correlagdo de Kandlikar
(1990)

4.2.1.2. Comparacdo dos Resultados Experimentais
Correlacao de Lazarek e Black (1982)

com a

Na Tabela 4.3 sao apresentados os desvios médios absolutos pra
as doze configuracdes testadas. Essa correlaciio apresentou resultados
muito parecidos com os apresentados pela correlacdo de Kandlikar.

Tabela 4. 3 - Comparacdo com a Correlagdo de Lazarek e Black (1982)

G (kg/m’s) 84,6 170,0 2534 3378 Beera
Pent (kPa) 150,0 200,0 150,0 200,0 150,0 ‘ 200,0 | 150,0 ‘ 200,0
Tent °C) | 27,0 | 40,0 | 27,0 | 40,0 | 27,0 | 40,0 | 27,0 | 40,0 40,0 40,0
54,9
Drazarec (%) 48,4 | 18,4 | 48,41 46,9 | 66,1 | 26,5 | 126,3 | 72,0 | 31,3 ‘ 89,4 | 37,6 ‘ 100,7

Observando a Figura 4.8, vemos que ambas as correlacdes
(Lazarek e Black e Kandlikar) apresentam um comportamento muito
parecido, para titulos de vapor menores do que 40 %.
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Como pode ser observado nos dados da Tabela 4.3 o desvio
médio absoluto geral para essa correlacio foi de 54,9 %, .

A Figura 4.10 faz uma confrontacdo dos resultados experimentais
gerados a partir da doze configuragdes de testes analisadas, com os

dados gerados pela correlacio de Lazarek e Black (1982) para estas
configuracdes.
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Figura 4.10 - Resultados Experimentais versus Correlacdo de Lazarek e
Black (1982)

4.2.1.3. Comparacido dos Resultados Experimentais com a
Correlacao de Steiner e Taborek (1992)

Observando o comportamento da curva desta correlacdo na
Figura 4.8, percebe-se que ha uma relativa concordancia da curva gerada
pelos pontos experimentais com os dados gerados pela correlagao.

Os desvios médios absolutos entre os dados experimentais e o da
correlagdo sdo apresentados na Tabela 4.4.

Os dados da Tabela 4.4 mostram uma boa concordincia em todos
os testes realizados, apresentando no geral um desvio médio absoluto de
apenas 17,2 % para a correlacdo de Steiner e Taborek (1992). Sendo que
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o maior desvio apresentado por esta correlagdo, comparado
individualmente para cada teste foi de apenas de 18,6 %, e o menor de
somente 13,1 %.

Tabela 4.4 - Comparagio com a Correlacdo de Steiner e Taborek (1992)

G (kg/mzs) 84,6 170,0 2534 337,8 Dgera
Pene (KPa) 150,0 200,0 150,0 200,0 | 150,0 | 200,0 | 150,0 | 200,0
Tewe °C) | 27.0 | 40,0 | 27,0 | 40,0 | 27,0 | 40,0 | 27.0 | 40,0 40,0 40,0
172
Bsteiner (%) | 177 | 141|177 186 | 184 | 17,1 | 158 | 178 | 17,0 | 17,5 | 182 | 13,1
9000
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Figura 4.11 - Resultados Experimentais versus Correlacio de Steiner e
Taborek (1992)

Uma confrontagdo dos dados experimentais com a correlagdo de
Steiner e Taborek (1992) é apresentada na Figura 4.11.

Analisando os resultados da Figura 4.11 verifica-se uma boa
distribui¢do dos resultados dentro da faixa de = 30,0 % estipulada.
Observa-se também que poucos pontos ndo se inserem dentro desta
faixa, o que sugere uma relativa concordancia dos dados experimentais
com os valores gerados pela correlagao.
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4.2.14.

Comparacao dos Resultados
Correlacao Warrier, et al. (2002)

Experimentais

86

com  a

A Tabela 4.5 nos mostra os desvios médios absolutos dos
resultados experimentais para os coeficientes de transferéncia de calor
comparados com a correlacdo de Warrier, et al. (2002). Apesar de esta
correlagdo nos dar um desvio médio absoluto geral satisfatério de 23,7
%, ela apresenta para alguns dos testes desvios médios absolutos muito
elevados, chegando a 78,7 % quando comparado com os resultados do
teste com G=337,8 kg/m’s, P¢,=200,0 kPa e Te,=40,0 °C.

Tabela 4.5 - Comparagio com a Correlagdo de Warrier, et al. (2002)

G (kg/m’s) 84,6 170,0 2534 3378 | Poert
P (kPa) 150,0 200,0 150,0 200,0 150,0 ‘ 200,0 | 150,0 | 200,0
Tent (°C) | 27.0 | 40,0 | 27,0 | 40,0 | 27.0 | 40,0 | 27.0 | 40,0 40,0 40,0
Duwarsier (%) 237
Warrier {70) 1 144|310 | 144|151 | 9,2|148[36,0|12,0| 183 | 475| 41,1| 787
9000 -
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8000 — - . _ °c.
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1 2
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Figura 4.12 - Resultados Experimentais versus Correlacdo de Warrier, et

al. (2002)
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Na Figura 4.12, os resultados experimentais sdo comparados com
os resultados gerados pela correl¢cdo de Warrier, et al. (2002).

Analisando a Figura 4.12, observa-se que a grande maioria dos
pontos encontra-se dentro da regido de + 30,0 % estipulada.

Observando agora o comportamento da correlacdo através da
Figura 4.8, observa-se que esta correlacdo apresenta um comportamento,
quanto a sua tendéncia, distinto das demais correlacdes apresentadas.
Logo, apesar de no geral esta correlagdo apresentar resultados
experimentais relativamente bons para a maioria das condi¢des testadas,
a tendéncia da sua curva difere bastante da curva gerada pelos dados
experimentais, como pode ser observado pelo distribui¢cdo dos pontos
experimentais na Figura 4.8.

4.2.1.5. Comparacdo dos Resultados Experimentais com a
Correlacao de Liu e Winterton (1991)

Por fim, a correlacdo de Liu e Winterton (1991) é comparada com
os resultados experimentais. A Tabela 4.6 nos mostra os desvios médios

absolutos, entre dos dados experimentais e os gerados pela correlacio.

Tabela 4.6 - Comparagio com a Correlagdo de Liu e Winterton (1991)

G (kg/m’s) 84.6 170,0 2534 337.8 Pceral
P (KPa) 150,0 200,0 150,0 200,0 150,0| 200,0 | 150,0 | 200,0

Tene (°C) | 27.0 | 40,0 | 27.0 | 40,0 | 27,0 | 40,0 | 27,0 | 40,0 40,0 40,0

Priu(%) | 92 [198] 92 [150]11,9]100] 135|129 14,5| 139 | 199 | 145 | 14,1

Na Figura 4.13, novamente € feita uma confrontagdo dos dados
experimentais dos doze testes realizados com os gerados pela correlacio
de Liu e Winterton (1991) .

Quando comparada com as outras correlacdes, Liu e Winterton
foi a que apresentou o menor desvio geral, de apenas 14,1 %. Sendo que
para os doze testes, o maior desvio apresentado foi de 19,9 %, conforme
dados da Tabela 4.6. Verifica-se também uma pequena dispersdo dos
dados quando se observa a Figura 4.13, permanecendo quase todos os
pontos dentro da faixa de +* 30,0 %. Observa-se, ainda, que o
comportamento da curva gerada pelos dados apresentados na Figura 4.8,
aparenta possuir boa similaridade com a curva gerada pelos dados
experimentais.
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Figura 4.13 - Resultados Experimentais versus Correlacio de Liu e
Winterton (1991)

4.2.2. Comparaciao dos Resultados Experimentais para a Queda
de Pressao

Os resultados experimentais da queda de pressdo para o
escoamento bifdsico foram comparados com os dados previstos pelo
modelo de fases separadas apresentado no Capitulo 2. Os resultados
experimentais para queda de pressio ndo foram comparados com o
modelo homogéneo, pois o fator de escorregamento (FE), calculado a
partir da Eq. (2.19) nos testes realizados foi muito superior a um.

Na Figura 4.14 sdo apresentados os dados experimentais da
porcao bifasica da queda de pressdo através do mini-canal.

Coletados os dados da queda da pressdo através do transdutor de
pressao diferencial instalado na entrada e na saida da secdo de teste tem-
se um valor total de queda de pressdo devido a passagem do fluido
refrigerante pelo mini-canal anular. Este valor de queda de pressdo pode
ser dividido em duas por¢des, uma monofdsica, com comprimento Ly,
e uma bifésica, comprimento Lg,. Logo, para que fosse realizada uma
comparagdo somente da queda de pressdo bifdsica, e como ndao temos
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como saber experimentalmente qual o valor de cada uma das por¢des
(APyon € APyi). O valor da por¢do monofésica é estimado através da Eq.
(2.13) e diminuido do valor total medido pelo transdutor diferencial,

para assim termos o valor referente a queda de pressdo na porcdo
bifasica do escoamento.

0 . oL . _ . _ °n.
] Pent=150’0 kPa ;Tent=40’0 C i Pem= 200,0 kPa,Tem_40,0 C: Pem‘ 200,0 kPa ,Tem_27,0 C:
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Figura 4.14 - Curvas Experimentais de Queda de Pressdo Bifésico

Para fins de cédlculo da queda de pressdo através do mini-canal
anular, o didmetro utilizado foi o didmetro hidraulico do mini-canal
anular, calculado a partir da Eq. (2.4).

O modelo de fases separadas (heterogéneo) foi testado para trés
distintos valores do pardmetro de Chisholm (C). Os resultados que aqui
chamaremos de Heterogéneo (1), foram calculados utilizando um valor
de 12 para o parametro de Chisholm (C), conforme Tabela 2.4, que
representa um escoamento laminar para o liquido e turbulento para a
porcdo de vapor. O Heterogéneo (2) foi calculado utilizando como
pardmetro de Chisholm (C) o valor calculado a partir da Eq. (2.46), e
finalmente o Heterogéneo (3), calculado a partir da Eq. (2.48).
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No célculo da determinag¢do da fracdo de vazio através da Eq.
(2.33), os valores utilizados, foram os encontrados na Tabela (2.3) para
a correlacdo de Lockhart & Martinelli.

Na Tabela 4.7 sdo mostrados os desvios médios absolutos da
queda de pressdo bifdsica experimental, para os doze testes realizados,
em relacdo as trés configuragdes do modelo de fases separadas, citadas
acima.

Tabela 4.7- Desvios da Queda de Pressdo Bifdsica em relacio aos

Modelos Verificados
G 2 Pent Tent DHeterogeneo (1) DHeterogeneo (2) DHeterogeneo (3)
(kg/m’s) | (kPa) | (°C) (%) (%) (%)
27,0 32,4 22,9 14,7
150,0
40,0 29,4 24,8 15,2
84,6
27,0 52,5 18,0 19,7
200,0
40,0 49,6 18,0 15,9
27,0 65,4 32,1 57,2
150,0
40,0 47,3 14,8 34,2
170
27,0 53,5 15,5 41,7
200,0
40,0 61,9 18,4 51,2
150,0 55,8 19,3 57,9
253,4 40,0
200,0 69,8 33,8 74,2
150,0 61,2 26,9 74,1
337,8 40,0
200,0 65,5 36,9 78,2
Deera (%) 51,0% 22,1 39,6

Nas Figuras 4.15, 4.16 e 4.17, os resultados experimentais sdo
confrontados com os resultados gerados pelo modelo heterogéneo,
utilizando os trés diferentes pardmetros de Chisholm (C), citados acima.

Analisando os dados da Tabela 4.7, percebe-se que os melhores
resultados foram conseguidos para a configuracdo Heterogéneo (2),
apresentando um desvio médio absoluto de 22,1 % para o conjunto de
pontos experimentais. O segundo melhor resultado foi alcancado para
Heterogéneo (2), seguido de Heterogéneo (1), com desvios médios
absolutos 39,6 e 51,0 %, respectivamente.
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Observando a confrontagdo dos dados feita na Figura 4.15,
percebe-se que a maioria dos dados gerados por essa configuracao,
superestima os valores de queda de pressdo bifdsico. Pois, nesta figura,
quase todos os pontos encontram-se acima da linha de 45,0°, ou fora da
regido de +30,0 %.

Ja na Figura 4.16, quase todos os pontos encontram-se na
regido de £30,0 % delimitada na referida figura. O que comprova o bom
desempenho dos resultados desta configuragdo que leva em
consideracdo o didmetro hidraulico do mini-canal na determinac¢do do
parametro de Chisholm (C).

Na Figura 4.17, verifica-se que a confrontacio dos dados gera
muitos pontos fora da faixa de +30,0 %, o que pressupde que para certas
ocasides os valores de queda de pressdo sdo superestimados por este tipo
de configuragdo do modelo heterogéneo que leva em consideracdo o
nimero de Weber (We) e o nimero de Reynolds (Re) na determinacgdo
do parametro de Chisholm (C).

100 =
- -
90 - - +30,0%
-
T ]
80 - - -
-
A - -
70 . ="
—_ -
© 1 LI
-
Ez; 60 o - =
— T L] -
% 50 - "= ----
-
2 i [ ---
g 40 =" g 30,0%
o — ] =-30,0%
g | --— at
a” 304 m=
| Fluido - n-Pentano, Local = saida
o
20 Pont= 150 @ 200 kPa ;T =27 ¢ 40 C:
10 ] G=84,6;170,0; 253,4 e 337,8 kg/m"-s
1 Fluxo de Calor = 7,5 - 60 kW /m?
o-*r V7777

0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100

APexp’bif (kPa)

Figura 4. 17 - Queda de Pressao Bifdsico Experimental versus Modelo
Heterogéneo (3)
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4.3. Resumo

Neste capitulo foram apresentados os resultados experimentais
obtidos para o coeficiente de transferéncia de calor, no regime de
ebulicdo convectiva em um mini-canal anular, utilizando como fluido
refrigerante o n-Pentano.

Foram apresentadas as curvas de ebuli¢do, e realizadas discussdes
quanto ao inicio da ebulicdo nucleada para certos pardmetros de entrada,
como velocidade mdssica e temperatura do fluido na entrada da secdo de
teste.

Comparagdes entre os coeficientes de transferéncia de calor
experimentais para diferentes pardmetros de entrada, como: velocidade
mdssica (G), fluxo de calor imposto a parede, e pressdo e temperatura na
entrada da se¢do de teste também foram feitas neste capitulo.

Os resultados experimentais dos coeficientes de transferéncia de
calor foram comparados com cinco correlacdes apresentadas no
Capitulo 2. A correlagdo de Liu e Winterton (1991) foi a que melhor
representou os dados experimentais do coeficiente de transferéncia de
calor, apresentando um desvio médio absoluto geral de 14,1 %.

Os resultados experimentais de queda de pressdo também foram
apresentados neste capitulo, e comparados com o modelo de fases
separadas, utilizando tré€s distintos valores para o paradmetro de
Chisholm (C). A configuracdo Heterogéneo (2) apresentou valores mais
préximos dos dados experimentais, e apresentou o menor desvio médio
absoluto geral, que foi de 22,1 %.
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5.  VISUALIZACAO DA EBULICAO CONVECTIVA

Neste capitulo serdo apresentadas algumas imagens que ilustram
o fendmeno de ebuli¢do convectiva no interior de um mini-canal anular
de didmetro hidraulico de 0,5 mm, utilizando como fluido refrigerante o
n-Pentano.

As imagens foram feitas utilizando uma camera fotogrifica da
marca Canon, modelo Digital EOS Rebel de 6.3 mega pixel e lente de
Ef 100 mm {/2.8 Macro USM.

Serdo aqui apresentadas 19 fotografias, tomadas para distintos
valores de velocidades massicas, de 148,0 a 274,0 kg/mzs, e fluxos de
calor de 10 a 30 kW/m’, para uma pressdo e temperatura de entrada de
130,0 kPa e 37,0 °C respectivamente.

Imagens fotograficas para maiores valores de fluxo de calor néo
foram realizadas devido ao fato que, para maiores fluxos de calor, a
superficie do tubo de cobre do mini-canal anular, comecava a escurecer-
se, dificultando a obtencio de imagens com uma boa qualidade.
Aparentemente, o escurecimento do tubo de cobre para fluxos de calor
mais elevados ndo se deve a secagem da parede, pois ndo hd um
aumento excessivo da temperatura da mesma, quando do escurecimento
da superficie externa do tubo. O escurecimento do tubo de cobre vai
aumentando gradualmente com o aumento do fluxo de calor imposto a
mesma superficie. Pode-se observar nas imagens fotograficas expostas
neste capitulo que nos fluxos de calor um pouco mais elevados, ja se
percebe um leve escurecimento da superficie do tubo liso de cobre. Tal
problema ainda ndo esclarecido completamente indica que ocorreu a
decomposi¢do do n-Pentano, para determinadas condicdes de teste.

Virios tipos de iluminag¢do foram testados a fim de diminuir os
reflexos que o tubo de acrilico que forma o mini-canal anular, provoca
devido a incidéncia de luz sobre ele.

Com o intuito de diminuir as distor¢des, e reflexos de luz que o
tubo de acrilico gera, devido ao seu formato cilindrico, um recipiente de
acrilico com paredes planas, contendo no seu interior glicerina liquida
foi montado ao redor do tubo de acrilico, com o intuito de amenizar tais
efeitos acima citados. Nas imagens das Figuras 5.1 a 5.6, o sentido do
escoamento se da da direita para a esquerda.
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G =148kg /I m’s

q" = 10kW / m’ q"=12,5kW / m>

q"=15kW /m* q"=20kW /m’

Figura 5.1 - Imagens Fotogréficas para G= 148,0 kg/mzs

Na Figura 5.1, sdo apresentadas quatro fotografias para a
velocidade massica de 148,0 kg/mzs, em que o efeito do fluxo de calor
imposto a parede do tubo de cobre, entre 10,0 e 20,0 kW/mZ, é
analisado. Como se pode observar, a interface liquido vapor avanga em
direcio a montante do escoamento, indicando a tendéncia de
acumulacdo de bolhas na regido superior do mini-canal anular. Observa-
se para um fluxo de calor de 12,5 kW/m® o surgimento de um sitio de
nucleagdo na regido inferior central do mini-canal, e na esteira do
escoamento, um tragco de bolhas pode ser observado com bolhas
coalescidas de maiores dimensdes, na regido mais proxima da saida do
mini-canal. Esta mesma situacdo, também pode ser visualizada para o
fluxo de calor de 15,0 kW/mZ, entretanto nesta situacdo, as bolhas
crescem mais rapidamente, e quase s6 se observa uma unica bolha
comprida, em quase toda metade final do mini-canal, na sua regido
inferior.

A Figura 5.2 apresenta fotografias para velocidade mdssica de
169,0 kg/m’s, em que o efeito do fluxo de calor imposto a parede do
tubo de cobre, entre 12,5 e 25,0 kW/mZ, ¢ analisado. Comparando a
imagem do fluxo de calor de 20,0 kW/m? com a de 25,0 kW/mZ, para
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esta velocidade madssica, observa-se que para o fluxo de calor de 25,0
kW/m?, hd a formagdo de uma maior quantidade de sitios de nucleago
do que quando o fluxo de calor é de 20,0 kW/m”. Nota-se também que
quando o fluxo de calor é de 25,0 kW/mZ, as bolhas de vapor formadas
nestes sitios de nucleacio crescem mais rapidamente, e conforme elas
crescem, vao se unindo umas as outras formando grandes bolhas de
vapor.

G =169kg /m’s

q" = 25kW | m?

Figura 5.2 - Imagens Fotogrificas para G= 169,0 kg/mzs

G =190kg / m’s

" = 20kW / m? q" =25kW I m?

Figura 5.3 - Imagens Fotogréficas para G= 190,0 kg/m’s
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Na Figura 5.3, duas fotografias para velocidade mdssica de 190,0
kg/mzs sdo apresentadas, para fluxos de calor de 20,0 e 25,0 kW/mz,
onde se pode observar a mesma tendéncia, verificada para a velocidade
massica de 169,0 kg/mzs.

G =232kg I m’s

q" =25kW /m’ q" =30kW /m’

Figura 5.4 - Imagens Fotogréficas para G= 232,0 kg/mzs

Nas Figuras 5.4 a 5.6, & medida que a velocidade madssica é
aumentada, e particularmente para os casos onde se tem fluxos de calor
¢ mais elevados, o escoamento apresenta-se muito mais instdvel, ndo
apresentando uma clara definicdo da interface entre o liquido e o vapor,
tal como se pdde observar para as velocidades mdssicas menores, como
o caso da Figura 5.1.
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q" =20kW / m* q" =25kW / m?

—

q" =30kW / m?

Figura 5.5 - Imagens Fotogriéficas para G= 253,0 kg/mzs

G =274kg ! mzs

q" =20kW / m* q" =25kW | m*

q" =30kW / m’

Figura 5.6 - Imagens Fotogréficas para G= 274,0 kg/m’s
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Analisando num ambito geral, as fotografias das Figuras 5.1 a
5.6, mostram o elevado grau de confinamento sob o processo de
ebulicdo, caracterizado por um aprisionamento da bolha de vapor,
fazendo com que a mesma tome uma forma alongada e achatada. Nota-
se, também, na maioria das fotografias que a existéncia de grandes
bolhas de vapor aprisionadas que crescem tanto na sua direcdo
longitudinal quanto circunferéncial, unindo-se entre si, € formando, na
maioria das vezes, grandes bolsdes de vapor que envolve totalmente o
tubo de cobre aquecido.

Pode-se notar, também, que hd uma tendéncia das bolhas de
vapor subirem para o topo do tubo de cobre, devido ao efeito de empuxo
gravitacional.

Um melhor entendimento dos mecanismos de ebuli¢do
convectiva e dos padroes de escoamento poderia ser realizado,
utilizando-se uma filmadora de alta velocidade durante o processo de
ebulicdo convectiva.
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6. CONCLUSOES E RECOMENDACOES

Neste trabalho, foram apresentados os resultados experimentais
obtidos para o coeficiente de transferéncia de calor, para a ebulicdo
convectiva em um mini-canal anular, utilizando como fluido refrigerante
o n-Pentano (CsHj,). Foram testadas doze configuracdes de entrada,
envolvendo duas pressdes de entrada, 150 e 200 kPa, duas temperaturas
de entrada, 27 e 40 °C, e quatro velocidades massicas, 84,6 kg/mzs,
170,0 kg/m’s, 253,4 e 337,8 kg/m’s.

A secdo de teste consistiu de um mini-canal anular de didametro
hidrdulico de 0,5 mm, formada por dois tubos concéntricos, com uma
folga de 0,25 mm, cuja superficie interna era aquecida. Os fluxos de
calor impostos a parede interna do mini-canal anular foram de 0 a 60,0
kW/m’,

Os resultados experimentais do coeficiente de transferéncia de
calor e de queda de pressdo bifdsicos foram comparados com
correlagdes e modelos encontrados na literatura.

As principais conclusdes deste trabalho sdo resumidas a seguir:

1) O superaquecimento da superficie do mini-canal
necessdrio para que se inicie o processo de ebulicdo nucleada aumentou
com o aumento da velocidade massica (G).

i) Para um grau de sub-resfriamento maior na entrada da
secao de teste, foram necessdrios fluxos de calor mais elevados para que
se iniciasse a ebuli¢do do fluido refrigerante. Pois necessitava-se de um
grau de superaquecimento maior do fluido.

iiil) A determinacdo do valor de ATonp, deve levar em
consideracdo a rugosidade da parede aquecida. Pois, o tamanho e a
quantidade de pequenas cavidades que se formam na parede aquecida,
chamados de sitios de nucleacdo, interferem diretamente no valor de

iv) Para as condicdes experimentais deste estudo,
caracterizada por titulos de vapor reduzidos, a variagdo da velocidade
massica mostrou ter pouca influéncia sobre o coeficiente de
transferéncia de calor, indicando que a taxa de contribuicdo da
transferéncia de calor por convecgdo forgada € pequena, e que a maior
parte do calor transferido se d4 por um mecanismo similar ao
encontrado em ebuli¢do nucleada.

V) O coeficiente de transferéncia de calor dependeu do fluxo
de calor imposto a parede do mini-canal.
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vi)  Foi verificado que quanto menor o grau de sub-
resfriamento, na entrada da secdo de teste, maior € o coeficiente de
transferéncia de calor.

vii) A correlagdo de Liu e Winterton (1991) foi a que previu
melhor os resultados experimentais, apresentando um desvio médio
absoluto de 14,1 %.

viii) No calculo da queda de pressio o modelo de fases
separadas que utiliza o parAmetro de Chisholm (C), baseado no didmetro
hidrdulico do mini-canal apresentou um menor desvio médio absoluto
em relacdo aos dados experimentais, com um desvio de 22,1 %.

Como sugestdo para futuros trabalhos na 4rea de ebuli¢do
convectiva em micro-canais, recomendam-se os seguintes estudos:

1) Investigar o efeito do grau de confinamento sobre o
coeficiente de transferéncia de calor para o caso de um mini-canal
anular.

i) Utilizacao de outros fluidos refrigerantes.

iii)  Utilizagdo de diferentes tipos de geometrias de mini-
canais, na determinag@o do coeficiente de transferéncia de calor.

iv) Desenvolver novos estudos, a fim de analisar, para uma
faixa mais ampla de pressdes, a sua influéncia sobre o coeficiente de
transferéncia de calor.

V) Determinacdo do titulo de secagem, em funcdo da
velocidade mdssica e do fluxo de calor..

vi)  Desenvolver novos estudos sobre a queda de pressao.

vii) Realizar um estudo de visualizacdo do processo de
ebulicdo convectiva utilizando a técnica de camera rdpida, com uma
filmadora digital.
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APENDICE A

Neste apéndice € mostrado todo o equacionamento utilizado para
o célculo das incertezas experimentais. No final, sio mostradas algumas
tabelas com os dados obtidos experimentalmente e as incertezas
calculadas para cada varidvel para uma determinada configuracdo de
teste.

Al. Analise de Incerteza

Todos os resultados de medicdes estdo afetados de erros que
devem ser tratados de forma conveniente. Considerando que os erros
nao podem ser perfeitamente conhecidos, podemos afirmar que os
resultados carregam uma duvida (incerteza).

Para se obter informagdes confidveis, o resultado da medigéo
deve ser acompanhado da respectiva incerteza. E necessdrio o
detalhamento dos procedimentos que levam a determinacao do resultado
da medi¢do, que € composto de um valor central, o resultado base, e de
uma faixa que quantifica a incerteza de medi¢do em um determinado
nivel de confianca.

As grandezas especificas submetidas as medigdes, ou
mensurando, podem ser classificadas em: varidveis e invaridveis. No
caso de fluidos escoando, existem flutua¢des de velocidade e de pressao
devido natureza turbulenta da maioria dos escoamentos, por isso 0s
pardmetros a serem medidos se caracterizam como grandezas varidveis.
Mais especificamente, em escoamentos bifdsicos, devido a alta
instabilidade da interface liquido/gds, descontinuidade dos meios
liquidos e gasosos, assim como outros efeitos, parAmetros como pressao,
velocidade e coeficiente de transferéncia de calor sdo tomados como
grandezas varidveis. Portanto, os pardmetros de escoamento medidos
neste trabalho sdo analisados como mensurando varidveis.

A verificagdo das incertezas ocorre de duas formas: avaliagdo
tipo A e avaliacdo tipo B. Sendo que a avaliagdo tipo A é aquela que
utiliza a andlise estatistica em uma série de observacdes. J4 a avaliacdo
tipo B recolhe dados da incerteza provenientes de outros meios que néo
a andlise estatistica, como certificados, dados do fabricante, resolugao,
estabilidade de indicacdo no tempo, condi¢des ambientais, constantes
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retiradas de livros, tabelas e afins. Portanto aqui neste trabalho com uma
avaliacdo do tipo A.

O trabalho apresentado a seguir trata-se do procedimento dos
cdlculos das incertezas experimentais segundo Holman (1989). Este
método de tratamento das incertezas é semelhante aos utilizados por
Rocha (2001) e Cardoso (2005).

A2. Incerteza no Fluxo de Calor

A poténcia elétrica dissipada, por efeito Joule, pela resisténcia é
calculada como:

Pw=— (A1)

onde V e R representam a tensdo medida nos bornes da resist€ncia
elétrica e a resisténcia elétrica medida.

Os termopares foram calibrados no intervalo de temperaturas
entre 20°C a 100°C usando termdmetros da Omega de 0,1°C de
subdivisdo. A conversdo de milivolts/°C foi feita através de um
polindbmio de nona ordem (Holman, 1989), e o desvio padrio da
temperatura foi de 0,3°C. Pela estatistica, considerando t-student igual a
2 (t = 2) e um grau de confiabilidade igual a 95%, vezes o desvio
padrdo, fornece a incerteza experimental da temperatura igual a + 0,3°C.

As incertezas de voltagem e da resisténcia sdo supostas
conhecidas, logo a incerteza da poténcia elétrica dissipada sera:

o T T
SPw = J (%U SU)Z + (Z—i 6R>2 (A.3)

sendo: 6Pw a incerteza de Pw; 8U a incerteza de U e dR a incerteza de
R.

A taxa de calor total fornecido € igual a potencia fornecida pela
resisténcia.
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Qtotar = Pw (A.4)

6Qtotar = 6PW (A.5)
Para obtermos o valor da incerteza do fluxo de calor, temos que,

primeiramente, calcular a incerteza da drea superficial do tubo de cobre,
sendo esta definida por:

A, = Lud, (A.6)

Logo, a incerteza da drea é dada por:

04,  \* (04, \*
8Ay, =/ (Lnd)? + (nd;5L)? (A.8)
Sendo que:
q;ff — Q;lotal (A. 9)
m

E a incerteza no fluxo de calor é fornecida por:

N

2

" aq;ff aq;ff
SQeff—J<m5Qcocaz + 94, 64, (A.10)

1 2 Q 2
! l
8qerr = (E SQtotal) + ( Atot; 5Am> (A.11)

m

A3. Incerteza na temperatura da parede, T,

A temperatura da parede € a temperatura da superficie do tubo de
cobre que estd em contato com o fluido de trabalho. O termopar, no
entanto, estd posicionado em uma ranhura no interior do tubo de cobre.
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Dessa forma, a temperatura de parede, T,,., pode ser determinada pela
Eq. (A.12), admitindo-se que a distribui¢do de calor é uniforme na
parede do tubo.

Tpz = Tpzi = QrotarRE (A.12)

onde 7, .; e Rt sdo a temperatura medida pelo termopar no interior do
tubo de cobre e a resisténcia térmica a conducdo de calor,
respectivamente. Esta dltima € dada por:

d.
m(g")

- 2mLkg

Rt (A.13)

onde D; é o didmetro interno, onde os termopares estdo fixados e k; € a
condutividade térmica do cobre.
Assim, para a incerteza de T, , tem-se:

aT, 2 /o, 2 (0T, 2
8T, , = |[==2Z6T,,; P2 5Rt P2 §
Pz J(an,z,i p,Z,l> + (aRt + aQtotal Qtotal

(A.14)

6Tp,z = \/(STp,Z,i)Z + (QtotalaRt)Z + (Rt(SQtotal)z (A- 15)

A incerteza devida a T, .; encontra-se na Tab. A.1. J4 a incerteza
devido ao calor dissipado pela resisténcia ja foi mostrada na Eq.(A.5). A
Unica grandeza que ndo tem sua incerteza ainda determinada é a
resisténcia térmica a condugéo de calor, a qual pode ser determinada da
seguinte forma:

SRt = (aRt(SL)Z + (aRt(Sk )2 + (aRt(Sd )2 + (aRt(sd )2 A.16
—J\aL ks ° ad;, " ad, ° (A.16)
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) ) (@) Ly ()

niied, 0 %) T \ariied,

2

(A.17)
A4. Incerteza na temperatura média do fluido, T,

A temperatura média do fluido é a temperatura média do n-
Pentano no local onde o coeficiente de transferéncia de calor estd sendo
avaliado. A incerteza de T, ;€ determinada da seguinte maneira:

Oz g - 2 +(6Tw,z 5 .)2 o (T s z .
aq"f Aery om o dcp s v.f

|

|

o (o) (Cezsag) + (Do) 4 (P )
q aTent ent aAm mn JaL 0z z

6T, , =

(A.18)
| 2 TV ~- ?
A zA zA
|< mZ 6qeff> n (_ .mqeff 5Th> " ( mquff 5Cpf> .
mep gL m2c.. <L mey 2L
— pf
6Too,Z - I 2 2
zq, q
| rm (Gtom) «(Gagn)
‘o, D
(A.19)

AS. Incerteza na Temperatura de Saturacao

z

A temperatura de saturacdo € determinada a partir da
determinacio da pressdo de saturacdo naquele local. Ela pode ser
determinada da seguinte maneira:

Tsat,z = lsat,z (Psaz’da + APbif) (A.20)

Logo, a incerteza desta medida é determinada por:
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T, 2 (9T 2
8Tae, = (aPS“: 6Psazda) + ( aA;;.:Z aApblf> (A.21)
saiaa l

Entretanto, como o termo de perda de pressdo (APbif) tém
ordem de grandeza muito pequena quando comparado com a pressdo de
saida, eles podem ser desprezados no cdlculo da incerteza de
Tsqt - Além disso, torrna-se muito complexo a determinacdo de suas
incertezas, pois estes termos sdo obtidos através de modelos. Logo a
equacao torna-se:

_ aTsat z 2
6Tsat,z - 9P 6Psazda (A- 22)
saida
Ou seja:
Tsat,z t 6Tsat,z = f(Psaida t 6Psaida) (A- 23)
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Figura A. 1 — Gréfico da temperatura de saturacio do fluido em fungao
da pressdo, na entrada da secdo de teste.
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aT.
Para o cdlculo de —>== 242 foi determinado um polindmio de Tyqy ,
ent

em funcgdo de Pgg44, segundo os dados do programa EES (2006), para o
n-Pentano, mostrado na Figura A.1.

A6. Incerteza na Diferenca de Temperatura

A incerteza na diferenca de temperaturas da parede e temperatura
do fluido é dada por:

AAT Z  [OAT 2
SAT = o7 ——6T,, | + 3T —— 6Ty, (A.24)

SAT = \/ (8T,,)" + (6T,)" (A.25)

onde Ty, € temperatura de saturagdo do fluido para o caso bifésico
(Tsqtz) ou a temperatura do fluido na sua fase liquida (T, ,) para o
caso monofésico.

A7. Incerteza no Coeficiente de Transferéncia de Calor
Considerando de uma forma geral, onde, o coeficiente de

transferéncia de calor local € a razdo entre o fluxo de calor dividido pela
diferenca de temperatura temos:

q;ff
h, =—""F"— A.26
Al (A.26)
Simplificando:
_Yeryr
h, = AT (A.27)
Entao:

Sh, = (ahz 6AT)2+ oh, 5q. 2 (A.28)
== |\aar aqy,, el '
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" 2 2
_ |(9err 1o
Shy, = J(ATZ 6AT> + (aneff) (A.29)

AS8. Incerteza no Coeficiente de Transferéncia de Calor

Na Tabela A.1 sdo apresentadas as incertezas experimentais da
temperatura, tensdo elétrica da fonte de alimentacdo, da resisténcia
elétrica, do fluxo mdssico, da medicdo de pressdo e das medidas de
didmetro, € area.

Tabela A.1 — Valores das incertezas experimentais

Tipo de oT 18} R oD oL SA (md) oP
Incerteza | (°C) | (%) | () (m) (m) (m (%)

Valor 0,3 1 0,008 | 0,002 | 0,002 | 5,54E-0,5 | 1,62

Nas tabelas seguintes € apresentada uma série de dados
obtidos experimentalmente juntamente com a andlise de incerteza. A
Tabela A.2 apresenta apenas resultados monofésicos e as demais tabelas
sdo das incertezas dos testes com escoamento bifasico.
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Tabela A.2 — Incertezas experimentais para G = 85 kg/m’s, P, = 200 kPa e T.= 27°C
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q" henrada ~ Ohentrada OM/Mengraga Dimeio Omeio  OM/hmeio  haiaa Oguida  Oh/hgyiaa
(W/m?) (W/m2K) (W/m2K) (%) (W/m2K) (W/m2K) (%) (W/m2K) (W/m2K) (%)
1000 1061,16 45,08 4,25 783,12 49,18 6,28 620,69 57,58 9,28
3000 1050,31 15,03 1,43 785,20 16,28 2,07 618,16 19,06 3,08
5000 1061,66 9,30 0,88 785,64 10,11 1,29 605,71 12,02 1,99
7000 1050,81 6,78 0,64 785,84 7,31 0,93 621,33 8,46 1,36
10000 1051,19 5,02 0,48 786,95 5,40 0,69 613,22 6,26 1,02
13000 104046 4,11 0,39 788,04 4,38 0,56 618,81 4,98 0,81
15000 1062,94 3,80 0,36 788,67 4,08 0,52 629,51 4,59 0,73
17000 1052,08 3,50 0,33 789,53 3,73 0,47 616,66 4,22 0,68
Tabela A.3 — Incertezas experimentais para G = 85 kg/mzs, P.=150kPae T.=40°C
q" oq" Pw OPw Tsat OTsat Tp O&Tp h oh dh/h  Ap OAp OAp/Ap
Wm?) Wm») W) W) 6 O O (O (Wm?K) (Wm?K) (%) (kPa) (kPa) (%)
7500 159,23 57,77 1,16 47,66 0,30 50,72 0,31 2452,57 252,04 10,28 2,74 0,04 1,62
10000 212,31 77,03 1,54 47,31 0,30 50,79 0,31 2870,96 265,23 9,24 5,22 0,08 1,62
12500 265,39 96,28 1,93 46,92 0,30 50,65 0,32 3352,15 296,65 885 781 0,13 1,62
15000 318,46 115,54 2,31 46,52 0,30 50,56 0,33 3717,00 313,06 8,42 10,38 0,17 1,62
17500 371,54 134,79 2,770 46,12 0,30 50,51 0,34 398851 319,36 8,01 12,85 021 1,62
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q" oq" Pw OPw Tsat OTsat Tp O&Tp h oh dh/h  Ap OAp OAp/Ap
Wm?) (Wm?) W) W) 6 (6 (O (C) WmK) (Wm?K) (%) (kPa) (kPa) (%)
20000 424,62 154,05 3,08 45,74 0,30 50,52 0,35 4181,21 318,35 7,61 1520 0,25 1,62
22500 477,69 173,31 3,47 4537 0,30 50,34 0,36 4525,16 343,01 7,58 17,41 028 1,62
25000 530,77 192,56 3,85 45,01 0,30 50,46 0,37 4588,14 330,32 7,20 19,46 0,32 1,62
27500 583,85 211,82 4,24 44,68 0,30 50,31 0,39 4887,73 353,29 7,23 21,36 0,35 1,62
30000 636,92 231,08 4,62 44,37 0,30 50,42 0,40 4960,47 347,23 7,00 23,10 0,37 1,62
32500 690,00 250,33 5,01 44,08 0,30 50,45 042 5102,24 35249 691 24,67 040 1,62
35000 743,08 269,59 5,39 43,82 0,30 50,68 0,43 5100,95 340,85 6,68 26,08 042 1,62
37500 796,16 288,85 5,78 43,58 0,30 50,86 045 5150,05 337,38 6,55 27,32 044 1,62
40000 849,23 308,10 6,16 43,36 0,30 51,12 0,47 5153,74 329,65 6,40 2838 046 1,62
42500 902,31 327,36 6,55 43,17 0,30 50,93 0,49 548121 362,57 6,61 2928 047 1,62
45000 955,39 346,62 6,93 43,01 0,30 51,24 0,50 5469,29 354,34 6,48 30,00 0,49 1,62
47500 1008,46 365,87 7,32 42,88 0,30 51,18 0,52 5717,80 379,14 6,63 30,55 049 1,62
50000 1061,54 385,13 7,70 42,77 0,30 51,54 0,54 5697,93 371,16 6,51 30,93 0,50 1,62
52500 1114,62 400,53 8,01 42,70 0,30 51,80 0,56 5716,20 369,51 6,46 31,11 0,50 1,62
55000 1167,69 423,64 847 42,64 0,30 52,06 0,58 5834,50 378,77 6,49 31,16 0,50 1,62
57500 1220,77 44290 8,86 42,61 0,30 52,34 0,60 5911,70 384,32 6,50 31,02 0,50 1,62
60000 1273,85 462,15 9,24 42,62 0,30 52,73 0,62 5930,15 383,02 6,46 30,71 0,50 1,62
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Tabela A.4 - Incertezas experimentais para G=170 kg/m?s; P=150 kPa; Te= 40 °C
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q" oq" Pw OPw Tsat &Tsat Tp OTp h oh dh/h  Ap  SAp OSAp/Ap
Wm?) (Wm?) W) W) O (6 (O (6 (Wm’K) (Wm?K) (%) (kPa) (kPa) (%)
12500 265,39 96,28 1,93 46,92 0,30 50,63 0,32 3368,04 299,38 8,89 3,35 0,05 1,62
15000 318,46 115,54 2,31 46,52 0,30 50,59 0,33 3682,10 307,40 8,35 557 0,09 1,62
17500 371,54 134,79 2,70 46,12 0,30 50,53 0,34 3969,69 316,46 797 8,03 0,13 1,62
20000 424,62 154,05 3,08 45,74 0,30 50,59 0,35 4121,19 309,63 7,51 10,62 0,17 1,62
22500 477,69 173,31 3,47 45,37 0,30 50,46 0,36 4419,92 327,86 7,42 13,25 0,21 1,62
25000 530,77 192,56 3,85 45,01 0,30 50,54 0,37 4522,28 321,32 7,11 1590 0,26 1,62
27500 583,85 211,82 4,24 44,68 0,30 50,44 0,39 4774,06 337,74 7,07 18,53 0,30 1,62
30000 636,92 231,08 4,62 44,37 0,30 50,51 0,40 4890,28 337,92 6,91 21,12 0,34 1,62
32500 690,00 250,33 5,01 44,08 0,30 50,51 0,42 5058,52 346,75 6,85 23,67 0,38 1,62
35000 743,08 269,59 5,39 43,82 0,30 50,69 0,43 5096,20 340,25 6,68 26,16 042 1,62
37500 796,16 288,85 5,78 43,58 0,30 50,86 0,45 5151,01 337,50 6,55 28,59 0,46 1,62
40000 849,23 308,10 6,16 43,36 0,30 50,98 047 5253,81 341,86 6,51 30,95 0,50 1,62
42500 902,31 327,36 6,55 43,17 0,30 51,04 0,49 5403,27 352,86 6,53 33,24 0,54 1,62
45000 955,39 346,62 6,93 43,01 0,30 51,20 0,50 5495,58 357,58 6,51 3546 0,57 1,62
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q" oq" Pw OPw Tsat &Tsat Tp OTp h oh dh/h  Ap  SAp OSAp/Ap
Wm?) (Wm?) W) W) O (O (O (O (Wm?K) (W/m’K) (%) (kPa) (kPa) (%)
47500 1008,46 365,87 7,32 42,88 0,30 51,42 0,52 555823 359,34 6,47 37,60 0,61 1,62
50000 1061,54 385,13 7,70 42,77 0,30 51,63 0,54 5644,17 364,56 6,46 39,67 0,64 1,62
52500 1114,62 400,53 8,01 42,70 0,30 51,89 0,56 5662,02 362,92 641 41,26 0,67 1,62
55000 1167,69 423,64 8,47 42,64 0,30 52,34 0,58 5670,15 358,85 6,33 43,56 0,71 1,62
57500 1220,77 442,90 8,86 42,61 0,30 52,25 0,60 5966,95 391,15 6,56 45,39 0,74 1,62
60000 1273,85 462,15 9,24 42,57 0,30 52,59 0,62 5990,95 390,49 6,52 47,13 0,76 1,62

Tabela A.5 — Incertezas experimentais para G=338 kg/m?s; P=200 kPa; Te= 40 °C

q" 3q" Pw &Pw Tsat 8Tsat Tp &Tp h Sh dh/h  Ap dAp OBAp/Ap
Wm?) (Wm?) W) W) (O (O (O (6 WmPK) (Wm’K) (%) (kPa) (kPa) (%)
42500 902,17 331,35 6,63 5545 0,29 64,45 0,49 4720,15 273,65 5,80 6,23 0,10 1,62
45000 955,24 350,84 7,02 55,30 0,29 64,99 0,50 4645,73 260,90 5,62 821 0,13 1,62
47500 1008,30 370,33 7,41 55,12 0,28 65,12 0,52 4746,43 267,23 5,63 10,38 0,17 1,62
50000 1061,37 389,82 7,80 54,90 0,28 65,37 0,54 4776,10 266,57 5,58 12,70 0,21 1,62
52500 1114,44 409,32 8,19 54,65 0,28 65,56 0,56 4815,80 267,35 5,55 15,16 0,25 1,62
55000 1167,51 428,81 8,58 54,38 0,28 65,57 0,58 4918,57 274,97 5,59 17,71 0,29 1,62
57500 1220,58 448,30 8,97 54,10 0,28 6591 0,60 4867,83 267,09 549 20,35 0,33 1,62
60000 1273,65 467,79 9,36 53,79 0,28 65,78 0,62 5003,20 278,53 5,57 23,05 0,37 1,62
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APENDICE B
B1. Calibracao dos Transdutores de Pressao

Os transdutores de pressdo foram calibrados utilizando um
mandmetro de coluna de merctrio como referéncia.

O seguinte procedimento foi adotado:

. Inicialmente a pressdo atmosférica foi medida em um
mandmetro de mercurio e tomada como referéncia para a calibracido da
pressao atmosférica do transdutor absoluto e também, para determinac¢ao
da pressdo medida pelo transdutor diferencial;

. O transdutor a ser calibrado foi instalado numa linha de ar
comprimido onde se encontrava também acoplado o mandmetro de
mercurio;

. Os transdutores de pressdo foram alimentados pela mesma
fonte utilizada nos experimentos. Uma das caracteristicas dessa fonte é
sua alta estabilidade, apresentando quase nenhuma flutuacdo na sua
alimentacdo, pois o sinal de resposta dos transdutores & altamente
sensivel a sua alimentagdo;

. A pressdo da linha era variada com o auxilio de uma
vélvula acoplada a ela;

. A cada variacdo da pressdo pela abertura da vélvula,
medicdes eram feitas no mandmetro e nos transdutores de pressao.

. A calibracdo foi realizada abrangendo toda a faixa de
pressdes utilizadas nos experimentos.

B1.1 Calibrac¢ao do Transdutor de Pressao Absoluto 1

Na Tabela B.1, sdo mostrados os dados coletados na calibragdo
do transdutor de pressdo absoluto 1.

Tabela B.1 — Calibragdo do transdutor de pressio absoluto 1

Coluna de Transdutor de Erro
L. ~ Erro Absoluto .
Merciirio Pressdao Absoluto 1 (kPa) Relativo
(kPa) (kPa) (%)
101,43 101,43 0,00 0,00
116,10 115,94 0,16 0,13
123,29 123,14 0,15 0,12
132,09 131,90 0,19 0,15
139,29 139,28 0,01 0,01
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Coluna de Transdutor de Erro

Mercirio Pressdo Absoluto 1 Erro Absoluto Relativo
(kPa) (kPa) (kPa) (%)
148,36 148,69 0,33 0,22
159,29 159,31 0,02 0,01
168,89 168,27 0,62 0,37
177,42 176,79 0,63 0,36
183,29 182,58 0,71 0,39
187,82 187,44 0,38 0,20
192,35 191,85 0,50 0,26
198,75 198,16 0,59 0,30
205,15 204,57 0,58 0,28
211,82 210,92 0,90 0,43
219,15 218,05 1,10 0,50

Na Figura B.1, pode ser visualizado o grifico com os dados da
tabela acima, junto com a equacio linear de correcio.

220 Curva de Correcéo
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Equagéo da Curva de Corregédo

Y =1,0084 X - 0,9971

2
100 H Tendéncia : R =1 RMS=0,15%
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100 120 140 160 180 200 220
Trandutor de Pressao Absoluto ( kPa)

Figura B.1 — Grafico da calibracio do transdutor de pressdo absoluto 1.

O transdutor absoluto de pressdo 1 apresentou um desvio médio
quadritico em relagdo ao mandmetro de referéncia de 0,15 %, com uma
. ~ . = 2
tendéncia da sua curva de correcdo com os dados de calibracido de R"=1.
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B1.2 Calibracao do Transdutor de Pressido Absoluto 2

Na Tabela B.2, sdo mostrados os dados coletados na calibragdo
do transdutor absoluto 2.

Tabela B. 2 - Calibragfo do transdutor de pressdo absoluto 2

Coluna de Transdutor de Erro

Mercirio Pressdo Absoluto 2. Erro (‘?Il,):;) luto Relativo
(kPa) (kPa) (%)
108,10 108,84 0,74 0,69
108,36 108,84 0,48 0,44
114,50 115,49 1,00 0,87
121,69 122,63 0,93 0,77
128,09 128,94 0,84 0,66
133,69 134,49 0,79 0,59
140,89 141,59 0,70 0,49
145,43 146,48 1,06 0,73
151,56 152,62 1,06 0,70
164,89 165,69 0,80 0,48
171,82 172,51 0,69 0,40
180,62 181,13 0,51 0,28
187,82 188,51 0,69 0,37
194,75 195,47 0,72 0,37
207,02 207,57 0,55 0,27
215,02 215,23 0,21 0,10

Na Figura B.2, pode ser visualizado o grifico com os dados da
tabela acima, junto com a equacdo linear que foi utilizada para a
correcdo dos dados.

O transdutor absoluto de pressdo 2 apresentou um desvio médio
quadrético em rela¢do ao mandmetro de referéncia de 0,42 %, com uma
tendéncia da sua curva de corre¢io com os dados de calibragdo de R*=1.

O desvio médio quadritico dos transdutores de pressdo foi
utilizado como incerteza de medi¢do destes equipamentos no cdlculo das
incertezas do experimento
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Figura B.2 - Grifico da calibragio do transdutor de pressdo absoluto 2.

B1.3 Calibrac¢ao do Transdutor de Pressao Diferencial

Podemos visualizar na Tabela B.3, os dados coletados na
calibracdo do transdutor diferencial, com seus erros absolutos e
relativos.

Tabela B.3 - Calibracdo do transdutor de pressdo diferencial

e | et | B s | et

(kPa) (kPa)

0,00 0,83 0,83 100,00
9,87 10,27 0,41 4,13
18,93 18,98 0,04 0,23
28,00 27,93 0,07 -0,23
33,86 33,77 0,09 -0,27
40,80 40,56 0,24 -0,59
47,94 47,51 0,44 -0,91
57,06 56,61 0,45 -0,78
64,79 63,67 1,13 -1,74
72,26 70,79 1,47 -2,03
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Na Figura B.3, pode ser visualizado o grifico com os dados da
tabela acima, junto com a equacdo linear que foi utilizada para a
correc¢do dos dados apds a coleta dos dados.
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Figura B.3 - Gréfico da calibragdo do transdutor de pressdo diferencial.
B2. Calibracao dos Termopares

Os termopares da se¢do de testes foram calibrados para corrigir
eventuais erros sistemdticos que pudessem apresentar, bem como para
determinar a incerteza de medicao desses dispositivos.

O procedimento utilizado para calibragdo dos mesmos foi o
seguinte:

. Os termopares foram inseridos dentro de um recipiente
com 4gua destilada junto com um termdmetro de mercurio que possuem
resolugio de 0,1 °C;

. Este recipiente com os termopares € o termdmetro foram
inseridos no interior de um criostato isolado termicamente;
. O criostato era configurado para estabilizar-se a uma

temperatura, e esperava-se que a temperatura dentro do recipiente com
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dgua destilado, onde se encontravam os termopares, entrasse em regime
permanente;

. Apés entrar em regime permanente os dados de
temperatura do termOmetro de mercurio e dos sinais dos termopares
eram coletados e comparados;

Podemos observar na Tabela B.4, os dados de calibragcdo dos
termopares da secdo de teste.

Tabela B.4 — Tabela de calibragdo dos termopares

Termopares

01 02 03 04 05 06 07 08 09

Termometro

15,2 16,12 | 16,43 ] 16,43 ] 16,67 ] 16,87 | 17,04 | 16,59 | 13,78 | 13,51
20,2 19,631 19,86 | 19,80 { 20,03 | 20,20 | 20,39 | 19,99 [ 18,64 | 18,4
25,2 23,17 | 23,38 | 23,32 | 23,54 | 23,67 | 23,84 | 23,49 | 23,56 | 23,35
29,9 26,55 | 26,10 ] 26,59 | 26,82 | 26,97 | 27,29 | 26,72 | 28,26 | 27,96
35,0 30,04 ] 30,19 | 30,12 | 30,34 | 30,46 | 30,67 | 30,30 | 33,15 | 32,85
40,0 33,54 | 33,75 | 33,74 | 33,96 | 34,09 | 34,29 | 33,90 | 38,27 | 38,06
43,8 36,19 | 36,40 | 36,40 | 36,64 | 36,70 | 36,90 | 36,54 [ 41,96 | 41,87
49,6 40,92 141,13 141,14 141,37 141,43 141,60)41,27|47,87| 47,8
54,0 43,12 143,10 | 43,11 143,12 ] 43,14 | 43,32 | 43,15 [ 53,12 | 52,34
59,1 46,65 | 46,67 | 46,51 | 46,61 | 46,62 | 46,80 | 46,64 [ 51,75 ] 51,3
64,0 50,33 | 50,28 | 50,07 | 50,10 | 50,13 | 50,31 | 50,20 | 63,13 | 62,5
68,8 53,56 ] 53,55 53,39 | 53,44 | 53,46 | 53,62 | 53,50 | 67,9 | 67,41
73,3 56,72 | 56,69 | 56,54 ] 56,60 | 56,55 | 56,75 | 56,64 | 72,64 | 72,1
78,9 60,60 | 60,51 | 60,32 | 60,34 | 60,32 ] 60,51 | 60,43 | 77,96 | 77,7
83,1 64,40 | 64,20 | 63,92 | 63,91 | 63,90 | 64,07 | 64,07 | 83 | 82,4

Nota-se que os termopares de nimeros 01 a 07 possuem valores
bem distintos da temperatura do termometro de mercirio. O que nio
ocorre com os termopares de nimero 08 e 09. Isso se deve ao fato de os
dois conjuntos de termopares (01 a 07 e 08 a 09) serem de lotes
diferentes, o que pode ter ocorrido devido a falha do fabricante, pois
deviam apresentar resultados de calibracdo parecidos. Logo, com os
dados de calibragdo em maos, foi verificado, através da sua andlise que
estes dados se correlacionavam com a temperatura do termdmetro de
mercurio através de uma curva linear. Entdo, devido ao fato dos
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termopares 01 a 07 j4 estarem instalados na se¢@o de testes, 0S mesmos
foram utilizados e seus resultados foram corrigidos ap6s os testes.

Na Figura B.4, abaixo, pode ser visualizado os graficos com os
dados da Tabela B.4, junto com as suas respectivas equagdes lineares
que foram utilizadas para a corre¢io dos dados coletados durante os
experimentos.
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Figura B.4 — Grifico da calibragdo dos termopares

No geral, os termopares apresentaram um desvio médio
quadratico de 0,92%, valor este que serd utilizado no célculo das
incertezas de medi¢des como incerteza na medicao de temperatura.
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APENDICE C

Neste apéndice sdo apresentadas tabelas comparando os resultados calculados através de correlacdes e
modelos para o coeficiente de transferéncia de calor por convec¢do e a queda de pressdo para uma determinada
configuracdo de teste em escoamento bifasico.

Tabela C. 1- Comparagao através de diferentes correlagdes para o h.

G=170,0 kg/m?s P=150 kPa Te= 27°C
Fluxo de Coeficiente de transferéncia de calor por convec¢ao (W/m?K)

Calor (W/m?) K?{lgghok)ar Liu ‘gfl‘ggrll;emn Warrier et al. (2002) | Steiner & Taborek (1992) | Lazarek & Black (1982)
27500 5903.5 2509.5 5001,7 1410,9 54575
30000 6324,7 3049.5 49152 1448.5 5804,1
32500 6642,4 34537 48619 1484,5 6140,4
35000 69233 3788.5 48293 1519.9 64673
37500 71793 4080,0 48122 1554.9 6785.5
40000 74152 43417 4807.8 1589.6 7095.8
42500 7633.8 45812 48144 1623.8 7398.8
45000 78369 48037 48308 1657.5 7695,0
47500 8025.8 5012,4 4856.0 1690.9 7984.8
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G=170,0 kg/m?s P=150 kPa Te= 27°C
Fluxo de Coeficiente de transferéncia de calor por convec¢do (W/m?K)
Calor (W/m’) K?{lgg“ok)“ Liu 821‘;‘3?;3“"“ Warrier et al. (2002) | Steiner & Taborek (1992) | Lazarek & Black (1982)
50000 82014 5209,9 4889,3 1723,7 8268,7
52000 8364,5 5398,0 49303 1756,0 8547,0
55000 85159 5578,0 4978.,5 1787,7 8820,1
57500 8656,1 5751,0 5033,5 1819,0 9088,2
60000 8785,6 5917.9 50949 1849,7 9351,6
Tabela C.2 — Comparagfo entre resultados calculados através do modelo heterogéneo.
G=170 kg/m?s P=150 kPa Te= 27°C
Fluxo de Calor (W/ m2) AP heterogéneol AP heterogéneo2 APhetero_g_éneoS
27500 0,49 0,49 0,49
30000 8,60 7,12 8,18
32500 13,62 10,77 12,81
35000 17,74 13,54 16,54
37500 21,37 15,83 19,79
40000 24,66 17,81 22,71
42500 27,67 19,57 25,35
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G=170 kg/m?s P=150 kPa Te= 27°C
Fluxo de Calor (W/m®) APpeerogéncol APpeterogénco? APheterogéncos
45000 30,44 21,14 27,78
47500 33,01 22,56 30,02
50000 35,39 23,87 32,09
52500 37,41 25,00 33,85
55000 39,69 26,20 35,81
57500 41,63 27,25 37,49
60000 43,44 28,23 39,06




