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Este trabalho tem por objetivo o estudo da transferéncia de calor em sistemas bifasicos

liquido-vapor, com escoamento a elevados numeros de Reynoids.

E analisado 0 mecanismo de ebulicio em pelicula no interior de tubos verticais, com
escoamento ascendente. O estudo da frente de mudanga de fase permite a determinagdo da

espessura da pelicula de vapor e o calculo do coeficiente de transferéncia de calor.

O modelo tedrico desenvolvido leva em consideragdo os efeitos da tensdo cisalhante
interfacial, velocidade do liquido e a transferéncia de calor radiante através da pelicula de

vapor.

Os resultados, provenientes do modelo teorico, sdo comparados aos dados experimentais

obtidos em uma unidade piloto especialmente construida.
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José Antonio Ribeiro de Souza

DECEMBER, 1994
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The aim of this work is to study heat transfer phenomena in vapor-liquid systems for high

Reynolds number.

The mechanism of film boiling in inner vertical tubes with ascending flow is analysed. The
study of the phase transition front allows the determination of the thickness of the vapor film

and heat transfer coefficient.

The theoretical model developed in the present study incorporates the effects of

interfacial shear stress, liquid velocity and the radiation heat transfer across the vapor film.

The results derived from the theoretical model are compared with experimental data

collected from a pilot unit especially built for this work.
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CAPITULO 1

INTRODUCAO

O entendimento do fenomeno da ebuli¢do tem elevada importancia para o projeto de
equipamentos de refrigeracdo, reatores nucleares resfriados a agua, geradores de vapor,

refervedores de fluxo livre ou forgado, processamento metaliirgico e sistemas petroquimicos.

Neste trabaltho sera estudada a mudanga de fase em evaporadores com o regime de
escoamento a altos numeros de Reynolds, com o fluido de processo escoando em tubos

verticais.

Esses equipamentos sdo projetados para operagdo com um fluxo térmico que assegure
o regime de mudanga de fase em ebuligdo nucleada e ebuli¢do convectiva. Procura-se evitar o
regime de ebuli¢do em pelicula, pois a camada de vapor junto a parede atua como um isolante,
provocando um superaquecimento do tubo. Isto nem sempre € possivel dadas as condigdes

operacionais industriais.

Como exemplo de equipamento operando com ebuligdo convectiva pode ser citado o
refervedor termossifdo, cujos métodos de projeto sdo baseados em procedimentos sugeridos
por [FAIR (1960) e HUGHMARK (1961). Outra metodologia para tais projetos € apresentada
por KERN (1950), que utiliza correlagdes empiricas para o escoamento turbulento de uma

unica fase.
Procedimentos mais atualizados de projetos sdo encontrados em SMITH (1986).
Nesses equipamentos o regime de ebulicgdo em pelicula pode ocorrer. Segundo

COLLIER (1981), em evaporadores de recirculagdo a altas pressdes, existindo um pequeno

superaquecimento da parede do tubo, pode haver a formagdo de uma fina pelicula de vapor.



Tais equipamentos apresentam baixos fluxos criticos de calor. Este € o fluxo maximo para a

manuten¢do do regime de ebuligdo nucleada.

Alto fluxo térmico € obtido em vaporizadores que utilizam os gases de combustio

como meio de aquecimento.

O reator a agua leve pressurizada (PWR) € um reator nuclear refrigerado a agua. Os
elementos combustiveis sdo compostos por feixes de varetas. A energia € gerada em pastithas
de UQ,, contidas dentro das varetas, sendo removidas por um refrigerante, na superficie

externa das varetas, o qual escoa axialmente ao longo das varetas.

Para um elevado fluxo de calor gerado o mecanismo de transferéncia de calor € por
ebulicdo em pelicula, caracterizando um fluxo critico de calor. Geralmente elevadas
temperaturas sdo obtidas, podendo-se fundir o revestimento da vareta. Este processo €

conhecido como crise de ebulicdo ou “burnout”, CARAJILESCOV (1993).

Torna-se atrativo o estudo do mecanismo de transferéncia de calor em ebuli¢do em

pelicula, com a finalidade da previsdo da taxa de evaporagdo em tais equipamentos.

Neste trabalho sera desenvolvido um equacionamento para a determinagdo da
espessura da pelicula de vapor. Com a espessura conhecida pode-se calcular o coeficiente de

transferéncia de calor para a ebuligdo em pelicula.

Os resultados teoricos serdo comparados aos dados experimentais, obtidos em uma
unidade piloto especialmente construida no Laboratério de Termofluidodindmica do Programa

de Engenharia Quimica da COPPE/UFRIJ.

O objetivo bem definido do desenvolvimento teodrico consiste na solugdo analitica dos
perfis da temperatura e velocidade nas fases de vapor e liquido, com as condigdes de
acoplamento na interface. Com este procedimento pode-se obter uma equagdo caracteristica

para a espessura de vapor. Esta equagdo consiste em uma forma mais direta para a



determinagdo do coeficiente de transferéncia de calor, uma vez que os trabalhos desenvolvidos

nesta area utilizam uma abordagem numérica do fenémeno.

O estudo sera concentrado na analise de escoamentos a elevados numeros de Reynolds,

que € a situagao fisica que ocorre na maioria dos evaporadores industriais.



CAPITULO 2

FUNDAMENTOS DA EBULICAO

A transferéncia de calor em processos de ebuli¢do envolve uma mudanga de fase do
estado liquido para o estado de vapor. O fendmeno da ebuli¢do ocorre quando uma superficie,
em contato com um liquido, € mantida a uma temperatura maior que a temperatura de

saturagao do liquido, ou seja, a temperatura necessaria para que ocorra a mudanga de fase.

Para analisarmos os diferentes mecanismos de ebulicdo vamos considerar diversas
condi¢des a seguir. Isto ¢ importante para se adquirir um perfeito entendimento fisico dos

fenémenos que sdo caracteristicos dos varios regimes de ebuli¢do.

2.1 - Ebulicio em vaso aberto

A ebulicdo em vaso aberto € um excelente ponto de partida para a discussio do

mecanismo da transferéncia de calor em sistemas em ebuli¢do.

O primeiro pesquisador que estudou experimentalmente as caracteristicas da ebuli¢@o
em vaso aberto foi NUKIYAMA (1934). Merguthou um fio aquecido eletricamente em um
banho de agua a temperatura de saturagdo. A ebuligdo foi provocada na superficie deste

resistor.

A curva apresentada na figura (2.1) mostra a variagdo do coeficiente de transferéncia
de calor, ou do fluxo de calor, em fun¢do da diferenga de temperatura da superficie

(temperatura do resistor) e a da saturagdo da agua.
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Figura 2.1 - Curva de ebuligdo para uma superficie horizontal em um reservatorio de

agua (pressdo atmosférica), HOLMAN (1983).
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Na regido I a temperatura da superficie excede o ponto de ebuligio em alguns poucos
graus, € o calor ¢ transmitido para o liquido proximo a superficie por convecgio natural. Este

liquido sobe a superficie livre do fluido, onde ocorre a evaporagio.

Na regido II, & medida que a temperatura da superficie aumenta, surgem bolhas em
sitios no resistor. Estas bolhas se destacam da superficie e condensam no liquido. Esta € a

regido onde comega a ebuli¢do nucleada.

Com o aumento do excesso de temperatura (T, - T.), formam-se bolhas maiores e
mais rapidamente, as quais se elevam a superficie, onde se dissipam (regido III). Os sitios de
nuclea¢do sdo numerosos e a freqii€ncia de formagdo de bolhas € tdo alta que aparecem

colunas continuas de vapor.

Na regido IV a formagio de bolhas € muito mais rapida e elas coalescem antes de se
desprenderem, e com isto, grande parte da superficie é coberta por uma pelicula de vapor,
caracterizando a regido da ebuligdo em pelicula. A pelicula de vapor aumenta a resisténcia a
transferéncia de calor, devido a baixa condutividade térmica do vapor em relagio ao liquido. A
pelicula reduz o fluxo térmico e o ponto de fluxo maximo ocorre, no que se chama, excesso
critico de temperatura. Esta regido representa uma transi¢do da ebuligdo nucleada para a

ebuli¢do em pelicula.

O fluxo de calor cai até um valor minimo e na regido V a pelicula se consolida e cobre
toda a superficie aquecida. Ocorre, entdo, o regime estavel de ebuligdo em pelicula. O fluxo de
calor volta a crescer, a medida que cresce a diferenga de temperatura, uma vez que os efeitos
da radiagdo térmica passam a ser importantes, devido a alta temperatura da superficie do

aquecedor.

O regime de ebuli¢do nucleada envolve os processos de formagdo de bolhas na

superficie, que se chama nucleagio, e o crescimento e movimento das bolhas.

Apo0s a nucleagdo a transferéncia de calor da parede para a bolha ocasiona o aumento

da bolha, com o seu posterior desprendimento da superficie.



Na ebuligdo nucleada a transferéncia de calor ¢ afetada pelo processo de nucleacgio,
pela distribuicdo dos sitios ativos de nucleagdo na superficie, e pelo crescimento e
desprendimento das bolhas. As condi¢des da superficie, como a rugosidade e tipo de material,

sdo fatores importantes que influenciam no processo de formagio e crescimento de bolhas.

Varias tentativas foram feitas para equacionar a regido da curva de ebuli¢dio que
caracteriza a transferéncia de calor no regime de ebuli¢do nucleada. A correlagdo que obteve
mais sucesso ¢ € largamente utilizada foi desenvolvida por ROHSENOW (1952). Foi proposta

uma relagdo empirica para o fluxo de calor no regime de ebuligdo nucleada.

0,33

Gwldl o) (“17"‘/ AR, @.1)
A S '

onde

cpi - calor especifico do liquido saturado, J/ kg °C
C. - constante, determinada a partir de valores experimentais
g - aceleragdo da gravidade, m / s*
Pr; - namero de Prandtl do liquido saturado
q/ A - fluxo de calor, W / m’
n - constante, com o valor 1,0 para a agua e 1,7 para os outros liquidos
AT - diferenca entre a temperatura da parede e a temperatura de saturacio, °C
A - calor latente de vaporizagdo, J / kg
W - viscosidade do liquido, kg /m s
pi - densidade do liquido, kg / m’
pv - densidade do vapor, kg / m’

c* - tensdo superficial da interface liquido-vapor, N/ m



O primeiro tratamento teorico, para a ebulicio em pelicula, foi realizado por
BROMLLEY (1950). A técnica basica da analise € semelhante a teoria de NUSSLELT (1916) da
condensacdo em pelicula. O coeficiente de transferéncia de calor, para uma placa vertical, em

ebuligdo em pelicula, € dado por

(.o -p)grk )
p.(p—p,)8 J 2.2)

h =0,943
n (T, -T)L

onde k, € a condutividade térmica do vapor, L € a altura da placa e u, a viscosidade do vapor.

Para o caso da ebuli¢do em pelicula na superficie externa de um cilindro horizontal de

didametro D, o coeficiente de transferéncia de calor é

1/4

( _ kk“\
p.(p,—p,)g J 23)

h=062 L
u, (T,-T)D

Esta equagdo foi deduzida admitindo-se que a transferéncia de calor através da pelicula
de vapor seja feita somente por condugdo. Para o caso em que a temperatura da superficie seja
suficientemente alta para que os efeitos da radiagdo de tornem importantes, pode ser

determinado o coeficiente de transferéncia de calor médio hy,, segundo BROMLILY (1950),
3
h =h+ 2 h (2.4)

onde o coeficiente de transferéncia de calor radiante h,, pode ser calculado por

1 o(T/-T)) 5s
hETT T 22)
,,+A__l (p s)
€ QA

sendo ¢ a emissividade do cilindro, o a absortividade do liquido e o a constante de Stefan-

Boltzman.



Maiores detalhes sobre os fundamentos da ebuli¢do em vaso aberto podem ser obtidos
em KREITH (1977), HOLMAN (1983), OZISIK (1990), INCROPIERA ¢ DIEE WITT (1990),
JAKOB (1949), TONG (1965), STROLLEN e COLE (1979).

2.2 - Ebulicdo convectiva

Na segdo anterior foi considerada a ebulicdo sobre uma superficie aquecida, imersa em
um banho liquido em repouso. Agora veremos o caso em que o liquido escoa com uma
determinada velocidade, em convecgdo forcada. Neste caso a velocidade no interior do tubo
afeta o crescimento das bolhas, e a separagdo destas. Além dos regimes considerados na
ebulicio em vaso aberto, ha outros mecanismos envolvidos quando ocorre a convec¢do

;ada, tornando o fendmeno de ebuli¢do mais complexo.

Vamos considerar os regimes da transferéncia de calor em um tubo vertical, aquecido
uniformemente, com um baixo fluxo de calor. O esquema esta representado na figura (2.2) e €

descrito por COLLIER (1981).

O liquido, que se encontra abaixo do seu ponto de ebuli¢do, entra na parte inferior do
tubo, e é aquecido de tal modo que ocorre a sua total evaporagdo ao longo do comprimento

do tubo.

Inicialmente o liquido esta sendo aquecido até a sua temperatura de saturagdo e a
temperatura da parede do tubo permanece abaixo da temperatura necessaria para a nucleagao;

o mecanismo de transferéncia de calor € por convecgdo para a fase liquida (regido A).

Em algum ponto adiante, as condi¢des adjacentes a parede sdo tais que permitem a
formagdo de vapor a partir de sitios de nucleagdo. Inicialmente a formagdo de vapor ocorre na
presenca de liquido sub-resfriado (regido B), e este mecanismo de transferéncia de calor €
conhecido como ebuligdo nucleada sub-resfriada. Na regido B a temperatura da parede

permanece essencialmente constante, poucos graus acima da temperatura de saturagdo.



Enquanto isso a temperatura de mistura do fluido aumenta até a temperatura de saturagio.

Quando se atinge este ponto ocorre 0 mecanismo de ebuli¢do nucleada saturada.

Fase de  Iransferéncia de Calor

H —~C ) Vapor por Convecgio
‘ para o Vapor
Ul E t -
G nini scoamento Regido Deficiente
iR com ..
‘- . Gotas de Liquido
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Anular ecom
F D.Gotas Transferéncia de Calor
Ispersas por Convecgdo Forgada
= % através do Filme Liquido
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_T_ Anular
D | Escoamento Ebuligdo Nucleada
Q com Bolsdes Saturada
Qs + +
C ’g‘og
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A Fase Transferéncia de Calor por

Liquida Convecgio para o Liquido

Figura 2.2 - Regides de transferéncia de calor em ebuligdo convectiva, COLLIER (1981)



A medida que cresce a fragio de vazio, ou seja, a razdo entre a area de escoamento
ocupada pelo vapor e a area da secdo transversal do tubo, ocorre uma transicdo no mecanismo
de transferéncia de calor. O processo de “ebuligdo” ¢ substituido pelo processo de
“evaporagdo”. Esta transi¢do € precedida pela mudanga do escoamento borbulhante (bubbly

flow) ou escoamento pistonado para o escoamento anular (regides E e F).

Nesta regido, com escoamento anular, a parede do tubo € coberta por uma fina pelicula
de liquido e o calor € transmitido através da pelicula para a interface liquido-vapor. O vapor
escoa no centro do tubo e, embora possa haver alguns pontos ativos de nuclea¢do de bolhas na

parede, o vapor € gerado principalmente pela evaporagdo na interface.

Em algum valor critico da qualidade do vapor, definida como a razdo entre o fluxo de
massa do vapor e o fluxo de massa total (liquido e vapor), ocorre a completa evaporagio da
pelicula liquida. Esta transi¢do € o ponto de ressecamento (dryout) e é acompanhada por um
crescimento da temperatura da parede. Ocorre um processo de secagem da parede e um
decréscimo acentuado do coeficiente de transferéncia de calor. A parede, até entdo, coberta
pelo liquido de condutividade térmica relativamente alta € agora coberta pelo vapor de baixa
condutividade (regido G). A pelicula de vapor, formada proxima a parede do tubo, atua como
um isolante, dificultando a transferéncia de calor para o liquido, ocorrendo um aumento da

temperatura da parede.

A érea entre o ponto de ressecamento e a transi¢do para o vapor saturado seco (regido
H) ¢ chamada regido deficiente de liquido e corresponde a um padrio de escoamento de

neblina, com gotas dispersas.

Como foi visto a transferéncia de calor para a convecgdo for¢ada com ebuligdo no
interior de um tubo € complexa, e envolve numerosos regimes de transferéncia de calor e as

suas transicgoes.

Apresentaremos, a seguir, de forma resumida, as formas de calculo, para cada uma das

regioes. Maiores detalhes podem ser obtidos em COLLIFR (1981) e WHALLLY (1987).



Na regido A, onde ocorre a transferéncia de calor por convec¢ao for¢ada para o
liquido, o coeficiente de transferéncia de calor pode ser calculado, para escoamento turbulento,

pela equagdo de Dittus-Boelter
~ kl 0R 04
h =0,023 D Re " Pr- (2.6)

onde Re e Pr sdo os nimeros de Reynolds e Prandtl, respectivamente.

Para a regido B, onde ocorre ebulicdo nucleada sub-resfriada, pode ser usada uma
equagdo da mesma forma que aquelas utilizadas para a ebuligdo em vaso aberto. Neste caso
pode ser utilizada a equagdo (2.1), agora com valores da constante Cy para a convecgdo

forcada, OZISIK (1990).

CHEN (1963) propos um procedimento para o calculo da transferéncia de calor local
cobrindo as regides C, D, E e F. Foi sugerida uma combinagio dos mecanismos de ebuligdo
nucleada e elementos de ebulicio com convecgdo forcada bifasica. Os dois mecanismos se

desenvolvem em paralelo,
hy = hy, + hee 2.7

onde hp € o coeficiente total para a transferéncia de calor com ebuligdo, hyg € 0 coeficiente
para a ebuligdo nucleada, e hrc € 0 coeficiente de transferéncia de calor para a convecgdo

forcada. Temos
hyn = S.hy, (2.8)
sendo S o fator de supressdo, que varia de 1 a 0 com o aumento da qualidade do vapor. O

coeficiente de transferéncia de calor para a ebulicdo nucleada, hgz, € calculado a partir da

equacdo de FORSTER-ZUBER (1955),



0,24 P«),7i 0,75 049 k\),7‘)
sat sat m \ 1

h[f/,:O'OO]Zz G*n,ﬂ 7\(«1,34 0,29 024 (29)

1 v

sendo que as unidades utilizadas devem estar no Sl ¢ APy = Py in - Patra, AT = Tp-Ta

O termo de convecgédo forgada € dado pela equacgio de Dittus-Boelter modificada,
h _ O E_I' 0,8 0,4 F 2 O
e = 0,023 Rel™ Pr| (2.10)

onde
G({-x*)D
],

Vazi massica | kg |

G = - =
Area de escoamento Lm“.sJ

x* - qualidade do vapor

F - fator bifasico de ebuligdo convectiva

O fator F pode ser obtido graficamente, de acordo com a correlagio de Chen, e

apresenta um valor maior que a unidade, Apéndice A.

2.3 - Ebulicio em pelicula para o escoamento anular invertido

Consideraremos, agora, o processo de ebuligdio em pelicula que ocorre no escoamento
de um liquido no interior de um tubo vertical. O fluxo de liquido ocorre no sentido ascendente

alta vazoes, DIEELHAYE e outros (1981) e WHALLEY (1987).

O fluxo de calor na parede do tubo € suficientemente elevado, de tal ordem, que excede
a temperatura minima de ebuligio em pelicula. Esta temperatura € necessaria para formar e

estabilizar, junto & parede, a pelicula de vapor.
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Ocorre um processo inverso, em relagdo a ebuli¢do convectiva, uma vez que, na

ebulicdo em pelicula, o liquido escoa na regido central do tubo e o vapor na regido anular.

A ebulicdo em pelicula, com pequena formagdo de vapor (baixa qualidade do vapor), €

usualmente denominada ebuli¢do em pelicula em escoamento anular invertido.

Estudos experimentais recentes, feitos por [SHII ¢ DE JARLALS (1987), mostraram

visualmente os regimes que ocorrem no escoamento anular invertido.

Este escoamento foi analisado através de estudos fotograficos e visualizado como um

jato de liquido central circundado pelo vapor na regido anular.

O esquema dos regimes de escoamento esta representado na figura (2.3).

Foi detectada a existéncia de trés regimes: escoamento anular invertido, “slug”

invertido e escoamento com gotas dispersas (neblina).

Na regido de entrada do tubo ocorre um regime de transi¢do, com ebuli¢io nucleada,

mas imediatamente se forma o escoamento anular invertido.

O escoamento anular invertido ocorre a baixas qualidades de vapor. A elevadas
“antidades de vapor o escoamento muda para formar bolsdes de liquido e gotas dispersas.
Isto ocorre devido ao aumento da for¢a de arrasto no niicleo liquido, ocasionando
instabilidades e a formagao de filamentos e gotas. Como resultado ¢ rompido o nicleo liquido

central.



Vapor Seco

Escoamento Disperso

Escoamento com Bolsges
Invertide

Escoamento Anular

invertido

Regime de Transigio

Ebuligdo Nucleada

L Escoamento

Figura 2.3 - Esquema do regime de ebulicdo em pelicula para o escoamento anular

invertido, ISHII ¢ DI JARLAIS (1987)

Nosso estudo esta concentrado na analise de equipamentos de evaporagdo onde ocorre

a ebuli¢do em pelicula com escoamento anular invertido. Uma extensa revisdo bibliografica

deste mecanismo sera apresentada no capitulo 3.



CAPITULO 3

REVISAO BIBLIOGRAFICA

Os estudos para a ebuli¢do em pelicula tratam o fendmeno, em geral, de forma analoga

a condensag¢do em pelicula.

A primeira analise para o problema da condensa¢do em pelicula foi realizado por
NUSSELT (1916), que estudou a mudanga de fase sobre uma placa plana e um tubo. Ao longo
dos anos muitos aperfeicoamentos foram feitos na teoria de Nusselt da condensa¢do em

pelicula, mas a teoria original ainda € largamente empregada.

3.1 - Ebulicdo em pelicula em superficies externas

Os primeiros estudos de Bromley sobre a ebuligdo em pelicula para um cilindro
horizontal foram descritos no capitulo 2. Estes trabalhos foram feitos com o liquido em
repouso. Dando prosseguimento a esses estudos BROMLEY e outros (1953) analisaram,
tedrica e experimentalmente, a ebulicdo em pelicula com convecgdo forgada. Foi utilizado
tanto o liquido saturado quanto o sub-resfriado. Foi realizada a analise em cilindros
horizontais, com escoamento ascendente do liquido com velocidade u. O coeficiente de

transferéncia de calor é dado por

(3.1)

(o urk )
LV
h=2,7 L__pvu. . )

D(T, - T)

Esta correlagdo foi desenvolvida analiticamente considerando que a tensio cisalhante ¢
constante na pelicula de vapor. O fator 2,7 foi determinado experimentalmente. A condicdo
para a importdncia da velocidade do liquido foi obtida fazendo uma comparagdo entre a

pressdo dindmica do liquido (p; u®/2) e a pressdo hidrostatica através do tubo (p1 g D); assim
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p,u

>p, gDh

e isto é relacionado com:

-se (u’/gD) > 4 entdo a velocidade do liquido ¢ definitivamente importante e a equacao

(3.1) pode ser usada; ou

- se (u’/ g D)< 1 entdo a velocidade do liquido definitivamente ndo € importante e a equagio

(2.3) pode ser usada.

As figuras (3.1) e (3.2) apresentam os esquemas para estas duas situagdes: liquido em

repouso e liquido com velocidade ascendente.

QOutro trabalho pioneiro foi realizado por KLLION (1954), que também desenvolveu
analiticamente uma correlagdo para o coeficiente de transferéncia de calor. Considerou o caso
de superficie plana vertical e escoamento laminar na pelicula de vapor, com o liquido em

repouso.

CESS (1959) analisou o problema aplicando o método integral desenvolvido por von
Karman e Pohlhausen. O método € aplicado para a analise aproximada das equagdes da

camada limite do vapor e do liquido.

Um trabalho de muito interesse foi realizado por HSU ¢ WESTWATER (1959) que
investigaram, analitica e experimentalmente, a ebuligdo em pelicula. Para o caso da superficie
plana vertical, com escoamento ascendente do liquido, foram considerados dois regimes de
escoamento: na parte inferior da placa o escoamento € laminar e a analise de Bromley ¢ valida.
Com o engrossamento da pelicula o escoamento se torna turbulento e € utilizado o perfil de
velocidade universal. A pelicula de vapor € entdo dividida em uma subcamada laminar e uma
camada turbulenta. Foi postulado o padrio de escoamento mostrado na figura (3.3), onde

a espessura critica representa a mudanga do escoamento laminar para o turbulento.



A B
Pelicwla Y t J—-====-~- _ _
de Vapora\Ny | [——~~"~""~"" — = — — —— — — — -
~  Pelicula —
-/ de Yapor -
Superficie [
Aquecida —_—
Figura 3.1 - Ebuli¢io em pelicula: ( A) superficie plana vertical ¢ (B ) cilindro

horizontal

— - Liquido — —

—  Pelicula, —
— de Vapor

'

Figura 3.2 - Ebuligdo em pelicula: cilindro horizontal com convecgdo forgada



CHANG (1959) estudou, teoricamente, o problema de uma superficie horizontal em
um tanque de liquido a temperatura de saturagdo. Foi analisado, pela primeira vez, o
comportamento oscilatorio da interface que separa os dois fluidos. Desenvolveu-se uma
expressdo para o coeficiente de transferéncia de calor levando-se em consideragio o
comportamento instavel da interface, o qual ¢ conhecido como instabilidade de Taylor-

Helmholtz.

BERLENSON (1961) realizou um estudo englobando as consideragdes da instabilidade
hidrodinamica feitos por Chang e a analise de Bromley. O coeficiente de transferéncia de calor

para cilindro horizontal é dado por Berenson na forma

(3.2)

g(p}'?pv)

*

g(p1 _pv)

A maior diferenga € a substituicdo de pelo didametro do tubo D, na equagdo

(2.3).

KOH (1962) apresentou uma analise para a pelicula laminar em uma superficie plana
vertical. Foram resolvidas, simultaneamente, as equagdes da camada limite para as fases do
vapor e do liquido. Como conclusdo importante foi destacado que a tensdo cisalhante na

interface liquido-vépor (tensdo interfacial) deve ser considerada.

SPARROW e CESS (1962) e CESS (1962) estudaram a influéncia do sub-resfriamento
do liquido na ebuli¢do em pelicula laminar. Para o liquido com alto grau de sub-resfriamento, a

transferéncia de calor foi tratada essencialmente como convecgao pura, sem mudanca de fase.

1TO e NISHIKAWA (1966) fizeram um tratamento numérico do problema da camada

limite bifasica e compararam os seus resultados aos de Cess e Sparrow.
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Camada
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Liquido

Subcamada
Laminar

Altura

: Espessura
Critica p

Critica
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Figura 3.3 - Escoamento para ebulicdo em pelicula em superficies verticais

WANG e SHI (1984) apresentaram um modelo matematico que leva em consideragéo,
pela primeira vez, o gradiente da pressdo causado pelo aumento da espessura da pelicula de
vapor ao longo do escoamento. Obtiveram solug¢des analiticas para o numero de Nusselt para a
pelicula laminar em uma placa plana horizontal. Para o liquido sub-resfriado em convecgio

forcada, o numero de Nusselt local é dado por

A
l (pl U‘];Z S (T, - T,) Pr,

Nu’ = — —Re, Nu* +

\/—75 pv ”‘v va(Tp —’Ts) Prv y

' (3.3)
1 Pr, A Re Nu® + 1 Pr, A A
——————Re Nu ——Ar
4c¢,(T,-T) 48c, (T, -T,)

, . . glp,—p )X
onde T, € a temperatura de entrada do fluido sub-resfriado e Ar=———7-"— € 0

pVVV

numero de Arquimedes; v, € a viscosidade cinematica do vapor e x a posi¢do na placa.
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Para o liquido a temperatura de saturagdo, T, = T, a equa¢do (3.3) pode ser

simplificada para

( Nu Y Pr A ’rl Nu Y 1 Ar

L,/Re\) :cpv(T: —TS)LZK\/R—eTJ ' ERej:‘J

(3.4)

Para o liquido em repouso, isto ¢, ebuli¢do em pelicula em vaso aberto, a equagio (3.4)

pode ser reduzida para

Ny = Pr, A
u -—~—(T T Ar (3.5)

pv

Tendo-se o liquido com alto grau de sub-resfriamento, os dois ultimos termos

da equagdo (3.3) podem ser desconsiderados, e a seguinte relagdo simplificada pode ser obtida

l‘p, W, 1/2 Cpl(T T,) Pr,

:T[ NG 1) e, VRe GO

ARPACI ¢ LARSEN (1984) utilizaram a formulagio integral completa para a resolugdo
das equagOes de conserva¢do da massa, energia e quantidade de movimento, para cada uma
das fases. Resolveram analiticamente o caso da convec¢do forgada, para liquido saturado ou
sub-resfriado, em uma placa plana horizontal, tendo como condigdo de contorno a temperatura
da superficie constante. Foi determinado o fator de atrito, a espessura da camada de vapor € o
coeficiente de transferéncia de calor. E apresentado apenas o desenvolvimento analitico, sem

uma comparagido com dados experimentais.

Em artigo recente LALLIMAND (1993) faz uma revisdo da transferéncia de calor entre
uma superficie e um liquido estagnado em ebulicdo. O efeito dos diferentes parametros da
curva de ebuligio ¢ apontado com base em dados experimentais. E feita uma analise critica das

correlagdes disponiveis para os coeficientes de transferéncia de calor em toda a curva de
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ebuligdo (ebuligdo nucleada e em pelicula). S3o feitas comparacdes entre diferentes

recobrimentos de superficie objetivando a melhoria da transferéncia de calor.

3.2 - Ebulicao em pelicula no interior de tubos

McADAMS e outros (1941) realizaram um trabaiho experimental para a vaporizagdo de
benzeno e agua escoando em um tubo horizontal. Apresentaram apenas dados qualitativos,
mas o trabalho mostra a existéncia de duas configuragdes para o escoamento: uma
configura¢do com o escoamento do vapor na regido anular e outra com o escoamento do tipo

“spray”, isto €, pequenas gotas liquidas carregadas pelo vapor.

Um trabalho experimental, medindo os coeficientes de transferéncia de calor para a
agua, em uma regido anular, com o tubo interno aquecido, foi realizado por POLOMIK e
outros (1964). Foi apresentada a variagdo dos coeficientes de transferéncia de calor com a
pressdo, velocidade massica e qualidade do vapor. O coeficiente de transferéncia de calor foi

determinado para condi¢des de operagao a altas pressdes 800, 1100 e 1400 psi.

Um trabalho tedrico e experimental muito citado na literatura, para a configuragdo do
escoamento anular invertido (ver figura 2.3), foi realizado por DOUGALL ¢ ROHSENOW
(1963). Foram medidos coeficientes de transferéncia de calor locais para a convecgio forgada
de Freon 113. Desenvolveram uma andlise baseada em escoamento anular com fluxo
turbulento na pelicula de vapor. Foi estudado o comportamento ondulatério da interface
liquido-vapor. Embora seja escoamento no interior de um tubo, o coeficiente de transferéncia
de calor, a baixas qualidades de vapor, foi aproximado pela equacdo de Bromley, equagio

(2.3). Como vimos aquela correlagdo foi determinada para a ebuli¢do em pelicula em superficie

externas de cilindros.

Utilizaram uma correlagdo baseada na equagido de Dittus e Boelter para elevadas
qualidades do vapor, onde ocorre a configuragio de escoamento disperso. Como ja fot
ressaltado, o escoamento de gotas dispersas surge porque a evapora¢do do liquido causa

instabilidades hidrodinamicas, terminando a regido anular invertida. O coeficiente € dado por
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0.8

h=0.023 k‘TRe (x*+(1-x*)9>'~ Pr’* 3.7
k] D‘» v p] J v .

com x* sendo a qualidade do vapor.

Observagoes visuais do fenomeno foram feitas por LAVERTY ¢ ROHSENOW (1967).
Foi estudado o escoamento de nitrogénio saturado em um tubo uniformemente aquecido. As
observagdes experimentais mostraram que, a baixas qualidades de vapor, existe a configura¢do
do escoamento anular invertido, proximo a entrada do tubo. Com o aumento da qualidade do
vapor ocorre a mudanga para o escoamento disperso, em que gotas e filamentos de liquido sdo
carregados pelo vapor. Isto ocorre devido a instabilidades na interface, que surgem com o

aumento da concentragado de vapor.

EDELMAN e outros (1983) também fizeram observagdes fotograficas do escoamento
anular invertido. Utilizaram um tubo de quartzo e observaram que o liquido ndo se posiciona
de forma central no tubo. Ocorre uma flutuagio, que impde oscilagdes na espessura da pelicula

de vapor.

HSU e outros (1988) também na mesma linha de observag¢des visuais propuseram um
modelo semi-tedrico, com a solugdo numérica das equagles de conservagido. Verificaram a
existéncia de padrdes diferentes de pelicula, cujas configuragdes dependem das condi¢des de
fluxo massico e sub-resfriamento do liquido. O modelo apresentado baseia-se em duas regides
distintas: inicialmente ocorre a formagdo de uma pelicula estavel e de espessura constante, com
o vapor sendo gefado inteiramente na entrada do tubo. Posteriormente a interface torna-se

ondulatoéria e instavel.

Os estudos de visualizagdo do escoamento feitos por ISHII e DFE JARLALS (1987) ja
foram destacados no capitulo 2, quando da analise dos fundamentos da ebuli¢do em pelicula

com 0 escoamento anular invertido.

I'UNG e outros (1979) estudaram experimentalmente a ebuligdo de agua sub-resfriada

em um tubo vertical, & pressdo atmosférica. Os resultados foram comparados aos da
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correlacdo de Ellion. Deve ser ressaltado que esta correlagio foi derivada analiticamente para o

caso de placas planas verticais. O coeficiente de transferéncia de calor, incluindo o termo

radiante, apresenta a forma

3 1/4 (T“‘“Th‘ \
h:[ g }\‘ pl pv kv j + : o k P »\ﬂlJ (38)
12AT,, L, ol -

sat
P

onde €, € a emissividade da parede, &, a emissividade do liquido e L o comprimento do tubo.

Uma conclusido importante do trabalho foi a verificagdo de que a altas vazdes ocorre
uma apreciavel diminui¢do da pelicula de vapor. Além de determinado valor, com o aumento
da vazdo, pouca influéncia se observa na variagdo da espessura da pelicula. Quando
comparado aos dados experimentais a correlagdo de Ellion ndo apresentou bons resultados.
Isto se deve ao fato da correlag@o ndo levar em consideracdo o sub-resfriamento do liquido e o

fluxo massico.

Em continuagdo a esse trabalho FUNG ¢ GROENEVELD (1982) propuseram um
modelo analitico para o escoamento anular invertido, com o estudo de liquidos sub-resfriados.
A analise utiliza a técnica integral da camada limite. O procedimento € similar aquele
empregado por Dougall e Rohsenow. A diferenc¢a € que considera o estagio inicial do vapor
em escoamento laminar. Com o aumento da espessura da pelicula ocorre uma mudanga para
escoamento turbulento. O modelo incorporou os efeitos de fluxo massico do liquido e seu sub-
restriamento. Esta analise foi desenvolvida para prever a temperatura da parede do tubo, tendo

sido especificado o fluxo térmico total.

Os trabalhos apresentados na literatura estdo concentrados em estudos de reatores
nucleares. No resfriamento dos reatores é utilizado um processo denominado “quenching”.
Este processo descreve o resfriamento de superficies muito quentes por um liquido frio. Com o
escoamento da 4gua em um tubo vertical, no sentido ascendente, ocorre a formag¢ao de vapor

em uma determinada regido, chamada “quench front”. Forma-se a partir deste ponto a pelicula
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de vapor. Os modelos desenvolvidos levam em consideragdo a taxa de formagdo de vapor

nessa regido e a velocidade de avango da frente.

Os trabalhos apresentados nesta area s3o extensdes aperfeigoadas do modelo de CHAN
e YADIGAROGLU (1979) e BANLERJEE ¢ CHAN (1980). A formulagdo baseia-se em um
modelo de dois fluidos, com a solu¢io das equag¢des de conservagao de energia, continuidade e
quantidade de movimento para cada uma das fases. As equagdes sdo resolvidas numericamente
por diferengas finitas. O escoamento consiste em um nucleo liquido separado da parede pela

pelicula de vapor.

Utilizando esta metodologia podemos citar os trabalhos de KAWAJI ¢ BANERJEE
(1983), EDELMAN e outros (1985), ANALYTIS e YADIGAROGLU (1987). O trabalho de
Analytis e Yadigaroglu difere dos anteriores em relagio ao fato que consideram a tensdo
superficial cisalhante. A suposi¢do de que o fator de atrito interfacial seja nulo ndo ¢ realista

para o caso estudado, segundo suas conclusdes.

ELIAS e CHAMBRE (1981) desenvolveram um modelo para a determinagdo do fluxo
de calor na parede do tubo. O modelo consiste na solu¢do analitica das equagdes de
conservagdo da energia nas regides do liquido e do vapor, em escoamento laminar em ambas
as fases. Consideraram que o vapor ¢ inteiramente gerado na entrada do tubo, no anel “quench
front”. A espessura da pelicula foi considerada constante, assim como a velocidade do vapor.

A regido com escoamento disperso ndo foi analisada pelos autores.

DONLEVSKI e outros (1986) fizeram uma revisio dos parametros interfaciais entre o
vapor e o liquido. Concluiram que a maior parte das relagdes propostas sdo baseadas em
condi¢Ses em que ndo ocorre mudanga de fase. Como exemplo disto temos o fator de atrito na

interface. Foram notadas grandes discrepancias entre as sugestdes de diferentes autores.

MOSAAD (1986) desenvolveu um modelo para calcular o coeficiente de transferéncia
de calor em uma superficie vertical. As equag¢des da continuidade e de quantidade de
movimento, para a pelicula de vapor laminar, foram resolvidas usando o método integral da

camada limite. Foram considerados o fluxo massico, sub-resfriamento do liquido € o termo



radiante. Quando comparado aos dados experimentais o coeficiente ndo apresentou bons
resultados. Isto ocorreu principalmente para altas vazdes e alto grau de sub-resfriamento do
liquido. Foi entdo desenvolvida uma solugdo analitica aproximada, cujos pardmetros foram

convenientemente ajustados aos dados experimentais.

RALPH e outros (1977) apresentaram dados experimentais para a ebuli¢do em pelicula
para a convecgdo for¢ada no interior de um tubo vertical, ver também KAKAC' e outros
(1981). Os dados foram comparados a equagio (2.3), de Bromley, e apresentaram uma boa
concordancia apenas para pequenas vazdes. Os dados também foram comparados a equagao
(3.1), que leva em consideragio a velocidade do liquido. Os resultados ndo se mostraram
muito satisfatéorios. Uma analise da curva experimental mostra que, a partir de uma
determinada vazio de liquido, o aumento da vazdo pouca influéncia apresenta na variagdo da

espessura da pelicula. Esta conclusdo esta de acordo com o trabatho de FUNG e outros

(1979), ja citado.

WANG e SHI (1985) apresentaram um modelo fisico semi-tedrico para a ebulicio em
pelicula, em escoamento turbulento. Foi considerado o fluxo de liquido sub-resfriado em uma
superficie plana horizontal. O modelo e o método analitico propostos foram estendidos ao caso
de liquido sub-resfriado escoando em um duto plano e um tubo circular, WANG e SHI (1986).
Avangos no modelo foram apresentados por WANG ¢ outros (1987). Para o caso do liquido
com alto grau de sub-resfriamento o fluxo de calor transferido da parede para o vapor €
totalmente utilizado para o aquecimento do fluido. Deste modo o fluxo térmico necessario
para a evaporagdo pode ser desprezado. O modelo consiste na determinacdo de um solugdo
analitica para o perﬁl de temperatura do liquido. Para o vapor é usada a analogia de Reynolds

para a transferéncia de calor e quantidade de movimento. Resulta o nimero de Nusselt
Nu=k' Re! Pr, (3.9)
onde k’ e m sdo determinados analiticamente.

Posteriormente, PENG ¢ WANG (1991) se concentraram na andlise da influéncia do

sub-resfriamento na ebuligio com escoamento turbulento em um duto plano horizontal. Uma
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série de experimentos foi realizada para comparagdo com expressdes semi-empiricas
desenvolvidas. A influéncia do sub-resfriamento € colocada em termos do numero de Jacob do
liquido, definido por Ja = C,; (T, - T, ) / A, onde T, € a temperatura do liquido na entrada do
duto. Para a determinagdo da espessura da pelicula de vapor um coeficiente empirico €

introduzido, e este deve ser determinado por experimentos.

Varias tentativas tem sido feitas para se utilizar as correlagdes da ebulicio em vaso
aberto para a ebuligdo com escoamento anular invertido, como € o caso da equagdo classica de
Bromley. Esta correlagdo tem sido aplicada para escoamentos com baixa velocidade e baixa
qualidade do vapor. Uma vez que ela ndo leva em consideragio o fluxo de liquido e o seu sub-
resfriamento algumas modificagdes e ajustes empiricos sdo acrescentados. Foi desenvolvido
por LEE ¢ KIM (1987) um procedimento para a determinagido do coeficiente de transferéncia
de calor e utilizaram a expressdo de Reichardt para a difusividade turbulenta de quantidade de

movimento, para o liquido no anulo concéntrico.

TAKENAKA e outros (1989) desenvolveram um modelo para estudar o escoamento
anular invertido e o escoamento disperso. Consideraram a camada limite turbulenta e aplicaram
a equagdo de Reichardt. O modelo foi comparado aos dados experimentais obtidos para

liquido sub-resfriado, tendo como fluido de trabalho Freon R-113.

A maioria dos trabalhos apresentados na literatura ndo tem como interesse o
desenvolvimento de uma expressdo para o coeficiente de transferéncia de calor. Esses estudos
pretendem determinar a temperatura da superficie do tubo ou o fluxo térmico a partir da
parede e utilizam‘correlaqées nem sempre adequadas para as condigdes em analise. Como
exemplo tem-se a utilizagdo da equagdo de Bromley em casos nos quais ocorre o fluxo massico

de liquido.

Alguns autores utilizam aproximagdes empiricas para as taxas de transferéncia de calor
da parede para o vapor e do vapor para a regido central liquida no tubo. Apresentam

formulagdes baseadas em convecgdo entre placas planas paralelas.
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Alguns trabalhos foram desenvolvidos para a determinacdo do numero de Nusselt,
considerando a pelicula de vapor turbulenta, e utilizaram a analogia entre quantidade de
movimento e transferéncia de calor para o fluxo térmico, a partir da parede, ndo determinando

o perfil de temperatura da fase de vapor.

Neste trabalho de tese, entretanto, sera considerada a pelicula de vapor laminar
(pelicula muito fina), e testada a validade desta condigdo. O equacionamento permite a
determinagdo do perfil de temperatura do vapor e fornece uma equagdo para a espessura da
pelicula, possibilitando o calculo do coeficiente de transferéncia de calor para a ebuligio em

pelicula.



CAPITULO 4

TRANSFERENCIA DE CALOR EM SISTEMAS BIFASICOS
COM MUDANCA DE FASE

Nesta analise o escoamento anular invertido sera equacionado considerando que todo o
vapor ¢ gerado na interface liquido-vapor. Forma-se uma fina pelicula de vapor proxima a
parede do tubo. Esta condi¢do esta perfeitamente de acordo com HSU e outros (1988) que
mostraram claramente que nos casos em que o liquido entra no tubo a temperatura de

satura¢do, ou com pequeno sub-resfriamento, a evapora¢do ocorre na interface.

O desenvolvimento analitico sera feito para o escoamento a altos nimeros de Reynolds,

ocorrendo neste caso a produgdo de pequena quantidade de vapor.

O escoamento apresenta o nucleo liquido, na regido central do tubo, em regime
turbulento. A camada de vapor, adjacente a parede, sera considerada como tendo caracteristica

laminar. Esta suposi¢do pode ser considerada valida para o caso de uma pelicula muito fina.
Este equacionamento visa, fundamentalmente, a obtengio de uma expressdo

relativamente simples, que permita a determina¢do do coeficiente de transferéncia de calor,

uma vez conhecida a espessura da pelicula de vapor.

O coeficiente de transferéncia de calor, para a mudanga de fase, com uma pelicula de

vapor proxima a parede do tubo pode ser determinado na forma

ho S @)




sendo esta expressdo aplicada para a transmiss@o de calor por convecg¢do na pelicula. Portanto,
conhecendo-se a espessura da pelicula de vapor 8, pode-se determinar o coeficiente h, para o

liquido em ebuligéo.

Este capitulo esta dividido em duas partes, sendo a primeira destinada a elaboragdo de
modelos simplificados, com tratamento analogo a condensagio em pelicula de Nusselt e ao

trabalho de Bromley.

Este formalismo vem de encontro a estudos apresentados na literatura, que utilizam as
equagdes de Bromiey (desenvolvidas para a superficie externa de cilindros) para a ebuligdo em
pelicula no interior de tubos. Porém no nosso trabatho algumas alteragdes foram feitas para
levar em consideragdo o escoamento interno em tubos.

O procedimento inicial serviu como orientagdo para o equacionamento mais elaborado
desenvolvido na segunda parte do capitulo. A abordagem analitica utilizada permitiu a
obten¢do da equagdo caracteristica da espessura da pelicula de vapor.

4.1 - Formulacio simplificada

Sera utilizada nesta se¢do a metodologia desenvolvida para a condensagdo em pelicula,

levando-se em considerag¢do o escoamento no interior de um tubo.
Para a analise do problema sdo feitas as seguintes consideragdes:

a) O escoamento € em regime permanente, com uma interface uniforme, sem oscilag0es,

entre o liquido e o vapor.

b) As propriedades fisicas do liquido e do vapor sio supostas constantes. O vapor ¢

considerado incompressivel.

¢) O escoamento do liquido ¢ em regime turbulento e da pelicula em regime laminar.



d) A densidade do vapor ¢ muito menor que a do liquido, portanto (p; - p.) = pr.

€) A energia cinética e a dissipagdo viscosa sdo desprezadas.

4.1.1 - Perfil de temperatura linear na camada de vapor

Consideremos o escoamento de um liquido em um tubo vertical, no sentido ascendente,

de acordo com a figura a seguir

N, R

Pelicula
de Vapor

Aquccida\‘

|
!
|
!
Parede |
!
l
l
xI l
— |
Liquido
Figura 4.1 - Pelicula de vapor laminar no interior de um tubo
O liquido entra no tubo a temperatura de saturagdo e com velocidade uniforme U,

Vamos supor um perfil de temperatura linear para a pelicula de vapor.

Para a pelicula de vapor, extremamente fina, pode-se usar coordenadas cartesianas em

lugar de coordenadas cilindricas.
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A equagdo da quantidade de movimento,

simplificada segundo FUNG
GROENEVELD (1982), € dada por

4

d’u,
Hy > =720 (4-2)
dy
com u, sendo a velocidade na diregdo x do escoamento. Integrando, tem-se
gpy
u, ——ﬁj +ey +oec, 4.3)

Para a determinagdo das constantes ¢; e ¢, temos as seguintes condigdes de contorno

u, =0 em vy

Il
o

u=U em y=20

considerando-se que a velocidade na interface € igual a velocidade U; do liquido. Estamos

supondo que o liquido escoa ao longo do tubo com uma velocidade uniforme. Temos para o
pertil da velocidade do vapor

3Py’ U 5
oo 8Py Uy gpby 44)
2uv 6 2uv

que pode ser substituido na defini¢do do fluxo massico de vapor:

. j s
m, =p, ) u,dy (4.5)

Para o fluxo de energia temos a relagdo

q, == (T -T)

S (4.6)
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A medida que o escoamento prossegue de x para x + dx, a espessura da pelicula

aumenta de & para & + dd em razdo da introdugdo adicional de evaporado. A quantidade

evaporada adicionada entre x e x + dx €

drn, gp, & Ulj ds
. Y | do 47
dx pv[ 4, ! 2 ) dx @7

O calor fornecido deve ser igual ao produto do fluxo adicional de massa pelo calor

latente de vaporiza¢do. Resulta, entdo, a equagdo diferencial ordinaria

(gp, R 6)d_a _ k(T,-T) “s)
4u, 2 ) dx Ap, '

Integrando, com a condigao de contorno 8 = 0 em x = 0, resulta para a espessura da

pelicula de vapor

4y U 16, k, (T, -T)x
§¢ ¢ THeige @ -1 =0 (4.9)
gp Agp p,

Esta equagao biquadrada fornece a espessura da pelicula de vapor em relagdo a posi¢io x ao

longo do tubo.

A consideragdo de velocidade uniforme para o liquido esta de acordo com os
pesquisadores 'UNG e GROENEVELD (1982), KAWAJI e BANERJEE (1983), ANALYTIS e
YADIGAROGLU (1987), onde o escoamento pode ser visualizado como um jato liquido

central circundado pelo vapor na regido anular.

Esta equagdo simplifica para uma expressdo semelhante a de Bromley, equagio

(2.2), quando U, = 0, ou seja, quando temos uma camada de liquido estacionaria.



4.1.2 - Campo de pressdo externo

Considerando um gradiente de pressdo no fluido, a equagdo da quantidade de

movimento para a pelicula de vapor, com o perfil estabelecido ao longo do escoamento, ¢ dada

por

d’u, oP
e T (p—p.)8 (4.10)
y OX

e supondo uma tensdo cisalhante T;, na interface, com as condi¢des de contorno,

P =" em x =0
P =P, em x = L, sendo AP = P, - P;
u, = 0 em y =0
du
uvdyvzfl em y =34

Apos a integragdo, resulta para o perfil de velocidade

[ AP 5 | 2y
uv:LTHp]—pv)g ﬂ_ L( ) L (4.11)

Calculando-se a velocidade média do vapor,

I[ AP 18 1,8
= — : —— 4.12
UV 3 +(pl pV)EJ “V + Zuv ( )

De acordo com LEE e outros (1979) e WHALLEY (1987) para o escoamento a altas

velocidades, a tensdo interfacial 1, domina os demais efeitos. Nestas condi¢Oes resulta a

expressdo simplificada
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7,0
U, = — (4.13)
2u,

A determinacdo da tensdo cisalhante interfacial, para o escoamento bifdsico, pode ser
feita conhecendo-se o fator de atrito na interface. Neste estudo sera utilizada a correlagdo

empirica proposta por WALILILS (1970). Esta correlagao tem a forma
)
f,=0005{ 1+ 300 b (4.14)

onde & € a espessura da pelicula € D o diametro do tubo e foi originalmente desenvolvida por
Wallis para o escoamento de ar-agua onde a interface apresenta um carater ondulatorio. A
equacdo (4.14) foi sugerida por COLLIER (1981) para o escoamento anular invertido. Uma
simples aproximagdo ¢ acrescentada por *UNG ¢ GROENEVELD (1982) para corrigir o efeito
da evaporagdo. Um fator c, a ser ajustado posteriormente, pode ser adicionado, ficando o fator

de atrito
)
f,=c0,005 1 + 300 D (4.15)

O conceito de fluxo de Reynolds desenvolvido por SILVER ¢ WALLLS (1966) foi
introduzido por Fung e Groeneveld, porém néo foi considerado neste trabalho de tese, pois o
nosso objetivo € a obtengdo de uma expressdo analitica, relativamente simples, para a

espessura do vapor.

Uma correlagdo mais geral que a de Wallis foi proposta em WHALLEY (1987) para o

fator de atrito.

O fator de atrito € calculado pela expressido

f=1 (1 + 360 %) (4.16)
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sendo f; o fator de atrito de uma simples fase liquida em um tubo liso, dado por KAWAJI ¢

BANERJEE (1983),
f,, =0,085 Re;"* (4.17)

com Re; sendo o nimero de Reynolds do liquido, definido como Re, = P—Eﬁ
H

Para tubos rugosos pode ser acrescentado um fator de 10%, de acordo com sugestdo
de SISSON e PITTS (1979), no coeficiente de atrito para corrigi-lo em relagdo ao tubo liso.
Embora o liquido esteja escoando em contato com o vapor e ndo com a parede rugosa do
tubo, sera considerado este fator de corregdo, pois para a utilizagdo do fator de atrito da fase
liquida, escoando sozinha, esta preenche todo o tubo, ficando em contato com a parede. Se
isto ndo fosse considerado, o fator de corre¢do da mudanca de fase certamente seria maior.
Portanto a equagdo (4.16) utiliza uma expressdo empirica para o fator de atrito interfacial em
lugar de uma constante, como feito por Wallis. Acrescentando também o pardmetro que

corrige o efeito da mudanga de fase, resulta
- 1/4 6
f,=¢c 0093 Re"| 1+ 360 = (4.18)
A tensdo T, definida por

1 :
ti:Eflp, U; (4.19)

permite, com a incorporagdo do fator de atrito, a determinagdo da espessura da pelicula por

um procedimento analogo ao desenvolvido no item anterior.



Deste modo, utilizando a equagdo (4.14), o fluxo massico de vapor € dado por

¥ (o 005 (1 +300 é} UJ 420
\'_4M\VL’ D pl IJ ( )

m

S
LEE e outros (1979) consideraram 1 << 300 D ¢ obtiveram a equagdo da pelicula na forma

[8 , k. D(T -T) XJ%
= (4.21)

B 4’5 pl pv )\' Uf‘

Para o nosso caso tal simplificagdo ndo pode ser feita, uma vez que as vazdes de
liquido sdo elevadas e a espessura da pelicula bem pequena. Isto foi comprovado fazendo-se

um calculo estimativo com a utilizagdo de alguns dos nossos resultados experimentais.

Deixando de lado a simplificagdo de Lee e outros, temos a equagdo da pelicula, com o

parametro c,

| . 16u,k,D(T,~T)x
8*+ 0,00296 D&° - =0 (4.22)
c4Sp p, AU,

As equagdes (4.9) e (4.22) s@o bem simples, de facil solugdo, e permitem a
determinagdo do perfil da pelicula de vapor em fungdo da posi¢do axial. Elas apresentam um
avango em relagdo a equacdo de Bromley, pois levam em considera¢do a velocidade de
escoamento do liquido. Deve ser relembrado que a equagdo de Bromley tem sido usada no
escoamento anular invertido, apresentando resultados pouco satisfatorios, devido exatamente

ao fato de ndo considerar o fluxo de liquido.



4.2 - Formulagio geral

Uma analise mais completa sera feita nesta se¢@o. Considerando-se um perfil de
temperatura ndo-linear na pelicula de vapor e supondo-se que o liquido entra no tubo em

condi¢des de sub-resfriamento.

O método consiste na solugio das equagdes da energia para as fases do liquido e vapor.
Fazendo-se um balango térmico na interface, obtém-se uma equagéo que fornece a espessura
da pelicula de vapor em fungdo da posi¢do axial do tubo. Serdo feitas simplificagdes de tal

forma que sejam obtidas solu¢des analiticas classicas dos perfis de temperatura, para entdo ser

feito o acoplamento na interface.

Este procedimento permitira uma solugdo alternativa aquela existente na literatura, que

como ja foi ressaltado, se baselia na solugdo numérica das equagdes de conservagio.

A formulagio matematica do problema, em coordenadas cilindricas, fica da seguinte

maneira;

|
l
!
|
|
|
|
|
.l
l

Liquide T,
-
r

Figura 4.2 - Sistema de Coordenadas



O liquido entra no tubo com uma temperatura T,, abaixo da temperatura de saturagdo

As consideracdes fisicas sdo as mesmas feitas no item (4.1).

Pode-se escrever as equagdes da energia para as fases do liquido e do vapor da

seguinte forma:

a) Equacdo da energia para a pelicula de vapor laminar

Para o escoamento do liquido a altos numeros de Reynolds forma-se uma fina pelicula

de vapor junto a parede do tubo. A mudanga de fase ocorre na interface liquido-vapor.

A equaciio da energia para o escoamento da pelicula, tendo caracteristica laminar, pode

ser obtida em BIRD e outros (1960) e SLATTERY (1981), escrita na forma

[ T) 18T &T |
oT, 3T, wu, 0T, 4T, ‘3( 0 ) RN (4.23)

+u + +u, — , r— |+ + J
oo "o r 8 “ox Virer\ o/ o ot
De acordo com a consideragdo de regime permanente e supondo u, = up = 0; a

temperatura do vapor ndo varia com 6 e considerando que o efeito convectivo ao longo de x é

mats significativo do que a condugio térmica ao longo do eixo, resulta que

T, 10( oT,
N (4.24)

u =Q. — r
Y oox “ror\ O

Para a solugdo desta equagdo temos as condig¢des de contorno:

T. = T, em r = R, paratodo x > 0

T, = T, em r = R-§, para todo x > 0
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e condi¢do inicial:

T, = T, em x = 0, paraR-8d<r < R

b) Equagdo da energia para a fase liquida em escoamento turbulento
Para o escoamento bidimensional segundo /"UNG ¢ GROENEVILD (1982)

ST T 10 oT
i ]———(—r(a]whs‘)r-(é—rl—} (4.25)

u’ +u =
Tor YOx  ror

onde o, € a difusividade térmica do liquido e &, a difusividade turbulenta.

A equagdo anterior pode ser simplificada de acordo com MOSAAD (1986),

desprezando-se o termo convectivo na diregio radial.

Para a solu¢do da equagdo (4.25) necessita-se de uma relacdo constitutiva para a
difusividade turbulenta. O escoamento anular invertido pode ser visualizado como um jato
liquido central circundado pelo vapor no anulo, como descrito por DIY JARLAIS e outros
(1986). A auséncia da parede rigida sugere esta condigdo. /"UNG ¢ GROENEVELD (1982)
usam a hipotese do comprimento de mistura de Prandtl para a difusividade turbulenta da

transferéncia da quantidade de movimento apresentada em HINZE (1975),

(4.26)

max umin)

8M=C3b(ﬁ

onde b € o comprimento da zona de mistura e c; uma constante de proporcionalidade

determinada a partir de experimentos.

Desde que a turbuléncia na interface liquido-vapor, e conseqiientemente dentro do

nucleo liquido aumenta com o crescimento da espessura da pelicula do vapor, a zona de
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mistura € definida como a metade da espessura da pelicula, ou seja do ponto da velocidade
maxima para a interface. Em adigdo, a diferenga de velocidade ¢ considerada ser proporcional
a velocidade média do liquido. Admitindo que a analogia de Reynolds seja valida, a equagdo
constitutiva para a difusividade turbulenta de transferéncia de calor, com o numero de Prandtl

turbulento unitario, €
1 .
g =c¢c, U, (— 6) (4.27)

De acordo com o que foi exposto depreende-se que & ndo € fungdo da posigdo radial
e sendo o; uma propriedade fisica constante na temperatura de operagdo, a equagdo (4.25)

fica

OT, 1o 0T
u, ‘ ‘:(a,+8t)r—(r ‘ ]j (4.28)

T =T, em r=R-0, para todo x > 0
T,
— =0 em r=0, para todo x > 0
or

e condi¢do inicial:

T=T, em x=0, parra 0 <r<R-¢

sendo T, a temperatura de entrada do liquido sub-resfriado no tubo.
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¢) Balango de energia na interface

A equagdo que permite a determinagdo da espessura da pelicula de vapor pode ser
obtida fazendo-se um balango de energia na interface. As solugdes das equagdes (4.24) e

(4.28) sdo acopladas atraveés do salto interfacial de fluxo na forma,

otT, ( oT, dmn,
-k, o 0(‘+at) P + "I A (4.29)

para todo x > 0, onde , € o fluxo de massa evaporado através da interface.

A substitui¢do dos perfis de temperatura e do fluxo massico evaporado fornecera uma

equagdo diferencial ordinaria para a pelicula.

4.3 - Solucoes das equacdes das fases liquida e do vapor

Serdo feitas algumas modificagdes em solugdes analiticas ja disponiveis na literatura

para adapta-las a cada uma das fases liquida e do vapor.

O método de solugdo envolve a determinagdo de expressdes para os perfis de
temperatura em termos da espessura 6 da pelicula, que serdo acopladas pela equagdo (4.29),

na interface. A solugio desta equagdo fornece a espessura em fungdo da posigio axial do tubo.

Vamos ' estabelecer a equacio da espessura da pelicula. Adimensionalizando as
equagdes da energia da fase liquida, da fase de vapor e a condigdo interfacial, resulta, da

equagio (4.28), para a fase liquida

A Q'izqh li{ ae,j (4.30)
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definindo-se as variaveis e parametros adimensionais

T -T o, L
9, = 1 £= 12 X
T -T, R- U,
r oo, tg,
n - R—B d)l - al
A R0 _ X
R LT L
onde agora a interface sera apresentada por = | e a parede do tubo por n=—

Esta equagdo deve ser resolvida para

6 = 0, em &=0
Dy 0
—= em =
on n

0 =0 em n=1I

Esta sendo considerado o escoamento do liquido em “plug flow” com velocidade média
U A espessura adimensionalizada A também € considerada constante, o que € razoavel para

pequenas taxas de evaporagio.

Com estas condigdes a solugdo da equagdo (4.30) pode ser encontrada na literatura, a

qual resolvida analiticamente por separagdo de variaveis tem a forma, OZISIK (1980):

B J, (A, 1) (i'i"\mzé
=20, Zx IR (431)

onde A, s3o raizes positivas da equagdo

Jo (Am) =0 (4.32)
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Para a pelicula de vapor a equagdo (4.24) da energia pode ser colocada na forma

adimensional

L0, 1o )
A n (4.33)

T, -T, a, Ly
BV: ' G =73

’]-‘pv—T‘o RU\

T _X

T“Rs =L

R-8
A=—

R

6, =0 em ( =0
0, =0 em M = I
0 1 !
v = em =~

A

Para a 6btenqﬁo de uma solugdo analitica da equagdo (4.33) foi considerado na

pelicula escoamento “plug flow” u, = U,, ou seja, a velocidade média do vapor.

A solugdo ¢ obtida de modo analogo ao apresentado por CARSLAW-JALGER (1959)

para a transferéncia de calor em um cilindro com raio externo R e raio interno (R - d),
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0. - Inn

incly)
, p (4.34)
< J (B O BY, B - Y. (B I B L

_— i o s
E(B,) 327" )

com B, sendo as raizes positivas da equagao
Buy  Ba _
1 BY, =1, CRY, (B,) =0 (435)

4.4 - Equacio caracteristica da espessura da pelicula de vapor

O procedimento apresentado anteriormente € bem geral e considera que o liquido entra
no tubo abaixo da temperatura de saturagdo (sub-resfriado), apresentando um determinado
perfil de temperatura. Porém, neste trabalho de tese, as medidas experimentais foram
realizadas com o liquido a temperatura de saturagdo. Neste caso, todo o calor fornecido pela

parede € utilizado para a mudanga de fase; a equagio (4.29) simplifica para

oT,  dm,
-k, —/—= A (4.36)
or dx

O gradiente de temperatura do vapor adimensionalizado ¢

o0, I

onl,, ~  a

< B, (B, )0, P [ (B, (B - Y, (B, I, (B,)] s
-T Z R B 7 € v
2@-1:"

(4.37)

")
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Sera utilizado no fluxo massico de vapor a tensao interfacial com o fator de atrito dado

pela equagao (4.18). Resulta, finalmente, a equagao diferencial adimensional

—R* | 540 dA 2k 0 (T, -T))
A=)+ (R -2RA+RA J T ¢, 00935Re, 'p p, U’ A
(4.38)
V 8.1, 801, P10y Y,Bo B e
—TCZ mY o o A (B ) (B ) (B ) (B ) \2R2Uv' ‘
[ 2@~y
com a condi¢do inicial A=1 em y =0.

4.5 - Geracio radiante de calor

Sera desenvolvida uma equagdo para a determinacdo da espessura do vapor
considerando que o calor radiante emitido pela parede do tubo seja absorvido pelo nucleo
liquido na regido central. Pode-se supor que este calor seria gerado na regido de liquido, o qual
serviria para aumentar a quantidade de vapor produzida na interface. O vapor ¢ transparente a

radiacdo, ndo absorvendo qualquer fragio.

A equagido da energia da fase liquida, com o termo de geragio de calor radiante, na

forma adimensionalizada é

B _ ¢ O é’i)
A Oi_ﬂﬁﬂ(('?ﬂ + Q (4.39)
onde
qR’
Q =
kl(Tp"Tﬂ)

sendo que as demais variaveis e parametros adimensionais ja foram definidas anteriormente.
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O fluxo de calor radiante q por unidade de volume para a coluna liquida (cilindros

concéntricos € longos) € dado por

(4.40)

sendo & a emissividade da parede do tubo e ¢, a emissividade do liquido.

A solugdo da equagdo (4.39) pode ser obtida em Ozisik (1980), com as condi¢des de

temperatura inicial e temperatura da interface iguais a zero,

(4.41)

Determinando-se o gradiente de temperatura em 1 =1 e substituindo na equagdo (4.29)
modificada agora para incluir o fluxo radiante da parede para o liquido, juntamente com a
equagdo da fase de vapor resultara a expressdo para a determinagdo da espessura da pelicula
de vapor. Este fluxo radiante, dadas as caracteristicas da equagdo (4.41) estara incorporado no
primeiro termo do lado direito da equagdo (4.29) que neste caso sera diferente de zero mesmo

para o liquido saturado.

O problema sera simplificado considerando-se que a espessura seja constante ao longo

dA i o . . .
do tubo, e, portanto, E;:O' Como ja foi comentado, esta suposi¢do € razoavel quando

ocorrem pequenas taxas de evaporagio. Resulta finalmente a equagéo
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(@) e > k\, *
7 204 T Ja
(4.42)
r Do DL B Y -V, B B

O —

= J J
_]kv*nzﬁm (B ; .
I 5B -0y

sendo
k.
k * = >
p] Cp] (a! + 8\)

com a equac¢do constitutiva para a difusividade térmica turbulenta

]
81:C3;U1(R'AR)



CAPITULO 5

DESENVOLVIMENTO EXPERIMENTAL

5.1 - Descri¢ao da aparelhagem

Os dados experimentais foram obtidos em uma unidade piloto especialmente construida
no Laboratério de Termofluidodinamica do Programa de Engenhania Quimica da

COPPE/UFRIJ. A aparelhagem ¢ mostrada esquematicamente na figura (5.1).

O equipamento consiste em um evaporador com uma bomba centrifuga para circulagéo

forg¢ada do liquido.

A se¢do de aquecimento, onde ocorre a mudanga de fase, ¢ formada por um tubo de
aco inoxidavel 304, sem costura. O tubo possui | m de comprimento, com didmetro interno de

9,4 mm e espessura da parede de 1,3 mm.

Este tubo € aquecido externamente por um queimador de gas GLP. O queimador com
I m de comprimento, possui 50 orificios com pequenos direcionadores de chama, com 0,3 mm

de didmetro interno € 1 cm de comprimento.

Do lado oposto ao queimador foi colocada uma placa, que serve para refletir a

radiagdo, proporcionando um aquecimento mais uniforme do tubo.

Inicialmente procurou-se trabalhar com dois queimadores simetricamente colocados em
relagdo ao tubo. Porém ndo se obteve um bom resultado, pois a chama ficava instavel, ndo
proporcionando um aquecimento uniforme. Optou-se, entdo, por um s queimador tendo sido
utilizada uma vaz@o de gas suficiente para que o tubo seja inteiramente envolvido pela chama,

formando-se um anel ao redor do tubo.
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Isolante — Vapor

l Liquido e Vapor Medida de
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Figura 5.1 - Esquema da unidade experimental



As medidas de temperatura da parede do tubo foram feitas com trés termopares,
igualmente espagados ao longo do tubo. Os termopares sdo do tipo K (chromel-alumel),
modelo MS 15 - inconel 600, comprimento de 250 mm, didmetro 1,5 mm. As temperaturas
eram registradas em um indicador digital de painel, modelo série 2000, com a leitura em
milivolts. A temperatura de referéncia 0 °C foi obtida com um zero eletronico, modelo MCJ,

Omega Engineering.

Os termopares foram colocados em pequenas cavidades na parede do tubo, de modo a
permitir a medida mais correta da temperatura da parede interna. Envolvendo os termopares
colocaram-se pequenos tubos, de cerca de 10 cm de comprimento, os quais foram soldados em
trés posi¢des ao longo do tubo de I m. Isto teve como objetivo evitar a influéncia da radiagio,

proveniente da frente de chama, na lertura do termopar.

Também foram colocados dois termoresistores de platina (Pt 100) para as medidas da
temperatura do fluido, sendo um na entrada e outro na saida do tubo de testes. As
temperaturas eram anotadas continuamente em um registrador por pontos, de 6 canais, modelo

Arucomp 42902.

O tanque de liquido foi construido com um tambor de capacidade para 210 I, e uma
tubulagdo com 4 in de didmetro interno, colocada na parte superior do tambor, permitiu a

retirada do vapor.

A altura do liquido no tanque foi obtida por um medidor de nivel, de vidro, com 54 cm

de comprimento, didmetro externo 12,3 mm e didmetro interno 10,3 mm.

Para o escoamento do liquido com altas vazdes foi colocada no sistema uma bomba
centrifuga da marca Dancor de 2 HP. A vazdo foi medida com um rotdmetro, modelo 4T7
para agua a 100 °C, conexdo % in, com limite maximo de 1500 I/h, colocado na entrada da

secdo de mudanga de fase.
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5.2 - Procedimento experimental

A finalidade do trabalho experimental € a determinagdo do coeficiente de transferéncia

de calor para a ebuli¢ao em pelicula. O coeficiente ¢ determinado pela equagéo

q

h= ————
A(T -T,)

(5.1)

onde q € o fluxo térmico na parede, T, e T, sdo as temperaturas na parede e de saturagdo,

respectivamente, e A ¢ a area lateral interna do cilindro.

Para o caso do liquido entrando sub-resfriado no tubo a taxa de transferéncia de calor é

dada por

q=mcy(T,-T) + m, A 5.2)

sendo m a vazdo massica de agua, m_, a vazdo massica de agua evaporada e T;, T, as

temperaturas de entrada e saida da agua no tubo, respectivamente.

Para o caso que foi estudado a agua fria, a temperatura ambiente, entrava na unidade e
circulava no sistema até que fosse atingida a temperatura de saturagdo. O tempo necessario
para o equacionamento era de aproximadamente 4 h, suficiente para a agua atingir 100 °C

(sistema na pressdo atmosférica).

As medidas comegavam a ser feitas somente quando o liquido se encontrava entrando
no tubo a temperatura de saturagio. Isto era venficado pela coincidéncia das temperaturas de
entrada e saida do fluido no tubo, anotadas continuamente no registrador de termoresistores Pt
100. Portanto, os dados foram obtidos para liquido saturado entrando no tubo. Em todos os
experimentos realizados ocorreu a igualdade entre as temperaturas de entrada e saida da agua

no tubo, devidamente marcadas no registrador.
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Resulta, entdo, devidoa T; = T,,
q=m,_ A (5.3)

A quantidade de agua evaporada, m_, foi obtida pela leitura da diferenga de nivel

apresentada pelo liquido no tambor. A medida era feita no periodo de 1 hora, o que permitia
uma variag¢do sensivel na leitura do medidor de nivel. Foi utilizada uma escala graduada em
milimetros para o medidor e o erro obtido na leitura era de 0,5 mm, correspondendo a um
volume de agua de 127,5 ml. Durante a medida as condi¢des operacionais do sistema eram

mantidas constantes (temperatura da parede do tubo e vazdo de entrada do fluido).

A temperatura da parede do tubo foi mantida constante devido ao mecanismo de
controle da alimentagdo do gas GLP através da pressdo na linha, uma vez que nio foi
necessaria a alimenta¢do de ar no queimador. Este foi projetado e construido para manter a
dimensdo da chama na faixa operacional desejada em fun¢do dos didmetros dos orificios

(250 - 300 °C).

O suprimento de gas GLP era feito por um cilindro com capacidade de 45 kg, com um
cilindro reserva de mesma capacidade. O fluxo de gas na parede do tubo era mantido fixo e
registrado em um rotdmetro, para assegurar as mesmas condi¢gdes em todas as séries de
medidas. Havia uma preocupagio no controle do fluxo de gas, pois apos determinado periodo
de operagdo do sistema a chama comegava a oscilar, devido 4 queda da pressdo no cilindro. As

medidas eram realizadas com no minimo 50% de gas no cilindro.

Por outro lado o queimador foi mantido constantemente limpo, visto que os orificios,
de pequeno didametro (0,3 mm), ficavam sujeitos a obstrugdes de impurezas contidas no gas,

diminuindo o fluxo.

O queimador com Im de comprimento e 50 bicos direcionadores, igualmente
espagados com a distancia de 2 cm, permitiu que a chama envolvesse totalmente o tubo de ago

inox. Formava-se, na realidade, um “cilindro de fogo” em torno do tubo, com um formato



bastante estavel. Obteve-se, entdo, uma distribuicao de temperatura uniforme, tanto ao longo

quanto em torno do tubo.

A placa colocada no lado oposto ao queimador, absorvendo e emitindo e também
refletindo a radiagdo tornou o aquecimento ainda mais uniforme e contribuiu para a obtengdo

da temperatura constante no tubo.

Dentro das diversas séries de medidas experimentais realizadas a tabela (5.1) destaca
um exemplo. Este exemplo serve para mostrar a leitura das temperaturas da parede, nas trés

posigdes ao longo do tubo, durante o periodo de 1 hora.

Tabela 5.1 - Medida experimental da temperatura da parede, °C
T, 262 262 258 259
T, 260 261 261 259
T;s 258 261 261 261

Estes dados foram obtidos com um nimero de Reynolds de 100.000, sendo a

temperatura ambiente de 32,5 °C, e resultando a temperatura média da parede de 260,2 °C.

Foram feitas diversas medidas para 5 vazOes distintas de liquido, sob as mesmas
condi¢des de aquecimento. O objetivo foi trabalhar com a mudanga de fase a elevados niimeros
de Reynolds do liquido. Para cada uma das vazdes foram realizadas 5 medidas experimentais,
sendo obtido um valor médio. Isto teve como finalidade assegurar que o dado obtido
representasse um valor confiavel, evitando possiveis interferéncias devidas a oscilagbes na
chama do queimador. Os nimeros de Reynolds da fase liquida utilizados, em uma faixa bem
ampla, com as respectivas velocidades no tubo foram: 60.000 (2 m/s), 90.000 (3 m/s), 120.000
(4 m/s), 150.000 (5 m/s), 180.000 (6 m/s), com as correspondentes vazdes de 500 I/h, 750 I/h,
1.000 I/h, 1.250 V/h e 1.500 Vh. O numero de Reynolds foi determinado na forma
Rei = D U py / W, tendo sido desprezada a influéncia da espessura da pelicula de vapor no

Reynolds do liquido, por ser muito pequena.
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Para a obten¢ido dos dados experimentais uma questdo essencial deve ser analisada: a
certeza de se estar trabalhando na regido de ebuli¢do em pelicula. Algumas considera¢des

serviram para mostrar isto.

Fot realizada uma comparag¢do com a curva da figura (2.1), tendo sido realizados
experimentos aumentando-se a temperatura da parede, o que ocasionou uma diminui¢do do
coeficiente de transferéncia de calor. Na figura (5.2) € representado o coeficiente de
transferéncia de calor em fun¢@o do excesso de temperatura (T, - T;). A representa¢do grafica
indica que os dados encontram-se na regido decrescente da curva de ebuli¢do, ou seja, a regido

em que se forma a pelicula de vapor.

h (W/m?°C)
1000 ~
%0
800 -
700 ~
600 ~ \
500 -

400

100 |

T T T T
150 160 170 180 190 200

(T,-Ty,°C

Figura 5.2 - Coeficiente de transferéncia de calor em fun¢do do excesso de temperatura,

(T, - T



Uma outra evidéncia sobre a regiao em que se esta trabalhando € obtida fazendo-se
uma comparagdo entre o coeficiente experimental e aquele calculado pela equagdo de Dittus e
Boelter. Esta correlagdo é normalmente utilizada para a regido de ebuli¢io convectiva.
De forma rigorosa, a equagdo de Dittus e Boelter € corrigida para o escoamento
bifasico, utilizando-se um coeficiente multiplicador, maior que a unidade (correlagdo de Chen).

Detalhes do procedimento de calculo podem ser vistos no capitulo 2 e em WHALLEY (1987).

A comparagio entre o coeficiente de transferéncia de calor experimental e o calculado

pela equagdo de Dittus e Boelter ¢ dada na tabela (5.2).

Tabela 5.2 - Comparagdo entre o coeficiente de transferéncia de calor experimental, he,,
e a equacgdo de Dittus-Boelter, hpg.

Re, 60.000 90.000 120.000 150.000 180.000
h ey 525,7 564,9 595,2 619,7 645,2
(W/m’ °C)
h ps 13.621,3 18.046,2 23.716,1 27.155,9 32.803,3
(W/m’ °C)

Os valores mais baixos dos coeficientes experimentais podem ser explicados pela
presenga da pelicula de vapor, que atuando como isolante, aumenta a resisténcia a

transferéncia de calor.

Uma comparagdo também foi feita com os dados obtidos por LEE e KIM (1987) que
obtiveram a ebulicio em pelicula, com escoamento anular invertido, tendo temperaturas da

parede na faixa de 290 °C, proximas, portanto, aquelas obtidas neste trabalho de tese.
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Por sua vez INCROPI-RA ¢ DE WITT (1990) mostram de forma mais detalhada o
grafico de Farber e Scorah, representado na figura (2.1), ver também HOLMAN (1983), e
comentam que a ebuli¢do nucleada € obtida até um excesso de temperatura aproximado de 30
°C. Valores superiores a este direcionam o fendmeno para o regime de pelicula, sendo que
esta condi¢do se aplica a ebulicdo em vaso aberto, ndo se estendendo necessariamente a

ebuligdo convectiva.



CAPITULO 6

ANALISE DOS RESULTADOS

Neste capitulo sera feita uma comparagéo entre os dados obtidos experimentalmente na

unidade piloto especialmente construida e aqueles resultantes do trabalho teorico.

O desenvolvimento dos modelos simplificados serviu de subsidio para o aprimoramento

do equacionamento teorico.

Como ja foi comentado, os experimentos variaram em uma longa faixa do numero de

Reynolds do liquido, procurando-se trabalhar com o Reynolds a altos valores.

A tabela (6.1) apresenta os coeficientes de transferéncia de calor para cada uma das
medidas experimentais e os correspondentes valores médios. Por outro lado, a figura (6.1)
mostra a curva dos mesmos coeficientes médios em fungdo do numero de Reynolds da fase

liquida.

Uma analise desta figura permite a observagdo de que a altas vazdes ocorre uma
pequena variagdo na espessura da pelicula de vapor, com o aumento da velocidade da fase
liquida, ou seja, o coeficiente de transferéncia de calor, nesta faixa estudada, aumenta pouco
com a elevagdo do Reynolds. Esta conclusio € coerente com aquela obtida no trabalho de
FUNG e outros (1979), ja comentada na revisdo bibliografica. Isto ocorre porque a espessura é

muito fina e qualquer aumento na vazdo ocasiona pouca interferéncia na pelicula.



Tabela 0.1 - Coeficientes de transferéncia de calor em fun¢8o do numero de Reynolds

do liquido
Coeficientes Experimentais (W/m’ °C)

Re, h, h, h; hy hs hnedio
60.000 522.0 526.0 518,0 530,0 532.6 525.7
90.000 565,0 5670 561,5 557.,0 5740 5649
120.000 595,6 603,5 588.9 585,8 602,3 595,2
150.000 620,0 615,8 616,6 622,5 623.5 619,7
180.000 6414 638,9 655,6 650,4 639.6 645,2

Uma analise dos erros envolvidos nas medidas experimentais permite uma estimativa da

variacdo do coeficiente de transferéncia de calor, dentro deste erros.

O coeficiente ¢ determinado, para cada numero de Reynolds, na forma
h,,=m, A/ A (Tp - TS). O erro na leitura da diferenca de nivel que fornece a massa de

agua evaporada, m_, pode ser estimado em 0,5 mm, correspondendo a massa de 0,1224 kg,

eV

sendo que foram evaporadas quantidades da ordem de 4,17 kg/h.

Fot considerado que a agua era evaporada somente quando da passagem no tubo de
aco inox, referido como a se¢do de mudanca de fase. Toda a agua do sistema estava a
temperatura de saturagdo (100 °C), e n3o havia como se medir, separadamente, alguma

possivel evaporagio da superficie livre do liquido, no tambor.

Outro erro na determinac¢do do coeficiente de transferéncia de calor esta na medida da

temperatura da parede do tubo, estimado em 2 °C.

O rotametro para a medida da vazao do liquido, na entrada do tubo, foi devidamente

calibrado, e possiveis erros de leitura ndo foram considerados.
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Uma estimativa do desvio padrdao para cada um dos coeficientes de transferéncia de
calor experimentais é a seguinte: 525,7 W/m*°C (27,6), 564,9 W/m*°C (28,7), 595,2 W/m?°C
(28,7), 619,7 W/m>°C (32,3), 645,2 W/m*°C (33,5). A estimativa do desvio padrdo é somente
aproximada e foi determinada a partir de uma relago linearizada para a varidncia, segundo
HIMMELBLAU (1970). Outro modo de se estimar a variincia poderia ser feito através dos
experimentos repetitivos. Uma analise do erro mostra que a maior contribuicio do erro

experimental esta na determinag@o da massa de agua evaporada.

Observa-se que a variagdo dos coeficientes esta dentro da faixa do erro na
determinagdo dos mesmos. Porém a variagdo entre os coeficientes determinados para os
Reynolds de 60.000 e 180.000 ¢ maior que o erro nas medidas, mostrando o crescimento do
coeficiente de transferéncia de calor com o nimero de Reynolds do liquido. Além disto uma
analise da tabela (6.1) permite a constatagdo de que ha uma coeréncia entre todas as medidas
realizadas. Verifica-se que nenhum coeficiente determinado para Re; = 60.000 é maior que
qualquer coeficiente medido para o Re; = 90.000 e sendo este fato mantido para os demais

numeros de Reynolds.

A tabela (6.2) mostra os valores médios das temperaturas da parede do tubo para cada
um dos Reynolds estudado. Este valor era mantido constante ao longo do tubo e isto podia ser

confirmado pela leitura dos trés termopares dispostos axialmente.

Tabela 6.2 - Temperatura da parede do tubo em fungdo do nimero de
Reynolds do liquido - Medidas experimentais

Re, 60.000 90.000 120.000 150.000 180.000

Tp (°C) 270,0 263,5 255,0 245,0 240,0
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A tabela (6.3) apresenta as espessuras médias experimentais da pelicula de vapor para

cada respectivo nimero de Reynolds, determinado como 6 = k_ / hmedio.

Tabela 6.3 - Espessura média experimental da pelicula de vapor

Re 60.000 90.000 120.000 150.000 180.000

5 (m) 5,71x10 5,31x107 5,04x10° 4,84x10° 4,65x10”

A figura (6.2) mostra uma comparacdo entre os coeficientes experimentais e aqueles
obtidos pela equagdo (4.1), tendo a espessura da pelicula sido determinada pelas equagdes
(4.9) e (4.22). Embora apareca a velocidade do liquido na equagio (4.9), o segundo termo tem
pouca influéncia na solugdo da mesma equagdo, sendo que a espessura permanece
praticamente constante com a variagdo do Reynolds. Como pode ser observado a tensdo
interfacial tem importancia relevante na espessura da pelicula de vapor, uma vez que a equagio
(4.22), que incorpora T;, apresenta melhores resultados. Esta equagdo foi resolvida utilizando o
parametro ¢ = 1,5, que foi determinado de acordo com os experimentos de FUNG e

GROENEVELD (1982),

Embora tenha sido acrescentada a tensdo interfacial na solu¢do do problema os
resultados ainda ndo sdo satisfatorios. Porém isto serviu de base para o desenvolvimento da
equacgdo diferencial da espessura da pelicula, equagio (4.38), cuja comparagdo com os dados

experimentais € apresentada na figura (6.3).

: / 5
Esta solugdo foi obtida utilizando a expressdo f, =c¢ .0,093 Re;”(l +360 —D—) para

o fator de atrito interfacial. O parametro que corrige a mudanga de fase foi estimado como
sendo ¢ = 3,0, ou seja, o dobro daquele utilizado por Fung e Groeneveld. Este valor se ajustou
satisfatoriamente aos nossos resultados experimentais. Isto foi feito numa tentativa de

aproximar o fluxo de Reynolds desenvolvido por Silver e Wallis.
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O calor latente de vaporizagdo foi corrigido para levar em consideragio a energia

sensivel requerida para manter temperaturas dentro da camada de vapor acima da temperatura
de saturagdo. Foi feita a corregdo A’ = A + 0,80 ¢, (Tp - TS), segundo INCROPLRA ¢

DEWITT (1990) e SADAVISAN ¢ LIIENHARD (1987), que propuseram a constante 0,80 em
lugar de 0,68 como recomendado por ROHSENOW (1956). As propriedades fisicas do vapor

sdo avaliadas na temperatura média de pelicula T, = (Tp + TS) / 2 e a densidade do liquido €

avaliada na temperatura de saturagio.

A equagdo (4.38) foi resolvida utilizando o método de Runge-Kutta de 4* ordem. Foi
determinado o perfil da espessura da pelicula de vapor em fungio da posi¢io axial do tubo, e

entdo a espessura media foi utilizada para o calculo do coeficiente de transferéncia de calor.

As raizes da equagdo transcendental

B B

1B E -1, Ry, =0

foram determinadas seguindo a metodologia de ABRAMOWITZ ¢ STEGUN (1965), ¢ o

desenvolvimento € apresentado no Apéndice B.

A solucdo da equagao (4.38) foi obtida usando-se um termo da série, uma vez que os
demais ndo apresentam influéncia. O coeficiente representado na figura (6.3) é o coeficiente
combinado heon + hrg, onde he,g leva em consideragio a transferéncia de calor radiante através

da pelicula de vapor.

Embora o coeficiente h.q4, nesta faixa de temperatura, seja pequeno em relagio a heony, a
sua colaborag@o € importante no confronto com os dados experimentais. O coeficiente radiante

pode ser determinado pela equagio (2.5).
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Os valores obtidos pela equagdo (4.42) estdo representados na figura (6.4),

comparados aos coeficientes de transferéncia de calor experimentais.

A equagdo foi resolvida usando-se um termo da série para a fase de vapor e dois

termos para a série da fase liquida, uma vez que os demais termos ndo tinham significancia.

Nio houve ajuste de parametro aos dados experimentais deste trabalho de tese. A
constante de proporcionalidade da equagdo constitutiva da difusividade térmica turbulenta foi

utilizada de acordo com os dados de FUNG e GROENEVELD (1982), com o valor ¢; = 0,08.

Foram feitos calculos com diferentes emissividades da parede do tubo e do liquido
(agua). Foi utilizado para a emisstvidade da agua €, = 0,96, obtida em HOTTEL e SAROFIM
(1967) e também utilizada por I"UNG e outros (1979) e KAWAJI e BANERJEE (1983). Deve-
se ressaltar que os didmetros dos tubos usados por esses autores € proximo daquele utilizado
nos nossos experimentos (didmetro de 9,4 mm), portanto a espessura da regido liquida central,

que absorve a radiagio, tem aproximadamente o mesmo valor.

Inicialmente supOs-se que a parede do tubo fosse um corpo negro, ou seja, emitia a

maxima radiagdo possivel em determinada temperatura, €, = 1.

Por outro lado foi feita uma comparagdo usando €, = 0,90 para ago inoxidavel AISI
347 oxidado, INCROPI'RA e DE WITT (1990), procurando-se obter um valor mais proximo

do tubo comercial utilizado.

Procurou-se também variar a emissividade da agua, & = 0,50, para se ter uma idéia do
comportamento da equagdo, porém os resultados ndo se mostraram satisfatorios no confronto

com 0s experimentos, sendo que a diferenca apresentada € significativa.
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Comparando-se os pontos obtidos com as condigdes €, = 0,90 e & = 0,96 e aqueles
expressos na figura (6.3), equagdo (4.38), verifica-se a concordancia dos resultados de modo

satisfatorio.

Adicionalmente foi determinado o coeficiente de transferéncia de calor teorico,
variando-se a temperatura da parede do tubo, num procedimento idéntico ao grafico da figura

(2.1). Esta € uma forma para se determinar o ponto minimo da curva.

Os calculos foram feitos para a velocidade do liquido de 4 m/s, que corresponde a um
numero de Reynolds de 120.000. Foi abrangida a regido decrescente da curva, onde ocorre a
pelicula instavel, e a regido crescente onde o termo radiante desempenha um papel
fundamental, consolidando a pelicula. Observa-se um valor minimo, neste caso, em torno de
500 °C. Além deste ponto a presenca da radiagdo predomina, e devido a isto o coeficiente

comecga a Crescer.

Uma representagdo dos pontos calculados, utilizando a equagdo (4.42), estd na figura
(6.5). A radiagdo age na camada de vapor aumentando a espessura, consequentemente
diminuindo o coeficiente de transferéncia de calor convectivo. A elevadas temperaturas, para
este exemplo analisado Tp > 500 °C, o coeficiente radiante se torna expressivo,

proporcionando um crescimento do coeficiente global.

A equagdo (4.42) permite a previsdo do ponto minimo da curva, que € fungio da
velocidade de escoamento do liquido. Portanto, pode-se prever a temperatura na qual a

pelicula de vapor se consolida.
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A equagdo (4.42) utiliza o fluxo radiante a partir da parede do tubo incorporado na
equacdo da energia do liquido, supondo-se um termo de geragdo de calor. Os caiculos
realizados podem ser simplificados considerando-se diretamente o fluxo de calor radiante da
parede em lugar do termo de superaquecimento do liquido. Neste caso os resultados sdo

analogos tendo em vista que a fase liquida encontra-se a temperatura de saturag@o.



CAPITULO 7

CONCLUSOES

Foram obtidos dados experimentais numa regido de elevados numeros de Reynoids,
ndo devidamente explorada na literatura. A unidade piloto construida no Laboratoério de
Termofluidodindmica do PEQ/COPPE permitiu que fossem obtidos dados com nimeros de

Reynolds do liquido entre 60.000 e 180.000, usando agua como fluido de trabalho.

A utilizagdo de vazdes tdo altas possibilitou a obten¢do de conclusdes importantes
sobre o comportamento da pelicula de vapor. Uma analise dos coeficientes de transferéncia de
calor experimentais permite observar que as altas velocidades do liquido reduzem
acentuadamente a espessura da pelicula, diminuindo assim a resisténcia a transferéncia de calor
através da camada de vapor. Além de um determinado valor da vazio um aumento na
velocidade pouca influéncia sobrevem na redugdo da pelicula, ja que esta se encontra bastante

reduzida.

Fung e Groeneveld fizeram alguns comentarios sobre tal condi¢do da pelicula, porém
como utilizaram vazdes de liquido relativamente baixas, os seus resultados ndo eram

conclusivos.

A consideragdo da pelicula de vapor junto a parede do tubo com caracteristica laminar
se mostrou razoavel, devido a pelicula ser extremamente fina. Alguns autores desenvolveram
estudos considerando a pelicula em regime turbulento, contudo trabalharam com baixas
vazbes, obtendo espessuras maiores que o deste trabalho de tese, e segundo Fung e
Groeneveld o aumento da espessura de vapor induz a passagem do regime laminar para
turbulento. Em resumo, esta condi¢do de escoamento laminar so € valida para a pelicula muito

fina.
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A situagdo da pelicula de vapor laminar possibilitou o desenvolvimento de uma solugdo

analitica para a equagao da energia da fase de vapor, simplificando o tratamento do problema.

A maioria dos trabalhos existentes na literatura esta relacionada a estudos de reatores
nucleares resfriados a agua. As equagdes da continuidade, quantidade de movimento e energia
para as fases do liquido e vapor sdo resolvidas numericamente. E utilizada a equagdo de
Bromley para o coeficiente de transferéncia de calor. Esta equagdo pode ser usada para baixas
qualidades do vapor e baixos nimeros de Reynolds, porém nio ¢ adequada para escoamentos a
altas vazdes, pois ndo leva em consideragio o fluxo massico de liquido, cuja importancia Ellion

observou em seus experimentos.

O equacionamento desenvolvido neste trabalho permite, de forma relativamente
simples, a determinagdo do coeficiente de transferéncia de calor para a mudanga de fase,
considerando a influéncia da velocidade do liquido na espessura da pelicula. O coeficiente
calculado pode ser utilizado no projeto de evaporadores industriais, principalmente os
equipamentos que apresentam baixos fluxos criticos de calor, onde o mecanismo de ebuligdo

em pelicula pode ocorrer.

A tensdo cisalhante interfacial exerce importante influéncia na espessura da pelicula de
vapor, o que foi confirmado na comparag@o com os dados experimentais. O seu valor € muito
diferente de zero e ndo pode ser desprezado, principalmente para escoamentos com altas
velocidades do liquido. O fator de atrito utilizado neste trabalho foi corrigido por um
parametro para adapta-lo a mudanga de fase. Futuros trabalhos precisam equacionar de forma

mais adequada este fator de atrito, relacionando-o com o escoamento bifasico e a ebulicgo.

A solugdo da equagdo (4.38) utilizando a tens@o cisalhante interfacial e um perfil de
temperatura nio-linear, em coordenadas cilindricas, apresentou bons resultados no confronto
com os dados experimentais. Apos a determinagdo da espessura da pelicula em fungfo da
posi¢do axial do tubo foi utilizado um valor médio de § para o calculo do coeficiente de

transferéncia de calor convectivo. Este procedimento se mostrou adequado.



73

Na faixa de temperatura da parede estudada, ~ 270 °C, o coeficiente de transferéncia de
calor radiante apresenta pequenos valores comparado ao coeficiente convectivo, porém

quando ele é considerado, ocorre uma melhor concordancia com os dados experimentais.

A unidade piloto construida permitiu a obteng@o de vapor com concentragdes da ordem
de 5%, o que esta na faixa da configuragdo do escoamento anular invertido (valores até
~ 10%). Além deste valor, devido a instabilidades na interface, esta se rompe e surge o

escoamento com gotas dispersas.

A utiliza¢do de queimadores de GLP viabilizou a obtengdo de temperaturas da parede
do tubo que assegurassem o regime da ebuligdo em pelicula, sendo também obtida uma

temperatura de parede constante ao longo do tubo.

Verificou-se uma concordancia entre os coeficientes da transferéncia de calor obtidos
pela solugdo da equagdo (4.38) e a equacdo (4.42) que inclui o fluxo radiante a partir da
parede do tubo como geragdo de calor no liquido. Isto ocorreu quando foi utilizado um valor
de 0,9 para a emissividade do tubo de ago (valor mais proximo do real do que g, = 1 como

inicialmente suposto).

Uma variagdo do coeficiente de transferéncia de calor com a temperatura da parede do
tubo permite a determinagdo do fluxo minimo de calor (ponto minimo da curva de ebuligdo),
ponto no qual ocorre a passagem da regido de pelicula instavel para a pelicula estavel. Isto
possibilita a obtengdo da temperatura em que os efeitos radiantes se tornam significativos, para

cada numero de Reynolds do liquido.

As equagdes (4.38) e (4.42), desenvolvidas neste trabalho de tese, se mostraram
adequadas para a previsdo do coeficiente de transferéncia de calor, e podem ser utilizadas no
projeto de evaporadores industriais. Estas equagdes apresentam melhores resultados, quando
comparadas aos dados experimentais, do que a equagdo de Dittus e Boelter, que normalmente

tem sido usada para projetos de evaporadores com até 10% de concentragio de vapor.
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Como continuagdo deste trabalho de tese deve ser construida uma unidade piloto para a
obtencdo de dados utilizando liquido sub-resfriado, para um confronto com o modelo

desenvolvido. O modelo incorporaria, agora, o perfil de temperatura da fase liquida.



NOMENCLATURA

A area da superficie

Ar numero de Arquimedes

b comprimento da zona de mistura de Prandtl

c constante de proporcionalidade para a tensdo cisalhante interfacial
Cpl calor especifico do liquido

Cpv calor especifico do vapor

C constante da equagdo de Rohsenow

Ci, Cr constantes de integragao

C3 constante de proporcionalidade para a difusividade turbulenta
D diametro do tubo

F fator bifasico de ebuligdo convectiva

f, fator de atrito interfacial

£y fator de atrito da fase liquida (sem mudanga de fase)

G vazdo massica / area de escoamento

g aceleracio da gravidade

h coeficiente de transferéncia de calor

hp coeficiente total para a transferéncia de calor, equagao (2.7)
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heonv coeficiente de transferéncia de calor convectivo

hpe coeficiente de transferéncia de calor, equagio de Dittus-Boelter
hexp coeficiente de transferéncia de calor experimental

hr ., Deag coeficiente de transferéncia de calor radiante

hgc coeficiente de transferéncia de calor para a convecgdo forgada

hgz coeficiente de transferéncia de calor para a ebuligdo nucleada,

equagio de Forster-Zuber

has coeficiente de transferéncia de calor para a ebuligdo nucleada
Ja numero de Jacob
ki condutividade térmica do liquido
ky condutividade térmica do vapor
k,
k,* parametro adimensional,

Pi1Cy, (al + 5z)

k’ constante, equacdo (3.9)

L comprimento do tubo, altura da placa

m constante, equagido (3.9)

m vazdo massica de liquido

m, vazdo massica de vapor

m,, vazdo massica de agua evaporada medida

Nu numero de Nusselt
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numero de Prandtl

nimero de Prandtl do liquido

namero de Prandtl do vapor

pressdo de saturagio

fluxo de calor

fluxo de calor radiante por unidade de volume
variavel radial

raio do tubo

numero de Reynolds

numero de Reynolds do liquido

namero de Reynolds bifasico

namero de Reynolds do vapor

fator de supressdo, correlagdo de Chen
temperatura do liquido

temperatura de entrada no tubo do liquido sub-resfriado
temperatura da parede

temperatura de saturagio

temperatura do vapor

temperatura na entrada do tubo



T;

Xut

€1
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temperatura na saida do tubo

velocidade do liquido

velocidade média do liquido

velocidade maxima

velocidade minima

velocidade do vapor

velocidade média do vapor

variavel axial

qualidade do vapor

parametro de Martinelli

absortividade do liquido

difusividade térmica do liquido

difusividade térmica do vapor

raiz positiva da equag@o (4.37)

parametro, determinagdo da raiz da equagdo transcendental da
pelicula de vapor
espessura da pelicula de vapor

varidvel adimensional (raio da interface),

emissividade do liquido
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&

O

L

Hy

P1

Pv

difusividade turbulenta de quantidade de movimento

emissividade da parede

difusividade térmica turbulenta

variavel adimensional,

variavel radial adimensionalizada,

temperatura do liquido adimensional,

temperatura inicial (liquido sub-resfriado) adimensional,

temperatura do vapor adimensional,

a,Ly

5

R°U

calor latente de vaporizacdo

v
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R -

T -T
T -T

o

p s

T - T

v

P

calor latente de vaporizagao corrigido

raiz positiva da equagio J, (A, ) =0

viscosidade do liquido

viscosidade do vapor

variavel adimensional,

densidade do liquido

densidade do vapor

a, Ly
RZUl

S

T -T

S

Q

P

S

T -T

S
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constante de Stefan-Boltzman
tensdo superficial
tensdo cisalhante interfacial

parametro adimensional (relacionado a difusividade térmica

a, t¢
turbulenta), ————
a

., . . . X
variavel axial adimensional, L

2

variavel adimensional na geragao de calor radiante,
kAT - T
I s
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APENDICE A

FATOR DE EBULICAO CONVECTIVA E FATOR DE
SUPRESSAO

Na determinagdo dos coeficientes de transferéncia de calor para as varias regides que
ocorrem na ebuli¢do convectiva, a correlagdo proposta por CHEN (1963) apresenta o fator F
(fator de ebuligdo convectiva), que corrige a equagdo de Dittus-Boelter. Este fator ¢

reproduzido na figura (A.1) em fung¢o do parametro de Martinelli Xy, o qual € definido como
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Figura A.1 - Fator de ebuligio convectiva, OZISIK (1990)
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A figura (A.2) da o fator empirico de supressao plotado contra 0 numero de Reynolds

bifasico, definido como
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Figura A.2 - Fator de supressdo S, OZISIK (1990)



APENDICE B

RAIZES DA EQUACAO TRANSCENDENTAL DA PELICULA
DE VAPOR

Asraizes B, daequagdo

1eY,E -1, @)=

podem ser determinadas seguindo o procedimento apresentado em ABRAMOWITZ e

STEGUN (1965):

1 ) .
Sendo —>1,a“s-ésima” raiz ¢ dada por

- —4pq+2
y + 292 refaree
q Y Y
onde
_ _sm 1
Ty AN
1 -1073 (y* - 1)
p=—g— r= ;
8 v 5120y (y - 1)
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A medida que y = X se aproxima de 1,0, os valores das raizes se tornam

acentuadamente elevados. Uma tabela com as cinco primeiras raizes, para alguns valores de v,

¢ apresentada no Apéndice IV de CARSLAW e JAEGER (1959) e também em OZISIK (1980).

Os experimentos desenvolvidos neste trabalho de tese, com altos nimeros de Reynolds,
apresentam pequenas espessuras da pelicula de vapor, com conseqiientes valores de 1/A

proximos da unidade.

Supondo, como exemplo, A = 0,99, temos as cinco primeiras raizes: $;=314,159;

B,= 628,318; Ps= 942.478: Bs= 1257,0; Ps= 1571.0.



APENDICE C

FUNCOES DE BESSEL PARA GRANDES ARGUMENTOS

As raizes da equagdo transcendental da fase de vapor possuem valores elevados, uma
vez que a espessura da pelicula ¢ extremamente fina. Portanto pode-se usar algumas
aproximagdes para o calculo das fun¢des de Bessel, as quais sdo validas para grandes

argumentos.

As fungdes de Bessel de primeira classe J,(z), J1(z) e as fungdes de Bessel de segunda
classe Y,(z) e Yi(z) foram determinadas usando-se as expressdes a seguir para 0 argumento

z > 15,9, obtidas em OZISIK (1980):

0,7979
Jo (z) ~ \/_Z_

o 1 o
{sen (57,296 z + 45) +55sen (57,296 z—45) }

0,7979

L@~ =

a 3 o
{sen (57,296 z—45)° + 3, Sen (57,296 z + 45) }

0,7979
Y@~ =

e ] a
{sen (57,296 z— 45) ~ 5, sen (57,296 z+ 45) }

0,7979
Y1 (Z) ~ \/;

Q 3 a
{sen (57,296 z— 135) +5sen (57,296 z - 45) }



